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Glosario de términos

Biorrefineria: Las biorrefinerias, al igual que ocurre con las refinerias de petroleo,
consisten en una estructura enfocada hacia la produccion de diversas formas de
energia (entre las que se encuentran los combustibles) y productos quimicos
derivados, de modo que se parte de biomasa (residuos agricolas, agroindustriales,
residuos organicos municipales, etc.) en lugar de petroleo.

Kombucha: El té de kombucha es una infusion fermentada echa con té, azuUcar,
bacterias y levadura. Aunque a veces se lo llama «té de hongos de kombucha», la

kombucha no es un hongo sino una colonia de bacterias y levaduras.

Muséaceas: (nombre cientifico Musacea) son una familia de plantas monocotiledéneas

conocidas por sus frutos (bananas).

Nanocelulosa Bacterial: (NCB) es un biopolimero biocompatible secretado de forma
natural por varias cepas bacterianas que ha recibido mucha atencién en aplicaciones

biomédicas debido a la variedad de caracteristicas Utiles que presenta

Xi



Resumen

Este trabajo trata de determinar un modelo matematico que describa la elaboracién
de una nanocelulosa bacterial (NCB) a partir del residuo del banano empleando la

tecnologia de biorrefineria a través de un biorreactor.

La obtencion de NCB parte de un procedimiento que busca darle a un residuo una
finalidad atil sustituyendo otros materiales que, de otra manera, se habrian
fabricado para cumplir con el fin de producir algo “una valorizacion” a la biomasa
residual del banano (raquis y hoja) que en muchos casos es un desperdicio en las
haciendas de Milagro o es utilizado como abono. Se procesa el raquis y hoja de
banano mediante hidrdélisis enzimatica, donde intervienen etapas como trituracion,
fermentacion, centrifugado, hidrolizado, entre otras. La NCB se la puede utilizar
como materia prima para la fabricacion de papel, cartén o plastico, constituyéndose
en una propuesta ecoldgica y biodegradable que aporte a la bioeconomia circular

de nuestro pais.

El modelo matematico que describe el proceso, emplear un sistema de ecuaciones
de balance de materia de forma diferencial en un sistema de régimen estacionario,
en el cual no existe ni acumulacion ni reaccion por parte de los procesos, dicho
modelo guarda relacion con el diagrama de flujo que caracteriza el proceso y se lo
puede programar en BioSTEAM, que es un software que se emplea en la tecnologia

de biorrefinerias.
Una vez validado e implementado el programa, se determin6 que el proceso de
obtencion de NCB es de bajo costo y tiene un alto potencial de transito a una

produccion a nivel industrial.

Palabras claves: Kombucha, Biorrefineria, Nanocelulosa Bacterial (NCB), Balance

de materia.
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Abstract

This work attempts to determine a mathematical model that describes the
elaboration of a bacterial nanocellulose (NCB) from banana waste using biorefinery

technology through a bioreactor.

The production of NCB is based on a process that seeks to give a waste product a
useful purpose by substituting other materials that would otherwise have been
manufactured in order to produce something "a valorization" of the residual banana
biomass (rachis and leaf), which in many cases is a waste product on the Milagro
farms or is used as fertilizer. Banana rachis and leaves are processed through
enzymatic hydrolysis, which involves stages such as shredding, fermentation,
centrifugation, hydrolyzing, among others. The NCB can be used as raw material
for the manufacture of paper, cardboard or plastic, constituting an ecological and

biodegradable proposal that contributes to the circular bioeconomy of our country.

The mathematical model that describes the process uses a system of material
balance equations in a differential way in a permanent regime system, in which there
is neither accumulation nor reaction on the part of the processes. This model is
related to the flow diagram that characterizes the process and can be programmed

in BIoOSTEAM, which is a software used in biorefinery technology.
Once the program was validated and implemented, it was determined that the
process for obtaining NCB is low cost and has a high potential for transition to

industrial production.

Keywords: Kombucha, Biorefinery, Bacterial NanoCellulose, Matter balance
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CAPITULO 1

Introduccion.

El banano es uno de los cultivos de mayor importancia a nivel mundial en
términos de volumen de produccién y comercio (FAO, 2019). Siendo el cuarto cultivo
alimentario mas importante del mundo, después del arroz, el trigo y el maiz (FAO,
2017; Salazar, 2019). Este sector agricola ha sido un pilar importante para la
economia de América latina desde 1950 hasta la actualidad (FAO, 2004). En el afio
2019, entre Latinoamérica y el Caribe exportaron 15,1 millones de tonelada de
banano, dominando la economia mundial de este alimento (FAOSTAT, 2019). Por
tanto, el banano es de gran importancia para la economia de la region y la seguridad
alimentaria (Acaro Chamba & Cordova Montoya, 2021). Sin embargo, los actuales
sistemas de produccion de alimentos no podran garantizar la seguridad alimentaria en
los préximos afos y, deben reevaluarse y adaptarse a modelos econédmicos mas
sostenibles, basados en los principios de la economia circular (Velasco-Mufioz et al.,
2021; Wadhwa et al., 2015).

Ecuador es el mayor exportador de banano del mundo. Su produccién es
importante para las economias de muchos paises en desarrollo. Los bananos
contribuyen a la seguridad alimentaria. Ecuador con el 35% del mercado mundial,
seguido de Colombia (13%), Costa Rica (13%), Filipinas (11%) y Guatemala (11%). A
nivel mundial, los principales paises importadores son Estados Unidos, Alemania,
Bélgica y Japén (AEBE, 2012a).

En 2020, Ecuador exporto 104 731.409 cajas de bananos, donde la capacidad
estandar fue de 18.14 kg, un 9,92% mas, en comparacion con el afio pasado en el
mismo periodo (Acaro Chamba & Cdérdova Montoya, 2021). En 2011, el volumen de
exportacion de Ecuador represento el 2,5% del PIB total y el 23% de las exportaciones
privadas del pais (AEBE, 2012c). Lo que convierte al banano en el producto de
exportacion numero uno en el sector privado del pais y uno de los principales
contribuyentes no petroleros al Producto Interno Bruto (PIB) (Altendorf, 2019; FAO,
2020). Sin embargo, durante la cadena de valor del banano se generan residuos los
cuales son poco valorizados y que generan un impacto ambiental (Bessou et al., 2013;
Elbehri et al., 2020; Romero Bonilla et al., 2015).



En este sentido, el sistema de produccion actual del banano genera gran
cantidad de residuos lignocelulésicos, entre los cuales se incluyen el raquis, la hoja,
el pseudotallo y la cascara de banano, ver Figura 1. Esta biomasa residual es poco
valorizada, generando problemas ambientales (Abril Gonzéalez, 2016; Gabhane et al.,
2014; Palacios Bau, 2017; Romero Bonilla et al., 2015). La bioeconomia circular
considera estos residuos como una fuente potencial para la produccion de
biofertilizantes, bioenergia, biomateriales y moléculas de interés industrial (Fiallos-
Cardenas et al., 2021; Goncalves Filho et al., 2013; Linzmeyer et al., 2019; Uchba et
al., 2021). Ademas, el uso de esta biomasa residual para la produccion de distintos
bioproductos puede impulsar el desarrollo de nuevas empresas y cadenas de valor de
base biolégica (Baruah et al., 2018; Cristobal-Sarramian & Atzmuller, 2018; Puglia et
al., 2021). Este enfoque es consistente con los objetivos planteados en la Agenda de
Desarrollo 2030, entre los cuales se incluyen eliminar el uso de energia y recursos
fosiles (D’Amato et al., 2020; Geissdoerfer et al., 2017). Una de las preocupaciones
sobre el calentamiento global y la dependencia excesiva de combustibles fésiles como
el petréleo ha aumentado en la busqueda de otras fuentes de energia menos

agresivas para el medio ambiente.

Figura 1 Partes de la planta de banano

Nota: Tomado de Altendorf, (2019)



En América Latina y el Caribe la bioeconomia circular tiene el potencial para
lograr el desarrollo agricola y rural con un enfoque de sostenibilidad; por ejemplo, (i)
creando nuevas oportunidades para la agricultura, la cual no solo estaria dedicada a
producir banano u otro alimento, sino también biomasa para usos multiples (Wadhwa
et al., 2015); (ii) el desarrollo de nuevas cadenas de valor a partir de la valoracién de
la biomasa residual del banano, por ejemplo para la produccion de bioinsumos
necesarios en la agricultura como biofertilizantes, bioenergia, bioempaques, entre
otros; y (iii) la posibilidad del desarrollo de empresas fundamentadas en los conceptos
de bioeconomia circular, que brinden oportunidades de empleos y de desarrollo
empresarial (Velasco-Mufioz et al., 2021; Wadhwa et al., 2015).

Pero para lograr una transicion de un modelo lineal a un modelo circular,
primero se deben analizar los mecanismos para configurar estos nuevos principios a
la realidad ambiental, social, cultural y econdémica de los paises de la region. En este
sentido, el Andlisis de Ciclo de Vida (ACV), es una metodologia que investiga y evalta
los impactos potenciales sobre el ambiente de un producto o servicio durante todas
las etapas de su existencia (D’Amato et al., 2020; Okoko et al., 2017). Por otro lado,
el Andlisis Técnico-Econdmico (ATE) es un método para evaluar la viabilidad técnica
y econOmica de un proceso, producto o servicio (Ginni et al., 2021; Martinez-Ruano
et al., 2018). Los resultados obtenidos por estas metodologias proporcionan una base
cientifica para la toma de decisiones que permitan promover un modelo bioeconémico

circular sostenible.

Por otro lado, las propiedades Unicas de la nanocelulosa bacteriana (NCB)
como biopolimero y sus potenciales aplicaciones han sido ampliamente reportadas en
la literatura. La explotacion comercial de la NCB se ha limitado en gran medida a dos
segmentos de mercado opuestos (i) el segmento alimentario que suele estar asociado
a grandes volumenes de produccion y bajos margenes de beneficio, por ejemplo, la
"nata de coco”, ampliamente conocida como un producto alimentario obtenido por
meétodos de “fermentacion tradicional’, y (i) en el otro extremo del espectro, las
aplicaciones médicas del NCB incluyen sobre todo su uso como apésitos para heridas.
Se han dedicado muchos esfuerzos de la produccién de NCB mediante la optimizacion
de los procesos previos y posteriores, incluyendo la evaluacion de varias
composiciones de cultivo, sistemas de fermentacion, ingenieria genética y procesos
de modificacién postproducciéon procesos de modificacion posterior a la produccion.
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La literatura cientifica propaga la idea de que la produccién tecnolégica de NCB
es extremadamente costosa. Sin embargo, en base a la busqueda bibliogréafica, no se
ha encontrado informacion sobre los aspectos economicos y financieros de una
produccion tecnolégica avanzada de NCB a partir de la biomasa residual del banano

(raquis y hoja).

Este proyecto analizé el potencial tecno-economico de una biorrefineria a

escala piloto productora de NCB y Kombucha a patrtir de la hoja y raquis de banano.

1.1. Situacion problematica

Las agroindustrias se han dado cuenta lentamente de que la valorizacion de los
residuos de biomasa, ya sea usandolos como materia prima para el desarrollo de
productos de alto valor (Olofsson & Bdrjesson, 2018; Velasco-Muiioz et al., 2021,
Wadhwa et al., 2015) o invirtiendo en procesos de recirculacién que hacen uso de
estos residuos para obtener ingresos a largo plazo (Baruah et al., 2018; Uchoba et al.,
2021), siendo beneficioso desde una perspectiva ambiental, ademas puede ayudar a

minimizar las pérdidas econdémicas o incluso aumentar el valor neto de las empresas.

El tratamiento inadecuado de estos residuos de biomasa tiene un impacto
negativo en el medio ambiente, principalmente generando gases de efecto
invernadero, contaminando las fuentes de agua y causando problemas ecolégicos
(Svanes & Aronsson, 2013). Las tecnologias de biorrefineria surgen como alternativas
adecuadas para mitigar estos impactos, ya que pueden ayudar a reducir el volumen
de residuos, pero también a producir bienes de alto valor a partir de residuos de
biomasa revalorizados con fines de economia circular (Luo et al., 2010; Venkata
Mohan et al., 2016).

La valorizacién de residuos convierte los sustratos poliméricos en productos
atiles, como productos quimicos, materiales y combustibles, a menudo mediante
extraccion, conversion quimica o degradacion. Histéricamente, la utilizacion de
biomasas complejas abrié el camino en la produccion de pulpa y papel, o la produccion
biotecnoldgica de furfural, etanol o acidos organicos de cadena corta desde el siglo
XIX. Sin embargo, no fue hasta la década de 1990 cuando el término “biorrefineria” se

generalizo en la industria, una vez que la biomasa comenzo a utilizarse como fuente
4



de productos de mayor valor (Hingsamer & Jungmeier, 2019; McCormick & Kautto,
2013).

Figura 2 Situacion de la Problematica en las Haciendas.

