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RESUMEN

El trabajo evalud la aplicacion del stripping con CO2 en un proceso continuo de
fermentacion con cuatro reactores conectados en serie. Se realizaron balances de masa en
cada reactor y se empleo6 el modelo cinético hibrido de Andrews-Levenspiel.

Se encontr6 que el primer reactor es el més adecuado para el stripping, ya que aumento
la productividad, la conversion y el volumen de etanol, favoreciendo el crecimiento celular
y reduciendo la inhibicion debida al producto. Ademas, se evalu6é como el stripping de CO2
permite introducir mayores concentraciones de sustrato en el mosto en un proceso continuo
con re actores en serie. Se concluyd que se puede incrementar la concentracion de mosto
hasta un 26.52%, lo que aumentaria la Pe y reduciria el volumen de agua en el proceso,
disminuyendo los costos energéticos y permitiendo obtener mayores volimenes de etanol
que un sistema convencional.

Palabras Clave: Fermentacion, Stripping, Etanol
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CAPITULO 1
INTRODUCCION

La produccion de etanol los ultimos afios ha adquirido una importancia relevante dado
que se plantea como una opcion de biocombustible que puede llegar a ser mezclada con
gasolina mejorando el octanaje de la misma y por el ende el funcionamiento del motor.

En este marco, la optimizacion del proceso de fermentacion mediante calculos
computacionales con criterios ingenieriles se ha vuelto importante siendo una de las opciones
la aplicacion de stripping de dioxido de carbono, siendo que estd tecnologia no ha sido
investigada a nivel industrial considerando reactores en serie.

1.1 Antecedentes

A lo largo de los afios la industria del etanol ha incrementado su campo de aplicacion,
siendo una de las principales areas desarrollado la produccion de “Bioetanol” como sustituto
de combustible para el parque automotriz. Es en tal campo que uno de los paises lideres en
cuanto a investigacion e innovacion ha llegado a ser Brasil, donde se han buscado de manera
constante procesos que puedan a llegar a optimizar la produccion de etanol a partir del bagazo
de la cana de azlcar.

Una de las principales limitaciones del proceso de fermentacion alcoholica es la toxicidad
del etanol sobre las levaduras dado que estas Ultimas sufren un proceso de inhibicion. La
aplicacion de esta técnica utilizando dioxido de carbono y nitrogeno gaseoso ha sido
estudiada en estudios de fermentaciones alcoholicas y ABE (Acetona-butano,-etanol), en los
cuales fue demostrando ser posible alimentar soluciones mas concentradas de sustrato en el
biorreactor en comparacion a procesos convencionales, y alcanzar elevados valores de

productividad en etanol (Ezeji et al., 2003).



Una alternativa para minimizar el efecto inhibitorio durante el proceso de fermentacion es
la utilizacion de Stripping “extraccidbn y/o separacidn” con gases para remover
continuamente el etanol del caldo fermentativo, es asi que uno de los métodos estudiados es
la optimizacion de la produccion de etanol por medio de aplicacion de stripping con didxido
de carbono, un érea de estudio que depende en primera instancia del modelaje matemaético
dentro del sistema a ser analizado el cual ha sido planteado en la tesis “Modelaje de un
Proceso Industrial de Fermentacion Alcohdlica Continua con reactores de mezcla en serie ”
(Mendoca, 2005) asi como el planteamiento del uso de stripping en la tesis “ Fermentacion
Batch Extractiva con Stripping de CO> para la produccion de etanol en un biorreactor”
(Sonego, 2014).

En la actualidad, en nuestro pais se promulgo la Ley N°303/2017-2018 de aditivos de
origen vegetal la cual permite la produccion, uso y comercializacion de etanol con la finalidad
de sustituir gradualmente la importacion de gasolina y diésel. Plantedndose producir
inicialmente Stper Etanol 92 que es una mezcla de un 10%Y/,, de etanol con gasolina, y
hasta el 2025 el plan proyecta la mezcla de hasta un 25%V/,,. Es por tal motivo que grandes
empresas de produccion de etanol como ser los Ingenios Azucareros de Guabira, Unagro y
Aguai han decido incrementar su capacidad de produccion de alcohol anhidro a partir de cana
de azucar. Es asi que, dentro de este ambito, para dimensionar el incremento, podemos
mencionar el caso particular del Ingenio Azucarero de Guabira el cual incrementara su
produccion de 4 millones de litro de etanol hasta alcanzar 15 millones de litros en la zafra
2018-2019. (Memoria Anual Ingenio Azucarero Guabird S.A., 2017)

Otro punto a ser considerado al momento de la produccion de etanol, es la frontera agricola
la cual de acuerdo a los datos del Instituto Nacional de Estadistica (INE) para el afio agricola

2016-2017 se tenia el registro de una superficie de 151,989 hectéreas cultivadas con cafia.
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Con la producciéon de biocombustible a partir de etanol se pretende alcanzar las 320.000
hectareas en un periodo de cinco a siete afios. Como se aprecia el area designada a la
produccion de cafa de azucar tendrd un incremento relevante, sin embargo, la Ley 303, segun
su normativa plantea “Promover la mejora progresiva y sustentable del rendimiento de
cultivos destinados a la produccion de aditivos de Origen Vegetal”.

Finalmente, se debe considerar que Brasil es el principal productor de cafia de azicar y de
azucar del mundo, y el segundo mayor productor de etanol. En 2017, el cultivo de cafia de
azucar en Brasil se expandi¢ aproximadamente en 8,7 millones de hectareas, generando una
produccion de 633,3 millones de toneladas. La produccion de azicar llegd a 37,9 millones
de toneladas y la produccion de etanol a 27,8 mil millones de litros. (Dias de Souza et al.
2019). La produccion de alcohol en Brasil representa un tercio de todo el alcohol consumido
en el mundo. Brasil tiene potencial para producir 16 mil millones de litros de alcohol, pero
la produccion promedio anual es de 12 mil millones de litros. Se producen dos tipos de
alcohol para su uso como combustible: anhidro, mezclado con gasolina, e hidratado, utilizado
como combustible puro. (De Azevedo, De Oliveira, & Magalhaes, 2012)

Es por tales razones que Brasil marca un referente de suma importancia en cuanto al
desarrollo de tecnologia para la produccion de bioetanol, siendo que las tecnologias
empleadas en dicho medio serdn referencia de gran importancia para el trabajo de estudio
realizado.

1.2 Planteamiento del problema

Dado al incremento en la produccion de etanol planteado por el gobierno, asi como por
parte de los ingenios en base a la promulgacion de la Ley 303, se ve la necesidad de poder
optimizar el proceso de fermentaciéon para obtener mayor rendimiento a partir de las

condiciones usadas actualmente dentro de los ingenios. Es de esta manera que se surge la
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proposicion de la simulacion para un proceso de fermentacion continua a escala industrial,
usandose stripping de dioxido de carbono, el cual permitird la remocion del etanol producido
reduciendo la inhibicion en el crecimiento de las levaduras, lo cual finalmente implica un
mayor consumo del sustrato obteniéndose mayor cantidad de etanol en la produccion, lo cual
aumentaria la productividad final del ingenio siendo que los costos operacionales para la
adaptacion no serian elevados .

1.3 Justificacion

1.3.1. Justificacion Técnica

La implementacion de stripping de didxido de carbono al proceso plantea la optimizacion
del mismo, dado que con el empleo de la fermentacion extractiva utilizando CO2 como gas
de stripping seria posible alimentar soluciones mas concentradas en sacarosa y aumentar la
productividad en el etanol, reduciendo los costes energéticos de la etapa de recuperacion por
destilacion y el volumen de vinaza generado en el proceso (Rodrigues, Bernardo, & Bandino,
2016).

Por otro lado, si bien el modelaje y simulacion seran realizados tomando como caso de
estudio a la empresa CLEALCO, ubicada en Sao Paulo (Brasil), las caracteristicas del
presente trabajo permiten adaptar el mismo a cualquier empresa en operacion con
fermentacion continua partiendo de los datos de concentracion inicial, final y en cada uno de
los reactores para el sustrato, crecimiento celular y etanol, siendo que los parametros
cinéticos seran calculados por un programa de optimizacion descrito en el trabajo, para que
posteriormente los mismos sean empleados dentro de la simulacion del proceso como tal.
1.3.2. Justificacion Econémica

Como se mencion6 anteriormente el proyecto plantea una alternativa para incrementar la

produccion de etanol, lo cual de manera directa incrementa el porcentaje de ganancia dentro
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de las empresas como en los ingenios azucareros. Ademas, al incrementar el consumo de
sustrato, amplia la capacidad de produccion de los ingenios azucareros favoreciendo no solo
a la misma sino también a los proveedores de cafia de azucar para los ingenios, lo cual
derivaria en la generacion de nuevas fuentes de empleo. Asi también, en caso de considerar
la proyeccion de una planta, que plantee en la etapa de disefio, la fermentacion extractiva esta
podria ser dimensionada con reactores de menores volumenes reduciendo el costo de
implementacion (maquinaria y equipos), dado que el sustrato mas concentrado resultaria en
mayor produccion de etanol sin la necesidad de un monto de inversion alto.

Por otro lado, al obtenerse una mayor cantidad de etanol se podra alcanzar de manera mas
eficaz la implementacion de etanol 92, siendo que al utilizar esta tecnologia se podria mejorar
la economia del pais reduciendo la cantidad de diésel y gasolina que es importada.

1.3.3. Justificacion Social

Al momento de generar mayores fuentes laborales también se asegura la estabilidad,
continuidad y fortalecimiento de las poblaciones que se dedican a la produccion de cafia de
azucar.

También se debe considerar que al agilizarse la implementacion del etanol 92, reduciria
el costo en cuanto al combustible, ademas de reducir los impactos ambientales generados por
los mismos mejorando asi la salud de la poblacion.

Finalmente es importante considerar el actual contexto global de la pandemia por
Coronavirus donde el consumo de etanol se ha incrementado a nivel poblacional con el fin
de desinfeccion siendo que al mejorar el proceso se obtendria mayores cantidades de

producto reduccion el costo de produccion y por el ende el precio de venta.



1.3.4. Justificacion Ambiental

La fermentacion extractiva conlleva varios impactos ambientales positivos dentro del
proceso dado que la misma implica la reduccion de la vinaza generada en el proceso lo cual
reduce la cantidad de residuos derivados de la produccion. Asi también, al trabajar con
soluciones mds concentradas el volumen de agua introducida al proceso se reduce
favoreciendo a un manejo sustentable de los recursos y reduciendo el consumo energético
que implicarian los procesos posteriores.

Debido a que el etanol producido dentro del pais se piensa destinar en su mayor parte a la
produccion de Etanol 92, es decir un biocombustible, esto implica que sera un combustible
con mayores cualidades, mayor potencia en los motores, mayor lubricacion, menos desgaste
y menos contaminacion.

Las principales ventajas de la adiccion de etanol a la gasolina son la reduccion de los
niveles de emision de dioxido de carbono debido a que el mismo es un oxigenante de las
gasolinas, mejorando el octanaje de las mismas. Un claro ejemplo es Brasil, donde debido a
la implementacion del etanol como combustible se pudo apreciar una reduccion de emisiones
de 12.7 millones toneladas al afio, lo que equivale a aproximadamente 20% de todas las
emisiones de carbono provenientes del parque automotor (Ommetto, 2001).

1.4. Objetivos
1.4.1. Objetivo general

Evaluar la productividad en la produccién de etanol en un sistema de fermentacion

continua extractiva por medio de la implementacion de stripping con dioxido de carbono,

utilizando como caso de estudio la empresa Clealco ubicada en Brasil.



