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Resumen y Abstract  VII 

 

Resumen 

El incremento gradual en el consumo energético y los trastornos climáticos causados por 

los gases de efecto invernadero han propiciado un cambio en las políticas estatales y el 

direccionamiento de la investigación hacia los combustibles de origen biomasico, 

atendiendo a la diversidad de fuentes renovables representado en los residuos 

lignocelulósicos procedentes de la agroindustria y agroforestales, de los cultivos de café, 

caña de azúcar y arroz principalmente.  La disponibilidad de estos recursos en el territorio 

colombiano garantiza un potencial de biomasa con características propias para la 

generación de biocombustibles y energía directa la cual amplía inicialmente la oferta de 

fuentes energéticas con proyección hacia una gradual sustitución de las fuentes fósiles. 

En el presente trabajo de tesis se configuran dos estructuras de biorefinería para la síntesis 

de combustibles y energía eléctrica a partir de residuos lignocelulósicos a través de la 

integración de la catálisis heterogénea a la transformación de moléculas plataforma, etanol 

y furfural en la ruta bioquímica y gas de síntesis en la ruta termoquímica. El esquema de 

simulación de cada una de las biorrefinerías se estructuró con base en las rutas catalíticas 

para la producción de octano, síntesis de butanol y producción de energía eléctrica por 

electro oxidación catalítica de etanol en la línea bioquímica. En la ruta termoquímica se 

estableció como productos principales las fracciones de combustibles líquidos para el 

sector de transporte obtenidos por aplicación de la tecnología catalítica de Fischer 

Tropsch: Gasolina, Queroseno y Diesel. 

 

 

 

Palabras clave: residuos lignocelulósicos, biorefinería, catálisis heterogénea, 

moléculas plataforma, ruta catalítica, ruta termoquímica.  
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Abstract 

The gradual increase in energy consumption and climate disruptions caused by 

greenhouse gases have led to a change in state policies and the direction of research 

towards fuels of biomass origin, taking into account the diversity of renewable sources 

represented in waste lignocellulosics from agro-industry and agroforestry, from coffee 

crops, sugarcane and rice mainly. The availability of these resources in the Colombian 

territory guarantees a biomass potential with its own characteristics for the generation of 

biofuels and direct energy, which initially expands the supply of energy sources with a 

projection towards a gradual substitution of fossil fuels. 

 

In this thesis work, two biorefinery structures are configured for the synthesis of fuels and 

electrical energy from lignocellulosic residues through the integration of heterogeneous 

catalysis to the transformation of platform molecules, ethanol and furfural in the biochemical 

and syngas in the thermochemical route. The simulation scheme of each of the 

biorefineries was structured based on the catalytic routes for the production of octane, 

synthesis of butanol and production of electricity by catalytic electro oxidation of ethanol in 

the biochemical line. In the thermochemical route, liquid fuel fractions for the transport 

sector were established as the main products obtained by application of the Fischer 

Tropsch catalytic technology: Gasoline, Kerosene and Diesel. 

 

 

Keywords: lignocellulosic residues, biorefinery, heterogeneous catalysis, platform 

molecules, catalytic route, thermochemical route. 
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Introducción 

Actualmente la mayor parte de la energía consumida en el mundo principalmente petróleo, 

gas natural y carbón proviene de fuentes fósiles, las cuales aparte de ser no renovables, 

poseen una desigual distribución geográfica. Adicionalmente, los problemas ambientales 

(calentamiento global y contaminación del aire) causados por los gases provenientes de 

su combustión y la creciente demanda de energía en los últimos años por parte de países 

industrializados han incentivado el interés de la sociedad por la búsqueda de fuentes 

alternativas de energía mediante la implantación de tecnologías sostenibles basadas en 

recursos renovables entre los cuales se considera la biomasa. 

 

Aunque la biomasa lignocelulósica está considerada como la materia prima renovable de 

mayor potencial en la obtención de biocombustibles y síntesis de moléculas de aplicación 

industrial, no es actualmente viable económicamente para competir con los combustibles 

fósiles, fundamentalmente debido a la ausencia de una tecnología de bajo costo que 

supere los retos científicos y de ingeniería que garantice su viabilidad económica. El 

concepto de Biorefinería actual considera que la biomasa en sus diferentes clases puede 

ser transformada no solamente por procesos biológicos, sino que es necesario integrar 

otras tecnologías termoquímicas como la catálisis heterogénea, la cual permite obtener 

una gran diversidad de moléculas químicas y energéticas representadas en nuevos 

procesos más eficientes y de menor impacto ambiental. 

 

En el contexto colombiano, la diversa disponibilidad de biomasa lignocelulósica 

proveniente de residuos agroindustriales y forestales y de cultivos energéticos representa 

un potencial para el desarrollo e implantación de  tecnologías de energías renovables 

contribuyendo de esta manera a reducir los lazos de dependencia de combustibles y 

productos  químicos de origen fósil a la vez que garantizaría a futuro la seguridad 

energética ante  la vulnerabilidad que presenta el sistema  de energía hidráulica en el caso 

de eventuales  cambios climáticos. 



2 Introducción 

 

 

De acuerdo con lo anterior, este trabajo de investigación se enfoca en la integración de la 

catálisis heterogénea al concepto de biorefinería en la transformación de los recursos de 

biomasa lignocelulósica disponibles en el país con el propósito de generar 

biocombustibles, energía y productos químicos a través de procesos eficientes y de bajo 

impacto ambiental. 

 

 



 

Hipótesis 

El empleo de la catálisis heterogénea en la transformación de la biomasa hacia productos 

de alto valor agregado permite mejorar las biorrefinerías que se están diseñando 

actualmente. Los procesos diseñados con base en la catálisis heterogénea permitirán 

lograr una mayor sostenibilidad  

Objetivos 

Objetivo general 

Diseñar y evaluar esquemas tecnológicos basados en catálisis heterogénea para la 

conversión de biomasa en productos de valor agregado dentro del concepto de biorefinería 

aplicado al contexto de Colombia. 

Objetivos específicos  

1. Seleccionar catalizadores heterogéneos y líneas de proceso específicas para la 

transformación de la biomasa residual hacia productos de interés en el contexto de 

Colombia 

2. Establecer y definir el diseño de estructuras de biorrefinerías para la producción de 

bioenergía y moléculas de valor añadido por acción de los materiales catalíticos 

3. Realizar la evaluación tecno económica y de impacto ambiental a las estructuras de 

biorefinería seleccionadas en el objetivo 2. 

4. Realizar la evaluación experimental del desempeño de catalizadores en un proceso 

representativo de transformación de biomasa





 

 
 

1. Catálisis heterogénea para la conversión de 

la biomasa 

 Conversión de la biomasa en energía 

De todas las opciones de energía renovable, entre otras la energía eólica, solar, hidráulica, 

geotérmica, la biomasa es la única fuente que posee carbón orgánico sostenible en la 

naturaleza y por tanto se ha considerado como el reemplazo de los combustibles fósiles 

debido a su contenido energético y la posibilidad tecnológica de su transformación en 

combustibles líquidos para el sector del transporte y una potencial fuente de productos de 

interés para la industria química incluyendo aquellos de la química fina [1],[2]. 

 

El término biomasa agrupa todos los componentes de origen orgánico que se encuentran 

disponibles en una base renovable. En esta definición se incluye todo tipo de cultivos, los 

desechos de origen animal o vegetal y los residuos orgánicos de procesos industriales. La 

fracción de la biomasa de mayor interés para ser utilizada como materia prima es la 

biomasa lignocelulósica que está conformada por toda la materia de tipo orgánico que hace 

parte de los vegetales la cual incluye leña, residuos forestales y de cultivos agrícolas, y 

subproductos de la industria de la transformación de la madera. Constituye una de las 

fuentes renovables de energía, de mayor disponibilidad y de bajo costo en la naturaleza 

para la obtención de biocombustibles, bioenergía y biomoléculas de valor agregado. Desde 

el punto de vista químico estructural es un material complejo que hace parte de las paredes 

celulares de las plantas y está conformado por tres compuestos principales: los polímeros 

de, celulosa 35-55%, hemicelulosa 20-40% y lignina 15-25% [3],[4]. 

 

La celulosa es un carbohidrato lineal con estructura cristalina y de formula molecular 

(C6H10O5)n y compuesto por monómeros de glucosa los cuales están unidos por enlaces 
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de 𝛽 (1,4), y por hidrólisis completa puede romperse en unidades de glucosa [5]. La 

hemicelulosa es un polímero heterogéneo de azúcares C6 - C5 ramificado que une a los 

polímeros de celulosa. Su fórmula molecular es (C6H10O5) n, o (C5H8O4) n y tiene una 

estructura aleatoria amorfa con pequeña resistencia a la hidrólisis y al calor [6]. 

 

El aprovechamiento de la biomasa lignocelulósica requiere del fraccionamiento de la 

misma en sus tres componentes naturales, los cuales son sometidos a procesos 

individuales de transformación para la obtención de moléculas plataforma como furfural y 

5-HMF que dan origen, a través de diferentes tecnologías entre éstas las catalíticas, a 

combustibles, energía y moléculas de valor agregado acorde con el concepto de 

biorefinería integrada mediante la cual el diseño debe ser orientado de forma flexible con 

un uso integral de la biomasa como materia prima. 

 

Entre los azúcares de cinco carbonos esta la xilosa y la arabinosa y entre los azucares de 

seis carbonos la galactosa, la glucosa y la manosa. El xilano es el polímero más abundante 

de la hemicelulosa y está formado por monómeros de xilosa unidos por enlaces 1,4 [6]. La 

lignina está conformada por un polímero tridimensional de fenoles con formula molecular 

(C9H10O2 (OCH3)n). Su estructura es muy compleja y forma parte de las paredes 

secundarias de las plantas [5]. 

 

En Colombia se dispone de biomasa lignocelulósica proveniente de residuos 

agroindustriales y forestales entre los que se encuentran, cascarilla de arroz, bagazo de 

caña de azúcar, tallos producto de la zoca del cultivo del café, residuos de la industria de 

la madera y cascaras de frutas tropicales, los cuales presentan un alto contenido de 

lignocelulosa que los hace apropiados para la transformación en moléculas energéticas y 

productos químicos. La Tabla 1-1 presenta un inventario de biomasa residual con su 

contenido energético. Según informe del ministerio de minas y energía (2008), se han 

identificado cuatro cultivos con alto potencial energético: palma africana, caña de azúcar, 

arroz y plantaciones forestales repartidas en todo el territorio nacional [7]. 
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Tabla 1-1. Potencial energético de biomasa residual en Colombia [7]. 

Residuo 
Masa de residuo 

(toneladas / año) 

Potencial energético 

(TJ/Año) 

Raquis de palma 924.618 6.778,89 

Bagazo de caña azúcar 7.708.873 76.871,65 

Tallos de café 2.849.596 38.561,52 

Capacho de maíz 288.858 4.383,73 

Vástago de banano 9.390.968 5.294,27 

Cascarilla de arroz 492.378 7.136,53 

Vástago de plátano 16.596.783 9.356,74 

Atlas del Potencial Energético de la Biomasa Residual en Colombia. UPME 2012. 

 

El concepto actual de biorefinería hace referencia a una estructura integrada en la cual 

cualquier tipo de biomasa puede ser transformada a productos como combustibles y 

energía, así como a productos químicos base que sirvan de compuestos intermedios o 

plataforma para convertirlos posteriormente utilizando diferentes tecnologías de bajo 

impacto ambiental entre ellas la catalítica en productos finales de tal forma que contribuyan 

a la sostenibilidad económica y ambiental del proceso. 

 

Se considera por lo tanto una biorefinería integrada como una instalación productiva 

basada en biomasa como materia prima, que combina procesos biológicos, químicos y 

térmicos dando lugar a una variedad de productos químicos, combustibles y formas de 

energía de tal manera que contribuyan a la sostenibilidad económica y ambiental del 

proceso [8]. 
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 Catálisis heterogénea integrada a las biorefinerías 

En el siglo pasado, el uso de materiales con diversidad de propiedades catalíticas 

constituyó la base tecnológica sobre la cual se diseñaron procesos a gran escala, procesos 

de química orgánica e inorgánica y la mayoría de los procesos petroquímicos [9]. En la 

actualidad, la ciencia de los materiales es el campo científico moderno que se encarga de 

generar el material catalítico con sus características específicas, para cumplir con las 

necesidades que la tecnología y la sociedad demandan como nuevos productos, uso de 

materias primas y energía y los condicionamientos ambientales y como consecuencia se 

hace necesario plantear alternativas para la aplicación de la catálisis heterogénea a todos 

los procesos de transformación. 

 

El catalizador ha sido definido como como una sustancia que incrementa la velocidad de 

reacción sin modificar el cambio de energía estándar de Gibbs de la reacción. El proceso 

químico de incrementar la velocidad de reacción se conoce como catálisis [10]. La 

eficiencia en los procesos catalíticos está determinada por la actividad, selectividad y 

tiempo de vida útil, las cuales son factibles de optimizar a través de características de 

morfología estructural, tipo de fase activa, dispersión de sitios activos y condiciones 

operativas de la zona de reacción. 

 

En la industria de procesos químicos y biorefinerías, los catalizadores cumplen la función 

de promover la transformación de materias primas en productos, reducir el uso de energía 

de fuentes externas y minimizar la producción de co-productos contaminantes. La 

naturaleza de la catálisis heterogénea contribuye de tres formas diferentes para reducir los 

gases de efecto invernadero al interior del proceso de transformación de reactantes a 

productos: aumentando la eficiencia en procesos de generación de energía, promoviendo 

las transformaciones que permitan aprovechar las fuentes de energía renovable y 

facilitando la conversión del dióxido de carbono a otros productos de la industria de 

procesos [11]. 
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1.2.1 Aplicación de la catálisis heterogénea 

La principal dificultad durante la transformación de la biomasa lignocelulósica a 

biocombustibles y productos químicos valiosos radica en su compleja estructura química y 

polimérica que la hace muy estable y poco reactiva, por lo cual se hace necesario su 

despolimerización en sus fracciones componentes (celulosa, hemicelulosa y lignina) en 

solución acuosa o mezcla de gases. Esta etapa se realiza por rutas de hidrólisis donde se 

obtienen productos intermedios o por rutas termoquímicas (gasificación) para producir gas 

de síntesis o por procesos de pirólisis y licuefacción para producir bio-aceites. 

 

 

Obtención de acetato de etilo a partir de etanol en un solo paso 
 

El bioetanol es considerado actualmente como una molécula con potenciales aplicaciones 

como materia prima para producir biocombustibles y químicos de valor adicionado [12]. El 

acetato de etilo es un importante solvente orgánico amigable con el medio ambiente, puede 

ser sintetizado vía proceso catalítico selectivo por deshidrogenación oxidativa de etanol en 

fase gaseosa, y es utilizado ampliamente en la industria de saborizantes y esencias de 

frutas, así como en barnices y lacas. El método tradicional de producción es mediante la 

esterificación de etanol con ácido acético en fase líquida (esterificación de Fisher) el cual 

presenta bajos rendimientos y problemas de corrosión y toxicidad.  

 

El mecanismo general de conversión de etanol vía deshidrogenación oxidativa en fase gas 

incluye los productos principales acetaldehído, ácido acético y acetato de etilo y la 

selectividad puede ser direccionada hacia cada molécula atendiendo a la fase catalítica 

seleccionada y las condiciones de reacción utilizadas [13]. Acetaldehído como producto 

principal puede ser selectivamente obtenido sobre cobre (Cu) en óxidos metálicos por 

deshidrogenación de etanol o por catalizadores basados en vanadio-molibdeno (V-Mo) por 

deshidrogenación oxidativa [14]. La oxidación completa hacia ácido acético se logra a partir 

del acetaldehído como producto intermedio [15]. El mejor desempeño en la 

deshidrogenación oxidativa de etanol hacia acetato de etilo y acetaldehído se alcanzó con 

el catalizador bifuncional de nanopartículas de paladio (Pd) soportado en zeolita HY a 

condiciones medias de reacción. La selectividad a acetato de etilo y la conversión de etanol 

se mantuvo en 94.7% y 98.6% respectivamente, después de 73 h de reacción sobre 
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Pd/HY, mientras la selectividad hacia acetaldehído fue de 89% sobre 2PdO/HY a 

temperatura de 150°C [16]. 

 

 

Producción de metanol y dimetileter vía hidrogenación de dióxido de carbono 
 

El dióxido de carbono generado como residuo de la industria de procesos químicos y de 

las biorefinerías (fermentación etanólica y procesos de gas de síntesis principalmente) es 

considerado actualmente como una molécula plataforma en la síntesis de químicos y 

combustibles. A través de la hidrogenación catalítica se pueden obtener productos 

intermedios valiosos como metanol y dimetileter, considerados como una fuente alternativa 

de energía para la obtención de combustibles líquidos y una forma de almacenamiento y 

transporte de hidrógeno aparte de representar una vía económica de captura de dióxido 

de carbono contribuyendo de esta manera a la mitigación del efecto invernadero. La 

síntesis de metanol por la ruta termoquímica ocurre mediante la hidrogenación del dióxido 

de carbono (ver Ecuación (1.1)) [17]. 

 

𝐶𝑂2 + 3𝐻2  ⇄  𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐻2𝑂 (1.1) 

Dónde, 

𝐶𝑂2: Dióxido de carbono. 

𝐻2: Hidrogeno molecular. 

𝐶𝐻3𝑂𝐻: Metanol. 

𝐻2𝑂: Agua. 

 

El metanol obtenido es deshidratado para obtener dimetileter (ver Ecuación (1.2)). 

 

2𝐶𝐻3𝑂𝐻 ⇄ 𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 + 𝐻2𝑂 (1.2) 

Dónde, 

𝐶𝐻3𝑂𝐻: Metanol. 

𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3: Dimetiléter. 

𝐻2𝑂: Agua. 
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El proceso se realiza a 433 K y 3 Mpa utilizando una relación molar dióxido de carbono: 

hidrógeno de 1:3. La más alta actividad se obtiene con fases catalíticas de Cu/3ZnO.ZrO2 

y CuO/3ZnO.ZrO2, con rendimientos de 14% y 10% [18]. 

 

De los productos de la hidrogenación del dióxido de carbono, el metanol es el de mayor 

aplicación ya que puede ser usado como como combustible líquido en celdas de 

combustible de alimentación directa y en máquinas de combustión interna. Como materia 

prima se usa a través de la línea de proceso MTO (methanol to olefins) en la producción 

de olefinas ligeras como etileno y propileno y buteno que son la base para la producción 

de combustibles líquidos por procesos de oligomerización. Se utiliza la zeolita ácida ZSM-

5 de poro medio, la cual presenta buena selectividad y estabilidad. La dificultad principal 

de este proceso es la desactivación del catalizador causado por la producción de 

compuestos aromáticos y ramificados debido a la alta acidez de la zeolita [19]. 

 

 

Producción de combustibles líquidos y productos químicos a partir de azúcares 
 

La biomasa lignocelulósica a través de los procesos de pretratamiento de hidrólisis y 

deshidratación genera disoluciones de azúcares de las fracciones celulosa (C6), 

hemicelulosa (C5) y moléculas plataforma las cuales pueden ser convertidas 

catalíticamente a combustibles líquidos y productos químicos [20]. Las moléculas 

plataforma obtenidas de la biomasa tienen alto contenido de oxígeno y longitud de cadena 

limitado a 5 y 6 átomos de carbono. Mediante la catálisis heterogénea es posible eliminar 

completamente el oxígeno y aumentar el peso molecular para obtener moléculas 

equivalentes energéticamente a los combustibles fósiles, caracterizadas por ausencia de 

oxígeno y peso molecular elevado [21]. 

 

 

Celulosa a oligómeros de buteno (OB) 
 

El proceso parte de la obtención de ácido levulínico (AL ácido 4-oxopentanoico) por 

hidrólisis y deshidratación de C6, a 473 K y 16 bar, con ácido sulfúrico diluido. Se obtiene 

adicionalmente ácido fórmico el cual se utiliza posteriormente como fuente de hidrógeno 

para la obtención de 𝛾- valerolactona (GVL) [22]. El AL es hidrogenado hasta GVL sobre 



10 Catálisis heterogénea para el aprovechamiento energético de la biomasa 

 
un catalizador bifuncional RuSn (1:4) /C a 493K y 36 bar [21]. El GVL es convertido a OB 

sobre dos lechos catalíticos conectados en serie con las fases (SiO2/Al2O3) a 648K y 36 

bar [23]. Finalmente, el buteno en ausencia de agua es convertido en una mezcla de 

alcanos, por reacción de dimerización, dentro del rango de gasolina y jet fuel usando como 

catalizador Amberlist-70 a 443K y 36 bar [5]. 