Fuente: (Autor, 2022)

1.2. Formulacion del Problema.

La planta del banano suele ser cultivado en todo el mundo, principalmente. Esto
es razonable considerando el potencial de produccién de las plantaciones en nuestro
pais. Los ingresos que genera el banano son muy importantes para la economia de
Ecuador, colocandonos en el segundo lugar en paises exportadores de productos.
Hay mas de 82.329 parcelas de tierra dedicadas a este cultivo. Normalmente los
frutos, se utilizan para la comercializacion y el consumo, mientras que otras partes de
la planta, como las hojas, los pseudotallos y el raquis.

El aprovechamiento de los residuos del banano se esta convirtiendo en una
alternativa viable producir este residuo con alto contenido de celulosa y almidon en
los bioplasticos se degradan mas rapidamente cuando se utilizan como Abono
(fertilizante) en el suelo para que pueda reemplazar los plasticos tradicionales que
afectan a la biodiversidad.



Objetivos

2.1. Objetivo general.

Analizar el proceso de cambio de la biomasa residual lignocelulésica del banano
mediante la tecnologia de biorrefineria para obtener el modelo matematico del cambio

gue permita determinar su potencial de beneficio.

2.2. Objetivos especificos.

1. Identificar las variables representativas que intervienen en el proceso
de valorizacién de la biomasa residual.

2. Establecer las interrelaciones que existe entre las variables
representativas que caracterizan el proceso de valorizacion de la
biomasa residual mediante modelacion matematica.

3. Realizar el analisis tecno-econdmico del proceso de valorizaciéon de la
biomasa residual lignoceluldsica del banano basado en la tecnologia de

biorrefineria.

Planteamiento hipotético

La mayoria de los agricultores en el Ecuador por lo general bota el desperdicio
una vez que cosechan el banano Asi que se realiza la siguiente hipotesis toman ese
residuo como materia prima para la elaboracion de la nanocelulosa bacterial para asi
obtener un Bioproducto a partir de su elaboracién.

Se requiere analizar una serie de variables tales como si va a ser factible tomar
esa materia prima para elaboracion el costo de transporte para recaudar dicha materia
prima la cantidad minima que se necesita para encontrar el punto de equilibrio y que
el proyecto sea factible, todo ya es en el sitio de la planta del banano entonces
recolectar las hojas y pseudotallo del banano y se complica un poco lo que nos sucede
con el raquis ya que al momento de empacar el banano todo quedamos entonado
cerca de las piscinas de produccién y empacado del banano Por lo cual facilita la

transportaciéon del raquis



Entonces lo que se intenta demostrar es qué tan factible es utilizar el residuo

del cultivo del banano para usarlo como materia prima

Marco teérico

4.1. Antecedentes de la investigacion (estado del arte).

Las industrias convencionales proporcionan una cantidad significativa de
residuos y productos adicionales, que forman recursos renovables para desarrollar
biorrefinerias integradas en la integracion de la produccién de bioquimicos vy
polimeros, asi como bioenergia. BIOTECNOLOGIA BLANCA desempefia un papel
fundamental en la creacién de mas propensos a combinar el uso de los recursos
renovables con la produccién anual o existente o la produccion existente. Segun el
departamento de energia de los Estados Unidos, “una biorrefineria es una instalacion
que integra la conversién de biomasa, procesos y equipos para producir combustibles,
energia y productos quimicos a partir de biomasa. El concepto de biorrefineria es
analogo a las refinerias de petroleo actuales, que producen multiples combustibles y

productos a partir del petréleo”.

El propdsito del concepto de biorrefineria es el comienzo de la combinacién de
materias primas regenerativas que se manejaran con la combinacion de tecnologia
para lograr una multiplicidad de productos, con sistemas sistematicos disponibles y

estable que sea sostenible en el tiempo.

Uno de los requisitos previo para seleccionar la combinacion de la materia
prima renovable es la baja carga logistica ligada con la produccion y disponibilidad en
las diferentes materias primas a una distancia competitiva entre los costos desde la
ubicacién de la instalacion de la refinacion. Esta es la razon por la que la explotacion
de los flujos de residuos y subproductos existentes en instalaciones industriales
convencionales constituye un escenario atractivo ya que no implica cargas logisticas

significativas.

La velocidad a la que se genera conocimiento  sobre

posibles bioconversiones microbianas es abrumadora. Cualquier flujo de



subproductos industriales que se produzca en cantidades significativas ahora se
considera un recurso valioso en lugar de un flujo de desecho. Estos recursos se
evallan como materias primas de fermentacion para la produccion de diversos
productos intracelulares o extracelulares, como productos quimicos de plataforma (es
decir, productos metabdlicos C2-C6 seleccionados), aceite unicelular y polimeros de
base biologica. Las enzimas y los microorganismos se utilizan para la produccién de
productos finales o productos quimicos intermedios que se utilizan en diversos
sectores industriales. Las posibilidades se han ampliado gracias a los avances
tecnologicos en la utilizaciéon de microorganismos modificados metabolicamente que
producen en exceso sustancias quimicas utiles industrialmente. El objetivo es mejorar
la conversién general, eliminar productos secundarios, reducir costos y finalmente

crear una ruta eficiente y sostenible para la utilizacion de subproductos.

Sin embargo, las fuerzas econémicas que atraen la inversion de capital para la
implementacion industrial de un proceso innovador no son las Unicas fuerzas
aplicadas durante la difusion de nuevas tecnologias en la economia. Esto explica en
parte la lentitud con la que la industria adopta la biotecnologia blanca. La factibilidad
técnica y econdmica son condiciones necesarias (pero no suficientes) para convertir
cualquier invencion en una practica industrial. La ingenieria basica y sélida facilita el
proceso de transformacién de una invencion en innovacion. Dada la plétora de
biotransformaciones disponibles, el objetivo es desarrollar herramientas de ingenieria
para evaluar sus caracteristicas técnicas y econdmicas con suficiente precisién en
escalas de tiempo aceptables. Esto excluye la enumeracién y evaluacién exhaustivas
de todas las rutas disponibles. Esto no es de ninguna manera un desafio reciente. El
problema de la selecciébn de tecnologia se encuentra entre los problemas mas
importantes, mas dificiles y mejor estudiados en la ingenieria de sistemas. La
seleccion de tecnologia es parte del problema de planificacion de capacidad

estratégica a largo plazo.(Bonatsos et al., 2016)

Los métodos cuantitativos, como los métodos de programacion matematica, se
utilizan tradicionalmente en la toma de decisiones relacionadas con la planificacion de
la capacidad, especialmente a nivel tactico y operativo. Sin embargo, es el nivel
estratégico en el que el uso de métodos cuantitativos podria tener un mayor impacto,

ya que las decisiones en este nivel asignan recursos sustanciales de manera
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irreversible. Las razones que dificultan la incorporacion de métodos de programacién
matematica en la planificacién estratégica de bioprocesos son las complejidades del
bioproceso subyacente, la incertidumbre de la demanda del mercado de los productos
potenciales y el alto grado de flexibilidad del mercado requerido tanto en materia prima
como en productos finales. (por ejemplo, se pueden usar numerosas materias primas
para producir la misma molécula objetivo y se pueden usar numerosas moléculas
objetivo para satisfacer la misma necesidad industrial o de mercado) (Bonatsos et al.,
2016).

El objetivo del presente trabajo es proponer una metodologia de programacion
matematica que pueda ser utilizada para ayudar a los tomadores de decisiones a
tomar decisiones relacionadas con la planificacion estratégica (a largo plazo) de la
valorizacion de recursos renovables a través de la biotecnologia blanca. La novedad
del trabajo presentado es que incorpora detalles significativos del disefio un modelo
matematico y ademas se hace uso de un modelo relativamente preciso para la
estimacion del coste de fabricacidon de los bioprocesos alternativos. (Bonatsos et al.,
2016)

La seleccion de las tecnologias mas prometedoras para la valorizacion de los
recursos renovables en el marco de la biorrefineria se basa, por tanto, en un modelo
econdmico relativamente preciso que permite la evaluacion y clasificacion eficiente de
las alternativas. Asi se evita la enumeracion completa y la evaluacion detallada de
bioprocesos alternativos y se pueden aislar rapidamente soluciones prometedoras. Se
lleva a cabo un estudio de caso para probar este concepto. Los recursos utilizados

fueron los residuos del banano.

La metodologia de programaciéon matematica sistematica propuesta se valida
a través de una evaluacion tecno-econémica del escenario de mezcla tecnolégica mas

prometedor.



4.2. Bases teoricas.

Entre las potenciales biorrefinerias industriales que emplean como materia
prima la lignocelulosa, se encuentran: banano, paja, cafia, hierba, madera, papel,
residuos, entre otras, asi como sobre el futuro de base biologica en el mercado de
productos (Reith, et al., 2009).

Los materiales de lignocelulosa consisten en tres fracciones quimicos primarios
o precursores de: a) Hemicelulosa/ poliosas, un azucar-polimero de pentosas
predominantemente; b) celulosa, un polimero de glucosa; y c) la lignina, un polimero

de fenoles.

Segun Sociales & Pe, (2020) la Ecuacion general de la conversion de la materia

prima lignocelul6sica, es la siguiente:

Lignocellulose + H20 — Lignin + Cellulose + Hemicellulose
Hemicellulose + H20 — Xylose
Xylose(CsH100s) + acid Catalyst — Furfural (CsH402) + 3H20
Cellulose(CsH100s) + H20 — Glucose (CeH1206)

Cabe hacer notar, que obviamente no hay enzimas naturales para dividir la
lignina, formado naturalmente en mondmeros basicos, por lo que no resulta facil como
si es posible para los hidratos de carbono o proteinas poliméricas, también formados
naturalmente. Un proceso que resulta atractivo para el nylon proceso de la biomasa,
es la ya mencionada hidrélisis de la celulosa a glucosa y la produccién de etanol, tal

como me muestra en la llustracion |.(Sociales & Pe, 2020).
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Figura 3 Biorrefineria a partir de residuos lignocelulésicos.

Biorrefineria de materias primas ligno-celuldsicas [LCF-Biorrefineria]

LC-Feedstock (LCF)
Por ejemplo, cereales (paja, cafia); biomasa lignoceluldsica
(por ejemplo, caia, cafiaveral); biomasa forestal (sotobosque,
madera); papel y residuos sélidos municipales celulésicos
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Ciertas levaduras dan una desproporcion de la glucosa-molécula durante su
generacion de etanol a la glucosa, que practicamente desplaza su capacidad de
reduccion entero en el etanol y hace que sea obtenible en 90% de rendimiento (w/w;
con respecto al volumen de negocios). En particular, furfural e hidroximetilfurfural son
productos interesantes. Furfural, es el material de partida para la produccion de Nylon
6,6 y Nylon 6. La ultima de estas plantas de produccion se cerré en 1961 en los
EE.UU., debido a razones econdmicas (la baja de los premios artificial de petréleo).
Sin embargo, el mercado de Nylon 6 es enorme. No obstante, todavia hay algunas
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partes no satisfactorias dentro de la biorrefineria, como la utilizacién de la lignina como
combustible, adhesivo o aglutinante, debido a que la estructura de la lignina contiene
cantidades considerables de hidrocarburos mono-aromatico, que, si se aisla de una
manera econdmicamente eficiente, podria afiadir un aumento de valor significativo a

los procesos primarios (Sociales & Pe, 2020).

La biorrefineria de residuos de cultivos.-

Existen varios productos como materias primas para la biorrefineria de residuos
de cultivos de naturaleza hiumeda, como son los cereales, tales como centeno, trigo,
cebada, asi como maiz. El primer paso, es la separacion mecéanica en el maiz y paja,
gue se obtienen en casi la misma cantidad. La paja, representa una materia primay
puede ademas ser procesada en un régimen de Biorrefineria. Por un lado, existe la
posibilidad de separacién en celulosa, hemicelulosa, lignina y su posterior conversion
dentro de las lineas de productos separados que se muestran en la biorrefineria.
Ademas, por otro, la paja es un material de partida para la produccién de gas de
sintesis a través de tecnologias de pirdlisis. El gas de sintesis, es el material basico
para la sintesis de combustibles y metanol. De igual manera, el maiz puede ser
convertido en almidén o directamente utilizado después de la molienda a comida,
como se observa en la Figura 4 El procesamiento adicional puede llevarse a cabo en
cuatro direcciones: a) Fraccionamiento, b) plastificacion, ¢) modificacién quimica, o d)
la conversién biotecnoldgica a través de la glucosa. La comida, puede ser tratada y
terminada por extrusion en aglutinantes, adhesivos y de relleno.

El almidon, se puede acabar por medio de plastificacion (co- y mezclar
polimerizacién, la composicion con otros polimeros); modificacion quimica
(eterificacién en carboxi-metil almidén; division de aminacién reductora en etileno
diamina; esterificacion y re-esterificacion en ésteres de acidos grasos a través de
almidon acético, la divisibn hidrogenante en sorbitol, etilenglicol, propilenglicol,
glicerina); y, la conversion biotecnolégica a poli-3- hidroxibutirico. (Sociales & Pe,
2020)

De igual manera, Kaparaju, et al. (2009), investigd dentro de un marco de

biorrefineria, la produccién de bioetanol, biohidrogeno y biogas a partir de paja de
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trigo. Inicialmente, esta ultima se liber6 hidrotermalmente a una fraccion de fibra rica

en celulosa y una fraccion liquida rica en hemicelulosa (hidrolizado).

