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Prólogo

En el presente trabajo se describe el diseño teórico y la simulación de
una biorefinerı́a basada en la reutilización de desechos orgánicos o co-
mo es conocido actualmente en una biorefinerı́a de segunda generación;
ası́ como la simulación de una celda PEM para la producción de energı́a.
Teóricamente, esta reutilización representa una gran solución a los desechos
orgánicos producidos en masa en muchos procesos industriales e inclusive
en el sector agrı́cola. En esta reutilización, la cual parece tan sencilla; sin em-
bargo, debemos tomar en cuenta muchos aspectos importantes los cuales
dictaminaran la directriz y el costo de cada determinado proceso.

El objetivo principal de la primera parte del trabajo es la obtención de
los monómeros de hexametildiamina y ácido adı́pico para la producción de
nylon 66 el cual es un polı́mero de gran importancia industrial. Se utilizaron
tres tipos diferentes de materias primas además de utilizar diferentes can-
tidades de agua necesaria para una hidrólisis teórica. Estos dos efectos
determinan la trayectoria del proceso, por lo tanto se puede utilizar como
un método optativo para obtener resultados mediáticos, ya que la eficiencia
de separación de los componentes principales en la biomasa lignocelulósica
en gran medida está determinada por estos dos factores. El estudio se llevo
a cabo utilizando el paquete de simulación Aspen Plus; para esto, se diseño
y simuló los procesos propuestos. En este caso, la diferencia de rendimien-
tos se consigue principalmente con la utilización de diferentes materias
primas. Para realizar la simulación del proceso fue necesario basarse en
estudios reportados en la hidrólisis de materiales lignocelulósicos princi-
palmente, ası́ como en otras referencias para el desarrollo completo del
proceso.

Otro enfoque actualmente importante en el uso de materia ligno-
celulósica es la producción de bioenergı́a. El diseño y fabricación eficaz de
celdas PEM, las cuales funcionen con biohidrógeno y aire podrı́an darnos la
energı́a necesaria para resolver el problema de los combustibles fósiles. En
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esta segunda parte decidimos enfocarnos a la simulación de una celda PEM
para tener conocimiento de los posibles problemas presentados durante el
desarrollo de esta tecnologı́a y sus efectos ası́ como sus posibles limitaciones
que podrı́an llevar a que no fuesen la solución que actualmente se espera.
Para la simulación de la celda PEM se trabajo en colaboración con el Centro
de Investigación y Desarrollo Tecnológico en Electroquı́mica (CIDETEQ),
se utilizó el entorno de Matlab para desarrollar algunos programas e imple-
mentar un modelo que representara fielmente sus resultados, basándose en
sus datos experimentales ası́ como en referencias bibliográficas.
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2.2.1. Conversión ácida . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 20

2.3. Pretratamiento de la biomasa lignocelulósica. . . . . . . . . . 21
2.3.1. Pretratamientos fı́sicos. . . . . . . . . . . . . . . . . . 22

2.3.1.1. Trituración mecánica . . . . . . . . . . . . . 22
2.3.1.2. Radiación de alta energı́a . . . . . . . . . . . 22

2.3.2. Pretratamientos fı́sico-quı́micos. . . . . . . . . . . . . 22
2.3.2.1. Explosión por vapor . . . . . . . . . . . . . . 22
2.3.2.2. Proceso de explosión por vapor con amoni-

aco (AFEX). . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 24
2.3.2.3. Explosión con CO2. . . . . . . . . . . . . . . 25

2.3.3. Pretratamientos quı́micos. . . . . . . . . . . . . . . . . 25
2.3.3.1. Tratamiento con agua caliente lı́quida . . . . 25
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4.8. Pérdidas de voltaje . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 55
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Capı́tulo 1

Introducción

La creciente preocupación por la seguridad de las reservas mundiales
de petróleo las cuales rápidamente se agotan y el impacto negativo de los
combustibles sobre el medio ambiente, en particular las emisiones de gases
de efecto invernadero, han orillado a la sociedad a encontrar alternativas a
los combustibles renovables. En años recientes la biomasa lignocelulósica
ha emergido como la más importante fuente de combustible lı́quido y ha
generado un gran interés en la investigación de su maximización para
la producción de dichos combustibles. La investigación en las mejoras
de la utilización de la biomasa lignocelulósica ha sido acelerada por
dos razones importantes, como son la ecológica y la económica. Los
campos de cultivo ofrecen una fuente potencial de combustible, ofrecien-
do prometedoras energı́as a gran escala, basados en su diversidad, la
adaptación climática, su biomasa y producción de azucares. La Biomasa
lignocelulósica es la más abundante materia prima orgánica en el mundo.
La producción de muchos productos a través de fuentes lignocelulósicas
renovables mejorarán la disponibilidad de energı́a, la disminución de la
contaminación del aire y disminuirá la acumulación de CO2 en la atmósfera.

La implementación de una Biorefinerı́a presenta nuevos aspectos
que incorporan el procesamiento verde y el desarrollo sostenible. En el
espı́ritu de una biorefinerı́a de verdad, el objetivo es convertir los residuos
agrı́colas y otras materias primas de la biomasa en productos de valor
añadido, como el etanol como combustible, disolución de la celulosa y
lignina para la producción de resina. Al igual que una refinerı́a de petróleo,
una biorefinerı́a tendrá que ofrecer una variedad de combustibles y de
productos quı́micos para maximizar el beneficio. El continuo proceso
de fraccionamiento de la biomasa puede producir una corriente lı́quida
rica en azúcares hemicelulósicos, una corriente lı́quida rica en lignina

10



1. Introducción 11

y una corriente de celulosa sólida [99], sin embargo también se puede
producir la transformación de la celulosa en otros productos como el
Hidroximetilfurfural (HMF). El presente trabajo analiza en general las
posibles aplicaciones de la primera corriente y concretamente, ofrece re-
sultados sobre la evaluación de la hemicelulosa de residuos de maı́z como
una fuente para la producción de de ácido adı́pico y hexametildiamina,
los cuales pueden tener incluso mayor potencial como una “plataforma”
para producir polı́meros (nylon 6,6) y otras sustancias de alto valor.
Por esta razón se decidio enfocarse en los productos quı́micos que en
los combustibles debido a la mayor amplitud de sus márgenes y a las
oportunidades más grandes para trabajar en ellos. En la actualidad el
termino “BIO” se le da a todos los productos obtenidos a partir de una base
biológica (bioetanol, biohidrógeno, biopolı́meros).

Por otro lado el hidrógeno ofrece amplias posibilidades como fuente
de energı́a limpia y renovable, dado que es potencialmente más efi-
caz que los otros combustibles conocidos. Actualmente la producción
de biohidrógeno es uno de los procesos más estudiados, el término
biohidrógeno hace referencia a la producción de hidrógeno por microor-
ganismos, sin utilizar energı́a para romper la molécula de agua, lo que
supondrı́a un avance muy importante. Existen muchas maneras para
su obtención. La mejor forma de producir hidrógeno es en ausencia
de oxı́geno, a través de organismos fotosintéticos en lo que se llama la
fermentación oscura, sin luz, o también por bacterias, un proceso en el que
intervienen dos tipos de enzimas, que son hidrogenasas y nitrogenasas.
Sin embargo el hidrogeno también se puede a través del reforming en
fase acuosa de los derivados oxigenados de la biomasa [54]. El presente
trabajo se limita a evaluar el uso del funcionamiento de las celdas PEM
a través del uso posible de biohidrógeno [76] y no el proceso para obtenerlo.

Uno de los objetivos del este trabajo es realzar la importancia de los
residuos agrı́colas, industriales y urbanos importantes, que podrı́an ser uti-
lizados para la producción de diversos productos quı́micos de una manera
amigable y rentable. Mediante el uso de materias primas no alimentarias;
es decir, de segunda generación para la obtención de biocombustibles o
bioenergı́a, estos no compiten con los cultivos alimentarios y ofrecen una
manera eficaz de emplear los residuos agrı́colas. La bioenergı́a se refiere
principalmente a los combustibles gaseosos utilizados para aplicaciones
estacionarias como la generación de calor o electricidad, mientras que el
termino biocombustible se refiere a los combustibles lı́quidos utilizados
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principalmente para el transporte. En primer lugar, la utilización de estos
residuos para la producción de dichos productos reducirá la dependencia
del petróleo y en segundo lugar, se removerá el problema del manejo de
residuos y de esta manera hacer un ambiente más saludable. Este trabajo
ofrece una panorámica del empleo de la biomasa lignocelulósica para la
producción industrial de ciertos compuestos que actualmente se producen
a partir del petróleo. Algunos de los principales desafı́os son: optimizar
la integración de la ingenierı́a de procesos, la tecnologı́a de fermentación,
ingenierı́a de enzimas y de ingenierı́a metabólica.

1.1. Objetivos

Diseñar y simular una biorefinerı́a de segunda generación para la
obtención de los monómeros hexametildiamina y ácido adı́pico para
la producción de nylon 66.

Identificar los factores principales que dictan la directriz del proceso.

Determinar la eficiencia de los procesos propuestos para la obten-
ción de los monómeros de hexametildiamina y ácido adı́pico para la
producción de nylon 66.

Obtener la curva de polarización de una celda PEM.

Determinar el impacto de la densidad de intercambio de referencia en
una celda PEM.

Obtener el perfil de velocidad de los reactivos en los placas de flujo.

Simular los procesos desarrollados en la capa del catalizador.

1.2. Justificación

La Biomasa representa una abundante fuente renovable para la pro-
ducción de biomateriales y bioenergı́a, el proceso dado para convertir esta
biomasa renovable en combustibles y productos valiosos generalmente se
refiere como Biorefinerı́a. De entre todos los tipos de biomasa los materiales
lignocelulósicos son los que ofrecen un mayor potencial para ser empleados
como materia prima para la obtención de ciertos productos quiı́micos que
tradicionalmente han sido obtenidos de fuentes o materiales no renovables.
Estos residuos pueden ir desde la paja de cereal a las “limpias” forestales,
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pasando por los Residuos Sólidos Urbanos (RSU) o las cáscaras de cereal o
de arroz. Los residuos tienen la ventaja de su bajo costó, ya que son la parte
no necesaria de otros productos o procesos, salvo cuando son utilizados en
la alimentación del ganado. Los RSU tienen un alto contenido en materia
orgánica, aunque debido a su procedencia diversa pueden contener otros
materiales cuyo preproceso de separación incremente mucho el precio de
la obtención del producto deseado. Muchos de los residuos no sólo tienen
valor económico en el contexto donde se generan sino que pueden ser
causa de problemas ambientales durante su eliminación.

Las biorefinerı́as son una propuesta mundial novedosa, y por lo tanto,
es importante su difusión para el aprovechamiento de sus potencialidades
en varias áreas, incluyendo la ingenierı́a quı́mica.Un paquete de simulación
como Aspen Plus puede ser utilizado para mostrarnos de una manera clara
los aspectos y caracterı́sticas principales del proceso en el desarrollo de la
obtención de un determinado producto. Por otra parte, la programación a
través de un lenguaje como Matlab nos permite poder desarrollar de una
mejor manera una simulación de acuerdo a las parámetros experimentales
que se tienen en el caso de las celdas PEM, ası́ como también nos da la
posibilidad de obtener algunos parámetros los cuales son prácticamente
imposibles de medir de forma experimental.



Capı́tulo 2

Fundamentos Teóricos

Los materiales lignocelulósicos tienen tres componentes fundamen-
tales, los polisacáridos, la lignina y otras sustancias que no forman parte
de la pared celular. Para el máximo rendimiento de los materiales ligno-
celulósicos existen actualmente un sin número de pre-tratamientos enfoca-
dos a ellos en función de las caracterı́sticas del producto deseado. Actual-
mente existen muchos tendencias en el campo del uso de los materiales
lignocelulósicos, entre estas podemos mencionar la producción de bioen-
ergı́a, de biocombustibles y bioproductos.

2.1. Composición y estructura de la biomasa ligno-
celulósica

2.1.1. Polisacáridos.

El componente polisacárido comprende carbohidratos de alto peso
molecular (celulosa y hemicelulosa), que representan entre el 60 % - 80 %
del total de los materiales lignocelulósicos.

2.1.1.1. Celulosa.

La celulosa es un polisacárido lineal de residuos de glucosa unidas por
enlaces β-1, 4. Por naturaleza la celulosa es cristalina, insoluble en agua y
se presenta como fibras densas, con puentes de hidrógeno, las cadenas de
anhidroglucosa son de 15 a 10,000 unidades de glucosa. Su densidad y com-
plejidad resiste a la hidrólisis, sin pretratamiento quı́mico o degradación
mecánica. En la naturaleza, la celulosa se asocia generalmente con otros

14
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Figura 2.1: Estructura primaria de la celulosa

polisacáridos como xilano o la lignina. Es la base del esqueleto de las pare-
des celulares de las plantas.

El anillo de piranosa está en conformación 4C1, es decir, que los grupos
-CH2OH y -OH, ası́ como los enlaces glucosı́dicos, están en posición ecua-
torial con respecto al plano medio del anillo, y los átomos de hidrógeno en
posición axial. (Ver Fig. 2.1)

Cuando la molécula de celulosa está completamente extendida y
toma forma de cinta aplanada, con los grupos -OH sobresaliendo lateral-
mente, se pueden formar puentes de hidrógeno inter e intramoleculares.
La superficie de la cinta, compuesta por átomos de hidrógeno unidos
directamente a carbono, es hidrofóbica. Estas dos caracterı́sticas de la
estructura molecular son las responsables de su estructura supramolecu-
lar, y determina muchas de las propiedades fı́sicas y quı́micas de la celulosa.

2.1.1.2. Hemicelulosa.

La hemicelulosa se compone de breves ramificaciones de cadenas de
azúcares, principalmente xilosa. Contiene azúcares de cinco carbonos (D-
xilosa y L-arabinosa), azúcares de seis carbono (D-glucosa, D-galactosa y
D-manosa), y ácido urónico. El xilano natural está altamente sustituido con
ácido acético, por ejemplo, 35 % - 70 % de xilosa es acetilado en maderas
y pastos. Su naturaleza ramificada hace amorfa la hemicelulosa y relativa-
mente fácil de hidrolizar en sus azúcares constituyentes. Como la fracción
de xilano acetilado se desacetiliza cada vez más, esta se hace más digerible,
y a su vez hace que la fracción de celulosa sea más accesible a las enzimas
de celulosa y por lo tanto más fáciles de digerir [67].

Su papel es suministrar la unión entre la lignina y la celulosa. En
estado natural existe en forma amorfa con un grado de polimerización
(G.P.) que no excede de 200. Existen dos tipos de hemicelulosas que
se encuentran tanto en las maderas duras como en las blandas: los
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Figura 2.2: Estructura del O-acetil-4-O-metilglucuronoxilano

Figura 2.3: Estructura del glucomanano

xilanos y los glucomananos. En las maderas duras, las hemicelulosas
predominantes son los xilanos, un polı́mero de unidades de β-xilopiranosa
unidas por enlaces β-(1,4), que presenta ligeras ramificaciones. En los
xilanos los grupos hidróxilo pueden estar sustituidos por grupos 4-O-
metilglucurónico unidos por enlaces α-(1,2), y por grupos acetilo unidos
a través de enlaces éster a posiciones 2 y 3 del anillo de pentosa (Ver Fig. 2.2).

Los glucomananos de maderas duras son polı́meros lineales de glucosa
y manosa unidos por enlaces β-(1,4), con predominio de las manosas, y que
no presentan ramificaciones, ni grupos sustituyentes laterales (Ver Fig. 2.3).

En los xilanos de maderas blandas el esqueleto del polı́mero es idéntico
al de maderas duras, los sustituyentes son los grupos 4-O-metilglucurónico,
unidos por enlaces α-(1,2) y restos de arabinosa unidas por enlaces α-(1,3)
(Ver Fig. 2.4).

Los glucomananos de maderas blandas, con mayor cantidad de manosa
que los de maderas duras, tienen dos tipos de sustituyentes; los grupos
O-acetil unidos por enlaces éster a las posiciones 2 y 3 del esqueleto del
azúcar; y la galactosa unida por enlaces alpha-(1,6). Estos glucomananos se
denominan galactoglucomananos (Ver Fig. 2.5).

La celulosa y hemicelulosa son las fuentes orgánicas más abundante de
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Figura 2.4: Estructura del arabino-4-O-metilglucuronoxilano

Figura 2.5: Estructura del O-acetil-galactoglucomanano

alimentos, combustible y productos quı́micos [55]. Sin embargo, su utilidad
depende de la digestibilidad de la glucosa y la xilosa.

2.1.2. Lignina.

La lignina es un polı́mero altamente cruzado de fenilpropilenos
vinculados [6]. Ello desempeña un papel importante en la estructura de
la pared celular como agente de enlace permanente entre las células de
la planta. Está siempre asociada con la hemicelulosa en la pared celular
[82] y es la tercera fracción mayoritaria de la biomasa lignocelulósica. Se
trata de un polı́mero tridimensional amorfo formado por la polimerización
deshidrogenativa de unidades de fenilpropano ligadas por diferentes tipos
de enlaces que se alternan de manera desordenada (Ver Fig. 2.6).

Los monómeros que forman la lignina son los denominados alcoholes
cinamı́licos (Ver Fig. 2.7), diferenciados entre sı́ por las diferentes sustitu-
ciones que presenta el anillo aromático. Ası́, el alcohol p-cumarĺico que
da lugar a las unidades p-hidroxifenilo (unidades H) no presenta ningun
sustituyente; el alcohol coniferı́lico que da lugar a las unidades guayaci-
lo (unidades G) presenta un grupo metoxilo en la posición 3 del anillo
aromático y el alcohol sinapı́lico que da lugar a las unidades siringilo
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Figura 2.6: Estructura de la lignina

(unidades S) presenta dos grupos metoxilo en posiciones 3 y 5 de dicho
anillo. La polimerización de estos precursores durante la formación de la
pared celular se produce mediante la sucesión de una etapa enzimática y
una etapa quı́mica. En la primera los precursores son oxidados por peroxi-
dasas de la pared dando radicales fenoxilo [4] que, a continuación y durante
la etapa quı́mica reaccionan al azar entre ellos. En este proceso se originan
una gran variedad de formas resonantes que pueden reaccionar unas con
otras, por ello la lignina no presenta una única estructura [8]. Las uniones
pueden ser de tipo condensado (enlaces C-C) o de tipo no condensado
(enlace aril-alquil éter) en las que intervienen tanto los anillos aromáticos
como las cadenas propı́licas [1]. Los enlaces que van a condicionar una alta
condensación de la lignina son los enlaces C-C que sólo pueden establecerse
entre unidades H o G, ya que las unidades S al tener dos grupos metoxilo
en posiciones 3 y 5 no puede establecer este tipo de enlaces.

La proporción de las tres unidades que forman la lignina y el tipo de en-
lace difiere según el tipo de planta, ası́ como del grupo taxonómico, tejido o
capa de la pared celular, estado de desarrollo y condiciones ambientales. Ası́,
se puede hacer una diferenciación de la lignina dependiendo del grupo tax-
onómico [8]. La lignina de gimnospermas (maderas blandas), está formada
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Figura 2.7: Alcholes cinamı́licos precursores de la lignina

mayoritariamente por unidades de tipo guayacilo, mientras que la lignina
de las angiospermas leñosas (maderas duras) está formada por unidades
guayacilo y siringilo. Esta alta proporción de unidades derivadas del alco-
hol sinapı́lico en las maderas duras determina la estructura y caracterı́sticas
de este tipo de lignina, ya que la presencia de los dos grupos metoxilo en
posiciones 3 y 5 del anillo aromático reduce la formación de enlaces tipo
éter y sobre todo los enlaces C-C, lo que se traduce en una reducción del
grado de polimerización y en un menor grado de condensación. De esta
forma las maderas duras son más fáciles de deslignificar que las maderas
blandas.

2.1.3. Otras sustancias.

No forman parte de la estructura de la pared vegetal, y la mayorı́a son
solubles en solventes neutros. Los componentes solubles en solventes neu-
tros, representan entre el 4 % - 10 % del peso seco de la madera. Hay una
gran variedad de compuestos orgánicos, grasas, ceras, alcaloides, proteı́nas,
fenoles simples y complejos, azúcares simples, pectinas, mucı́lagos, gomas,
resinas, terpenos, etc. Actúan como intermediarios metabólicos, reserva
de energı́a o parte de los mecanismos de defensa contra los ataques mi-
crobianos. Contribuyen al color, olor y resistencia al marchitamiento. Las
cenizas, son residuos inorgánicos que permanecen después de quemar la
biomasa a altas temperaturas, suelen ser menos del 2 % de peso seco de la
madera.