 

 

Hemicelulosa a alcohol tetrahidrofurfurilico  
 

La síntesis de alcohol tetrahidrofurfurilico (THFA) se realiza por tres etapas catalíticas. 

Inicialmente se obtiene xilosa del pretratamiento con ácido diluido, la cual es transformada 

a furfural con un rendimiento de 78% molar a 443 K y 1bar en un reactor bifásico con ácido 

clorhídrico diluido y cloruro de sodio usando 2-sec-butilfenol como solvente [24]. Luego de 

la separación del furfural del solvente por destilación, se realiza la hidrogenación a alcohol 

furfurilico en un reactor de lecho fijo a 453K y 1 bar sobre un catalizador de Cu/MgO [25]. 

Por último, se obtiene el THFA por hidrogenación del FFA sobre el catalizador Ru/MnOx 

alcanzando una selectividad de 99.8% a bajas temperaturas, lo cual inhibe la formación de 

pentadioles [26]. 

 

 Tratamiento de la biomasa lignocelulósica 

Existen dos tecnologías para el procesamiento de la biomasa lignocelulósica, como se 

observa en la Figura 1-1. 

 

• Rutas termoquímicas realizadas a altas temperaturas y altas presiones, se aplican 

directamente a la totalidad de la biomasa, como la gasificación, la pirólisis, licuefacción, 

y la combustión. Cada una de las cuales es posible transformar en energía, calor y 

productos químicos 

 

• Fraccionamiento e hidrólisis que permite efectuar un procesado a cada fracción de la 

biomasa aprovechando las propiedades fisicoquímicas de cada componente 

obteniendo productos químicos de interés [27]. 



Catálisis heterogénea para la conversión de la biomasa 11 

 

Mediante estas tecnologías, la lignocelulosa puede ser convertida en fracciones líquidas o 

gaseosas más simples y posteriormente son transformadas a través de procesamiento 

catalítico, valorización catalítica o procesado en fase acuosa [28]. 

 

1.3.1 Ruta termoquímica para la producción de biocombustibles 

La ruta termoquímica para la conversión de biomasa comprende las líneas de 

transformación por pirólisis y gasificación, seguido de los procesos de limpieza y 

acondicionamiento del gas y de la síntesis de Fischer Tropsch para la producción de 

combustibles líquido. 

 

El proceso de pirólisis convierte la biomasa mediante descomposición térmica y en 

ausencia de oxígeno en productos sólidos (carbón), líquidos (alquitranes) y gases, cada 

uno de los cuales constituye fuentes alternativas de energía [28]. 

 

Figura 1-1. Estructura de biorrefinería integrada con base en biomasa residual [29],[30]. 
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1.3.2 Proceso de pirolisis y licuefacción  

El proceso de pirólisis convierte la biomasa mediante descomposición térmica, a una 

temperatura aproximada de 600°C y en ausencia de oxígeno, en productos sólidos 

(carbón), bio-aceite y gases, a partir de los cuales se pueden producir biocombustibles y 

productos químicos de interés [31]. El bio-aceite está conformado por una mezcla de 

alrededor de 350 compuestos oxigenados entre estos ácidos, aldehídos, esteres, acetonas 

y compuestos aromáticos [32]. Sin embargo, algunas características del bio-aceite generan 

desventajas significativas para obtener los biocombustibles entre ellas, alto contenido de 

oxígeno y agua, baja estabilidad, alta viscosidad, acidez y bajo poder calorífico [33]. Por lo 

tanto, los bio-aceites deben ser sometidos a refinamiento catalítico para eliminar el oxígeno 

y adecuar sus propiedades a los de hidrocarburos líquidos. De esta forma pueden ser 

utilizados como biocombustibles. Una de las vías tradicionales es la hidrodeoxigenación 

(HDO) en la cual el bio-aceite es sometido a hidrogenación a altas presiones sobre 

catalizadores metálicos de cobalto-molibdeno  [34],[35]. Otra alternativa considera el uso 

de zeolitas en condiciones más suaves y sin hidrógeno [36]. La desventaja de esta 

tecnología catalítica es el bajo rendimiento y la desactivación por deposición de coque en 

los sitios activos de la zeolita. 

 

1.3.3 Proceso de gasificación acoplada con Fisher – Tropsch 

La gasificación de la biomasa es un proceso termoquímico en presencia de cantidades 

limitadas de oxígeno que genera una mezcla de gases y pequeñas proporciones de carbón 

y ceniza, con propiedades combustibles [37]. El proceso se puede describir como la 

ocurrencia de varios fenómenos: secado, pirólisis, combustión parcial, craqueo y 

gasificación de productos finales [38],[39]. El producto principal de la gasificación es una 

mezcla de gases que se genera a través de una serie de reacciones químicas (Tabla 1-2), 

denominado gas de síntesis y compuesto por moléculas de monóxido de carbono, 

hidrógeno, dióxido de carbono, metano, agua y nitrógeno [40],[41]. Puede contener 

impurezas como amoníaco, sulfuro de hidrógeno, nitrógeno, material particulado, metales 

y alquitranes, esto depende del tipo de gasificador, composición de la biomasa, el agente 

gasificador (oxígeno, aire, vapor de agua) y las condiciones operativas (temperatura 

fundamentalmente) [42],[43]. 
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Los alquitranes son mezclas de compuestos de naftaleno y aromáticos heterocíclicos y su 

formación depende del tipo de carga procesada, así como de las condiciones operativas y 

del agente gasificador [44]. La gasificación puede llevarse a cabo usando aire, oxígeno, 

vapor de agua o una mezcla entre aire y vapor. El contenido energético de los productos 

de la gasificación varía según el agente gasificador empleado, siendo de 4 − 7 𝑀𝐽 𝑁𝑚3⁄  

cuando se emplea aire, mientras que la gasificación con oxígeno o vapor presenta producto 

con valores de calor promedio de 10 − 14 𝑀𝐽 𝑚3𝑁⁄ . Con el uso de vapor, se favorece la 

reacción de reformado de metano (producción de hidrógeno) lo cual genera un producto 

con alto valor energético [45]. La Tabla 1-2 presenta las reacciones principales que ocurren 

durante el proceso de gasificación (ver Ecuación (1-3) – Ecuación (1-8)). 

 

Tabla 1-2. Reacciones principales en la gasificación de la biomasa. 

Reacción ∆𝑯(𝒌𝑱 𝒎𝒐𝒍⁄ ) Ecuación 

𝟐𝐂 +  𝐎𝟐  ⟷  𝟐𝐂𝐎                                                                +246.4 (1-3) 

𝐂 +  𝐎𝟐  ↔ 𝐂𝐎𝟐 +408.8 (1-4) 

𝐂𝐇𝟒 + 𝐇𝟐𝐎 ↔ 𝐂𝐎 +  𝟑𝐇𝟐                                             −206 (1-5) 

𝐂𝐇𝟒 + 𝟐𝐇𝟐𝐎 ↔ 𝐂𝐎𝟐 + 𝟒𝐇𝟐                                        −165 (1-6) 

𝐂 + 𝐂𝐎𝟐 ↔ 𝟐𝐂𝐎 −172 (1-7) 

𝐂 + 𝐇𝟐𝐎 ↔ 𝐂𝐎 + 𝐇𝟐 −131 (1-8) 

 

Dónde, 

𝐶: Carbón. 

𝑂2: Oxigeno molecular. 

𝐶𝑂: Monóxido de carbono. 

𝐶𝑂2: Dióxido de carbono. 

𝐶𝐻4: Metano. 

𝐻2𝑂: Agua. 

𝐻2: Hidrógeno molecular. 

 

La reacción global de gasificación procede normalmente a temperaturas entre 800 - 900°C 

y temperaturas aún más altas según las condiciones operacionales, tipo de productos y 

aplicaciones finales del gas de síntesis. Su mecanismo comprende cuatro etapas; secado, 

pirolisis/des volatilización, reducción y combustión. En la sección de secado del 
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gasificador, la humedad de la materia prima es reducida. Esto ocurre a temperaturas entre 

100-200°C disminuyendo el contenido hasta aproximadamente 5 - 10% de humedad. En 

la zona de pirólisis ocurre la descomposición térmica en ausencia de oxígeno o de aire y 

los volátiles son retirados en forma de hidrocarburos ligeros. La mezcla de gases resultante 

está conformada por monóxido de carbono, hidrógeno, dióxido de carbono e hidrocarburos 

gaseosos y líquidos (alquitrán). Al final la biomasa queda reducida a un sólido carbonizado. 

En La zona de reducción ocurre el proceso principal donde la materia prima es gasificada 

utilizando oxígeno o aire o vapor de agua como fuente de oxígeno para formar el gas de 

síntesis a través de una serie de reacciones endotérmicas. En la sección de combustión el 

carbón residual es quemado con oxígeno para generar dióxido de carbono. El contenido 

de hidrógeno en la biomasa igualmente es oxidado para formar agua. De esta manera se 

aumenta la cantidad de productos gaseosos y se genera el calor necesario para la zona 

de reducción [46]. El gas procedente del reactor de gasificación tiene diferentes vías de 

aplicación entre ellas su uso en cámara de combustión interna o externa para la generación 

de electricidad, síntesis de combustibles líquidos y productos químicos y producción de 

hidrógeno como alimento a celdas de combustibles [47]. 

 

El gas de síntesis contiene impurezas como partículas sólidas (ceniza, carbón) y moléculas 

contaminantes como haluros, compuestos de nitrógeno y de azufre y alquitranes. Dichas 

impurezas causan problemas de diferente índole durante los procesos de aplicación del 

gas de síntesis, entre ellos obstrucción de los conductos por condensación de los 

alquitranes y envenenamiento de las fases catalíticas heterogéneas durante la 

transformación por Fischer Tropsch. Atendiendo al uso final del gas de síntesis y al tipo de 

impurezas que contiene es necesario el empleo de tecnologías para su limpieza. 

 

1.3.4 Tipos de gasificadores 

Los gasificadores se pueden clasificar en dos tipos principales: de lecho fijo y de lecho 

fluidizado. Los gasificadores de lecho fijo son los más comunes y tradicionales unidades 

de reacción para producir gas de síntesis. Los gasificadores de lecho fijo de baja escala 

(10 MW) con alta eficiencia térmica son utilizados industrialmente para aplicaciones 

energéticas y en aplicaciones descentralizadas de generación de potencia y electricidad 

[48]. Atendiendo a la entrada y dirección del flujo de aire los gasificadores se clasifican 
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como de flujo ascendente (updraft), de flujo descendente (downdraft) y de flujo cruzado 

(cross-flow) [49]. 

 

 

Gasificador de flujo ascendente 
 

En un gasificador de flujo ascendente la materia prima es alimentada por la parte superior 

y el agente gasificador se alimenta desde el fondo. En la parte superior del gasificador la 

biomasa es secada y luego desciende a la zona de pirólisis donde es descompuesta en 

componentes volátiles, alquitrán y carbón. La biomasa libre de volátiles se mueve hacia 

abajo a la zona de combustión donde es oxidada y se genera el flujo de gases que pasa a 

la zona de reducción, que contiene el carbonizado proveniente de la zona de pirólisis, y se 

obtiene la mezcla de gasificación la cual pasa a la zona de combustión pirolisis y secado. 

 

 

Gasificador de flujo descendente 
 

En el gasificador de flujo descendente tanto la biomasa como el aire se desplazan hacia 

abajo. Este tipo de gasificador está configurado por cuatro zonas, secado, pirólisis, 

combustión y reducción; el agente gasificador se alimenta directamente a la zona de 

combustión. Los gases son evacuados por la parte inferior del reactor.  Este gasificador es 

adecuado para obtener gas de síntesis relativamente limpio y libre de alquitrán [49]. 

Presenta la desventaja de tener una baja eficiencia térmica y dificultades en el manejo de 

biomasa con alto contenido de humedad y ceniza [50]. En general los gasificadores de 

lecho fijo generan gases con bajo poder calorífico del orden de 4 – 6 MJ/Nm3. [51]. 

 

 

Gasificadores de lecho fluidizado 
 

Este tipo de gasificador se caracteriza por su gran flexibilidad en el procesamiento de 

diferentes tipos de biomasa además de la alta eficiencia térmica. En estas unidades no se 

presentan zonas diferenciadas donde se realice cada una de las etapas de la gasificación. 

Dado el tipo de flujo de estos reactores, las etapas de secado, la reducción, la combustión 

y la pirólisis ocurren simultáneamente y en forma uniforme en cada uno de los puntos del 
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lecho fluidizado. La biomasa dentro del reactor se encuentra fluidizada por un gas inerte el 

cual ingresa al reactor por la parte inferior a través de un sistema de toberas [52],[53]. 

 

1.3.5 Síntesis de Fischer Tropsch 

La síntesis de Fischer Tropsch (FT), es un conjunto de reacciones catalíticas para convertir 

el gas de síntesis (monóxido de carbono, hidrógeno) en hidrocarburos líquidos de cadena 

larga y alcoholes. Fue desarrollado y empleado por primera vez por Han Fischer y Franz 

Tropsch en 1923 [54]. La transformación del gas de síntesis es catalizada principalmente 

por fases activas con base en metales de transición siendo hierro y cobalto los más 

utilizados en procesos industriales debido a su alto rendimiento y estabilidad. [55]. 

 

Existen dos rutas para la conversión catalizada del gas de síntesis en combustibles líquidos 

y productos químicos, como se ilustra en la Figura 1-2. En la ruta directa una sola etapa 

de conversión catalítica es necesaria para obtener los productos finales mediante el 

empleo de fases activas muy selectivas y estables. En la ruta indirecta se utilizan varias 

etapas catalíticas, inicialmente se produce un intermedio de reacción a partir del gas de 

síntesis y posteriormente se generan directamente los productos finales [56]. 

 

El proceso de Síntesis de Fischer Tropsch se puede describir mediante cuatro (4) 

ecuaciones (ver Ecuación (1-9) – Ecuación (1-12)):  

 

(2𝑛 + 1)𝐻2 + 𝑛𝐶𝑂 → 𝐶𝑛𝐻2𝑛+2 + 𝑛𝐻2𝑂  (1-9) 

2𝑛𝐻2 + 𝑛𝐶𝑂 → 𝐶𝑛𝐻2𝑛 + 𝑛𝐻2𝑂  (1-10) 

2𝑛𝐻2 + 𝑛𝐶𝑂 → 𝐶𝑛𝐻2𝑛 + 2𝑂 + (𝑛 − 1)𝐻2𝑂  (1-11) 

𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂2 + 𝐻2  (1-12) 

 

El proceso se lleva a cabo en un intervalo de temperatura de 150-350°C, dependiendo del 

catalizador usado y a presiones elevadas para inhibir la formación de hidrocarburos ligeros 

como etano y metano. A parte de los alcanos y alquenos (Ecuación (1-9) y Ecuación (1-

10)), otros compuestos oxigenados pueden ser formados durante el proceso (Ecuación (1-

11)). La reacción con vapor de agua (Ecuación (1-12)) contribuye al aumento de la relación 

de hidrógeno a monóxido de carbono [57]. 
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Figura 1-2. Rutas catalíticas para la conversión del gas de síntesis. [56]. 

 

 

 

La mezcla de productos del proceso FT, normalmente sigue la distribución estadística de 

hidrocarburos Anderson-Schulz-Flory distribution (ASF) [58], donde la fracción molar M de 

un cierto número de átomos de carbono está dado por la Ecuación (1-13). 

 

𝑀𝑛 = (1 − 𝛼)𝛼𝑛−1 (1-13) 

 

La distribución del producto es determinada por el parámetro 𝛼 que da el valor de la 

probabilidad de crecimiento de la cadena. La forma de la distribución de los productos de 

la síntesis de Fischer Tropsch como una probabilidad del crecimiento de la cadena para 

diferentes cortes de hidrocarburos, en fracción molar y fracción másica se presenta en la 

Figura 1-3. 

 

 

1.3.6 Catalizadores para Fischer Tropsch 

El proceso de síntesis de hidrocarburos líquidos (FTL) utiliza tradicionalmente 

catalizadores basados en hierro, cobalto, rutenio y níquel.  Las condiciones operativas 

varían para cada material, se tiene un rango de temperaturas entre 495K y 725 K y 
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presiones altas de 2.5 a 4.5 MPa [51]. El mecanismo catalítico de FTS más aceptado, 

implica la reacción superficial de una molécula de monóxido de carbono con dos moléculas 

de hidrógeno para producir el monómero -CH2- (ver Ecuación (1-14)). 

 

𝐶𝑂 + 2𝐻2 → −𝐶𝐻2 − + 𝐻2𝑂  (1-14) 

Dónde, 

𝐶𝑂: Monóxido de carbono. 

𝐻2: Hidrógeno molecular. 

𝐻2𝑂: Agua. 

 

El monómero se polimeriza con otro monómero -CH2- sucesivamente durante el 

crecimiento de la cadena. Los catalizadores basados en hierro presentan características 

que los diferencian de los catalizadores basados en cobalto. Los catalizadores basados en 

hierro son usados industrialmente a altas temperaturas, alrededor de 350°C en reactores 

de síntesis FT de alta temperatura, presentan conversiones altas y selectividad hacia 

fracciones de olefinas de bajo peso molecular y gasolinas [59]. Su tiempo de vida útil es 

de aproximadamente 8 semanas y su costo es bajo. 

 

Figura 1-3. Distribución estadística de hidrocarburos (AFS) en la síntesis de Fischer 
Tropsch. [54]. 

 

 

Los catalizadores basados en cobalto trabajan usualmente a menores temperaturas, 

200°C – 230°C, con tiempo de vida útil de 5 años y favorecen las reacciones de 
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hidrogenación generando por lo tanto menos hidrocarburos insaturados y alcoholes que 

los catalizadores de hierro [56]. Adicionalmente los catalizadores de hierro presentan 

actividad hacia la reacción de gas de agua (WGS) mientras los catalizadores basados en 

cobalto promueven la transformación del oxígeno hacia la formación de agua [57]. Los 

catalizadores de rutenio presentan muy buena actividad, pero por su alto costo y baja 

disponibilidad su uso se ha restringido solo como promotor en fases activas de menor costo 

como hierro y cobalto [59]. Los catalizadores basados en níquel tienen muy buena 

actividad, pero su gran capacidad de hidrogenación conduce a altos niveles en la 

selectividad hacia metano [60]. 

 

1.3.7 Catalizadores bifuncionales 

Los catalizadores bifuncionales tienen la característica en algunos casos de transformar 

directamente el gas de síntesis a los combustibles con el intervalo de número de átomos 

de carbono requerido. Están conformados por componentes metálicos y componentes de 

carácter ácido. Su característica bifuncional permite que sean usados en un solo reactor 

para convertir el gas de síntesis en metanol con el componente metálico y secuencialmente 

transformar el metanol en hidrocarburos líquidos mediante zeolita HZSM-5 [61]. El 

catalizador bifuncional Zr2O3-ZnO/HZSM-5 presenta un alto rendimiento en la síntesis de 

gasolina de alto octanaje [62]. El catalizador Mo/HZSM-5 fue evaluado en varias 

condiciones de reacción y utilizando la relación hidrógeno/monóxido de carbono 1:1, la 

cual es la composición típica de la gasificación de la biomasa. Los hidrocarburos líquidos 

obtenidos estaban compuestos de alquil aromáticos, cicloalcanos y olefinas. 

 

Otro tipo de catalizador bifuncional estudiado modifica la actividad de los catalizadores 

tradicionales de FTS por la adición de HZSM-5, aprovechando la propiedad de selectividad 

de forma que posee la zeolita, mediante la cual limita la formación de productos que son 

de mayor tamaño que los canales de la zeolita, resultando en aumento de la selectividad 

en hidrocarburos más ligeros. Adicionalmente los sitios ácidos de la zeolita pueden 

contribuir, con el cracking de hidrocarburos de cadena larga y la isomerización de olefinas 

ligeras, al aumento en el rendimiento de componentes en el rango de algunas fracciones 

de interés como en el caso de gasolinas (C5 - C12) [57]. 
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Los promotores son compuestos o fases metálicas que se adicionan al catalizador en 

pequeñas cantidades para mejorar su actividad o direccionar la selectividad hacia los 

productos deseados [63],[64]. Los metales alcalinos son usados en los catalizadores 

basados en hierro para modificar sus propiedades electrónicas y promover la quimisorción 

de monóxido de carbono durante la síntesis [57]. El efecto del potasio en el catalizador de 

hierro-manganeso, se refleja en una máxima actividad cuando se adiciona en 0.7%, 

mejorando la selectividad hacia olefinas y disminuyendo la producción de metano e 

hidrocarburos ligeros [65]. 