1.4.2. Objetivos Especificos

e Realizar la aplicacion del modelo para la fermentacion extractiva continua, con las
respectivas modificaciones para un sistema de fermentacion industrial continuo
con 4 reactores en serie.

e Realizar la evaluacion y determinacion de los pardmetros cinéticos utilizados en
el proceso, asi como las condiciones para la simulacion considerando las
condiciones operativas de la empresa.

e Realizar la validacion del modelo obtenido considerando las concentraciones
iniciales y finales obtenidas por la empresa.

e Evaluar la conversion de sustrato y la concentracion de células (cuarto reactor),
para verificar la reduccion de inhibicion de las levaduras por etanol.

e Realizar la comparaciéon de productividad y conversion entre el sistema de
fermentacion convencional y el sistema extractivo.

e Evaluar nuevas condiciones de funcionamiento para mejorar el funcionamiento de
la empresa, considerando como variables principales la concentracion de sustrato
en el mosto y dilucion del sistema.

e Realizar un anélisis comparativo de las mejores condiciones de operacion de la
empresa considerando la aplicacion de stripping.

e Determinar en cual reactor se debe realizar la aplicacion de stripping considerando
las variables necesarias para establecer un criterio especifico en la eleccion.

1.5. Alcances y limitaciones
La investigacion permite simular un proceso estandar de cuatro reactores en serie, proceso

que es actualmente empleado por los ingenios azucareros bolivianos, siendo el modelo



utilizado aplicable a la realidad y contexto boliviano. Asi también, el modelo planteado
permitird evaluar la optimizacion de la produccion de azicar en los diferentes ingenios por
medio de la aplicacion de stripping siendo que solo serd necesario ingresar las constantes
propias de cada proceso para tener una aproximacion del proceso de produccion actual. Por
otro lado, la simulacion realizada permite cambiar los volumenes de cada reactor
asemejandose mas al proceso real.

En cuanto a las limitaciones, la simulacion realiza el calculo de las constantes cinéticas
solamente para el modelo de Andrews (1968)/Levenspiel (1980), siendo que ademas se
necesitan valores tentativos iniciales para iniciar con la optimizacion. También es importante
considerar que el modelo fue planteado para cuatro reactores en serie siendo que de existir
un sistema con mas o menos reactores se debera realizar la adecuacion de la simulacion.
Finalmente, el sistema fue simulado considerando el reciclo del mosto, siendo el mecanismo
vigente de mayor aplicacion en los ingenios azucareros, de igual manera, si la simulacion se

aplicara a un sistema sin reciclo de mosto se debera realizarse un ajuste a la simulacion.



CAPITULO 2
FUNDAMENTO TEORICO

En el trabajo se analizara principalmente el etanol producido por medio de cafia aztcar
siendo uno de los medios mas empleados dada la coyuntura actual. Asi también, su aplicacion
para generar bioetanol al ser mezclado con gasolina le da aun maés relevancia, siendo Brasil
uno de los paises lideres en la su produccion.

El proceso de fermentacion analizado sera continuo, dado que es el medio méas empleado
a nivel industrial siendo aplicable al proceso que se analizara en la Industria Clealco. En este
marco de todos los modelos cinético vigentes, para el andlisis de dicho proceso se eligio el
modelo de Andrews (1968)/Levenspiel(1980) siendo que se caracteriza por considerar inhibicion
por producto y sustrato, siendo dos de los factores principales a ser analizados.

Finalmente, en Bolivia ante la presencia de dos ingenios azucareros de gran escala como ser
Unagro y Guabird, asi como la Ley 1098 de Aditivos de Origen Vegetal hablar de la optimizacion
de procesos fermentativos cobra una gran relevancia.

2.1 Etanol

El etanol, también llamado alcohol etilico, alcohol de vino y alcohol de melaza, es un
liquido incoloro y volatil con una agradable fragancia. Se puede obtener mediante dos
métodos principales: fermentacion del azucar y un método sintético que utiliza etileno. La
obtencion de etanol se realiza mayormente mediante un proceso de fermentacion del aziicar
contenido en granos macerados, yuntas de frutas, miel, leche, gachas o melazas. En este
proceso se utilizan levaduras que contienen enzimas catalizadoras capaces de convertir
azlcares complejos en simples, para transformarlos en alcohol y didxido de carbono

(Gutiérrez, 2015).



2.1.1. Etanol como biocombustible

Los biocombustibles, también conocidos como bioenergéticos, son combustibles
renovables que se producen directa o indirectamente a partir de biomasa. La biomasa se
refiere a materiales no fosiles de origen bioldgico, como la madera, el beneficio animal, el
carbono vegetal, el biogas, el biohidrégeno, el bioalcohol, la biomasa microbiana, los
recursos agricolas y forestales, asi como sus subproductos, la energia de los cultivos y otros
recursos biologicos (FAO, 2013).

En este marco, la Agencia de Proteccion Ambiental (EPA) dispuso que el 8.5 % del total
de las ventas de gasolina, a partir del 2010, deben de provenir de etanol u otras fuentes de
combustibles renovables, para poder cumplir con el mandato del Congreso de Estados Unidos
que establecio que se deben producir cerca de 13,000 millones de galones de combustibles
(Departamento Administrativo de Ciencia, Tecnologia e Innovacion (Colciencias), 2010).

Asi, al realizar una revision retrospectiva de la historia de la invencion y desarrollo del
motor de explosion interna, quedo claro que las primeras versiones de estos motores
funcionaban con alcohol. Sin embargo, el notable crecimiento de la industria petrolera y los
bajos costos de los combustibles derivados de los hidrocarburos fueron decisivos para que
este recurso mantuviera un dominio abrumador como principal fuente (Valdivieso, 2010).

El bioetanol en los ultimos afios se ha considerado como una alternativa para reducir las
emisiones de gases invernadero y ofrecer un combustible alternativo que disminuya el
consumo de hidrocarburos (Monroy, Narvaes, & Vera, 2017).

Actualmente, el biocombustible mas destacado es el etanol, un producto completamente
renovable obtenido a partir de cultivos bioenergéticos y biomasa. El etanol combustible se

utiliza para oxigenar la gasolina, mejorando la oxidacion de los hidrocarburos y reduciendo
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las emisiones de mondxido de carbono, compuestos aromaticos y compuestos organicos
volatiles a la atmosfera (Puertas, 2018).

El bioetanol se puede utilizar directamente en vehiculos disefiados para funcionar con
etanol puro o mezclado con gasolina para crear "gasohol". En general, no se requieren
modificaciones en el motor para utilizar esta mezcla. Uno de los principales argumentos para
enriquecer la gasolina con etanol es la reduccion de las emisiones contaminantes a la
atmosfera (Demirbas, 2011). El etanol afiade mas oxigeno a la mezcla de combustible,
mejorando la eficiencia de la combustion gracias a la presencia de un atomo de oxigeno por
molécula. Sin embargo, es importante destacar que el proceso de combustion real es mas
complejo y que las conclusiones répidas pueden no reflejar completamente la realidad.
Aunque se ha demostrado que el uso de combustibles oxigenados en motores de combustion
interna generalmente reduce las emisiones de hidrocarburos totales y monoxido de carbono
(CO) en condiciones normales de temperatura, algunos estudios indican que la magnitud
global de la reduccion puede ser relativamente insignificante (Melo, Sanchez, Ferrer, &
Ferrer, 2012).

2.2. Procesos Fermentativos

La fermentacion alcohoélica es un proceso anaerdbico que implica la transformacion de
azucares, especialmente azucares hexosas como la glucosa y la fructosa, en etanol y diéxido
de carbono siendo que, este proceso también implica la produccion de diversos subproductos
(Buratti & Benedetti, 2016).

La fermentacioén alcohdlica es un proceso anaerdbico llevado a cabo por levaduras y
algunas clases de bacterias. Durante este proceso, los sustratos celulares, principalmente
mono y disacaridos, se transforman principalmente en alcohol etilico y didéxido de carbono.

Este proceso implica la generacion de equivalentes de reduccion en los compuestos
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NADH/NAD*y NADHP/NADP", asi como enlaces fosfato de alta energia, ATP (Acosta,
2012).

Un biorreactor se define como un contenedor o sistema diseflado para mantener un
ambiente bioldgicamente activo. En ciertos casos, el biorreactor funciona como un recipiente
donde tiene lugar un proceso quimico que involucra organismos o sustancias
bioquimicamente activas derivadas de estos organismos. Este proceso puede ser tanto
aerdbico como anaerdbico. Estos biorreactores tienen forma cilindrica y varian en tamafo
desde unos pocos mililitros hasta varios metros cubicos, y suelen fabricarse en acero
inoxidable (Carlos & Useda, 2020).

El reactor bioldgico puede operar de diversas maneras, incluyendo la operacion
discontinua, semicontinua, discontinua alimentada (o alimentada), o continua. En todos estos
modos de operacion, es posible trabajar con o sin recirculacion de la levadura (Escobar &
Méndez, 2018).

2.2.1. Fermentacion Discontinua o Lotes o Batch

En este caso el crecimiento de microorganismos se refiere a que las células se cultivan en
un recipiente con una concentracion inicial y esta no se altera con ningun tipo de nutriente o
lavado adicional, por tanto, el volumen se mantiene constante. Entonces el operador tiene
control sobre las condiciones ambientales tales como el pH, la temperatura, etc. El proceso
llega a su fin cuando el 100 % del sustrato ha sido consumido por la biomasa (Chisag, 2019).

Las caracteristicas principales de estos reactores son las siguientes:

a) Lareaccion quimica tiene lugar en un sistema cerrado.
b) Todos los reactivos se introducen en el reactor al inicio de la operacion.
c) Al final de la operacion, la mezcla reactiva se descarga simultdneamente.

d) Operan en régimen inestable.
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e) Se asume que los gradientes de concentracion, temperatura y presion son
insignificantes (Guilera, 2017).
Algunas ventajas de los reactores por lotes (BATCH) son las siguientes:
a) Su operacion es sencilla.
b) Es mas versatil que un reactor continuo.
c) El costo inicial es menor que el de los reactores continuos (Guilera, 2017).

Por otro lado, considerando las desventajas se presenta una concentracion de sustrato
limitante inhibitoria al crecimiento, conocida comiunmente como el efecto Crabtree. En este
fendmeno, en lugar de consumir la fuente de carbono para su crecimiento, el microorganismo
produce acido acético y otros metabolitos que resultan toxicos para las células. Esto impide
alcanzar altas densidades celulares. En la fermentacion discontinua, se observa una
contradiccion, ya que al inicio hay pocas células con una alta concentracion de sustrato,
mientras que al final se invierte esta situacion (Garcia, 2013).

Los reactores por lotes (BATCH) encuentran aplicaciones en diversos escenarios. Son
comunmente utilizados para liquidos y resultan ideales cuando se busca una velocidad de
produccion mas reducida. Ademads, son empleados en estudios cinéticos de laboratorio, ya
que permiten un control preciso de las variables. También son preferidos cuando se requiere
un tiempo de residencia prolongado para alcanzar una calidad especifica del producto.
Ademas, estos reactores son una elecciéon adecuada cuando se busca obtener un producto
final altamente puro, gracias a su flexibilidad y capacidad para adaptarse a condiciones
especificas de produccion (Guilera, 2017).

