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DESCRIPCION
Proceso para producir un bio-producto
Antecedentes

Los productos bioquimicos y biocombustibles hechos mediante el uso de procesos de segunda generacion
fermentan glucosa, un carbohidrato simple C6, derivada de la celulosa (glucanos) de una biomasa lignocelul6sica, a
diferencia de los procesos de primera generacion que fermentan la glucosa derivada de almidén.

Se sabe que los carbohidratos C6 de las biomasas lignoceluldsicas no son facilmente accesibles a las enzimas, y
necesitan un pretratamiento para incrementar la accesibilidad de los glucanos para la hidrélisis enzimatica. En
general, este pretratamiento implica una explosién por vapor para abrir las células de la biomasa lignocelulésica y
hacer que los glucanos sean mas accesibles en las etapas posteriores de hidrdlisis enzimatica y fermentacion.

También se sabe que las biomasas lignocelulédsicas contienen hemicelulosa o xilanos (carbohidratos C5), y que los
xilanos de la hemicelulosa se degradan a las temperaturas usadas para la explosion por vapor de la biomasa
lignoceluldsica.

El documento WO 2009/108773, titulado SYSTEM AND METHOD FOR PRE-EXTRACTION OF HEMICELLULOSE
THROUGH USING A CONTINUOUS PREHYDROLYSIS AND STEAM EXPLOSION PRETREATMENT PROCESS,
ensefia este conocimiento convencional indicando que "las altas presiones y/o las altas temperaturas son tipicas en
los pretratamientos usados para generar alcoholes, p.ej. etanol, a partir de materias primas celulésicas. En estos
pretratamientos convencionales, algunos carbohidratos C5 se convierten en componentes que inhiben la
fermentacién alcohdlica de los carbohidratos C6 en la etapa de fermentacion tras el pretratamiento. La eliminacion
de estos componentes inhibidores, tales como aldehidos (p.ej. HMF, furfural, y formaldehido), compuestos fendlicos
monoméricos (p.ej., vainillina y aldehido coniferilico), acidos, (p.ej., acido férmico) y otros inhibidores deberia
incrementar la produccién de alcohol en la etapa de fermentacion de C6 tras el pretratamiento”.

La separacion de los carbohidratos C5 de la biomasa lignocelulésica no es nueva. Por ejemplo, el documento US
2.516.833, publicado el 1 de agosto de 1950, ensefia la hidrodlisis de la biomasa lignoceluldsica a baja temperatura
para recuperar las pentosas (carbohidratos C5), seguido del procesamiento a una temperatura mayor para recuperar
las hexosas (carbohidratos C6). La industria ha seguido usando esta aproximacion hasta la actualidad.

La solucion propuesta por el documento WO 2009/108773 utiliza el proceso de dos etapas muy conocido en el que
la biomasa lignocelulésica se calienta en condiciones suaves para hidrolizar y disolver la hemicelulosa de la materia
prima. La hemicelulosa se disuelve en un liquido para extraer los carbohidratos C5 antes de que la materia prima
fluya hacia un segundo reactor presurizado para calentar la celulosa restante de la materia prima. El documento WO
2009/108773 indica que después de "haberlos separado de la materia prima del tanque, los carbohidratos C5 de la
hemicelulosa se pueden convertir mediante procesos convencionales en xilosa para el uso como aditivos
alimentarios, biogas mediante fermentacion aerobia y anaerobia, metil-furano mediante oxigenacion de alto octanaje,
y un carbohidrato acuoso para la conversion en alcoholes, tales como etanol".

Este proceso convencional de dos etapas representa el estado actual de la técnica de procesamiento de biomasas
lignocelulosicas. El documento WO 2010/113129 describe datos que apoyan el beneficio de eliminar la hemicelulosa
antes de la explosion por vapor. Por ejemplo, se someti6 a Arundo Donax a explosién por vapor con y sin
eliminacion de la hemicelulosa. Cuando se elimina la hemicelulosa, solamente un 1,3% de los xilanos presentes en
la materia prima se degradan hasta compuestos inhibidores (Ejemplo 5) con el pretratamiento, mientras en el
proceso de explosion por vapor sin eliminacion de la hemicelulosa, un 19,3% (Ejemplo 1) y 63,8% (Ejemplo 2) de los
xilanos se degradan hasta compuestos inhibidores.

De hecho, Bertil Stromberg, un inventor del documento WO 2009/108773, apoya la interpretacion de la industria de
que es técnicamente imposible procesar simultaneamente C5s y C6s sin producir inhibidores significativos en su
declaracion a la Oficina de Patentes de Estados Unidos de 2016. En esa declaracion, indica que "como se discutié
en la patente 512 [la patente de US que reivindico prioridad del documento WO 2009/108773], la hemicelulosa (que
es principalmente carbohidratos de 5 carbonos, también denominados en la patente 512 "carbohidratos C5") se
disuelve y se hidroliza mediante la reaccion de hidrdlisis en el primer reactor presurizado. Los carbohidratos C5
generados en el primer reactor presurizado se extraen lavando y escurriendo la materia prima. Si no se lavan y
escurren de la materia prima, los carbohidratos C5 seguirian estando en la materia prima y se degradarian en el
segundo reactor, y formarian inhibidores potenciales para las etapas posteriores de hidrolisis enzimatica y/o
fermentacion".

Como es facilmente evidente, los procesos de dos etapas requieren al menos dos reactores diferentes, diferentes
sistemas de manipulaciéon y recuperacion, y son de disefio mucho mas complicado y mas caros que un Unico
reactor.

Por lo tanto, existe la necesidad de un proceso de pretratamiento que proporcione tanto una accesibilidad elevada a
los glucanos como una recuperacion elevada de los xilanos (es decir, poca degradacion de xilanos) sin separar los
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xilanos de la biomasa lignocelulésica, y asi evitar los disefios y esquemas complejos de los Ultimos 66 afios de
propuestas y conocimiento convencional de la técnica anterior.

Sumario

Se describe un proceso para producir un bio-producto a partir de una biomasa lignoceluldsica compuesta por una
cantidad total de xilanos, una cantidad total de glucanos, una cantidad total de lignina, y agua. El proceso comprende
las etapas de: introducir la biomasa lignoceluldsica, una cantidad total de gas, y vapor en un reactor presurizado de
un conjunto de reactor presurizado que funciona de manera continua en condiciones que permiten tener un espacio
de cabeza de vapor en el reactor presurizado, en el que una porcién del vapor se condensa sobre la biomasa
lignocelulésica dentro del reactor presurizado; mantener la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado a una
presion de la biomasa lignocelulésica mayor de 10 bares durante un tiempo de permanencia de 0,5 minutos a 120
minutos, a una temperatura del espacio de cabeza de vapor en un intervalo de 130 °C a 230 °C, en el que la presién
de la biomasa lignoceluldsica es al menos 1 bar mayor que una presion de equilibrio del vapor puro a la temperatura
del espacio de cabeza de vapor; refinar la biomasa lignocelulésica liberando rapidamente la presion de la biomasa
lignocelulésica mientras se descarga la biomasa lignoceluldsica del conjunto de reactor presurizado para crear una
biomasa lignoceluldsica pretratada; hidrolizar al menos una porcion de los glucanos hasta una cantidad de glucosa; y
convertir al menos una porcion de la cantidad de glucosa en el bio-producto.

También se describe que la biomasa lignocelulésica puede comprender ademas un aire atrapado, y que al menos
una porcion del gas puede ser el aire atrapado introducido en el reactor presurizado como parte de la biomasa
lignoceluldsica.

Se describe ademas que el proceso puede comprender ademas una etapa de separacion de xilanos, en la que se
separan menos del 15% de la cantidad total de xilanos de la biomasa lignoceluldsica antes de la introduccion en el
reactor presurizado.

También se describe que el proceso puede no comprender una etapa de separacion de xilanos antes de la
introduccion en el reactor presurizado.

Se describe ademas que el proceso puede comprender ademas una etapa de remojo, en la que la biomasa
lignocelulésica se remoja en un liquido compuesto de agua antes de introducir la biomasa lignocelulésica en el
reactor presurizado.

También se describe que el proceso puede comprender ademas una etapa de aireacion, en la que la biomasa
lignoceluldsica se airea después de la etapa de remojo exponiendo la biomasa lignocelulésica al aire.

Se describe ademas que la biomasa lignocelulésica se puede comprimir a una temperatura de compresiéon en un
intervalo de 25 °C a menos de 100 °C antes de introducir la biomasa lignoceluldsica en el reactor presurizado.

También se describe que el reactor presurizado tiene un volumen de reactor presurizado, y el espacio de cabeza de
vapor tiene un volumen de espacio de cabeza de vapor que puede ser de entre un 5% y un 80% del volumen del
reactor presurizado.

Se describe ademas que la presion de la biomasa lignoceluldsica se puede seleccionar de forma que la etapa de
refino hace explotar por vapor la biomasa lignoceluldsica.

También se describe que la temperatura del espacio de cabeza de vapor y el tiempo de permanencia se pueden
controlar de forma que se recupera mas del 65% de la cantidad total de xilanos de la biomasa lignocelulésica
pretratada.