 

1.3.8 Reactores para síntesis de Fischer Tropsch 

Los reactores para FTS son clasificados de acuerdo con la temperatura de operación de 

la síntesis y al tipo de catalizador utilizado. Los reactores conocidos como de baja 

temperatura (LTFT) operan entre 200°C y 250°C y con catalizadores de hierro (Fe) o de 

cobalto (Co) denominados Fe-LTFT Y Co-LTFT. Los reactores que utilizan catalizadores 

de hierro en el intervalo de baja temperatura producen fracciones con contenido mediano 

de olefinas y son usados cuando los productos deseados son destilados y ceras. 

Los reactores clasificados como de alta temperatura operan en el intervalo de 320°C a 

350°C y utilizan catalizadores basados en hierro, los cuales producen fracciones de bajo 

peso molecular con alto contenido de olefinas y son usados donde gasolina es el producto 

de interés [57]. 

 

 Fraccionamiento e hidrólisis 

Para el fraccionamiento de la lignocelulosa se utilizan regularmente tratamientos 

fisicoquímicos para despolimerizar la lignina y permitir el acceso a la celulosa y a la 

hemicelulosa. Adicionalmente aumenta su área superficial. Los principales procesos 

utilizados son: hidrólisis ácida, tratamiento con vapor, explosión de fibra con amoníaco 

(AFEX), explosión con dióxido de carbono y el proceso organosolv [27]. 

 

En la etapa de hidrólisis el objetivo es separar los azúcares y la lignina con el fin de 

procesarlos de forma separada. La hidrólisis ácida es más eficiente que la enzimática para 

el caso de la hemicelulosa [66]. Generalmente se emplean ácidos inorgánicos (ácido 



Catálisis heterogénea para la conversión de la biomasa 21 

 

sulfúrico H2SO4, ácido clorhídrico HCl), siendo importante estandarizar las condiciones de 

reacción para evitar las reacciones secundarias. Estas condiciones experimentales 

dependen del tipo de materia prima utilizada.  

 

En la búsqueda de tecnologías que utilicen materias primas que no compitan con la 

producción de alimentos se denominan biocombustibles de segunda generación aquellos 

que es posible obtener utilizando la biomasa lignocelulósica contenida en los vegetales, 

disponible en los residuos forestales y agrícolas. Sin embargo, estos combustibles 

presentan problemas tecnológicos y de costos de producción que los hacen no 

competitivos con los combustibles de primera generación. 

 

Una de las dificultades desde el punto de vista tecnológico que presenta la biomasa 

lignocelulósica es su configuración estructural la cual es de carácter hidrofílica y con altos 

contenidos de oxígeno [66], lo cual causa disminución en la capacidad calorífica y genera 

corrosión. Siendo necesario eliminar la mayor cantidad de oxígeno y simultáneamente 

aumentar la relación hidrógeno/carbono (H/C). La catálisis homogénea utilizada en estos 

procesos presenta ineficiencias entre ellas altos costos y gastos energéticos en los 

sistemas de recuperación y purificación de los productos finales. La alternativa a estos 

inconvenientes está orientada al desarrollo de fases catalíticas heterogéneas que sean 

más selectivos, estables y ambientalmente sostenible. 

 

Las etapas de pretratamiento e hidrólisis permiten la separación de las fracciones de 

lignina de los carbohidratos de la biomasa lignocelulósica. El pretratamiento incluye 

procesos químicos térmicos o físicos o en algunos casos una combinación entre ellos 

llegando a constituir un costo significativo dentro de la refinación total. Los procesos de 

hidrólisis que se realizan a bajas temperaturas tienen como finalidad obtener 

monosacáridos, los cuales posteriormente pueden ser utilizados como fuente de productos 

químicos o de moléculas intermediarias en la producción de combustibles líquidos. 

 

El furfural y el hidroximetilfurfural (HMF) son obtenidos por deshidratación de los azúcares 

y son considerados moléculas plataforma para la obtención de productos de valor 

agregado [28]. La fracción de los azúcares y las moléculas consideradas como base o 

plataforma obtenidos en solución acuosa son procesadas mediante rutas catalíticas y 

biológicas hasta biocombustibles y productos químicos. Las moléculas plataforma, 
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altamente oxigenadas y limitadas a seis átomos de carbono, deben ser sometidas a un 

tratamiento catalítico para eliminar la totalidad del oxígeno y aumentar el peso molecular 

durante la conversión a hidrocarburos líquidos.  

 

La ruta catalítica de hidrodeoxigenación (HDO) es considerada actualmente como el 

procedimiento termoquímico más adecuado para la valorización de las soluciones de 

moléculas plataforma la cual mejora la relación H/C, mediante una remoción casi completa 

de oxígeno estructural con mínimo consumo de hidrógeno. Los hidrocarburos líquidos del 

orden de biodiesel pueden ser obtenidos aumentando el número de átomos de carbono 

por reacciones de acople de C - C a través de mecanismos químicos de aldol 

condensación, cetonización, oligomerización e hidroxialquilación [27],[28]. Actualmente se 

conocen varios tipos de catalizadores para HDO reportados en la literatura los cuales 

presentan varias ventajas y desventajas [67]. Los sistemas conformados por fases activas 

metálicas de: paladio (Pd), platino (Pt), renio (Re), rodio (Rh), y rutenio (Ru) y por otra parte 

las fases de metales no preciosos que son de menor costo y mayor disponibilidad como. 

hierro (Fe), níquel (Ni) y cobre (Cu), han presentado buenas actividades en reacciones de 

hidrogenación e hidrogenólisis, pero éstos sistemas requieren de altas presiones de 

hidrógeno que se traduce en alto costo operativo debido al excesivo consumo de 

hidrógeno, llegando a una hidrogenación total de dobles enlaces en algunos sistemas 

reaccionantes [68]. Catalizadores industriales basados en Co-Mo-Ni (cobalto-molibdeno-

níquel) normalmente presenta desempeños altos en HDO, pero su tiempo de vida útil es 

corto debido a la desactivación por deposición de coque y formación de agua [69]. Dado 

que el proceso de HDO generalmente requiere de niveles altos en presión de hidrógeno, 

para prevenir la hidrogenación completa de los compuestos insaturados que conlleva a un 

alto consumo de hidrógeno, se requiere de rutas catalíticas de alta actividad, estabilidad y 

preferiblemente de bajo costo [20]. 

 

1.4.1 Obtención de biocombustibles a partir de celulosa y 
hemicelulosa 

Los compuestos Furfural y HMF son precursores muy versátiles de productos químicos y 

combustibles, entre ellos de hidrocarburos lineales, equivalentes a diésel y combustible jet 

por medio de una serie de procesos que incluye deshidratación, hidrogenación y 

reacciones de aldol-condensación  [70]. Las reacciones de acoplamiento C - C son 



Catálisis heterogénea para la conversión de la biomasa 23 

 

utilizadas para la conversión de HMF en alcanos líquidos utilizando acetona como fuente 

de grupos carbonilo mediante el mecanismo aldol condensación seguido de hidrogenación 

e hidrodeoxigenación [71],[72]. El hidróxido de sodio (NaOH en solución) se utiliza para la 

condensación de HMF con acetona en un reactor bifásico para producir C9 - C15 y 

diversidad de coproductos intermedios que dependen de la relación HMF/acetona utilizada 

[73]. Los compuestos aldol son sometidos a hidrogenación, deshidrogenación utilizando 

catalizadores bifuncionales de Pd/Al2O3 (ácidos), dando como productos una mezcla de 

alcanos lineales de C9-C15. Recientemente se desarrolló simultáneamente, en un solo 

reactor, la condensación e hidrogenación mediante catalizadores bifuncionales (ácidos y 

básicos), de metales en mezcla de óxidos, Pd/MgO-ZrO2, Pt/MgO-Al2O3 o Pd/CeO2 

[71],[74]. 

 

El bio-etanol de segunda generación puede ser producido a partir de biomasa 

lignocelulósica como madera y residuos agroforestales. La producción de etanol a partir 

de biomasa lignocelulósica comprende una etapa de pretratamiento mediante ácido con el 

fin de separar la hemicelulosa de la lignina. Luego el sólido obtenido, es sometido a un 

proceso de sacarificación enzimática para la obtención de glucosa, posteriormente se 

realiza la fermentación de los azucares con microorganismos. El proceso es idéntico al 

empleado para producir bio-etanol de primera generación, aunque la lignocelulosa es 

altamente resistente a la despolimerización por lo que es necesario recurrir a procesos 

adicionales lo que hace más costoso la producción de bioetanol por esta vía [70]. El 

principal reto en la producción de bio-etanol a partir de la biomasa lignocelulósica es el 

pretratamiento e hidrólisis de la materia prima [75]. 

 

En el pretratamiento ácido se obtiene una corriente liquida rica en xilosa proveniente de la 

hemicelulosa. Como productos de la del tratamiento ácido se obtiene ácido acético, 

furfural, HMF. La hidrólisis enzimática utiliza enzimas, para acceder a la celulosa y obtener 

glucosa.  

 

1.4.2 Bio-alcoholes y celdas de combustible 

Como alternativa de aprovechamiento de los alcoholes obtenidos mediante la 

transformación de la biomasa, se tiene la generación de energía eléctrica y calor mediante 
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la incorporación de la tecnología de celdas de combustible de alimentación directa. Las 

celdas de combustible son consideradas actualmente como una de las alternativas viables 

para la conversión de energía química en energía eléctrica limpia y con alta eficiencia 

energética [76]. 

 

De todos los tipos de celdas de combustible existentes, las de alimentación directa de 

alcoholes y con membrana polimérica (PEM) tienen la característica de trabajar a bajas 

temperaturas y ser muy flexibles en cuanto a las moléculas portadoras de hidrógeno que 

pueden admitir como alimento [77]. 

 

 

1.4.3 Celda de combustible de alimentación directa de etanol 
(DEFC) 

Una celda electroquímica de alimentación directa de etanol está conformada por dos 

electrodos conductores de electrones, ánodo y cátodo, los cuales se encuentran 

separados por un electrólito. Los electrodos soportan superficialmente el catalizador 

metálico encargado de promover el proceso de óxido reducción y la generación de la 

corriente eléctrica. La celda electroquímica convierte directamente la energía química de 

combustión con oxígeno de un combustible (hidrógeno, biomasa, alcoholes, hidrocarburos) 

en energía en forma de corriente continua [78]. 

 

Los electrones generados en el ánodo (polo negativo) producto de la electro-oxidación del 

combustible pasan por el circuito externo y llegan al cátodo (polo positivo) donde reduce 

el oxígeno. Al interior de la celda de combustible, se da la migración de los iones del 

electrólito, H+ en el caso de las celdas PEMFC. En la Figura 1-4, se presenta el esquema 

de una celda de combustible de alimentación directa de bioetanol. 
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Figura 1-4. Diagrama de celda de combustible con alimentación de bioetanol[79]. 

 

 

La PEMFC convierte directamente la energía libre de Gibbs estándar de la combustión del 

etanol en electricidad. Como electrólito utiliza una membrana de intercambio de protones, 

en lugar de un electrólito líquido. En el ánodo, ocurre la electro-oxidación del etanol 

correspondiente a la oxidación completa (ver Ecuación (1-15)) [80],[78]. 

 

𝐶𝐻3𝐶𝐻2𝑂𝐻 + 3𝐻2𝑂 → 2𝐶𝑂2 + 12𝐻+ + 12𝑒−                𝐸1
0 = 0.085 𝑉  (1-15) 

 

Dónde, 

𝐶𝐻3𝐶𝐻2𝑂𝐻: Etanol. 

𝐻2𝑂: Agua. 

𝐶𝑂2: Dióxido de carbono. 

𝐻+: Ion hidrógeno. 

𝑒−: Electrón. 

 

 

En el cátodo ocurre la electro-reducción de oxígeno (ver Ecuación (1-16)). 

 

𝑂2 + 4𝐻+ + 4𝑒− → 2𝐻2𝑂                𝐸2
0 = 1.229 𝑉  (1-16) 

 

Dónde, 

𝑂2: Oxigeno molecular. 

Conductor electrónico 

+ 

 
12e-+12H++3O2 

We = 8 Kwh/Kg 

12e- 
12e- 

2CO2 6H2O 

 

 

 

 

 

 

 

 

C2H5OH + 3H2O 

ANODO 

OXIGENO 

CATODO Electrolito 

Catalizador 

2CO2+12H++12e- 
12H+ 

Conductor Iónico 
PEM 
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El proceso global corresponde a la combustión completa de etanol (ver Ecuación (1-17)). 

 

𝐶𝐻3𝐶𝐻2𝑂𝐻 + 3𝑂2 → 2𝐶𝑂2 + 3𝐻2𝑂  (1-17) 

 

 

En condiciones estándar se tiene que: 

 

∆𝐺0 =  −1325 𝐾𝑗 𝑚𝑜𝑙⁄ ; ∆𝐻0 =  −1366 𝐾𝑗 𝑚𝑜𝑙⁄  

 

El potencial estándar de equilibrio de la celda está dado por la Ecuación (1-18)[79]. 

 

𝐸𝑒𝑞
0 =  −

∆𝐺0

𝑛𝐹
=

1325 𝑥103

12𝑥96485
=  𝐸2

0 − 𝐸1
0 = 1.144 𝑉 (1-18) 

 

Dónde, 

𝑛 =  12, número de electrones transferidos por molécula para la oxidación total del etanol. 

Para el combustible etanol su densidad energética está definida mediante la Ecuación (1-

19). 

 

𝑊𝑒 =
𝑛𝐹𝐸𝑒𝑞

0

3600𝑀
=

−∆𝐺0

3600𝑀
= 8𝑘𝑊ℎ/𝑘𝑔 𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 (1-19) 

 

 

Dónde, 

𝑀: Peso molecular del etanol, 0.046 Kg/mol 

 

La eficiencia energética teórica bajo condiciones reversibles está dada por la Ecuación (1-

20). 

 

∈𝑐𝑒𝑙
𝑟𝑒𝑣=

∆𝐺0

∆𝐻0
= 0.97 (1-20) 
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Sin embargo, bajo condiciones de trabajo con una densidad de corriente, la diferencia de 

potencial 𝐸, es más baja que el potencial estándar de equilibrio 𝐸𝑒𝑞
0 . Para una DEFC 

trabajando a 0.5 V y 100 mA, la eficiencia global estará descrita por la Ecuación (1-21) 

 

∈𝑐𝑒𝑙
𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙=∈𝐹∈𝐸∈𝑐𝑒𝑙

𝑟𝑒𝑣=  1 × 𝑂. 437 × 0.97 = 0.424 (1-21) 

 

Dónde, 

∈𝑐𝑒𝑙
𝑟𝑒𝑣= 0.97 

∈𝐸=
𝐸

𝐸𝑒𝑞
=

0.5

1.144
= 0.437 

∈𝐹= 1, para oxidación completa hasta dióxido de carbono. 

 

Se observa que la eficiencia energética de la celda es función del número total de 

electrones generados en la electro-oxidación del combustible y ésta a su vez depende de 

la actividad del electro-catalizador usado. El calor generado en la zona de combustión 

depende de la temperatura de operación de la celda y puede ser utilizado para 

cogeneración de energía eléctrica aumentando por lo tanto la eficiencia energética del 

proceso [78]. 

En la actualidad uno de los productos más interesantes en biorefinería es el hidrógeno 

(obtenido a partir de gasificación y fermentación oscura entre otros métodos a partir de 

biomasa) con el fin de ser utilizado en el futuro de manera masiva en celdas combustible.  

No obstante, la investigación de sistemas de alimentación directa (a través de generación 

de hidrógeno in situ) con bio-alcoholes (metanol, etanol, últimamente glicerol y butanol) es 

una de las principales tendencias a nivel mundial. Las celdas de alimentación directa de 

alcoholes presentan la ventaja de convertir la energía química en eléctrica sin productos 

intermedios además de trabajar con fuentes de energía limpia y renovable. Las 

biorrefinerías podrían proveer el bio-etanol como materia prima de bajo costo y alta 

disponibilidad para las celdas combustible. Las celdas de combustible de baja temperatura 

con electrólito polimérico (PEM) son una tecnología en evolución que debe resolver una 

serie desafíos para poder establecerse como tal [81]. 

 

Para la electro-oxidación de alcoholes con más de dos átomos de carbono se requiere de 

electrocatalizadores que faciliten la ruptura del enlace C - C y la oxidación completa a 

dióxido de carbono. Además, deben ser resistentes al envenenamiento por monóxido de 
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carbono. Los materiales catalíticos más investigados son el platino (Pt), paladio (Pd) y sus 

combinaciones con estaño (Sn), níquel (Ni) y rutenio (Ru) [82]. El Pt en medio ácido se 

envenena rápidamente con el monóxido de carbono producido por la adsorción disociativa 

de etanol. El paladio, cuyo costo es menor, ha demostrado tener una mejor estabilidad con 

buenas respuestas en términos de superficie activa real y desempeño electroquímico en 

medio básico. 

 

1.4.4 Bio-butanol 

Actualmente el bio-butanol representa una alternativa energética viable atendiendo a sus 

versátiles propiedades como combustible, debido al alto contenido energético similar al de 

la gasolina y su carácter hidrófobo que inhibe la absorción de agua. Por otro lado, los 

números de octano del butanol (RON, MON) son muy cercanos a los de la gasolina lo cual 

permite mezclas en mayores proporciones a las permitidas actualmente para el etanol 

[83],[84]. La Tabla 1-3. Presenta características comparativas entre etanol y butanol con 

respecto a la gasolina. 

 

Tabla 1-3. Propiedades energéticas de etanol, butanol, gasolina 

Propiedad Etanol Butanol Gasolina 

Poder calorífico (MJ/L) 21.2 29.2 32.5 

Relación aire-combustible 3 11.2 14.6 

RON 129 96 91-99 

MON 102 78 81-89 

Calor de vaporización (MJ/Kg) 0.9 0.4 0.4 

 

El butanol puede ser sintetizado a partir de biomasa lignocelulósica por tres vías catalíticas: 

a partir de gas de síntesis, vía fermentativa y a través de la reacción de Guelbert. En la 

ruta termoquímica el butanol es obtenido por transformación catalítica de gas de síntesis 

sobre K-Ni-MoS2, dando una mezcla de alcoholes (C1-C5) principalmente, con bajas 

selectividades de butanol. El butanol también puede ser producido por fermentación 

microbiana mediante microorganismos, principalmente los del género clostridium, los 

cuales tienen la capacidad de transformar diferentes fuentes de carbón orgánico como 

glucosa y la xilosa en combustibles y químicos como la acetona, butanol, etanol 
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(fermentación ABE) [85]. Sin embargo, su rendimiento es bajo y la recuperación de las 

soluciones diluidas representan un costo alto. 

 

La reacción de Guelbert envuelve una condensación entre dos moléculas de alcohol y 

activada por un catalizador bifuncional que actúa secuencialmente con su función ácida y 

su función básica [86]. Dos mecanismos de reacción se han estudiado para la formación 

de butanol a partir de etanol. El proceso directo de condensación bimolecular, en el cual 

una molécula de etanol a través de un enlace C-H es activado sobre los sitios básicos y se 

condensa con otra molécula de etanol por deshidratación [87]. El proceso de Guelbert 

denominado directo considera tres reacciones secuenciales, deshidrogenación de etanol 

a acetaldehído, aldocondensación de acetaldehído para formar crotonaldehído e 

hidrogenación de crotonaldehído para formar butanol [88],[89]. Estudios recientes han 

demostrado la síntesis de butanol sobre una variedad de catalizadores basados en rutenio, 

mezclas de óxidos de Mg-Al, zeolitas básicas e hidroxiapatitas modificadas [90][91]. De 

estos materiales sobresale el desempeño de la hidroxiapatita, la cual presenta una alta 

actividad y selectividad alrededor del 70% hacia butanol [88], [92]. 

 

La hidroxiapatita (Ca5(PO4)3OH), es un fosfato de calcio que posee funcionalidad tanto 

básica como ácida. Tiene aplicaciones como biomaterial debido a su bio-compatibilidad 

ósea. Igualmente tiene aplicaciones en procesos como hidratación de alcanos [93], en 

reacciones de deshidrogenación oxidativa de alcanos [94] y como catalizador en varias 

reacciones entre ellas la conversión selectiva de etanol en butanol [95]. El carácter ácido-

básico de la hidroxiapatita está determinado por la relación Ca/P. Cuando la relación Ca/P 

es 1.67 corresponde a la relación estequiométrica y en estas condiciones actúa 

catalíticamente en condición básica, favoreciendo selectivamente la formación de 

acetaldehído por deshidrogenación de etanol, mientras que a una relación de Ca/P de 1,57 

cataliza la deshidratación de etanol hacia etileno mediante su función ácida. Cuando la 

relación se encuentra entre 1.5 y 1.67 la hidroxiapatita es bifuncional favoreciendo la 

producción de butanol [92]. 