2.2.2. Fermentacion discontinua alimentada o Fed-batch
En un cultivo semi continuo o fed-batch, los nutrientes se suministran al biorreactor de

manera continua o semicontinua, y no hay efluente en el sistema. Dependiendo del objetivo
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de la operacion, la adicion intermitente del sustrato mejora la productividad de la
fermentacion al mantener baja la concentracion del sustrato. Este tipo de proceso se ve
limitado por la capacidad volumétrica del reactor (Chisag, 2019).

Los flujos de adicion del incremento pueden ser constantes, escalonados y exponenciales,
y son un elemento crucial para lograr resultados Optimos. Estos no solo afectan la
concentracion celular, sino también la productividad del proceso y la cantidad de productos
de interés a obtener (Garcia, 2013).

Este sistema de fermentacion busca abordar varios desafios, tales como la inhibicion del
crecimiento debido a la acumulacion de sustrato, la capacidad restringida de transferencia de
oxigeno, y la formacion de subproductos que actian como inhibidores del crecimiento, como
el acido acético (Garcia, 2013).

2.2.3. Fermentacion Continua

Una fermentacion continua implica el suministro constante de nutrientes y la extraccion
continua de productos de un biodigestor. En ciertas condiciones, el cultivo puede alcanzar un
estado estacionario, donde no hay variacion en el volumen del biodigestor con el tiempo.
Este enfoque se puede utilizar para producir sustancias bioldgicas en condiciones dptimas y
para llevar a cabo estudios fisioldgicos (Chisag, 2019).

Se sostiene que la fermentacion continua mejora la eficiencia quimica del proceso,
resultando en mayores cantidades de etanol. Sefiala que los métodos de fermentacion
continua comenzaron a patentarse en la década de los 50 y han contribuido significativamente
al crecimiento de la industria de bebidas alcohélicas (Suarez, Garrido, & Guevara, 2016).

Por otro lado, se destaca que la fermentacion continua elimina la necesidad de llenar y
vaciar los fermentadores, asi como la instalacion de controladores y equipos de enfriamiento

en todos los fermentadores, reduciendo asi la ociosidad y el costo de inversion. Sin embargo,

14



advierte que esto aumenta el riesgo de contaminacion, por lo que se requiere un mayor énfasis
en la esterilidad del proceso (Estevéz, 2015).
2.3 Fermentacion extractiva

En la busqueda de soluciones para implementar un sistema eficiente de produccion
continua, la fermentacion extractiva ha surgido como un enfoque innovador que integra el
proceso de fermentacion y extraccion en una sola operacion. Este método permite la
eliminacion selectiva del metabolito de interés del medio de cultivo (Jatoi et al, 2021).

Con estos métodos, se han superado no solo limitaciones como la inhibicion del producto
y la baja productividad volumétrica, lo que ahorra tiempo y costos, sino que también ha
disminuido el riesgo de pérdida del producto durante los procesos individuales de separacion
y purificacion (Jatoi et al, 2021).

Para realizar la eliminacion del producto in situ, se han propuesto diversas técnicas de
separacion que han demostrado ser altamente compatibles con el proceso de fermentacion
extractiva. Entre estas técnicas, se destacan la extraccion con solventes, la electrodialisis, los
sistemas de adsorcion, los liquidos i0nicos, la extraccion de gas y los sistemas de extraccion
liquido-liquido (ATPS) (Othman, Ariff, Rios-Solis, & Halim, 2017).

Entre los productos mas estudiados para su recuperacion mediante la técnica de
fermentacion extractiva, se destacan la produccion de etanol y 4cido lactico. Se han empleado
diversos disefios de fermentacion extractiva para la recuperacion de estos productos. En
trabajos recientes, se describié el modelado y la validacion experimental de la produccion de
etanol mediante fermentacion extractiva por lotes, utilizando acido oleico en un biorreactor
de columna de caida no convencional equipado con un sistema de circulaciéon de bucle
operado aun caudal de 10 L/h, lo que asegura una mezcla adecuada del caldo de fermentacion

y la separaciéon de las fases acuosa y organica. En este estudio, lograron obtener una

15



productividad 12.7% - 29.8% mayor en comparacion con el sistema en el que no se empled
la fermentacion extractiva (Lemos, Sonego, Cruz, & Badino, 2018).

Entre las metodologias de extraccion reactiva, el stripping mediante el uso de dioxido de
carbono durante la fermentacion ha surgido como una opcion prometedora para superar la
limitacion de la fermentacion causada por la toxicidad del etanol en la levadura, un problema
que ocurre en los procesos convencionales de fermentacion. Esta estrategia de extraccion ha
demostrado ventajas, como la ausencia de la utilizacion de solventes, los cuales podrian
resultar toxicos para los microorganismos fermentativos, y la reduccion de la temperatura en
el medio fermentativo. Esto se debe a que el etanol experimenta un cambio de fase (de liquido
a vapor) cuando se elimina del reactor hacia la corriente de CO;, permitiendo asi la
eliminacion de calor (Silva, Esperanza, Cruz, Moura, & Bandino, 2015).

La fermentacién extractiva utilizando CO> como gas de arrastre presenta ventajas al no
requerir la adquisicion de accesorios o insumos de alto costo, como membranas y solventes,
al utilizar el dioxido de carbono producido en el propio proceso fermentativo. Ademas, el
CO> no elimina los nutrientes del caldo y no perjudica a las células durante el proceso
(Sonego, Lemos, Pinto, Cruz, & Badino, 2016). En las condiciones medias de presion y
temperatura en las que ocurre la mayoria de las fermentaciones alcohdlicas industriales, es
decir, 1 atmosfera y 34 °C, se generan aproximadamente 425 litros de CO; por cada litro de
etanol producido, los cuales son desechados por las destilerias en la atmosfera. Este volumen
excesivo de gas producido durante la fermentacion puede ser utilizado como gas de arrastre
(Rodrigues, Fermentagdo Alcoodlica Extrativa com Remocao de Etanol por Arraste com CO2
e Recuperagdo por Absorg¢ao, 2019).

El proceso de stripping se empled en la produccion de etanol a partir de sacarosa. Sonego

et al. (2014) demostraron que las fermentaciones extractivas en lotes utilizando arrastre con
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diéxido de carbono, con una tasa de flujo de gas en el rango de 2.0 a 2.5 vvm (relacion entre
el flujo volumétrico de gas y el volumen de liquido en min'), a una temperatura de 34 °C,
arrojaron resultados prometedores. En estas condiciones, se logré un aumento del 25% en la
productividad de etanol en comparacion con el proceso en lotes sin stripping. Aplicando el
arrastre gaseoso con COz en el proceso de lote alimentado a 34 °C, Sonego et al. (2016)
estudiaron diferentes tiempos de alimentacion de sustrato (3 y 5 horas) y diferentes momentos
de inicio del stripping (3 y 5 horas). Los resultados indicaron que la mayor productividad de
etanol se obtuvo cuando el tiempo de alimentacion del mosto fue de 5 horas, con el inicio del
stripping en la tercera hora del cultivo.

Al alimentar el mosto con una concentracion de sustrato de 350 g L', se observo un
aumento del 28% en el etanol obtenido en comparacion con condiciones cercanas a las
industriales. Sin embargo, la concentracion final de etanol en el vino fue de 76.9 g L! debido
a la baja resistencia de la levadura al etanol a esa temperatura. En otro estudio, Sonego et al.
(2018) realizaron la optimizacion de la fermentacion alcohodlica extractiva con CO2 en lotes
alimentados a 34 °C, con una alta concentracion de sustrato en el mosto de 434 g L,
obteniendo una concentracion total de etanol (arrastrado por el CO> presente en el caldo) de
136.9 g L' (17.2 °GL), un valor aproximadamente un 65% mayor que el contenido alcoholico
obtenido en las destilerias brasilefias (Sonego, Lemos, Cruz, & Badino, 2018).

Rodrigues (2019) llevo a cabo fermentaciones extractivas en lotes alimentados con una
concentracion de sustrato en el mosto de 400 g L' y logré recuperar el etanol arrastrado por
el CO; utilizando el proceso de absorcion con monoetilenglicol (MEG). En este proceso, el
propio CO2 generado en la fermentacion se reutilizd, pasando por absorbedores y volviendo
al reactor, caracterizando un sistema cerrado. La concentracion total de etanol obtenida fue

de 126.0 g L' (16.0 °GL), y la concentracion de etanol en el caldo al final de la fermentacion
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fue de 87.1 g L. Del etanol arrastrado, se recuperd el 98.3% mediante el proceso de
absorcion en MEG.

Con el fin de incrementar atin mas los rendimientos de la fermentacion extractiva y hacerla
economicamente viable para su aplicacion industrial, se han llevado a cabo numerosos
estudios enfocados en mejorar la etapa de recuperacion del etanol arrastrado. Martins (2021)
buscd enriquecer la corriente de gas de salida en etanol. Para ello, se emplearon eliminadores
de niebla fabricados con diferentes materiales (polidcido lactico, acero inoxidable y esferas
de vidrio), instalados en la parte superior de un reactor neumatico tipo columna de burbujas.
La fase gaseosa de la fermentacion extractiva con CO; fue analizada mediante espectroscopia
de infrarrojo medio. Los resultados indicaron que el uso de eliminadores de niebla de esferas
de vidrio promovié un mayor enriquecimiento en etanol en la fase gaseosa a la salida del
biorreactor, en comparacion con una fermentacion extractiva sin eliminador. Ademas, la
autora estudio el efecto del espacio libre en el proceso de stripping. En un reactor neumatico
de columna de burbujas, se aplico el proceso de stripping utilizando soluciones
hidroalcoholicas con concentraciones de etanol de 80 g L!. Variando el volumen de la
solucion, se modifico la altura del espacio libre. De esta manera, el proceso de stripping se
llevé a cabo con volumenes de 2,5; 5,0; 7,5 y 10 L. Al comparar los diferentes ensayos, se
observé que cuanto mayor era el espacio libre, mayor fue la eliminacion de etanol de la fase
liquida, debido al efecto de pared mojada que incrementa la transferencia de masa (Martins,
2021).

Por otro lado, en el estudio realizado para un proceso fermentativo extractivo con COz con
recirculacion, a escala laboratorio se puede observar que, en este proceso, existe una
alimentacion continua (Frr) siendo que el contenido del fermentador se recicla

continuamente a través de una columna empaquetada obteniéndose un flujo de salida con
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producto final (Fr). Mientras tanto, el CO> también va a la columna y se elimina el etanol del
producto fermentado en la columna (Fs) (Rodrigues, Sonego, Cruz, & Bernardo, 2018).

Figura 1: Diagrama simplificado del equipamiento de la planta piloto
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Fuente: Rodrigues, Sonego, Cruz, & Bernardo (2018)

2.4 Produccion de etanol a partir de caiia de azicar

Las materias primas utilizadas para la produccion de etanol carburante pueden variar, lo
cual depende de la estructura vegetal y la forma en que almacenan la energia: los tallos de la
cafia de azacar la almacenan en forma de sacarosa, y para su uso en el 2013 se cultivaron
cerca de 8.6 millones ha en Brasil con un rendimiento promedio de 70 t ha™!, con un total
anual de 596 millones t de cafa para producir etanol (Alves, Jarbas, & Cooke, 2018).