2.2. Hidrólisis de la biomasa

El alto nivel actual de interés en la tecnologı́a de transformación de
biomasa lignocelulósica es impulsado por su potencial para producir com-
bustibles y productos quı́micos y de esta forma reducir la dependencia del
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petróleo, mejorar la calidad del aire y reducir las emisiones de gases de efec-
to invernadero. Los esfuerzos de investigación y desarrollo, y los intentos
de comercializar la tecnologı́a de la hidrólisis de la biomasa iniciaron en el
año 1900. En este capı́tulo se mencionan algunos de los primeros trabajos,
que sentaron las bases de los esfuerzos actuales para llevar a buen término
el desarrollo de una biorefinerı́a que emplee como materia prima material
lignocelulósico. Destacamos los esfuerzos iniciales para poner a prueba y
comercializar la tecnologı́a de conversión de biomasa lignocelulósica me-
diante procesos de hidrólisis ácida y de hidrólisis basados en enzimas de la
celulosa

La producción de cualquier producto quı́mico a partir de biomasa ligno-
celulósica depende de la conversión de las cadenas de polisacaridos como
la hemicellulosa y celulosa en sus monomeros elementales. En está parte
solo se examinará brevemente el método ácido.

2.2.1. Conversión ácida

La hidrólisis ácida de los materiales lignocelulósicos es un proceso cono-
cido desde 1819 [10], que alcanzó su mayor desarrollo durante las dos Guer-
ras Mundiales, perı́odos en los que la escasez de petróleo hizo que se em-
pleara masivamente la madera para la producción de etanol. Durante este
perı́odo se desarrollaron numerosos procesos (Scholler, Madison, Bergius)
cayendo posteriormente en desuso por razones económicas.[14]

La hidrólisis de la celulosa y hemicelulosa (principalmente xilano) de
azúcares puede ser catalizada por una variedad de ácidos como sulfúrico,
sulfuroso, fosfórico, clorhı́drico, fórmico, fluorhı́drico y nı́trico. Los proce-
sos de conversión ácida son los más estudiados debido a su bajo costo,
destacando entre ellos el acido sulfúrico, el cual es el más utilizado indus-
trialmente. Actualmente los procesos industriales de hidrólisis ácida suelen
usar ácidos concentrados y/o ácidos diluidos. La biomasa se impregna con
una solución diluida de ácido sulfúrico y se trata con vapor a temperaturas
que oscilan entre 140°C-260 °C. A temperaturas menores de 140°C-180 °C, el
xilano se hidroliza rápidamente en xilosa con poca degradación de la celu-
losa. A temperaturas más altas, la celulosa también se hidroliza rápidamente
en glucosa y el xilano se convierte rápidamente en furfural y alquitranes.
Entre sus principales ventajas está el relativamente bajo consumo de áci-
do. Sin embargo, provocan una mayor corrosión de los equipos debido a
las altas temperaturas y aumentan la cantidad de hemicelulosa degrada-
da, la cual puede afectar las posteriores etapas si se emplea un proceso de
fermentación.
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Los ácidos concentrados se utilizan también para hidrolizar la celulosa
y hemicelulosa en azúcares, debido a las bajas temperaturas (100°C-120
°C) estos suelen utilizarse normalmente; una alta producción de azúcar se
obtienen con poca producción de productos de degradación. La viabilidad
económica de este proceso depende, sin embargo, del éxito de la recu-
peración de ácido a bajo costo, además de que la inversión inicial en los
equipos es alta debido a los efectos corrosivos de los ácidos concentrados y
en algunos casos es necesario una etapa de neutralización para el ácido en
exceso.

Sin embargo, los procesos que utilizan ácidos concentrados han adquiri-
do un renovado interés debido a nuevos métodos que mejoran la economı́a
de recuperación de los ácidos desarrollados por varias compañı́as como
Masada Resource Group (Birmingham, Ala), Arkenol (Mission Viejo, Cal-
ifornia) y APACE (Australia) [14]. En algunos casos actualmente se mane-
ja dependiendo el procesos una mezcla de ambos procesos, en la cual la
primera etapa es llevada a condiciones suaves; es decir con ácido diluido
con la finalidad de hidrolizar solamente la hemicelulosa y posteriormente
una segunda etapa a condiciones severas, utilizando ácidos concentrados
para la hidrólisis de la celulosa.

En Suecia, The Bioalcohol Fuel Fundation junto con St. Lawrence de
Canada y Tennessee Valley Authority de Estados Unidos, desarrollaron
un proceso en dos etapas con ácido diluido, conocido como el proceso
CASH [75]. Se basa en una primera hidrólisis a temperatura moderada
impregnando la madera con dióxido de azufre, seguido de una segunda
hidrólisis utilizando ácido hidroclorhı́drico diluido [12].

2.3. Pretratamiento de la biomasa lignocelulósica.

Los objetivos fundamentales del pretratamiento van encaminados a:
reducir la cristalinidad de la celulosa, disociar el complejo celulosa-lignina,
aumentar el área superficial del material y disminuir la presencia de aquellas
sustancias que dificulten la hidrólisis. Además, un pretratamiento eficaz
debe reunir otras caracterı́sticas como: bajo consumo energético, bajos costos
de inversión, uso de reactivos baratos y fácilmente recuperables y debe
ser aplicable a diversos substratos. Por su naturaleza, los pretratamientos
se pueden dividir en cuatro grupos: fı́sicos, fı́sico-quı́micos, quı́micos y
biológicos [13].
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2.3.1. Pretratamientos fı́sicos.

2.3.1.1. Trituración mecánica

La trituración de los materiales lignocelulósicos mediante una com-
binación de astillado y molienda, reduce la cristalinidad de la celulosa,
aumenta la superficie especı́fica y la densidad aparente, facilitando la
hidrólisis posterior. Existen diferentes tipos de moliendas (molino de bolas,
martillos, cuchillas, rodillos). Los molinos de bolas vibratorias se han
mostrado más efectivos que los molinos de bolas ordinarios en la reducción
de la cristalinidad y aumento de digestibilidad de astillas de abeto y chopo
[66]. Este tipo de pretratamiento tiene el inconveniente de su alto consumo
energético que depende, tanto del tamaño final de partı́cula al que se muela
el material, como del tipo de material a pretratar [30].

2.3.1.2. Radiación de alta energı́a

Este tipo de radiación rompe los enlaces β-glucosı́dicos y los enlaces
entre la celulosa y la lignina [58]. Sin embargo, este tipo de pretratamiento
es de difı́cil aplicación técnica debido a la baja densidad de los materiales
a tratar y las altas dosis requeridas que obligan al diseño de instalaciones
muy complejas y de alto coste.

2.3.2. Pretratamientos fı́sico-quı́micos.

2.3.2.1. Explosión por vapor

El material lignocelulósico se somete a temperaturas entre 190°C-230°C
, mediante la inyección directa de vapor saturado, durante un intervalo de
tiempo entre 1 y 10 minutos. Después de este tratamiento, se somete el ma-
terial a una rápida despresurización. El efecto del pretratamiento sobre la
biomasa es una combinación de alteraciones fı́sicas (desagregación y rup-
tura de las fibras) y quı́micas (despolimerización y rotura de enlaces). El
efecto mecánico es causado por la rápida despresurización que provoca una
evaporación del agua interna, creando fuerzas de cizalladura que producen
la separación de las fibras, principalmente de las regiones más débiles (celu-
losa amorfa). El efecto quı́mico se debe a la hidrólisis de los restos acetilos
de las hemicelulosas produciendo ácido acético, que a la temperatura del
proceso, cataliza la hidrólisis de la hemicelulosa (autohidrólisis). Durante
el tratamiento se destruyen parcialmente los enlaces lignina-carbohidrato.
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Como resultado, se obtiene un producto fibroso cuya celulosa es más acce-
sible a la hidrólisis enzimática. La hemicelulosa se depolimeriza en mayor
o menor medida dependiendo de las condiciones del tratamiento, siendo
fácilmente recuperada por lavado. La lignina, prácticamente sin alterar,
puede ser extraı́da y utilizada con fines diferentes. Las variables más im-
portantes en el pretratamiento de explosión por vapor son la temperatura,
el tiempo de residencia, el tamaño de partı́cula y la humedad [31].

La explosión por vapor ha sido reconocida como un método muy
efectivo para el pretratamiento de maderas duras y residuos agrı́colas.
Este pretratamiento se ha aplicado a diferentes materiales como chopo
[78],[37],[18], eucalipto [78], pino [81],[16],[68], paja de arroz [7], residuos
herbáceos [17], residuos oleı́colas [40],[41], bagazo [62] etc. Sin embargo,
este pretratamiento es menos efectivo con las maderas blandas, debido
a su estructura mucho más rı́gida y a su mayor contenido en lignina.
Además, el contenido de grupos acetilados es mucho menor que en las
maderas duras, con lo que el proceso de autohidrólisis no ocurre en la
misma medida. En el caso de las maderas blandas es deseable añadir
un catalizador ácido. El ácido sulfúrico ha sido el más estudiado por su
costo y efectividad [94],[95],[93],[71],[73], [72],[91]. El SO2 también ha sido
empleado en numerosos trabajos [27],[78],[86],[88]. Tiene la ventaja de no
ser tan corrosivo como el ácido sulfúrico y es fácil y rápido de introducir
en el material. Su principal desventaja es su alta toxicidad. Una diferencia
muy importante que se produce al utilizar en el pretratamiento uno u
otro catalizador es la diferente fermentabilidad de las fracciones obtenidas
tras el pretratamiento. Ası́, el material obtenido tras el tratamiento con
ácido sulfúrico muestra una baja fermentabilidad, debido a las altas
concentraciones de productos tóxicos que se forman. Entre las ventajas
del pretratamiento con explosión por vapor debe citarse que el tamaño
de partı́cula del material requerido (15-30 mm) es considerablemente
superior a los utilizados en otros pretratamientos, reduciéndo los costos
en la molienda [11]. Además, no emplea catalizadores ácidos (en el caso
de las maderas duras) con lo que se reducen los efectos medioambientales.
Entre sus limitaciones se encuentran, la destrucción de una parte de los
xilanos de las hemicelulosas, la rotura incompleta de la matriz lignina-
carbohidratos y la generación de compuestos que pueden resultar tóxicos
para los microorganismos empleados en el proceso de fermentación tras
la hidrólisis enzimática. Debido a la formación de estos compuestos, el
material pretratado debe ser lavado con agua para eliminar estos productos
inhibitorios [32]. La identificación de los compuestos de degradación de
las distintas fracciones que forman la biomasa lignocelulósica originados
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durante la explosión por vapor, ası́ como el aprovechamiento de la
fracción lı́quida obtenida tras el pretratamiento con objeto de minimizar
las necesidades de agua y reducir la cantidad de agua residual generada
en el proceso, son parte de los objetivos de este trabajo. Para maximizar la
recuperación de azúcares en el pretratamiento de explosión por vapor se
requieren diferentes condiciones de pretratamiento para la recuperación de
los azúcares celulósicos y hemicelulósicos. Algunos autores [86],[87], [91]
han sugerido un pretratamiento en dos etapas empleando ácido sulfúrico
en condiciones suaves en una primera etapa, seguido de una impregnación
con SO2 bajo condiciones más severas. De esta forma es posible conseguir
un incremento de un 7 % en el rendimiento global de azúcares después
de la hidrólisis enzimática comparándolo con los procesos en una etapa.
La explosión por vapor en dos etapas tiene una serie de ventajas como
son, mayor rendimiento de etanol, mejor aprovechamiento de la materia
prima y menor consumo de enzimas en la fase de hidrólisis. Sin embargo,
es necesario realizar una evaluación económica para determinar si estas
ventajas justifican una explosión a vapor adicional [12].

2.3.2.2. Proceso de explosión por vapor con amoniaco (AFEX).

Es un proceso similar a la explosión por vapor en el que el material es
impregnado con amoniaco lı́quido (1-2 kg amoniaco/kg biomasa seca) a una
temperatura en torno a los 90 °C, y un tiempo aproximado de 30 minutos.
Transcurrido este tiempo el material es sometido a una rápida descompre-
sión [13]. Este tipo de pretratamiento ha sido empleado con diferentes tipos
de sustratos como alfalfa, paja de trigo [65], astillas de chopo [2], bagazo [53],
residuos sólidos urbanos, papel residual [52] y paja de cebada y arroz [100].
La diferencia con la explosión por vapor y otros tipos de pretratamiento
ácidos, es que en este proceso no se solubiliza la hemicelulosa. La composi-
ción del material sometido a un proceso AFEX es prácticamente la misma
que la del material original. Utilizando materiales con bajo contenido en
lignina (hasta un 15 %), se han obtenido rendimientos de hidrólisis de la
celulosa y hemicelulosa del 90 %, después del pretratamiento. Sin embargo,
este proceso no es tan efectivo con biomasas con un mayor contenido en
lignina. En estos casos los rendimientos de hidrólisis posteriores han sido
inferiores al 50 % [32].

Como ventajas del proceso pueden citarse que no se producen in-
hibidores que puedan afectar a las posteriores etapas del proceso de
producción de etanol y no requiere pequeños tamaños de partı́cula para
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aumentar su eficiencia. Con objeto de reducir costos y como medida
protectora del medioambiente, el amoniaco debe ser reciclado después del
pretratamiento.

2.3.2.3. Explosión con CO2.

Es un proceso similar a la explosión por vapor o al proceso AFEX. La
explosión con dióxido de carbono se basa en el hecho que el CO2 forma
ácido carbónico, lo que aumenta la tasa de hidrólisis. Este proceso ha sido
empleado en el pretratamiento de alfalfa, obteniendo un rendimiento de
hidrólisis del 75 % a las 24 horas. Aunque los rendimientos obtenidos son
relativamente bajos comparados con la explosión por vapor y el proceso
AFEX los estudios realizados con bagazo de caña y papel reciclado, de-
mostraron que este proceso es más barato que la explosión con amoniaco y
no origina los compuestos inhibitorios que se originan durante la explosión
por vapor [105].

2.3.3. Pretratamientos quı́micos.

El objetivo de estos pretratamientos es solubilizar la fracción de lignina
y modificar la estructura de la celulosa facilitando la acción de las enzimas.
Entre los pretratamientos quı́micos se encuentran los tratamientos con agua
caliente lı́quida, oxidación húmeda, ozono, álcalis, ácidos, organosolventes
y agentes oxidantes.

2.3.3.1. Tratamiento con agua caliente lı́quida

Consiste en someter a la biomasa a la acción de agua caliente en torno a
una temperatura de 220°C durante un tiempo determinado [96]. El reactor
debe estar presurizado para mantener el agua en estado lı́quido. Durante
este pretratamiento se recuperan la mayorı́a de los pentosanos [69] y se
obtiene un hidrolizado que no muestra inhibición en el proceso posterior
de fermentación [61].

2.3.3.2. Oxidación húmeda

El material lignocelulósico, se somete a la acción de agua a elevadas
temperaturas, en presencia de oxı́geno [9]. Este tratamiento tiene la ventaja
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de no generar prácticamente productos de degradación como el furfural e
HMF [59],[97].

2.3.3.3. Tratamientos con ozono

El ozono ha sido utilizado para degradar la lignina y la hemicelulosa de
numerosos materiales lignocelulósicos como paja de trigo, bagazo, pino,
algodón y serrı́n de chopo [3]. La degradación se limita fundamentalmente
a la lignina ya que la hemicelulosa es atacada ligeramente y la celulosa
apenas si se ve afectada. El tratamiento con ozono tiene una serie de
ventajas como la eliminación efectiva de la lignina, no origina productos
tóxicos que afecten a los procesos posteriores y la reacción se produce a
una temperatura ambiente y presión atmosférica. Sin embargo, la gran
cantidad de ozono empleado hace de este proceso un método caro.

2.3.3.4. Hidrólisis con álcalis.

El tratamiento con NaOH diluida produce un hinchamiento de la
biomasa, lo que conduce a aumentar el área superficial interna, un
descenso de la cristalinidad, separación de las uniones estructurales entre
la lignina y los carbohidratos y rotura de la estructura de la lignina. El
mecanismo de la hidrólisis alcalina de la biomasa parece estar basada
en la saponificación de los enlaces ésteres intramoleculares que unen los
xilanos de la hemicelulosa y otros componentes, como por ejemplo la
lignina, u otros componentes de la hemicelulosa [13]. La efectividad de
este pretratamiento depende del contenido de lignina del material a tratar.
Ası́, por ejemplo, se ha conseguido aumentar la digestibilidad de sustratos
como paja con un contenido de lignina del 18 % [21] y de maderas duras,
pero no de maderas blandas con un contenido de lignina superior al 26 %
[66].

2.3.3.5. Tratamiento con organosolventes.

Se emplea una mezcla de solventes orgánicos o acuosos junto con un
catalizador ácido (ácido clorhı́drico o sulfúrico) para romper los enlaces
internos de la lignina y la hemicelulosa. Entre los solventes orgánicos em-
pleados en el proceso se encuentran: metanol, etanol, acetona y etilenglicol
[92]. También pueden emplearse ácidos orgánicos como el ácido oxálico,
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acetilsalicı́lico y salicı́lico. Con objeto de reducir costes y de evitar proble-
mas en la etapa posterior de fermentación se deben reciclar los solventes.

2.3.4. Pretratamientos biológicos.

En este tratamiento el material lignocelulósico se somete a la acción
de determinados microorganismos, como los hongos de la podredumbre
blanca, marrón o blanda. El objetivo es degradar la lignina y la hemicelulosa,
eliminando las barreras que protegen la celulosa y haciéndola más accesible
al posterior ataque enzimático. Los hongos de la podredumbre marrón
atacan principalmente la celulosa, mientras que los de la podredumbre
blanda y blanca atacan la celulosa y la lignina. Los de la podredumbre blanca
se han mostrado como los más efectivos en el tratamiento biológico de los
materiales lignocelulósicos [38]. Las ventajas del pretratamiento biológico
son el bajo requerimiento energético y las suaves condiciones ambientales
en las que se produce el proceso. Como inconveniente debe citarse que la
tasa de hidrólisis es demasiado lenta. Entre todos los hongos estudiados
destaca el de la podredumbre blanca Phanerochaete chysosporium, que
durante el metabolismo secundario en respuesta a limitaciones de carbono
y nitrógeno, produce enzimas como la lignina peroxidasa y la peroxidasa
dependiente de magnesio que degradan la lignina [5].

2.4. La biomasa como materia prima

La naturaleza es una permanente cadena renovable de producción de
productos quı́micos, materiales, combustibles, cosméticos y productos far-
macéuticos. Muchos de los productos de la industria de base biológica
actualmente usados, son resultado directo de un tratamiento fı́sico o quı́mi-
co y de la transformación de biomasa, por ejemplo, la celulosa, almidón,
aceite, proteı́na, la lignina, y terpenos. Por un lado hay que mencionar que
gracias a la ayuda de métodos y procesos biotecnológicos, se producen ma-
terias primas tales como el etanol, butanol, acetona, ácido láctico y ácido
itacónico, como también lo son los aminoácidos, por ejemplo, ácido glu-
tamı́nico, lisina, triptófano. Por otro lado, sólo 6 millones de toneladas de
producción anual de la biomasa, (1.7 a 2.0 x 1011 toneladas) se utilizan ac-
tualmente, y sólo el 3 % al 3.5 % de esta cantidad se utiliza en aplicaciones
que no sean alimentos, por ejemplo, en la industria quı́mica [106].

Existen varias definiciones del término “biomasa” [106]:

Todo lo viviente, la materia orgánica en nuestro sistema ecológico.



2. Fundamentos Teóricos 28

Producción Mundial de Etanol
2007 2008

Paı́s Millón de Gal. Paı́s Millón de Gal.
USA 6498.6 USA 9000.0
Brasil 5019.2 Brasil 6472.2

Unión E. 570.3 Unión E. 733.6
China 486.0 China 501.9

Canadá 211.3 Canadá 237.7
Otros 83.0 Otros 128.4

Tailandia 79.2 Tailandia 89.8
Colombia 74.9 Colombia 79.29

India 52.8 India 66.0
Australia 26.4 Australia 26.4

Total 13,101.7 Total 17,335.3

Tabla 2.1: Principales paı́ses productores de bioetanol en años recientes

El material vegetal constantemente producido por la fotosı́ntesis, con
una producción anual de 170 millones de toneladas (plantas marinas
no incluidas).