La hidrdlisis enzimatica y la fermentacion subsiguiente de celulosa produjeron
0,41 g-etanol / g-glucosa, mientras que la fermentacion oscura del hidrolizado produjo
178,0 ml-H2 / g-azlcares. (Sociales & Pe, 2020)

Los efluentes de los procesos de bioetanol y biohidrégeno se utilizaron ademas
para producir metano con rendimientos de 0.324 y 0.381 m3kg de sélidos volatiles
(VS) agregados, respectivamente. Ademas, Kaparaju, et al. (2009) mostro que el uso
de paja de trigo para la produccién de biogas o la produccién de mdultiples
combustibles eran los procesos energéticamente mas eficientes en comparacion con
la producciéon de monocombustibles como el bioetanol cuando se fermentan azlcares
C6 solos. (Sociales & Pe, 2020)

Por lo tanto, la produccion de multiples biocombustibles a partir de paja de trigo
puede aumentar la eficiencia de material y energia, asi como presumiblemente puede

ser un proceso mas econémico para la utilizacion de biomasa.

La biorrefineria verde.-

Las biorrefinerias verdes, son también sistemas de multiproductos, en las
cuales es necesario verificar sus cortes, fracciones y productos, de acuerdo con la
fisiologia del material vegetal correspondiente, es decir, el mantenimiento y la
utilizacién de la diversidad de sintesis obtenidos por naturaleza, como se muestra en
la llustracion 1. En ese sentido, la biomasa verde comprende: (Sociales & Pe, 2020)

La hierba de cultivo de pastos permanentes, campos de cierre, reservas
naturales o de cultivos verdes, tales como alfalfa, trébol, cereales inmaduros de cultivo

extensivo de la tierra, entre otros.(Sociales & Pe, 2020).
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Figura 4 Biorrefineria Verde
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(2003).
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Asi, las plantas verdes representan una fabrica quimica Nrorar—y—prarmoa—oc

alimentos. La tecnologia de fraccionamiento humedo cuidado, se utiliza como primera

etapa (refineria primaria), para aislar el contenido de sustancias en su forma natural.

Por lo tanto, los productos de cultivo verde (o bienes de residuos organicos humedos)

se separan en una torta rica en fibra de prensa y un jugo verde rico en nutrientes. Al

lado de la celulosa y el almidon, la torta de prensa contiene colorantes valiosos y

pigmentos, farmacos brutos y otros compuestos organicos.

El jugo verde contiene proteinas, aminoacidos libres, acidos organicos,

colorantes, enzimas, hormonas, otras sustancias organicas y minerales. En particular,

la aplicacion de los métodos de biotecnologia esta predestinado para las
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conversiones, debido a que el agua de la planta al mismo tiempo se puede utilizar

para otros tratamientos.

Ademas, por el compuesto de lignina-celulosa no son fuertes como en los
materiales de lignocelulosa de materia prima. A partir de jugo verde, el foco principal
se dirige a productos tales como &cido lactico y derivados correspondientes, los
aminoacidos, etanol, y las proteinas. La torta de prensa, puede ser utilizado para la
produccion de granulos de pienso verdes, como materia prima para la produccion de
productos quimicos, tales como acido levulinico, asi como para la conversion a gas
de sintesis e hidrocarburos (biocombustibles sintéticos). Los residuos de conversion
sustancial son apropiados para la produccion de biogas, combinadas con la

generacion de calor y electricidad.

Las consideraciones para el andlisis de riesgo para una biorrefineria, una de
las principales barreras econdmicas para el desarrollo de la “biorrefineria
lignoceluldsica” es la resistencia de la matriz lignoceluldsica a su degradacion. La
investigacién en este campo es muy amplia y diversa, asi como se genera con rapidez,
pero suele centrarse en aspectos particulares, aunque diversos autores postulan
esquemas mas o menos complejos para fraccionamientos por etapas de distintos tipos

de biomasa, como Gonzalez, et al. (2014).

Cuando se trata la teméatica de la biorrefineria existen varios elementos que
deben considerarse y que guardan una estrecha relacion con las oportunidades de
integracion de procesos que pueden identificarse en cualquier caso de estudio. Estos
elementos se muestran a continuacion en la Figura 6, en la cual se resumen de forma
esquematica las posibilidades de una biorrefineria. En este sentido, los elementos son
los siguientes: a) Biomasa como materia prima: Puede ser diversa la materia prima
empleada, entre las que se encuentran biomasa forestal, residuos agricolas y
organicos, flujos de residuos agricolas como algas, plantas lignocelulésicas, arboles
de madera blanda y dura. b) Procesos de conversion: El proceso de conversion de la
biomasa a producto final, involucra varios pasos y tecnologias que hacen de la

biorrefineria a gran escala una industria en si misma.
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Como ejemplos se pueden citar la gasificacion, fermentacion, hidrolisis,
evaporacion, destilacion, catélisis, pirolisis, torrefaccion y secado. Esto significa que
el disefilo y optimizacion de una biorrefineria tiene un alto impacto en las
caracteristicas energéticas y por ende en las oportunidades para la integracion de
procesos. ¢) Producto final: Como se explicé anteriormente, existe una gran variedad
de productos que pueden obtenerse en una biorrefineria. Algunos son nuevos

productos para los cuales el mercado futuro es aun desconocido.

A su vez, pueden obtenerse productos en grandes cantidades o en pequefa
escala (productos de alto valor agregado o productos quimicos especiales). Ejemplos
de productos que se obtienen en grandes cantidades son el metanol, hidrégeno,

etanol, furfural, fibras de carbon, polietileno, electricidad y calor.(Sociales & Pe, 2020).

Figura 5 Esquema de Biorrefineria que produce azucar, etanol, electricidad y
otros productos a partir de la biomasa.
Fuente: Gordis, et. Al (2004)
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La seleccion de la materia prima, asi como el proceso de conversion y los
productos finales tampoco pueden ser evaluados de forma separada. Estos tres
elementos deben ser estudiados de conjunto (Gonzalez, et al. 2014). Algunas
alimentaciones son sostenibles solo para algunos productos, y algunas tecnologias y
procesos de conversién pueden ser usados solo o preferiblemente para algunos tipos
de alimentaciones y/o productos finales. Todos los esquemas de biorrefineria que
resulten interesantes, deben ser evaluados en términos de oportunidades y
posibilidades de integracion, con el fin de mejorar las caracteristicas energéticas en

ésta.

De experiencias de estudios de integracion realizados se ha comprobado que
su aplicacion en biorrefinerias, donde los procesos que la componen no han sido
integrados, pueden convertirse en métodos con mayores aptitudes para la integracion,
gue un proceso que ya haya sido integrado previamente de forma individual. Lo
anterior significa que, si una industria en un futuro cercano tiene posibilidades de
convertirse en una biorrefineria, cualquier medida o plan de ahorro de energia debe
ser pospuesta o0 cuidadosamente evaluada, puesto que podrian perderse las
posibilidades de una buena integraciéon en el complejo total. Es importante resaltar
que en muchos casos en este tipo de estudio, las restricciones practicas pueden
complejizar las soluciones, pero no pueden perderse de vista los objetivos de la
integracion de una Biorrefineria que muchas veces dependen de los resultados que
se presentan en situaciones de intercambio de calor y niveles de temperatura, asi
como, finalmente verificar si un proceso es eficiente desde el punto de vista energético
(Gordis, et al., 2014)(Sociales & Pe, 2020)

Aqui se requerira un enfoque mas matematico y riguroso. Se desarrollaran
expresiones generalizadas para la ecuacién de balance de materia y se utilizaran
estas expresiones a fin de resolver problemas de complejidad creciente. En una
seccion optativa se estructuraran modelos lineales de diagramas de flujo de proceso
en estado estacionario y se ilustrara como utilizar las técnicas de algebra lineal en la

evaluacion de estos diagramas de flujo.

He aqui algunas de las preguntas que se abordaran en este capitulo:
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+ ; Como se relaciona la ecuacion de balance de materia con la ley de conservacion
de la masa?
» ;,COomo manejar los elementos transitorios en la ecuacion de balance de materia?
* ¢ Qué hacer cuando hay reacciones multiples que ocurren simultdneamente?
+ s, Cuales son las especificaciones utiles para el desempeiio del sistema?
+ ;,Como desarrollar un sistema bien definido de ecuaciones lineales independientes
gue describan un diagrama de flujo de proceso?

La sintesis del proceso quimico es evolutiva. Se comienza con los conceptos
fundamentales, como se realizé en el capitulo 1, con las preguntas:

¢, Qué producto se desea fabricar?

¢, Qué materias primas estan disponibles?

¢, Qué reacciones quimicas son factibles?

Después se da paso a los diagramas simples de flujo de bloques. Se identifican
las unidades clave de proceso requeridas y se estudia cdmo conectarlas. Se hacen
aproximaciones simplificadoras, se realizan con rapidez los céalculos de flujo de

proceso y se efectlian valoraciones preliminares de los arreglos alternativos.

Una vez que se ha esquematizado un (o algunos) diagrama preliminar de flujo
de bloques, se analizan con mayor profundidad los detalles. En esta fase de recorrido
por la sintesis del proceso, se continda el trabajo con diagramas de flujo de bloques.
En este capitulo se incluyen especificaciones mas realistas de la composicion de la
corriente y del desempefio del sistema. Se consideran procesos que cambian con el
tiempo y se desarrollan métodos que permiten examinar cdmo podria cambiar el
desemperio global de un proceso al cambiar las variables o las especificaciones del

proceso especifico.

Generalmente se plantea la ecuacion de balance de materia como:

Entrada -salida + generacion -consumo =acumulacion

Se aprendio la importancia de elegir con claridad un sistema, para identificar
los componentes y definir las variables de las corrientes y del sistema. En esta seccion
se revisaran estos conceptos con tres metas en mente:

Reiterar la importancia de dominar estos conceptos,
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Desarrollar expresiones mas completas y rigurosas de la ecuacion de balance
de materia, y
llustrar la utilizacion de la ecuacion de balance de materia en la resolucién de

problemas de flujo de proceso mas desafiantes.

Conservaciéon de lamasay la ecuaciéon de balance de materia.

Es necesario recordar en primer lugar el significado de la palabra sistema. Un
sistema es tridimensional: tiene un limite bien definido, o un area superficial que
encierra un volumen. Si la materia entra y sale del sistema, lo hace cruzando el limite

o frontera del sistema. Dentro del sistema pueden ocurrir cambios fisicos y quimicos.

La ley de conservacion de la masa: la masa no se crea ni se destruye. Se
aplicard la ley al sistema ilustrado en la figura 3. El sistema contiene una mezcla del
compuesto A (de masa molar MA) y del compuesto B (de masa molar MB). Las masas
de Ay B se denotan dentro del sistema como masis Yy mssis, respectivamente. Si la

masa total en el sistema es msis, entonces,

Mis = My 5is + Mp gis (1)

La corriente 1 fluye hacia dentro del sistema y la corriente 2 fluye hacia fuera,
con los compuestos A y B en ambas corrientes. Se denotara la velocidad de flujo de
la masa total de las corrientes 1y 2 como m, y m,, respectivamente, donde se utilizara
la convencion de que el punto distingue una velocidad (ejemplo: masa/tiempo) de una
cantidad (ejemplo: masa). Entonces m,, ,mp, , m,, y mg,denotan las velocidades de

flujo de masa de los compuestos Ay B en las corrientes 1y 2,y
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Figura 6 Un sistema que contiene materia través de corrientes de entradas y
salidas.

Limite del sistema

Corriente 1 .ﬁ \‘

Corriente 2
m oAy Mg sis m’ g0
m' gy MR sis ' gy
my = Myy +Mpy (2)
My = My + Mpy 3)

Sim, y m, son constantes, entonces sobre un intervalo de tiempo At, la masa
total que entra en el sistema es ni; Aty la masa que sale del sistema es m, At. Si la
masa que entra en el sistema sobre este intervalo de tiempo es diferente a la masa
que sale del sistema, entonces, por la ley de conservacion de la masa, la masa del
sistema debe cambiar. Se utilizard Amg,; para denotar el cambio en la masa dentro del

sistema sobre el intervalo de tiempo At:
Am'SlS = mlAt - Tflz At (4)

Si ahora se dividen ambos lados entre At y tomamos el limite como A t—0, se
obtiene,

dmsis - —m (5)
dt 1 2

La ecuacion (5) es una reafirmacion de la ley de conservacion de la masa como
se aplicé al sistema en la figura 3. Si est4 en régimen estacionario, la masa en el

sistema no cambia; por consiguiente,
dmgis

ke 0y m,; = m, en régimen estacionario.

d (mA,sis + mB,sis)
dt

(6)

= (Mmyy + mpy) — (Myp + mpy)
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¢, Deberia dividirse la ecuacion (6) en dos ecuaciones, una ecuacion que incluya
sélo los términos referentes al compuesto A y la otra que incluya solo los términos del
compuesto B? jNo! ¢Por qué no? Porque la ley de conservacion de la masa aplica a

la masa total, no sélo a la masa del compuesto A (o sélo al compuesto B).