 

 

 

 





 

 
 

2. Metodología 

Para el desarrollo y cumplimiento de los objetivos propuestos en esta tesis, se utilizó como 

materias primas el pino patula para el procesamiento con la tecnología termoquímica y 

tallos procedentes de la zoca del cultivo de café para las líneas de proceso basadas en la 

tecnología bioquímica, y que son objeto de la simulación. En la componente experimental 

se realizó la caracterización fisicoquímica de las materias primas, la fermentación de 

azúcares en la obtención de etanol, la síntesis y caracterización de los catalizadores 

heterogéneos seleccionados para los procesos de obtención de furfural, para la obtención 

de butanol a partir de etanol y las fases catalíticas utilizadas en la celda de combustible de 

alimentación directa de etanol para la producción de electricidad. La producción de gas de 

síntesis y su análisis composicional y operacional se realizó a partir de la gasificación de 

pino patula en un reactor de flujo descendente a escala de planta piloto. Una celda 

electroquímica de tres electrodos fue utilizada para la caracterización electrocatalítica 

mediante las técnicas de voltametría cíclica y cronoamperometría, del proceso de 

conversión de energía química en energía eléctrica durante la electro- oxidación de etanol. 

2.1 Caracterización de las materias primas 

La caracterización fisicoquímica de los materiales lignocelulósicos (pino patula y zoca del 

café), cuantifica el contenido másico y energético a nivel molecular y atómico que posee 

cada material para su potencial transformación en compuestos de interés y compuestos 

energéticos. Adicionalmente, el contenido energético representado por el poder calorífico 

superior fue analizado con base en datos experimentales obtenidos durante pasantía 

realizada en el departamento de química en la Universidad de Alicante (2016). 

La caracterización fisicoquímica de la materia prima se realizó atendiendo a los 

procedimientos estandarizados internacionalmente que determinan la composición 

química (celulosa, hemicelulosa, lignina, extractivos y ceniza), el análisis próximo (materia 
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volátil, carbón fijo y contenido de ceniza), análisis elemental (carbón, hidrógeno y oxígeno) 

y el poder calorífico superior. 

2.1.1 Preparación de la muestra 

 

Los materiales fueron previamente secados en un horno (Thermo Precision model 6545) 

a 45°C durante 24 horas hasta alcanzar un contenido de humedad menor del 10%. 

Posteriormente, los materiales fueron molidos y clasificados hasta un tamaño de partícula 

de 0,4 mm 

 

2.1.2 Contenido de extractivos 

 

Los extractivos son compuestos químicos que hacen parte de la estructura de la pared 

celular y principalmente están conformados por grasas, ácidos grasos, alcoholes grasos, 

fenoles, terpenos, esteroides, ácidos resínicos, colofonia, ceras, entre otros, los cuales 

están presentes como monómeros, dímeros y polímeros. 

 

La determinación de extractivos se realizó de acuerdo con el protocolo NREL/TP-510-

42619 [96]. Inicialmente, 10 gramos de muestra fueron pesados y adicionados a un dedal 

de extracción previamente tarado. Luego, el dedal se colocó en el tubo de sifón Soxhlet, 

de tal forma que el dedal no supere la altura del sifón Soxhlet. Posteriormente, se 

añadieron 250 ml de agua destilada al matraz receptor tarado. Los mantos de calefacción 

se ajustaron procurando mantener una temperatura adecuada que permitiera un mínimo 

de 4-5 ciclos de sifón por hora. Luego de 24 horas de extracción, el dedal con la muestra 

se colocó en un horno durante la noche a una temperatura de 45 °C. El dedal seco se retiró 

del horno y se transfirió a un desecador durante una hora y se registró el peso. 

Posteriormente, se realizó el mismo procedimiento descrito anteriormente utilizando etanol 

como disolvente. 
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2.1.3 Contenido de ceniza 

El contenido de ceniza es una cuantificación de las sales minerales y materia inorgánica 

en la muestra después de la combustión realizada a 575°C ± 25°C. 

 

Para la determinación de cenizas a cada una de las muestras seleccionadas se procedió 

de acuerdo con el protocolo establecido por el Laboratorio Nacional de energía renovable 

(NREL/TP-510-42622) [97]. Una muestra de 0.5 gramos se pesó y se adicionó a un crisol 

registrando su peso. Luego se llevó a un horno y se calentó hasta 575°C con la rampa 

siguiente: calentamiento desde temperatura ambiente hasta 105°C y manteniendo esta 

temperatura durante 12 minutos, calentamiento hasta 250°C a razón de 10°C por minuto, 

temperatura constante durante 30 minutos en 250°C, calentamiento hasta 575°C a 20°C 

por minuto. Se mantuvo esta temperatura durante 3 horas y luego se dejó enfriar hasta 

105°C y se mantuvo en esta temperatura hasta alcanzar peso constante. Luego de la 

ignición la muestra final se pasó a un desecador. Cuando alcanzó la temperatura ambiente 

se registró el peso final [98]. 

 

2.1.4 Contenido de Holocelulosa 

 

La determinación del contenido de holocelulosa se basó en el método de cloración de 

acuerdo a las normas de ASTM (D-1104) [69]. 

 

Se añadieron 2,5 g de muestra libre de extractos a un matraz Erlenmeyer de 250 ml con 

80 ml de agua, 0,5 ml de ácido acético y 1 g de clorito sódico. Adicionalmente, se coloca 

un matraz Erlenmeyer de 100 ml de forma invertida en el cuello del matraz de reacción 

para evitar la liberación de gases de la reacción de cloración. La mezcla se agitó y se 

colocó en un baño de agua a 70°C durante 6 horas. Después de la primera hora, se 

añadieron 0,5 ml de ácido acético y 1 g de cloruro de sodio. Posteriormente, se adicionaron 

las mismas cantidades de ácido acético y cloruro de sodio hasta que se completó el tiempo 

de reacción (6 horas). La muestra se dejó sin adición de ácido acético y cloruro de sodio 

en el baño de agua a 70°C durante la noche. Al final de las 24 horas de reacción, la 

holocelulosa se filtró usando un embudo Buchner hasta que se eliminó el color amarillo y 

el olor a dióxido de cloro. Después, el papel filtro se colocó en una bandeja de porcelana 
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en el horno a 105 ° durante 24 horas. La muestra seca se transfirió a un desecador durante 

1 hora y se pesó. 

 

2.1.5 Contenido de Celulosa 

 

 El contenido de celulosa se evaluó después de la determinación de holocelulosa según el 

procedimiento reportado (Han y Rowell, 1997) [99] y finalmente el contenido de 

hemicelulosa fue calculado como la diferencia entre el contenido de holocelulosa y el 

contenido de celulosa. 

 

Se añadieron 2 g de holocelulosa libre de extractos a un vaso de precipitados de 250 ml 

con una cubierta de vidrio. Luego, se prepararon 25 ml de una solución de NaOH (17,5% 

v / v) y se mantuvieron a 20°C. Posteriormente, se añadieron 10 ml de solución de NaOH 

al 17,5% a la holocelulosa en el vaso de precipitados de 250 ml y con una varilla de vidrio, 

se mezclaron completamente la muestra y la solución de NaOH. A intervalos de 5 minutos, 

se añadieron 5 ml de soluciones de NaOH al 17,5% y luego, la mezcla se colocó en un 

baño de agua a 20ºC durante 30 minutos. Posteriormente, se añadieron 33 ml de agua, la 

mezcla se agitó a fondo y se mantuvo a 20°C durante 1 h antes de filtrar. La holocelulosa 

se transfirió al papel de filtro y luego se lavó con 100 ml de solución de NaOH al 8,3%. 

Adicionalmente, la celulosa se sometió a un tratamiento ácido usando solución de ácido 

acético al 10%. La solución ácida se vertió en el filtro y se dejó durante 3 minutos sin 

succión. Para reducir la cantidad de ácido en la celulosa, la muestra se lavó con agua a 

20°C hasta que la concentración de ácido fuese drenada completamente. Finalmente, el 

papel de filtro y la celulosa se retiraron del filtro y se colocaron en un horno a 40 °C durante 

la noche. Al final de las 24 h, la celulosa se transfirió al desecador durante 1 hora y luego 

se pesó. 
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2.1.6  Contenido de lignina 

 

El procedimiento para la determinación del contenido de lignina se basó en una versión 

modificada del método de determinación de la lignina insoluble en ácido TAPPI T222 [99] 

en madera y pulpa [100]. La muestra debe estar libre de extractivos y de humedad.  

 

Se añadieron aproximadamente 200 mg de muestra seca a una centrífuga de 100 ml. 

Luego, se adicionó 1 ml de H2SO4 al 72% (w/w) por cada 100 mg de muestra. La muestra 

y el ácido se mezclaron completamente y se colocaron en un baño de agua a 30°C durante 

1 h. Posteriormente, la concentración de ácido se redujo añadiendo 56 ml de agua. La 

mezcla se esterilizó en autoclave a 121°C, 15 psia durante 1 h antes de filtrar. El residuo 

en el papel de filtro se lavó con agua caliente hasta que se redujo la concentración de ácido 

sulfúrico. Luego, el papel de filtro y la lignina se colocaron en un horno a 40°C durante la 

noche. Finalmente, la lignina se transfirió a un desecador y se pesó. 

 

2.2 Producción experimental de etanol, furfural y 
precursor de octano 

  

El procedimiento experimental para la producción de etanol utilizó como materia prima 

zoca de café y comprendió las etapas de secado seguido de molienda y tamizado para 

obtener un tamaño de partícula de 1mm. Luego el material es sometido a la etapa de 

hidrólisis ácida con una solución de ácido sulfúrico (2%v/v) a 110°C y una relación de sólido 

a solución de ácido de 1:10 (w/w) [101][102] de acuerdo con lo reportado por [72], [103]. 

La solución resultante se separó mediante filtración en una fracción sólida compuesta de 

celulosa y lignina y una fracción líquida (xilosa). En la siguiente etapa, la fracción sólida 

rica en celulosa y lignina se sometió a hidrólisis enzimática con el propósito de liberar la 

glucosa contenida en la celulosa, empleando celulasa 1.5L y vicozyme. La fracción sólida 

fue diluida en agua a una relación 1:10 (%w/w) y el pH se ajustó con una solución buffer 

de citrato de sodio hasta 0,05 M y pH 4.8. La relación másica entre el sólido y la enzima 

fue 10:1,5. Este pretratamiento fue basado en la metodología realizada por C. Triana, 2010 

y J. Quintero, 2011 [104], [105]. 
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2.2.1 Fermentación de etanol 

 

En la etapa de fermentación se empleó la fracción líquida rica en glucosa proveniente de 

la hidrólisis enzimática. Inicialmente esta fracción se llevó a una esterilización a 121°C con 

el propósito de neutralizar la actividad biológica. La fermentación etanólica se lleva a cabo 

utilizando el microorganismo Saccharomyces cerevisiae a una temperatura de 32°C. 

 

2.2.2 Deshidratación de xilosa 

 

La producción de furfural se realizó a partir de la deshidratación de la xilosa obtenida 

previamente. Para ello se utilizó ácido sulfúrico como catalizador y cloruro de sodio (NaCl) 

como promotor. La concentración del catalizador fue 2% (v / v) en la solución de xilosa con 

2,4 g de NaCl según reporte de C. Rong et. al [106]. 

 

2.2.3 Síntesis del catalizador Pd/MgO-ZrO2 

 

El catalizador fue sintetizado por el método de sol-gel y utilizando como precursores 

metálicos, nitrato de magnesio hexahidratado (Mg(NO3)2·6H2O) (Merck) y oxicloruro de 

circonio octahidratado (ZrOCl2·8H2O) (Merck) e hidróxido de sodio (NaOH) como agente 

precipitante.  

 

Inicialmente, 50,9 g de nitrato de magnesio y 5,2 g de oxicloruro de circonio fueron 

disueltos en un litro de agua desionizada [107]. La mezcla se agitó a temperatura ambiente 

y una solución de NaOH (1M) se adicionó hasta que el pH alcanzó el valor de 10. El 

precipitado se lavó con agua desionizada y luego se secó en un horno a 120°C durante 

16-24 horas. El catalizador MgO-ZrO2 fue obtenido por calcinación del precipitado seco en 

una corriente de aire de 1000 ml/min a 600°C por 3 h con una rampa de calentamiento de 

25ºC hasta 600ºC y 3 h de retención. El catalizador de Pd/ MgO-ZrO2 al %5 de metal, fue 

preparado por el método de precipitación húmeda de Pd usando como precursor Cloruro 

de Pd (II) sobre el soporte de MgO-ZrO2. El catalizador fue secado en un horno a 100°C 

durante toda la noche. Luego se calcinó a 450°C durante 2 horas utilizando un flujo de aire 
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de 120 ml/min y una rampa de calentamiento desde 25ºC hasta 450ºC y 2h de retención 

[71], [108], [109], [110]. El catalizador sintetizado fue utilizado para los ensayos de 

condensación aldólica como se describe en la sección 2.2.4. 

 

2.2.4 Reacción de condensación aldólica 

 

La reacción de condensación aldólica se llevó a cabo en un reactor discontinuo de 

capacidad 11 ml, utilizando la fase catalítica de paladio soportado en la mezcla de óxidos 

de magnesio y circonio Pd/ MgO-ZrO2. Una solución de 5.5 ml al 55% en masa de 

reactantes y relación molar furfural/acetona de 1, relación en volumen metanol/agua de 

1,85, fue cargada al reactor el cual se selló herméticamente. La mezcla de reacción se 

sometió a calentamiento hasta alcanzar la temperatura de 120°C y presión de 10 atm 

durante 24 horas. Al final se tomó la muestra para el análisis de la mezcla de reacción. La 

temperatura del sistema se controló por un horno, Thermoprecisión model 6545. El 

procedimiento se realizó de acuerdo a los datos reportados en W. Shen et al., 2011 [109]. 

 

2.2.5 Síntesis de catalizadores de electro oxidación de etanol 

 

Los catalizadores objeto de estudio, Pd-Sn/C y Pd-Ru/C con 30% (p / p) de carga de metal 

y en relación 1:1 molar entre los metales, se sintetizaron por el método de reducción de 

polioles usando calentamiento por microondas de acuerdo con la metodología descrita por 

Liu [76]. Como precursores metálicos se utilizaron PdCl2, SnCl2·2H2O y RuCl3. Carbón 

Vulcan XC 72R se usó como soporte. Para la preparación se parte de 30 ml de etilenglicol, 

se mezclaron los precursores y se adicionó el carbón vulcan XC-72. La mezcla se llevó a 

un baño ultrasónico durante 10 minutos manteniendo agitación constante durante la 

regulación del pH en 12. Luego, se calentó hasta 130°C en un horno microondas calibrado 

previamente en la potencia 2, durante 5 minutos. Posteriormente la mezcla se dejó enfriar 

y se procede a centrifugar tres veces durante 7 minutos a 900rpm cada una, lavando con 

agua desionizada después de cada centrifugación. Al final las partículas húmedas se 

llevaron al baño de maría, a 100°C hasta retirar el exceso de humedad. 
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2.2.6 Preparación de electrodos catalíticos de trabajo 

 

Para la preparación de los electrodos de trabajo con la fase activa, se utiliza 1 mg de 

catalizador y se mezcló con una solución de isopropanol y Nafion al 5% (p / p) y una 

relación al 99.3%:0.7% en volumen. Después, se llevó la mezcla a un baño ultrasónico por 

10 minutos para lograr una alta dispersión de las partículas en la solución final denominada 

tinta. 

 

2.2.7 Caracterización electroquímica 

 

La voltametría cíclica es una técnica electroquímica en la que se aplica señales periódicas 

de potencial eléctrico al electrodo de trabajo el cual se encuentra sumergido en una 

solución que contiene un componente electroactivo y como resultado mide la corriente 

eléctrica que circula por este electrodo. La intensidad de la corriente es función del 

potencial aplicado y de la concentración de la especie electroactiva presente. En las celdas 

de alimentación directa de etanol con membrana polimérica PEMFC, esta técnica 

determina la actividad electrocatalítica durante la adsorción de H2 y la reducción y permite 

calcular el área electroquímicamente activa [111]. 

 

Para la caracterización de los catalizadores bifuncionales de Pd-Sn y Pd-Ru soportados 

en carbón vulcan XC-72R, se utilizó una celda electroquímica de tres electrodos. Como 

electrodo de referencia se empleó un electrodo de hidrógeno reversible, como electrodo 

de trabajo un electrodo de carbón vítreo de 0,5 cm de diámetro y el contraelectrodo un 

alambre de platino de 0,2 mm de diámetro. Se preparó una solución 1 M de NaOH en la 

cual se sumergen los electrodos y se procede a obtener las voltametrías cíclicas de 

caracterización a 10 mv/s durante 5 a 7 ciclos, para cada uno de los catalizadores y un 

catalizador comercial de referencia de Pd/C al 40% de paladio. Para este procedimiento 

se utilizó un potenciostato Gamry G 750. 

 

2.2.8 Evaluación electrocatalítica en soluciones de etanol y NaOH 
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La electro-actividad catalítica fue estudiada mediante voltametría cíclica (VC) y 

cronoamperometría, en una celda electroquímica de tres electrodos a temperatura 

ambiente con soluciones de NaOH y etanol a tres concentraciones diferentes de etanol 

manteniendo la concentración de NaOH constante en 1 M. Las concentraciones de etanol 

utilizadas fueron 1 M, 2 M, 3 M. Para realizar las cronoamperometrías se escogió un 

potencial de 0,6 V ligeramente por encima del potencial de inicio que presentaron las 

muestras, esto con el fin de asegurar que la reacción hubiera empezado [111], [112], [113]. 

 

2.3 Métodos de análisis 

 

2.3.1 Determinación de azúcares, etanol y compuestos basados 
en furano 

 

Las muestras procedentes de los procedimientos experimentales de hidrólisis ácida, 

deshidratación, fermentación etanólica y reacción de aldol-condensación fueron 

determinadas en sus componentes y cuantificadas por el sistema cromatografía líquida de 

alta eficiencia HPLC (ELITE LaChrom) mediante una columna ORH-801 Transgenomic®. 

Como fase de arrastre se utilizó ácido sulfúrico 0.01 N. La columna y el detector de índice 

de refracción (RID, por sus siglas en inglés) fueron mantenidos a 50°C con un flujo de la 

fase móvil en 0,8 ml/min. Las muestras fueron centrifugadas, diluidas y filtradas usando 

una membrana GV (Durapore) 0,22 μm de poro y 13 mm de diámetro dentro del HPLC. 

Los picos detectados fueron cuantificados sobre la base de área y tiempos de retención 

estándar de las moléculas, glucosa, xilosa, furfural y HMF. Para el etanol se mantuvo la 

temperatura de la columna y del detector RID en 35°C. 

 

2.3.2 Determinación de azúcares reductores 

 

El contenido de azúcares reductores durante la hidrólisis enzimática fue determinado por 

el método DNS (ácido 3,5 dinitrosalicílico) en un espectrofotómetro Jenway 6405 UV/Vis. 
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La muestra fue diluida y mezclada en el reactivo DNS en una relación 1:20 y luego colocada 

en un tubo de prueba. Los tubos de prueba son colocados en agua hirviendo durante 9 

minutos y luego fueron enfriados en hielo durante 3 minutos. La absorbancia fue medida 

con una longitud de onda de 540 nm contra un blanco. Una curva de calibración fue 

construida con solución de glucosa anhidra a concentraciones de 1, 2, 3, 4 y 5 g/L. 

 

2.3.3 Determinación de precursor de alcano 

 

El precursor de alcano (4-(2-furyl)-3-buten-2-one), obtenido a través de la conversión 

catalítica de furfural con Pd/ MgO-ZrO2, fue identificado con base en espectros de masas 

(EI, 70 eV) obtenido con un cromatógrafo de gas (GC-Agilent Technologies 6850 Series II) 

equipado con un detector selectivo de masas (MSD 5975B). La temperatura del inyector 

se mantuvo en 250°C. Se utilizó una columna capilar HP-5MS para realizar la separación 

cromatográfica. Helio (99.99%) fue usado como gas transportador con caudal constante 

de 1 ml/min y relación de separación 1:100. La temperatura del horno del cromatógrafo fue 

programada desde 40°C (2min) hasta 250°C con rampa de calentamiento de 5°C/min. La 

temperatura de la interfase GC/MS fue mantenida en 250°C. 

 

 

 

2.3.4 Caracterización fisicoquímica del catalizador Pd/MgO-ZrO2 

 

Para el catalizador de Pd/MgO-ZrO2, se realizó en un difractómetro Rigaku Miniflex II, con 

fuente de cobre (λ=1,5406 Ǻ) a 30 Kv y 15 mA. El ángulo de difracción 2θ fue escaneado 

a 5°C/min. [108], [107], [109].  