La masa de células de plantas, animales y microorganismos utilizados
como materias primas en los procesos microbiológicos.

2.4.1. El maı́z como materia prima para la producción de biocom-
bustibles.

Los más importantes programas de producción de biocombustibles a
nivel mundial son el Programa de Brasil para producir etanol desde la caña
de azúcar y el Programa de Estados Unidos para producir etanol desde el
maı́z. En 2004 ambos producı́an juntos un total de 22 billones de litros de
etanol por año [36]. Estados Unidos tiene un fuerte programa de producción
de bioetanol desde el 2005 y a partir de la Environmental Protection Agency
(EPA), la cual ha fortalecido la producción de bioetanol y biodiesel para su
uso en el sector de transporte desde el 2006 ocupa el primer lugar (hasta
el 2004 Brasil tenı́a el primer lugar) en etanol con 35 % de la produccı́on
mundial producı́endo 18.3 billones de litros de bioetanol [42].

Aunque la mayor parte de la producción de etanol en Estados Unidos
se obtiene a través del procesamiento del maı́z, (el 14 % de la oferta de maı́z
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Paı́s Millones de toneladas %
EUA 329.5 41.4992
China 160 20.1513

UE 55.87 7.0366
Brasil 52 6.5492

México 22 2.7708
India 18.5 2.3300

Argentina 14 1.7632
Sudáfrica 10.5 1.3224
Canadá 9.4 1.1838

Indonesia 9 1.1335
Ucrania 8.5 1.0705
Nigeria 8.3 1.0453
Filipinas 6.85 0.8627

Serbia 6.4 0.8060
Egipto 6.3 0.7934
Rusia 5 0.6297
Otros 71.87 9.0517

Tabla 2.2: Producción Mundial de Maı́z 2009/2010

de ese paı́s se destinaba para la producciı́n de biocombustible en el ciclo
agrı́cola 2005/2006 se tiene pronosticado que para este ciclo alcance el 30 %)
éste también se obtiene a partir de celulosa aunque en menor proporción.
Actualmente la producción de Estados Unidos se ha incrementado mucho
en comparación a su gran competidor que es Brasil alcanzando el 52 % de
la producción mundial en 2008 (Ver Tabla 2.1).

La producción mundial de maiz alcanzó los 880 millones de toneladas
en el año 2007. Comparando con los 600 millones de toneladas de trigo o los
650 millones de arroz, se comprende la importancia básica a nivel mundial
del maı́z, no sólo económicamente sino a todos los niveles (Ver Tabla. 2.2).

2.4.2. Corn Stover como fuente de energı́a renovable

Muchos de los problemas del medio ambiente como los gases de efec-
to invernadero y la contaminación del aire, el agua y el suelo se originan
a partir de combustibles fósiles. Los combustibles fósiles liberan gases de
efecto invernadero, como dióxido de carbono, que contribuyen al calen-
tamiento global. Los gases resultantes de la combustión de combustibles
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fósiles representaron casi el 80 % del calentamiento global en la década de
1990 [51]. Sin embargo, las fuentes renovables de energı́a, como la biomasa
lignocelulósica, son ecológicamente amigables, porque emiten menos con-
taminación de dióxido de carbono, sin contribuir a su acumulación en la
atmósfera. Otra razón para considerar la biomasa como fuente de energı́a
es para hacer frente a la creciente cantidades de residuos lignocelulósicos
generados a partir de los sectores agrı́cola e industrial.

Entre los tipos de biomasa lignocelulósica, el corn stover (rastrojo de
maı́z) es una muy económica materia prima para producir biocombustibles
amigables. Grandes cantidades de residuos de maı́z están disponibles co-
mo materia prima ecológicamente amigable para la producción de biocom-
bustibles. En 2002, los Estados Unidos produjo 153 millones de toneladas
de rastrojo de maı́z, correspondiente al 43 % de todos los residuos agrı́colas
[49],[56].

A pesar de las grandes cantidades, en la actualidad sólo el 6 % de las
cañas y hojas se recogen, y se usan principalmente para la alimentación
animal y forraje. Entre la biomasa lignocelulósica, el rastrojo de maı́z es
una materia prima muy útil para económicamente producir biocarburantes
amigables al medio ambiente.

2.5. Furfural

Döbereiner fue el primero en informar de la formación y la separación
de furfural por destilación de salvado con ácido sulfúrico diluido en 1831.
En 1845 el quı́mico Inglés G. Fownes propuso el nombre “furfural” (furfur -
salvado; óleum - aceite). Más tarde, el sufijo “ol” fue cambiado a “al” debido
a la función aldehı́do [64]. El tratamiento de la hemicelulosa de materias
primas ricas con vapor seco, en presencia de cloruro de hidrógeno dio re-
sultados especialmente buenos. La tecnologı́a industrial para la producción
de furfural a partir de pentosa se basa en un proceso desarrollado por una
compañı́a anglo-americano llamado Quaker Oats. El proceso fue desarrol-
lado en los años veinte, produciendo hasta 2,5 toneladas de furfural por dı́a
de las cáscaras de avena. Hasta aproximadamente 1960 DuPont utilizo el
furfural como un precursor de Nylon-6.6 desde entonces ha sido sustituido
por precursores basados en fósiles.

La tecnologı́a para la obtención del furfural incluye la hidrólisis y un
proceso de refinación. La materia prima (madera, el olote de maı́z, la cas-
carilla de arroz, la borra de algodón y otras.) es sometida a una digestión
ácida a alta temperatura lo cual hidroliza la celulosa, obteniéndose furfural,



2. Fundamentos Teóricos 31

Paı́s %
China 75 %

Europa Oeste 17 %
USA 7 %
Asia 7 %

Africa 5 %
America Central/Sur 4 %
Europa Central/Este 2 %

Medio Oriente 2 %
Japon 1.5 %
Otros 1 %

Tabla 2.3: Consumo mundial de furfural

alcohol metı́lico, acetona y ácido acético, ası́ como ácido levulı́nico y fur-
furı́lico. El furfural, furfuraldehı́do o fural es un solvente selectivo para
productos petroquı́micos. Desde 1996, casi la mitad del consumo mundial
de furfural se destina a la producción de alcohol furfurı́lico, que a su vez se
ocupa para producir resinas y como solvente en la preparación de nylon.
Sirve de relleno y extensor en madera laminada, y también se usa para la
producción de tetrahidrofurano, en la extracción del butadieno y en la fabri-
cación de insecticidas amigables con el ambiente y nematicidas. El derivado
2-metilfurano se emplea como solvente orgánico, pesticida e intermediario
farmacéutico.

Alrededor del 74 % de la capacidad de producción de furfural en el
mundo se encuentra en China. Otros paı́ses importantes en la producción de
furfural son la República Dominicana y Sudáfrica. Juntos, estos tres paı́ses
representan aproximadamente el 90 % de la capacidad instalada mundial de
producción de furfural. La capacidad de producción total es de alrededor de
450,000 toneladas por año. En la siguiente Tabla (2.3) se muestra el consumo
mundial de furfural.

2.6. Nylon 6,6

El Nylon 6,6 es producto de la reacción de ácido adı́pico y hexametil-
diamina.
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Ácido adı́pico

HOOC − CH2 − CH2 − CH2 − CH2 − COOH (2.1)

.
Hexametildiamina

H2N − CH2 − CH2 − CH2 − CH2 − CH2 − CH2 −NH2 (2.2)

.
Nylon-6,6

[−O = C − (CH2)4 − CO −NH − (CH2)6 −NH−]n (2.3)

.
El ácido adı́pico tiene una amplia variedad de usos comerciales además

de la fabricación del nylon 6,6, y ası́ es un quı́mico industrial común.
Muchos caminos para su fabricación se han desarrollado durante los
últimos años, pero la mayorı́a de los procesos en uso comercial proceden
a través de una oxidación de dos pasos del ciclohexano o uno de sus
derivados.

Virtualmente todas las hexametildiaminas fabricadas se usan en la
producción de nylon-6,6, con una cantidad pequeña para producir diiso-
cianatos. Este se produce vı́a la reducción de adiponitrilo (ADN). Existen
tres caminos comerciales con ADN en uso. El primer método, hidrociana-
cion directa de 1,3-butadieno, ha reemplazado un proceso más viejo, ciana-
cion vı́a la reacción de cianuro de sodio con 1,4-diclorobutano debido al
costo más bajo y menos productos desechados del nuevo proceso.



Capı́tulo 3

Biorefinerı́as

La preservación y gestión de nuestros diversos recursos son tareas fun-
damentales para fomentar el desarrollo sostenible en el siglo 21. Un crec-
imiento económico sostenible requiere de fuentes seguras y sostenibles para
la producción industrial a largo plazo, de sistemas confiables de inversión
y finanzas, de la seguridad ecológica y perspectivas de trabajo para el
público. Los recursos fósiles no son considerados como sostenibles y su
disponibilidad es más que cuestionable a largo plazo, debido al creciente
aumento de los precios de los combustibles fósiles; por otra parte, la viabili-
dad de su utilización está disminuyendo. Por lo tanto, es esencial establecer
soluciones que reduzcan el consumo rápido de los recursos fósiles que no
son renovables (petróleo, gas natural, carbón, minerales). Una prospecti-
va es la conversión gradual de grandes sectores de la economı́a mundial
en una economı́a sostenible de base biológica con biocarburantes (biocom-
bustibles), bioenergı́a, y productos de base biológica como sus principales
pilares.

Considerando que para la producción de energı́a existen una variedad
de alternativas (eólica, solar, hidráulica, biomasa, fisión y fusión nuclear),
una porción de la industria basada en la conversión de materiales sus-
tentables, por ejemplo, la industria quı́mica, la industria biotecnológica y la
industria de biocombustibles, dependen de la biomasa; en particular, prin-
cipalmente de la biomasa vegetal. La reorganización de las economı́as com-
pletas para implementar las materias primas biológicas como una fuente
de mayor valor requiere de enfoques completamente nuevos en la investi-
gación y el desarrollo.

El desarrollo de los sistemas de conversión de las materias primas bi-
ológicas en sus productos básicos y sus derivados, serán la llave para el
acceso a una producción integrada de alimentos, productos quı́micos, ma-
teriales y combustibles del futuro.

33
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3.1. Inicio de las biorefinerı́as

Las tecnologı́as de las biorefinerı́as se basan en: (1) la utilización de
toda la planta o la biomasa compleja y (2) la integración de los procesos
tradicionales y modernos para la utilización de materias primas biológicas.
En el siglo 19 y a comienzos del siglo 20 la utilización en gran escala de
los recursos renovables se centró en la producción de pulpa y papel de
la madera, en la sacarificación de la madera, en la nitración de celulosa
para la seda viscosa, la producción de celulosa soluble para las fibras y la
producción de furfural para nylon. Además, la tecnologı́a de refinación
de azúcar, la producción de almidón, la separación de proteı́nas como
alimento y la extracción de la clorofila para uso industrial con la alfalfa
como materia prima eran de gran importancia histórica. También procesos
como la molienda húmeda de los cultivos y procesos biotecnológicos como
la producción de etanol, ácido acético, ácido láctico y ácido cı́trico, solı́an
ser fundamentales en los siglos pasados.

A continuación se enlistan algunos eventos importantes suscitados en
el desarrollo de las biorefinerı́as.

El cientı́fico alemán A. S. Marggraf publicó en 1748 su investigación so-
bre el aislamiento de azúcar cristalino de diferentes raı́ces y remolacha
convirtiéndose en el iniciador de la industria moderna azucarera.

En 1801 F. C. Achard, fue el primero en establecer una refinerı́a azu-
carera basada en remolacha en Cunern/ Schlesien, Poland.

En 1812 se estableció la primera planta de azúcar de almidón en
Weimar, Alemania.

Se desarrollo el primer proceso comercial de sacarificación de la
Madera en 1901 por A. Classen utilizando ácido sulfúrico; 8 años
después M. Ewen and G. Tomlinson utilizo ácido sulfúrico diluido.

En 1831 Döbereiner obtiene el furfural a través de la destilación de
salvado con ácido sulfúrico.

En 1839 el francés A. Payen descubrió la celulosa después del
tratamiento de la madera con ácido nı́trico y un tratamiento poste-
rior con una solución de hidróxido de sodio.
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En 1840 el profesor G. J. Mulder sintetizó ácido levulı́nico mediante
el calentamiento de fructosa con clorhidratos, en 1940 los EUA em-
pezaron su producción comercial.

En 1874, los quı́micos alemanes W. Haarmann y F. Tiemann fueron los
primeros en sintetizar la vainillina del jugo cambial de la madera de
conı́feras. En 1875 la empresa Arman-Reimer fue fundada.

En 1895 la fermentación del ácido láctico fue desarrollado por el em-
presario farmacéutico A. Boehringer.

En 1898 A. Mitscherlich, desarrollo en su planta en Hof, Alemania,
el proceso de pasta de sulfito por fermentación del azúcar en alcohol
etı́lico, además de un procedimiento para obtener una pegamento de
papel a partir del licor de desecho.

En 1922 Quaker Oats Company comenzó con su producción de fur-
fural.

La refinerı́a de maı́z moderna empezó a mediados del siglo 18 cuando
T. Kingsfors puso en operación su planta de refinamiento en Oswego,
New Cork.

En 1937 N.W. Pirie desarrolló técnicas de separación y métodos de
extracción para producir pegamento a partir del uso de los cultivos
ecológicos.

Se inicio en 1930 en los Estados Unidos la producción comercial de la
clorofila y caroteno por la extracción de harina de hoja de alfalfa.

Un importante paso histórico para la evolución de la biorefinerı́a de
hoy fue la polı́tica de enfoque de la industria “Chemurgy”, fundada
en 1925 en los EE.UU. por el quı́mico WJ Hale, hijo-en-ley de H. Dow,
el fundador de Dow Chemical, y CH Lewites, ex Presidente de la
Sociedad Americana de Quı́mica.

En 1941 Henry Ford desarrolla un automóvil donde el revestimien-
to interior del cuerpo del coche consistió en el 100 % de materiales
biosintéticos, a partir de harina de celulosa, harina de soja, resina de
formaldehı́do en las proporciones del 70 % : 20 %: 10 %, respectiva-
mente. El combustible alternativo para este coche fue la pirolisis de
metanol obtenido del cannabis.
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El proceso de sacarificación de la madera fue usado nuevamente al fi-
nal de la Segunda Guerra Mundial (1945). Además de la optimización
del proceso, el uso de lignocelulosa fue de gran interés.

Entre los años 1935 y 1960, varias plantas de hidrólisis se construyeron
en Alemania y los Estados Unidos, en estos se buscaba hidrolizar la
harina de madera, el excedente de madera y la paja.

La mayorı́a de las tecnologı́as y productos antes mencionados fueron
excelentes, sin embargo no podı́an competir con la industria y la economı́a
basada en los combustibles fósiles. Hoy en dı́a sin embargo, están vigentes
una vez más, la base de esta recuperación se inició en los años setenta,
cuando la crisis del petróleo y el continuo aumento de la contaminación
ambiental dio lugar a una amplia conciencia de que las plantas podrı́an
ser más que comida y alimento para animales. Al mismo tiempo, las
desventajas del uso agrı́cola intensivo, fueron reveladas tales como la
erosión del suelo y las enormes cantidades de residuos. De esta situación
se desarrollaron nuevos conceptos en que el objetivo era y sigue siendo,
el desarrollo tecnológico y económico de la agricultura, la silvicultura, la
industria alimentaria y la industria convencional, o al menos la consid-
eración de la utilización integrada de los recursos renovables, lo que llevo
finalmente al desarrollo de las biorefinerı́as. La Tabla 3.1 presenta algunas
de las primeras biorefinerı́as puestas en marcha.

Desde el comienzo de la década de 1990 la utilización de recursos ren-
ovables para la producción de productos no alimenticios ha promovido la
investigación y el desarrollo y ha recibido una atención creciente de la indus-
tria [35],[25]. Las tecnologı́as de las biorefinerı́as se han convertido en objeto
de investigación y desarrollo. En consecuencia, el término “biorefinerı́a” se
estableció en la década de 1990 [29],[83]. Los objetivos de una biorefinerı́a
se centran en la fabricación de combustibles, solventes, productos quı́mi-
cos, plásticos y alimentos para los seres humanos. En algunos paı́ses, estas
biorefinerı́as trabajan a partir de la biomasa de residuos. Al principio, los
principales procesos involucrados en la biorefinerı́a eran la fermentación
del etanol para combustible [34],[43], la fermentación del ácido láctico, [33]
la fermentación de propanodiol [103], y la fermentación de la lisina [104]
especialmente para la producción de polı́meros.

Actualmente, los sistemas de biorefinerı́a se encuentran en etapa de de-
sarrollo en todo el mundo. La integración de plantas modificadas genética-
mente para apoyar el suministro de materia prima está siendo actualmente
debatido [46],[101].
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Empresa Producción
Quaker Oats Cereal M. (1922) 2.5 Tons. de furfural por dı́a de cáscaras

de avenas
Strong Cobb (1952) 0.5 Tons. de clorofila por dia de la alfalfa

Scholler/Tomesch 13,000 Tons. por año
Dessa 42,000 Tons. por año a partir de la madera

Holzminden 24,000 Tons. por año a partir de la madera
Ems 35,000 Tons. por año a partir de la madera

The Bergius plants 8,000 Tons. por año a partir de madera
Rheinau II 1,200 Tons. por año a partir de la madera

Regensburg 36,000 Tons. por año
Sprinfield 15,000 Gals. de alcohol etı́lico por dı́a a partir de

harina de madera y aserrı́n
Tornesch 200 L. de alcohol etı́lico 100 % puro a partir de 1

ton. de madera
Sovietic Union plants (1965) 700,000 Tons. por año a partir de la

madera

Tabla 3.1: Primeras biorefinerı́as sobresalientes en el siglo XX

3.2. Fundamentos y definición del concepto.

La biomasa al igual que el petróleo tiene una composición compleja.
Es necesario separarla en sus principales componentes. En principio la
biomasa, al igual que los combustibles fósiles, posee atómos de C, H, O
y N pero en diferentes proporciones a estos. Por esta razón también serı́a
posible usar a la biomasa como materia prima para obtener algunos de los
productos que actualmente se obtienen del petróleo.

La biomasa vegetal siempre consta de productos básicos como carbo-
hidratos, lignina, proteı́nas y grasas, y una variedad de sustancias como
vitaminas, colorantes, sabores, esencias aromáticas de estructura quı́mica
muy diferentes. Biorefinerı́as combinan las tecnologı́as esenciales que con-
vierten materias primas biológicas en los productos intermedios y finales
para la industria. (Ver Fig. 3.1).

Suponiendo que la producción anual estimada de biomasa por la
biosı́ntesis es de 170 millones de toneladas y que el 75 % lo forman car-
bohidratos, principalmente en forma de celulosa, almidón y sacarosa, 20 %
lignina, y sólo el 5 % de otros compuestos naturales como las grasas (aceites),
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Figura 3.1: Diagrama de los posibles productos de base biológica en una
biorefinerı́a

las proteı́nas y otras sustancias [79], la atención principal debe centrarse
primero en el acceso eficiente a los carbohidratos, y su posterior conversión
a los productos quı́micos a granel y los correspondientes productos finales.

Se puede obtener glucosa por métodos microbianos o quı́micos a par-
tir de almidón, azúcar o de celulosa, y además tiene una posición clave
como sustancia quı́mica básica, ya que una amplia gama de productos
biotecnológicos o quı́micos se pueden fabricar a partir de glucosa. Estos
tratamientos son en su mayor parte térmicos, termomecánicos, o termo-
quı́micos, y requieren una considerable aportación de energı́a. La gama para
la conversión microbiana de sustancias a partir de la glucosa es grande, y
las reacciones son energéticamente rentables.

3.2.1. Definición del término biorefinerı́a

El reciente campo de los “Sistemas de Biorefinerı́a” en combinación
con los “productos industriales de base biológica” son en varios aspectos,
todavı́a un campo abierto de conocimientos. Esto se refleja también en la
búsqueda de una descripción apropiada por lo cual mencionamos algunas
dadas en la literatura.