En particular, se supone que los compuestos A y B participan en una reaccion
quimica dentro del sistema, A—B, donde la reaccion como esta escrita no se
encuentra necesariamente balanceada. Se define como R, la velocidad de masa de
la reaccion del compuesto A (en unidades de masa/tiempo) y como b. la velocidad de
masa de la reaccion del compuesto B. Si A se consume y B se genera, entonces R, es
negativa y Ry es positiva. Puesto que la masa total se conserva, debe cumplirse que

RA = _RB 0 RA + RB = O (7)

Puesto que esto es correcto se agrega cero a un lado de la ecuacion, se suma

la ecuacion (7) a la ecuacion (6) y se obtiene:

d (mA,sis + mB,sis)
dt

(8)

= (Myy + mpy) — (Myp + mpy) + (RA + RB)

Si se toman en cuenta todas las reacciones quimicas que ocurren en el sistema,

se puede dividir la ecuacion (8) en dos:

dmy g ) ) . 9)
Tm: My — Myz + Ry

dmp g ) ) ) 10
Tm=m31_mBz+R3 (10)

La ecuacion (9) es la ecuacion de balance de materia aplicada a un solo

compuesto, en unidades de masa/tiempo.
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Formas generales de la ecuacion diferencial de balance de materia.

Las ecuaciones (5), (9), (10) se derivaron para un caso especifico: dos
componentes, una corriente de entrada, una corriente de salida y una reaccion. Ahora
se desea generalizar. (Ver figura 7.) Por lo que se debe suponer que se tienen |
componentes de entrada, de salida y/o dentro del sistema. Recuerde que los
componentes pueden ser elementos (por ejemplo, C), compuestos con una férmula
molecular definida (por ejemplo, fructosa, C6H1206) o un material compuesto que se
comporta como una sola entidad (por ejemplo, sélidos de jugo de fruta). Suponga que
se tienen J corrientes de proceso que entran o salen del sistema. Por ultimo, suponga
gue se tienen K reacciones quimicas que ocurren dentro de los limites del sistema. En
la notacion para registro se utilizan tres subindices para indicar un componente

especifico, una corriente o una reaccion quimica:

i = componente
j = corriente

k = reaccion quimica

Se consideraran primero las ecuaciones de balance de materia escritas en

unidades de masa y masal/tiempo, con

mg;s = masa total en el sistema [masa]

m,__ velocidad de flujo de masa de la corriente j [masa/tiempo]

m; sismasa del componente i en el sistema [masa]

m,, = velocidad de flujo de masa del componente i en la corriente |
[masa/tiempo]

R, velocidad de reaccién de masa del componente i en la reaccion k
[masa/tiempo]

La ecuacion (5) incluye s6lo una corriente de entrada y una de salida. Para
generalizar, se deben sumar todos los flujos de masa que entran en el sistemay todos
los flujos de masa que salen de él. La ecuacion diferencial de balance de masa total

es:
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dmsis (11)

dt Z""J‘Emf

toda j toda j
que entra que sale

La ecuacion de balance de masa de un componente debe incluir los flujos de
ese componente en todas las corrientes de entrada y salida. Ademas, se deben incluir
todas las reacciones quimicas que involucran a dicho componente i. Esta forma

general de la ecuacion (9) se transforma en

dmg; . . . 12
dtSlS = Z my;, — Z my; + z M; vy & 12)

toda j toda j todq las
que entra que sale reacciones k

donde
M; vk = Z Rix

toda las toda las
reacciones k reacciones k

Simplemente es la generacion/consumo neto del componente i, sobre una base
de masa. Si el proceso opera en régimen estacionario, entonces dmsis/dt = dmi,sis/dt

:Oy

= )

toda j toda j
que sale que entra
E m,; = § my + § M; vy 8
toda j toda j toda las
que sale que entra reacciones k
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Ecuaciones de Balance de materia: forma diferencial

Acumulacion= Entrada - Salida +Generacion - Consumo

Masa dmsis z Tfl] - z m]

Total dt toda j toda j
que entra que sale

o dmy g z my = z m, + Z M; v &y
Masa de i — = , .
dt toda j toda j toda las

que entra que sale reacciones k

Formas generales de las ecuaciones integrales de balance de material.

En la seccion anterior se derivaron las ecuaciones diferenciales de balance de
materia permitiendo que el intervalo de tiempo fuera infinitesimalmente pequefio, A -
dt. Las ecuaciones (11) y (12) aplican para una toma instantanea —un solo momento
de tiempo—. ¢ Pero qué sucede si se quiere considerar el sistema sobre un intervalo

de tiempo finito, por ejemplo, entre:

t=toyt=ts?

Para contestar esta pregunta se analiza la figura 7 y la ecuacion (4):
Amgs = At — m,At
Si se define mg;; o como la masa en el sistema en t,, y mg;;  COMo la masa en
el sistema en t;, entonces
Amg;s = Mgisf — Mgiso
Pero, ¢se puede reemplazar en forma similar At con tf — ¢, en el lado derecho

de la ecuacion (4)? Aunque se pudiera estar tentado a hacer esto, considere la
posibilidad de que las velocidades de flujo puedan cambiar con el tiempo.

Si se comienza con un sistema inicialmente vacio (mg;so = 0), una entrada m,
que cambia sobre el intervalo de tiempo de t = t, at = tf, y hinguna salida (m, =

0). Imagine por ejemplo que hay algunos cambios en las etapas de m,, como se ilustra
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en la figura 3.5 a). O bien, suponga que m; aumenta linealmente con el tiempo, como
se ilustra en la figura 3.5c).

En cualquier caso, la masa total que entra en el sistema es absolutamente igual
al area bajo la curva de m, contra t (figura 3.5b y d). Mateméticamente, esta es la
integral de m, de t = t, at = ty. (Murphy, 2007)

tr

Mgis = mydt
to

Si ambos, m; y m, (figura 3.2 ) varian sobre el intervalo de tiempo de t = t, a
t = tr, entonces,

tr tr
Msis,r — Msis0 = mydt — m,dt
to to
Se generaliza a un sistema con multiples corrientes de entrada y salida para

derivar la ecuacion integral de balance de masa total:

ty
msis,f - msis,o = § <J mjdt> -
t

0

([T €

toda j que entra toda j que sale

Ecuaciones de balance de materia: forma integral

Acumulaciéon= Entrada - Salida +Generacion - Consumo
tr tr
Masa e — Z ( mjdt> - Z ( mjdt>
Total sis.f Sis0= toda j to todaj “'to
que entra que sale

Misis,f — Misis,0=

tf tf .
my;dt + Z <[ Mivikfkdt>
dei toda j toda j to todas las to

que entra que sale relaciones k

tr
Masa E ( mi,-dt>
to
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CAPITULO 2

Materiales y métodos

5.1. Modelacién de Biorreactor.

Como se observa dentro del diagrama de flujo el biorreactor es lo mas importante, ya
gue es donde se produce la nanocelusosa bacterial a partir del ingreso de la glucosa

gue en este caso se lo conoce como jugo glucosado.

el disefio de biorreactores agitados por lotes para la produccién de etanol con
levaduras Saccharomyces cerevisiae en condiciones anaerdbicas para mejorar el
rendimiento del proceso de fermentacion. Un fermentador grande y de tamafio

adecuado se supone que 70 m3.

El volumen operativo es 52,5m3. La fermentacion por lotes se realiz6 con una
concentracion de glucosa de 200 g/l. El tiempo de fermentacion es de 11,4 horas con
extraccion de etanol 69,5 g.171 y 12 horas 75,9 g.1™ 1, sin necesidad de decapar. El
calculo se se detuvo cuando la alteracion de la glucosa obtuvo el 97%. Las constantes
cinéticas ( Wmax, Ks | k;,) de la fermentacion por lotes fueron 2,0 kg.m=3, 97,9 kg.m~3,
0,476 h~! respectivamente. La produccion por lote es de 3 623 kg y un solo
fermentador puede producir 514 lotes al afio. De se deduce que la cosecha anual se
aproxima a los 1 862 222 kg reales. Por lo tanto, el nimero de fermentadores de 70m?
necesarios 4 biorreactores. El cambio térmico total y la superficie térmica se estiman
en 338437 J/s y 40m? respectivamente. El rendimiento maximo de biomasa sobre
sustrato (YX/S) y el rendimiento maximo de producto sobre sustrato (YX/S) en la
fermentacién por lotes fueron del 82 % y del 35,5 % respectivamente. La presente
investigacibn ha demostrado que la alta concepcién de azucar (200 g/l) en el
biorreactor agitado por lotes se convirtié con éxito en etanol. de azucar (200 g/l) en el
biorreactor agitado por lotes se convirtié con éxito en etanol. Los resultados obtenidos
en el biorreactor agitado por lotes con una alta concentracion de sustrato son
prometedores para su ampliacion. El modelo propuesto puede utilizarse para disefar
un biorreactor agitado por lotes a mayor escala para la produccion de alta

concentracion de etanol. (Qazizada, 2016)
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La ingenieria bioquimica se ocupa de llevar a cabo procesos biolégicos a escala
industrial. Esta area vincula las ciencias biologicas (genética, microbiologia, cultivo de
células animales, biologia molecular, bioquimica, embriologia, biologia celular,
tecnologia enzimética) y las ciencias de la ingenieria, como la ingenieria quimica y de
reaccion. El papel de la ingenieria bioquimica se ha cobrado mayor importancia en los
Ultimos afios debido a los espectaculares avances de la biotecnologia. La
biotecnologia puede definirse como "Las técnicas comerciales que utilizan organismos
Vivos, 0 sustancias procedentes de esos organismos, para fabricar o modificar un
producto, incluidas técnicas utilizadas para la mejora de las caracteristicas de plantas
y animales de importancia econdémica y para el desarrollo de microorganismos para
actuar en el medio ambiente. Las numerosas aplicaciones de la biotecnologia se
encuentran principalmente en las areas de productos farmacéuticos (antibiéticos,
antigenos, etc.), agricultura animal y vegetal (animales de mayor rendimiento
alimentario, herbicidas, insecticidas, etc.), productos quimicos especiales
(aminoacidos, enzimas, vitaminas, etc.), aplicaciones medioambientales (lixiviacion de
minerales, degradacion de residuos toxicos degradacion de residuos toxicos, etc.),
productos quimicos béasicos (acido acético, etanol, &cido citrico, etc.) y bioelectrénica
(biosensores, biochips). (Qazizada, 2016)

Los procesos bioldgicos tienen ventajas y desventajas sobre los procesos quimicos
tradicionales. Las principales ventajas son condiciones de reaccion (normalmente
temperatura ambiente, presiébn atmosférica, pH medio bastante neutro, etc.)
especificidad (la enzima catalizador altamente especifico), eficacia (la reaccion
catalizada por enzimas suele ser mucho mas rapida que los catalizadores no
biolégicos y selectivamente el producto deseado), los recursos renovables (la biomasa
proporciona tanto los esqueletos de carbono como la energia necesaria para la
sintesis), la tecnologia del ADN recombinante (promete enormes posibilidades para
mejorar los procesos bioldgicos). Por otro lado, las desventajas son las siguientes:
mezclas complejas de productos (masa celular, productos metabdlicos, nutrientes
originales no convertidos), medios acuosos diluidos (la separacion de los productos
es dificil), contaminacion y variabilidad (las células tienden a mutar debido al ambiente

cambiante y pueden perder algunas caracteristicas vitales para el éxito del proceso).
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Los principales nodos biotecnolégicos son los procesos de pretratamiento (por
ejemplo, solubilizacion e hidrolizacion de materias primas, esterilizacion), la seccion
de biorreaccion (biorreactor - el equipo mas importante y principal) y la seccion de
separacion (r emocion de insolubles, aislamiento de productos, purificacion y pulido).
La corona de la solucion exitosa de cada proceso quimico es una produccion a gran
escala con la mejor eficiencia econdmica. El trabajo presentado se centra en el disefio
de un fermentador agitado por lotes para la produccion de etanol y se divide en varias
partes. En primer lugar se mencionan brevemente las propiedades del etanol, sus
aplicaciones, su produccion y su recuperacion. A continuacion, el disefio de un
fermentador agitado por lotes a escala industrial para la produccién de etanol con
células Saccharomyces cerevisiae es el tema que nos ocupa. Solo se tienen en cuenta
los aspectos de ingenieria de modelar adecuadamente el biorreactor y permitir el
escalado [2]. Los aspectos de ingenieria son una combinacion de procesos
metabdlicos que implican estequiometria, termodindmica, cinética microbiana vy
procesos fisicos como la mezcla, el consumo de energia, el transporte de calor y el
transporte de masas. Por ultimo, se resumen los resultados obtenidos mediante el

disefio de biorreactores para la produccion de etanol. (Qazizada, 2016)

5.2. Ampliacion del biorreactor.

El escalado de un bioreactor (el paso de la pequefia escala a la escala de produccion)
es una tarea muy dificil porque hay que tener en cuenta muchos aspectos diferentes
de la ingenieria (procesos fisicos y metabdlicos) y consideraciones econémicas, y la
ampliacion final serd necesariamente un delicado compromiso entre las
caracteristicas deseables inherentemente confluyentes. Se podria considerar que el
escalado es mas un arte que una ciencia. Los reactores de tanque agitado con
impulsor multifasico mejoran la mezcla de las especies que reaccionan. (Qazizada,
2016)
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Se utilizan en una variedad de industrias quimicas. Estos reactores se han estudiado
basandose en la Dinamica de Fluidos Computacional (CFD) que puede utilizarse en
el analisis, disefio y escalado de estos reactores [8]. Las cepas de produccion
normalmente se seleccionan primero en el laboratorio, posteriormente se prueban en
una serie de biorreactores de escala creciente y la verificacion final del proceso se
lleva a cabo en el laboratorio. Desgraciadamente, es fisicamente imposible mantener
las mismas condiciones de proceso en el laboratorio y en la planta piloto, a escala
piloto y a escala industrial. La razon es que los procesos fisicos son dependen
directamente de la escala y los procesos metabdlicos indirectamente. Los procesos
metabdlicos (fenbmenos microbianos) son teéricamente independientes de la escala,
pero en la practica, como consecuencia de los fendmenos de transporte dependientes
de la escala, el entorno local que rodea a la célula sera diferente en una escala grande
gue en un reactor de pequefia escala tipicamente bien agitado y puede causar
cambios metabdlicos. Los procesos fisicos (fendmenos de transporte) dependen de
la escala, cambian con la escala del reactor y se describen mediante la ingenieria
mecanica o quimica clasica. De ello se deduce que probablemente ningun valor de
los parametros del proceso sera exactamente el mismo en las diferentes escalas de
reactor. Incluso puede ser preferible un disefio de reactor completamente diferente.
Los modelos matematicos de diversa complejidad se componen de una combinacion
conocida de procesos metabdlicos y fisicos. Los pasos en el escalado se muestran

esquematicamente.