La cafia de azicar se somete a un proceso de lavado, generalmente en su forma completa,
antes de pasar al sistema de preparacion y extraccion, principalmente a través de moliendas.
Durante la extraccion del jugo, se aplica presion mediante cilindros para separar el jugo, que

contiene sacarosa, de la fibra conocida como bagazo. Este bagazo se dirige a la planta de
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energia de la instalacion, donde se utiliza como combustible. En algunas instalaciones mas
recientes, se ha adoptado el método de extraccion por difusion, con la expectativa de obtener
beneficios energéticos. En los difusores, la cana picada y desfibrada se somete a varios
lavados con agua caliente, liberando sus azlcares por lixiviacion. En la etapa final, el
producto pasa por un cilindro de secado, del cual se obtiene el bagazo que se utiliza en las
calderas. De esta manera, el jugo que contiene los azucares de la cafia, ya sea producido en
la molienda o en el difusor, puede emplearse en la produccion de azucar o bioetanol (Siliceo,
2014).

Del caldo resultante de la fermentacion debe separarse la biomasa, para dar paso a la
concentracion del etanol mediante diferentes operaciones unitarias y a su posterior
deshidratacion, forma en que es utilizado como aditivo oxigenante (Cardona & Sanchez,
2011).

De manera concreta el proceso se puede resumir en tres partes esenciales considerandose
que el etanol viene siendo, en la mayoria de los casos, subproducto de la produccion de
azucar, por ejemplo, tenemos el proceso de produccion del Ingenio Azucarero Guabira S.A.:

- Recepcion: La melaza proveniente de la planta de azucar, es pesada y analizada antes
de ser almacenada en tanques.

- Fermentacion: En este proceso el azucar es transformada en alcohol y gas carbonico
por accion de la levadura. Para ello, las melazas, a 85 °Brix (1 °Brix = 1g de azicar
en 100 g de solucion), son bombeadas a dos tanques consecutivos donde son diluidas,
primero a 60°Brix y luego a 26°Brix. Este “mosto” es enviado luego a dos diferentes
procesos: una parte (en pequefia proporcion) va a una tercera dilucion (12°Brix) para
la alimentacion del tanque de cultivo de levadura y, la otra, va a uno de los 6 tanques

de fermentacion. Después de un cierto tiempo, el mosto fermentado es bombeado a
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una centrifuga donde la levadura es separada de la fase liquida. Parte de esta levadura
es enviada nuevamente al proceso de fermentacion, y el volumen restante es sometido
a un proceso de secado y posteriormente empaquetado para su venta.

- Destilacion: La fase liquida separada en la centrifuga, llamada “vino”, alimenta a la
primera de las dos columnas de destilacion. Como resultado del proceso de destilacion
se obtiene el alcohol y un residuo o subproducto denominado vinaza (Cédmara
Nacional de Industrias, 2011).

2.5. Cinética de Fermentacion Alcohoélica — Analisis de Modelos Bioldgicos

Los modelos matematicos que describen la dindmica de los procesos fermentativos
pueden clasificarse segiin el nimero de componentes utilizados en la representacion celular
(estructurados y no estructurados) y seguin la heterogeneidad de la poblacion microbiana
(segregados y no segregados). Los modelos estructurados son aquellos en los que el
microorganismo se describe con mas detalles, considerando componentes intracelulares o la
estructura de la célula. En los modelos no estructurados, la biomasa se caracteriza por una
variable, como la masa celular o el nimero de células, sin considerar mayores detalles sobre
la estructura celular. En cuanto a la heterogeneidad de la poblacién, los modelos segregados
consideran la poblacion celular heterogénea con distribucion de edad, tamafio y propiedad
celular, mientras que los modelos no segregados consideran que todas las células presentan
el mismo comportamiento, es decir, una poblacion homogénea (Kerbauy, 2023).

Los modelos estructurados y segregados describen con mds detalle la cinética microbiana
debido a su complejidad, lo que resulta en un mayor esfuerzo computacional en comparacion
con los modelos no estructurados y no segregados. Los modelos no estructurados y no

segregados se utilizan mas comunmente para describir la cinética de la fermentacion

21



alcohdlica debido a la facilidad para obtener un menor niimero de parametros cinéticos y al
menor nimero de variables utilizadas (Kerbauy, 2023).

La modelizacion de la fermentacion alcoholica se ha utilizado como una herramienta
auxiliar para mejorar el proceso. Utilizando modelos confiables, es posible simular y
optimizar el proceso, lo que reduce costos y esfuerzo experimental (Camargos, Moraes, &
Oliveira, 2020). Los modelos no estructurados y no segregados que describen el
comportamiento dindmico de la fermentacion alcohdlica se basan en la determinacion de la
velocidad especifica de crecimiento (¢). En la literatura, se encuentran diversos modelos
cinéticos que abordan tanto el proceso sin inhibicion como aquellos en los que hay
limitaciones debido a la inhibicion por sustrato, producto y/o células. El modelo de Monod
(1949) (Ec. 1.) fue propuesto para describir procesos sin inhibicion, sirviendo como base para

otros modelos, como el de Moser (1958) (Ec. 2) y Contois (1959) (Ec. 3) (Kerbauy, 2023).

— Cs
H = Hmax Cs+Ks (Ec. 1)
_ Cs
L= Hmax CE4+Ks (Ec. 2)
— _Cs
H = Hmax Cs+Ks Cx (Ec. 3)
Donde:

umax es la velocidad especifica maxima de crecimiento celular (h'!)
Ks es la constante de saturacion (g L),

u es un parametro adimensional del modelo de Moser,

Cs es la concentracion de substrato limitante (g L)

Cx es la concentracion celular (g L).
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Para modelar la fermentacion alcohodlica en condiciones reales de operacion, como las
encontradas en usinas de cafia de azucar, es necesario incorporar correcciones al modelo de
Monod (1949) que sean capaces de describir la cinética de crecimiento de la levadura,
teniendo en cuenta los efectos causados por excesos de sustrato, producto y células. La
complejidad del modelo cinético dependera de las condiciones de cada proceso, pudiendo
haber inhibiciones solo por sustrato, etanol o células, asi como la combinacion entre ellas
(Kerbauy, 2023).

Varios autores estudiaron la cinética de la fermentacion alcoholica y formularon modelos
que se presentan en la Tabla 1, teniendo en cuenta la limitacion del sustrato y la posible

inhibicion del producto, el sustrato y la concentracion celular.

Tabla 1: Modelos matematico no estructurados y no segregados propuestos para la

fermentacion alcoholica, sus condiciones y autores

Autores LGS Modelo
inibicion
Cs
Andrews (1968) Sustrato I = Hmax (C X Cg
s+ Ks + K—)
1s
Cs
Wu et al.(1988) Sustrato M= Hmax (C X Y
s+ Kg + K_>
IS
Aiba, Shoda e Cs K, C
Nagatani Producto o= Hmaxm e KpCp
(1968)
n
Levenspiel (1980) Producto U= Wy L 1-— &
(Cs + KS) C;
Hoppe y _ Cs Kip
Hansford Producto = Hmax (Cs +Ks) (Cp+Kjp)
(1982)
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Lee, Pollard e Células _ Cs ( 1— &) "
80912131;1% = Rmax (Cs + Ks) Cy
n
Anirews (1??8)/ Sustrato y = Cs i (1 3 C_;;)
evenspie producto C.+K Cs Cp
(1980) st RsTg s
Levenspiel C Co\" cA™
(1980)/Lee,Pollard e | L roductoy = Wmax T <1 - —':) (1 - —’i)
Coulman (1983) células (Cs + Ks) Cp C;
Andrews (1968)/Lee, | o - Cs LG "
Pollard e Coulman Aul Y H= Hmax c2 C:
(1983) celas <Cs +Ks + K_Is>
Andrews (1968)/Lee, Susttate R o Cp n CA\™
Pollard e Coulman oy W= Hmax Z - =&
(1983)/Levenspiel y (cs + K + —5) d *
(1980) producto K;s

Kises la constante de inhibicién por el sustrato (g L), ves un pardmetro adimensional, Kres la constante de inhibicion
por el producto (g L), 7 es un pardmetro adimensional, Cr* es la concentracion critica de producto a partir de la cual
cesa el crecimiento celular (g L), K7pes la constante de inhibicion por el producto (g L), 72 es un parametro adimensional
y Cx*es la concentracion critica de células a partir de la cual cesa el crecimiento celular (g L).

Fuente: (Kerbauy, 2023).

2.5.1. Constantes cinéticas

Algunos modelos cinéticos con aproximacién convencional basada en la cinética de

Michaels-Menten, presentados en la Tabla 1, poseen constantes cinéticas con valores

especificos presentados por sus autores, de acuerdo con los experimentos hecho por ellos, los

cuales se muestran en la siguiente Tabla 2.

Tabla 2: Autores y parametros cinéticos de modelos basados en la cinética convencional

de Michaelis - Menten

Autores Ks | Wmax | Cp (4 n |m| Kg Kp
GHOSE E 048 040 |87 - 1 - 203.49 | -
TYAGI (1979)
LEVENSPIEL | 0.222 | 0.42 | 87.5 |- 0.41 | - - -
(1980)
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SEVELY ET AL. | § 03 85 - 1 - - 4.5
(1980)

citado por
DOURADO
(1987)
LEE; PAGAN; | 1.6 0.24 |90 100 |1 1 - -
ROGERS
(1983)

TOSETTO 21 0.5 88 - 0.7 |- 15.5 -
(2002)

Kises la constante de inhibicién por el sustrato (g L), ves un pardmetro adimensional, K»es la constante de inhibicion
por el producto (g L), 7 es un pardmetro adimensional, Cp* es la concentracion critica de producto a partir de la cual
cesa el crecimiento celular (g L), Kipes la constante de inhibicién por el producto (g L), m es un pardmetro adimensional
¥ Cx*es la concentracién critica de células a partir de la cual cesa el crecimiento celular (g L™).

Fuente: (Porto, 2005)
2.6. Bioquimica de la fermentacion alcohdlica

La fermentacion alcoholica comprende una serie de reacciones bioquimicas en las que
algunos microorganismos, mediante un conjunto de enzimas producidas naturalmente por
ellos o afiadidas de manera artificial, llevan a cabo la transformacion de azicares en etanol y
dioxido de carbono. Estas reacciones generan una liberacion exotérmica de carbono y
energia, resultando en la produccién de moléculas de trifosfato de adenosina (ATP). Estas
moléculas son esenciales para el funcionamiento metabolico de las levaduras (De la Vara,
2014)

La conversion de los azicares fermentables en etanol implica una secuencia de reacciones
dentro de la célula, como se ilustra en el esquema simplificado de la via metabdlica de la
fermentacion alcohdlica en la Figura 2. En el citoplasma celular, ocurre la conversion de
glucosa y fructosa en piruvato. A través de la accion de la enzima piruvato descarboxilasa,
el piruvato se descarboxila, generando acetaldehido que se reduce a etanol y COx. El objetivo
del microorganismo al metabolizar los azlcares es la produccion de energia (ATP) utilizada

en la multiplicacién y mantenimiento celular. Por lo tanto, los productos obtenidos en este
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proceso son simplemente excreciones y no tienen ningun valor energético para la célula
(Kerbauy, 2023).

Figura 2: Esquema simplificado de la Bioquimica de la Fermentacion Alcohodlica
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La fermentacion alcohdlica convierte una molécula de glucosa en dos moléculas de etanol
y dos de COs». Para ello, la hexosa es atacada por las enzimas de la glucdélisis que la convierten
en piruvato; éste es descarboxilado por la enzima piruvato descarboxilasa, para producir
acetaldehido y CO»; finalmente, la deshidrogenasa alcoholica convierte al acetaldehido en
etanol, en una reaccion que utiliza una molécula de NADH. Por lo tanto, en este tipo de
fermentacion el aceptor final de electrones es el acetaldehido. Hay varios microorganismos

que efectian esta via metabélica (MARTINEZ, 2014).
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2.7. Panorama actual de los ingenios azucareros en Bolivia

El presidente Evo Morales promulgo6 el sabado 15 de septiembre de 2018 la Ley de Etanol
y de Aditivos de Origen Vegetal 1098 en la planta de la Union de Agroindustrial de Caiieros
(UNAGRO), ubicada en la poblaciéon de Mineros, al norte de Santa Cruz, en un dia
considerado como historico para la agroindustria del pais (Burguete, 2018).