El término “Biorefinerı́a Verde” fue definido en el año 1997 como: “Las
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biorefinerı́as verdes representan sistemas complejos (plenamente integra-
dos) de desarrollo sostenible y de tecnologı́as respetuosas y amigables con el
medio ambiente para la integración de los materiales y el aprovechamiento
energético, ası́ como la explotación de materias primas biológicas en forma
de biomasa verde y de residuos, con el objetivo de la utilización sostenible
de la tierra”[85]. El Departamento de Energı́a de EE.UU. (DOE) utiliza la
siguiente definición [76]:

“Una biorefinerı́a es un concepto general de una planta de procesamien-
to donde las materias primas “biomasa”, se convierten y se extraen en una
gama de productos valiosos”. Basados en la refinerı́a petroquimica. The
American National Renewable Energy Laboratory (NREL) publicó la sigu-
iente definiciı́n [74]: “Una biorefinerı́a es una instalación que integra los
procesos y equipos de conversión de biomasa para producir combustibles,
energı́a y productos quı́micos a partir de biomasa. El concepto de biorrefin-
erı́a es análoga a las refinerı́as de petróleo de hoy, que producen múltiples
combustibles y productos del petróleo. Las Biorefinerı́as industriales han
sido identificadas como la vı́a más prometedora para la creación de una
nueva industria de base biológica.”

Las biorefinerı́as se han clasificado como de primera, segunda y tercera
generación atendiendo a los productos formados. Un ejemplo del tipo de
“Biorefinerı́a de 1ªGeneración”, es una planta de etanol de molienda seca. Se
utiliza el grano como materia prima, tiene una capacidad de procesamien-
to fija, y produce una cantidad determinada de etanol, co-productos de
alimentación, y dióxido de carbono. Casi no tiene flexibilidad en el proce-
samiento.

Un ejemplo de un tipo de ”Biorefinerı́a de 2ªGeneración”, es la actual
tecnologı́a de molienda húmeda. Esta tecnologı́a utiliza granos como mate-
ria prima, sin embargo, tiene la capacidad para producir una variedad de
productos finales en función de la demanda de productos. Dichos produc-
tos incluyen almidón, jarabe de maı́z alto en fructosa, etanol, aceite de maı́z,
además de harina de gluten de maı́z y harina. Este tipo abre numerosas posi-
bilidades para conectar las lı́neas de productos industriales con las actuales
unidades de producción agrı́cola. Las “Biorefinerı́as de 2ªGeneración”, son
además, plantas como la instalada por NatureWorks PLA [48] o las biore-
finerı́as de etanol, por ejemplo, el proceso de Iogen para producir etanol a
partir de paja de trigo [57]. Las biorefinerı́as de Tercera generación (Gen-
eración III) y más avanzadas todavı́a no se han construido, pero usaran la
biomasa agrı́cola o forestal para producir varios productos, por ejemplo, el
etanol para los combustibles, productos quı́micos y plásticos.
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3.3. Visión Mundial y Objetivos

En la actualidad desgraciadamente no existe en nuestro paı́s un desar-
rollo importante en el ámbito de biorefinerı́as como el existente en otros
paı́ses, las plantas que se pueden considerar como biorefinerı́as existentes
son pocas y sus capacidades de producción son muy pequeñas comparadas
con las necesidades nacionales; aunado a esto, el concepto de una educación
ecológica se encuentra ausente en nuestra sociedad, por lo cual la transfor-
mación de nuestra economı́a basada en los recursos fósiles no renovables
hacia una economı́a de base biológica sin duda será paulatina y en cierto
punto complicada.

La Ley de Promoción y Desarrollo de los Bioenergéticos emitida en
febrero de 2008 abrió una ventana de oportunidades, para las empresas in-
teresadas en los combustibles alternos teniendo la oportunidad de tramitar
permisos para su distribución, almacenamiento y comercialización, sin em-
bargo los proyectos que en la actualidad existen en la materia son pocos y a
pequeña escala, es decir, sólo para satisfacer necesidades de autoconsumo.
En esta área, México está años atrás comparado con Brasil, el principal mer-
cado de América Latina en materia de investigación, tecnologı́a y operación.

México aún es un mercado incipiente para el desarrollo de proyectos
bioenergéticos. Según análisis de la consultorı́a Baker & McKenzie, el im-
pacto de la ley de bioenergéticos que entró en vigor en años pasado, podrı́a
comenzar a verse hasta después de 5 años o más.

Por otra parte en los EE.UU. se prevé que para el año 2020 al menos el
25 % de la industria de insumos quı́micos basados en el carbono orgánico
y el 10 % de los combustibles lı́quidos (en comparación con los niveles de
1994) será producido por la industria de base biológica. Esto significarı́a
que más del 90 % del consumo de quı́micos orgánicos en los EE.UU. y hasta
el 50 % de combustible lı́quido necesario serı́a de base biológica [29].

The Biomass Technical Advisory Committee (BTAC) de los EE.UU. en la
que los principales representantes de las empresas industriales, por ejemp-
lo, Dow Chemical, E.I. du Pont de Nemours, Cargill Dow LLC, y Genencor
International, y las asociaciones de productores de maı́z y el Natural Re-
sources Defense Council participan y actúan como asesores del gobierno
de los EE.UU., ha hecho un plan detallado con los pasos hacia los objetivos
de 2030 con respecto a los biocarburantes, la bioenergı́a, y los bioproductos
(Ver Tabla 3.2) [28]. Al mismo tiempo, el plan de Tecnologı́a de la biomasa
en los Estados Unidos ya se ha publicado, en este se determinan la inves-
tigación, el desarrollo y construcción de biorefinerı́as de demostración. La
investigación y desarrollo son necesarias para:
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Año Actual 2010 2020 2030
Bioenergı́a 2.8 % 4 % 5 % 5 %
Participación de la biomasa en
la demanda de electricidad y
energı́a para la industria

2.7 quad 3.2 quad 4 quad 5 quad

Biocombustibles 0.5 % 4 % 10 % 20 %
Participación de la biomasa
en la demanda de los com-
bustibles para el transporte

0.15 quad 1.3 quad 4 quad 9.5 quad

Bioproductos 5 % 12 % 18 % 25 %
Participación de los productos
quı́micos de base biológica

- - - -

Tabla 3.2: Objetivos de los EUA para la tecnologı́a de la biomasa por el
Biomass Technical Advisory Committee. 1 quad = 1 cuadribillon de btu.

Aumentar la comprensión cientı́fica de los recursos de la biomasa y
mejorar la adaptación de estos recursos.

Mejorar los sistemas sostenibles para el desarrollo, la cosecha, y el
proceso de la biomasa.

Mejorar la eficiencia y el rendimiento en la conversión y la distribución
de los procesos y las tecnologı́as para el desarrollo de una serie de
productos biológicos.

Crear el entorno normativo y de mercado necesarios para incrementar
el desarrollo y el uso de productos biológicos.



Capı́tulo 4

Celda PEM

Una celda es un convertidor de energı́a electroquı́mica que convierte
la energı́a quı́mica de un combustible directamente en electricidad. Tı́pica-
mente un proceso de generación de electricidad a partir de combustibles
implica varios pasos para la conversión de la energı́a.

Una celda de combustible evita todos estos pasos y genera electricidad
en uno solo, es esta simplicidad que lo hace tentador. Este dispositivo debe
ser más sencillo, por tanto, menos costoso y mucho más eficiente que un
proceso de más pasos.

4.1. Antecedentes de las celdas

El desarrollo de las celdas de combustible se muestra en la Figura 4.1
El descubrimiento del principio de funcionamiento de la celda de com-
bustible, combustibles gaseosos que generan electricidad, se atribuye a Sir
William Grove en 1839 [47], aunque parece que un cientı́fico suizo Chris-
tian F. Shoenbein independientemente también lo descubrió en la misma
época (o incluso un año antes) [24]. Fue otro inglés, T. Francis Bacon quien
comenzó a trabajar en las celdas de combustible en 1937 y desarrolló una
celda de combustible de 6 kW al final de la década de 1950. Sin embargo,
las primeras aplicaciones prácticas de la celda de combustible se encon-
traban en el programa espacial de EE.UU. General Electric desarrolló la
primera celda de combustible de membrana de polı́mero que fue utilizada
en el programa Gemini a principios de la década de 1960. Esto fue seguido
por el Programa Espacial Apolo, que utilizaba las celdas de combustible
para generar electricidad, sostener su funcionamiento, la orientación y las
comunicaciones.

Aunque las celdas de combustible han seguido siendo utilizadas con éxi-
to en el Programa Espacial EE.UU. hasta hoy, fueron de nuevo “olvidadas”

42
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Figura 4.1: Desarrollo histórico de las celdas de combustible

para aplicaciones terrestres hasta principios de 1990. La participación de
la comunidad cientı́fica e ingenieril ha hecho que actualmente exista una
creciente espectacular en celdas de combustible en paı́ses como Estados
Unidos y Japón.

4.2. Tipos de celdas de combustibles

Las celdas de combustible pueden ser agrupados por el tipo de
electrolito que utilizan:

Las celdas de combustible alcalinas (AFC) utilizan KOH Concentrado
(85 % en peso) como electrolito para el funcionamiento de alta temperatura
(250 °C) y menos concentrada (35-50 % del peso) para la operación de
menor temperatura (<120 °C). El electrolito es retenido en una matriz
(por lo general asbesto), y una amplia gama de electrocatalizadores puede
ser utilizado (por ejemplo, Ni, Ag, óxidos metálicos y metales nobles).
Esta celda de combustible es intolerante al CO2 presente en cualquier
combustible o el oxidante. Celdas de combustible alcalinas se han utilizado
en el programa espacial (Apolo y del transbordador espacial) desde la
década de 1960.

Las celdas de membrana de electrolito polı́merico o celda de com-
bustible de membrana de intercambio de protones (PEMFC) usan una fina
(≤ 50 µm) membrana polı́merica conductiva de protones (como el polı́mero
de ácido perfluorosulfonico) como electrolito. El catalizador es tı́picamente
platino soportado sobre carbón con cargas alrededor de 0.3 mg/cm2, o, si
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el suministro de hidrógeno contiene pequeñas cantidades de CO, Pt Ru
aleaciones. La Temperatura de funcionamiento es de entre 60 °C y 80 °C.
Las celdas de combustible PEM son un serio candidato para aplicaciones
automotrices, pero también para la generación de energı́a estacionaria a
pequeña escala y para aplicaciones de energı́a portátil.

Las celdas de combustible de ácido fosfórico (PAFC) Utilizan ácido
fosfórico concentrado (∼100 %) como electrolito. La matriz utilizada
para retener el ácido es normalmente de SiC, y el electrocatalizador
es platino tanto en el ánodo como en el cátodo. La Temperatura de
funcionamiento es de entre 150 °C y 220 °C. Las celdas de combustible
de ácido fosfórico ya están disponibles semicomercialmente en paquetes
de contenedores (200 kW) para la generación de electricidad estacionar-
ia (UTC Fuel Cells). Cientos de unidades se han instalado en todo el mundo.

Celdas de combustible de carbonato fundido (MCFC) tienen el electroli-
to compuesto de una combinación de alcalinos (Li, Na, K), carbonatos, que
son mantenidos en una matriz cerámica de LiAlOi. Las temperaturas de
funcionamiento son entre 600 °C y 700 °C, donde los carbonatos forma una
sal fundida de alta conductividad, con iones de carbonato proporcionando
la conducción iónica. En tales altas temperaturas de funcionamiento, los
catalizadores de metales nobles no suelen ser necesarios. Estas celdas
de combustible están en la fase precomercial de demostración para la
generación de energı́a estacionaria.

Las celdas de combustible de óxido sólido (SOFC) utilizan un sólido,
un oxido metálico no poroso, por lo general Y203-ZrOi (YSZ) estabilizado
como electrolito. Estas celdas funcionan de 800 °C a 1000 °C, donde
la conducción iónica por iones de oxı́geno es llevada a cabo. Similar
a las MCFC, estas celdas de combustible están en la fase precomercial
de demostración para la generación de energı́a estacionaria, aunque las
unidades más pequeñas están siendo desarrolladas para energı́a portátil y
energı́a auxiliar en automóviles.

A veces, una celda de combustible de metanol directo (DMFC) se
clasifica como otro tipo de celdas de combustible, sin embargo, de acuerdo
a la clasificación anterior (basado en electrolito), es esencialmente una celda
de combustible de membrana polimérica que utiliza el metanol en lugar de
hidrógeno como combustible .
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4.3. Funcionamiento de las celdas PEM

Aunque algunos principios generales de la ingenierı́a pueden ser apli-
cados a todos los tipos de celdas de combustible, este trabajo está enfocado
a las celdas PEM, su funcionamiento, diseño y aplicaciones. PEM significa
membrana de electrolito polimérico o membrana de intercambio de pro-
tones. A veces, también se llaman celdas de combustible de membrana
de polı́mero, o sólo celdas de combustible de membrana. En los primeros
dı́as (1960) eran conocidos como celdas de combustible de electrolito de
polı́mero sólido (SPE). Esta tecnologı́a ha atraı́do la mayor atención debido
a su simplicidad, su viabilidad, su rápido inicio, y el hecho de que han sido
probadas en casi cualquier aplicación imaginable, como se muestra en las
siguientes secciones.

En el corazón de una celda de combustible PEM esta una membrana
de polı́mero que tiene algunas capacidades únicas. Es impermeable a los
gases, pero es conductora de protones (de ahı́ el nombre, de membrana de
intercambio de protones). La membrana que actúa como el electrolito es
apretada entre los dos poros, los electrodos conductores eléctricos. Estos
electrodos son generalmente hechos de tela de carbón o de papel de fibra
de carbono. En la interfase entre el electrodo poroso y la membrana de
polı́mero hay una capa con partı́culas de catalizador, normalmente platino
soportado sobre carbón. Un diagrama esquemático de la configuración de
la celda y de los principios básicos de funcionamiento se muestra en la
Figura 4.2 Posteriormente se tratara con mayor detalle los componentes
principales de celdas de combustible, sus materiales y sus propiedades.

Las reacciones electroquı́micas ocurren en la superficie del catalizador
en la interfase entre el electrolito y la membrana. El hidrógeno, que se ali-
menta en un lado de la membrana, se divide en sus componentes principales
protones y electrones. Cada átomo de hidrógeno consta de un electrón y
un protón. Los protones viajan a través de la membrana, mientras que los
electrones viajan a través de electrodos conductores eléctricos, a través de
los colectores de corriente, y a través del circuito exterior donde realizan un
trabajo útil y regresan al otro lado de la membrana. En los sitios de catal-
izador entre la membrana y el otro electrodo se reúnen con los protones que
pasaron por la membrana y el oxı́geno que se alimenta de ese lado de la
membrana. El agua se crea en la reacción electroquı́mica, y luego expulsado
de la celda con exceso de flujo de oxı́geno. El resultado neto de estas reac-
ciones simultáneas es corriente de electrones a través de un circuito externo
de corriente eléctrica directa.

El lado del hidrógeno es negativo y se llama el ánodo, mientras que
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Figura 4.2: Principios básicos de la operación de una celda PEM

el lado del oxı́geno de la celda de combustible es positivo y se llama el
cátodo. Posteriormente se explicara con mayor detalle todos los procesos
involucrados en la labor de la celda de combustible. Debido a que cada
celda genera alrededor de 1 V, como se verá posteriormente, se necesitan
más celdas en serie para generar algún voltaje práctica. Dependiendo de la
aplicación, el voltaje de salida puede ser de entre 6 V y 200 V, o incluso más.
Una celda de combustible necesita un sistema de apoyo para:

Manejar el suministro de los gases reactivos y su escape, incluidos los
productos.

Cuidar el calor residual y mantener la temperatura de la celda.

Regular y condicionar la potencia de salida.

Supervisión de la celda de los parámetros vitales.

Controlar la puesta en marcha, operación y cierre de la celda y los
componentes del sistema.
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4.4. Aspectos interesantes de las celdas de com-
bustible

Las celdas de combustible son una tecnologı́a de energı́a muy prom-
etedora, con una gran variedad de aplicaciones posibles, como se discute
a continuación. Las celdas de combustible tienen muchas propiedades que
las hacen atractivas en comparación con las tecnologı́as de conversión de
energı́as existentes y convencionales, esto es:

Alta eficiencia: La eficiencia de las celdas de combustible es mucho
mayor que la eficiencia de los motores de combustión interna, las cel-
das de combustible son atractivas para aplicaciones del automóvil.
Además, la eficiencia de las celdas de combustible es mayor que la
eficiencia de las centrales convencionales, y por lo tanto las celdas de
combustible pueden ser utilizados para generación de energı́a descen-
tralizada. Sin embargo, nuevas tecnologı́as de conversión de energı́a
tales como los vehı́culos eléctricos hı́bridos y plantas de energı́a de
ciclo combinado, también tienen una alta eficiencia de conversión.

Emisiones bajas o nulas: Las celdas de combustible que operan en
generar hidrógeno con cero emisiones, los residuos son sólo aire no
utilizado y el agua. Esto puede ser atractivo no sólo para el trans-
porte sino también para muchas aplicaciones de interior, ası́ como
submarinos. Sin embargo, el hidrógeno no es un combustible fácil-
mente disponible, y si una celda de combustible está equipada con un
procesador de combustible para generar el hidrógeno, o si el metanol
se utiliza en lugar de hidrógeno, algunas emisiones son generadas,
entre ellas el dióxido de carbono. En general, estas emisiones son
inferiores comparables con las tecnologı́as de conversión de energı́a
convencionales.

Emisión de la seguridad nacional: Las celdas de combustible utilizan
hidrógeno como combustible. Aunque el hidrógeno es un combustible
fácilmente disponible que puede ser producido a partir de fuentes
autóctonas, ya sea por la electrólisis del agua o por la reforma de los
hidrocarburos. El uso de fuentes autóctonas (energı́as renovables, nu-
clear, biomasa, carbón o gas natural) para generar el hidrógeno puede
reducir significativamente la dependencia del petróleo extranjero, lo
que tendrı́a un impacto en la seguridad nacional. Sin embargo, el uso
generalizado del hidrógeno requerirı́a establecer una infraestructura
de hidrógeno o la llamada economı́a del hidrógeno.
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Simplicidad y bajo costo: Las celdas de combustible son extremada-
mente simples. Están hechas de capas de componentes repetitivas,
y no tienen partes móviles. Debido a esto, tienen el potencial para
ser producida en masa a un coste comparable a la de tecnologı́as
de conversión de energı́a existentes o incluso menor. Hasta la fecha,
las celdas de combustible son todavı́a muy caras, tanto para la gen-
eración de energı́a estacionaria o automotriz, principalmente por el
uso de materiales costosos, como fluoropolı́meros sulfonados utiliza-
do como membrana de intercambio de protones, y los metales nobles
como el platino o rutenio, utilizado como catalizadores. Las técnicas
de producción masiva aún deben ser desarrolladas para la fabricación.

4.5. Aplicaciones de las celdas de combustible

Debido a sus propiedades atractivas, las celdas de combustible ya se
han desarrollado y demostrado en las siguientes aplicaciones:

Automóviles.

Scooters y bicicletas.

Carros de golf.

Vehı́culos utilitarios.

Generación de energı́a distribuida.

De alimentación de reserva.

Eléctricas portátiles.

Viajes al Espacio.

Aviones.

Locomotoras.

Barcos.

Submarinos.
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4.6. Termodinámica y quı́mica básica de las celdas de
combustible

Una celda de combustible es un convertidor de energı́a electroquı́mica
que convierte la energı́a quı́mica del combustible, generalmente hidrógeno,
directamente en energı́a eléctrica. Como tal, debe obedecer las leyes de la
termodinámica.

4.6.1. Reacciones Básicas

Las reacciones electroquı́micas en celdas de combustible suceden
simultáneamente en ambos lados de la membrana, el ánodo y el cátodo.
Las reacciones básicas de la celdas de combustible son:

En el Ánodo
H2 −→ 2H+ + 2e− (4.1)

En el Cátodo
1/2O2 + 2H + 2e− −→ H2O (4.2)

La reacción completa
H2 + 1/2O2 −→ H2O (4.3)

Estas reacciones pueden tener varios pasos intermedios, y puede haber
algunas reacciones secundarias (no deseadas), pero por ahora estas reac-
ciones describen con precisión los principales procesos en una celda de
combustible.

4.6.2. Trabajo Eléctrico Teórico

El valor calorı́fico de hidrógeno se utiliza como una medida del aporte
de energı́a en una celda de combustible. Esta es la cantidad máxima de
energı́a (térmica) que se puede extraer de hidrógeno.