El diametro del impulsor suele ser aproximadamente 1:3 del diAmetro del reactor para
las turbinas Rushton. El fondo redondo facilita la limpieza la esterilizacion y evita las
zonas de estancamiento durante el funcionamiento. Normalmente hay cuatro
deflectores igualmente espaciados, equipados cerca de la pared interior del recipiente,
que sirven para romper los vortices y aumentar asi la eficacia de la mezcla. El aire
estéril (o posiblemente el oxigeno) para la fermentacion aerdbica se introduce por
medio de un inyector de burbujas situado debajo de la parte méas baja del impulsor. El
enfriamiento (calentamiento) puede tener lugar a través de la pared del reactor o

mediante el uso de serpentines internos.

El pH 6ptimo del medio de reaccién liquido suele mantenerse normalmente afiadiendo

acido o base desde depdsitos separados y los productos gaseosos, como el didxido
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de carbono, salen por el espacio de cabeza del reactor como gas de escape. El
esquema de un fermentador de tanque agitado por lotes se representa.

Sobre la base del mercado potencial asumido, se eligen los nimeros y el volumen de
un fermentador discontinuo industrial a gran escala se eligen. Los datos cinéticos
adoptados de la literatura permiten calcular el afio y el producto de un lote de etanol
por Saccharomyces cerevisiae en condiciones anaerobicas mediante el balance de
materia de las especies consideradas (véase la parte Modelo matematico mas abajo).
El tiempo de funcionamiento del afio total disponible es de 330 dias. El mercado
potencial es de 7 445 000 kg/afio. Un fermentador grande y coémodo de 70m3 . El
volumen de funcionamiento (volumen de la fase liquida) es de 52,5 m3. La produccion
por lote (el tiempo de un ciclo es de 11, 4 incluyendo 4 horas de giro) 3 623 kg y un

solo fermentador puede proporcionar 514 lotes al afio. (Qazizada, 2016)

De ello se deduce que la produccién anual es de aproximadamente 1 862 222 kg. Por
lo tanto, el nimero de fermentadores de 70m3 necesarios es 4 Las caracteristicas
geométricas y las relaciones de aspecto del biorreactor y del impulsor, obtenidas a

partir de los métodos de escalado, se muestran en la Tabla. (Qazizada, 2016)

5.3. Procesos metabdlicos

Una célula viva es un complejo reactor quimico en el que se producen mas de mil
reacciones catalizadas por enzimas que suelen organizarse en secuencias
denominadas vias metabdlicas. El total de todas las actividades de reaccion quimica
es el metabolismo, el intercambio de materia y energia en la célula. EI metabolismo
implica reacciones catabdlicas (que forman energia) y anabdlicas (que utilizan
energia). Es practicamente muy dificil identificarlas cualitativamente e incluso
imposible cuantitativamente. Por este motivo que se utilizan enfoques simplificados,

modelos estructurados y no estructurados, para describir la cinética de las reacciones.

Los modelos estructurados son una mejora de los modelos no estructurados debido a
su fuerza predictiva y a su capacidad para describir el proceso de crecimiento en
diferentes condiciones de funcionamiento. La biomasa se divide en unos cuantos
compartimentos y los componentes celulares con una funcién similar deben ser
colocados en el mismo compartimento. Dado que incluso esta vision es a menudo dos

compleja para el analisis basico de la bioingenieria, se utilizan con frecuencia modelos
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no estructurados. Los componentes celulares se agrupan en un Unico componente de
biomasa cuya composicion esta representada por la concentracion total de biomasa.
Se supone que la composicidon de la biomasa permanece constante durante la
fermentacion (aproximacion tipica de la ingenieria). Y sélo una descripcion cuantitativa
del crecimiento de la biomasa (cinética de la reaccidn) durante un proceso, expresada
en forma de correlaciones entre las concentraciones de reactivo/producto, desempeia
un papel clave para el disefio 6éptimo del biorreactor y el modo de funcionamiento
seguro del mismo, ya que las balanzas de material y energia no pueden formarse sin
términos de reaccidon que expresen la conversidn de sustratos, generacion de
productos y calor en un proceso bioquimico. Sin embargo, antes de cualquier
investigacion significativa de la cinética de reaccién se debe realizar con éxito el

estudio de la estequiometria y la termodinamica de la célula. (Qazizada, 2016)

5.4. Estequiometria de los cultivos celulares

Parte practica

La produccion de etanol con células Saccharomyces cerevisiae en condiciones
anaerobicas es un ejemplo tipico de cultivo celular con una generacion de productos
metabolicos primarios directamente relacionada con el crecimiento de la biomasa. De
ello se deduce que soOlo se necesita una ecuacion global para describir la

estequiometria de la célula. El sustrato clave (limitante) es la glucosa.
sC¢H12,06 + PNH3 —» xCH; g300 56N 17 + pC,HsOH + gC3H303 + dCO, + eH,0

La base de célculo de los coeficientes estequiométricos, s, b, X, p, g, d y e es el

Balance de atomos C, H, O, N.

C:6s=1x+2p+3g+1d
H:12s + 3b = 1,82x + 6p + 2e
0:6s5s =0,5x+2p+3g +2d + 1le
N:1b = 0,2x

Para siete coeficientes estequiométricos se dispone de siete ecuaciones algebraicas

independientes. El sistema de equilibrio esta correctamente especificado.
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Para la produccion de etanol se puede expresar el equilibrio redox de la siguiente

manera:

e"ise’s = xe x+pe ,tge = e sCsys = xCxyx + 0Cp¥p + 9CcYe

Donde e~ es el numero de electrones libres de un componente, ~ es el numero de

atomos de carbono de un componente, y; es el grado de reduccion.
e s= Cs¥s =4.6 =24

e~y = CpYy = 146 = 4,2

e p= Cpyp=26=12

e ¢ = Cs¥g = 3.4,67 = 14,01

El coeficiente estequiométrico del etanol, p es entonces:

p = 1,530

Otros coeficientes estequiométricos desconocidos d, b y e, se encuentran a partir del

balance de atomos:

b = 0,140
d = 1,649
e = 2,247

Los coeficientes de rendimiento (9/9), Ys/s, Ya/s,» Y/s:» Yx/s05 Y50, Ye/s » d€ la ecuacion

estequiométrica total (1) se resumen en la Tabla 2

Cuadro 2 los coeficientes de rendimiento (g/g), Y;,;, para la fermentacion del etanol.

Component Yi/;(9/9)
S: 1

B: 0,013
X: 0,126
P: 0,391
G: 0,079
D: 0,403
E: 0,025
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La eliminacién de parte del etanol de la fase liquida a la fase gaseosa durante el
proceso de fermentacion es una causa comun de error en los balances de masas. Si
el balance de carbono, segun los datos experimentales, muestra que falta algo de
carbono en los productos el balance redox se utiliza para identificar el compuesto
hasta ahora desconocido y, posteriormente, se satisface el balance de carbono. Pero
en ese caso hay una buena razdn para creer que el componente que falta es el etanol

gue se desprende. (Qazizada, 2016)

5.5. Termodinamica de los cultivos celulares

. Parte tedérica

Las células utilizan la energia quimica de los nutrientes de forma bastante eficiente,
pero, como en cualquier proceso, parte de la energia de los sustratos se libera en
forma de calor. La produccién de calor celular es el resultado primario del
metabolismo. En consecuencia, es razonable esperar una relacion aproximadamente
proporcional entre el calor generado y el sustrato energético utilizado. La biomasa
procesada extraida de estas La biomasa procesada extraida de estas especies de
microorganismos podria utilizarse como fuente de proteinas potenciales o como
suplemento alimenticio [14]. Balance térmico aproximado relacionado con el consumo

de sustrato clave se expresa de la siguiente manera
" mol " mol
q- = (—A.h) = Z RE (—Achy) — z Yo (—Ach))
Jj= 1=

Donde g, es el calor de reaccién molar y A,.h la entalpia de reaccién molar estandar

Ysjm"l son los coeficientes de rendimiento (st estequiométrico) en el lado izquierdo

(sustrato) y Ypim"l los coeficientes de rendimiento (estequiométricos) en el lado

derecho (producto) de una ecuacion estequiométrica total que describe el proceso

bioguimico.

Los calores de combustion estandar se pueden hallar de forma experimental (las
especies ordinarias se enumeran en las tablas) [2] o a partir de la relacion empirica

Patel-Eriksson
(—Arh) = 11561)/1
Donde C; es el numero de carbonos de un compuesto y y; es su grado de reduccién.
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Parte practica

El calor de reaccion, g, (kJ/mol), relacionado con la glucosa consumida, viene dado

por:
" l " l
Q=AM = ) V" (<Aky) = ) G (<Achy)
]: =

Los valores necesarios para el célculo del calor de reaccién, gz, se muestran en la
Tabla 3.

Table 3 Values for calculation of the reaction heat g

Component (—Ach;) (K] /mol) Y j(mol/mol) Yi/j(—Ach;) (k] /mol)
S:CgH;,04 2803 1 2803

B:NH; 383 0.140 53,62
X:CH;g,0058Ng16 560 0,826 462,56

P:C,HcO 1367 0,1530 2091,5

G:C3HgO; 1661 0,155 257,46

E:H,0 0 0,247 0

D:CO, 0 1,649 0

qr = (—A.h) = 45,Kj.mol™1

5.6. Microbial Kinetics
Para describir con éxito cualquier proceso de fermentacién es necesario conocer la
cinética microbiana que expone las correlaciones entre las tasas y las concentraciones
de reactivo/producto, la temperatura y el pH, r = f(C,l,C,....,Cnl,Cn?,...ili Ci1,Cpp .. T, PI-I).
Por su insercién en los balances de masas es posible predecir las conversiones de
sustrato y el rendimiento de los productos individuales. Esto conduce a la realizacion

de simulaciones que finalmente pueden dar lugar a un disefio 6ptimo del equipo [2].

Se supone que el modelo no estructurado describe la cinética microbiana de las
levaduras de fermentacion del alcohol Saccharomyces cerevisiae que proporciona un
buen ejemplo de inhibiciébn de productos con funcién especifica de crecimiento del

tipo:
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Donde u,,4x €S la tasa maxima de crecimiento especifico de la biomasa, K; es la
constante de saturacion de la glucosa, Cges la concentracion de glucosa, C,es la

concentracion de biomasa, »[1 es el parametro de inhibicion.