Se describe ademas que la presion de la biomasa lignocelulésica se puede controlar de forma que la biomasa
lignoceluldsica pretratada comprende una cantidad de glucanos accesibles, y la cantidad de glucanos accesibles en
la biomasa lignocelulésica pretratada respecto de la cantidad total de glucanos en la biomasa lignocelulésica
pretratada es mayor del 80%.

Descripcion Detallada

Este proceso inventado se basa en el descubrimiento de que los carbohidratos C5 (xilanos) no se tienen que extraer
de la biomasa lignoceluldsica antes de la explosidn por vapor cuando se afiade un gas a la fase de vapor. Como se
demuestra en la seccion experimental, la adicion de un gas a la fase de vapor incrementa la presion total usada para
explotar por vapor la biomasa lignocelulésica, y reduce simultaneamente la temperatura a la temperatura de vapor
en equilibrio a la presién parcial del vapor. De esta manera, la explosion por vapor se lleva a cabo a una temperatura
que minimiza la degradacion de los carbohidratos C5 (es decir, se forman muy pocos inhibidores), y la explosién por
vapor también se lleva a cabo a una presion lo suficientemente elevada para hacer que los carbohidratos C6
(glucanos) sean accesibles a las enzimas. De esta manera, se elimina el primer reactor presurizado de los sistemas
de dos etapas, y el consumo de vapor se reduce drasticamente.
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También se ha descubierto que eliminando la primera etapa de calentamiento de la técnica anterior, el aire (un gas)
que entra en el proceso de explosion por vapor con la biomasa lignoceluldsica se puede proporcionar en cantidades
suficientes para llevar a cabo el proceso. Esto es sorprendente, ya que la eliminacion del aire antes del tratamiento
térmico de la biomasa lignocelulésica se ensefia casi universalmente en la técnica anterior, que varia desde los
libros de texto hasta las patentes sobre papel/pasta de papel. Por ejemplo, segin el documento US 4.427.453 de
Reitter, 1984, se debe usar un digestor tubular continuo con un alimentador de tornillo sin fin porque "mediante el
uso del alimentador de tornillo sin fin es posible inyectar en el espacio de reaccion de alta presion del digestor
basicamente el material triturado, basicamente libre de liquido en exceso, y lo que es mas importante, basicamente
libre de inclusiones de aire, que son desventajosas para la hidrolisis", y "se deberia recalcar que un punto esencial
del proceso es que con el uso de una prensa de tornillo sin fin es posible eliminar casi un 100% del aire, que es
extremadamente perjudicial para la hidrdlisis, de la biomasa troceada, antes de la entrada en el digestor".

Al contrario de las ensefianzas de la técnica anterior y el conocimiento convencional, los inventores han descubierto
que al no eliminar el aire de la biomasa se puede introducir suficiente aire en el sistema para reducir las
temperaturas del reactor y mantener las presiones elevadas necesarias para el procesamiento simultaneo de xilanos
y glucanos, para recuperar una gran cantidad de carbohidratos C5 (xilanos) y explotar por vapor la biomasa
lignocelulésica para proporcionar una accesibilidad extremadamente elevada de los carbohidratos C6 (glucanos)
para las enzimas durante la etapa posterior de hidrélisis enzimatica.

El proceso inventado es un proceso para producir un bio-producto a partir de una biomasa lignocelulésica. El
proceso tiene al menos un reactor presurizado que funciona continuamente. Funcionar continuamente, o, de manera
alternativa, funcionar de una manera continua, significa que la biomasa lignoceluldsica esta entrando en el reactor
presurizado mientras al mismo tiempo se esta extrayendo del reactor.

La biomasa lignocelulésica estara compuesta de xilanos, glucanos, lignina, agua y opcionalmente aire. La biomasa
lignoceluldsica tendra una cantidad total de xilanos, una cantidad total de glucanos, y una cantidad total de lignina en
seco. También tendra agua en porcentaje en peso expresado como porcentaje del peso total de la biomasa
lignoceluldsica que incluye el agua. La biomasa lignoceluldsica tendra normalmente aire asociado a ella, disuelto en
el agua y/o dentro de las células de la estructura lignocelulésica. La biomasa lignocelulésica puede ser parte de una
corriente de alimentacion de biomasa lignocelul6sica.

Los xilanos son polisacaridos hechos de unidades de xilosa (un carbohidrato de pentosa). Los xilanos también son
parte de la clase de carbohidratos conocida como C5s. Los xilanos contienen de manera predominante unidades de
beta-D-xilosa unidas. La cantidad total de xilanos es la cantidad en peso de equivalentes de xilosa en la biomasa
lignoceluldsica.

Los glucanos son polisacaridos de mondmeros de D-glucosa (un carbohidrato de hexosa). Los glucanos son parte
de la clase de carbohidratos C6. La cantidad total de glucanos es la cantidad en peso de equivalentes de glucosa en
la biomasa lignocelul6sica.

La lignina se considera en general un polimero hecho de cantidades variables de los monémeros de monolignol
alcohol p-cumarilico, alcohol coniferilico y alcohol sinapilico. Cuando esta presente en la biomasa de lignocelulosa,
el término cantidad total de lignina se refiere al peso de los polimeros de los tres mondmeros de lignol, los
oligébmeros de los tres mondmeros de lignol y los propios mondémeros en la biomasa lignocelul6sica, si estuvieran
presentes.

Se puede hallar una descripcion detallada de una materia prima lignocelulésica en el documento WO2015028156A1,
pags. 11-14. Una materia prima lignocelulésica preferida se selecciona del grupo de residuos agricolas, en particular
Panicum virgatum, Mischantus, Arundo Donax, bagazo, tal como cafia de azucar, bagazo y paja tal como paja de
trigo, paja de arroz, y las maderas duras y blandas también se benefician de este proceso.

En el proceso, la biomasa lignoceluldsica compuesta de una cantidad total de xilanos, una cantidad total de glucanos
y lignina se introduce en un reactor presurizado de un conjunto de reactor presurizado junto con vapor y un gas. El
reactor presurizado funciona de manera continua.

El vapor puede ser parte de una mezcla de agua liquida-vapor, vapor saturado o vapor sobrecalentado, tal como se
conocen esas expresiones en la técnica.

Aunque la biomasa lignocelulésica puede entrar en el reactor presurizado a cualquier temperatura, el intervalo
preferido es a una temperatura en el intervalo de 25 °C a 140 °C inmediatamente antes de entrar en el reactor
presurizado. Debido a que el reactor presurizado funciona a una presion de reactor, la biomasa lignoceluldsica entra
en general en el reactor presurizado a una presiéon al menos tan elevada, o preferiblemente mayor, que la presion
del reactor presurizado. A menudo se aplica compresion a la biomasa lignoceluldsica mediante un dispositivo de
compresion, tal como un alimentador de tornillo para masas compactas, para expulsar el agua e incrementar la
presion para la entrada en el reactor presurizado. Es preferible que la biomasa lignocelulésica se introduzca en el
dispositivo de compresion a una temperatura de compresion de menos de 100 °C, y preferiblemente a una
temperatura de compresioén en el intervalo de 25 °C a menos de 100 °C, mas preferiblemente a una temperatura de
compresion en el intervalo de 25 °C a 95 °C, y lo mas preferiblemente a una temperatura de compresion en el
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intervalo de 30 °C a 90 °C.

El reactor presurizado puede ser un reactor horizontal, un reactor vertical o un reactor ladeado, también conocido
como reactor inclinado, y la biomasa lignoceluldsica fluye en cualquier direccion (hacia arriba o hacia abajo o en
direccion perpendicular, respecto de la fuerza de la gravedad).

El reactor presurizado funciona en condiciones que permiten tener un espacio de cabeza de vapor en el reactor
presurizado. Esto significa que el reactor no funciona con un 100% de su volumen lleno de biomasa lignocelul6sica.
El espacio de cabeza de vapor de un reactor presurizado es una expresion muy conocida en la técnica con respecto
a una porcion del reactor por encima del liquido y/o los solidos (la biomasa lignoceluldsica) del reactor. Hay muy
pocos liquidos o solidos en el espacio de cabeza de vapor del reactor presurizado disponible para el liquido (p.ej.
agua) que se puede estar condensando en las paredes del reactor o las partes del interior, tales como el/los eje(s)
del agitador o el/los tornillo(s) de transporte que se eleva(n) por encima del nivel de la biomasa lignoceluldsica en el
reactor y que esta(n) en el espacio de cabeza de vapor.

El espacio de cabeza de vapor tiene un volumen, denominado volumen del espacio de cabeza de vapor, que se
expresa como porcentaje del volumen del reactor presurizado. El volumen del reactor presurizado se denomina
volumen del reactor presurizado. Los volumenes tipicos del espacio de cabeza de vapor oscilan del 5% al 80% del
volumen del reactor presurizado, mas preferiblemente del 10% al 80% del volumen del reactor presurizado, incluso
mas preferiblemente del 15% al 75% del volumen del reactor presurizado, también preferiblemente del 25% al 75%
del volumen del reactor presurizado, y lo mas preferiblemente del 35% a 65% del volumen del reactor presurizado.