Sin embargo toda la entrada de energı́a no puede ser convertida en
electricidad. En cada reacción quı́mica algo de entropı́a es producida, y por
eso, una parte del valor calórico del hidrógeno no puede convertirse en
trabajo eléctrico útil. La porción de la entalpı́a de reacción (o valor calórico
del hidrógeno) que puede ser convertida en electricidad en una celda de
combustible corresponde a la energı́a libre de Gibbs y está dada por la
siguiente ecuación.

∆G = ∆H − T∆S (4.4)
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h f (kJmol−1K−1) s f (kJmol−1K−1)
Hidrógeno 0 0.13066

Oxı́geno 0 0.20517
Agua (lı́quida) -286.02 0.06996
Agua (vapor) -241.98 0.18884

Tabla 4.1: Entalpı́as y Entropı́as de Formación para Reactivos y Productos
en Celdas de Combustibles.

En otras palabras, hay algunas pérdidas irreversibles en la conversión
de la energı́a debido a la creación de la entropı́a, ∆S. Del mismo modo,
como la ∆H de la reacción es la diferencia entre los calores de formación
de productos y reactivos, ∆S es la diferencia entre entropı́as de productos y
reactivos.

∆S = (s f )H20 − (s f )H2 − 1/2(s f )O2 (4.5)

Los valores de la h f y s f para los reactivos y los productos de la reacción
a presión atmosférica y 25 °C se muestran en la Tabla 4.1.

Por lo tanto, a 25 °C, de 286.02 kj mol de energı́a disponible, 237.34
kjmol se puede convertir en energı́a eléctrica y los restantes 48.68 kj mol se
convierte en calor. A otras temperaturas estos valores son diferentes, como
se muestra en la sección 4.6.5.

4.6.3. Potencial teórico de la celda de combustible

En general, la electricidad es un producto de carga y potencial.

Wel = qE (4.6)

Donde:
Wel = Trabajo Eléctrico (Joule mol−1)
q = Carga (Couloms mol−1)
E = Potencial (Volts)

La carga total transferida en una reacción en una celda de combustible
(4.1), (4.2), (4.3)por mol de H2 que se consume es igual a:

q = nNAvgqel (4.7)
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Donde:
n = Número de electrones por molécula para el H2 = 2
NAvg = Número de moléculas por mol (Numero de Avogadro) = 6.022x1023

qel = Carga de 1 electrón = 1.602x10−19 Coulomb/electrón

El producto del número de Avogadro y la carga de 1 electrón es
conocida la constante de Faraday:

F = 96,485 Coulombs/electrón-mol

El trabajo Eléctrico es por lo tanto:

Wel = nFE (4.8)

Como se mencionó anteriormente, la cantidad máxima de energı́a eléctrica
generada, en una celda de combustible corresponde a la energı́a libre de
Gibbs, ∆G.

Wel = −∆G (4.9)

El potencial teórico de una celda de combustible es entonces:

E =
−∆G
nF

(4.10)

Como ∆G, N, y F son conocidos, el potencial teórico de la celda de
combustible de hidrógeno/oxı́geno también puede calcularse:

E =
237430(J ∗mol−1)

2 ∗ 96845(A ∗ s ∗mol−1)
= 1.23Volts (4.11)

A 25°C, el potencial teórico de la celda de hidrógeno/oxı́geno es 1.23
Volts.

4.6.4. Eficiencia teórica de la celda

La eficiencia de cualquier dispositivo de conversión de energı́a se define
como la relación de entre la energı́a producida y la energı́a suministrada.
En caso de una celda de combustible, la energı́a útil es la energı́a eléctrica
producida, y la energı́a de entrada es la entalpı́a de hidrógeno. Suponiendo
que toda la energı́a libre de Gibbs se puede convertir en energı́a eléctrica,
la máxima eficiencia posible (teórica) de una celda de combustible es:

E f f =
∆G
∆H

=
237.34
286.02

= 83 % (4.12)
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Muy a menudo, el valor calórico inferior del hidrógeno se utiliza para
expresar la eficiencia de celdas de combustible, no sólo porque da lugar a
una mayor eficiencia, sino también para compararlo con el motor de com-
bustión interna un competidor de la celda de combustible cuya eficiencia se
ha expresado tradicionalmente de esa manera. Utilizando el valor calórico
inferior del hidrógeno, la máxima eficiencia posible (teórica) de una celda
de combustible es:

E f f =
∆G

∆HLHV
=

228.74
241.98

= 94.5 % (4.13)

El uso de el valor calórico inferior del hidrógeno, tanto en la celda de
combustible y especialmente en el motor de combustión interna, se justifica
por el vapor de agua que se producen en el proceso, por lo que la diferencia
entre el valor calorı́fico inferior y superior (el calor de la evaporación) no
puede ser utilizado de todos modos. Aunque el uso de ambos valores
calorı́ficos en la expresión de la eficiencia de un dispositivo es adecuado
(siempre que se especifica que el valor calorı́fico se ha utilizado), el uso del
poder calorı́fico inferior puede ser confuso.

Tanto el ∆G como ∆H son divididos por nF, la eficiencia de la celda de
combustible puede ser expresada como una relación de estos dos poten-
ciales.

E f f =
−∆G
−∆H

=
−∆G
nF
−∆H

nF

=
1.23
1.482

= 0.83 (4.14)

Donde:
−∆G
nF = 1.23 V es el potencial teórico
−∆H

nF = 1.482 V es el potencial correspondiente a el valor calórico superior
del hidrógeno

La eficiencia de las celdas de combustible es siempre proporcional al
potencial de la celda y puede ser calculado como una proporción del po-
tencial de la celda y el potencial correspondiente 1.482 V para el valor
calórico superior del hidrógeno y 1.254 V para el valor calórico inferior del
hidrógeno.

4.6.5. Efecto de la temperatura y presión

Tanto la temperatura como la presión tiene un efecto importante sobre
el potencial de la celda en el equilibrio; en este trabajo se presenta la de-
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pendencia de esta función sobre estos parámetros pero no el procedimiento
para su deducción.

ET,P = −(
−∆H

nF
−

T∆S
nF

) +
RT
nF

ln[
PH2PO2

0.5

PH20
] (4.15)

Ignorando los cambios de ∆H y ∆S con la temperatura (que tiene un
error muy pequeño para temperaturas debajo de 100 °C), esta ecuación se
convierte en:

ET,P = 1.482 − 0.000845T + 0.0000431Tln(PH2PO2
0.5) (4.16)

4.7. Relación entre el Potencial de corriente y la
ecuación de Butler-Volmer

La ecuación de la densidad de corriente es:

i = nF(k0, f COxexp[
−αRdFE

RT
] − k0,bCRdexp[

αOxFE
RT

]) (4.17)

En el equilibrio, el potencial es Er, y la corriente neta es igual a cero,
aunque la reacción procede en ambas direcciones simultáneamente. La ve-
locidad al que estas reacciones ocurren en el equilibrio se llama la densidad
de corriente de intercambio [26],[23]:

i0 = nFk0, f COxexp[
−αRdFEr

RT
] = nFk0,bCRdexp[

αOxFEr

RT
] (4.18)

Al combinar las ecuaciones (4.17) y (4.18), se obtiene una relación entre
la densidad de corriente y el potencial:

i = i0(exp[
−αRdF(E − Er)

RT
] − exp[

αOxF(E − Er)
RT

]) (4.19)

Esto es conocida como la ecuación de Butler-Volmer, donde Er es el po-
tencial reversible o de equilibrio. Tenga en cuenta que el potencial reversible
o de equilibrio en el ánodo de la celda de combustible es, por definición, 0
V. [20], y el potencial reversible en el cátodo es de 1.229 V (a 25 °C y presión
atmosférica) y esto varı́a con la temperatura y la presión. La diferencia entre
el potencial de electrodo y el potencial reversible es llamada sobrepoten-
cial. Esta es la diferencia de potencial necesaria para generar corriente. La
ecuación de Butler-Volmer (4.19)es válida para la reacción tanto en el ánodo
y el cátodo en una celda de combustible.
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ia = i0,a(exp[
−αRd,aF(Ea − Er,a)

RT
] − exp[

αOx,aF(Ea − Er,a)
RT

]) (4.20)

ic = i0,c(exp[
−αRd,cF(Ec − Er,c)

RT
] − exp[

αOx,cF(Ec − Er,c)
RT

]) (4.21)

El sobrepotencial en el ánodo es positivo (Ea>Er,a), que hace insignifi-
cante el primer término de la ecuación (4.20) en comparación con el segundo
término, es decir, la corriente de oxidación es predominante y la ecuación
puede reducirse a:

ia = −i0,aexp[
αOx,aF(Ea − Er,a)

RT
] (4.22)

Tenga en cuenta que la corriente resultante tiene un signo negativo, lo
que denota que los electrones salen del electrodo (reacción de oxidación).
Del mismo modo, el sobrepotencial en el cátodo es negativo (Ec<Er,c), que
hace mucho mayor el primer término de la ecuación (4.21) que el segundo,
es decir, la corriente de reducción es predominante y la ecuación puede
reducirse a:

ic = i0,cexp[
−αRd,cF(Ec − Er,c)

RT
] (4.23)

Los coeficientes de transferencia (α)en las ecuaciones anteriores para
las celdas de hidrógeno/oxı́geno que utilizan un catalizador de Pt tiene un
valor aproximado de 1. Algunos autores optan por agregar un parámetro n
en las ecuaciones anteriores [26],[20]el cual indica el número de electrones
implicados. Es evidente que en el lado del ánodo n = 2, y en el lado del
cátodo, n = 4. En ese caso, es el producto de nα que tiene un valor aprox-
imado de 1. Larminie y Dicks [60] dan un valor de α = 0.5 para el ánodo
(con dos electrones implicados) y α = 0.1 a 0.5 para el cátodo. Newman [70]
especifica un rango de entre 0.2 y 2.

4.7.1. La densidad de corriente de intercambio

La densidad de corriente de intercambio, i0, en reacciones electroquı́mi-
cas es análoga a la constante de velocidad en las reacciones quı́micas. A
diferencia de las constantes de velocidad, la densidad de corriente de inter-
cambio depende de la concentración.
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4.8. Pérdidas de voltaje

Si una celda de combustible es alimentada con reactivos, pero el circuito
eléctrico no está cerrado, no generará ninguna corriente, y uno esperarı́a
que el potencial de celda fuera al menos cercana al potencial teórico para las
condiciones dadas (temperatura, presión y concentración de los reactivos).
Sin embargo, en la práctica este potencial, llamado potencial de circuito
abierto, es significativamente menor que el potencial teórico, por lo gen-
eral menos de 1 V. Esto sugiere que hay algunas pérdidas en la celda de
combustible, incluso cuando no se genera una corriente externa. Cuando el
circuito eléctrico está cerrado con una carga (por ejemplo, una resistencia),
el potencial se espera que descienda aún más en función de la corriente que
se generan, debido a las pérdidas inevitables. Existen diferentes tipos de
pérdidas de voltaje en una celda de combustible causada por los siguientes
factores:

Cinética de las reacciones electroquı́micas.

Resistencia eléctricas e iónicas internas.

Dificultades en obtener los reactivos a los sitios de reacción.

Corrientes internas.

Cruce (crossover) de los reactivos.

4.8.1. Pérdidas de Activación

Una diferencia de voltaje respecto al voltaje de equilibrio es necesaria
para generar la reacción electroquı́mica, como se indica anteriormente
(ecuación (4.19)). Esto se conoce como polarización de activación o pérdi-
das de activación, y se asocia con la lentitud cinética de los electrodos.
Despejando de la ecuación (4.23).

∆Vact,c = Er,c − Ec =
RT
αcF

ln(
i

i0,c
) (4.24)

Obtenemos una ecuación similar para el lado del ánodo, despejando de
ambas los respectivos potenciales podemos determinar el potencial neto de
la celda.

Ecell = Ec − Ea = Er − ∆Vact,c − ∆Vact,a (4.25)
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Sustituyendo las pérdidas de activación en ambos lados:

Ecell = Er −
RT
αcF

ln(
i

i0,c
) −

RT
αaF

ln(
i

i0,a
) (4.26)

4.8.2. Pérdidas por corrientes y cruces internos

Aunque el electrolito, una membrana polimérica, es eléctricamente
conductora y es prácticamente impermeable a los gases reactivos, algunas
pequeñas cantidades de hidrógeno se difunde del ánodo al cátodo, y
algunos electrones pueden encontrar también un “acceso directo” a través
de las membranas. Debido a que cada molécula de hidrógeno contiene dos
electrones, este cruce de reactivos y las llamadas corrientes internas son
esencialmente equivalentes.

La corriente eléctrica total es la suma de la corriente externa y las pérdi-
das de corriente debido al cruce de reactivos y a las corrientes internas.

i = iext + iloss (4.27)

Si esta densidad de corriente es usada en la ecuación anteriormente
obtenida que aproxima el potencial de celda (ecuación (4.26)), llegamos a la
siguiente ecuación:

Ecell = Er −
RT
αcF

ln(
iext + iloss

i0,c
) −

RT
αaF

ln(
iext + iloss

i0,a
) (4.28)

4.8.3. Pérdidas Óhmicas

Las pérdidas óhmicas se producen debido a la resistencia a el flujo de
iones en el electrolito y la resistencia al flujo de electrones a través de los
componentes eléctricamente conductivos de la celda de combustible. Estas
pérdidas pueden ser expresadas por la ley de Ohm.

∆Vohm = iRi (4.29)

Donde:
i = Densidad de corriente
Ri = Resistencia interna total de la celda (incluye resistencia iónica, eléctrica
y de contacto)
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Ri = Ri,i + Ri,e + Ri,c (4.30)

Las resistencias eléctricas son casi despreciables, siempre que se use
grafito o grafito/polı́mero como colectores de corriente. Las resistencias
iónicas y de contacto son aproximadamente del mismo orden de magnitud.
Los valores tı́picos de Ri son entre 0.1 y 0.2.

4.8.4. Pérdidas por Concentración

Las pérdidas por concentración se producen cuando un reactivo es con-
sumido rápidamente en el electrodo por la reacción electroquı́mica de man-
era que se establecen los gradientes de concentración. Este gradiente de
concentración puede originarse por una lenta difusión del gas en los poros
del electrodo, la disolución de los reactivos y productos dentro y fuera del
electrolito, o la difusión de los reactivos y productos a través del electrolito
hacia y desde el sitio de reacción. Hemos visto que el potencial de la reac-
ción electroquı́mica cambia con la presión parcial de los reactivos, y esta
relación está dada por la ecuación de Nernst:

∆V =
RT
nF

ln(
CB

CS
) (4.31)

Donde:
CB = Concentración inicial (bulk) del reactivo
CS = Concentración del reactivo en la superficie del catalizador

De acuerdo con la ley de Fick, el flujo de los reactivos es proporcional al
gradiente de concentración:

N =
D(CB − CS)

δ
A (4.32)

Donde:
N = Flux de los reactivos
D = Coeficiente de difusión de las especies reaccionantes
A = Área activa del electrodo
δ = Distancia de difusión

En el estado estacionario, la velocidad a la que las especies reactivas se
consumen en la reacción electroquı́mica es igual al flujo de difusión:

N =
I

nF
(4.33)
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Combinando las ecuaciones (4.32) y (4.33), se obtiene la siguiente
relación:

i =
nFD(CB − CS)

δ
(4.34)

La concentración de reactivo en la superficie del catalizador por lo tanto
depende de la densidad de corriente, mientras mayor es la densidad de
corriente, menor es la concentración en la superficie. La concentración en la
superficie llega a cero, cuando la velocidad de consumo excede la velocidad
de difusión, es decir; el reactivo se consume más rápidamente de lo que
puede llegar a la superficie. La densidad de corriente en la que esto ocurre
se llama densidad de corriente lı́mite. Una celda de combustible no puede
producir más la corriente limite, porque no hay reactivos en la superficie
del catalizador. Por lo tanto, para CS = 0, i = iL, y la densidad de corriente
lı́mite es entonces:

iL =
nFDCB

δ
(4.35)

Combinando las ecuaciones (4.31), (4.34) y (4.35) una relación para las
pérdidas de voltaje debido a la polarización por concentración es:,

∆Vconc =
RT
nF

ln(
iL

iL − i
) (4.36)

Sin embargo, debido a las condiciones no uniforme sobre el área de elec-
trodos porosos, la corriente lı́mite casi nunca se alcanza en la práctica. Para
experimentar una fuerte caı́da de potencial de la celda debido a la densidad
de corriente lı́mite, la densidad de corriente tendrı́a que ser uniforme sobre
toda la superficie del electrodo, que es casi nunca el caso. Habrá algunas
áreas que podrı́an llegar a la densidad de corriente lı́mite antes que otras
áreas. La densidad de corriente lı́mite puede ser experimentada tanto en el
cátodo o ánodo

4.9. Curva de polarización

Una curva de polarización es la más importante caracterı́stica de una
celda y su desempeño. Tomando en cuenta todas las pérdidas anteriormente
mencionadas el voltaje de la celda es por lo tanto:

Vcell = Er − (∆Vact + ∆Vconc)a − (∆Vact + ∆Vconc)c − ∆Vohm (4.37)
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Sustituyendo las ecuaciones (4.24), (4.29) y (4.36) en la ecuación (4.37),
una relación entre la densidad de corriente y el potencial de la celda es la
llamada curva de polarización, la cual se obtiene de la siguiente ecuación:

Ecell = Er,T,P −
RT
αcF

ln(
i

i0,c
) −

RT
αaF

ln(
i

i0,a
) −

−
RT
nF

ln(
iL,c

iL,c − i
) −

RT
nF

ln(
iL,a

iL,a − i
) − iRi (4.38)

Además, si se tiene en cuenta la ecuación (4.28), lo que representarı́a el
cruce de hidrógeno y las pérdidas internas además de la ecuación (4.30),
una aproximación bastante exacta de la curva de polarización de la celda
de combustible puede obtenerse mediante la siguiente ecuación.

Ecell = Er,T,P −
RT
αcF

ln(
iext + iloss

i0,c
) −

RT
αaF

ln(
iext + iloss

i0,a
) −

−
RT
nF

ln(
iL,c

iL,c − iext + iloss
) −

RT
nF

ln(
iL,a

iL,a − iext + iloss
) −

− (iext + iloss)Ri,i − iext(Ri,e + Ri,c) (4.39)

Comúnmente se utiliza una versión mas corta para el análisis de los
resultados.

Ecell = Er,T,P −
RT
αF

ln(
i + iloss

i0
) −

RT
nF

ln(
iL

iL − i
) − iRi (4.40)



Capı́tulo 5

Diseño y simulación de una
biorefinerı́a para la producción
de los monómeros de nylon 6,6

El furfural es el punto de inicio para la producción de Nylon 6,6. El
Nylon 6,6 es formado con hexametildiamina y ácido adı́pico, dándole al
nylon un total de 12 carbonos, de ahı́ su nombre, tanto la hexametildiamina
como el ácido adı́pico pueden ser obtenidos del adiponitrilo. El adiponitrilo
es producido por descarbonilación de furfural a furano, seguido de una
hidrogenación y un tratamiento posterior con ácido clorhı́drico y finalmente
con cianuro de sodio. El objetivo de esta primera parte del trabajo es la
simulación de la producción de los monómeros de nylon 6,6 a partir de
residuos lignocelulósicos. El proceso de simulación es llevado a cabo por
medio del uso del simulador Aspen Plus.

5.1. Fundamentos

La biomasa lignocelulósica está constituida principalmente de celulosa
(38 % a 50 %), hemicelulosa (15 % a 30 %) y lignina (15 % a 30 %), por lo tanto
el uso efectivo de cada componente es muy importante para la economı́a
del proceso. Muchas formas de la biomasa lignocelulósica a través de resid-
uos agrı́colas y forestales son sobreproducidos y pueden ser reutilizables.
En las rutas fermentativas para la utilización de la biomasa lignocelulósica,
los polisacáridos altamente recalcitrantes de la pared celular de las plantas
deben ser depolimerizados en sus constituyentes monosacáridos, princi-
palmente glucosa y xilosa.

La hemicelulosa es rápidamente hidrolizada principalmente en xilosa
y arabinosa con pequeñas cantidades de glucosa, galactosa y manosa. La
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xilosa producida de la hidrólisis de la hemicelulosa puede ser utilizada
para la producción de furfural a través de la hidrólisis acida. Debido al bajo
precio en el mercado del ácido sulfúrico diluido, este ácido es el más fre-
cuentemente usado en las plantas industriales para las tecnologı́as basadas
en conversión ácida. La biomasa es impregnada con una solución de ácido
sulfúrico diluido y tratada con vapor a altas temperaturas, la celulosa es
rápidamente hidrolizada a glucosa y el xilano por su parte es rápidamente
convertido a furfural y alquitranes.