La Ley apunta a utilizar el etanol excedente de la produccion sucroalcoholera para
procesarlo y obtener alcohol anhidro, que se utilizard como aditivo para la produccion de una
gasolina de mayor rendimiento (El Dia, 2018).

Esa norma marca oficialmente el ingreso de Bolivia a la produccion de los
biocombustibles, con el etanol conseguido a partir de la produccion de la caia de azucar y
con el biodiesel, a partir de la produccion de la soya y otras oleaginosas (Burguete, 2018).

Se destacd que hasta el 2025, con la produccion del etanol, se reducira la subvencion de
la gasolina con un ahorro de 20 millones de dolares por afio, lo que sumara mas de 130
millones de dolares hasta 2025. Gracias a ese proyecto publico-privado, el crecimiento del
Producto Interno Bruto sera del 0,9% y para el sector agropecuario el 4,4% por afio
(Burguete, 2018).

Varias factorias han realizado inversiones millonarias para la produccién del
biocombustible, sin que haya todavia un marco normativo. La produccion de Etanol inyectara
a la economia boliviana una inversion de 1.600 millones de dolares, de ellos,
aproximadamente 950 millones seran destinados a: mejorar las variedades de cafia,
acondicionamiento de tierras, mecanizacion del agro y mejora en los sistemas de cosecha.
Los otros 650 millones se invertiran en los sistemas de deshidratacion de Etanol; en la

ampliacion de la capacidad de molienda y tratamiento de residuos (El Dia, 2018).
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2.7.1. Ley 1098: Aditivos de origen Vegetal

Ley tiene por objeto establecer el marco normativo que permita la produccion, almacenaje,
transporte, comercializacion y mezcla de Aditivos de Origen Vegetal, con la finalidad de
sustituir gradualmente la importacion de Insumos y Aditivos, y Diésel Oil, precautelando la
seguridad alimentaria y energética con soberania.

Esta autorizada la produccion de Aditivos de Origen Vegetal y la comercializacion de
productos agricolas para la produccion de dichos productos intermedios, en tanto se
precautele la soberania con seguridad alimentaria, en el marco de la Ley N° 300 de 15 de
octubre de 2012, "Ley Marco de la Madre Tierra y Desarrollo Integral para Vivir Bien".

El sector productivo deberd garantizar el crecimiento gradual de los volumenes de la
materia prima para la produccion de Aditivos de Origen Vegetal.

El requerimiento de materia prima para la produccion de Aditivos de Origen Vegetal, se
desarrollard bajo criterios de eficiencia productiva y energética a través de la mejora
progresiva y sustentable del rendimiento de cultivos y respetando los usos del suelo
determinados para la produccioén agricola, garantizando la regeneracion de las zonas y
sistemas de vida de la Madre Tierra.

Se permite la produccion, almacenaje, transporte, comercializacion y mezcla de Aditivos
de Origen Vegetal a partir de productos, subproductos o productos intermedios, residuos o
desechos de origen vegetal.

Controlar la proporcion de Aditivos de Origen Vegetal que se mezclara con las Gasolinas

o Diésel Oil en un porcentaje de hasta veinticinco por ciento (25%).
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CAPITULO 3
METODOLOGIA PARA LA MODELACION, SIMULACION Y ANALISIS DE
PROCESOS
La modelacion de la fermentacion continua que se realiza en el Ingenio de Clealcos se
realizara considerando tanto la fermentacion convencional con reciclo, asi como
considerando la fermentacidon con aplicacion de stripping de CO, siendo que para este
segundo se realizard un sistema diferente para la aplicacion de stripping en cada reactor de
manera independiente, lo cual permitird determinar en cual reactor la aplicacion optimiza el
proceso reduciendo la inhibicidn por producto.
3.1. Analisis del proceso en la industrial del Ingenio Clealcos
El sistema estudiado se encuentra en funcionamiento en la empresa Clealcos ubicada en
Sao Paulo, Brasil; la misma tiene cuatro biorreactores en serie, con volimenes sucesivos de

601,8 m?, 413,8 m?, 331,8 m* y 262,1 m?, como se muestra en la Figura 3.

Figura 3: Biorreactores en serie de Planta Clealcos

Fuente: Porto (2005)
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La planta de Clealcos trabaja con un proceso de fermentacion continuacion con cuatro
biorreactores en serie que disminuyen en volumen empleando reciclo por lo cual emplean
una centrifugadora siendo que a continuacion se muestra el diagrama del proceso en la Figura

4.

Figura 4: Diagrama del proceso de Fermentacion - Clealcos
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Fuente: (Porto, 2005)
Considerando el diagrama anterior, para realizar la simulacion era pertinente conocer las
caracteristicas del proceso siendo que se tomaron los datos reales de funcionamiento de la

planta proporcionado en la tesis de Porto (2005) que se presentan en la Tabla 3.

Tabla 3: Caracteristicas del proceso

Descripcion Valor
Numero de reactores 4
Flujo de mosto (m?/h) 70
Flujo de reciclo (m*/h) 40
Concentracion de etanol en el reciclo (g/L) 13.297
Concentracioén celular en el reciclo (g/L) 117.5
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ART del mosto (g/L) 189.7
Velocidad especifica maxima (h™" 0.5

Y pis 0.418
Y xs 0.026

Fuente: (Porto, 2005)

Asi también, se consideraron las concentraciones de etanol, ART (mosto) y células
obtenidas para el mes de julio de 2002, siendo que se realizaron tres muestreos en el trabajo
de Porto (2005) (ANEXO B). Para el presente trabajo se utilizé el promedio de los resultados

obtenidos experimentalmente presentados en la Tabla 4.

Tabla 4: Promedios de las concentraciones en los reactores

PROMEDIO
ART Células
Detalle (Sustrato) g/L. (/L) Etanol g/L
Prom React 1 31.999 39.979 40.810
Prom React 2 9.585 45.719 51.120
Prom React 3 5.959 41.557 52.788
Prom React 4 5.085 50.024 53.190
Prom Ferment 0.000 117.500 13.297
Prom Mosto 189.700 0 0

Fuente: Elaboracion propia

A partir de la informacion base seleccionada se procedieron con las diferentes fases de la
modelacion y simulacion se plateo el diagrama de procesos mostrado en la Figura 5. Dentro
de los alcances que presenta el modelaje y simulacion realizados podemos destacar que la
simulacion puede realizar el célculo de los parametros cinéticos de cualquier proceso de

fermentacion que trabaje con cuatro reactores en serie con alimentacion continua y reciclo,
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siendo que este esquema es ampliamente empleado en los ingenios azucareros donde se suele
emplear entre 4 a 5 reactores en series. Por otro lado, una las limitaciones de la simulacién
es que la misma toma como punto de partida el modelo de Tosetto, siendo que no existen
otros modelos que puedan ser aplicados dentro de la simulacion, sin embargo, dicho modelo
es representativo dado que considera la inhibicidon por sustrato y producto esencial en el

estudio de la aplicacion de Stripping.
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Figura 5: Diagrama de proceso de modelacion y simulacion
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3.2. Modelaje de cinética de crecimiento
3.2.1. Determinacion del modelo cinético

La complejidad de la descripcion cinética que se requiere depende de las situaciones
fisicas y la aplicacion deseada. No es posible o factible la formulacion de un modelo que
incluya todas las caracteristicas y detalles celulares. El modelo debe ser formulado a partir
de algunas aproximaciones (STREMEL, 2001).

El modelo escogido para el caso de estudio sera el modelo de Tosetto también conocido
como el modelo hibrido de Andrews — Levenspiel (ANDREWS, 1968) (LEVENSPIEL,
1980).

Este modelo cinético permite tener un escenario completo del proceso de fermentacion
contintio considerando los principales factores a ser analizados en el proyecto, como ser la
inhibicion por sustrato y producto.

La ecuacion a utilizarse viene siendo la siguiente:

Cs vy
U= Wnax —c§ (1 = CEm’x) (EC 4)
(KS+CS+K_IS) 2

Donde:
C,= Concentracion de sustrato en el biorreactor
Cr= Concentracion de etanol en el biorreactor
Cg max= Concentracion de etanol maxima
Wmax= Velocidad especifica maxima de crecimiento celular
K= Constante de saturacion (g/L)
K;s= Constante de inhibicion por el sustrato

n = Constante adimensional
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3.2.2. Aplicacion del modelo del sistema

Para realizar el respectivo modelado del sistema se realizo la aplicacion del modelado
realizado en las publicaciones: “Extractive Batch Fermentation with CO_2Strippinp for
etanol Production in a bubble Column Biorreactor: Experimental and Modeling” (Sonego,
Lemos, Rodriguez, Cruz, & Badino, 2014) y “Modeling and simulation of continuous
extractive fermentation with COz stripping for bioethanol production” (Rodrigues, Sonego,
Cruz, Bernardo, & Badino, 2018) sin embargo, debido a las caracteristicas del sistema se
realizaron algunas modificaciones a las ecuaciones para poder adaptar el modelo debido a
que el mismo estaba desarrollado para un solo biorreactor siendo que el sistema estudiado
cuenta con cuatro biorreactores conectados en serie con flujo de recirculacion.

Por otro lado, en el presente trabajo se plantea analizar cinco casos de estudios los cuales
son:

1. Sistema convencional sin aplicacion de stripping,

2. Sistema con aplicacion de stripping en el primer reactor,
3. Sistema con aplicacion de stripping en el segundo reactor,
4. Sistema con aplicacion de stripping en el tercer reactor,

5. Sistema con aplicacion de stripping en el cuarto reactor,

Estos casos fueron considerados con el objetivo de evaluar como la aplicacion de stripping
del etanol con CO; en diferentes reactores de un sistema afecta a la produccion de etanol,
permitiendo ver en qué caso es conveniente la aplicacion de stripping en base a la conversion,
productividad y volumen de etanol producido.

Por ende, si bien se tienen cinco (5) casos de estudios el modelaje se centrard en solo dos
escenarios:

- Sistema con fermentacion continua convencional
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- Sistema con fermentacion continua con aplicacion de stripping

Siendo que para los cuatro casos de estudios relacionados con la aplicacion de stripping
el ecuacionamiento serd el mismo variando el ecuacionamiento solo para el reactor de
aplicacion lo cual puede ser generalizado.

Para el modelaje de ambos el sistema mantiene un nivel energético constante debido a que
el proceso es isotérmico a una temperatura de 35°C, por lo cual solo se trabajo solo con
balances de masa y no asi con un balance de energia.
3.2.2.1. Fermentacion continua convencional

Para el sistema convencional se trabajo considerandose el flujo de reciclo y alimentacién
de mosto. Como el sistema mantiene un nivel energético constante debido a que el proceso
es isotérmico, solo se trabajo con balances de masa, asi también se realizo los balances de
levaduras, sustrato y etanol para los reactores.

El ecuacionamiento para todos los reactores sera el mismo de manera general siendo que
para generalizar el andlisis en cualquier reactor se puede crear un ecuacionamiento genérico
aplicable a cualquier reactor segiin corresponda en funcion del flujo de entrada y salida de
cada reactor.