Los gases usados en este proceso son gases que no son vapores en las condiciones de temperatura y presion del
reactor presurizado. El vapor existe en forma de un vapor. Es decir, el vapor existe en equilibrio con el agua liquida
presente en el reactor presurizado, ya que el vapor es un vapor, no un gas. El gas que se introduce no tiene un
vapor en equilibrio con un liquido correspondiente en el reactor. Asi, el gas no se condensa a la temperatura y
presion del espacio de cabeza de vapor. Los gases tipicos de este tipo incluyen, pero sin limitacion, nitrégeno,
oxigeno, diéxido de carbono y muchos compuestos organicos volatiles. El término gas incluye también las mezclas
que comprenden gases que no forman una fase liquida en equilibrio con el gas, tales como el aire.

El reactor presurizado es parte de un conjunto de reactor. El conjunto de reactor incluira en general un dispositivo de
alimentacioén para cargar la biomasa lignoceluldsica en el reactor presurizado. El dispositivo de alimentacion puede
funcionar continuamente o en alicuotas o pulsos, y el proceso es un proceso continuo porque la biomasa
lignocelulésica entra en el reactor presurizado mientras al mismo tiempo la biomasa lignoceluldsica se extrae del
reactor. Un tornillo de compresion y una valvula de bloqueo de aire rotativa son ejemplos de dispositivos de
alimentacién muy conocidos en la técnica. El conjunto de reactor también tendra un dispositivo de descarga para
descargar o extraer la biomasa lignocelulésica del reactor. El dispositivo de descarga se selecciona para liberar
rapidamente la presion de la biomasa lignoceluldsica y refinar la biomasa lignocelulésica. Refinar la biomasa
lignoceluldsica significa reducir el tamafio. Se puede llevar a cabo el refino reduciendo rapidamente la presion para
provocar que las células de la biomasa lignoceluldsica revienten, es decir, exploten por vapor. También se sabe que
la etapa de refino realiza la explosion por vapor de la biomasa lignoceluldsica. Estos procesos se han usado desde
la década de 1930 con la invencién de la pistola de Masonita.

Cuando el vapor entra en el reactor presurizado, al menos una porcion del vapor condensara en agua liquida sobre
la biomasa lignocelulésica. De esta manera, el calor latente de la vaporizacion se transfiere del vapor a la biomasa
lignoceluldsica para incrementar la temperatura de la biomasa lignoceluldsica. La condensacion del vapor sobre la
biomasa establece el equilibrio vapor-liquido, que distingue el vapor de un gas. El vapor existe en forma de un vapor
en equilibrio con su forma de agua liquida. El gas no tiene una forma liquida en las condiciones del reactor.

Por lo tanto, se puede decir que la primera etapa del proceso es introducir la biomasa lignocelulésica, una cantidad
total de gas, y vapor en un reactor presurizado de un conjunto de reactor presurizado que funciona en condiciones
que permiten tener un espacio de cabeza de vapor en el reactor presurizado, en el que una porcién del vapor se
condensa sobre la biomasa lignocelulésica.

El punto de introduccién no tiene que ser el mismo punto para cada uno de los elementos. El vapor podria entrar
desde la parte superior del reactor, la parte inferior del reactor, los lados del reactor, o todas las posiciones al mismo
tiempo. El gas podria entrar en el reactor de la misma manera.

Preferiblemente, cuando el gas entra como aire, entra como parte de la biomasa lignocelulésica en forma de aire
atrapado. El aire atrapado es el aire que esta dentro de las células de la biomasa lignoceluldsica, disuelto en el agua
o la biomasa lignocelulésica, o asociado o adherido a la biomasa lignoceluldsica.

La siguiente etapa del proceso es mantener la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado durante un tiempo
de permanencia de 0,5 minutos a 120 minutos a una temperatura del espacio de cabeza de vapor en un intervalo de
130 °C a 230 °C. Preferiblemente, el tiempo de permanencia se halla en un intervalo de 1 minuto a 60 minutos, mas
preferiblemente de 1 minuto a 30 minutos, y lo mas preferiblemente de 1 minuto a 15 minutos. La temperatura del
espacio de cabeza de vapor se halla preferiblemente en un intervalo de 150 °C a 220 °C, mas preferiblemente de
160 °C a 210 °C, y lo mas preferiblemente de 170 a 200 °C.
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La expresion tiempo de permanencia se refiere al tiempo transcurrido entre la entrada de la biomasa lignocelulésica
en el reactor y la salida de la biomasa lignoceluldsica (descarga) del reactor. Hay mucha libertad en la seleccion del
tiempo de permanencia. La temperatura inferior permitiria un tiempo de permanencia mas largo para obtener un
rendimiento éptimo, mientras las temperaturas superiores implican un tiempo de permanencia inferior para evitar la
degradacion de los xilanos.

La temperatura del espacio de cabeza de vapor a una presion determinada del espacio de cabeza de vapor se
puede controlar variando la cantidad de gas respecto de la cantidad de vapor en el espacio de cabeza de vapor. En
caso de que se introduzca aire como parte de la biomasa lignoceluldsica o la corriente de alimentacion
lignocelulésica, se puede variar la cantidad de aire respecto de la cantidad de vapor en el espacio de cabeza de
vapor variando el volumen del espacio de cabeza de vapor, es decir, el factor de llenado del reactor presurizado. De
ese modo, también se puede usar hasta cierto punto el factor de llenado del reactor presurizado como un parametro
de control. La referencia es la temperatura del espacio de cabeza de vapor que, en su mayor parte, es la misma
temperatura que la temperatura del vapor que se condensa sobre la biomasa lignoceluldsica. De esta manera, €l
calor de vaporizacion se libera sobre la superficie de las particulas de biomasa lignocelulésica. Debido a las
caracteristicas de transferencia de calor de la biomasa lignocelul6sica, se incrementara la temperatura de la biomasa
lignocelulésica a medida que pase a través del reactor presurizado. Se pueden usar simulaciones informaticas y
experimentos en planta para determinar la tasa de calentamiento a medida que se incrementa la temperatura de la
biomasa lignoceluldsica desde la temperatura de entrada de la biomasa lignocelulésica cuando entra en el reactor
presurizado y se aproxima a la temperatura del vapor en condensacion.

Dependiendo de por dénde entre el vapor en el reactor presurizado, el vapor se condensara sobre la biomasa
lignocelulosica tras el contacto. Si el vapor se condensa en la parte superior de la biomasa lignocelulosica en el
espacio de cabeza de vapor, el agua caera hacia el interior de la biomasa lignoceluldsica. Si el vapor se condensa
en el fondo del reactor presurizado, se condensa parte del vapor y el resto continda pasando a través de la biomasa
lignocelulésica a medida que se desplaza hacia arriba hacia el espacio de cabeza de vapor. La temperatura de la
biomasa lignoceluldsica se incrementara durante el tiempo de permanencia a medida que la biomasa lignocelulésica
se mueva a través del reactor. Por lo tanto, es posible que la biomasa lignocelulésica nunca alcance la temperatura
del espacio de cabeza de vapor.

Las implicaciones de este perfil de temperaturas son que los parametros de severidad del tratamiento tradicional son
solamente una estimacién de primer orden del tratamiento térmico en un proceso continuo.

El espacio de cabeza de vapor tendra una presion del espacio de cabeza de vapor. El espacio de cabeza de vapor
funcionara a esta presion del espacio de cabeza de vapor, que es la presién de equilibrio del vapor puro a la
temperatura del espacio de cabeza de vapor mas la presion parcial del gas a la temperatura del espacio de cabeza
de vapor. La temperatura del espacio de cabeza de vapor a una presion fija del espacio de cabeza de vapor caera a
medida que se incremente la cantidad de gas en el espacio de cabeza de vapor. Mediante la adicién del gas al
reactor presurizado, la temperatura y la presion se desacoplan de las condiciones en equilibrio del vapor puro.

Esto se describe mejor en la siguiente tabla, que demuestra como la cantidad de gas influye en la temperatura a una
presion fija del espacio de cabeza de vapor, o presidon de la biomasa lignocelulésica de 23 bares. El gas de
referencia es aire.

Tabla 1. Efecto del gas sobre la temperatura del espacio de cabeza de vapor

Temperatura del Presion de equilibrio del vapor puro a | Presion del gas a una presion | %molar Y%molar
espacio de la temperatura del espacio de cabeza | del espacio de cabeza de de vapor | de gas
((:fg)eza de vapor | de vapor (bares) (presion parcial) vapor de 23 Bares (bares)

140 3,6 19,4 15,7 84,3
150 4,8 18,2 20,9 79,1
160 6,2 16,8 27,0 73,0
170 7,9 15,1 34,3 65,7
180 10,2 12,8 443 55,7
185 11,2 11,8 48,7 51,3
190 12,6 10,4 54,8 45,2
195 14 9 60,9 39,1
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200 15,5 7,5 67,4 32,6
205 17,2 5,8 74,8 25,2
210 19 4 82,6 17,4
215 21 2 91,3 8,7
220 23 0 100,0 0,0

Como se observa facilmente, manteniendo el gas a un 84,3 %molar del espacio de cabeza de vapor, siendo el resto
del espacio de cabeza vapor (es decir, un vapor), la temperatura del espacio de cabeza de vapor a 23 bares se
puede controlar a 140 °C.