El nylon 6,6 tiene un punto de ebullición de 256 °C, el cual es alto para
una fibra sintética, esta caracterı́stica lo hace más resistente al calor y la
fricción, es menos susceptible al descoloramiento de la luz solar y el ozono.
El nylon 6,6 es usado frecuentemente de manera comercial en oficinas,
aeropuertos y otros lugares con alto uso y desgaste, debido a su alto costo
no ha alcanzado la aplicabilidad de otros materiales tales como el polietileno
o poliestireno, que tienen un precio tres veces menor que el nylon.

5.2. Aspectos importantes para el diseño y simulación
en Aspen

Existen varios programas de simulación usados en la industria depen-
diendo del campo, la aplicación y los productos deseados en la simulación.
El paquete computacional llamado Aspen Plus, es un simulador comercial
utilizado comúnmente en la industria quı́mica para simular una amplia
gama de procesos como son la producción de petróleo y gas natural, la refi-
nación, el procesamiento de quı́micos, estudios ambientales y la generación
de energı́a por nombrar algunos.

Entre las ventajas que Aspen Plus ofrece al usuario podemos mencionar
que permite elegir el tipo de plantillas (templates) a utilizar, además que
proporciona una serie de diferentes equipos para elegir el mas adecuado
para el proceso no solo en cuanto a su funcionamiento sino también depen-
diendo de los datos con los que se cuente para la simulación. Estos tipos
de equipos son conocidos como SHORTCUT ó equipos no rigurosos, en los
cuales el usuario puede utilizarlos cuando el número de parámetros con
los que cuenta no son muy abundantes, y posteriormente trasladarse a un
método riguroso con los parámetros obtenidos del shortcut. A continuación
se enlistan los equipos utilizados durante la simulación y se da una breve
descripción de sus caracterı́sticas.

Crusher block: El crusher puede ser utilizado para la reducción de



5. Diseño y simulación de una biorefinerı́a para la producción de los
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partı́culas sólidas, este equipo puede modelar operaciones continuas
secas o húmedas de los siguientes equipos: Trituradoras de mandı́bu-
la giratorio, trituradoras de rodillo simple, trituradoras de rodillos
multiples, molinos de impacto. Este dispositivo asume que la ali-
mentación es homogénea, el proceso de reducción crea partı́culas con
la misma composición a la alimentación. El Crusher puede calcular el
poder requerido para el proceso y la distribución del tamaño de las
partı́culas de la corriente de salida.

RBatch block : Este es un modelo riguroso en el cual se puede es-
pecificar un reactor batch o un semibatch, en el cual las cinéticas de
las reacciones quı́micas y los valores estequiométricos son necesarios
para la simulación. También se debe especificar el tiempo del proceso
además de otros parámetros importantes.

RYield block : Este reactor es del tipo shortcut donde no se necesitan
muchos parámetros para su simulación, comúnmente se utiliza cuan-
do se desconoce la estequiometrı́a y la cinetica de las reacciones pero
se conocen los rendimientos de los componentes, o pueden calcularse
a partir de una subrutina en Fortran.

REquil block : Al igual que el reactor anterior este no es un mode-
lo riguroso, se utiliza cuando se tiene multiples fases en equilibrio y
estas alcanzan el equilibrio quı́mico además que las reacciones este-
quiométricas deben ser conocidas.

Cfuge block : Cfuge simula una centrifuga para la separación de sóli-
dos en lı́quidos por medio de la fuerza centrifuga de una cesta rotativa.
Cfuge asume que la eficiencia de la separación de los sólidos es igual
a 1; ası́ que la corriente de salida no contiene sólidos residuales.

DSTWE block: DSTWU es un método no riguroso con una sola al-
imentación y dos productos de la destilación, puede utilizarse con
un condensador parcial o total. DSTWU asume un exceso de lı́quido
permanente y volatilidades relativas constantes. Este equipo utiliza
la ecuación de Winn para estimar el número mı́nimo de etapas; la
ecuación de Underwood para calcular la relación de reflujo mı́nimo y
la ecuación de Gilliland para deducir la relación de reflujo requerida
para un número especificado de etapas o en caso contrario el número
de etapas requeridas para una relación de reflujo especifica.
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RadFrac block: RadFrac es un modelo riguroso para la simulación
de todos los tipos de operaciones de fraccionamiento multietapas de
vapor-liquido. Estas operaciones incluyen: destilaciones ordinarias,
destilaciones extractivas y azeotrópicas, procesos de absorción. Puede
manejar reacciones en equilibrio quı́mico, reacciones con cinéticas
conocidas y reacciones electrolı́ticas; al igual que sistemas de dos y
tres fases.

Flash2 block : este no es un modelo riguroso, se puede utilizar para
simular una destilación flash, evaporadores o separaciones de una
sola etapa. Este modelo tiene la opción para simular procesos de 2 y
tres fases, todas las fases están en equilibrio térmico.

Decanter block: este equipo simula decantadores y otros equipos de
separación de una o dos fases siempre que no sea vapor una de ellas.

Fsplit block: Fsplit tiene la capacidad de separar una corriente en 2
o más corrientes según las necesarias por el usuario, especificando
la fracción de separación. Todas las corrientes en la salida tendrán la
misma composición y condiciones que la corriente de entrada.

Mixer block: Utilizado para combinar múltiples corrientes (de mate-
riales, de calor y trabajo) en una sola. Al mezclar flujos de materiales,
se puede especificar la presión de salida o la caı́da de presión.

5.3. Descripción técnica del proceso

La corriente de alimentación principal a base de residuos celulósicos
es secada, cortada y tamizada para la selección de partı́culas con una di-
mensión de 3 a 10 mm. antes de la mezcla con ácido sulfúrico. El material
pre-tratado es cargado a los reactores de acero. Los lı́quidos salientes de la
etapa de hidrólisis contienen todo el furfural generado en el paso de la reac-
ción, este es filtrado para la remover los sólidos presentes. La solución de
furfural es entonces alimentada a una columna de destilación azeotrópica.

El condensado es metanol puro y los fondos son continuamente alimen-
tados a otra columna de destilación para separarla en 2 fracciones, la fase
ligera que es furfural y la fase pesada que es ácido acético, ambas con un alto
porcentaje de agua. La mezcla de ácido acético agua puede ser separada en
una columna de destilación, la mezcla de furfural-agua puede ser separada
más eficazmente en un decantador. El furfural es descarbonilado a furano y
después de eso, el subproducto CO es removido en una torre. El furfural sin
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reaccionar es recirculado y el furano separado es alimentado a un reactor
hidrogenizador para producir Tetrahidrofurano (THF) [84]. Posteriormente
a esto el ácido clorhı́drico (HCl) es agregado en exceso para la sı́ntesis de
1,4-diclorobutano y después ambos son separados en una columna flash.
La parte lı́quida de la columna flash es 1,4-diclorobutano casi puro y sub-
secuentemente reacciona con cianuro de hidrógeno (HCN) dentro de un
reactor, la fase vapor es ácido clorhı́drico y la fase lı́quida adiponitrilo. El
adiponitrilo producido es separado en 2 corrientes, la primera es enviada
a un reactor hidrogenizador [39] y la segunda a un reactor hidratador. El
ácido adı́pico y la hexametildiamina son recolectados en tanques de alma-
cenamiento.

Las principales reacciones de la biomasa lignocelulósica para la pro-
ducción de los monómeros de nylon consideradas en el proceso son las
siguientes:

(C5H8O4)n + nH2O −→ n(C5H10O5) (5.1)

CH3CO − R + H2O −→ CH3COOH + R −H (5.2)

CH3 − (C5H8O4)−COOH + 2H2O −→ C5H10O5 + CH3OH + HCOOH (5.3)

C5H10O5 −→ C5H4O2 + 3H2O (5.4)

C5H4O2 −→ C4H4O + CO (5.5)

C4H4O + 2H2 −→ C4H8O (5.6)

C4H8O + 2HCl −→ C4H8C12 + H2O (5.7)

C4H8C12 + 2HCN −→ C4H8CN2 + 2HCl (5.8)

C4H8CN2 + 4H2 −→ C4H16CN2 (5.9)

C4H8CN2 + 4H2O −→ C6H10O4 + 2NH3 (5.10)

5.4. Diagrama de flujo y consideraciones de la simu-
lación

Por medio de Aspen Plus, el sistema entero puede ser considerado
como la combinación de tres subsistemas, por ejemplo; el subsistema de
hidrólisis acida, el subsistema de recuperación de furfural y el subsistema
para la producción de los monómeros.

Se hacen las siguientes suposiciones para la simulación del proceso en
Aspen Plus:
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Todos los reactores operan en estado estable, y las reacciones alcanzan
el equilibrio quı́mico.

Las cenizas y las hexosas en la biomasa lignocelulósica ası́ como las
partı́culas del catalizador son inertes y no participan en ninguna reac-
ción quı́mica.

Los grupos de acetilos y ácidos urónicos son fijados en 4 % y 5 %
respectivamente.

Los productos lı́quidos de la hidrólisis de la biomasa son: furfural,
metanol y ácido acético, alquitranes no son tomados en cuenta en la
simulación.

Las pérdidas de presión en los reactores no son tomadas en cuenta.

La caı́da de presión en la torre de refinamiento de CO no es tomada
en cuenta en la simulación. La caı́da de presión en la mayorı́a de las
columnas es insignificante debido a que las presiones son pequeñas.

La temperatura de las partı́culas lignocelulósicas son uniformes y no
existe un gradiente de temperatura en ellas.

5.4.1. Hidrólisis ácida

La simulación del procesos de la hidrólisis de la biomasa se muestra en
a Figura 5.1. El reactor donde tiene lugar la hidrólisis acida de la biomasa
corresponde a un RBatch block de Aspen Plus; su función es descomponer
la biomasa lignocelulósica en sus componentes simples y posteriormente
en los productos principales, como furfural, ácido acético y metanol. Los
parámetros cinéticos utilizados son obtenidos de la investigación de Gámez
y col.[44]. La fase lı́quida es alimentada a un Cfuge block para remover las
partı́culas sólidas y después es enviada a un evaporador para separar el
exceso de agua y el catalizador. Todas las simulaciones son desarrolladas
utilizando una relación agua/sólidos de 10 gr de agua/gr de materia prima
en base seca [98],[15].

5.4.2. Recuperación de Furfural

La fase lı́quida (corriente A1)contiene furfural, agua, metanol y ácido
acético, estos son separados en un RadFrac block, este es un modelo rig-
uroso de una columna de destilación, para esto primeramente utilizamos
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Figura 5.1: Simulación del subsistema de Hidrólisis ácida

un método corto de una columna de destilación, en la cual solo es nece-
sario especificar la presión para obtener diferentes parámetros los cuales
son necesario para reemplazarla con el modelo RadFrac. La fase ligera es
metanol (corriente #2) el cual es condensado y almacenado en tanques, la
fase pesada contiene furfural (corriente #3), ácido acético y agua, esta es al-
imentada a la siguiente columna RadFrac. El fondo es ácido acético diluido
(corriente #5), la mezcla de furfural-agua en la parte superior (corriente #4)
es enviada a un Decanter block para separar la fracción rica en agua y la frac-
ción rica en furfural (corriente A7 y A6 respectivamente). La decantación
es llevada a cabo bajo condiciones que ofrezcan la mejor separación, la fase
rica en agua es recirculada a la columna previa y la fase rica en furfural es
sometida al proceso de descarbonilación. La separación del ácido acético
diluido puede ser simulada por medio de una columna RadFrac de igual
manera que las columnas anteriores. El flujo de proceso para el subsistema
es mostrado en la Figura 5.2.

5.4.3. Producción de los monómeros

El furfural recuperado es sometido a la descarbonilación para la
producción de furano; el proceso puede ser simulado en un Ryield Block
de Aspen Plus, los parámetros necesarios son tomados de la referencia [80].
Los productos y el furfural sin reaccionar (corriente #6) son alimentados
a una columna RadFrac. Esta columna es simulada para proveer tres
corrientes, la fase vapor CO (corriente #7), el furano como condensado
(corriente #8) y el furfural sin reaccionar como fondo es recirculado a el
reactor (corriente #9).
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Figura 5.2: Simulación del subsistema de Recuperación del Furfural
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El furano condensado es enviado a un REquil block para el procesos de
hidrogenación, la reacción alcanza el 99 % de conversión y produce solo una
fase vapor (corriente #10). La fase vapor es una mezcla de THF-hidrógeno y
es alimentado a un Flas2 block de Aspen Plus; el THF es recuperado por los
fondos (corriente #35). La sı́ntesis de 1,4-diclorobutano a partir de THF es
simulada en un REquil block y se producen 2 fases, ambas son una mezcla
de diclorobutano-ácido clorhı́drico diluido. Casi todo el 1,4-diclorobutano
en la fase vapor (corriente #17) es separado dentro de una columna Flash,
y después es enviada (corriente #40) a la misma columna RadFrac de la
mezcla en fase lı́quida de diclorobutano-ácido clorhı́drico (corriente #18)
para una separación final. La fracción ligera es HCl diluido (corriente #19)
y la fracción pesada es 1,4-diclorobutano casi puro (corriente #20).

El siguiente block es un REquil para la producción de adiponitrilo, el
HCN (corriente #24) es agregado al 1,4-diclorobutano, la conversión es
alta y todo el subproducto (HCl) es separado en el reactor (corriente #22).
El adiponitrilo (corriente #23) es enviado un block separador, la fracción
de separación es de 0.5 y ambas corrientes (#25 y #26) son alimentadas a
diferentes REquil blocks. El hidrógeno y el agua son alimentados en exceso
(corrientes #29 y #30 respectivamente), el subproducto NH3 y el exceso son
separados como vapor en el reactor. El diagrama de flujo se esta parte del
proceso se muestra en la Figura 5.3.
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Figura 5.3: Simulación del subsistema para la Producción de los Monómeros



Capı́tulo 6

Simulación de la celda PEM

Para el desarrollo de esta parte del proyecto se trabajo en colaboración
con el Centro de Investigación y Desarrollo Tecnológico en Electroquı́mica
(CIDETEQ). Se utilizó algunos de sus datos experimentales para obtener
algunos parámetros necesarios y de esta manera llevar a cabo la simulación
de la celda mediante el desarrollo de un programa en el lenguaje MATLAB.
Los objetivos principales eran la simulación de la celda PEM para repro-
ducir (comparar) sus resultados experimentales respecto a la densidad de
corriente en el sistema, el perfil de velocidad de los reactivos en los canales
y el perfil de concentración para el H2, el O2 y el H2O en el ánodo y el cátodo
respectivamente.

Las celdas PEM constan de partes especı́ficas como ya se explico an-
teriormente, todas con funciones igualmente importantes en el desarrollo
de un buen funcionamiento. Este trabajo se enfoca primordialmente en los
procesos suscitados en la capa de catalizador y en las placas de flujo ya que
en estas partes tienen lugar los objetivos deseados. En las consideraciones
tomadas están las siguientes, la celda opera en estado estable, el sistema
entero es tomado a temperatura constante, los gases son asumidos como
ideales y perfectamente mezclados.

6.1. Capa del catalizador

La capa del catalizador es muy delgada comparada con los otros compo-
nentes en la PEMFC, las reacciones electroquı́micas ocurren en esta región
produciendo energı́a y productos, por lo cual identificando las ecuaciones
precisas se puede simular los perfiles de concentración y la densidad de cor-
riente. La velocidad de la reacción electroquı́mica esta dada por la ecuación
de Butler-Volmer (4.19). La transferencia de masa es modelada por medio de
la conservación de las especies y la ley de difusión de Fick. Las ecuaciones
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que rigen este proceso puede expresarse como [89]:

di
dx

= −ai0(
CO2

CO2re f

)exp[
−αcFnc

RT
] (6.1)

Donde:

i0 = Densidad de corriente de intercambio.
a = Área de la superficie reactiva del catalizador por unidad de volumen.
CO2 = Concentración del oxı́geno.
nc = Sobrepotencial en el cátodo.

Del balance de materia basado en la teorı́a poro-electrodo se tiene:

dNi

dx
= −

Si

nF
di
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(6.2)

Donde:

Ni = Flujo superficial de la especie i.
Si = Coeficiente estequiométrico para la especie i.

El lado derecho de la ecuación anterior es el término fuente para las
ecuaciones de conservación de las especies como se muestra:
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Resolviendo adecuadamente las ecuaciones anteriores se puede obtener
los perfiles de concentración y densidad de corriente, sin embargo primero
se debe de calcular los coeficientes de difusión efectiva y la velocidad de
los reactivos. Se utilizó la correlación binaria de Fuller debido a que se
consideró la más apropiada para las propiedades de la mezcla gaseosa, sin
embargo en el lado del cátodo se encuentra presente una mezcla terciaria
(oxı́geno, nitrógeno, agua) por lo cual es necesario primero obtener los
coeficientes de difusión binarios y posteriormente generar una matriz para
finalmente conseguir un coeficiente de difusión del componente de interés
en los otros dos componentes [90]. El script del programa se muestra a
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continuación.

function [fx] = modcelda(time,states)
===============================================
i = states(1);
No2 = states(2);
z = states(3);
dzx = states(4);
w = states(5);
dwx = states(6);
h = states(7);
dhx = states(8);
===============================================
a = 10000000; 1/m
joref = .00000106; A/m2
Co2ref = .1447; Fracción peso
alfa = 0.5; Hasta 0.1 del lado del cátodo
F = 96485; C/mol
R = 8.314; J/mol*K
Eo = 1.1613; V
E = .2613; V
nc = Eo - E;
T = 353 ;K
So2= 1; Coeficiente estequiométrico de la especie i
no2= 4; Número de electrones envueltos
===============================================
TRANSFER CURRENT DENSITY di/dx
===============================================
didx= -a*joref*(states(3)/Co2ref)*exp(-(alfa*F*nc)/(R*T));
===============================================
FLUJO DE CONSUMO DE OXIGENO
===============================================
dNo2dx = - (So2/(no2*F))*didx;
===============================================
Valores fijos en el lado del cátodo
===============================================
epsilon = 0.5; Porosidad
tao = 1.5; Tortuosidad
v =50; cm3/s
===============================================
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Ecuación para determinar la variación de Co2 en x
===============================================
do2 = 3.3124e-005; Difusión de o2 en la mezcla
deffo2 = do2*epsilonˆtao; Effective binary diffusion
————————————–
zx = 0.1447; Primera derivada de z
dzdx = zx;
dzxdx =(v*zx + didx*(So2/no2*F))/deffo2;
===============================================
Ecuación para determinar la variación de Ch2o en x
===============================================
Sh2o= 2; Coeficiente estequiométrico de la especie i
nh2o= 4; Número de electrones envueltos
dh2o= 3.3124e-005; Difusión de h20 en la mezcla
deffh2o = dh2o*epsilonˆtao;
————————————–
wx = 0.3789; Primera derivada de w
dwdx = wx;
dwxdx =(v*wx + didx*(Sh2o/nh2o*F))/deffh2o;
===============================================
Ecuación para determinar la variación de Ch2 en x
===============================================
Sh2= 2; Coeficiente estequiométrico de la especie i
nh2= 4; Número de electrones envueltos
vc = 50;cm3/s
——————————————–
dh2h2o= 1.2225e-004; Difusión de h2 en agua
deffh2= dh2h2o*epsilonˆtao;
——————————————–
hx = 0.63; Primera derivada de h
dhdx = hx;
dhxdx =(vc*hx + didx*(Sh2/nh2*F))/deffh2;
===============================================
fx = [didx dNo2dx dzdx dzxdx dwdx dwxdx dhdx dhxdx];
fx = fx’;
===============================================
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6.2. Placas de flujo

El CIDETEQ concentra sus esfuerzos en el diseño de las placas de flujo,
debido a que consideran que esto es el punto de partida para el buen
desempeño del funcionamiento de la celda, la distribución apropiada de los
reactivos conlleva a una gama de diseños diferentes de placas de flujo, sin
embargo no evaluaremos esa posibilidad. Se simuló el perfil de velocidad
de los flujos en una dimensión dentro del canal de la placa de tipo serpentı́n
para obtener la caı́da de presión en los canales y de esta manera predecir y
entender algunos problemas que puedan presentarse en la celda, para esto
se partió de la ecuación de Navier Stokes y la ecuación de continuidad para
ρ y µ constantes [45]:

ρ(
∂vx

∂t
+ vx

∂vx

∂x
+ vy

∂vx

∂y
+ vz

∂vx

∂z
) = µ[

∂2vx

∂x2 +
∂2vx

∂y2 +
∂2vx

∂z2 ] −
∂P
∂x

+ ρgx (6.6)

(
∂vx

∂x
+
∂vy

∂y
+
∂vz

∂z
) = 0 (6.7)

Tomando en consideración la forma de los canales se puede representar
el proceso como un flujo entre placas horizontales, puesto que el flujo se da
solo en x, vy, vz y ∂vx

∂x son cero. Simplificando términos de la ecuación (6.6),
tomando en cuenta que el flujo es horizontal (ρgx) = 0:

∂P
∂x

= µ
∂2vx

∂x2 (6.8)

La ecuación anterior se puede expresar como una diferencial común:

d2vx

dx2 =
1
µ

dP
dx

(6.9)

Integrándola con la condición dvx
dy = 0 cuando por simetrı́a y = 0.

dvx

dy
= (

1
µ

dP
dx

)y (6.10)

Integrándola nuevamente ahora con vx = 0 cuando y = y0.

vx =
1
µ

dP
dx

(y2
− y0

2) (6.11)
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La velocidad máxima se obtiene con y = 0

vmax =
1
µ

dP
dx

(−y0
2) (6.12)

Finalmente tomando en cuenta que la velocidad máxima es el doble de la
velocidad media, se puede obtener una relación para la velocidad de flujo
volumétrico conociendo el área de los canales.