2.3.5 Caracterización fisicoquímica de electrocatalizadores 

 

La caracterización se llevó a cabo por medio de difractómetro de rayos X (Rigaku Ultima 

IV) el cual utiliza una fuente de Cobre (λ=1,5406 Ǻ); cada catalizador fue escaneado con 

ángulos 2θ entre 10° y 90° a una velocidad de 5°/s. En la Figura 3-3 se muestran los 
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difractogramas de los catalizadores bimetálicos de Pd-Sn/C y Pd-Ru/C, cada uno con sus 

respectivos índices de Miller correspondientes a una estructura cubica centrada en las 

caras (FCC). La forma de los picos demuestra que los depósitos obtenidos en el carbón 

son nanoestructuras y que la combinación de paladio con un segundo metal generó que la 

estructura FCC original se viera modificada; esto se hace evidente en el desplazamiento 

que tienen algunos de los ángulos de difracción. Se observan que en todos los 

difractogramas se hace presente un pico en 2θ = 24, este es un ángulo de difracción 

característico del carbón vulcan. Se identificaron los demás picos alrededor de los ángulos 

40, 47 y 68 que son ángulos de difracción de paladio. Existen diferencias entre el ancho y 

la intensidad de los picos, lo que indica que se presentaran diferencias en el tamaño de 

los cristales. 

 

2.4 Simulación 

 

El esquema de simulación planteado está conformado por dos líneas de transformación, 

la bioquímica a partir tallos de la zoca del cultivo de café y la termoquímica alimentada por 

pino patula como materia prima. El esquema de simulación de cada una de las 

biorrefinerías se estructuró con base en las rutas catalíticas de transformación de las 

moléculas plataforma, etanol y furfural en la línea bioquímica y gas de síntesis en la línea 

termoquímica. Posteriormente, se seleccionaron los productos principales que soportan el 

diseño de cada una de las biorrefinerías de acuerdo con criterios de eficiencia energética, 

ambiental y de productos químicos de valor agregado que contribuyan a la del diseño [114]. 

 

Dentro de esta perspectiva, se definieron como productos principales para la biorrefinería 

bioquímica las moléculas de etanol, butanol, octano y energía eléctrica. Por otro lado, en 

cuanto a la ruta termoquímica se estableció como productos principales las fracciones de 

combustibles líquidos para el sector de transporte obtenidos por aplicación de la tecnología 

catalítica de Fischer Tropsch: Nafta, Queroseno y Diesel. 

 

Dentro del concepto de eficiencia energética, se evalúa la posibilidad de realizar la 

integración másica y energética de cada una de las biorefinerías individualmente y entre 

las dos aprovechando los servicios disponibles o corrientes residuales. 
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2.4.1 Línea bioquímica 

 

Para la estructura bioquímica y de acuerdo con aspectos de sostenibilidad y posibilidades 

tecnológicas de conversión energética, se considera como factor integrante la catálisis 

heterogénea. De esta manera, se definieron las etapas tecnológicas para la obtención de 

los productos principales como objeto del diseño: pretratamiento fisicoquímico, 

fermentación y producción de etanol, producción de furfural por deshidratación de xilosa, 

condensación aldólica con producción de octano, síntesis catalítica de butanol a partir de 

etanol y por ultimo electro oxidación catalítica de etanol para generación de electricidad, 

como se observa en la Figura 2-1. Dentro de este esquema de simulación y diseño, se 

considera el etanol como molécula plataforma la cual se utiliza alternativamente como 

fuente de butanol o como portador de hidrógeno en la celda electroquímica de alimentación 

directa para la generación de electricidad. 

 

En la etapa de pretratamiento la materia prima es secada hasta un contenido de humedad 

del 10-15% (p / p), posteriormente se realizó la reducción de tamaño y tamizado para 

obtener partículas de 1 mm. La liberación de los azúcares contenidos en el material se 

realizó con una solución de ácido sulfúrico al 2% (v / v), temperatura de 122°C y relación 

de sólido a líquido de 0.1 según lo reportado en Aguilar et al. [115]. La solución resultante 

contiene una fracción sólida compuesta por celulosa y lignina, y una fracción líquida rica 

en xilosa las cuales se separan por filtración. La fracción sólida se sometió a hidrólisis 

enzimática para extraer la glucosa contenida en la celulosa. El rendimiento de la hidrólisis 

fue calculado con base en las condiciones cinéticas reportadas por Philippidis, et al. 

[116][117]. Adicionalmente, como coproducto de la hidrólisis ácida se obtienen moléculas 

como ácidos, furfural y compuestos fenólicos que pueden inhibir la fermentación. Por lo 

tanto, se realizó la detoxificación básica con hidróxido de calcio (Ca(OH)2) para la 

degradación de estos compuestos, resultando en una corriente de sulfatos la cual es retiró 

por filtración. 

 

La solución concentrada en glucosa, procedente de la hidrólisis enzimática, fue usada para 

la fermentación etanólica mediante el microorganismo Saccharomyces cerevisiae, previo 
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a una etapa de esterilización a 121°C. Las condiciones operativas y cinética son las 

establecidas por Rivera et al. (2006) [118]. El caldo de fermentación obtenido contiene 8-

10% en peso de etanol y se envió a un proceso de separación que consiste en dos 

columnas de destilación para aumentar la concentración hasta el punto azeotrópico (96% 

en peso) y posteriormente a una etapa de deshidratación con tamices moleculares para 

obtener una pureza del 99% en peso. 

  

La lignina recuperada en la hidrólisis enzimática y posteriormente separada de la 

hemicelulosa se llevó a un sistema de gasificación a alta presión. El gas de síntesis se 

empleó para la generación de vapor de media. Tanto el vapor como el gas de síntesis, se 

utilizaron para generación de electricidad mediante procesos de expansión [119]. 

 

Para la producción de furfural se partió de la fracción rica en xilosa la cual se deshidrató 

por un proceso catalítico con arcillas pilarizadas de aluminio y hafnio dando 86.2% en la 

conversión [120]. La corriente de xilosa se envió al reactor que opera a las condiciones de 

170°C y 10 bar. Aire es alimentado al reactor en la proporción 30:1 para recuperar el furfural 

a medida que se produce. Con la despresurización de la corriente-producto del reactor se 

recuperó la fase líquida, para luego ser enviada a un proceso de extracción líquido-líquido 

utilizando tolueno como solvente en la proporción 1:1 en volumen para recuperar el furfural 

de la mezcla. Por último, la corriente tolueno-furfural es alimentada a un sistema de 

destilación donde el furfural se recuperó como producto de fondo [121]. 
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Figura 2-1. Esquema general de la biorrefinería bioquímica. 

 

 

La producción de octano se realizó en las etapas sucesivas de condensación aldólica e 

hidrogenación simultáneamente con deshidratación/hidrogenación. En el proceso inicial el 

furfural se mezcló con acetona en la proporción 1:2. Como catalizador se usó NaOH en 

una concentración de 0,03 mol/L. La reacción se realizó en una solución etanol-agua [122]. 

En esta etapa se produce el compuesto 4-(2-furyl)-3-buten-2-ano (FAc), el cual es el 

precursor para la obtención de octano. Se utilizó la cinética y condiciones operativas 

reportadas por [123]. El precursor FAc es hidrogenado con el mecanismo de la segunda 

etapa para la obtención de octano a 393 K y 4,5 MPa, se utilizó un catalizador de paladio 

soportado sobre alúmina. Este catalizador se seleccionó atendiendo al bajo costo de la 

fase activa y el rendimiento experimental hacia octano [123], la alta selectividad que 

presenta hacia la formación de coproductos de valor agregado, al bajo impacto ambiental 

y debido a una separación relativa favorable [124]. Finalmente, el octano es separado por 

destilación. 

 

El etanol procedente de la fermentación de la glucosa se empleó para producir butanol 

mediante el mecanismo de Guelbert [125]. El proceso catalítico ocurre en fase de vapor a 

presión atmosférica y temperatura entre 350-400°C. Se utilizó hidroxiapatita como 

catalizador en una relación Ca/P de 1,64. El producto es una mezcla de varios alcoholes; 
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butanol, hexanol, 2-etil-butanol y hexano. Las condiciones y cinética heterogénea están 

reportadas en [126]. En la selección del catalizador se tuvo en cuenta, el bajo costo de los 

precursores para la síntesis, la condición del proceso a presión atmosférica y en fase 

gaseosa, la alta selectividad que presenta hacia la formación de coproductos de valor 

agregado, el bajo impacto ambiental y una separación relativa favorable. 

 

La corriente de etanol, alternativamente se utilizó como fuente de hidrógeno en celdas de 

combustible de alimentación directa de etanol con membrana polimérica (PEM) para la 

generación de energía eléctrica, aprovechando la alta eficiencia electrocatalítica que posee 

este dispositivo para la conversión de la energía química en energía eléctrica directamente. 

Durante la electo-oxidación del etanol, la cual ocurre a temperatura ambiente y presión 

atmosférica, se alcanzó una eficiencia global de 45%. 

 

 

2.4.2 Línea termoquímica 

La transformación de la carga compuesta por pino patula con un flujo de 5 toneladas/h 

hasta los productos finales, comprende las etapas de secado y reducción de tamaño, 

gasificación de la materia prima, limpieza y acondicionamiento del gas de síntesis 

(reformado de hidrocarburos, ajuste de la relación H2/CO), proceso de Fischer Tropsch y 

separación de la mezcla de reacción en los productos finales (Figura 2-2). 

En la etapa de pretratamiento, el secado de la materia prima se llevó hasta un contenido 

de humedad del 10 – 15 % en peso y luego en un molino de cuchillas se alcanzaron 

tamaños de partícula alrededor de 1 – 2 cm. 

La gasificación se realizó a presión atmosférica y se simuló de acuerdo al procedimiento 

referenciado en [127], el cual comprende inicialmente la descomposición por pirólisis de la 

materia prima en carbón, hidrógeno, oxígeno y ceniza. Se utiliza un reactor de rendimiento, 

definiendo previamente los rendimientos de cada especie de acuerdo con el análisis 

elemental y próximo. Los productos procedentes del proceso de volatilización son llevados 

al reactor Gibbs de equilibrio el cual simuló las zonas de oxidación y reducción del 

gasificador. 
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El gas de síntesis de la etapa anterior es enviado a la sección de purificación y 

acondicionamiento, requerido en el proceso de Fischer Tropsch. Luego se hace la 

transformación a hidrocarburos líquidos para lo cual se seleccionó la tecnología de Fischer 

Tropsch y finalmente se realizó la separación de las fracciones de hidrocarburos líquidos. 

Inicialmente se utilizó un separador de sólidos, ciclón, para retirar el carbonizado 

remanente de la gasificación y las cenizas de la mezcla de gases. El gas de síntesis libre 

de material sólido y compuestos de azufre o nitrógeno se llevó al proceso de reformado 

catalítico con vapor de agua el cual convierte el metano y alquitrán (tolueno) generados en 

la gasificación más los hidrocarburos ligeros provenientes del gas de cola de la columna 

fraccionadora de los productos finales de la refinería, en una mezcla de H2, CO2, y CO. Se 

emplea Ni/alúmina como catalizador en un reactor estequiométrico a 2 atmósferas y 925°C 

[128]. 

En la etapa siguiente el gas síntesis se ingresó al proceso de ajuste de gas de agua (WGS) 

con el propósito de aumentar la relación de alimentación H2/CO a un valor igual o mayor 

de 2. El proceso se realizó en un reactor de flujo pistón seudo-homogéneo de lecho 

empacado con catalizador basado en Fe, a baja temperatura y cinética de LHHW (anexo). 

La temperatura pasa de 325 °C a la entrada a 392.6 °C a la salida mientras la presión 

disminuye de 2 atm a 1.51 atm [129]. Posteriormente se realizó el acondicionamiento de 

la mezcla retirando agua por condensación, seguido de aumento de presión, absorción de 

CO2 y aumento de temperatura. El gas de síntesis se procesó en un reactor 

estequiométrico a 340°C y 20 bar utilizando el parámetro de probabilidad de crecimiento 

de cadena 𝛼 = 0.79 de la relación de probabilidad de crecimiento de polímeros 

hidrocarbonados, Anderson-Schultz-Flory (ASF) [130]. La mezcla producto de la reacción 

FT se pasó a un separador flash del cual se obtiene la fracción ligera conformada por el 

gas de síntesis sin reaccionar y los hidrocarburos de C1-C4. Esta corriente se llevó a un 

sistema de membrana y PSA del cual se recuperó el gas de síntesis el cual es recirculado 

al proceso WGS. La corriente final de hidrocarburos obtenido del separador instantáneo 

se envió a la columna de fraccionamiento de múltiples productos en la cual se separaron 

los cortes de nafta, keroseno y diésel y la corriente superior conformada principalmente 

por los componentes C1-C4. Esta última fracción se acondiciona en presión y temperatura 

y se lleva al reactor catalítico de oligomerización donde se obtienen mezclas de oligómeros 

en el rango de gasolina preferentemente 2,2,4 trimetilpentano. Los rendimientos obtenidos 

fueron: de C3H6 a isopentano 8.45% y 43.2% a isooctano; 62,34% de C4H8 a isooctano. 
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Por último, la corriente producto del proceso de oligomerización se mezcló con las 

fracciones de gasolina obtenidas en la columna de fraccionamiento. 

 

Figura 2-2. Esquema general de la biorefinería termoquímica. 

 

 

2.4.3 Evaluación económica 

Los balances de materia y energía, resultado de la simulación de cada biorrefinería sirven 

de base para estimar los costos de capital y los costos operativos usando el Software 

Aspen Economic Analizer 9.0. Para esto es necesario ingresar como especificación 

parámetros ajustados a las condiciones de la economía de Colombia entre ellos, costo de 

materias primas y productos, tasa de interés anual, vida económica del proyecto, método 

de depreciación, costo de utilidades. Esto permite calcular el costo de producción y realizar 

el análisis financiero con base en el valor presente neto (VPN). En la Tabla 2-1 se muestran 

los precios de materia prima, reactantes y utilidades para la biorefinería bioquímica. 

 

GASIFICACIÓN REFORMADO WGS 

REACTOR FT SEPARACIÓN OLIGOMERIZACIÓN 

H2O 

H2O 

CO2 

G.S 

Solidos 

G.S 

G.S G.S 

G.S 
C1-C4 

C5-C8 

Nafta Keroseno Diesel 

H2O 

Aire 

Pino patula 



48 Catálisis heterogénea para el aprovechamiento energético de la biomasa 

 
Tabla 2-1. Precios de materias primas, productos y utilidades de biorrefinería bioquímica. 

Componente Precio Unidades Referencia 

Zoca de café 0.01 USD/Kg [131] 

Ácido sulfúrico 0.1 USD/Kg [132] 

Hidróxido de calcio 0.05 USD/KG [132] 

Acetona 0.44 USD/Lb [133] 

Hexano 1.55 USD/Gal [133] 

Hidrógeno 4.47 USD/Kg [134] 

Butanol 0.65 USD/Lb [134] 

Etanol 0.995 USD/Kg [135] 

Octano 1.27 USD/gal [136] 

Electricidad 0.1 USD/kWh [137] 

Vapor de baja calidad 1.57 USD/Kg [137] 

Vapor de alta calidad 8.18 USD/Kg [137] 

Vapor de alta Calidad 9.86 USD/Kg [137] 

Agua 1.25 USD/m3 [137] 



 

 
 

3. Resultados experimentales y análisis 

3.1 Caracterización fisicoquímica 

La producción de energía a partir de biomasa lignocelulósica constituye una alternativa 

potencialmente aprovechable atendiendo a su condición de disponibilidad y a sus 

características fisicoquímicas entre ellas, su análisis composicional y sus propiedades 

caloríficas representadas en su entalpía o poder calorífico superior 

3.1.1 Materias primas 

En la Tabla 3-1, se presentan los resultados de la caracterización fisicoquímica de las 

materias primas pino patula y zoca de café. 

 

Tabla 3-1. Caracterización fisicoquímica de las materias primas. 

 Pino patula Zoca de café 

Humedad (% peso) 9.21 8.7 

 Composición química (% base seca) 

Celulosa 44.78 40.39 

Hemicelulosa 23.75 34.01 

Lignina 20.22 10.13 

Extractivos 11.0 14.13 

Ceniza 0.25 1.27 

 Análisis próximo (% en base seca) 

Materia Volátil 82.14 82.15 

Carbón fijo 17.64 16.78 

Ceniza 0.23 1.07 
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 Análisis elemental (% en base seca) 

Carbón 49.78 48.21 

Hidrógeno 6.03 5.61 

Oxígeno 44.19 45.81 

Entalpía superior (MJ/Kg) 18.48 18.25 

 

Se evidencia a partir de los resultados de caracterización que tanto el pino patula como la 

zoca poseen altos contenidos de holocelulosa (celulosa + hemicelulosa), 58.63% y 74.4% 

en base seca respectivamente, que hace de estas materias primas una fuente valorizable 

para la obtención de biomoléculas, energía o biocombustibles. Adicionalmente, el alto 

contenido energético de cada residuo, representado por su respectivo poder calorífico es 

un indicativo de su característica como combustibles en procesos de combustión o de 

gasificación para sistemas de cogeneración. 

 

3.1.2 Hidrólisis ácida 

La hidrólisis ácida se evaluó experimentalmente para dos condiciones de reacción, en 

concentración de ácido sulfúrico y el tiempo de reacción, los resultados indican que no hay 

un efecto significativo sobre el rendimiento de furfural y xilosa. En la Tabla 3-2, se 

presentan los resultados obtenidos y las condiciones utilizadas durante el procedimiento 

experimental de hidrólisis ácida a 115°C de la Zoca. Los resultados obtenidos para la 

producción de etanol y furfural a partir de zoca se presentan en la Tabla 3-3.  

Tabla 3-2. Resultados de la hidrólisis ácida de la zoca de café a 115°C. 

Condición 
Tiempo de 

reacción(h) 

H2SO4 

(% v/v) 

Glucosa 

(g/L) 

Xilosa 

(g/L) 

Furfural 

(g/L) 

HMF 

(g/L) 

1 5 2 2.89 19.41 0.92 0.07 

2 0.5 10 3.07 19.58 0.86 0.05 
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Tabla 3-3. Resultados de hidrólisis enzimática, fermentación etanólica, deshidratación y 
Aldo condensación a partir de zoca de café. 

Condición 

Hidrólisis enzimática 

Azúcares 

reductores(g/L) 

Fermentación 

etanol 

(g etanol/g 

sustrato) 

Reacción deshidratación 

furfural (g furfural/g xilosa) 

 

1 9.66 0.25 2.16 0.063 

2 8.83 0.19 2.17 0.067 

  Condensación 

aldólica 

  

 Furfural(g/L)  Conversión  

1 0.074  0.96  

 

3.2 Caracterización de catalizadores 

3.2.1 Difractograma de rayos x catalizador de Pd/MgO-ZrO2 

En la Figura 3-1. Muestra los patrones de difracción para Mg-OX y para ZrO2. La Figura 

3-2, presenta el Difractograma para el catalizador de MgO-ZrO2 y se pueden identificar y 

comparar los picos correspondientes de MgO y ZrO2 en la mezcla analizada con el 

difractograma patrón. 

Figura 3-1. Difractograma patrón para Mg-OX y ZrO2. 
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Figura 3-2. Difractograma para el catalizador MgO-ZrO2. 

 

 

En la Figura 3-3. se muestran los difractogramas de los catalizadores bimetálicos de Pd-

Sn/C y Pd-Ru/C, cada uno con sus respectivos índices de Miller correspondientes a una 

estructura cubica centrada en las caras (FCC). La forma de los picos demuestra que los 

depósitos obtenidos en el carbón son nanoestructuras y que la combinación de paladio con 

un segundo metal generó que la estructura FCC original se viera modificada; esto se hace 

evidente en el desplazamiento que tienen algunos de los ángulos de difracción. Se 

observan que en todos los difractogramas se hace presente un pico en 2θ=24, este es un 

ángulo de difracción característico del carbón vulcan. Se identificaron los demás picos 

alrededor de los ángulos 40, 47 y 68 que son ángulos de difracción de paladio. Existen 

diferencias entre el ancho y la intensidad de los picos, lo que indica que se presentaran 

diferencias en el tamaño de los cristales. 
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Figura 3-3. Difractogramas para los catalizadores Pd-Sn/C y Pd-Ru/C [111] 

 

A partir de estos resultados se determinaron los parámetros de red correspondientes a 

cada catalizador. Los resultados aparecen en la Tabla 3-4, donde se encuentran también 

los resultados de tamaño de cristal, los cuales fueron calculados con la ecuación de 

Scherrer, los cristales fueron de tamaño nano y como se esperaba por los anchos de los 

picos, los catalizadores basados en platino fueron más pequeños que los de paladio. Al 

comparar los parámetros de red obtenidos con el de paladio (3,89 Å) puro, se encuentra 

que efectivamente hubo modificaciones en el tamaño de la celda unitaria, lo cual es 

atribuido a que hay otro elemento (Sn o Ru) que hace que la celda se contraiga o se 

expanda de acuerdo con la diferencia de radio atómico que haya con el metal 

sustituto[111]. 