Los valores de los parametros cinéticos, Wy, Ks , k,, para la descripcion de la cinética

microbiana y la siguiente app lied en la modelizacion matematica modelizacién se

evaluaron sobre la base de la informacién de la literatura:
Wmayx = 0,476h71
Ks=20Kg.m™3

K, =979Kg.m™3

5.7. Procesos fisicos

Los procesos fisicos (mezcla, consumo de energia, transferencia de calor,
transferencia de masa, patron de flujo de fluidos y reologia) son de escala dependiente
y descrito por modelos matematicos de diversa complejidad: la dindmica de fluidos
computacional (CFD), el enfoque del modelo compartimental (CMA), enfoque de
férmulas y correlaciones (FCA). Uno de los principales fendmenos responsables de
los problemas en el aumento de escala del proceso bioquimico se consideran una
mezcla insuficiente. Gradientes locales de concentraciéon y temperatura en el medio
de reaccion (la transferencia de masa y calor se ve influenciada negativamente)
determine el microambiente que rodea la celda y en consecuencia, la fisiologia de los
microorganismos puede verse seriamente influenciada y pueden ocurrir cambios

metabdlicos. (Qazizada, 2016)

5.8. Mezclay consumo de energia

Parte tedrica

El propdsito de la mezcla es lograr la uniformidad de concentracion y temperatura en
cada punto del volumen de reaccion lo antes posible. Esta suposicion funciona
razonablemente bien para reactores de agitaciéon intensa a pequefia escala (1-2 1),
con tiempos de mezcla del orden de 1 s, pero en sistemas a gran escala el tiempo

para lograr la homogeneidad puede ser del orden de minutos. El proceso de mezclado
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requiere energia entregada al medio de fermentacion como la potencia de entrada del
agitador transmitida al fluido. Por lo tanto, es importante comprender la interaccion
entre el movimiento del fluido, la velocidad del agitador y la entrada de energia
(consumo) y saber como un cambio de escala afecta estas relaciones. El enfoque de
férmulas y correlaciones se utiliza para describir el comportamiento de mezcla y el
tiempo de mezcla, la capacidad de bombeo y el tiempo de circulacion son las
caracteristicas de mezcla cuantitativas mas importantes. En los sistemas reales, el
dispositivo de mezcla es un componente importante del reactor. Una buena mezcla
promueve la transferencia efectiva de los sustratos y el calor a los microorganismos.
(Qazizada, 2016)

La capacidad de bombeo, VP, es el volumen de liquido que se expulsa del impulsor
por unidad de tiempo (m3/s) y se define por
V, = N;.N.d>

Donde N es el nimero de flujo que depende del tipo de impulsor y de la viscosidad
media (N; = 0.72 para turbina Rushton y medio de baja viscosidad), ds es el diameto

del agitador y N es la velocidad del agitador.
El tiempo de circulacion, t., se define como

VL
tc: V_
P

Donde V; es el volumen de la fase liquida.

El tiempo de mezclado, t,,, es el tiempo necesario para obtener un valor determinado
del grado de mezclado (homogeneidad), m, realizado un pulso adicién de un trazador.
Como primera aproximacion, se puede suponer que la mezcla ocurrié dentro de las 4

t
= 4.t,

tm

El tiempo de mezcla para fermentadores de tanque agitado de mas de 60m3 (el
volumen de trabajo liquido VL esta en litros) se puede calcular a partir de la correlacion

empirica de la siguiente manera:

tm = 223,5log(V,) — 1004,6
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El consumo de energia, P, para condiciones sin aire para impulsores mdultiples

colocados en el mismo eje se expresa a traves de la siguiente relacion:
5
P = n,NppLN3d5

Donde n; es el nimero de impulsores en el mismo eje, P es la potencia de entrada
J.s™' =W, N, el nlmero de potencia que es funcién del nimero de Reynolds y disefio
del impulsor (Np = 5.2) o turbina Rushton vy flujo turbulento, p la densidad del fluido

(kg.m3), N la velocidad del agitador (s71), d,, d, el diametro del agitador (m).

La velocidad de la punta del impulsor, v,debe ser inferior a 7,62 m/s porque las células
pueden dafiarse mecanicamente y la proporcién de potencia de entrada y volumen de
liquidoP/V,, se recomienda su conservacion en fermentadores a gran escala, desde

el punto de vista econémico de vista, sobre 1 — 5kW /m3.

Parte practica.

La capacidad de bombeo, V, , el tiempo de circulacion, t., el tiempo de mezcla, t,,,, €l
consumo de energia, , La punta del impulsor la velocidad, V;, y la relacion entre la

potencia de entrada y el volumen del liquido, P/V,, son:
V, = N;.N.dg® = 0,72.2,5.0,97% = 1,643m35!

Vi _ 525 .o
v, 1643 “0°

tc =
tm = 223,5log(V,) — 1004,6 = 223,510g(52500) — 1004,6 = 50,4s
P = mN,p,N3ds® = 4.5,2.1000.2,5.0,97% = 276256].s 1 (W)

v, = nNdg, = n.2,5.97 = 7,618 m/s

P 261728

- — 5260W.m"3
v, - 525 m

37



5.9. Transferencia de calor

Parte tedrica.

Dado que las reacciones biologicas son muy sensibles a la temperatura, es necesario
un control cuidadoso de la temperatura (mantener la temperatura en el nivel 6ptimo
valor) es por lo tanto absolutamente esencial. El calor se genera no solo por el calor
de reaccion, QR, que a menudo acompafa a las reacciones pero también por
agitacion del medio (entrada de potencia) P = Qg, la eliminacion del excedente de
calor se realiza mediante el intercambio de calor de medio de fermentacion (medio
caliente) a agua (medio frio). La ecuacion de la tasa de transferencia de calor se

escribe en la forma:
Q = KAA(th - ts)

Donde A es el area superficial de calor, t; la temperatura del medio caliente
(fermentacion), t. la temperatura promedio del medio refrigerante y k, el coeficiente

global de transferencia de calor se relaciona con el area superficial de calor.

A escala industrial, la transferencia de calor suele ser un problema, ya que Q aumenta

con el volumen del reactor, es decir, para geometrias similares sistemas con

dgr>mientras que el area de superficie de enfriamiento escala con dg” .

De ello se deduce que si para biorreactores de pequefia escala (por debajo de un
pocos m3) normalmente es suficiente con refrigeraciéon de pared, para reactores
grandes es necesario instalar un serpentin interno por encima de un cierto, el tamafio
del reactor o el medio de fermentacién pueden bombearse fuera del reactor y enfriarse
en un intercambiador de calor externo. La presencia de tales tuberias internas altera
claramente el patrén de mezcla y las velocidades del fluido y, por lo tanto, la ecuacion
de criterio adecuada se debe utilizar el calculo del coeficiente de transferencia de calor

por conveccion en el lado del medio de fermentacion. (Qazizada, 2016)

El coeficiente global de transferencia de calor, K,, se puede calcular a partir de la

siguiente relacion:

1

i dout dout dout
oy + 21 In din + <. din

KA=
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Donde «;, es el coeficiente de transferencia de calor por conveccion en el lado del
medio de fermentacion, d,,; es el diametro de la pared exterior, d;,, es el diametro de
la pared interior, A es el coeficiente de transferencia de calor por conduccién de la
pared y . es el coeficiente de transferencia de calor por convecciéon en el lado del

agua de refrigeracion

El coeficiente de transferencia de calor por conveccidén depende de la hidrodinamica
del flujo, las propiedades fisicas del liquido, el sistema geometria y se calcula a partir
de la siguiente ecuacion:

o Nulzf

Donde A es la conductividad térmica del fluido, | es la dimensidn caracteristica del

sistema, Nu es el nimero de Nusselt que se calcula de ecuaciones de criterio empirico

que tienen para cada geometria una forma especifica.

Las correlaciones normalmente se basan en numeros adimensionales, que dan el
namero de Nusselt, Nu, como una funcidon de Reynolds nidmero, Re, el nimero de
Prandtl, B., etc. (Qazizada, 2016)

La ecuacion de criterio en el caso de agua de refrigeracion que fluye dentro del tubo

en condiciones turbulentas es:

Nu, = 0,023Re *8pPr,%*

Donde Re. es el numero de Reynolds, B.. el nimero de Prandtl para medio frio.

_ chcpc

Re
¢ He

La ecuacion de criterio en el caso de que se agregue una bobina interna cerca de la

superficie interna de un biorreactor se puede dar como:

d 0,1 dh 0,5
Nuy, = 0,17Re, %" Pry, %37 (—m) (—)
dg dg
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donde P,, es el numero de Reynolds, P,.,el nmero de Prandtl para el medio de
fermentacion d,el didmetro del agitador, d, = d,,; diametro exterior del tubo de

refrigeracion, dy el diametro interior del biorreactor.
Parte practica

El intercambio de calor total se puede calcular, desde el punto de vista practico, a

partir de la expresion:

Q= Qr+0Qp

El calor generado por la agitacion, Q, = P, equivale a 261 728 J/s. El calor de reaccion

generado durante la fermentacién del etanol es
— R
Qr = Ns".qg

Donde ds®es la cantidad molar de glucosa consumida durante la produccion de etanol
(el tiempo de fermentacion es igual a 11,4 horas cuando se logra una conversion de
glucosa del 97 % (consulte la parte Modelo matematico a continuacion) y grel calor
de reaccion (kJ/mol). (Qazizada, 2016)

La cantidad de masa de la glucosa consumida es entonces:
msR = V,(Cso — C5) = 52,5.(200 — 6) = 10185 kg

Donde cgpes la concentracion inicial de glucosa (cgp= 200 g/L) [20] ¥ ¢5 es la
concentracion final de glucosa (¢ = 6,0 g/L) y VL es el volumen del liquido (VL =
52,5 m3).

La cantidad molar de glucosa empobrecida por un ciclo de produccion (11,4 horas) es

igual a:

ms® 10185
M, 180

ng"t = 56,583Kmol

El calor de reaccion (J/s) es:

56,583.103.45,1.103
11,4.3600

Qr = nR.qp = = 62181 J/s
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El flujo méasico de agua de enfriamiento, m.(kg/s), se puede calcular a partir del

balance de entalpia simplificado de un fermentador como:

Q _ Qr+Qp 62181 +261728
CpC(tZC - tlc) Cpc(tZC - tlc) 4190. (25 - 15)

me = =7,731kg.s™?

El area superficial de calor, A, se calcula a partir de la ecuacion de tasa de

transferencia de calor:

Q

A= ————
KA- (th - tc)

Donde t; la temperatura del medio caliente (fermentacion), t. la temperatura media
del medio de enfriamiento y K, el coeficiente global de transferencia de calor se

relacionan con el rea de superficie de calor.

El coeficiente global de transferencia de calor se puede calcular a partir de la siguiente

relacion:

1

i dvonk dvonk dvonk
Xp + 2 In dvnut + Xs ds

Ky =

Calculo del coeficiente de transferencia de calor por convecciéon para el agua «.. El
coeficiente de transferencia de calor por conveccion en el lado de agua de
refrigeracion, «., se calcula a partir de la siguiente ecuacion:

_ NucA,

(o8
¢ din

Donde A, es la conductividad térmica del agua, din es el diametro interior de la tuberia,
d;, €s el nimero de Nusselt que se calcula a partir de ecuaciones de criterio empirico

que tienen para cada geometria una forma especifica.

La ecuacion de criterio en el caso de que fluya agua de refrigeracion por el interior del

tubo en condiciones turbulentas es:
Nu, = 0,023Re/*®P. 0%

El nimero de Reynolds viene dado por:

— dCWCpC

Re
¢ He
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donde d,. = d;, es el diametro interior de la tuberia (bobina interna), w, es la velocidad
del agua que fluye dentro de la tuberia calculada a partir de la ecuacion de continuidad,
p.€s la densidad del agua y p. es la viscosidad del agua determinada para la

temperatura media.

m. 7,731
Ve pe 998,2
w, = S_c = dcz = 701272 0,659 m/s
4 4
d.w.p. 0,127.0,659.998,2
Re. = = = 83127
¢ =L 1,005.103
El nimero de Prandtl se da como:
c 4190. 1,005.1073
pr, = 2k _ =703

A 0,599

Donde A, es la conductividad térmica del agua y c,. la capacidad calorifica especifica

del agua.
El nimero de Nusselt se calcula a partir de la ecuacién del criterio:
Nu, = 0,023Re. ”®Pr.%* = 0,023.83127°8.7,03%* = 432,8

El coeficiente de transferencia de calor por conveccion en el lado del agua de

refrigeracién es entonces:

_ Nuch.  4328. 0,599

= = 2041W.m 2. K~
= T4, 0,127 m

[o'd

Céalculo del coeficiente de transferencia de calor por conveccion para el medio de
fermentaciéon ah (las propiedades fisicas del medio de fermentacion se han

aproximado a las propiedades fisicas del agua):

El coeficiente de transferencia de calor por conveccion en el lado del caldo de

fermentacion, «; , se da como:

Nuhlh
OCh=

dout

donde A, es la conductividad térmica del medio de fermentacion, d,,; es el diametro

exterior del tubo, Nu, es el numero de Nusselt que se calcula a partir de las
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ecuaciones de criterio empirico que para el caso de que la bobina interna afiadida
cerca de la superficie interior de un biorreactor es el siguiente:

Nuy, = 017Reh067Prh037<d (o )05
R

Donde Re, es el nimero de Reynolds, Pr; el nimero de Prandtl para el medio de
fermentacion, d el diametro del agitador, d, = d,,; el diametro exterior del tubo de

refrigeracion, dy el didmetro interior del biorreactor.
El nimero de Reynolds viene dado por:

re. = LsNon _ 0,997%.25.1000 _
‘T 12.1003

donde d, es el didmetro del agitador, N es la frecuencia del agitador, p;, es la densidad
y U la viscosidad del medio de fermentacion determinada para la temperatura de 30
°C.

El nGmero de Prandtl viene dado por:

Cyh. H.h 4000. 1 2.10° -3
Pr, = -2 = 8,57
=T 0,56 85

Donde la conductividad térmica, 4, , y la capacidad calorifica especifica, c,, del medio

de fermentacion se aproximan como para el agua.