Se considera una concentracion inicial de todos los componentes en el flujo de entrada
debido a la recirculacion y conexion entre reactores:

Balance general: From-1=Fin (Ec.5)

Balance especifico para cada componente en el reactor “n”:

Células: [A] = [E] —[S] + [CC]
dan FL(n-J) FLn
A Cx(n-1 A Cintt Cyp (Ec.6)
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Donde:

Sustrato:

Etanol:

[A] = [E] - [S] — [SC]

dcCy, FL(n-Z) Fr, 1
7R 7 CS(n-Z)’TnCSn'E/‘ Cin (Ec.7)

[A] = [E] = [ST+ [PF]

dCem  Framn F Yeis
e Ceea-1- TH Cemt %# Cxn (Ec.8)
n

dt v,

Yy = Coeficiente de rendimiento en etanol (gg.gs™)

Yy,s = Coeficiente de rendimiento en célula (gx.gs™)

F;,,= Flujo volumétrico de salida (L. h")

C,,= Concentracion de células en el reactor n (g.L")

Csn= Concentracion de sustrato en el reactor n (g.L!)

Cg,= Concentracion de etanol en el reactor n (g.L™")

Cx(n-1)= Concentracion de c€lulas a la entrada al reactor n (g.Lh

Csn-1)= Concentracion de sustrato en la entrada al reactor n (g.Lh

Cg(n-1)= Concentracion de etanol en la entrada al reactor n (g.L™")

Fp,(n—1)= Flujo volumétrico de entrada (L. h™)

Con base a dichas ecuaciones se obtuvo un sistema final de 12 ecuaciones para el conjunto

de los cuatro reactores.

3.2.2.2. Fermentacion continua con aplicacion de stripping

De igual manera se realiz6 el mismo analisis anterior considerdndose la aplicacion de

stripping. Dado que si bien se introducird Stripping de diéxido de carbono a uno de los

reactores los demds mantendran el ecuacionamiento de un reactor convencional descrito
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anteriormente, siendo que el siguiente ecuacionamiento planteado sera aplicado solamente al
reactor al cual se aplique stripping.
Balance General:
Fra-p=FratFy (Ec. 9)
FL+ - (kg.Cpptka(pa-Cgp)) (Ec. 10)

Donde:

K= Velocidad especifica de remocion de etanol (h™!)

K= Velocidad especifica de remocion de etanol (h™!)

pa.= Densidad del agua (g/L)

Balance especifico para cada componente:

Células: [A] = [E] —[S] + [CC]

dCen _ FL(n-1)

dt Vi CX(n 1)' an+;u an (EC- 11)
Sustrato: [A] = [E] — [S] — [SC]
dcm F - Fn
“an =D C 1y 2 Cse i C (Ec. 12)
Etanol: [A] = [E] — [S] + [PF] — [EX]
dCEn FL(n—l) FLn YE/S
T=T-CE(n—1)'7n-CEn x,, H-Cxn-kg.Cen (Ec.13)
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Asi también para este caso se creard un sistema de 12 ecuaciones para la totalidad de los
cuatro reactores donde 4 ecuaciones serdn las descritas para la fermentacion con stripping y
el resto seran las realizadas en base a las del sistema convencional descrito anteriormente.
3.2.2.3. Analisis de nudos

Existen dos nudos en el sistema un nudo de alimentacion y un nudo de salida que permite
la recirculacion de células al sistema, el analisis de los nudos no se vera influenciado si se
trabajara con un sistema convencional o con un sistema con aplicacion de stripping el analisis
realizado es el siguiente, donde se considera que el sistema opera en estados estacionario y
la acumulacion no existe:

e Balance en el nudo de salida (Centrifugador)

[A] = [E] = [S]
Basl EilESalS
[E] = [S]
Balance General: F,=F+ Fp (Ec. 14)

Balance Especifico para cada componente:

Sustrato: F4, * C54 - Fs 2k CSS + FR * CSR (EC 15)

Etanol: F4 = CE4 = F5 * CES + FR * CER (EC 16)

Ceélulas: F4_ * Cx4_ - FS * CXS + FR * CXR (EC 17)
Donde:

F,= Flujo de salida del reactor 4 (L. h'!)
Fs= Flujo de salidad del sistema (L. h'")
Fg= Flujo del reciclo (L. h")

e Balance en el nudo de alimentacion
[A] = [E] — [S]
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Balance General: F, + Fr = Fp, (Ec. 18)

Balance Especifico para cada componente:

Sustrato: Fy * Copm + Fr % Csg = Fro * Cgg (Ec. 19)

Etan()l.' Fm * CEm aF FR ol CER = FLO * CEO (EC 20)

Levaduras.‘ Fm 2 CXm + FR * CXR = FLO * CXO (EC 21)
Donde:

F,= Flujo de salida del reactor 4 (L. h'!)
Fs= Flujo de salidad del sistema (L. h")
Fr= Flujo del reciclo (L. h'!)
3.2.2.4. Dilucion del proceso
Para ayudar en la evaluacion del proceso de fermentacion continua con extraccion de
etanol, se consider? la tasa de dilucion global (Dg), definido como la relacion entre el flujo
volumétrico que sali6 del proceso y el volumen total:
Dg=FL.Vr! (Ec.22)
Donde VT sera la sumatoria del volumen de todos los reactores del proceso:

Vr=V1+V+V3+Vy (Ec.23)

Basado en el estudio de Chang (2010), se decidi6 trabajar con la Dg dadas las
caracteristicas del analisis planteado, siendo que la Dg no tiene relacion directa y
proporcional con la dilucion de cada reactor (Dn). Para todos los casos el Dn de cada reactor

siempre sera mayor a Dg, siendo que dicha relacion no implica un lavado celular del sistema.
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3.2.2.5 Flujo total de etanol producido
De igual manera dado las caracteristicas que abarca el presente proyecto se considerd

conveniente trabajar con el flujo total de etanol producido el cual seguird el siguiente

ecuacionamiento:
Fgp = Fg 54y + Fg (pv) (Ec.24)
Donde:
Fg (pq) = —2SE% (L k) (Ec. 25)
E (F4) Petanol i )
Vi.Cenk i
Fg vy = ﬁ (L (Ec. 26)

Se debe considerar que las densidades, para ambas ecuaciones, estaran expresadas en

(g/L).
3.3. Simulacion del proceso con base a los parametros cinéticos
3.3.1. Simulacion del sistema convencional bajo condiciones operacionales

La simulacion del sistema convencional se realizé empleando el método de Newton-
Raphson en conjunto con la Eliminacion de Gauss al considerarse que el sistema de
ecuaciones diferenciales fue reducido a ecuaciones algebraicas no lineales debido a que el
proceso ocurre en estado estacionario.

La simulacién del sistema convencional solo abarco las condiciones de operaciones
actuales de la planta con el objetivo de validar los parametros cinéticos bibliograficos, y
permitir realizar la comparacion porcentual de datos simulados vs datos reales dicha
simulacion se encuentra en el Anexo A y se encuentra dividida en un SCE y tres SCI, que
funcionan simultineamente siendo que el SCE se encargard de llamar a las funciones y

métodos de resolucion numérica en formato SCI.
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3.3.2. Determinacion de los parametros cinéticos

Con base a los parametros cinéticos bibliograficos para el caso de estudio se realizé un
analisis de la variacion porcentual entre los resultados obtenidos experimentales y los
resultados simulados, dado que la variacion porcentual fue elevada se rechazaron los
parametros cinéticos bibliograficos, siendo que posteriormente se procedid a realizar la
determinacion de los mismos por medio de aplicacion del método de optimizacion:
Algoritmo Genético el cual para su resolucién partio de la simulacion del sistema
convencional antes formulada, la codificacion utilizada para dicha optimizacion se encuentra
en el Anexo C.

Para la aplicacion del Algoritmo Genético el chute inicial se encontrd entre los pardmetros
cinéticos bibliograficos del sistema y los parametros cinéticos de Sonego (2014).

Siendo que cada iteracioén considera un punto proximo al valor real se consider6 un total
de once (11) resultados en funcion de las iteraciones, siendo que el resultado final se obtuvo
realizando un andlisis de variacién porcentual para cada caso permitiendo asi determinar
nuevos parametros cinéticos.

3.3.3. Simulacion de analisis

Considerandose los objetivos precedentes se vio conveniente ampliar el rango de la
simulacidon permitiendo ver como varian la productividad y conversion del sistema en
funcion de dos variables:

e Dilucion
e (Concentracion de azlcares (sustrato) en el mosto de alimentacion

Dado que al analizar dichas variables podemos determinar el punto 6ptimo de operacion

del sistema en funcién del incremento del flujo de alimentacion, asi como evaluar como

reaccionara el sistema al incrementarse la concentracion de azucares.
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Para obtener una amplitud del funcionamiento del sistema se plante6 la simulacion de los
5 casos de estudios bajo dos criterios de simulacion:
e Dilucion Variable a una Concentracion de mosto fija (Concentracion de operacion)
e Concentracion de mostro variable a una Dilucion fija (Dilucion de operacion)
Para ambos casos considerandose la variable de analisis se programo la simulacion para
realizar un total de 250 simulaciones simultaneas para cada uno de los 5 casos de estudios,
permitiendo asi obtener curvas representativas del sistema para las variables de concentracion
(Sustrato, alcohol y levaduras) asi como para el andlisis de las curvas de productividad y

conversion, en total se obtuvieron 10 escenarios de analisis, 5 por cada criterio de simulacion.

Tabla 5. Descripcion de simulaciones realizadas

Dilucion global variable Concentracion de mosto variable

Sistema convencional Sistema convencional

Aplicacion de Stripping en el primer reactor

Aplicacidn de Stripping en el primer reactor

Aplicacioén de Stripping en el segundo reactor

Aplicacion de Stripping en el segundo reactor

Aplicacion de Stripping en el tercero reactor

Aplicacion de Stripping en el tercero reactor

Aplicacion de Stripping en el cuarto reactor

Aplicacion de Stripping en el cuarto reactor

Fuente: Elaboracion Propia
Para todas las simulaciones realizadas se determinaron todas las variables del sistema
incluyendo flujos de alimentacion, salida, concentraciones de los componentes, conversion
del sustrato, productividad y volumen de etanol producido.
En el caso de la Simulacion para el sistema de fermentacion convencional y para los casos

con aplicacion de stripping la simulacion realizada se encuentra en el Anexo D, las mismas
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consideran Dilucion global variable y permiten hacer las simulaciones simultaneas, asi
también la simulacién se realizé empleando el método de Newton-Raphson en conjunto con
la Eliminacién de Gauss al considerarse que el sistema de ecuaciones diferenciales fue
reducido a ecuaciones algebraicas no lineales debido a que el proceso ocurre en estado
estacionario.

Asi también para el caso donde se trabajara con concentracion de mosto variable a una
dilucion fija la programacion serd la misma realizada que en el Anexo D con un cambio en

el comando inicial descrito en el Anexo G.
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CAPITULO 4
RESULTADOS Y DISCUSION

Se validoé el modelo realizado para la fermentacion industrial de Clealco encontrando
nuevos parametros cinéticos que permitieron acercar el modelo tedrico al proceso real.

Realizando la simulacion se determind que las condiciones Optimas de funcionamiento
seran cuando se registre la concentracion de etanol maxima en el cuarto reactor dado que se
reducira el efecto de la inhibicion por producto.