Tabla 3-4. Parámetros de red de cada catalizador con una estructura FCC. 

Catalizador Parámetro de red (Ȧ) Tamaño de cristal (nm) 

Pd-Ru/C 3.8742 4.77 
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Pd-Sn/C 3.9268 5.93 

 

3.2.2 Análisis XPS de los catalizadores Pd-Ru/C y Pd-Sn/C 

El análisis mediante XPS proporciona información sobre las características superficiales 

de los catalizadores. La superficie de los catalizadores fue caracterizada mediante XPS. 

De acuerdo con el análisis survey se puede concluir que la superficie está compuesta por 

los metales deseados y ninguno de los precursores quedo en la superficie (Figura 3-4). 

 

Figura 3-4. Espectros XPS de catalizadores Pd-Sn/C y Pd-Ru/C[111]. 

 

 

3.2.3 Análisis XPS de catalizador de condensación aldólica e 
hidrogenación 

 

Las reacciones de Aldo condensación e hidrogenación, para producir los precursores de 

alcanos C8 a C15 se realizan usando el catalizador bifuncional Pd/MgO-ZrO2 el cual 

presenta una alta actividad y selectividad, así como una buena reciclabilidad y estabilidad 

térmica [71], [108]. Durante el primer paso del mecanismo, aldo condensación de los 
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productos (FA, F2A), el catalizador actúa con su función básica, MgO-ZrO2, mientras en la 

última etapa la actividad de la hidrogenación es realizada por la fase metálica de paladio 

Figura 3-5.  

 

Figura 3-5. Mecanismo de condensación aldólica e hidrogenación para producir los 
precursores de alcanos [71] [108]. 

 

 

 

La superficie del catalizador de Pd/MgO-ZrO2 fue caracterizada mediante XPS siguiendo 

la banda correspondiente a la transición a cada metal presente en el catalizador (Pd 3d5/2, 

Mg 1s). 

Para el Pd se encuentra que las especies de paladio reducidas, tales como paladio 

reducido Pd 0, aparecen generalmente a valores menores de 338 [138], y especies con 

una mayor numero de oxidación aparece usualmente a energías de ligadura mayores de 

338 eV. Por lo tanto, dado el comportamiento observado en la Figura 3-6 se puede concluir 

que las especies superficiales se encuentra en estado reducido o tienen una interacción 

muy fuerte con el soporte. Con referencia a las especies de magnesio presentes en el 

catalizador de acuerdo con la banda principal presentada por la transición 1s (Figura 3-7) 

se puede concluir que el estado de oxidación es +1, por lo tanto, el magnesio se encuentra 

como MgO [139]. 
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Figura 3-6. Espectro XPS catalizador de Pd/MgO-ZrO2. 

 

Figura 3-7. Espectro XPS de catalizador de Pd/MgO-ZrO2. 

 

La forma de la banda de la transición electrónica Zr 3d sugiere diferencias en la cantidad 

de especies de Zr presentes en cada catalizador. Las bandas pueden ser 

deconvolucionadas en dos contribuciones principales con máximos a 181,22 eV y 183.58 
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eV (Figura 3-8). Las especies de zirconio reducidas aparecen generalmente a valores 

menores de 181.20 eV [140], y el ZrO2 aparece comúnmente a energías de ligadura 

mayores de 182.30 [141] eV. Como tendencia general, las contribuciones que aparecen a 

menor energía de ligadura pueden atribuirse a especies reducidas o más fácilmente 

reducibles, mientras que las que aparece a mayor energía de ligadura, corresponden a las 

especies más oxidadas (o más difícilmente reducibles). Para analizar estas diferencias con 

más detalle se cuantificó el área bajo los diferentes picos y se calcularon los porcentajes 

en función del área total del perfil de transición Zr 3d. El catalizador presenta una 

proporción más alta de especies de Zr reducidas, con el 59% de Zr con energía de ligadura 

a181.22 eV y 41 % con energía de ligadura a 182.30 eV, que corresponde a especies de 

Zr más oxidadas. 

 

Figura 3-8. Espectro XPS de catalizador de Pd/MgO-ZrO2. 
 

 

La Figura 3-9, muestra los espectros de la transición electrónica O 1s para las muestras 

analizadas. La banda con una energía más baja (alrededor 529,78 eV) es atribuida al 

oxígeno de la red o de los óxidos, una segunda banda con una energía mayor, a vacantes 

de oxígeno en la red cristalina relacionadas con iones altamente polarizados en la 

superficie (e interfases) de nanocristales con una inusual baja coordinación [142]. 
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Figura 3-9. Espectro XPS de catalizador de Pd/MgO-ZrO2. 

 

3.3 Caracterización electroquímica 
 

3.3.1 Voltametría Cíclica en NaOH 

Se realizó la voltametría cíclica para cada una de las muestras en solución de NaOH 1M 

para determinar el área electroquímica activa. los resultados son mostrados en la Figura 

3-10, en ella se compara el comportamiento de los catalizadores sintetizados con el 

catalizador de Pd/C comercial (E-Tek) de referencia que contiene un 40w% de paladio. Se 

observa la existencia de diferencias en los potenciales donde debe aparecer el pico 

anódico reverso (2), esto es causado por la presencia de un segundo metal generando 

ausencia o debilidad en algunos picos característicos de Pd/C en la región del barrido 

catódico (1 y 2). Esta diferencia es más evidente cuando el metal acompañante es rutenio, 

ya que los catalizadores que tienen este metal tienen zonas de doble capa más anchas 

debido a la susceptibilidad de envenenamiento que tiene el rutenio cuando llega a 

potenciales de más de 1V [143]. 
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Figura 3-10. Voltametría cíclica para catalizadores PdRu/C y PdSn/C en solución de 
NaOH 1M[111]. 
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Usando las voltametrías anteriores se calculó el área electroquímicamente activa, la cual 

corresponde al área efectiva para la reacción [143]. Debido a que los metales 

acompañantes como Ru y Sn no son activos para la electro oxidación, se calculó solo 

teniendo en cuenta la presencia de paladio. A continuación, en la Tabla 3-5a 3-5 se 

muestran las áreas electroquímicamente activas (AEA) de los catalizadores sintetizados, 

revisando lo que dicen algunos autores el área depende mucho del método de síntesis, la 

carga metálica y de la relación atómica de los metales.  

 

Tabla 3-5. Áreas electroquímicamente activas determinadas con VC en NaOH 1M[111]. 
 

Combinación Carga metálica AEA (m2/g) 

Pd/C* 40 w% 33.95 

Pd-Ru/C 30 w% 15.67 

Pd-Sn/C 30 w% 48.76 

*Catalizador comercial de E-Tek 
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Se observa que el mejor catalizador fue Pd-Sn/C con un área efectiva un poco superior a 

la del catalizador Pd/C comercial y adicionalmente su contenido de Pd es menor que el 

de referencia (30%) utilizando un segundo metal Sn el cual es mucho más económico 

3.4 Caracterización del precursor de alcano 

La figura 3-11, muestra la determinación del monómero (4-(2-furyl)-3-buten-2-one) como 

producto de la reacción de Aldo condensación para las condiciones de operación 1 en la 

hidrólisis ácida. En este caso el desempeño catalítico fue evaluado por la desaparición de 

furfural y la presencia del monómero en los productos, a pesar de que no fue posible 

determinar la cantidad producida durante 24 horas a 120°C en el reactor discontinuo 

 

Figura 3-11. Determinación de furfural y monómero precursor de alcano[98]. 

 

 



 

 

 

 

 
 

4. Resultados de simulación y análisis 

En este capítulo se analizan los resultados de la simulación obtenidos en la producción de 

(las moléculas plataforma), etanol, furfural, gas de síntesis y los productos químicos y 

energéticos derivados de cada una de ellas en las biorefinerías planteadas en la 

metodología. En la línea bioquímica alimentada con tallos de la zoca de café se consideran 

el etanol y furfural como moléculas plataforma que dan origen a productos finales, butanol 

y energía electroquímica por parte del etanol y octano a partir de furfural. En la línea 

termoquímica con pino patula como materia prima, el gas de síntesis se transforma 

catalíticamente en productos finales de Gasolina, Queroseno y Diesel.  

Adicionalmente se realizó la evaluación tecno económica de dos estructuras de la línea 

bioquímica, la primera para la producción de etanol y furfural y la segunda con etanol y 

octano como productos, utilizando zoca de café como materia prima. En cada estructura 

se integró la tecnología de cogeneración de ciclo combinado (BIGCC) para la generación 

de vapor de baja el cual se utiliza para suplir las necesidades de calentamiento en el 

proceso. Los resultados anteriores son comparados con los obtenidos cuando en las 

estructuras anteriores no se incluye el sistema de cogeneración. 

En la línea termoquímica, se realizó la gasificación experimental de las materias primas 

zoca de café y pino patula utilizando para ello el gasificador de flujo descendente modelo 

(GEK Gasifier 10 kWh), ubicado en el Instituto de Biotecnología y Agroindustria (IBA) de la 

Universidad Nacional de Colombia, sede Manizales. Se partió de la caracterización 

experimental de las materias primas, análisis próximo, análisis elemental y contenido 

energético superior. Los datos experimentales obtenidos en la gasificación fueron 
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utilizados para el modelamiento y simulación mediante el simulador Aspen Plus v9.0. Los 

resultados del balance de materia y energía de la simulación se utilizaron para la 

evaluación económica de cada caso de gasificación con el módulo Aspen Process 

Economic Analizer v9.0. El Potencial de Impacto Ambiental en PEI/Kg de producto se 

realizó con el algoritmo WAR considerando 8 categorías de impacto. Por último, se realizó 

un análisis energético de la gasificación experimental y su comparación con los resultados 

de la simulación en términos de la conversión de la energía contenida en la biomasa. 

 

 Descripción de estructuras 

4.1.1 Estructura bioquímica 

En la etapa de pretratamiento la materia prima es secada hasta un contenido de humedad 

del 10-15% (p/p), posteriormente se realizó la reducción de tamaño y tamizado para 

obtener partículas de 1 mm. La liberación de los azúcares contenidos en el material se 

realizó con una solución de ácido sulfúrico al 2% (v / v), temperatura de 122°C y relación 

de sólido a líquido de 0.1(5), según lo reportado en Aguilar et al. [115]. La solución 

resultante contiene una fracción sólida compuesta por celulosa y lignina, y una fracción 

líquida rica en xilosa las cuales se separan por filtración. La fracción sólida se sometió a 

hidrólisis enzimática (10) para extraer la glucosa contenida en la celulosa. El rendimiento 

de la hidrólisis fue calculado con base en las condiciones cinéticas reportadas por 

Philippidis, et al. [116][117]. Adicionalmente, como coproducto de la hidrólisis ácida se 

obtienen moléculas como ácidos, furfural y compuestos fenólicos que pueden inhibir la 

fermentación. Por lo tanto, se realizó la detoxificación básica con hidróxido de calcio 

(Ca(OH)2) para la degradación de estos compuestos, resultando en una corriente de 

sulfatos la cual es retiró por filtración. 

La solución concentrada en glucosa, procedente de la hidrólisis enzimática, fue usada para 

la fermentación etanólica mediante el microorganismo Saccharomyces cerevisiae, previo 

a una etapa de esterilización a 121°C (14). Las condiciones operativas y cinética son las 
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establecidas por Rivera et al. (2006) [118]. El caldo de fermentación obtenido contiene 8-

10% en peso de etanol y se envió a un proceso de separación que consiste en dos 

columnas de destilación para aumentar la concentración hasta el punto azeotrópico (96% 

en peso) y posteriormente a una etapa de deshidratación con tamices moleculares para 

obtener una pureza del 99% en peso. La estructura del diagrama de flujo de proceso de la 

biorefinería bioquímica se presenta en la figura 4.1. 

  

La lignina recuperada en la hidrólisis enzimática y posteriormente separada de la 

hemicelulosa se llevó a un sistema de gasificación a alta presión. El gas de síntesis se 

empleó para la generación de vapor de media. Tanto el vapor como el gas de síntesis, se 

utilizaron para generación de electricidad mediante procesos de expansión [119]. 

 

Para la producción de furfural se partió de la fracción rica en xilosa la cual se deshidrató 

por un proceso catalítico con arcillas pilarizadas de aluminio y hafnio dando 86.2% en la 

conversión [120]. La corriente de xilosa se envió al reactor (23) que opera a las condiciones 

de 170°C y 10 bar.  

 

La producción de octano se realizó en las etapas sucesivas de aldol-condensación (26) e 

hidrogenación simultáneamente con deshidratación/hidrogenación (28). En el proceso 

inicial el furfural procedente del reactor de deshidratación se mezcló con hexano y 

posteriormente con acetona en la proporción 1:2. Como catalizador se usó NaOH en una 

concentración de 0,03 mol/L. La reacción se realizó en una solución etanol-agua [122]. En 

esta etapa se produce el compuesto 4-(2-furyl)-3-buten-2-ano (FAc), el cual es el precursor 

para la obtención de octano. Se utilizó la cinética y condiciones operativas reportadas por 

[123]. El precursor FAc es hidrogenado con el mecanismo de la segunda etapa para la 

obtención de octano a 393 K y 4,5 MPa, se utilizó un reactor CSTR (26) y un catalizador 

de paladio soportado sobre alúmina. Este catalizador se seleccionó atendiendo al bajo 

costo de la fase activa y el rendimiento experimental hacia octano [123], la alta selectividad 

que presenta hacia la formación de coproductos de valor agregado, al bajo impacto 
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ambiental y debido a una separación relativa favorable [124]. Finalmente, el octano es 

separado por destilación con una pureza de 86.9%. 

 

La corriente de etanol se utilizó como fuente de hidrógeno en celdas de combustible de 

alimentación directa de etanol con membrana polimérica (PEM) para la generación de 

energía eléctrica (20), aprovechando la alta eficiencia electrocatalítica que posee este 

dispositivo para la conversión de la energía química en energía eléctrica directamente. 

Durante la electo-oxidación del etanol, la cual ocurre a temperatura ambiente y presión 

atmosférica, se alcanzó una eficiencia global de 45%. 

 

Figura 4.1. Diagrama de flujo de proceso de la biorefinería bioquímica 
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El etanol procedente de la fermentación de la glucosa se empleó alternativamente para 

producir butanol mediante el mecanismo de Guerbet [125]. El proceso catalítico ocurre en 

fase de vapor a presión atmosférica y temperatura entre 350-400°C (1). Se utilizó 

hidroxiapatita como catalizador en una relación Ca/P de 1,64. La figura 4.2 presenta la 

estructura del proceso de obtención de butanol a partir de etanol. El producto es una 

mezcla de varios alcoholes; butanol, hexanol, 2-etil-butanol y hexano. Las condiciones y 

cinética heterogénea están reportadas en [126]. En la selección del catalizador se tuvo en 
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cuenta, el bajo costo de los precursores para la síntesis, la condición del proceso a presión 

atmosférica y en fase gas, la alta selectividad que presenta hacia la formación de 

coproductos de valor agregado, el bajo impacto ambiental y una separación relativa 

favorable. 

 

Figura 4.2. Diagrama de proceso de obtención de butanol a partir de etanol 
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4.1.2 Estructura termoquímica 

 

En la etapa de pretratamiento, el secado de la materia prima se llevó hasta un contenido 

de humedad del 10 – 15 % en peso y luego en un molino de cuchillas se alcanzaron 

tamaños de partícula alrededor de 1 – 2 cm. 

La gasificación se realizó a presión atmosférica y se simuló de acuerdo al procedimiento 

referenciado en [127], el cual comprende inicialmente la descomposición por pirólisis de la 

materia prima en carbón, hidrógeno, oxígeno y ceniza (2). Se utiliza un reactor de 
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rendimiento, definiendo previamente los rendimientos de cada especie de acuerdo con el 

análisis elemental y próximo. Los productos procedentes del proceso de volatilización son 

llevados al reactor Gibbs de equilibrio (3) el cual simuló las zonas de oxidación y reducción 

del gasificador. 

El gas de síntesis de la etapa anterior es enviado a la sección de purificación y 

acondicionamiento, requerido en el proceso de Fischer Tropsch. Luego se hace la 

transformación a hidrocarburos líquidos para lo cual se seleccionó la tecnología de Fischer 

Tropsch y finalmente se realizó la separación de las fracciones de hidrocarburos líquidos. 

Inicialmente se utilizó un separador de sólidos, ciclón, para retirar el carbonizado 

remanente de la gasificación y las cenizas de la mezcla de gases. El gas de síntesis libre 

de material sólido y compuestos de azufre o nitrógeno se llevó al proceso de reformado 

catalítico con vapor de agua el cual convierte el metano y alquitrán (tolueno) generados en 

la gasificación más los hidrocarburos ligeros provenientes del gas de cola de la columna 

fraccionadora de los productos finales de la refinería, en una mezcla de H2, CO2, y CO. Se 

emplea Ni/alúmina como catalizador en un reactor estequiométrico(7) a 2 atmósferas y 

925°C [128]. En la figura 4.3 se presenta el diagrama de flujo de proceso de la biorefinería 

termoquímica. 

En la etapa siguiente el gas síntesis se ingresó al proceso de ajuste de gas de agua (WGS) 

con el propósito de aumentar la relación de alimentación H2/CO a un valor menor o igual 

de 2. El proceso se realizó en un reactor de flujo pistón seudo-homogéneo de lecho 

empacado (9) con catalizador basado en Fe, a alta temperatura y cinética de LHHW 

(anexo). La temperatura pasa de 325 °C a la entrada a 392.6 °C a la salida mientras la 

presión disminuye de 2 atm a 1.51 atm [129]. Posteriormente se realizó el 

acondicionamiento de la mezcla retirando agua por condensación, seguido de aumento de 

presión, absorción de CO2 y aumento de temperatura. 
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Figura 4.3. Diagrama de flujo de proceso de la biorefinería termoquímica 
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El gas síntesis se procesó en un reactor estequiométrico(16) a 340°C y 20 bar utilizando 

el parámetro 𝛼 = 0.79 de la relación de probabilidad de crecimiento de polímeros 

hidrocarbonados, Anderson-Schultz-Flory (ASF) [130]. La mezcla producto de la reacción 

FT se pasó a un separador instantáneo del cual se obtiene la fracción ligera conformada 

por el gas de síntesis sin reaccionar y los hidrocarburos de C1-C4. Esta corriente se llevó a 

un sistema de membrana y PSA del cual se recuperó el gas de síntesis el cual es 

recirculado al proceso WGS. La corriente final de hidrocarburos obtenido del separador 

instantáneo se envió a la columna de fraccionamiento de múltiples productos en la cual se 

separaron los cortes de nafta, queroseno y diésel y la corriente superior conformada 

principalmente por los componentes C1-C4. Esta última fracción se acondiciona en presión 

y temperatura y se lleva al reactor catalítico de oligomerización (25) donde se obtienen 

mezclas de oligómeros en el rango de gasolina preferentemente 2,2,4 trimetilpentano. Los 

rendimientos obtenidos fueron: de C3H6 a isopentano 8.45% y 43.2% a isooctano; 62.34% 

de C4H8 a isooctano. Por último, la corriente producto del proceso de oligomerización se 

mezcló con las fracciones de gasolina obtenidas en la columna de fraccionamiento. 
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4.1.3 Análisis energético de productos y demanda de energía de 
cada proceso 

 

Los balances de materia global, el balance de energía (eficiencia por cada producto) y las 

demandas de energía y potencia de las biorefinerías simuladas son presentados en la 

¡Error! No se encuentra el origen de la referencia.. En la ruta bioquímica (octano – celda P

EM), el etanol producto de la fermentación de azúcares se utiliza alternativamente como 

alimento a la celda electroquímica para su conversión a energía eléctrica mediante la 

tecnología electrocatalítica. 

 

La eficiencia energética a cada producto se calculó como la relación del contenido 

energético representado en el valor calorífico de la sustancia proporcional a su flujo másico 

y al valor calorífico de la biomasa alimentada. 