La presion del espacio de cabeza de vapor, que es mayor que la presion de equilibrio del vapor puro a la
temperatura del espacio de cabeza de vapor, es igual a la presion de la biomasa lignocelul6sica, ya que la presion
estatica de la biomasa lignocelulosica a lo largo de la altura del lecho es insignificante y se ignora para los fines de
este proceso. Debido a que la presion y la temperatura ya no estan acopladas segun un equilibrio de vapor puro, la
presion del espacio de cabeza de vapor, que es igual a la presion de la biomasa lignocelulésica, va a ser al menos
0,5 bares mayor que la presion de equilibrio del vapor puro a la temperatura del espacio de cabeza de vapor.
Mientras 0,5 bares es una diferencia minima, preferiblemente es mayor de 1 bares, y preferiblemente mayor de 1,5
bares, y preferiblemente mayor de 2 bares, y aiin mas preferiblemente hasta 6 bares.

La presion del espacio de cabeza de vapor en el reactor presurizado, que también es la presion de la biomasa
lignocelulésica, deberia ser al menos 10 bares para facilitar mejor la etapa de refino y explotar mejor por vapor la
biomasa lignocelulosica, y preferiblemente al menos 13 bares, incluso mas preferiblemente al menos 15 bares, y lo
mas preferiblemente 18 bares. Es la explosion por vapor lo que hace que los glucanos sean mas accesibles a las
enzimas cuando la biomasa lignoceluldsica sometida a la explosion por vapor se hace pasar a la fase de
sacarificacion/hidrélisis enzimatica. Incluso si una de las ventajas del proceso descrito es funcionar a una presion del
espacio de cabeza de vapor muy elevada, es decir, sin degradar los carbohidratos, se prefiere que la presion del
espacio de cabeza de vapor, que también es la presion de la biomasa lignoceluldsica, sea menor de 30 bares por
razones practicas, como por ejemplo evitar costes excesivos del reactor presurizado. De ese modo, la presion del
espacio de cabeza de vapor, que también es la presién de la biomasa lignoceluldsica, puede estar en un intervalo de
10 a 30 bares, o0 13 a 30 bares, o 15 a 30 bares, o 18 a 30 bares.

El tiempo de permanencia se controla, por ejemplo, controlando la velocidad de rotacién de un tornillo de transporte
en un reactor horizontal. También se puede controlar el tiempo de permanencia controlando la cantidad de biomasa
lignocelulésica que entra en el reactor presurizado.

Alguien de experiencia habitual se dara cuenta de que controlando la velocidad de la biomasa a través del reactor, la
cantidad de vapor, la cantidad de gas, la agitacion o la renovacion superficial de la biomasa, y el tamafo de las
particulas de la biomasa, se puede alcanzar un tiempo de permanencia 6ptimo de pretratamiento a una temperatura
del espacio de cabeza de vapor y a una presion del espacio de cabeza de vapor determinadas (es decir, presion de
la biomasa lignocelul6sica).

Alguien de experiencia habitual puede controlar la temperatura del espacio de cabeza de vapor y el tiempo de
permanencia, tal como se discutid anteriormente, de forma que se recupera mas del 65% de la cantidad total de
xilanos de la biomasa lignocelulésica pretratada que sale del conjunto de reactor. Recuperado significa que se mide
la cantidad de equivalentes de xilano en la biomasa lignocelulésica pretratada en seco y se expresa la cantidad
como porcentaje de la cantidad total de equivalentes de xilano en la biomasa lignoceluldsica antes de un punto de
referencia, que en este caso es antes de la entrada en el reactor presurizado. El procedimiento para medir la
cantidad de xilanos en la biomasa lignocelulésica para calcular la recuperacion de xilanos se expone en la seccion
experimental. Por ejemplo, si se tritura la biomasa lignoceluldsica y se mide una cantidad de 200 kg de xilanos
totales (expresado como los equivalentes de xilano) en una tonelada de biomasa lignocelulésica en seco
inmediatamente antes de la entrada en el reactor presurizado, un 65% de recuperacion de xilanos significa que hay
130 kg de xilanos (expresado en equivalentes de xilano) por tonelada de la biomasa lignoceluldsica pretratada.
Aunque un 65% xilanos recuperados es una cantidad alcanzable, los datos de la seccidon experimental demuestran
que este proceso es capaz de conseguir al menos un 70% de xilanos recuperados, mas preferiblemente al menos un
75% de xilanos recuperados y lo mas preferiblemente al menos un 80% de xilanos recuperados.

Si se recupera un 80% de la cantidad inicial de xilanos, el maximo de xilanos que se degrada es un 20%.

Por lo tanto, se puede describir que la segunda etapa del proceso mantiene la biomasa lignocelulésica en el reactor
presurizado a una presion de la biomasa lignocelulésica durante un tiempo de permanencia de 0,5 minutos a 120
minutos, a una temperatura del espacio de cabeza de vapor en un intervalo de 130 °C a 230 °C; en la que la
temperatura del espacio de cabeza de vapor y el tiempo de permanencia se controlan de forma que se recupere mas
del 65% de la cantidad total de xilanos de la biomasa lignoceluldsica pretratada.
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La tercera etapa del proceso es refinar la biomasa lignoceluldsica. Refinar la biomasa lignocelulésica significa reducir
el tamafio de la particula lignocelulésica. En el proceso, el refinado se realiza liberando rapidamente la presion de la
biomasa lignocelulésica mientras se descarga la biomasa lignocelulésica del conjunto de reactor presurizado para
crear una biomasa lignoceluldsica pretratada. Cuando la caida de presion sea lo suficientemente elevada, la
biomasa lignoceluldsica explotara. Es decir, la caida de presién es tan rapida y grande que las células de la biomasa
lignocelulésica experimentan un proceso conocido como explosidon por vapor. Tal como se indica en la seccion
experimental, en este proceso las presiones elevadas necesarias para una buena accesibilidad de los glucanos a las
enzimas en la etapa de hidrélisis enzimatica se pueden alcanzar sin tener que estar asociadas a las elevadas
temperaturas del vapor histéricamente asociadas a esas presiones elevadas. De esta manera, los carbohidratos C5
(xilanos) no se degradan, sino que se recuperan, y los carbohidratos C6 (glucanos) se hacen accesibles. Esta
explosiéon por vapor usa un dispositivo de descarga disefiado para la explosion por vapor. Los dispositivos de
descarga para la explosion por vapor son muy conocidos en la técnica, ya que la tecnologia de explosion por vapor
ha existido durante décadas.

Por lo tanto, la tercera etapa se puede describir como el refinado de la biomasa lignoceluldsica liberando
rapidamente la presion de la biomasa lignocelulésica mientras se descarga la biomasa lignoceluldsica del conjunto
de reactor presurizado, para crear una biomasa lignoceluldsica pretratada.

Tras la lectura de esta memoria descriptiva, alguien de experiencia habitual deberia apreciar que la biomasa
lignoceluldsica pretratada comprende una cantidad de glucanos accesibles, y la cantidad de glucanos accesibles en
la biomasa lignocelulésica pretratada respecto de la cantidad total de glucanos en la biomasa lignocelulésica
pretratada es mayor del 80%.

La cantidad de glucanos accesibles en la biomasa lignoceluldsica pretratada se define como la cantidad de glucanos
que pasan a estar disponibles para la hidrélisis enzimatica, y se pueden convertir en glucosa para la fermentacion.
Los glucanos accesibles se miden como se definié en la seccion experimental. La cantidad total de glucanos en la
biomasa lignoceluldsica pretratada es obvia, y se determina segun el método definido en la seccién experimental.

Debido a que principalmente es la cantidad de presién liberada la que determina la accesibilidad de los glucanos,
alguien de experiencia habitual controla la presion de la biomasa lignocelulésica (es decir, la presion del espacio de
cabeza de vapor) de forma que la biomasa lignoceluldsica pretratada comprende una cantidad de glucanos
accesibles, y la cantidad de glucanos accesibles en la biomasa lignoceluldsica pretratada respecto de la cantidad
total de glucanos en la biomasa lignoceluldsica pretratada es mayor del 80%. La presion de la biomasa
lignocelulésica es la misma que la presion del espacio de cabeza de vapor, que es la suma de la presion de
equilibrio del vapor a la temperatura del espacio de cabeza de vapor y la(s) presion(es) parcial(es) de el/los gas(es)
en el espacio de cabeza de vapor a la temperatura del espacio de cabeza de vapor. Como se mostré anteriormente,
esta presion del espacio de cabeza de vapor esta determinada, por tanto, por la cantidad de gas en el espacio de
cabeza de vapor y la cantidad de vapor en el espacio de cabeza de vapor.