El nimero de Nusselt se calcula a partir de la ecuacion del criterio

0,67 0,37 d o dh
Nuy, = 0,17Re,”®’ Pr, (dR> ( )05

0,97 . 0,139
= 0,17.1960208%67.8,57°37. G1 S ) = 1164

El coeficiente de transferencia de calor por conveccion en el lado del medio caliente

(fermentacion) es entonces el siguiente:

1 1
Ka= 73 T doue Dour , dout -~ 71 0,139, 0,139 0,139

Gt gt d, 7688 T 2,15 M0,127 T 2041.0,127
= 846,6W .m 2K

Donde 1;, es la conductividad térmica de la pared de acero inoxidable.
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La superficie térmica, A, es entonces la siguiente:

Q 338437

A = =
Kan (th — ts)  846,6.(30 — 20)

= 40,0 m?

5.10. Transferencia de masa.

Parte tedrica

En las bio-reacciones, el transporte de nu trientes a la superficie celular y la
eliminaciéon de metabolitos de la superficie celular al grueso de la fermentacién son
procesos de velocidad con constantes de tiempo no mucho menores que las de las
reacciones celulares. Por lo tanto, la transferencia de masa debe incluirse en el

analisis de las bio-reacciones junto con la estequiometria y las reacciones celulares.

El transporte a través de la membrana plasmatica de S. cerevisiae, estd mediado por
varios sistemas de transporte especificos de la membrana plasmatica que permiten a
la célula de baja afinidad y de alta afinidad. Un tratamiento simplificado de un campo
de flujo en el que la transferencia global de masa se divide en diferentes pasos
individuales, que normalmente se utilizan con buenos resultados. Un resumen de los
pasos importantes de la transferencia de masa en un proceso de fermentacion se
muestra en la figura. Un gas poco soluble, normalmente el oxigeno, debe pasar por
una serie de nueve resistencias de transporte desde la burbuja de gas hasta la célula,
pero en nuestro caso solo las dos primeras resistencias son relevantes para la tasa

global de transferencia de masa. (Qazizada, 2016)

Aplicando la teoria de las dos peliculas, se puede derivar la siguiente relacién para el
flujo global del componente considerado, Ji, de la fase gaseosa a la liquida

1 x
Ji= 7= K6 = C)
if

Donde n; es el flujo molar del componente, A;, el area interfacial, K;, el coeficiente
global de transferencia de masa (valor reciproco de las resistencias en la fase gaseosa
y liquida), (C;" — C;) la fuerza motriz expresada a través de una fase liquida, C; a
concentracion de saturacion concentracion en la fase liquida correspondiente a la

presion parcial P; en la fase gaseosa a traves de la ley de Henry (P; = H;(;),c,¢; , 9€es

la concentracion real en la masa de una fase liquida.
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Sin embargo, la idea de expresar la transferencia de masa a traves de las superficies
mediante un coeficiente global de transferencia de masa multiplicado por una
diferencia de concentracién es claramente una simplificacion de una realidad fisica

complicada.

El coeficiente global de transferencia de masa, K;, se expresa con la siguiente relacion
bien conocida en la que se incluyen las resistencias en las fases gas y fase liquida.
(Qazizada, 2016)

1 1 1

=—+
K, K, HK,

Donde K; es el coeficiente de transferencia de masa del lado de la pelicula liquida,

H; la constante de Henry para el compuesto dado y K, es el coeficiente de

transferencia de masa del lado de la pelicula gaseosa es el coeficiente de
transferencia de masa del lado de la pelicula de gas.

Parte practica

Para el calculo de (K,a4), se utiliza la siguiente relacion:

D.
(KLad)p = Do : (KLad)Oz
0

Los coeficientes de difusion del oxigeno y del etanol en el agua (30 °C) son

2,5.107°m?2,s71y 1,28.10°m?.s~1 , respectivamente.

El coeficiente de transferencia de masa volumétrica de oxigeno (para el sistema de

aireacion) se expresa mediante la ecuacion.
P,
<A G
(KLa)o, = K.us"G)"
L

donde k =0,0018, 0=0,3y 3 =0,7 [2].
La velocidad superficial del gas se define como:

Ve
Us = 5

Donde S; es el area de la seccién transversal del biorreactor interior.
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La tasa de aireacion, V; , especificada en VVM (volumen de gas/volumen de

liguido/minuto), es igual a 0,3.

La tasa de aireacion, V; , y el area de la seccion transversal interna del biorreactor,
SR, y la velocidad superficial del gas y el coeficiente volumétrico de transferencia de

masa de oxigeno coeficiente de transferencia de masa de oxigeno (K,a;) son

entonces:

vo= Py 03 02625 m3
6= 5o VL= gg o2 =02625m7s
6 - n.dRz_ 7r.3,12_ 7518 m?

RT T T T g T orem

%
ug = S_G = 0,035m/s
R

138128

— -1
SoE Y07 = 0,163 S

(K,az) = 0,0018 . us°3(—)°7 = 0,0018.0,0348%3, (———

El coeficiente de transferencia de masa de etanol volumétrico (utilizado en el balance

de materia del etanol) es:

D; 1,28.107° )
(KLaq); = E(KLad)Oz = W0,163 = 0,083 S

2

5.11. Modelo Matematico.

El balance de materia de las especies clave (biomasa, X, glucosa, S, etanol, P
glicerol, G), expresado como un sistema de diferenciales ordinarias en la fase liquida,

es el siguiente:

5. dx ch B C " C
dcg 1 Cs
(1- —)C

At T Vs MO K,

dc Cs o
P:d_: = Ip/x- umaxm(l - K_:;) Cx — (KLad)p(Cp - Cpg)
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dc C C
G:i—S = —S<1——”>Cx

V)
dt ~ ¢rTmax oK K,

y el balance de materia del etanol despojado en la fase gaseosa es

c,? V., R

g.d_p__(Ka)(Cg_C)__
PUmqe T TVt T M) yg Ty

donde C,? es la concentracion de etanol de equilibrio expresada a través de la fase
liquida, V9 el volumen del biorreactor por encima de la fase liquida, R la constante
universal de los gases, T la temperatura en unidades de Kelvin, Hp es la constante de

Henry para el etanol.

El sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (resuelto numéricamente utilizando
el paquete de software A thena Visual Workbench - Stewart & Associates Engineering
Software Inc., Madison, EE.UU.) se utiliza para calcular los perfiles temporales de
concentracion de los componentes considerados en la fase liquida y para determinar
el tiempo de fermentacion. Como optimizacion se utiliza el criterio de la alta
concentracion de etanol en el medio de reaccion. El célculo se detiene cuando la
conversién de la glucosa alcanza el 97%. Tiempo los perfiles de concentracion de las
especies mencionadas se muestran en las figuras 6 y 7. De las figuras 6 y 7 se deduce
que el tiempo de fermentacion, t¢, es igual a 11,4 horas con stripping de etanol (C, =

69,1g.17") y 12,0 horas sin stripping (C, = 75,9g.17"), respectivamente. (Qazizada,
2016)

Figura 7. Grafica del sistema de Ecuaciones Diferenciales en Matlab.

Sistema de Ecuaciones diferenciales para la produccion de NanoCelulosa Bacterial
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La mejor manera de desarrollar un modelo matematico es cuando se conoce bien el
proceso. Para desarrollar un modelo de este tipo para los bioprocesos debe
considerarse la variable de composicion de los organismos y ese modelo se denomina

modelo estructurado. (Qazizada, 2016)

A continuacion, se disefia un biorreactor a escala industrial con agitacion en bafio para

la produccién de etanol con Saccharomyces cerevisiae:

e El volumen del biorreactor, Vz = 70 m3

e Elvolumen de una fase liquida, V, = 52.5 m3

e El didmetro del biorreactor, dg = 3,1 m

e El didmetro del agitador, d¢ = 0,97 m

e La velocidad de agitacion, N = 2.5s71

e Numero de impulsores, n; = 4

e El caudal masico del agua de refrigeracion, m, = 7,731 kg.s 7!

e Superficie térmica, = A = 40 m?

e Tiempo de fermentacion, t; = 11.4 h 'y tiempo de funcionamiento, t,, = 4 h
e Produccion de etanol por lotes, m, = 3623 kg

e Numero de bafios al afio es igual a 514

e Produccion anual de etanol, m, = 1862222 kg

Como se ha investigado anteriormente, saccharomyces ce revisiae se utiliza de forma
exte nsiva en fermentaciones por lotes para convertir la glucosa en en etanol para la
produccién de bebidas y biocombustibles. La fermentaciéon de la glucosa en etanol
muestra una serie de reacciones enzimaticas coordinadas. Este proceso es
interiormente equilibrado y termodindmicamente deseable siempre que las enzimas
celulares utilicen el nucleotido fosforilado neto producido a partir de la fosforilaciéon a
nivel de sustrato. El modelo matematico se basa en la combinacion de conocimientos
de consideraciones de ingenieria - fendmenos microbianos que incluyen la
estequiometria, la termodinamica del cultivo de las células, la cinética microbiana y
los procesos fisicos (fenomenos de transporte) como la mezcla, el consumo de
energia, la transferencia de masa y de calor. Valores de los parametros cinéticos,

Umaxs Ks 1 kp parala descripcion de la cinética microbiana y a continuacion se aplicaron
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en la informacion de la literatura para la descripcion de la cinética microbiana y su
posterior aplicacion en la modelizacibn matematica. Por desgracia, es fisicamente
imposible mantener las mismas condiciones de proceso para los biorreactores a
escala de laboratorio, a escala piloto y a escala industrial. La razén es que los
procesos fisicos dependen directamente de la escala y los metabdlicos
indirectamente. Aunque el escalado de los biorreactores no sélo implica de ingenieria,
sino también consideraciones econdémicas, el siguiente texto y discusion se limitara a
los aspectos de ingenieria del escalado. Del calculo hemos obtenido la produccion de
etanol por lotes, 3623 kg/l en todo el medio, la produccién de etanol por afio 1 806 991
kg/afio y para cuatro lotes 7 228 ton/afio. Con la extraccion de 3623 kg/lote, la
produccion anual es de 1 862 222 kg/afio, pero sin stripping, 3982 Kg/lote, y la
produccion al afio 1 971 151 kg/afio , el tiempo para un lote es la suma del tiempo de
produccion y el tiempo de entrega es de 15,4 horas con decapado y sin decapado es
de 16 horas. Coste de la inversion se estim6 un coste de 2105 doélares para el equipo
principal y se calculé un capital total para la fermentacion de 894.650 ddlares.
(Qazizada, 2016)

Con cambio del volumen del reactor o del volumen de una fase liquida, aumenta o
disminuye proporcionalmente la produccion de etanol, por ejemplo, si el volumen del

reactor se supone 60 m?, proporcionalmente a la produccion por lotes de etanol, m,, =

3105 kg/l en todo el medios, la produccién anual de etanol 1 548 849 kg/afio, y para
cuatro lotes 6195 ton/afio. La tasa de aireacion, V; = 0,225, Volumétrico Coeficiente
de transferencia de masa del etanol (utilizado en el balance de materia del etanol)
(kyap) es 0,076 s71 obtenido. La disminucion de la concentracion inicial de la
concentracion de glucosa inicial de a 150 g/L influye proporcionalmente en el flujo de
masa del agua de refrigeracion a 7,70 kg/s, la cantidad molar de glucosa consumida
durante la produccion de etanol, 42 kmol, calor de reaccién, 46 635 J/s y otros valores.
Nuestros zapatos de calculo que se calculado segun los métodos de escalado corr
ectos. Se espera que los resultados de este estudio proporcionen informacion sobre
el rendimiento del proceso, optimizarlo y ayudar al disefio de procesos para la
produccion a gran escala de etanol con levaduras Saccharomyces cerevisiae en

condiciones anaeroébicas. (Qazizada, 2016)

En definitiva, la presente investigacion ha demostrado la importancia de algunos

parametros de fermentacion (fendmenos microbianos microbianos) para mejorar la
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tecnologia de fermentacion alcohdlica del biorreactor a escala industrial con agitacion
en bafio para la produccién de etanol con Saccharomyces cerevisiae. Los
biorreactores seran fundamentales para el desarrollo de muchos productos nuevos de
alto valor y de productos de alto valor y la sustitucion de los procesos existentes
basados en productos quimicos. La seleccién y el disefio adecuados del biorreactor
determinaran el bioproceso comercial 6ptimo y la correspondiente inversion de capital.
El biorreactor no debe considerarse como una unidad aislada, sino como parte de una
unidad de operacién integrada con una unidad superior (preparacion) y una unidad

inferior (separacién). (Qazizada, 2016)

Las simulaciones pueden utilizarse para el andlisis de costes del biorreactor de disefio
optimo. En posteriores investigaciones, es posible centrarnos en la visualizacion y el

andlisis describe el proceso utilizando la interferometria holografica.
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CAPITULO 3

Resultados y discusion

Una vez explicado la ecuacion general de conservacion de materia aplicada a
una biorrefineria se procede a realizar los célculos con los datos obtenidos.

Partiendo de la ecuacion (8)

dim,¢c + Mg ) .
( A,SiS B,SLS) — (mAl + mBl) — (mAZ + mgz) + (RA + RB)
dt (14)

La siguiente ecuacion se la reescribe de la siguiente manera:

dmg; . ) .
Tsw = z my; — z my; + 2 M; vy &

toda j toda j todq las
que entra que sale reacciones k

Entonces como sabemos que nuestro sistema trabaja en régimen estacionario
nuestra derivada se nos hace cero, y como no tenemos reacciones dentro del sistema,
ese término también se nos anula, quedando de la siguiente forma la ecuaciéon de

balance de materia.