 

Dado que el valor calorífico de las fracciones, gasolina, queroseno y diésel son muy 

similares, el rendimiento energético de la biorefinería termoquímica está determinado por 

la selectividad del catalizador basado en Fe, que opera a alta temperatura hacia la fracción 

de nafta durante la síntesis de Fischer- Tropsch. Adicionalmente, el lazo de reciclo del gas 

de síntesis y la oligomerización de las fracciones ligeras C1 - C4 hacia isooctano 

provenientes de la columna de fraccionamiento múltiple, promueven dicho rendimiento 

energético 
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Tabla 4-1. Eficiencia energética hacia productos y demanda de potencia para cada 
biorefinería. 

 

 Termoquímica Bioquímica 

  Butanol-Octano 
Octano-celda 

PEM 

Materia prima (Kg/h)    

Zoca de café                                          5000   

Pino patula  5000 5000 

Productos (Kg/h)    

Etanol  723.5 723.5 

Butanol  147.4  

Octano  459 459 

Electricidad celda (MW)   2.454 

Gasolina                                                 451   

Queroseno                                            131.45   

Diesel                                                      53.83   

Eficiencia energética                            0.309 0.271 0.313 

Necesidad de energía    

Enfriamiento (MW)                           9.6973   

Calentamiento (MW)  0.3 0.286 

Potencia (MW)                                     1.066 2.253  
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Por su parte, el rendimiento del proceso catalítico está influenciado por el ajuste del gas 

de agua (WGS) y por su acondicionamiento en la relación H2:CO del alimento al reactor de 

Fischer -Tropsch. 

 

De acuerdo al alto contenido energético de la corriente de gas de síntesis por su condición 

de temperatura y presión elevadas principalmente en las zonas de síntesis, 

acondicionamiento y lazos de reciclo, se realizó la integración directamente de estas 

corrientes a las necesidades de equipos de proceso a estas condiciones. Como resultado, 

se obtuvo una red de intercambio de calor con demanda de enfriamiento en un valor de 

9,6973 MW y una demanda de potencia de 1,066 MW. 

 

4.1.4 Evaluación económica 

En la Tabla 4-2, se muestran los resultados de los costos asociados y su distribución 

porcentual al costo total de la biorefinería octano-etanol. 

 

Se observa una contribución del 58% de costo de las materias primas al costo total, lo cual 

se interpreta por la demanda y alto precio del hexano (0,618 USD/Kg) y del hidrógeno (5,26 

USD/Kg), utilizados en el proceso de condensación aldólica durante la síntesis del 

precursor de alcanos y en reacciones de hidrogenación en la obtención de octano. En los 

dos casos es necesario diseñar la recuperación óptima del solvente y del hidrógeno no 

reaccionado, procesos que se traducen en un aumento en el costo de energía del proceso. 

La contribución del costo del hexano y el costo del hidrógeno al costo total de las materias 

primas del proceso fue de 49% y 25% respectivamente. 
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Tabla 4-2. Costo total y porcentaje de distribución para la biorrefinería octano-butanol. 

 

 

 Costo(mUSD)/año % distribución 

Materias primas 40.87 58.2 

Utilidades 2.47 3.5 

Mantenimiento 4.81 6.9 

Obra de mano 9 0.1 

Generales fijos 2.94 4.2 

Administrativos 2.56 3.6 

Depreciación 16.46 23.5 

Total 70.16  

 

 

 

La Tabla 4-3, muestra los resultados del costo total de la biorrefinería termoquímica y su 

distribución porcentual. Los mayores costos están representados por la demanda de 

utilidades, agua de enfriamiento y potencia con costos de 4.27x105 (USD/año) y 1.4x106 

(USD/año), respectivamente. A diferencia de la biorrefinería bioquímica, la participación 

del costo de la materia prima (pino patula y aire) en el costo total de producción es 

relativamente baja. 
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Tabla 4-3. Costo total y porcentaje de distribución para la biorrefinería termoquímica. 

 

 

 Costo(mUSD)/año % distribución 

Materias primas 0.64 11 

Utilidades 1.4 24 

Mantenimiento 0.66 11.2 

Obra de mano 0.09 1.6 

Generales fijos 0.42 7.1 

Administrativos 0.39 6.7 

Depreciación 2.24 38.4 

Total 5.84  

 

 

 

4.1.5 Evaluación ambiental 

 

En la figura 4.4 se presentan los niveles del potencial impacto ambiental por Kg de 

productos para cada una de las biorefinerías. Las categorías de impacto ambiental 

evaluados por el programa WAR fueron: 

 

HTPI: Potencial de toxicidad humana por ingestión  

HTPE: Potencial de toxicidad humana por exposición dérmica  

TTP: Potencial de Toxicidad Terrestre  

ATP: Potencial de toxicidad acuática  

GWP: Potencial de calentamiento global 

ODP: Potencial de agotamiento del ozono  



Resultados de simulación y análisis 73 

 

 

 

 

PCOP: Potencial de formación de smog  

AP: Potencial de acidificación 

 

 

Figura 4.4 Potencial de impacto ambiental por categoría para cada estructura 

 

 

 

Como se observa, los valores que representan un impacto considerable para el proceso 

bioquímico son el potencial de toxicidad humana por ingestión y el potencial de toxicidad 

terrestre. Se asocian estos resultados al alto contenido de alcoholes presentes en los 

residuos, los cuales cuando están en presencia de gases generan smog. Los altos 

potenciales de toxicidad por ingestión, y toxicidad terrestre, son causados por la alta 

toxicidad que presentan estos compuestos, situación que se puede evidenciar en las 

respectivas fichas de seguridad. Los valores negativos que se presentan para algunos 

parámetros representan que el proceso es ambientalmente amigable en esos aspectos. 
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En esta sección se realizó la evaluación tecno económica de la producción de etanol, 

furfural y octano para esquemas de proceso bioquímico utilizando tallos de zoca de café 

como materia prima. Para esto se consideraron dos estructuras, la primera para la 

producción de etanol y furfural y la segunda con etanol y octano como productos. En cada 

estructura se consideró el uso de la lignina residual recuperada en la hidrólisis enzimática 

como fuente de gas de síntesis el cual se utiliza como combustible en un sistema de 

gasificación de biomasa de ciclo combinado (BIGCC) para la generación de vapor de baja, 

el cual se utiliza para suplir las necesidades de calentamiento en el proceso. Los resultados 

anteriores obtenidos son comparados con los obtenidos cuando en las estructuras 

anteriores no se incluye el sistema de cogeneración. 

 

4.2.1 Descripción de las estructuras 

Para la evaluación y análisis cuatro estructuras de proceso fueron consideradas y en cada 

una se utilizaron tallos de zoca de café como materia prima. Para cada una de las 

estructuras la alimentación fue de 5 toneladas/h. La caracterización fisicoquímica de la 

materia prima aparece en capítulo 3. Las estructuras 1 y 2 están configuradas 

respectivamente para la producción de etanol y furfural y etanol y octano, sin sistema de 

cogeneración. En las estructuras 3 y 4 se obtienen los mismos productos que en las 

estructuras 1 y 2 respectivamente, pero se incorpora el sistema de cogeneración. La 

comparación del desempeño económico de cada estructura permite seleccionar la 

alternativa más favorable en cuanto a tipo de productos y consumo energético. 

4.2.2 Estructura 1 

En la etapa de pretratamiento la materia prima es secada hasta un contenido de humedad 

del 10-15% (p / p), posteriormente se realizó la reducción de tamaño y tamizado para 

obtener partículas de 1 mm. La liberación de los azúcares contenidos en el material se 

realizó con una solución de ácido sulfúrico al 2% (v / v), temperatura de 122°C y relación 

de sólido a líquido de 0.1(5) según lo reportado en Aguilar et al. [115]. La solución 

resultante contiene una fracción sólida compuesta por celulosa y lignina, y una fracción 
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líquida rica en xilosa las cuales se separan por filtración. La fracción sólida se sometió a 

hidrólisis enzimática para extraer la glucosa contenida en la celulosa (10). El rendimiento 

de la hidrólisis fue calculado con base en las condiciones cinéticas reportadas por 

Philippidis, et al. [116][117]. Adicionalmente, como coproducto de la hidrólisis ácida se 

obtienen moléculas como ácidos, furfural y compuestos fenólicos que pueden inhibir la 

fermentación. Por lo tanto, se realizó la detoxificación básica con hidróxido de calcio 

(Ca(OH)2) para la degradación de estos compuestos, resultando en una corriente de 

sulfatos la cual es retiró por filtración. 

Para la producción de furfural se partió de la fracción rica en xilosa la cual se deshidrató 

por un proceso catalítico con arcillas pilarizadas de aluminio y hafnio dando 86.2% en la 

conversión [120]. La corriente de xilosa se envió al reactor (23) que opera a las condiciones 

de 170°C y 10 bar. En el proceso de recuperación y purificación del furfural, inicialmente 

este se recupera en el reactor utilizando una corriente de aire a medida que se produce. 

La solución procedente del reactor es enviada a un proceso de extracción con solvente. El 

solvente empleado en este caso es el tolueno. La mezcla resultante es enviada a un 

sistema de destilación en la cual se logra obtener el furfural con una pureza del 99%. La 

figura 4.5 muestra la configuración del diagrama de flujo de proceso para la estructura1. 

 

 

 

 

 

 

 

 



76 Catálisis heterogénea para el aprovechamiento energético de la biomasa 

 

 

 

Figura 4.5 Diagrama de flujo de proceso de la estructura1 
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La solución concentrada en glucosa, obtenida de la hidrólisis enzimática, fue usada para 

la fermentación etanólica (10) mediante el microorganismo Saccharomyces cerevisiae, 

previo a una etapa de esterilización a 121°C. Las condiciones operativas y cinética son las 

establecidas por Rivera et al. (2006) [118]. El caldo de fermentación obtenido contiene 8-

10% en peso de etanol y se envió a un proceso de separación que consiste en dos 

columnas de destilación para aumentar la concentración hasta el punto azeotrópico (96% 

en peso) y posteriormente a una etapa de deshidratación con tamices moleculares para 

obtener etanol con una pureza del 99% en peso. 

4.2.3 Estructura 2 

En la etapa de pretratamiento la materia prima es secada hasta un contenido de humedad 

del 10-15% (p / p), posteriormente se realizó la reducción de tamaño y tamizado para 

obtener partículas de 1 mm. La liberación de los azúcares contenidos en el material se 

realizó (5) con una solución de ácido sulfúrico al 2% (v / v), temperatura de 122°C y relación 

de sólido a líquido de 0.1 según lo reportado en Aguilar et al. [115]. La solución resultante 

contiene una fracción sólida compuesta por celulosa y lignina, y una fracción líquida rica 

en xilosa las cuales se separan por filtración. La fracción sólida se sometió a hidrólisis 

enzimática para extraer la glucosa contenida en la celulosa (10). El rendimiento de la 
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hidrólisis fue calculado con base en las condiciones cinéticas reportadas por Philippidis, et 

al. [116][117]. Adicionalmente, como coproducto de la hidrólisis ácida se obtienen 

moléculas como ácidos, furfural y compuestos fenólicos que pueden inhibir la 

fermentación. Por lo tanto, se realizó la detoxificación básica con hidróxido de calcio 

(Ca(OH)2) para la degradación de estos compuestos, resultando en una corriente de 

sulfatos la cual es retiró por filtración. En la figura 4.6 se presenta el diagrama de flujo 

correspondiente a la estructura 2. 

La solución concentrada en glucosa, procedente de la hidrólisis enzimática, fue usada para 

la fermentación etanólica (10) mediante el microorganismo Saccharomyces cerevisiae, 

previo a una etapa de esterilización a 121°C. Las condiciones operativas y cinética son las 

establecidas por Rivera et al. (2006) [118]. El caldo de fermentación obtenido contiene 8-

10% en peso de etanol y se envió a un proceso de separación que consiste en dos 

columnas de destilación para aumentar la concentración hasta el punto azeotrópico (96% 

en peso) y posteriormente a una etapa de deshidratación con tamices moleculares para 

obtener una pureza del 99% en peso 

Para la producción de furfural se partió de la fracción rica en xilosa la cual se deshidrató 

por un proceso catalítico con arcillas pilarizadas de aluminio y hafnio dando 86.2% en la 

conversión [120]. La corriente de xilosa se envió al reactor que opera a las condiciones de 

170°C y 10 bar (23).  
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Figura 4.6. Diagrama de flujo de proceso para la estructura 2 
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La producción de octano se realizó en las etapas sucesivas de aldol-condensación (26) e 

hidrogenación simultáneamente con deshidratación/hidrogenación (28). En el proceso 

inicial el furfural se mezcló con acetona en la proporción 1:2. Como catalizador se usó 

NaOH en una concentración de 0,03 mol/L. La reacción se realizó en una solución etanol-

agua [122]. En esta etapa se produce el compuesto 4-(2-furyl)-3-buten-2-ano (FAc), el cual 

es el precursor para la obtención de octano. Se utilizó la cinética y condiciones operativas 

reportadas por [123]. El precursor FAc es hidrogenado con el mecanismo de la segunda 

etapa para la obtención de octano a 393 K y 4.5 MPa, se utilizó un reactor CSTR (28) y un 

catalizador de paladio soportado sobre alúmina. Este catalizador se seleccionó atendiendo 

al bajo costo de la fase activa y el rendimiento experimental hacia octano [123], la alta 

selectividad que presenta hacia la formación de coproductos de valor agregado, al bajo 

impacto ambiental y debido a una separación relativa favorable [124]. Finalmente, el octano 

es separado por destilación con una pureza de 86.9%. 
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4.2.4 Sistema de cogeneración 

En cada una de las estructuras 1 y 2 se incorpora la tecnología de cogeneración de 

gasificación de biomasa de ciclo combinada (BIGCC)[51], [144]. Los componentes básicos 

de un sistema BIGCC comprende secador de biomasa, cámara de gasificación, turbina de 

gas y caldera de recuperación (HRSG). Una turbina de gas es una máquina rotatoria que 

extrae energía de una corriente de gases de combustión y está compuesta por tres 

secciones principales: compresión, combustión y expansión de los gases calientes para 

generar trabajo [145]. El ciclo combinado consiste en la interacción de turbinas de gas con 

turbinas de vapor. En esta disposición, la alta temperatura de los gases de salida de la 

turbina de gas es utilizada en la caldera de recuperación (HRSG) para generar el vapor de 

agua que se expande en la turbina de vapor. La figura 4.7 presenta la disposición de los 

componentes de la tecnología BIGCC. 

 

Figura 4.7. Configuración del sistema de cogeneración BIGCC 
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4.2.5 Resultados y análisis 

En este apartado se realizó la evaluación económica de cuatro estructuras de proceso para 

la obtención de las moléculas precursoras, etanol y furfural, y del producto principal octano 

y energía eléctrica a través de cogeneración, utilizando como materia prima zoca de café. 
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Para el proceso de obtención de octano a partir de furfural, se integró la catálisis 

heterogénea como tecnología mediante la selección de fases activas adecuadas a las 

condiciones y requerimientos de cada transformación. 

En la tabla 4.4 se presentan los resultados del balance de materia y la producción de 

energía eléctrica producto de las estructuras 3 y 4 que incluyen la tecnología de 

cogeneración. Las estructuras 1 y 3 incluyen el sistema de separación y purificación del 

furfural como producto final a diferencia de las estructuras 2 y 4 que toman directamente 

del reactor la mezcla de furfural para la obtención de octano a partir de furfural. 

 

Tabla 4.4. Balance materia y producción de energía eléctrica por cogeneración 

 

 

 

 

 

 

 

4.2.6 Producción de gas de síntesis 

La producción experimental de gas de síntesis se realizó con tallos de la zoca de café 

procedentes del Centro Nacional de Investigaciones del Café (CENICAFE) y con pino 

patula obtenido de uno de los aserríos de la ciudad de Manizales. En cada caso se utilizó 

el gasificador de flujo descendente (GEK Gasifier 10 KWh) 

La biomasa se secó hasta un contenido de humedad del 10% y se seleccionó tamaños de 

partículas entre 0.5 – 1.5 pulgas de acuerdo con las especificaciones del manual del 

gasificador (GEK Gasifier 10 KWh). Se carga la tolva de biomasa hasta completar su 

capacidad y se inicia la alimentación continua al reactor a través del tornillo sin fin. Se 

Estructura Ethanol 
(kg/h) 

Furfural 
(kg/h) 

Octano 
(kg/h) 

Electricity* 
(kWh) 

1 

3 
723.5 653.21 ----- 24.63 

2 

4 
723.5 764.62 472.78 10.04 
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admite aire al reactor para iniciar la generación del gas de síntesis por las etapas sucesivas 

de pirólisis, oxidación y reducción que ocurren a medida que desciende la biomasa dentro 

del reactor. El gas de síntesis generado sale del reactor e ingresa al ciclón donde se 

separan por condensación los alquitranes. El gas posteriormente se limpia en un sistema 

de filtros y se ingresa al sistema conformado por el motor de combustión interna y el 

generador de potencia. Durante todo el tiempo de ensayo se utilizó un sistema de 

analizador de gases que permite cuantificar la composición del gas de salida 

 

4.2.7 Evaluación económica y ambiental de la gasificación 

La evaluación económica y ambiental se realizó de acuerdo con la metodología establecida 

en el capítulo 2. La información de costos de materias primas, insumos y servicios 

aplicados a la evaluación se presentan en la tabla 4.5. 

 

  Tabla 4.5. Costos asociados a los procesos de gasificación 

 Unidad Precio Referencia 

Zoca de café USD/ton 18.0 [98] 

Pino patula USD/ton 7.5 [98] 

Vapor de Alta USD/ton 9.86 [98] 

Vapor de Media USD/ton 8.18 [146] 

Vapor de Baja USD/ton 1.57 [146] 

Agua USD/m3
 0.74 [137] 

Electricidad USD/kWh 0.14  [137] 

Combustible USD/MW 26.81  [137] 
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4.2.8 Analisis energetico 

Con base en los resultados obtenidos del balance de materia y la composicicón del gas de 

síntesis para cada ensayo se realizó el balance de energía para cada una de las 

gasificaciones. Se utilizó la caracterización fisicoquímica de las materias primas, análisis 

próximo, análisis elemental y poder calorifico reportados en el capítulo 3. 

El desempeeño y rendimiento de los procesos de gasificación dependen en gran medida 

de variables como la temperatura, la presión, el contenido de humedad de la materia prima 

y el medio gasificante utilizado (aire, vapor de agua, oxígeno). En el caso de los ensayos 

realizados la relación de equivalencia o relación de alimentación de aire, ER, se define 

como[147]: 

𝐸𝑅 =
𝐴𝑅

𝑆𝑅
 

Donde: 

AR, representa la relación real, aire / biomasa (Kg aire/ Kg de  biomasa), determinada por 

las condiciones operativas. 

SR, es la relación teorica aire biomasa (Kg de aire ( Kg biomasa), necesaria para la 

combustion completa del combustible. 