También se ha descubierto que la biomasa lignocelulésica se puede introducir en forma de una corriente de
alimentacion de biomasa lignoceluldsica que comprende aire, por lo que se evita la etapa de eliminacion de aire que
histéricamente se consideraba esencial, y la cantidad en porcentaje del gas introducido como parte de la corriente de
alimentacion de la biomasa lignoceluldsica tiene al menos un valor seleccionado del grupo que consiste en un 50%,
70%, y 90%, o incluso el 100% de la cantidad total de gas introducida en el reactor presurizado.

Es incluso viable, como se muestra en la seccion experimental, que todo el gas, tal como aire, se introduzca como
parte de la biomasa lignocelulésica o de la corriente de alimentacion lignoceluldsica. Expresado de otra manera, todo
el gas se obtiene in situ, y el gas no se afiade por separado a la corriente de alimentacion o al reactor presurizado.
Se cree que la introduccién de aire atrapado dentro de la biomasa lignocelulésica puede mejorar adicionalmente la
etapa de refino de la biomasa lignoceluldsica con respecto a la adicion de aire, o gas, desde una entrada distinta, ya
que la presencia de aire puede dar como resultado una explosién mas eficaz de las células.

Una realizacion adicional del proceso comprende ademas remojar la biomasa lignocelulosica en un liquido
compuesto de agua antes de introducir la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado. La etapa de remojo es
muy conocida en la técnica, y se puede realizar a muchas temperaturas y presiones de remojo diferentes. La
biomasa lignocelulésica se puede desaguar antes de introducirla en el reactor presurizado. Preferiblemente, el
remojo se realiza a una temperatura menor de 100 °C y a presion atmosférica para evitar el uso de un equipo
presurizado caro o al vacio.

A temperaturas de remojo por debajo de 100 °C, la hemicelulosa (xilanos) no se disolveran mucho y la mayor parte,
si no todo, pasaran con la biomasa lignoceluldsica al reactor presurizado. Ademas, el remojo a la presion
atmosférica y a una temperatura menor de 100 °C mantiene el aire atrapado en la biomasa lignocelulésica, de forma
que el aire puede entrar en el reactor presurizado con la biomasa lignocelul6sica.

El procedimiento de remojo preferido se lleva a cabo con la biomasa lignocelulésica en contacto con el aire. Esto se
puede llevar a cabo introduciendo la biomasa lignoceluldsica en un tanque o recipiente de remojo lleno de agua, con
la superficie libre del agua expuesta al aire atmosférico. La biomasa lignoceluldsica, que en general tiene una
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densidad menor que la del agua, flotara sobre la superficie del agua y se puede sumergir periddicamente mediante
medios mecanicos, y de ese modo se humecta la biomasa lignocelulésica al mismo tiempo que se mantiene el aire y
los xilanos con la biomasa lignocelulésica. Si hay una etapa opcional de remojo, es preferible mantener las
condiciones de funcionamiento, de forma que se separa menos del 15% en peso de los xilanos de la biomasa
lignoceluldsica antes de introducir la biomasa lignoceluldsica en el reactor presurizado, preferiblemente se separa
menos del 10% en peso de los xilanos de la biomasa lignoceluldsica antes de introducir la biomasa lignoceluldsica
en el reactor presurizado, y mas preferiblemente se separa menos del 5% en peso de los xilanos de la biomasa
lignocelulésica antes de introducir la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado, y lo mas preferiblemente no
se separa ninguna cantidad de xilanos de la biomasa lignocelulésica antes de introducir la biomasa lignoceluldsica
en el reactor presurizado.

Aunqgue es opcional una etapa de separacion de xilanos, es preferible que los xilanos no se separen de la biomasa
lignocelulésica antes de introducir la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado para eliminar el coste y la
complejidad del equipo asociado a esa etapa de separacion. Si hay una etapa opcional de separacion de xilanos
antes de introducir la biomasa lignoceluldsica en el reactor presurizado, es preferible mantener las condiciones de
funcionamiento de la etapa de separacion de xilanos, de forma que se extrae menos del 15% en peso de los xilanos
de la biomasa lignocelulosica antes de introducir la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado,
preferiblemente se extrae menos del 10% en peso de los xilanos de la biomasa lignocelulésica antes de introducir la
biomasa lignoceluldsica en el reactor presurizado, y mas preferiblemente se extrae menos del 5% en peso de los
xilanos de la biomasa lignocelulésica antes de introducir la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado, y lo
mas preferiblemente no se extrae ninguna cantidad de xilanos de la biomasa lignoceluldsica antes de introducir la
biomasa lignoceluldsica en el reactor presurizado.

También se ha descubierto en una realizaciéon que la biomasa lignoceluldsica se puede introducir en el reactor
presurizado en forma de una corriente de alimentacion de biomasa lignocelulésica que comprende la biomasa
lignoceluldsica y aire, en la que el aire es el gas. Este aire puede estar atrapado en la biomasa y nunca eliminarlo
antes de entrar en el reactor presurizado, o el aire puede proceder de la aireacion de la biomasa después de haberla
remojado. Se describe una realizaciéon ejemplar de tal etapa de aireacion en la seccién experimental, pero la forma
mas simple es exponer la biomasa al aire o la atmdsfera. El tiempo de aireacion es preferiblemente mayor de 10
segundos, mas preferiblemente mayor de 30 segundos, y lo mas preferiblemente mayor de 60 segundos. Aunque no
existe un limite superior para la aireacion, se prefiere que el tiempo de aireacién sea menor de 1 hora. Finalmente, la
etapa de aireacion puede comprender exponer la biomasa remojada a un flujo de aire forzado.

En una realizacion preferida, la biomasa lignocelulésica remojada se somete a una etapa de desaguado antes de
introducirla en el reactor presurizado. El desaguado puede comprender una etapa de drenaje bajo el efecto de la
fuerza de la gravedad para eliminar al menos una porcién del agua o liquido libre, y una etapa de compresion para
eliminar al menos una porcién del liquido empapado en la biomasa lignocelulésica. La etapa de aireacion se lleva a
cabo preferiblemente completamente o parcialmente tras la etapa de compresion, y puede comprender ablandar la
biomasa lignoceluldsica, es decir, ahuecar la biomasa lignocelulésica para reducir la densidad volumétrica con
respecto a la densidad volumétrica al final de la etapa de compresion. El ablandamiento de la biomasa
lignocelulésica comprimida se puede obtener por medio de una accién mecanica, tal como, por ejemplo, un tornillo
de distribucién. Aunque el aire es el gas preferido, el proceso puede comprender ademas introducir un gas adicional
que no es aire en el reactor presurizado. De hecho, en una realizacion, el aire es aire atmosférico en al menos uno
de la biomasa lignocelulosica o el agua, y la biomasa lignocelulésica y el agua no se han sometido a una etapa de
eliminacion del aire antes de introducirlos en el reactor presurizado.

Existen muchas maneras de transportar la biomasa lignocelulésica a través del reactor, y una manera es transportar
mecanicamente la biomasa lignoceluldsica desde una entrada del reactor presurizado hacia una salida del reactor
presurizado. Después de producir la corriente de biomasa lignocelulésica pretratada, la biomasa lignoceluldsica se
expone a al menos un catalizador de hidrdlisis tal como una enzima o metal para hidrolizar al menos una porcion de
los glucanos hasta glucosa. Esta etapa de hidrélisis es muy conocida en la técnica, y cuando se usan enzimas se
denomina hidrdlisis enzimatica.

Después de hidrolizar al menos una porcion de los glucanos hasta glucosa, al menos una porcion de la glucosa se
convierte en un bio-producto. El bio-producto mas conocido normalmente es el bioetanol producido colocando la
glucosa en presencia de una levadura. Esta tecnologia para convertir glucosa en un bio-producto, tal como
bioetanol, es muy conocida. Por ejemplo, el vino y la cerveza se producen convirtiendo la glucosa en etanol. A
menudo para fines industriales, al contrario que para fines de consumo como la cerveza y el vino, el bioetanol se
destila y se purifica.

Se proporciona una descripcion detallada de los procesos de hidrolisis y fermentacion en Handbook on bioethanol:
Production and utilization", Charles E. Wyman, Taylor y Francis, 1996.

Seccion experimental

La biomasa lignocelulésica usada en los experimentos informados fue paja de trigo en bruto con una materia seca
del 90% en peso.
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Se usaron tres sistemas experimentales diferentes para demostrar las ventajas del proceso descrito.
Primer sistema experimental (control)

El primer sistema experimental sometio la biomasa lignocelulésica a un proceso de pretratamiento continuo de dos
etapas, en el que los xilanos se solubilizan en la primera etapa de pretratamiento llevada a cabo en condiciones
suaves en el primer reactor presurizado, después se separo un liquido que comprendié agua y xilanos solubilizados
de la biomasa lignoceluldsica antes de someter a la biomasa lignoceluldsica reducida en xilanos a una segunda
etapa de pretratamiento en condiciones severas en el segundo reactor presurizado, y a una etapa de explosion por
vapor. El primer sistema experimental funcioné en todo el proceso en condiciones presurizadas, por lo que se
impidioé que la biomasa lignocelulésica entrase en contacto con el aire atmosférico a lo largo de todo el proceso, y
concretamente antes de la segunda etapa de pretratamiento en el segundo reactor presurizado, segun la ensefianza
general del documento WO 2009/108773.