Sis . .
dt = Z my;, — z my; + M; vy &
toda j toda j
que entra que sale

toda j toda j
que entra que sale

Despejando la sumatoria de todas las salidas de nuestro sistema dentro de un

régimen estacionario nos quedaria:

toda j toda j
que entra que sale
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Por lo tanto, queda que todo lo que entra en nuestro sistema de régimen
estacionario sera igual a todo lo que sale.

Se procede a realizar un diagrama de flujo del proceso de biorrefineria donde
se observa paso a paso el proceso de la elaboracién de la nano celulosa bacterial que
es nuestro producto final, es decir nuestra salida de todo el proceso en general.

Figura 8 Diagrama de Flujo de la NanoCelulosa Bacterial.

scoBY

Vinagre madre

1000 kg Hoja
de Platano
1000 kg Raquis
de Platano

Sedimento 3 Sedimento 4 Kombucha Aguaresidual Il Agua residual Il

Se observa en la figura 9 que tenemos una linea principal del proceso de la
elaboracion de la nanocelulosa bacterial acompafiado de sus entradas y salidas.

Para modo de ejemplo se realizar los primeros blogues los célculos
correspondientes aplicando la ecuaciéon antes descripta de la conservacion de la

materia.

Figura 9 Ampliacion del primer bloque del diagrama de flujo.

SCOBY

Vinagre madre
Agua
Te verde

Encimas

Agua Destilada

CINa = 1 Electrolisis

1000 kg Hoja - Lo
A impiar
dePlstana .y 1 )
1000 kg Ragquis
de Platano

Agua residual |

En el primer cuadro del proceso del diagrama de flujo de la elaboracion de la

nanocelulosa bacterial es clean, se observa que ingresan 2 entradas con tres datos y
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tenemos 3 salidas con tres datos. Asi que aplicando y reemplazando nuestra ecuacion

2, M= QM

toda j toda j
que entra que sale

nos queda lo siguiente.

1000 kg [ banana leaf] + 1000 kg [ banana rachis] + 6097,56 kg [water]
= 4927,09 kg [water residual] + 1609,75 kg [B] + 1560,72 kg [C]

Simplificando un poco la expresidén, y ya que todo se va a trabajar en

Kilogramos [kg], queda de esta forma:

1000 + 1000 + 6097,56 = 4927,09 + 1609,75 + 1560,72

8097,56 = 8097,56

Cumpliendo asi la ecuacién de balance de materia para el primer bloque del
proceso que se observa en la figura 5 del diagrama de flujo. Cabe mencionar que los
resultados se los obtuvo experimentalmente dentro de los laboratorios de la facultad

ciencias e ingenieria ubicados en el bloque U de la Universidad Estatal de Milagro.

Para una mejora y optimizar la resolucion de las ecuaciones diferenciales en
cada uno de los bloques del proceso de la elaboracion de la nanocelulosa bacterial se
procese armar de formar matricial. En donde la primera fila es cada uno de los bloques

del proceso y la primera columna es las respectivas entradas y salidas que posee el

UGHIEY | T Hidrolisis | Hidrolisis
Insumo/ Limpiar | hojade | raquisde | Electrdlisis Acida Enzimética Clarificador | Centrifugador | Mezclador | Biorreactor | Lavado | Lavado | TOTAL
Operation [Kg] platano platano [Kg] [Ka] [Ka] [Kg] [Ka] 1 [Kg] 11 [Kg] [Ka]
[Ka] [Kg] [Kd] [Kd]
g g
Hoja de 1000,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1000,00
Platano
Raquis de 1000,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1000,00
Platano
Agua 6097,56 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 3557,65 0,00 0,00 0,00 9655,21
© -1560,72 0,00 1560,72 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
B 160975 |  1609,75 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
E 0,00 144197 0,00 0,00 144197 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
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F 0,00 -167,78 0,00 0,00 0,00 0,00 167,78 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
D 0,00 0,00 468,22 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 468,22
G 0,00 0,00 -1092,50 0,00 1002,50 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H 0,00 0,00 0,00 0,00 1982921 | 1982021 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
K 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -19561,68 1956168 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
M 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -10851,20 10851,20 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
o 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 922352 922352 0,00 0,00 0,00 0,00
s 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -13308,24 13308,24 0,00 0,00 0,00
U 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -1164,07 1164,07 0,00 0,00
v 0,00 0,00 0,00 -17968,56 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1796856 | 0,00 0,00
X 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -1047,66 | 1047,66 0,00
AF 0,00 0,00 0,00 -1796856 | 1796856 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CINa 0,00 0,00 0,00 400,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 400,00
Agua 0,00 0,00 0,00 3553712 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 157149 | 3710861
Beatiat ! ) ! : ) ) } } ) ! ! ) !
Enzimas 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2,00
Te verde 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 131,77 0,00 0,00 0,00 131,77
WG 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 395,30 0,00 0,00 0,00 395,30
madre
SCOBY 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 133,08 0,00 0,00 133,08
Agua
! -4927,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 | -4927,00
Residual |
Sedimento 1 0,00 0,00 0,00 0,00 -673,82 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -673,82
Sedimento 2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 260,53 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 260,53
Sedimento 3 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -8878,26 0,00 0,00 0,00 0,00 000 | -887826
Sedimento 4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -1627,68 0,00 0,00 0,00 000 | -1627.68
Kombucha 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -12277,25 0,00 000 | -12277,25
Agua
) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -1808497 | 000 | -1808497
Residual 11
Agua
- 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 | -162387 | -162387
Residual 111
Nanoceltllosall 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -99528 | -995.28
Bacterial
TOTAL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Obteniendo como resultado que por cada 1000 kg de banana rachis y mas
1000 kg de banana leaf, sale 995,28 kg de nanocelulosa bacterial,
considerando asi que si resulta el utilizar el rechazo “Biomasa” del banano

como materia prima para la elaboracion de este bioproducto.
En la parte final de la columna de los totales se observa y analiza que hay
valores negativos los cuales significa que son residuos durante el proceso de

la biorrefineria para obtener la nanocelulosa bacterial.

Durante el desarrollo de la toma de datos en los experimentos realizados se

efectla la grafica Volumen vs Brix, en donde segun la cantidad de grados brix
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gue marque el brixometro nos da una idea de la cantidad solidos disueltos que
tenemos en el extracto del raquis y hoja de banano.

Con la finalidad de estimar la cantidad de solidos disuelto se procede a
obtener una funcién que prediga el comportamiento segun la cantidad de
grados brix que marque el brixomentro, esto se lo realizara en el software
matematico Matlab mediante la funcion curve fitting.

Dentro de las opciones que nos da Matlab para obtener una grafica tenemos:

» Spline interpolant

» Shape-preserving interporlant
> Linear
» Quadratic
» Cubic
» 4th degree polynomial
» 5th degree polynomial
» 6th degree polynomial
» Tth degree polynomial
» 8th degree polynomial
» 9th degree polynomial
» 10th degree polynomial
4\ Basic Fitting - 2 — O X
Select data: |data’ !
[ center and scale x data
Plot fits Numerical results
Check to display fits on figure . .
[T hinear = Fit: |8th degree polynomial ~ - -
. . . indy =
S thslciratlc Coifﬁ[i"ti:mi "O;T if_:gilduaf Enter value(s) or a valid MATLAB
¥y = pl¥x p2*x 5 2
[ 4th degree polynomial DIExAE + phExrS 4 [e;(gzesslsm STOIDERE, AN
[ sth degree polynomial p3*x*4 + pE¥x~3 + !
[ 6th degree polynomial pT*x*2 + pB*x + Evaluate
[] 7th degree polynomial =E] x 00
8th degree polynomial .
[ 9th degree polynomial C‘Efficmnt“
] 10th degree polynomi... v pl = 2.36="16
p2 = -3.8041s-13
DShowequatlcns p3 = 2.34%e-10
Significant digits: | 2 = pt = -7.8456=-08
5 = 1.54592-05
[ Piot residuals ie = —0. 001:362 Save to workspace..
Bar plot - < i > [1Piot evaluated results
Subplot 2
[[] Show norm of residuals Save to workspace...
Help Close «

y = pl*x"8 + p2*x"7 + p3*xx"6 + p4*x"5 + p5*xx"4 + p6*x"3 + p7 *xx"2
+ p8xx + p9

Coefficients:

55



pl = 2.56e-16
p2 = -3.8041e-13
p3 = 2.349e-10
p4 = -7.8456e-08
p5 = 1.5459¢-05
p6 =-0.0018362
p7 =0.12821
p8 = -4.8087
p9 = 78.157
Norm of residuals = 0.19912

Una vez que se escoge la mejor funcién de aproximacién, se observa que es un
polinomio de grado 8, no es necesario aumentar el grado del polinomio si no se va a
tener un aumento significativo en el R?.

Linear model Poly8:

f(x) = pl*x"8 + p2*x"7 + p3*x"6 + p4*x"5 + p5+*x"4 + p6*x"3 + p7
*x"2 + p8xx + p9

Coefficients (with 95% confidence bounds):
pl= 2.66e+15 (-3.772e+20, 3.772e+20)
p2 = -6.559e+16 (-9.458e+21, 9.458e+21)
p3= 6.505e+17 (-9.588e+22, 9.588e+22)
p4 = -3.173e+18 (-4.827e+23, 4.827e+23)
p5 = 6.603e+18 (-1.072e+24, 1.072e+24)
p6 = 4.433e+18 (-4.698e+23, 4.698e+23)
p7 = -4.932e+19 (-7.645e+24, 7.645e+24)
p8 = 8.736e+19 (-1.481e+25, 1.481e+25)
p9 = -4.998e+19 (-9.46e+24, 9.46e+24)

Goodness of fit:
SSE: 5.079e+12
R-square: -4.269e+07
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Adjusted R-square: -2.135e+08
RMSE: 1.594e+06

Figura 10 Grafica Volumen vs Grados Brix.
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Cddigo de Matlab.

clc;

close all;

clear all;

x=[4 ,3.8,3.9,4,4,4,4.1,4,5,4.9,47;

y=[53, 130, 63, 360,83,120,230,80,340,240,195];

x1l=[4 ,3.8,3.9,4,4,4,4.1,4,5,4.9,4];
yl=[53, 130, 63, 360,83,120,230,80,340,240,195];

figure (1)

plot(x,y,'or', 'LinewWidth', 2)
%axis ([-20,20 -20,20]);
grid on;

figure (2)

plot(yl,x1,'ob', 'LineWidth', 2)
%axis ([-20,20 -20,20]);

grid on;
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Numeros de

dias hasta su Lugar de Brix Volumen

procesamiento recoleccion (ml)
HM1 1 Mariscal Sucre 4 53
HM2 1 Mariscal Sucre 3,8 130
HM3 1 Mariscal Sucre 3,9 63
HM4 1 Mariscal Sucre 4 360
HMS5 1 Mariscal Sucre 4 83
HM6 2 Mariscal Sucre 4 120
HM7 2 Mariscal Sucre 4,1 230
HM8 2 Mariscal Sucre 4 80
HM9 2 Mariscal Sucre 5 340
HM10 2 Mariscal Sucre 4,9 240
HM11 2 Mariscal Sucre 4 195
H3P1 4 3 Postes 4 136
H3P2 4 3 Postes 5 205
H3P3 4 3 Postes 4.3 140
H3P4 4 3 Postes 4,5 145
H3P5 4 3 Postes 5,2 295
H3P6 4 3 Postes 6 80
H3P7 4 3 Postes 5 40
H3P8 4 3 Postes 6 110
H3P9 4 3 Postes 5 110
H3P10 4 3 Postes 5 50
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CAPITULO 4

Conclusiones y recomendaciones

Conclusiones.

Durante el proceso de desarrollo de la modelacion matematica a través del sistema
de ecuaciones diferenciales se observa que las variables mas representativas son la

glucosa y la nanocelulosa bacterial.

La concentracion de glucosa es el alimento de la NCB, por lo tanto, al terminarse, se
evidencia que la siguiente gréfica es descender en el glicerol, ya que es el siguiente
alimente en digerir este microorganismo, mediante la interrelacién que llevan estas

variables representativas.

El diagrama de flujo dentro de sus procesos tiene tecnologia de biorrefineria, por lo
cual se aplico la ley de la conservacion de la materia en su forma diferencial, para

obtener un andlisis en la tabla antes mencionada

Recomendaciones.
Se recomienda que dentro de la modelacion matematica usar como variable principal

la glucosa que en este caso es el jugo glucosado extraido de la hoja raquis del banano.

Se recomienda que se debe observar una vez que se le termina el alimento al
microorganismos ver en la gréafica del sistema de ecuaciones diferenciales cual es el

siguiente alimento por digerir y cortar el proceso para la extraccion de la CNB

Se recomienda que de ser posible se puede hacer un sistema con balance de material

de forma integral para hacer una comparativa con la forma diferencial.
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Anexos

Diagrama de Flujo del proceso de elaboracion de la Nano Celulosa Bacterial
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