La composición de los gases obtenidos de la gasificación está determinada por la relación 

de alimentación de comburente a combustible, en este caso aire a biomasa. Para 

determinar la relación óptima, 𝐸𝑅𝑜𝑝𝑡𝑖𝑚𝑎, se realizó el siguiente procedimiento: 

Se supone un ER dentro del intervalo válido para procesos de conversion de energía por 

gasificación (0.2 – 0.5) [161], y se despeja el flujo de aire real de la relación ER, 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑖𝑟𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑙 = 𝐸𝑅 ∗ (
𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑖𝑟𝑒

𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎
)

𝑡𝑒𝑜𝑟𝑖𝑐𝑜

∗ 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎𝑟𝑒𝑎𝑙 

Para cada una de las simulaciones de gasificación de las materias primas, se calcularon 

las composiciones del gas de síntesis y se compararon con los resultados obtenidos en 
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cada uno de los ensayos del gasificador. El flujo de aire real se determinó de la mejor 

coincidencia entre los datos de simulación y los resultados experimentales. Por último, se 

calculo el valor de ER con los valores de los ensayos experimentales [147] 

El cálculo de la energía aprovechable de la biomasa durante el proceso de gasificación, se 

determina a partir de la eficiencia energética, la cual representa la relación de la energía 

entregada por la materia prima con base en su poder calorífico inferior a la energía 

contenida en el gas de síntesis calculada con su respectivo poder calorífico inferior 

calculado con base en los calores de combustión de coponente puro de H2, CO y CH4. El 

procedimiento de cálculo costa de los siguientes pasos 

1. Se calculó el peso molecular del gas de síntesis producido 

 

  PMgas[Kg/Kgmol]= 𝑃𝑀𝐻2 
∗ 𝑥𝐻2 

+ 𝑃𝑀𝐶𝑂 ∗ 𝑥𝐶𝑂 + 𝑃𝑀𝐶𝐻4 
∗ 𝑥𝐶𝐻4 

+ 𝑃𝑀𝐶𝑂2 
∗ 𝑥𝐶𝑂2 

+  

∗ 𝑥𝑂2 
+ 𝑃𝑀𝑁2 

∗ 𝑥𝑁2 

 

2. Se calculó las fracciones másicas de los componenetes con poder calorífico (H2, CO, 

CH4) 

3. Se calculó el poder calorífico menor del gas (𝐿𝐻𝑉𝑔𝑎𝑠) con base en los calores de 

combustión del componente puro y sus respectivas fracciones 

 

LHVgas [Mj/Kg]= 𝐿𝐻𝑉𝐻2 
∗ 𝑋𝐻2 

𝑔𝑎𝑠 + 𝐿𝐻𝑉𝐶𝑂 ∗ 𝑋𝐶𝑂𝑔𝑎𝑠 + 𝐿𝐻𝑉𝐶𝐻4 
∗ 𝑋𝐶𝐻4 

𝑔𝑎𝑠 
 

 
4. Se calculó el poder calorífico menor de la biomasa (𝐿𝐻𝑉𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎) con la siguiente 
ecuación 
 
 

     𝐿𝐻𝑉𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 [𝑀/𝑘𝑔] = 𝐻𝐻𝑉𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 − 𝜆𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎/𝐹𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎) 
 

5. Se calculó la eficiencia energética de la gasificación 
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𝜀 =  
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 ∗ 𝐿𝐻𝑉𝑔𝑎𝑠

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 ∗ 𝐿𝐻𝑉𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎
 

 
 
 
 
6. Se calculó la energía neta producida 
 

𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 𝑛𝑒𝑡𝑎 (
𝐾𝑤

ℎ
) = 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 [

𝐾𝑔

ℎ
] ∗ 𝐿𝐻𝑉𝑔𝑎𝑠 [

𝑀𝑗

ℎ
] + 0.28 ∗ [

𝐾𝑤/ℎ

𝑀𝑗/ℎ
] 

 
 
 

 
 
 
4.2.9 Resultados y análisis 
 
La figura 4.8, muestra la variación de la composición instantánea de los gases obtenida en 

los ensayos de gasificación para cada materia prima. De acuerdo con este comportamiento 

se observa una mayor producción de hidrógeno y de monóxido de carbono para la zoca 

de café, alrededor del 20% con respecto al pino patula, tomando como base la máxima 

composición obtenida. 
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Figura 4.8. Análisis composicional del gas de síntesis obtenido para cada materia 

prima[147] 

 

 

 

 

 

 

En la tabla 4.6 se presenta el balance de materia para cada materia prima y la máxima 

composición porcentual molar del gas de síntesis obtenido en cada ensayo realizado en el 

gasificador (GEK Gasifier 10 KWh) 

Tabla 4.6. Balance de materia para la gasificación de cada materia prima 

 

Materia 
prima 
 

Inicial 
Kg 

Final 
Kg 

Consumo 
Kg 

Cenizas 
Kg 

Composición máxima (% vol) 
H2                   CO                 CO2 
 

Zoca de café 13 2.6 9.2 1.2 20.82            20.06           14.60 
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Pino patula 11 3.2 6.0 0.8 17.30            16.62           16.25 

 

 

4.2.10 Análisis tecno económico y ambiental de la producción de 

gas de síntesis 

 

Evaluación económica 

 

En la figura 4.9 se presenta el costo total de los procesos de gasificación estudiados. En 

el caso de la zoca de café el costo de producción representa el 37% mayor que el costo 

de producción del pino patula como materia prima. 

 

Figura 4.9. Costo total de producción de gas de síntesis por gasificación de biomasa 

 

 

 
 
El costo total de producción de cada caso de gasificación es el resultado de la contribución 

de los cuatro tipos de costos mostrados en la figura 4.10. Se observa que la mayor 

influencia sobre el costo total de la gasificación está determinada por el costo de la materia  
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Figura 4.10. Distribución de costos en los procesos de gasificación evaluados 
 

 
  
prima y los costos operacionales. En el caso de la materia prima, el costo de la zoca de 

café determina una diferencia significativa de contribución al costo total de producción 

con respecto al costo total de producción del pino patula. 

 

Evaluación ambiental 

 

En la figura 4.11 se muestran los niveles de impacto ambiental de cada una de las 

categorías evaluadas para cada caso de gasificación. Las categorías de mayor aporte al 

potencial de impacto global son, el índice de potencial por toxicidad humana por inhalación 

o exposición dérmica (HTPE), el potencial de oxidación fotoquímica (PCOP) y el potencial 

de acidificación. Los gases generados en este tipo de procesos causan diferentes daños 

cuando entran en contacto con el organismo de los seres vivos, aparte de contribuir a la 

contaminación atmosférica como se refleja en las categorías que evalúan el smog 

fotoquímico (PCOP) y el potencial de acidificación (AP) juntamente con otro tipo de 

moléculas de tipo orgánico con las que pueden mezclar. 
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Figura 4.11. Potencial de impacto ambiental por categoría para cada proceso de 
gasificación de biomasa. 
 

 
 

 
 
 
 
En la figura 4.12, se presenta el potencial de impacto ambiental total (PEI/Kg de producto) 

para cada caso de gasificación los cuales alcanzan valores muy similares ya que las 

condiciones de gasificación utilizadas son iguales aparte que el rendimiento composicional 

del gas de síntesis no cambia significativamente 

 

 
 
 
 
 
Figura 4.12. Potencial de impacto ambiental total para los casos de obtención de gas de 
síntesis 
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Análisis energético 
 
La tabla 4.7, presenta los resultados comparativos obtenidos experimentalmente y los 

obtenidos por simulación del proceso de gasificación de cada materia prima. En los casos 

analizados se observan composiciones muy similares para el monóxido de carbono, 

mientras que para el hidrógeno la composición de la simulación obtenida es mayor en los 

casos que la obtenida experimentalmente. Para cada caso estudiado el parámetro de 

relación H2:CO es de 1,59 y 1,42 para la simulación y de 1,31 y 1,33 respectivamente, lo 

que hace de las materias primas y las condiciones operativas utilizadas sean favorables 

para la aplicación del gas de síntesis obtenido en procesos de transformación a 

combustibles mediante tecnologías de Fischer Trops y la posibilidad de utilizar el hidrógeno 

como alimentación de celdas de combustible sin gran demanda de energía y costos 

asociados en los procesos de acondicionamiento. 

 

Tabla 4.7. Análisis comparativo de los resultados obtenidos por simulación y 
experimentalmente para la gasificación de cada materia prima 
 

Materia prima H2 % molar 
Simulación            Experimental 

CO % molar 
Simulación              Experimental 

Zoca de café 23.7 20.09 14.9 15.3 

Pino patula 24.4 17.2 12.4 12.9 

 

6,1E-03 

5,1E-03 

0,0E-03 

2,0E-03 

4,0E-03 

6,0E-03 

Zoca de café  Pino patula 

PEI/Kg 

producto 



90 Catálisis heterogénea para el aprovechamiento energético de la biomasa 

 

 

 

 
 

 
Análisis de los parámetros de la gasificación 
 
Los resultados para cada gasificación fueron obtenidos a partir de la determinación de la 

relación de alimentación RE (aire/biomasa) de acuerdo con el procedimiento metodológico 

establecido previamente. Adicionalmente se calcularon los parámetros de eficiencia 

energética y la energía aprovechable del gas de síntesis. Estos parámetros se presentan 

en la tabla 4.8. Se observa para la zoca de café un mayor rendimiento energético y como 

consecuencia una mayor cantidad de energía aprovechable contenida en el gas de 

síntesis. 

 

 
Tabla 4.8. Parámetros calculados para cada gasificación estudiada 
 
 

Materia prima ER Eficiencia  
% 

Energía aprovechable 
Kwh 

Zoca de café 0.35 66.0 2983.2 

Pino patula 0.36 62.9 2702.6 

 
 

 
 
 
 
 
 
 



 

 
 

5. Conclusiones  

En el presente trabajo de tesis se han configurado y evaluado dos estructuras de 

biorefinerías para la producción de energía a partir de residuos lignocelulósicos y mediante 

la incorporación de la catálisis heterogénea a la transformación de las moléculas 

precursoras, etanol y furfural de la ruta bioquímica y gas de síntesis de la ruta 

termoquímica. En la configuración de cada estructura se han seleccionado las rutas 

catalíticas atendiendo a los criterios de selectividad, bajo impacto ambiental de los 

productos principales y coproductos y adicionalmente se aplicó en lo posible el criterio de 

autosuficiencia energética realizando la integración energética y el aprovechamiento de los 

residuos de lignina para la cogeneración de potencia y vapor de agua. 

En la línea bioquímica con productos octano y butanol se observa que los rendimientos 

hacia xilosa (0.276) y furfural (01584) por Kg de zoca procesada son más bajos con 

respecto a los rendimientos alcanzados por la línea octano - electricidad hacia glucosa 

(0.3595) y hacia etanol (0.1447) y el rendimiento energético es mayor en esta última 

configuración a pesar de que el rendimiento másico de octano y su valor calorífico son más 

altos que los que presenta el etanol. Esto es debido en parte a la alta eficiencia energética 

de transformación de energía química en energía eléctrica que presentan las celdas de 

combustible de alimentación directa de etanol durante la oxidación electrocatalítica y al 

bajo rendimiento del proceso de síntesis de butanol a partir de etanol, causado por la baja 

selectividad de la hidroxiapatita utilizada como catalizador 

De otra parte, la generación de energía eléctrica en la celda de combustible de la línea 

octano – Celda PEM permite aumentar la eficiencia energética de productos respecto a la 

línea bioquímica de octano-butanol, a la vez que suple las necesidades de potencia de 

esta biorefinería. Los costos de energía demandada por cada línea de proceso muestran 

que la biorefinería termoquímica presenta el menor costo por tonelada de pino patula 2,8 

USD, en relación con la línea octano-celda PEM, que tiene un valor de 4,5E5 USD/ 
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tonelada de zoca de café y 4,86E5 USD/ tonelada de zoca de café de la línea de proceso 

Octano-butanol 

De los resultados obtenidos en la celda electroquímica se puede decir que altas corrientes 

pueden ser obtenidas a moderadas concentraciones de bioetanol, dando lugar al uso de 

corrientes residuales de bioetanol procedentes de las biorefinerías para la generación de 

energía eléctrica de fuentes limpias, biodegradables y de fácil acceso. 

El presente trabajo demostró que los electrocatalizadores sintetizados con base en paladio 

trabajan de manera adecuada dentro del medio electroquímico de una celda 

electroquímica con alimentación de bioetanol en medios acuosos alcalinos, además la 

inclusión de un segundo metal de bajo costo involucra un mejor desempeño y una 

reducción de los costos. El uso de etanol acuoso dentro de la celda implicaría ahorros de 

combustible y además genera buenas corrientes de salida. Con la variación de la 

concentración de bioetanol se encontró que la solución 2M es en la que se presenta el 

mejor desempeño de los catalizadores. Por otra parte, se evidencio que el estaño es mejor 

acompañante del paladio en medio alcalino que el rutenio. 

De manera Global la presente tesis demuestra que la catálisis heterogénea contribuye para 

lograr transformar la biomasa de manera más integral y eficiente hacia productos de valor 

agregado. Tanto la refinación de la biomasa hacia productos bioquímicos que permite 

obtener plataformas de diferente nivel como la transformación termoquímica directa se ven 

complementadas hoy día con la catálisis heterogénea para obtener biocombustibles, 

energía directa, aditivos alimentarios, materiales y otros productos químicos. En estos 

casos es importante recalcar que la catálisis heterogénea permite muchas veces aumentar 

la velocidad de introducción de diferentes líneas de proceso conexas a la transformación 

de productos derivados de biomasa en comparación con nuevas líneas de procesamiento 

basadas en microorganismos. Lo anterior se explica en el hecho que la mayoría de los 

procesos catalíticos heterogéneos son muy maduros en la industria y obedecen a 

investigaciones muy detalladas y profundas probadas mucho tiempo en la industria. Por lo 

tanto, pasar de una plataforma originada en el petróleo a una plataforma basada en 

biomasa pero que es la misma (por ejemplo, gas de síntesis) es algo rápido cuando se 

habla de catalizadores heterogéneos. Los microorganismos genéticamente modificados 

que representan la mayor flexibilidad para la prospección de utilización basa en esas 

mismas plataformas corresponden a tecnologías no maduras y que requerirán hasta una 
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década para implementarse de manera estable en la industria. No obstante, se observa 

que a nivel de la academia y la ciencia existen sesgos que hacen todo esto una tarea poco 

coordinada. Esto se soporta en el ejemplo más representativo, donde muchas biorefinerías 

son todavía consideradas sólo en los pilares de transformaciones con microorganismos y 

enzimas en fase homogénea que en algunos (muy pocos) casos son considerados con la 

componente energética, pero de base termoquímica. Sin embargo, rara vez se integran los 

procesos catalíticos heterogéneos. De esta manera se requiere que todo investigador que 

trabaje con biorefinerías considere de manera más integral los 3 mundos: bioquímico-

biotecnológico, Catalítico (principalmente heterogéneo como el más eficiente) y 

termoquímico. 

 

 

 

 





 

 
 

A. Cinéticas usadas en la simulación 

Cinética de síntesis de precursor de alcano 

 

𝐹 + 𝐴𝐶  → 𝐹𝐴𝐶 +  𝐻2𝑂   𝑟1 =  𝑘1[𝐹][𝐴𝐶] 

𝐹 +  𝐹𝐴𝐶  →   𝐹2𝐴𝐶 +  𝐻2𝑂  𝑟2 =  𝑘2[𝐹][𝐹𝐴𝐶] 

3𝐹 + 2𝐴𝐶  →   𝑃 + 3𝐻2𝑂  𝑟3 =  𝑘3[𝐹]3[𝐴𝐶]2 

𝑃 → 𝐹𝐴𝐶  + 𝐹2𝐴𝐶      𝑟4 =  𝑘4[𝑃] 

 

 

Tabla A - 1. Parámetros cinéticos. Velocidad de reacción (mol/L.s) [121]. 

Reacción Energía de activación 
(j/mol) 

Factor pre-exponensial, 
k0 

1 74589.59 3.7979.108 

2 35979.73 2.2094.102 

3 58914.46 4.4197.104 
4 9.5420.19 9.5420.1015 

F: furfural 

FAC:  4-(2-furfuryl)-3-buten-2-one 

F2AC: 1,4-pentadien-3-one,1,5-di-2-furanyl 

 

 

Cinética, Hidrodeoxigenación para la produccion de octano [124] 

𝑟𝐴 =  −𝑘1[𝐴] − 𝑘2[𝐴] 

𝑟𝐵 = 𝑘1[𝐴] − 𝑘3[𝐵] − 𝑘4[𝐵] +  𝑘−4[𝐶] 
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𝑟𝐶 = 𝑘2[𝐴] + 𝑘4[𝐵] − 𝑘−4[𝐶] 

𝑟𝐷 =  𝑘3[𝐵] − 𝑘5[𝐷] 

𝑟𝐷 =  𝑘5[𝐷] 

 

A : Furfuryldeneacetona 

B: 4-furfuryl-2-butanone 

C: 4-tetrahydrofurfryl-2-butanone 

D: 1,7 octanodiol 

E: Octano 

 

Mecanismo de producción de octano a partir de furfural[124]: 

 

 

 

Tabla A - 2. Parámetros cinéticos para la reacción de hidrodeoxigenación. Catalizador 
Pd/Al2O3. 393K [122]. 

 K0i Ea(KJ/mol) K(LS-1/gr cat) 

1 2,8.104 3,8 1,0.103 

2    
3 5,4.105 32,3 3,0.101 
4 1,4.105 20,5 3,4.102 

5 2,5.105 24,3 1,6.102 
6 1,0.107 38,3 9,4.101 
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Síntesis de butanol a partir de etanol. Reacción de Guelbert [148] 

 

2 𝐶2𝐻5𝑂𝐻 →   𝑛 − 𝐶4𝐻9𝑂𝐻 +  𝐻2𝑂    (1) 

𝐶2𝐻5𝑂𝐻 +  𝑛 − 𝐶4𝐻9𝑂𝐻 → 𝑛 − 𝐶6𝐻13𝑂𝐻 +  𝐻2𝑂   (2)  

𝐶2𝐻5𝑂𝐻 +  𝑛 − 𝐶4𝐻9𝑂𝐻 →   𝐶2𝐻5𝐶𝐻(𝐶2𝐻5)𝐶𝐻2𝑂𝐻  (3) 

𝐶2𝐻5𝑂𝐻 +  𝑛 − 𝐶6𝐻13𝑂𝐻 → 𝑛 − 𝐶8𝐻17𝑂𝐻  (4)  

𝐶2𝐻5𝑂𝐻 +   𝑛 − 𝐶6𝐻13𝑂𝐻  →   𝐶4𝐻9𝐶𝐻(𝐶2𝐻5)𝐶𝐻2𝑂𝐻 (5) 

 

Cinéticas 

 

𝑟0 =
𝑑[𝐸𝑇]

𝑑𝑡
 − 2𝐾1[𝐸𝑇]2 − (𝐾2 + 𝐾3)[𝐸𝑇][𝑛 − 𝐵𝑈] − (𝐾4 +  𝐾5)[𝐸𝑇][𝐸𝐻𝑋] 

𝑟1 =
𝑑[𝑛 − 𝐵𝑈]

𝑑𝑡
=  𝐾1[𝐸𝑇]2 − (𝐾2 +  𝐾3)[𝐸𝑇][𝑛 − 𝐵𝑈] 

 

𝑟2 =
𝑑[𝐻𝐸𝑋]

𝑑𝑡
= 𝐾2[𝐸𝑇][𝑛 − 𝐵𝑈] −  (𝐾4 +  𝐾5)[𝐸𝑇][𝐻𝐸𝑋] 

 

𝑑[𝐸𝑇𝐻𝐸𝑋]

𝑑𝑡
=  𝐾3[𝐸𝑇][𝑛 − 𝐵𝑈] 

 

𝑟4 =
𝑑[𝑂𝐶𝑇]

𝑑𝑡
=  𝐾4[𝐸𝑇][𝐻𝐸𝑋] 

𝑟5 =
𝑑[𝐸𝑇𝐻𝐸𝑋]

𝑑𝑡
=  𝐾5[𝐸𝑇][𝐻𝐸𝑋] 

 

ET : Etanol 

n-BU: Butanol 

HEX: Hexanol 
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ETHEX: Etil Hexanol 

OCT : Octanol 

Tabla A - 3.  Constantes de velocidad de reacción para obtención de etanol sobre 
HAP(Ca/P= 1,64) [133]. 

Reacción 
Constante de velocidad de reacción (L/mol.s) 𝑬𝒂 (𝑲𝒋/𝒎𝒐𝒍) 

 300°C 350°C 400°C 450°C 

1 𝑘1 6,1 1,3.101 3,3.101 8,8.101 61 

2 𝑘2 8,5 1,5.101 4,1.101 2,0.102 70 

3 𝑘3 7,2 9,6 2,1.101 6,5.101 50 

4 𝑘4 5,2| 2,2.101 5,4.101 3,5.102 92 

5 𝑘5 1,1.102 2,9.101 7,9.101 2,4.102 21 

 

 

Cinética del proceso de Fischer Tropsch  

 

Reacciones [149]: 

 

𝑛𝐶𝑂 + (2𝑛 + 1)𝐻2   →   𝐶𝑛𝐻2𝑛+2  + 𝑛𝐻2𝑂 

𝑛𝐶𝑂 + 2𝑛𝐻2   →   𝐶𝑛𝐻2𝑛  +  𝑛𝐻2𝑂 

 

Cinética de FTS y WGS sobre catalizador de Fe [150] 

 

𝑟𝐹𝑇𝑆 =  
𝐾𝐹𝑇𝑆𝑃𝐶𝑂𝑃𝐻2

(𝑃𝐶𝑂 + 𝑎𝑃𝐻2𝑂)
 

 

𝑟𝑊𝐺𝑆 =  
(𝑝𝑐𝑜𝑃𝐻2𝑂 −

𝑃𝐶𝑂2
𝑃𝐻2

𝐾1
)

(𝑃𝐶𝑂 +  𝐾2𝑃𝐻2𝑂)
2  
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Tabla A - 4. Parámetros cinéticos para FTS y WGS sobre catalizador de Fe. 

𝑲𝑭𝑻𝑺  (𝑴𝒐𝒍/𝑲𝒈. 𝒔 𝑴𝑷𝒂) 0,1106 

𝑲𝑾𝑮𝑺 (𝑴𝒐𝒍/𝑲𝒈. 𝒔) 0,0292 

𝒂 0,316 

𝑲𝟏 85,81 

𝑲𝟐 3,07 
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