El primer reactor presurizado fue un reactor vertical. La biomasa lignoceluldsica se introdujo continuamente desde la
parte superior del primer reactor presurizado y se sometid a una etapa de pretratamiento introduciendo vapor. El
primer reactor presurizado se presurizé mediante vapor. La biomasa lignocelulésica se introdujo en el primer reactor
presurizado a través de un pre-vaporizador, que es un aparato y procedimiento habitual usado en los sistemas de
produccion de pulpa de madera para pre-acondicionar la biomasa lignoceluldsica con vapor y eliminar el aire
atrapado. De ese modo, en el primer reactor presurizado el aire, si lo hubo, estuvo en una cantidad muy limitada. La
primera etapa de pretratamiento se llevo a cabo en condiciones de temperatura suaves (véase la Tabla 2) suficientes
para solubilizar los xilanos de la biomasa lignocelulésica con una degradacion de xilanos limitada. La biomasa
lignoceluldsica se extrajo del fondo del primer reactor presurizado en forma de una suspensiéon espesa con una
materia seca del 5%, y después se hizo fluir en condiciones presurizadas hacia el segundo reactor presurizado.
Entre el primer y el segundo reactor presurizado, se extrajo el liquido libre de la suspension espesa de biomasa
lignocelulésica escurriendo por gravedad en un escurridor inclinado, que funciond en condiciones presurizadas con
vapor a aproximadamente la misma presion y temperatura del primer reactor presurizado. El liquido libre separado
de la biomasa lignocelulésica, que comprendié agua y xilanos solubilizados, se recogié en un tanque. La biomasa
lignocelulésica escurrida y reducida en xilanos se introdujo continuamente en el segundo reactor presurizado, que
fue un reactor cilindrico horizontal, por medio de un alimentador de tornillo para masas compactas, que someti6 a la
biomasa lignocelulosica a fuerzas de cizallamiento y compresién para formar continuamente una masa compacta de
biomasa lignoceluldsica capaz de mantener una diferencia de presién entre el reactor presurizado y la entrada del
alimentador de tornillo para masas compactas, que estaba a aproximadamente la presién del vapor del primer
reactor presurizado. La temperatura de la biomasa lignocelulésica a la entrada del alimentador de tornillo para
masas compactas fue aproximadamente la misma temperatura del primer reactor presurizado, y el contenido de
materia seca fue de alrededor del 15%.

Una porciodn del liquido empapado en la biomasa lignoceluldsica, que comprendia agua y xilanos solubilizados, se
extrajo mediante el alimentador de tornillo para masas compactas y se recogié. El liquido empapado es el liquido
contenido en la biomasa lignocelulésica que necesita una cierta accién mecanica para poder extraerlo, a diferencia
del liquido libre que se extrae por gravedad. En el segundo reactor presurizado, la biomasa lignocelulésica reducida
en xilanos entré con un valor de materia seca de alrededor del 45%, y se pretrato insertando vapor saturado a través
de un grupo de entradas de vapor distribuidas en la superficie lateral del segundo reactor presurizado. El flujo de
vapor se regulé en una proporcion 1:1 con el flujo de biomasa lignoceluldsica que entraba en el reactor, en peso por
hora en seco. La presion del vapor antes de entrar en el reactor, medida en la parte trasera de una entrada de vapor,
fue 21 bares, y la temperatura del vapor correspondiente fue 216 °C. En el segundo reactor presurizado, la biomasa
lignoceluldsica se sometié a condiciones de temperatura mas severas durante un tiempo de permanencia mas corto
que en el primer reactor presurizado (véase la Tabla 2). La biomasa lignoceluldsica se transporté desde la entrada
hasta la salida del segundo reactor horizontal presurizado por medio de un tornillo interno del reactor, y se controlo el
tiempo de permanencia cambiando la velocidad de rotacion del tornillo. El segundo reactor presurizado funcioné a un
factor de relleno de alrededor del 30%, y se midié constantemente la temperatura y la presion del espacio de cabeza
de vapor del reactor. Tras la segunda etapa de pretratamiento en el segundo reactor presurizado, la biomasa
lignoceluldsica se explotd por vapor por medio de un conducto de soplado conectado a la salida del reactor y se
recuperd en un separador ciclénico a una presion de alrededor de 0,5 bares.

Segundo sistema experimental

En el segundo sistema experimental, el sistema de pretratamiento del primer sistema experimental funcion6 para
someter a la biomasa lignocelulésica a una etapa de remojo en agua a una temperatura menor de 100 °C y en
contacto con el aire atmosférico, para incrementar el contenido de humedad de la biomasa lignoceluldsica y extraer
algunos de los componentes no lignoceluldsicos de la biomasa lignoceluldsica. Los componentes no lignoceluldsicos
de la biomasa lignocelulésica comprenden extractivos tales como sales, ceras, y proteinas, y contaminantes
externos de la etapa de recoleccion, tales como tierra, piedras, y restos metalicos. No se extrajeron xilanos en la
etapa de remojo debido a la baja temperatura de remojo. Después, se separé un liquido que comprendia agua y los
componentes no lignocelulésicos extraidos de la biomasa lignocelulésica antes de someter a la biomasa
lignocelulésica remojada a una Unica etapa de pretratamiento en condiciones severas en un reactor presurizado, y a
una etapa de explosion por vapor. El segundo sistema experimental comprende un reactor presurizado, y la biomasa
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lignocelulésica se dejé entrar en contacto con el aire antes de introducirla en el reactor presurizado, que fue el
segundo reactor presurizado del primer sistema experimental.

La biomasa lignoceluldsica se insertd en el primer reactor vertical del primer sistema experimental, que funciond en
condiciones no presurizadas con vapor. En el primer reactor vertical, que de ese modo funcioné como un recipiente
de remojo, la biomasa lignocelulésica se sometid a una etapa de remojo durante un tiempo de remojo de 40 minutos,
a una temperatura menor de 100 °C y 1 bar mediante la inserciéon de vapor. El recipiente de remojo funcioné a un
factor de llenado de alrededor del 30%, y no se sell6 de la atmdsfera externa, y de ese modo hubo aire en la porcion
superior del recipiente de remojo. De ese modo, en el recipiente de remojo se sometié a la biomasa lignoceluldsica a
una exposicion limitada al aire durante la etapa de remojo. La biomasa lignocelulésica se extrajo del fondo del
recipiente de remojo en forma de una suspension espesa con una materia seca del 5%, y después se hizo fluir a la
presion atmosférica al Unico reactor presurizado del segundo sistema experimental. Entre el recipiente de remojo y el
reactor presurizado, se extrajeron los liquidos de remojo libres de la suspension espesa de biomasa lignocelulésica
escurriendo por gravedad en el escurridor inclinado, que también funcion6 en contacto con el aire atmosférico. El
liqguido de remojo libre, que comprendia agua, contaminantes externos y extractivos de la biomasa lignocelul6sica,
se retird del proceso. No se detectaron xilanos en los liquidos extraidos. La biomasa lignoceluldsica sélida escurrida,
junto con el aire atrapado, se insert6 en el reactor presurizado por medio del alimentador de tornillo para masas
compactas, y una porcion del liquido empapado se extrajo en el alimentador de tornillo para masas compactas y se
retird del proceso. La temperatura de la biomasa lignoceluldsica a la entrada del alimentador de tornillo para masas
compactas fue 80 °C, y la materia seca fue alrededor del 15%. El liquido empapado comprende agua, contaminantes
externos y extractivos de la biomasa lignocelulésica, y no comprende xilanos. La biomasa lignocelulésica entré en el
reactor presurizado a un valor de materia seca de alrededor del 45%.

Una porcion del aire atrapado en la biomasa lignoceluldsica, pero no todo, se puede haber extraido mediante el
alimentador de tornillo para masas compactas junto con una porcion del liquido empapado. Concretamente, en un
ensayo preliminar, la densidad de la biomasa lignoceluldsica compacta cercana a la salida del alimentador de tornillo
para masas compactas fue significativamente menor que la densidad de una muestra sumamente densificada
producida por separado comprimiendo la biomasa lignocelulésica empapada.

En el reactor presurizado, la biomasa lignocelulésica empapada se pretraté insertando vapor saturado con el mismo
procedimiento detallado en el primer sistema experimental. Tras la etapa de pretratamiento en el reactor
presurizado, la biomasa lignocelulésica se explotd por vapor por medio de un conducto de soplado, y se recuperé en
el separador ciclénico a una presion de alrededor de 0,5 bares.

En el segundo sistema experimental, la biomasa lignocelulésica solida escurrida se expuso al aire también en el
escurridor inclinado, y hasta que se introdujo en el alimentador de tornillo para masas compactas. La exposicion al
aire, sin embargo, fue limitada, ya que la biomasa lignocelulésica se compacté por medio de la gravedad en el
recipiente de remojo y el escurridor inclinado.