Q =
vmax

2
·A (6.13)

El script es presentado a continuación:

=============================================
Q = .00005/60; Flujo volumétrico m3/s = 50cc/min
aa = 0.0003; Ancho del canal(m)
bb = 0.0003; Alto del canal(m)
A = aa*bb; Área
Vm = Q/A; Velocidad media o promedio m/s
Vmax = 2*Vm; Velocidad máxima m/s
===============================================
mu = 0.00002; Viscosidad (pa*s)
x1= 0; Punto inicial (m)
x2= 0.0067; Punto final (m)
y2 = 0.0003; Ancho del canal(m)
yo = y2/2; Distancia a el centro de las placas (m)
y = 0.00022-yo; Distancia en cierto punto respecto a y0 (m)
===============================================
P = (Vmax*(x2-x1))/((1/(2*mu))*(-yoˆ2))
——————————————-
Vx = (1/(2*mu))*((P)/(x2-x1))*(yˆ2-yoˆ2)
===============================================
ymax=0.00015; Valor máximo en y
ymin=0; Valor mı́nimo en y
nodos=20; Numero de puntos a graficar
delta=(ymax-ymin)/(nodos-1);Incremento entre cada nodo
——————————————————-
yi(1)=ymin; Guarda el primer valor del vector
Vex(1)= (1/(2*mu))*((P)/(x2-x1))*((yi(1))ˆ2-yoˆ2);
——————————————————-
for i=2:1:nodos;
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yi(i)=yi(i-1)+delta; Genera los otros valores
Vex(i)= (1/(2*mu))*((P)/(x2-x1))*((yi(i))ˆ2-yoˆ2);
end
——————————————————–
plot(yi,Vex)
title(’Perfil de velocidad del reactivo en el canal’)
xlabel(’Distancia (m)’)
ylabel(’Velocidad (m/s)’)
===============================================



Capı́tulo 7

Resultados y Conclusiones

Para concluir, en este capı́tulo se incluye la interpretación de los resulta-
dos obtenidos en todo el proyecto, primeramente se presentan los resultados
obtenidos en el diseño y simulación de una biorefinerı́a de segunda gen-
eración para la producción de los monómeros de nylon 6.6, posteriormente
se presentan los resultados obtenidos en la simulación del funcionamiento
de la celda PEM y finalmente se da de forma general las conclusiones de
este trabajo.

7.1. Producción de los monómeros de nylon 6.6

Para desarrollar el proceso de simulación referente a la producción de
los monómeros de nylon 6,6 se usaron 3 tipos diferentes residuos ligno-
celuósicos provenientes del maı́z como materia prima, esto en base a la
vasta producción mundial de maı́z existente.

7.1.1. Caso 1: Proceso Base

El tipo de biomasa lignocelulósica estudiada aquı́ es corn spathe (A),
corn cob (B) y corn stover (C) [22]. El análisis aproximado de la composición
de estos tipos de biomasa está dado en la Tabla 7.1.

El proceso descrito anteriormente en la sección 5.4 está basado en la
materia prima de tipo A, el contenido de pentosas es ligeramente mayor
comparado con las otras materias primas. En esta simulación debido a la
ausencia de datos para los grupos de ácidos urónicos, se decidio agregar
una cantidad similar de metanol respecto a el ácido acético formado
durante la hidrólisis ácida, para de esta manera tener una diagrama más
completo de acuerdo a los productos listados en algunos trabajos [102].

77
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Corn stover Corn cob Corn spathe
(Rastrojo de maı́z) (Mazorca de maı́z) (Hoja de maı́z)

Glucano 36.6 33.1 34.4
Xylano 17.5 19.9 22

Galactano 1.1 1.5 2.4
Arabinano 2.5 3.1 4.8

Manano 0.6 0.7 0.5
Lignina Klason 21 17.5 11.2

Humedad 5.3 4.8 5.7
Ceniza 5.5 5.3 3.2

Tabla 7.1: Composición de la biomasa lignocelulósica (en base seca, % en
peso).

Furfural 194.897 kg/hr
Metanol 62.80 kg/hr

Ácido Acético 62.80 kg/hr
Ácido Adı́pico 137.3578 kg/hr

Hexametildiamina 109.0715 kg/hr
Agua 438.203 kg/hr

Tabla 7.2: Principales productos de la simulación del Proceso Base.

En la Tabla 7.2 se muestran los principales productos obtenidos, mientras
que en las Figuras 7.2 - 7.5 se muestran los resultados de acuerdo a la
nomenclatura de la Fig. 7.1

Durante el desarrollo de la simulación se intento alcanzar la mayor
cantidad de monómeros formados de acuerdo a la cantidades de pentosas
presentes, sin embargo es necesario enfatizar que ningun equipo en el pro-
ceso trabaja bajo condiciones de operación óptimas.

Las primeras columnas (B1 y B2) son muy importantes en el diagrama
de flujo del proceso, debido a que la eficiente recuperación del furfural
es un punto vital para su desarrollo. La mezcla de furfural-agua
presenta una difı́cil separación debido a que a diferentes porcientos
peso (p/p) no es fácil obtener una buena separación en una torre de
destilación, por tal motivo se decidió utilizar un decantador el cual es
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Figura 7.1: Simulación Caso 1: Proceso Base.



7. Resultados y Conclusiones 80

Figura 7.2: Resultados simulación Caso 1

Figura 7.3: Resultados simulación Caso 1 (Continuación)
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Figura 7.4: Resultados simulación Caso 1 (Continuación)

Figura 7.5: Resultados simulación Caso 1 (Continuación)
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un equipo más sencillo y se encuentra reportado que a un porcentaje
de 36 % p/p de furfural-agua la mezcla llega a formar 2 fases lı́quidas,
las cuales pueden ser fácilmente separadas [99].

La relación era aproximadamente de 1.91 lb agua/lb furfural (corriente
#4), lo cual es claramente muy cercana a la relación señalada. Se deci-
dió probar y se obtuvieron mejores resultados de separación que en
una torre de destilación. Para eficientar dicho proceso se decidió re-
circular la corriente #A7 del block 1B3 (Decantador). Esta corriente
formada principalmente de furfural-agua (232.27 lb furfural/1306.47
lb de agua) se recirculo al block B2 en el cual se realiza la primera
separación importante de la mezcla agua-furfural-ácido acético.

La segunda recirculación utilizada fue la corriente #9 del Block B6 al
igual que la corriente #A7 los componentes presentes en esta corriente
eran principalmente agua y furfural (32.33 lb furfural/15.46 lb agua)
sin embargo el motivo esta ocasión no fue solo la recuperación del
furfural presente, ya que en este caso se podrı́a recircularlo al block
B3 donde se lleva a cabo la conversión de furfural a furano, sin em-
bargo el agua presente no sufrirı́a ningun cambi por lo cual se estarı́a
simplemente circulando el agua entre estos 2 equipos. Por tal motivo
se decidió que esta corriente también fuera recirculada al block B2
para poder reducir la cantidad de agua presente en ella.

La columna B6 es la única que utiliza un condesador parciaL-vapor-
liquido en el cual el CO es extraida por la parte superior (corriente
#7) en forma de vapor mientras que el furano es condensado a una T
de 7 °F (corriente #8), la corriente de fondo es la #9 la cual como se
comentó anteriormente es recirculada a una T de 316.3 °F.

Otro aspecto importante a señalar es que los productos en el block B4
solo existen en la fase vapor, por lo cual después de este equipo se de-
cidió utilizar un separador de tipo flash para separar los compuestos
de interés.

La columna B9 consta de 2 entradas de alimentación. La primera es
la corriente #18 la cual proviene del block B8 y es la fase lı́quida for-
mada en la reacción del THF, la cual contiene la mayor cantidad de
diclorobutano formado. La segunda es la corriente #40 proveniente
de la condensación del diclorobutano presente en los vapores pro-
ducidos durante su formación. El vapor formado en la columna B9 es
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en su mayorı́a agua con una pequeña cantidad de ácido clorhı́drico
(2448.7 kg agua/98.4 kg de HCl), por otra parte, el vapor obtenido en
el separador flash utilizado para condensar el diclorobutano es en su
mayorı́a ácido clorhı́drico con una pequeña cantidad de agua (3.8 kg
agua/534.7 kg de HCl). Se decidió mezclar ambos vapores debido a
que el proceso utiliza ácido clorhı́drico diluido sin embargo es preciso
remarcar que no se eliminó la corriente #16 anteriormente utilizada
con ese propósito para recircular esta corriente.

La ruta aquı́ presentada no es en muchos casos la comúnmente usada
para obtener tales productos, lo que provocó la ausencia de datos cinéticos
en la mayorı́a de las reacciones; por tal motivo, se decidió utilizar reactores
de equilibrio, además de que estos generan 2 fases lo cual en la mayorı́a de
los casos funciona eficazmente para separar el producto de interés.

La relación de hexametildiamina/pentosano fue de 0.4070 kg hexametil-
diamina/kg pentosano mientras que la relación de ácido adı́pico/pentosano
fue de 0.5125 kg ácido adı́pico/kg pentosano. El diagrama de flujo del pro-
ceso se presenta en la Figura 7.1.

7.1.2. Caso 2: Efecto de la materia prima

Se decidió modificar la materia prima utilizada para observar los
cambios en la variación de la cantidad de pentosas presentes, los cuales
son los principales precursores en el proceso, por tal motivo en esta
simulacion se usó la biomasa de tipo B. Los resultados se presentan en la
Tabla 7.3. El diagrama de flujo del proceso no sufrió cambio alguno en
cuanto a equipos se refiere; sin embargo, fue necesario hacer pequeñas
modificaciones, debido la variación de la temperatura en las composi-
ciones de los productos intermediarios formados y consecuentemente
en las eficiencias de las separaciones, las cuales se pudieron corregir
fácilmente incrementando el número de platos o la relación de reflujo en
la torres de destilación para que la simulación convergiera. En la Tabla
7.3 se muestran los principales productos obtenidos, mientras que las
Figuras 7.7 - 7.10 contienen los resultados desglosados de cada corriente
de acuerdo a la Figura 7.6 la cual representa el diagrama de flujo del proceso.

Es necesario remarcar este punto debido a que fue lo más importante
durante la simulación. Teniendo el esquema base lo que se pretendio fue
solamente cambiar la cantidad presente de pentanos y analizar si el progra-
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Figura 7.6: Simulación Caso 2: Efecto de la materia prima.
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Furfural 159.99 kg/hr
Metanol 62.80 kg/hr

Ácido Acético 62.80 kg/hr
Ácido Adı́pico 115.6829 kg/hr

Hexametildiamina 92.2915 kg/hr
Agua 360 kg/hr

Tabla 7.3: Principales productos de la simulación del efecto de la materia
prima

Figura 7.7: Resultados simulación Caso 2
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Figura 7.8: Resultados simulación Caso 2 (Continuación)

Figura 7.9: Resultados simulación Caso 2 (Continuación)
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Figura 7.10: Resultados simulación Caso 2 (Continuación)

ma convergı́a para observar los efectos de éste parámetro; sin embargo, fue
imposible hacerlo debido a que algunos equipos presentaron problemas de
convergencia), por lo cual, se buscó corregir pequeños parámetros como los
anteriormente mencionados para buscar que la simulación se llevara a cabo,
haciendo a un lado la intención de maximizar el rendimiento en los equipos.

Entre los principales cambios provocados por la reducción de pen-
tosanos están:

La columna B1 cambió en el número de platos utilizados dismin-
uyendo de 20 a 17 pero aumentando la relación de reflujo de 4 a 5. La
temperatura de las corrientes de salida #2 y #3 respectivamente para el
destilado y los fondos se mantuvieron prácticamente iguales al igual
que la presión. Sin embargo, la separación de metanol mejoró ligera-
mente alcanzando 133.9 lb comparándolas con las 130.48 lb anterior-
mente obtenidas.

La columna 1B4 no sufrió cambios de diseño, sin embargo, la eficiencia
disminuyó en la separación de ácido acético cambiando despreciable-
mente de 138.18 lb a 138.11 lb al igual que su temperatura la cual
aumento de 0.1 °F, probablemente por la menor cantidad de agua
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presente.

Un cambio importante en la temperatura se da en el block B6 el cual
utiliza un condensador parcial-vapor-lı́quido la temperatura de las
corrientes #7 y #8 descienden considerablemente de 7 °F a -17 °F esto
debido a la menor presencia de furano y CO las cuales disminuyen de
304.4 a 248.61 y de 125.25 a 102.29, respectivamente. Cabe mencionar
también que la corriente #9 la cual es recirculada no contiene metanol
a diferencia de la simulación pasada, en esta ocasión todo el metanol
entrante es condensado en la corriente #8. Las presiones se mantienen
sin variación.

A consecuencia del cambio anterior el block B4 sufre una variación en
la temperatura de la corriente #10 la cual disminuye de 210 a 200 °F
sin embargo sigue solo existiendo fase vapor a la salida por lo cual la
corriente #11 sigue sin presentar componente alguno.

La relación de hexametildiamina/pentosano fue de 0.4195 kg hexametil-
diamina /kg pentosano mientras que la relación de ácido adı́pico/pentosano
fue de 0.5258 kg ácido adı́pico/kg pentosano, las cuales son muy cercanas a
la anteriores.

7.1.3. Caso 3: Efecto del metanol

El porcentaje de grupos de ácidos urónicos presentes no es un dato
que sea comúnmente reportado. En las maderas blandas el número de
arabinanos presentes aumenta y los grupos urónicos son el doble en
comparación a las maderas duras, sin embargo los grupos acetilos no están
presentes. Se decidió usar en esta simulación el doble de grupos acetilos
presentes en la materia prima en base seca y tener un aproximado de los
grupos de ácidos urónicos presentes y teóricamente obtener el metanol
producido durante la hidrólisis ácida.

El criterio anteriormente tomado llevó a una reducción considerable de
metanol presente. Para esta simulación se utilizó la materia prima tipo C
que contiene 20 % de pentosanos. Los resultados se presentan en la Tabla
7.4, mientras que las Figuras 7.12 - 7.15 contienen los resultados detallados.
Entre los principales cambios sufridos en el diagrama del proceso (Ver Fig.
7.11) respecto al caso base se encuentran:
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Figura 7.11: Simulación Caso 3: Efecto de los grupos de ácidos urónicos
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Furfural 145.45 kg/hr
Metanol 9 kg/hr

Ácido Acético 62.80 kg/hr
Ácido Adı́pico 105.7655 kg/hr

Hexametildiamina 84.1473 kg/hr
Agua 327 kg/hr

Tabla 7.4: Principales productos de la simulación del efecto de los grupos
de ácidos urónicos

Figura 7.12: Resultados simulación Caso 3



7. Resultados y Conclusiones 91

Figura 7.13: Resultados simulación Caso 3 (Continuación)

Figura 7.14: Resultados simulación Caso 3 (Continuación)
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Figura 7.15: Resultados simulación Caso 3 (Continuación)

La columna B1 sufre 2 modificaciones importantes, las cuales son
lógicas debido a la poca cantidad de metanol presente (9 kg). Para
poder separar tan pequeña cantidad es necesario un aumento un del
numero de platos de 20 a 25 al igual que un cambio en la relación de
reflujo de 20.25. La temperatura de las corrientes #2 y #3 sufren un
aumento de 0.2 °F y 1.43 °F respectivamente.

El flujo de furfural sin reaccionar saliente de la columna de desti-
lación B6 que previamente era recirculado a la primera columna de
separación (block B2), ahora es enviado al reactor de descarbonilación
debido presenta ausencia de agua (corriente #9) , por lo cual evita la
problemática de estar circulando el agua entre ambos equipos. Toda
el agua entrante en el equipo es separada en la corriente #8; esto se
puede atribuir a la relación de 2 lb furfural respecto a 1 lb de agua
en la cual se encuentran presentes, lo que podrı́a dar un pequeño
parámetro lı́mite para conseguir una separación completa de una mez-
cla furfural-agua. Como dato adicional también presentaba ausencia
de metanol. Al igual que la simulación anterior las temperaturas de
las corrientes #7 y #8 presentan una disminución alcanzando hasta
los -32.8 °F, de igual manera tal efecto es atribuido a la cantidad de
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furano y CO presentes.

El block B4 no se ve afectado en esta ocasión por las variaciones
del block 2. Esto se puede afirmar debido a que aunque este equipo
sufre alguna modificación respecto a la simulación base no lo presen-
ta respecto a la simulación anterior (efecto de la materia prima). Las
temperaturas se mantienen a 200 °F y el equipo sigue sin presentar
producto alguno en fase lı́quida. La cantidad de tetrahidrofurano y
metanol presente en la corriente #10 disminuyen como consecuencia
del cambio de materia prima y grupos urónicos respectivamente. Sin
embargo la cantidad de agua aumenta lo cual en un principio puede
resultar contrastante porque el agua de exceso utilizada también se
redujo. Esto se presenta debido a que toda el agua presente en la corri-
ente #6 es separada en la corriente #8 (por los motivos anteriormente
explicados) y esta no participa en la reacción llevada a cabo en el block
B4.

Los demás equipos no experimentan cambios atribuibles a la cantidad
presente de metanol; debido a que en esta parte del proceso el porcentaje
de metanol en todas las corrientes es casi despreciable en todas las
simulaciones.

La relación de hexametildiamina/pentosano fue de 0.4207 kg kg hex-
ametildiamina/kg pentosano mientras que la relación de ácido adı́pi-
co/pentosano fue de 0.5288 kg ácido adı́pico/kg pentosano, las cuales son
muy cercanas a la anteriores.

7.1.4. Caso 4: Efecto del agua de exceso

El equilibrio lı́quido-vapor para el sistema de furfural-agua muestra
un azeótropo a 36 % en peso de furfural, y la condensación de los vapores
con esta composición lleva a dos fases, las cuales son fácilmente sepa-
radas permitiendo la recuperación de furfural [99], en las simulaciones
anteriores para el proceso de separación se manejo un exceso de agua en
proporción de 9 veces la teórica necesaria en la hidrólisis para obtener
una composición cercana a la citada. Los datos son mostrados en la Tabla 7.5.

Para el desarrollo de esta simulación no se tomaron en cuenta los gru-
pos urónicos presentes y se decidió que para el esquema de la recuperación
de furfural no incluirı́amos agua en exceso, el agua presente en el proceso
serı́a sólo el agua formada durante la reacción de furfural con el objetivo
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Figura 7.16: Simulación Caso 4: Efecto del agua de exceso
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Furfural 145.45 kg/hr
Metanol 0 kg/hr

Ácido Acético 62.80 kg/hr
Ácido Adı́pico 105.7655 kg/hr

Hexametildiamina 84.1473 kg/hr
Agua 81.795 kg/hr

Tabla 7.5: Principales productos de la simulación del efecto del agua de
exceso

Figura 7.17: Resultados simulación Caso 4
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Figura 7.18: Resultados simulación Caso 4 (Continuación)

Figura 7.19: Resultados simulación Caso 4 (Continuación)
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Figura 7.20: Resultados simulación Caso 4 (Continuación)

de comparar el efecto que tiene la cantidad de agua en las primeras torres
de destilación, donde se encuentra presente en grandes cantidades. Como
consecuencia a estos dos cambios realizados para llevar a cabo esta simu-
lación, el diagrama de flujo del proceso (Ver Fig. 7.16) sufrió considerables
modificaciones en esta ocasión, debido a que hubo necesidad de eliminar
algunos equipos ası́ como de cambiar otros. En las Figuras 7.17 - 7.20 se
muestran los resultados detallados de este caso de estudio.