Para todos los casos estudiados se determiné que la implementacion de stripping permite
incrementar la concentracion de sustrato inicial, alcanzando mayor volumen de etanol.
4.1 Evaluacion de parametros cinéticos de crecimiento

A partir de la simulacion del sistema convencional bajo condiciones operacionales y
utilizando los datos reales presentados en el Capitulo 3, asi como los pardmetros cinéticos
bibliograficos obtenidos por Porto, 2005; se obtuvieron los siguientes resultados que se
muestran en la Tabla 6. Asi también, dentro de la misma tabla se encuentran los valores reales
de operacion obtenidos experimentalmente por Porto, 2005; con el fin de poder realizar un

analisis comparativo entre la simulacion y los valores reales.

Tabla 6. Resultados de la simulacion convencional con parametro cinéticos

bibliograficos de Porto, 2005.

Detalle Concentracion de Células (g/L)
Reactor 1 39.979 44.9199
Reactor 2 45.719 45.5793
Reactor 3 41.557 45.8067
Reactor 4 50.024 45.8548

Detalle Concentracion de Sustrato (g/L)
Reactor 1 31.999 36.384
Reactor 2 9.585 11.025
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Reactor 3 5.959 2.277
Reactor 4 5.085 0.427
Detalle Concentracion Etanol (g/L)
Reactor 1 40.810 40.0869
Reactor 2 51.120 50.6871
Reactor 3 52.788 54.3438
Reactor 4 53.190 55.1171

Fuente: Elaboracion Propia
A partir de dichos datos se calculd la variacion porcentual para determinar la variacion
que existia entre los datos reales y simulados en el modelo convencional utilizado,
considerando los parametros cinéticos bibliograficos, siendo que dichos datos se presentan

en la Tabla 7.

Tabla 7. Desviacion porcentual de la simulacion convencional con los valores reales de

operacion.

Detalle DESV. % DESV. % DESV. %
Reactor 1 12.360 ISII05 1.773
Reactor 2 0.306 15.025 0.847
Reactor 3 10.226 61.792 2.947
Reactor 4 8.334 91.609 3.623

Fuente: Elaboracion Propia
Como es evidente en la Tabla 7, la desviacion porcentual en caso del sustrato presenta
valores elevados con un 91.61% de variacion lo cual implicaria una similitud casi nula entre
la simulacién y los datos operacionales reales, por lo cual se procedid con una nueva
determinacion de los parametros cinéticos con el fin de obtener una desviacion menor y de

esta manera validar el modelado para el proceso.
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4.2. Determinacion de nuevos parametros cinéticos

Los nuevos parametros cinéticos se determinaron con base a los datos reales de operacion
de la planta (mencionado previamente Cap. 3), con el objetivo de reducir la desviacion
porcentual, para tal efecto se utilizo el método de algoritmo genético.

El método de optimizacion por las caracteristicas del mismo, presentd resultados
diferentes en cada simulacién. Después de realizar simulaciones simultaneas se pudo
observar que el método ciclaba en tres posibles resultados los cuales fueron comparados
segun el porcentaje de desviacion (con relacion a los valores reales) y la funcion minima de
la poblacion, dado que el minimo valor de la funcion obtenido representa el mejor resultado
de la optimizacion.

El valor de la funcion X (Variable de optimizacion del algoritmo genético) se obtuvo de
la misma simulacion de optimizacion siendo que para el célculo de las desviaciones se utilizo
nuevamente la simulacion del sistema convencional bajo condiciones operacionales (Anexo
A), utilizando los parametros cinéticos obtenidos mediante la optimizacion.

A partir de lo mencionado anteriormente se realiz6 la Tabla 8, donde se pueden comparar
todos los valores obtenidos para las tres simulaciones que ciclaban pudiendo observar
directamente el porcentaje de desviacion que existen de las concentraciones de células,

sustrato y etanol, para cada iteracion con relacion a los valores de operacion
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Tabla 8: Tabla comparativa de pardmetros cinéticos obtenidos por el método de

Algoritmo Genético

Parametros cinéticos obtenidos

Primera Iteracion

Segunda Iteracion

Tercera Iteracion

ura x—

umax= umax=
Eas= Es= Es=
Fis— Kis= Kis=
Valores Cemax= Cemax= Cemax=
Reales an= an= ‘ an= |
Concent. Y Concent. Y Concent. Y
Detalle Células . é(li:l)ll;cse(nt/.L ) Desv:/aclon Células Desv:/aclon Células Desvol/aclon
(L) s ° (L) ° (L) °
Reactor 1 | 39.9787 45.0399 12.6597 45.0405 12.6614 45.0438 12.6696
Reactor 2 | 45.7193 45.5572 0.3546 45.5577 0.3535 45.5638 0.3402
Reactor 3 | 41.5570 45.7296 10.0407 45.7300 10.0417 45.7356 10.0550
Reactor 4 | 50.0237 45.7967 8.4500 45.7970 8.4494 45.8013 8.4408
Concent. Concent. Ny Concent. Ny Concent. Ny
Detalle Sustrato Sustrato Desv:/acmn Sustrato Desv:/acmn Sustrato Desvol/a con
(g/L) (g/L) ° (g/L) ° (g/L) °
Reactor 1 | 31.9987 31.7727 0.7062 31.7465 0.7881 31.6213 1.1795
Reactor 2 9.5847 11.8746 23.8921 11.8558 23.6958 11.6205 21.2403
Reactor 3 5.9587 5.2439 11.9960 5.2281 12.2600 5.0143 15.8485
Reactor 4 5.0853 2.6651 47.5928 2.6530 47.8310 2.4870 51.0950
Detall Concent. Concent. Desviacion Concent. Desviacion Concent. Desviacion
etalle | granol (g/L) | Etanol (g/L) % Etanol (g/L) % Etanol (g/L) %
Reactor 1 | 40.8103 42.0145 2.9506 42.0254 2.9775 42.0778 3.1057
Reactor 2 | 51.1200 50.3319 1.5417 50.3397 1.5263 50.4381 1.3339
Reactor 3 | 52.7883 53.1035 0.5971 53.1101 0.6096 53.1995 0.7789
Reactor 4| 53.1900 54.1815 1.8640 54.1865 1.8735 54.2559 2.0040

Fuente: Elaboracion Propia

Con base a la Tabla 8, se escogi6 a la primera iteraciéon como los nuevos valores para los

parametros cinéticos debido a que la misma presenta una menor desviacion en cuanto a las

concentraciones reales. Por otro lado, en cuanto al valor de la funcion X, el menor valor

registrado se encuentro de igual manera en la iteracion 1 con un X;= 0.036852 (Iteracion 1)
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con relacién a un Xo= 0.036869 y Xs= 0.037206 perteneciente a la iteracion 2 y 3
respectivamente. Los resultados graficos obtenidos para la Iteracion 1 para cada una de las
concentraciones se encuentran en el ANEXO H.

Finalmente, con los parametros cinéticos nuevos determinados se procedid a la
comparacion de los mismos con los datos dados en la bibliografia, siendo que se tomd como

punto de comparacion la desviacion de las concentraciones de células, sustrato y etanol, los

resultados se exponen en la Tabla 9.

Tabla 9: Comparacion de la desviacion de las concentraciones empleando los nuevos y

antiguos parametros cinéticos

Parametros Pardmetros
escogidos después | trabajados enla
de la optimizacién tesis Original

(Iteracion 1) (Porto, 2005)

Células
Detalle Desviacion % Desviacion %
Reactor 1 12.660 12.360
Reactor 2 0.355 0.306
Reactor 3 10.041 10.226
Reactor 4 8.450 8.334
Sustrato
Detalle Desviacion % Desviacion %
Reactor 1 0.706 13.705
Reactor 2 23.892 15.025
Reactor 3 11.996 61.792
Reactor 4 47.593 91.609
Etanol
Detalle Desviacion % Desviacion %
Reactor 1 2.951 1.773
Reactor 2 1.542 0.847
Reactor 3 0.597 2.947
Reactor 4 1.864 3.623
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Se puede observar que los valores obtenidos en la iteracion 1, parametros escogidos,
tienen una desviacion mucho menor en comparacion con los pardmetros cinéticos originales,
donde el cambio de desviacion mas notorio es la reduccion de un 91.609% a 47.593% en la
concentracion del sustrato.

Asi mismo, es importante denotar que esto puede deberse a la no uniformidad de la
concentracion del sustrato en el biorreactor debido a la agitacion o al punto de muestro,
siendo que en el caso especifico del sustrato la tendencia del medio deberia ser a bajar debido
al consumo existente en el reactor cuatro sin embargo experimentalmente se puede ver que
el mismo se mantiene casi constante lo cual no justificaria el etanol producido o el
crecimiento celular que es notorio en dicho reactor.

Por otro lado, los resultados obtenidos presentan mas concordancia con aquellos obtenidos
en la tesis de Sonego et al., 2014; como se observa en la Tabla 10, existe una correlacién
entre los parametros obtenidos y los valores presentados en la Tesis de Sonego (2014), siendo
que los mismos también fueron empleados también en el trabajo “Modelagem e simulagado
do processo continuo de fermentagdo alcoolica extrativa aplicando stripping com CO»”
(Rodrigues, Bernardo, & Bandino, 2016). Cabe destacar que si bien los parametros cinéticos
presentan similitud los mismos necesitaban la correcion del “n” siendo que bajo el valor
inicial de Songeo (2014) los parametros solo se adaptaban a un sistema de un reactor continuo

y no asi a un sistema de cuatro reactores en serie.
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Tabla 10. Pardmetros cinéticos escogidos y los obtenidos en la tesis de Sonego (2014)

Escogidos
Parametros después de la Tesis de Sonego
Cinéticos optimizacion (2014)

(Iteracion 3)

Imax 0.55 0.55
K, 23.70 24.6
Kis 32.14 30.7
Ce max 85.82 85.2
n 4.40 0.89

Fuente: Elaboracion Propia
4.3.Simulacion del proceso de fermentacion
Para la simulacion se consideré la variacion de dos variables con el fin de ver el
comportamiento y alcanzar los objetivos planteados para los 5 casos de estudios:
1. Sistema convencional sin aplicacion de stripping,
2. Sistema con aplicacion de stripping en el primer reactor,
3. Sistema con aplicacion de stripping en el segundo reactor,
4. Sistema con aplicacion de stripping en el tercer reactor,
5. Sistema con aplicacion de stripping en el cuarto reactor,
Por lo cual considerando las mismas se considerd dos escenarios para la simulacion:
e Simulacion a Dilucion variable
e Simulacion a Concentracion de sustrato en el mosto variable
4.3.1. Simulacion a Dilucion variable
Se trabajo con una simulacion que considerard todas las variables de operacion del proceso
como constantes siendo que el parametro variable fue la dilucion (D), la cual va ligada con

el flujo de alimentacion.
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Se realizaron un total de 250 simulaciones para los 5 casos de estudios descritos con el
objetivo de ver la fluctuacion del sistema y poder apreciar los puntos maximos de los
procesos para las diferentes variables a ser calculadas. Habiendo realizado estas simulaciones
se realizd cuatro graficas para cada uno de los casos que permitieran analizar el
comportamiento del sistema las cuales son:

e Grdfica de Productividad y Conversion vs Dilucion
e Grdfica de Concentracion de etanol vs Dilucion

e Grdfica de Concentracion de sustrato vs Dilucion
e Grdfica de Concentracion de células vs Dilucion

En dichas graficas para los 5 casos mencionados se graficé el comportamiento que tiene
todo el sistema, asi como la fluctuacion de las variables en cada uno de los reactores es por
esos que a pesar de solo se vaya aplicar stripping en un reactor se grafico el efecto que esto
podria causar en los demads reactores. Los resultados obtenidos se muestran a continuacioén
en el ANEXO L.
4.3.1.1.Eleccion del reactor para aplicacion de stripping bajo las condiciones de

operacion.