Todo el proceso funcioné continuamente.
Tercer sistema experimental

El tercer sistema experimental comprendio el recipiente de remojo del segundo sistema experimental (es decir, el
primer reactor vertical del primer sistema experimental que funciond a la presién atmosférica en contacto con el aire),
un sistema que funciond al aire atmosférico durante el desagiie y la aireacién de la biomasa lignocelulésica
remojada y el reactor presurizado horizontal descrito en los sistemas experimentales previos. Con respecto al
segundo sistema experimental, el tercer sistema experimental se disefid para incrementar la exposicion de la
biomasa lignoceluldsica al aire tras la etapa de remojo y antes de introducir la biomasa lignocelulésica en el reactor
presurizado, para incrementar asi la cantidad de aire introducida en el reactor presurizado junto con la biomasa
lignoceluldsica.

Primero, la biomasa lignoceluldsica se sometié a una etapa de remojo como se describid en el segundo sistema
experimental. Antes de insertar la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado, se extrajo de manera
secuencial el liquido libre y una porcién del liquido empapado en un proceso de desagie de multiples etapas.
Durante el desaglie, la biomasa lignoceluldsica se sometié a aireacion mediante exposicién al aire atmosférico para
incrementar la cantidad de aire atrapado en la biomasa. Primero, se extrajo el liquido libre escurriendo por gravedad
a través de una superficie horizontal perforada (cinta). Durante esta etapa, no se ejercieron acciones mecanicas
distintas de la gravedad sobre la biomasa lignoceluldsica para evitar cerrar los poros de la biomasa lignoceluldsica.
La biomasa lignoceluldsica se distribuyé por medio de un primer tornillo de distribucién horizontal sobre la superficie
horizontal perforada para escurrir el liquido libre. El tornillo de distribucion horizontal funcioné para igualar la altura
de la biomasa lignocelulésica sin ejercer una compresion significativa, para incrementar la superficie de la biomasa
lignocelulésica expuesta al aire y la cantidad de aire atrapada en la biomasa. Después, se extrajo una porcion del
liqguido empapado de la biomasa lignocelulésica mediante compresion en un filiro prensa de cinta. Tras la etapa de
compresion, la biomasa lignoceluldsica se distribuyd sobre una superficie horizontal y se ahuecéd por medio de un
segundo tornillo de distribucion horizontal, y de ese modo se sometié a una segunda etapa de aireacion. El tiempo
para llevar a cabo el procedimiento de desaglie y de aireacién fue variable, y el tiempo de minimo fue 1 minuto. La
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biomasa lignoceluldsica, con aire atrapado en los poros, se inserté continuamente en el reactor presurizado
horizontal por medio del alimentador de tornillo para masas compactas. La temperatura de la biomasa
lignocelulosica a la entrada del alimentador de tornillo para masas compactas fue 70 °C, y la materia seca fue del
22%. En el alimentador de tornillo para masas compactas, se extrajo una porcion adicional de liquido empapado y la
biomasa lignoceluldsica entrd en el reactor presurizado a un valor de materia seca de alrededor del 45%.

Como en el segundo sistema experimental, en un ensayo preliminar, la densidad de la biomasa lignocelulésica
compacta cercana a la salida del alimentador de tornillo para masas compactas fue significativamente menor que la
densidad de una muestra sumamente densificada producida por separado comprimiendo la biomasa lignocelulésica
empapada. De ese modo, una porcion del aire atrapado en la biomasa lignocelulésica, pero no todo, se puede haber
eliminado mediante el alimentador de tornillo para masas compactas.

En el reactor presurizado, la biomasa lignoceluldsica empapada se pretraté insertando vapor saturado con el mismo
procedimiento detallado en el primer y segundo sistema experimental. Tras la etapa de pretratamiento en el reactor
presurizado, la biomasa lignocelulésica se explotd por vapor por medio de un conducto de soplado, y se recuperé en
el separador ciclénico a una presion de alrededor de 0,5 bares.

Comparacion de los tres sistemas experimentales y procesos relacionados

Los diferentes sistemas experimentales funcionaron continuamente en diferentes ensayos, con tiempos de ensayo
de hasta 3 dias. Después de una fase transitoria inicial, que fue diferente para cada sistema experimental, se
alcanzo un estado estacionario.

El primer sistema experimental no pudo funcionar durante un tiempo de ensayo largo, al detenerse con frecuencia
después de pocas horas de funcionamiento debido al atasco de la biomasa lignocelulésica en las secciones
presurizadas entre el primer y el segundo reactor presurizado. El segundo y tercer sistema experimental no
presentaron problemas de atascos.

La temperatura del espacio de cabeza de vapor y el tiempo de permanencia, medidos en condiciones estacionarias,
se usaron para calcular el factor de severidad, RO, de los procesos del segundo y tercer sistema experimental segun
la férmula bien conocida:

Log(RO) = Log[t*exp[T-100/14,75]],
en la que t es el tiempo de permanencia en minutos y T es la temperatura del espacio de cabeza de vapor.

En el caso del primer sistema experimental, el factor de severidad también incluyd la primera etapa de
pretratamiento, teniendo en cuenta el tiempo de permanencia correspondiente y la temperatura en el primer reactor
presurizado.

Como se discutié con detalle previamente, el factor de severidad del proceso es una estimacion de primer orden del
factor de severidad experimentado por la biomasa lignoceluldsica.

Los diferentes procesos se estudiaron desde el punto de vista de la recuperacion de xilanos y la accesibilidad de
glucanos.

La recuperacion de xilanos es la proporcion en porcentaje de la cantidad total de equivalentes de xilosa de la
biomasa lignocelulosica pretratada y la cantidad de equivalentes de xilosa presente en la biomasa lignoceluldsica en
un punto de referencia especificado del proceso. El valor complementario al 100% de la recuperacion de xilosa
representa, por lo tanto, la cantidad total de xilanos degradados hasta productos de degradacion como consecuencia
del proceso de pretratamiento.

Las composiciones de la biomasa lignocelulésica y la biomasa lignocelulésica pretratada, desde el punto de vista del
contenido de humedad, glucosa, xilosa, celobiosa, xilobiosa, xilo-oligémeros, gluco-oligémeros, glucanos insolubles
y xilanos insolubles, se midieron segun los métodos del NREL, NREL/TP 510 42618, NREL/TP 510 42623, NREL/TP
510 42621, NREL/TP 510 42620. Todas las corrientes producidas en los diferentes sistemas experimentales se
tuvieron en cuenta en el equilibrio de masas. Todos los carbohidratos diferentes de xilosa monomérica se
convirtieron en equivalentes de xilosa teniendo en cuenta los pesos moleculares correspondientes. En los tres
sistemas experimentales, el punto de referencia fue inmediatamente antes de la entrada en el proceso global, es
decir, la recuperacion de xilanos se calculd respecto de la biomasa lignoceluldsica que entré en el proceso.

La accesibilidad de los glucanos se define como la cantidad en porcentaje de glucanos solubles totales al final de
una hidrdlisis enzimatica de referencia (que incluyen, por tanto, los monémeros y oligémeros solubles) con respecto
a la cantidad de glucanos totales en la biomasa lignocelulésica pretratada, cuando la hidrdlisis enzimatica de
referencia se lleva a cabo con un exceso establecido de enzimas durante un tiempo establecido. Todos los
carbohidratos diferentes de glucosa monomérica se convirtieron en equivalentes de glucosa teniendo en cuenta los
pesos moleculares correspondientes. La accesibilidad de los glucanos representa el porcentaje maximo de glucanos
que se puede recuperar en forma soluble en un proceso de hidrdlisis de la biomasa lignocelulésica pretratada.
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La accesibilidad de los glucanos se determind segun el siguiente procedimiento.

El material pretratado se mezcld con agua en un volumen de 1500 ml para obtener una mezcla que tuvo un 7,5% de
contenido de materia seca, y la mezcla se inserté en un reactor enzimatico, el pH se ajusté a 5,2 y la temperatura se
ajustd a 50 °C. Se afiadié un coctel de enzimas (CTec3EU de Novozymes), que correspondié a una concentracion
de 12 g de disolucion de cdctel por 100 gramos de sélido contenido en la mezcla. La hidrélisis enzimatica se llevo a
cabo durante 48 horas con agitacion. El contenido de glucanos, glucosa y gluco-oligémeros de la mezcla se midié
mediante analisis de HPLC estandar.

La Tabla 2 presenta los parametros de funcionamiento en el estado estacionario y los factores de severidad
correspondientes de ensayos de procesos ejemplares de los tres grupos experimentales, y el rendimiento del
proceso global desde el punto de vista de la recuperacion de xilanos y la accesibilidad de glucanos.

Respecto de la primera etapa de pretratamiento/etapa de remojo de los sistemas experimentales, también se
informa la cantidad en porcentaje de xilanos solubilizados en las corrientes liquidas separadas de la biomasa
lignoceluldsica. Se observa que la etapa de remojo del segundo y tercer sistema experimental no separa los xilanos,
mientras en el primer sistema experimental se separan algunos xilanos de la biomasa lignocelulésica, dependiendo
de la severidad de la primera etapa de pretratamiento.