Uno de los primeros cambios fue la eliminación de la torre de desti-
lación utilizada para la separación de metanol, este es formado por la
hidrólisis de los grupos de ácido urónico por lo cual al no considerar-
los en la simulación es lógico que no exista metanol.

El block B1 es capaz de separar el furfural con una alta eficiencia,
recuperando el 98.3 % del furfural alimentado de los otros dos com-
puestos que son el ácido acético y el furfural, de esta manera se obtiene
el furfural por los fondos. El destilado es una mezcla de agua-ácido
acético principalmente (5.49 lb de furfural-180.3 lb de agua-137 lb de
ácido acético), esta separación es desarrollada después en la columna
B2 alcanzando 96.4 % de pureza para el agua y 95.3 % para el ácido
acético. Como consecuencia de este arreglo el decantador utilizado
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para la separación de la mezcla furfural-agua obtenida en las simu-
laciones anteriores (corriente #4) no es necesario. Durante el proceso
se obtiene una pureza de 99.6 % de furfural en la corriente para ser
alimentada al reactor descarbonilador (block B3).

Después de la formación del furano, el furfural sin reaccionar puede
ser recirculado directamente junto con una pequeña cantidad de ácido
acético al block B3 previa separación del furano y CO producidos.

El block B4 presenta formación de THF en ambas fases por lo cual fue
necesario enviar el vapor a un condensador tipo flash el cual logra la
separación reduciendo la temperatura de 200 °F a 72 °F. Esta corriente
es mezclada con la corriente #11 la cual contiene la fase lı́quida del
THF formada en la reacción. La temperatura de la mezcla es de 165.5
°F.

El block B8 tiene una variación considerable en la temperatura de
sus corrientes de salida (158 °F) en comparación a las simulaciones
anteriores (302 °F), esto es resultado de la variación de la temperatura
de su corriente de entrada #15 resultante de la mezcla de las corrientes
de THF; ası́ como del cambio considerable de la presión en ella, la
cual es de 150 psia comparada a las 14.69 anteriormente obtenidas.
Sin embargo, es importante señalar que el cambio en la presión de las
corrientes de salida no es tan considerable, la variación es de 10 psia
aproximadamente con respecto a las obtenidas en las simulaciones
previas.

Los demás equipos no experimentan cambios considerables ni en su
diseño ni en sus condiciones de operación. La relación de hexametildiami-
na/pentosano fue de 0.4179 kg kg hexametildiamina/kg pentosano mientras
que la relación de ácido adı́pico/pentosano fue de 0.5254 kg ácido adı́pico/kg
pentosano, las cuales son muy cercanas a la anteriores.

7.1.5. Comparación de la recuperación de furfural en nuestro tra-
bajo con otros reportados.

Finalmente en esta parte se hace una comparación del trabajo presen-
tado con uno previamente reportado, con el fin de evaluar las diferentes
consideraciones hechas. Una de las consideraciones importantes en el
trabajo fue la cantidad de agua presente para llevar a cabo la recuperación
del furfural formado en la hidrólisis, como anteriormente se demostró en
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la última simulación. C. Vila y col. en su trabajo [99] usa una relación de 62
kg. de agua/kg de furfural para el proceso de recuperación de furfural con
lo cual llegan a obtener una alta separación de ambos componentes.

Se decidió utilizar el criterio de 9 veces el agua teórica requerida en la
hidrólisis para el agua en exceso, reduciendo la relación a 2.26 kg de agua/kg
furfural para el proceso de recuperación. Con esta relación se obtuvó un
fracción de 92 % en peso de furfural en la corriente de salida en el separador,
la cual es muy cercana a la reportada por Vila y col. la cual es de 94 %. La
recuperación final de furfural es 98.1 % comparada con el 99.5 % reportada
por Vila y col. para la condiciones presentadas en su trabajo.

7.2. Simulación de la celda PEM

Para el desarrollo de la simulación del funcionamiento de una celda
PEM este trabajo se basó en varios datos reportados experimentalmente
en algunas fuentes bibliográficas, ası́ como de algunos otros obtenidos del
proyecto experimental desarrollado en el CIDETEQ. En la simulación se
consideró aire como gas oxidante con un 37 % en humedad, el mismo por-
centaje de humedad para el hidrógeno. En la Tabla 7.6 y 7.7 son presentados
los valores de las variables usados para realizar este estudio.

7.2.1. Curva de polarización

La densidad de corriente de intercambio de referencia i0 es un
parámetro que causa cierta incertidumbre debido a que se reportan valores
con variación de hasta dos órdenes de magnitud. Por tal motivo se deci-
dió obtener la curva de polarización del sistema con 3 diferentes valores y
comparar los resultados con la obtenida experimentalmente en el CIDETEQ.

El primer valor utlizado es i0 = 1.06x10−7mA/cm2 proporcionado por
CIDETEQ a travez de uno de sus proyectos experimentales [63], el segundo
valor i0 = 1.06x10−6mA/cm2 es propuesto de forma empı́rica, debido a
que se consideró oportuno tener una valor medio entre los dos datos
reportados, por último, el tercer valor i0 = 1.06x10−5mA/cm2 es obtenido
de la bibliografia consultada [50].

La Figura 7.21 muestra el resultado con el valor de i0 = 1.06x10−7mA/cm2

. Se puede observar que los resultados no son satisfactorios debido a que
se obtuvieron valores negativos del potencial de celda a partir de
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Simbolo Valor Parámetro
WO2 0.1447 Fracción peso O2
WN2 0.4764 Fracción peso N2

WH2O 0.3789 Fracción peso H20
T 353 K Temperatura
P 101300 Pa Presión
i0 1.06x10−7mA/cm2 Densidad de corriente de intercambio
α 0.5 Coeficiente de transferencia
E 0.2613 V Potencial
a 1.0x1071/m Área de superficie especifica

CO2re f 0.1447 Concentración de referencia O2

ε 0.5 Porosidad
v 50 cm3/s Velocidad de entrada

SO2 1 Coeficiente estequiométrico O2
SH2O 2 Coeficiente estequiométrico H2O
SH2 2 Coeficiente estequiométrico H2

Tabla 7.6: Valores de las variables usadas proporcionadas por el CIDETEQ

Simbolo Valor Parámetro
MO2 32 g/mol Peso molecular O2 [77]

MH2O 18 g/mol Peso molecular H20 [77]
MN2 28 g/mol Peso molecular N2 [77]
MH2 2 g/mol Peso molecular H2 [77]
VO2 16.3 Volumen de difusión O2 [90]
VN2 18.5 Volumen de difusión N2 [90]

VH2O 13.1 Volumen de difusión H2O [90]
VH2 6.12 Volumen de difusión H2 [90]
C 0.01013 m2/s Prefactor de difusión [90]
F 96485 C/mol Constante de Faraday [19]
R 8.314 J/mol*K Constante de los gases [77]
E0 1.184 V Potencial de referencia [19]
τ 1.5 Tortuosidad [19]

Tabla 7.7: Valores de las variables usadas obtenidas de referencias bibli-
ográficas
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Figura 7.21: Curva de polarización con un valor de i0 = 1.06x10−7mA/cm2.

valores muy pequeños de densidad de corriente (aproximadamente de
80 mA/cm2) los cuales son valores no operables para la celda de combustible.

La Figura 7.22 presenta el resultado obtenido utilizando un valor de
i0 = 1.06x10−6mA/cm2. En esta gráfica se puede observar que el sistema
presente una rápida caı́da de voltaje cuando se encuentra a circuito cerrado,
alcanzando hasta 0.04 V para una densidad de corriente de 500 mA/cm2.
Esta simulación presenta valores favorables en sus resultados pero no
muy eficientes para su operación sin embargo se asemejan de una mejor
forma a la curva obtenida a través de los datos éxperimentales (Figura 7.23).

La Figura 7.24 presenta el efecto de la densidad de intercambio de
referencia cuando este valor se incrementa en 2 órdenes de magnitud
(i0 = 1.06x10−5mA/cm2). La caı́da de voltaje es menor a bajas desnsidades
de corriente comparada a las anteriores mostradas (Fig. 7.21 y Fig. 7.22),
alcanzando un valor de 0.1 para una densidad de corriente de 500 mA/cm2.
Esta gráfica presenta resultados más eficientes para su operación sin
embargo aun diferen con los resultados presentados de parte del CIDETEQ
(Fig. 7.23). Es preciso mencionar que para esta simulación no se tomó en
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Figura 7.22: Curva de polarización con un valor de i0 = 1.06x10−6mA/cm2

Figura 7.23: Curva de polarización proporcionada por el CIDETEQ.
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Figura 7.24: Curva de polarización con un valor de i0 = 1.06x10−5mA/cm2.

cuenta la ecuación completa descrita en la sección 4.9, solamente se
considerarón las pérdidas por activación en la celda omitiendo las pérdidas
por cruce, las pérdidas óhmicas y las pérdidas por transferencia de masa,
esto debido a que se consideran insignificante en el proceso, además que la
gráfica experimental no presenta una visible presencia de estas pérdidas.

Para una simulación más completa se decidió tomar en cuenta las
pérdidas por cruce, las pérdidas óhmicas y las pérdidas por transferencia
de masa, planteando una serie de ecuaciones a partir de la gráfica obtenida
de los resultados experimentales y ası́ obtener los parámetros faltantes (iL,
iloss y Ri) al resolverlas simultáneamente (7.1). Se utilizó de igual manera
los tres valores de densidad de corriente de intercambio propuestos, sin
embargo la única simulación que mostró resultados lógicos fue cuando
se manejó un valor de i0 = 1.06x10−5mA/cm2 obteniendo los valores
presentados en la Tabla 7.8.

0.7 = 1.184 −
8.314 ∗ 333.15

0.5 ∗ 96485
ln(

1 + iloss

i0
) −

8.314 ∗ 333.15
2 ∗ 96485

ln(
iL

iL − 1
) −

Ri

1000
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Perdidas ohmicas (Ri) 0.186 Ohm/cm2

Perdidas por cruce (iloss) -0.9272 mA/cm2

Perdidas por concentración (iL) -0.2436 mA/cm2

Tabla 7.8: Valores obtenidos a partir de la serie de ecuaciones propuestas

Figura 7.25: Curva de polarización completa

0.37 = 1.184 −
RT
αF

ln(
50 + iloss

i0
) −

RT
nF

ln(
iL

iL − 50
) − 50 ∗

Ri

1000

0.2 = 1.184 −
RT
αF

ln(
450 + iloss

i0
) −

RT
nF

ln(
iL

iL − 450
) − 450 ∗

Ri

1000
(7.1)

Sustituyendo los valores obtenidos en la ecuación (4.40) se obtuvo la
gráfica presentada en la Figura 7.25 en la cual se observan resultados de
la simulación más cercanos obtenidos a los experimentales, demostrándo
que la solución de las ecuaciones planteadas se hizo de una manera
satisfactoria; esto se puede comprobar con en el valor obtenido de Ri [19].

Para finalizar los resultados basados en la curva de polarización, se
decidió intentar encontrar un valor propio de la densidad de corriente de
intercambio a partir de una manera teórica con la finalidad de compara-
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Densidad de intercambio de ref. (i0re f ) 0.13709 mA/cm2

Perdidas óhmicas (Ri) -0.831 Ohm/cm2

Perdidas por cruce (iloss) 0.000037 mA/cm2

Perdidas por concentración (iL) -261.837 mA/cm2

Tabla 7.9: Valores obtenidos a partir de la serie de ecuaciones propuestas

rlo con el obtenido experimentalmente por parte del CIDETEQ. De una
manera similar a la anteriormente utilizada para encontrar las pérdidas por
cruce, las pérdidas óhmicas y las pérdidas por transferencia de masa, se
planteó un sistema de ecuaciones (7.2), en la cual la densidad de intercam-
bio de referencia fuese una variable desconocida. Los resultados obtenidos
se presentan en la Tabla 7.9, sin embargo estos no resultan muy congruentes
cuando se utilizan para graficar la curva de polarización (Fig. 7.26).

0.7 = 1.184 −
8.314 ∗ 333.15

0.5 ∗ 96485
ln(

1 + iloss

i0
) −

8.314 ∗ 333.15
2 ∗ 96485

ln(
iL

iL − 1
) −

Ri

1000

0.37 = 1.184 −
RT
αF

ln(
50 + iloss

i0
) −

RT
nF

ln(
iL

iL − 50
) − 50 ∗

Ri

1000

0.325 = 1.184 −
RT
αF

ln(
100 + iloss

i0
) −

RT
nF

ln(
iL

iL − 100
) − 100 ∗

Ri

1000
(7.2)

0.2 = 1.184 −
RT
αF

ln(
450 + iloss

i0
) −

RT
nF

ln(
iL

iL − 450
) − 450 ∗

Ri

1000

7.2.2. Perfil de velocidad

Se utilizó un valor de 50 cm3/s para la velocidad de alimentación del aire,
la velocidad del hidrógeno generalmente es la misma que la del oxı́geno, o
también puede ser el doble, es decir 100 cm3/s. La razón del aumento es que
en la reacción se consumen 2 moles de hidrógeno por cada mol de oxı́geno,
sin embargo debido a que la difusión del oxı́geno es más lenta que la del
hidrógeno, experimentalmente funciona la relación 1:1 de flujo.

El perfil de velocidad se muestra en la Figura 7.27 y los resultados son
presentados en la Tabla 7.10. Se puede observar que la máxima velocidad se
encuentra en el centro del canal de las placas difusoras-recolectoras. La alta
caı́da de presión ocurrida en el interior del canal respecto a las dimensiones
del arreglo, puede ser la razón principal de que exista cierta cantidad de
agua condensada en el interior y que provoque una mala distribución de los
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Figura 7.26: Curva de polarización obtenida proponiendo i0 como variable
desconocida

Figura 7.27: Perfil de velocidad de los reactivos en el canal
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Área 9.0x10−8m2

Velocidad media 9.2593 m/s
Velocidad máxima 18.5185 m/s

∆P -329.2181 Pa

Tabla 7.10: Valores obtenidos a partir del análisis del perfil de velocidad

reactivos e incluso la obstrucción de éstos para el desalojo de los reactivos
en exceso [50].

7.2.3. Perfil de la densidad de corriente

La Figura 7.28 presenta el perfil de la densidad de corriente en la capa del
catalizador de la celda PEM. Ésta fue obtenida integrando la ecuación (6.1).
Como se puede observar el perfil de la densidad de corriente es negativo
con respecto al tiempo, esto debido a que por convenio cuando se trabaja
la parte del cátodo se le representa con signo negativo. La variación de
la corriente a través de la capa del catalizador respecto al tiempo es muy
pequeña, esto podrı́a justificarse debido que la caı́da de potencial de la celda
(Fig. 7.23) es debido a que tenemos pérdidas de activación considerables y
no perdidas por concentración en la capa del catalizador.

7.2.4. Perfil del flujo de O2

Analizando el perfil del flujo del O2 presente en la Figura 7.29 se puede
observar que la variación es prácticamente despreciable debido a la poca
variación en el perfil de la densidad de corriente, lo cual tiene sentido si
se considera que podrı́an existir también perdidas por concentración, las
cuales son insignificantes tal y como se se muestra la curva de polarización.

7.2.5. Perfil de concentración de O2, H2O y H2

Se evaluaron los perfiles de concentración del oxı́geno y agua para
el lado del cátodo y el perfil de concentración del hidrógeno en el lado
del ánodo ambos en la capa del catalizador que es donde tiene lugar las
reacciones. Las Figuras 7.307.31 y 7.32 representan los perfiles de oxı́geno,
agua e hidrógeno respectivamente. Analizando los perfiles del oxı́geno e
hidrógeno se puede corraborar que la velocidad de difusión en el ánodo
es mayor que en el cátodo ya que los valores del perfil obtenido para el
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Figura 7.28: Perfil de la densidad de corriente

Figura 7.29: Perfil de flujo del Oxı́geno
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Figura 7.30: Perfil de concentración del Oxı́geno

Figura 7.31: Perfil de concentración del Agua
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Figura 7.32: Perfil de concentración del Hidrógeno

hidrógeno son mayores que los obtenidos para el oxı́geno, sin importar que
ambos sean alimentados a una velocidad de 50 cm3/s. Lo que nos lleva a
concluir que la reacción controlante del proceso es la que se lleva a cabo en
el ánodo además de que a un potencial de 0.2613 V, el consumo de oxı́geno
aumentará hasta su total agotamiento.

Si se analiza el perfil de concentración de agua se puede observar que
este es mayor a los anteriores debido a que la velocidad de difusión del
agua va aumentando con respecto a la densidad de corriente.

7.3. Conclusiones

Ciertamente se tienen que proponer planes de soluciones de energı́a a
los problemas que existen en la actualidad, la aplicación de una economı́a
similar a la petroquı́mica basada en otros recursos naturales como la
biomasa o los residuos lignocelulósicos podrı́a ser una solución.

El desarrollo de una biorefinerı́a debe tomar en cuenta la optimización
de todos los posibles productos para llegar a ser lo más económicamente
rentable, actualmente no existe una biorefinerı́a 100 % desarrollada, sin
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embargo hay muchas compañı́as que están implementando biorefinerı́as a
escala o basadas en la elaboración de ciertos productos. Las biorefinerı́as
tal vez no sean completamente la salida al problema del agotamiento del
petróleo en un corto e inclusive mediano plazo, pero podrı́an ser la fuente
de otras industrias como la de los polı́meros basada actualmente en la
industria petrolera o ser las promotoras de la investigación tecnológica en
áreas como la de las celdas PEM.

En la primera parte proponemos diagramas de flujos para la obtención
de los monómeros precursores de la producción del nylon 6.6 el cual
tiene un mercado mundial enorme. El principal propósito hasta ese
punto era mostrar que el diseño de una biorefinerı́a depende de muchos
factores, los principales son la definición adecuada de los productos,
ası́ como las materias primas disponibles para el proceso. La relación de
monómeros/pentosanos era muy similar en todas las simulaciones, sin
embargo el diagrama de flujo de procesos para alcanzarla en algunos era
muy diferente. Con base a las simulaciones desarrolladas en este trabajo, se
puede decir que el principal factor que condiciona los diagramas de flujo
del proceso y las condiciones de operación de éste, es la cantidad de agua
utilizada para la hidrólisis ácida.

Por otra parte, en lo referente a las celdas PEM se trata de resolver algu-
nas dudas del funcionamiento, ası́ como de proporcionar algunos parámet-
ros los cuales son experimentalmente muy difı́ciles de medir, recalcando lo
interrelacionado que se encuentran el trabajo experimental con el teórico
en cuanto al desarrollo eficaz de nuevas tecnologı́as se refiere. La mı́nima
incertidumbre en algunos valores y su considerable efecto en la eficacia del
proceso demuestra que el éxito de alternativas como el de las celdas PEM
se basa en un correcto estudio de los materiales, los reactivos y los procesos
que se llevan a cabo en su interior. Con fundamento en las simulaciones
realizadas respecto a la celda PEM en las condiciones trabajadas, se puede
argumentar que las maximas perdidas de eficiencia sufridas son debido a
pérdidas por activación las cuales incluyen las pérdidas por cruce aunque
estas son mı́nimas, las pérdidas por concentración son despreciables y las
pérdidas óhmicas son las conmunmente presentadas y reportadas en la bib-
liografı́a [19]. Se sustenta que considerar un valor de i0 = 1.06x10−5mA/cm2

es más adecuado para la simulación de la celda PEM bajo las condiciones
presentes con respecto a los otros 2 valores analizados. Por último se puede
atribuir que la condensación del agua es provocada por la caı́da de presión
en los canales.
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[84] Masayuki Shirai and Masahiko Arai. Hydrogenation of furan with
hydrogen atoms permeating through a palladium membrane. Lang-
muir, 15:1577–1578, 1999.

[85] K. Soyez, B. Kamm, and M. Kamm. The green biorefinery, proceedings
of. 1st international green biorefinery. Conference, Neuruppin, 1997.

[86] Galbe M. Zacchi G. Palmqvist E. & Hahn-Hägerdal B. (1998a) Sten-
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