Respecto de la segunda etapa de pretratamiento/Unica etapa de pretratamiento de los sistemas experimentales,
también se informa la presién que se mediria si solamente hubiera vapor puro en el espacio de cabeza de vapor.
Delta P representa la presion adicional que se mide en el espacio de cabeza de vapor, con respecto al caso de
vapor puro. En los dos ensayos del primer sistema experimental (segunda etapa de pretratamiento), la presion
medida corresponde a la presion del vapor puro a la temperatura medida, y de ese modo solamente hay vapor en el
espacio de cabeza de vapor del segundo reactor presurizado del primer sistema experimental.

El primer ensayo del primer sistema experimental, en el que la primera etapa de pretratamiento se llevé a cabo a una
temperatura mayor que en el segundo ensayo, muestra una elevada recuperacion de xilanos del 87%. Se extrajo
una cantidad mayor de xilanos en la primera etapa de pretratamiento, y la cantidad baja de xilanos restantes en la
biomasa lignocelulésica se sometié a degradacion en la segunda etapa de pretratamiento, debido también a la
temperatura inferior en la segunda etapa de pretratamiento. Desafortunadamente, debido a esta temperatura baja, la
accesibilidad de los glucanos fue solamente del 83%, ya que la baja presion del vapor presente en el segundo
reactor presurizado no fue eficaz en la explosidon por vapor. La temperatura elevada en la segunda etapa de
pretratamiento incrementa la accesibilidad de los glucanos, pero disminuye la recuperacion de xilanos total debido a
una cantidad mayor de xilanos restantes degradados a esta mayor temperatura.

El segundo ensayo del primer sistema experimental, en el que la primera etapa de pretratamiento se llevé a cabo a
una temperatura bastante baja, muestra una baja recuperacion de xilanos del 64%. Como no se extrajo una cantidad
significativa de xilanos, se degradaron en la segunda etapa de pretratamiento llevada a cabo a una temperatura
elevada, que correspondié a la temperatura del vapor a la presién medida del espacio de cabeza de vapor. La
accesibilidad de los glucanos fue del 88%, indicativa de una explosion por vapor eficaz.

En el segundo y tercer sistema experimental, la presiéon medida del espacio de cabeza de vapor superd
significativamente la presion del vapor puro a la temperatura medida del espacio de cabeza, lo que indicd que se
introdujo aire atrapado en el reactor presurizado, y la biomasa lignocelulésica proporcioné una contribucién adicional
a la presion total presente en el espacio de cabeza de vapor. Se observa que la presion adicional es de alrededor de
2 bares en el segundo sistema experimental, y supera 6 bares en el tercer sistema experimental, lo que corresponde
a una mayor aireacion en este Ultimo caso. La cantidad de aire presente en el espacio de cabeza de vapor se puede
calcular por medio de la ley de Dalton de las presiones parciales. Sin embargo, también en el caso del segundo
sistema experimental, fue posible conseguir una recuperacion de xilanos del 71% y una accesibilidad de glucanos
elevada del 87% sin separar los xilanos de la biomasa lignocelulésica. La recuperacion de xilanos fue limitada por la
temperatura elevada de 206 °C de la segunda etapa de pretratamiento, que fue necesaria para alcanzar una presion
de 19 bares. En el caso del tercer sistema experimental, fue posible hacer funcionar la segunda etapa de
pretratamiento a una temperatura baja de 196 °C, que dio como resultado una recuperacion de xilanos muy elevada
del 87% y una accesibilidad de glucanos elevada del 85%, gracias a la importante contribucion del aire atrapado a la
presion total del reactor.

Los experimentos muestran que en el segundo y tercer sistema experimental la temperatura y la presion del reactor
estan desacopladas de las condiciones de equilibrio del vapor, y es posible funcionar a temperatura baja, tal como
es necesario para evitar una degradacion de xilanos significativa, y a presion elevada, tal como es necesario para
alcanzar una accesibilidad de glucanos elevada, sin la complejidad y los costes de un pretratamiento de dos
etapas/dos reactores con la pre-extraccién de hemicelulosa en un recipiente presurizado.

Tabla 2. Parametros de proceso y resultados de los ensayos de procesos ejemplares de los tres sistemas
experimentales
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Primer sistema
experimental

Primer sistema
experimental

Segundo sistema

Tercer sistema

(primer ensayo) (segundo ensayo) experimental experimental
presion (barg) 2,8 1,8 0 0
tem‘(’?é?t“ra 142 131 94 96
Primera etapa de
pretratamiento/ Tiempo 60 60 40 40
etapa de remojo (minutos)
Xilanos
separados (% 15% 3% 0% 0%
en masa)
presion (barg) 13,5 18,1 19 19,9
tem‘(’?g;‘t“ra 197 210 206 196
Segunda etapa de Tiempo
pretratamiento/ (minutos) 45 7.5 / 7.5
etapa de _
pretratamiento Presion del
simple vapor puro a la 13,6 18,1 16,6 13,3
temperatura
medida (barg)
Delta presion 0 0 24 6.6
(bares) ’ ’
Factor de
severidad 3.6 41 4.0 3.7
Proceso de recuperacion o o o o
pretratamiento total de xilanos 87% 64% 1% 87%
accesibilidad 83% 88% 87% 85%

de glucanos
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para la produccion de un bio-producto a partir de una biomasa lignocelulésica compuesta de
una cantidad total de xilanos, una cantidad total de glucanos, una cantidad total de lignina, y agua, en el que el
proceso comprende las etapas de:

a. introducir la biomasa lignoceluldsica, una cantidad total de gas, y vapor en un reactor presurizado de
un conjunto de reactor presurizado que funciona de manera continua en condiciones que permiten
tener un espacio de cabeza de vapor en el reactor presurizado, en el que una porcién del vapor se
condensa sobre la biomasa lignoceluldsica dentro del reactor presurizado;

b. mantener la biomasa lignocelulésica en el reactor presurizado a una presion de la biomasa
lignoceluldsica mayor de 10 bares durante un tiempo de permanencia de 0,5 minutos a 120 minutos, a
una temperatura del espacio de cabeza de vapor en un intervalo de 130 °C a 230 °C, en el que la
presion de la biomasa lignocelulésica es al menos 1 bar mayor que una presion de equilibrio del vapor
puro a la temperatura del espacio de cabeza de vapor;

c. refinar la biomasa lignocelulésica liberando rapidamente la presion de la biomasa lignocelulosica
mientras se descarga la biomasa lignocelulésica del conjunto de reactor presurizado para crear una
biomasa lignoceluldsica pretratada;

d.  hidrolizar al menos una porcién de los glucanos hasta una cantidad de glucosa; y
e. convertir al menos una porcion de la cantidad de glucosa en el bio-producto.

2. El proceso de la reivindicacion 1, en el que la biomasa lignocelulésica comprende ademas un aire atrapado,
y al menos una porcién del gas es el aire atrapado introducido en el reactor presurizado como parte de la biomasa
lignoceluldsica.

3. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 2, en el que el proceso comprende ademas una etapa
de separacion de xilanos, en el que se separa menos del 15% de la cantidad total de xilanos de la biomasa
lignocelulésica antes de la introduccion en el reactor presurizado.

4. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 2, en el que el proceso no comprende una etapa de
separacion de xilanos antes de la introduccioén en el reactor presurizado.

5. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en el que el proceso comprende ademas una etapa
de remojo, en el que la biomasa lignocelulésica se remoja en un liquido compuesto de agua antes de introducir la
biomasa lignoceluldsica en el reactor presurizado.

6. El proceso de la reivindicaciéon 5, en el que el proceso comprende ademas una etapa de aireacion, en el
que la biomasa lignoceluldsica se airea después de la etapa de remojo exponiendo la biomasa lignocelulésica al
aire.

7. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 6, en el que la biomasa lignoceluldsica se comprime a
una temperatura de compresion en un intervalo de 25 °C a menos de 100 °C antes de introducir la biomasa
lignoceluldsica en el reactor presurizado.

8. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7, en el que el reactor presurizado tiene un volumen de
reactor presurizado y el espacio de cabeza de vapor tiene un volumen de espacio de cabeza de vapor que es entre
un 5% y 80% del volumen del reactor presurizado.

9. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8, en el que la presion de la biomasa lignocelulésica se
selecciona de forma que el vapor de la etapa de refino hace explotar la biomasa lignoceluldsica.

10. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 9, en el que la temperatura del espacio de cabeza de
vapor y el tiempo de permanencia se controlan de forma que se recupera mas del 65% de la cantidad total de
xilanos de la biomasa lignoceluldsica pretratada.

11. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 10, en el que la presion de la biomasa lignocelulésica
se controla de forma que la biomasa lignocelulésica pretratada comprende una cantidad de glucanos accesibles, y la
cantidad de glucanos accesibles de la biomasa lignocelulésica pretratada respecto de la cantidad total de glucanos
de la biomasa lignocelul6sica pretratada es mayor del 80%.
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