Dentro de los objetivos de la presente tesis se encuentra el determinar en cual reactor se
deberia de aplicar stripping al sistema, de tal manera que se pueda optimizar la produccion
de etanol.

En este sentido y a partir de los resultados obtenidos expuestos en el ANEXO I, se vio
conveniente crear un grafico comparativo de los 5 casos de estudios en un grafica tnica de
Productividad — Conversidn vs Dilucion, asi mismo al considerar que la conversion tiende a

bajar cuando la productividad aumenta se cred una nueva grafica comparativa que permitiera
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determinar en cual reactor se debe aplicar stripping considerando el volumen etanol
producido y la concentracion de etanol final (Reactor 4), dicha grafica considerara
Concentracion de Etanol (Reactor 4) — Volumen de etanol producido vs Dilucion.

Considerando el anterior analisis para poder determinar en cual reactor del sistema la
aplicacion de stripping mejoraria el proceso (bajo las mismas condiciones de operacion) se
trabajo con base a cinco variables de andlisis definidas como Pe, Xs, Ce4, Vap y D.

En la Figura 6, se puede determinar que los mayores valores de Pe se alcanzan en la SR4
sin embargo para este mismo caso los valores de Xs se encuentran proximos a los valores de

Xs del FC asi mismo se observa que a mayor Pe menor Xs.
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Figura 6. Curva de productividad y conversion de sustrato

Pe (g.L1.h?)

2 1 1 1 1 0-4
0.06 0.11 0.16 0.21 0.26
D¢ (h)
—SR1-Pe —SR2-Pe —SR3-Pe  ——SR4-Pe —FC-Pe
----- Xs-FC  ==---Xs-SR1 ==---Xs-SR2 -----Xs-SR3  -----Xs-SR4

En la Figura 7, los mayores valores para la Cg4 se presentan para el FC lo cual es debido
a que el stripping plantea reducir la Cg en el sistema para reducir la inhibicion, en este sentido
para todos casos con aplicacion de stripping la Cgs se ve reducida, sin embargo, si solo
consideramos los casos con aplicacion de stripping el SR1 es aquel que presenta una mayor
concentracion de etanol de las concentraciones de etanol maximas para todos los sistemas.

Por otro lado, se puede observar que se obtiene mayores valores de Fep en la SR1, siendo

que para todos los casos el Fgp aumenta conforme se incrementa la dilucion esto debido a
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una relacion de proporcionalidad con el flujo de alimentacion y no asi ligado con el
mejoramiento del proceso de fermentacion.
Figura 7: Curva de Concentracion de etanol a la salida del sistema (Reactor 4) y volumen

total de alcohol producido
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Para tener un punto comparativo que permitiera realizar un analisis mas profundo, se trabajo
en base a las Figuras 6 y 7 considerandose la Dilucién de operacion global (Dg), la misma se
calculd en base a los datos operacionales de la planta para obtener la dilucion a la que se trabaja
el proceso considerando las condiciones reales de operacion, siendo que se empled la Ecuacion
22. Asi también para complementar los datos se realizé el calculo del Flujo de etanol en el flujo
de salida del reactor 4, Fgrs) (L. h'!), y el Flujo de etanol en el flujo de Stripping Feey) (L.hY),
los valores obtenidos se presentan en la Tabla 11.

Se puede observar que en la Tabla 11, que el mayor flujo de etanol se obtiene en la SR1
registrandose también una mayor Xs sin embargo se debe considerar que en el caso SR4 se
presenta la productividad mds alta y una conversion aun por encima de la Xs del sistema

convencional, asi también el valor mas elevado de la Cg4 es alcanzado.

Tabla 11: Resultados obtenidos a la Dilucion de operacion (Dg=0.07594 h!)

Caso P? 1 Xs Cxs o o Frav FEP_
@L'h") L") | L) | (L.hY (L.h) (L. h™
FC 4.1146 0.97792 45.80 54.18 7553.82 0 7553.82
SR1 5.2958 0.99588 46.03 48.99 6830.58 1034.86897 7865.45
SR2 5.5461 0.99619 46.23 48.85 6810.06 709.429458 7519.48
SR3 5.7502 0.98660 45.90 50.39 7024.53 586.754327 7611.29
SR4 5.8448 0.98056 45.87 50.84 7088.60 467.775168 7556.37

Fuente: Elaboracion Propia

Para realizar la eleccion final se considerd que para todos los casos la concentracion de

sustrato de alimentacion se mantuvo fija a 189.7 g.L™! y se utilizé un mismo D¢ de analisis

(Diluciéon de operacion de la planta, DG=0.07594 h'), lo que implica un mismo punto de

partida para todos los casos. En base a estos criterios se observo que para el SR1 se obtienen

311.63 L.h'! de etanol mas que el sistema convencional siendo que en el SR4 solo incrementa
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la produccién en 3 L.h7!, por otro lado si bien Fv de SR1 es mas elevado e implicara un mayor
volumen de COy, se debe considerar que al llevarse una mayor cantidad de etanol por
stripping esto reduciria los costos de recuperacion de etanol del producto final de la
fermentacion. Por otro lado, si bien SR2 presenta el valor de conversion mas elevado presenta
una Cgs muy bajo lo cual conlleva a que el volumen de etanol producido no sea superior al
obtenido en SR1aun cuando los valores de las variables son proximos a SR1, siendo el mismo
incluso menor que le flujo de etanol producido en el FC. Finalmente, para el SR3 si bien
presenta un valor de Xs y Pe buenos y representa un incremento de casi 50 L en el flujo de
etanol producido el mismo no es superior al obtenido en SR1. Por lo expuesto se puede
considerar que el stripping de CO; debe aplicarse en el Reactor 1 para mejorar el sistema
bajo las condiciones de operaciones actuales.
4.3.1.2. Determinacion del punto de optimo de funcionamiento del sistema de
fermentacion

Por otro lado considerandose un escenario fuera de las condiciones de operacion donde se
pudiese considerar operar a una dilucion mayor a la dilucion de operacion, se buscod
determinar cudl seria el punto 6ptimo de funcionamiento del sistema (Dilucion optima),
considerandose que un sistema de fermentacioén se encuentra sobre dimensionado debido a
que el mismo considera el posible crecimiento de la demanda en el mercado, lo cual
permitiria incrementar la dilucion sin ocasionar problemas en el sistema.

En este sentido a partir de los resultados generados obtenidos a partir de la simulacién de
los 5 casos de estudio, se pudo determinar de manera grafica para todos los casos tres puntos
de analisis cruciales que resaltaron visualmente que vendria ser el punto de interseccion entre

productividad y conversion, asi como el punto de mayor productividad ambos puntos
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observados de la grafica Productividad y conversion vs Dilucion Global y el punto de mayor
concentracion de etanol en el sistema resultante de la grafica de CE vs Dilucion global.

Por otro lado, dado que un aumento de productividad con llevaba a una reduccion de la
conversion se realizo el calculo de las masas de mosto de inicial, final y no consumido, asi
como el célculo de flujo de etanol producido considerandose el flujo total obtenido que
dependera del extraido en el flujo de stripping y el flujo de etanol saliente del reactor 4,
siendo que de este célculo se obtuvo el ultimo punto de analisis que seria el punto de mayor
flujo de etanol producido.

Con los anteriores criterios definidos y para el célculo de las variables analizadas se
trabaj6 con los resultados numéricos de la simulacién para los 5 casos, los cuales
consideraran todas las variables del sistema. Considerando los argumentos presentados se
analiz6 las siguientes 5 condiciones para los 5 casos analizados:

e Condiciones de operacion

e Mayor concentracion de etanol

e Mayor productividad

e Mayor masa de etanol obtenido

e Punto de interseccion.
En la Figura 8, se presenta uno de los casos mencionados correspondiente a la aplicacion de
stripping en el reactor 1 como referencia de los 5 casos de estudios, que se encuentran en el
ANEXO J, dado que las graficas siguen tendencias similares. Primeramente, se observa que
la productividad aumenta conforme incrementa la dilucion, sin embargo, en sentido contrario
la conversion se reduce drasticamente, siendo que en el punto de mayor productividad la

conversion se encuentra por debajo de 0.5. Asi también si se trabaja con el valor mas elevado
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de conversion se registra el menor valor de productividad, lo que implica que la dilucion
Optima de operacion no se encontrara en ninguno de los extremos.
Figura 8. Aplicacion de Stripping Reactor 1 — Pe vs D — Xs vs D, grafica comparativa de

puntos andlisis a diferentes diluciones
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Fuente: Elaboracion Propia
Por otro lado, a manera de evaluar las como afectan estas cinco condiciones a las
concentraciones de sustrato, celular y etanol se realizaron las mismas graficas de dilucion,
pero vs concentraciones, las mimas se encuentran en el Anexo E.
Asi también como esta seccion fue determinante trabajar con los valores numéricos de las
siguientes variables para las condiciones ya sefialadas dado que las mismas permitirian

ampliar el rango de andlisis del sistema y definir el punto 6ptimo de funcionamiento:
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e Dilucion global

e Productividad,

e Conversion de sustrato,

e Flujo de etanol producido,

e Masa de mosto no consumido,

e Concentracion de etanol (Inicial y final)

e Concentracion de células (Inicial y final)
e Concentracion de sustrato (Inicial y final).

En la Tabla 12, se observan la totalidad de los resultados siendo que se pudo determinar
que a mayor productividad menor cantidad de sustrato es consumido, dado que la
productividad va ligada con la cantidad de etanol producida que a su vez esta ligado con el
flujo de alimentacion siendo que a mayor alimentacion mayor cantidad de etanol es
producida. Sin embargo, a mayor flujo de alimentacion mayor cantidad de sustrato ingresa
al sistema y no todo el mismo puede ser consumido durante el proceso lo cual hace que el
sustrato no se consuma completamente disminuyendo la conversion.

En base a lo expuesto anteriormente se determino que el escenario de mayor flujo de etanol
obtenido no se encuentra ligado con la optimizacion del proceso dado que la cantidad de
mosto no consumido es bastante elevada, por lo cual si bien este punto se tiene el mayor flujo
de etanol el mismo va ligado directamente con la cantidad de mosto alimentado, es decir mas
mosto alimento mayor producto obtengo, hecho que no va ligado directamente con que el
proceso haya mejorado.

Por otro lado el escenario de mayor productividad tampoco representa un escenario

optimo de funcionamiento debido a que si bien se registran los valores mas altos para la
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productividad la conversion del sistema es demasiada baja por lo cual gran parte de los
azucares alimentados en el mosto no se estan consumiendo, también debe considerarse que
en procesos de fermentacion industriales se busca trabajar con una conversion elevada que
preferentemente se encuentra por encima de 0.90, es asi que este escenario también queda
descartado como punto 6ptimo de funcionamiento.

También se considerd el punto de interseccion de la curva de Pe vs DG con Xs vs DG,
debido a que en un proceso convencional de fermentacion de un reactor CSRT, dicho punto
puede considerarse como el punto Optimo de Dilucioén, sin embargo, dicha légica no
correspondid al presente estudio ya que como en los dos anteriores casos el punto de
interseccion presente aun valores bajos de conversion lo que implica que no se estd
consumiendo el mosto necesario en el proceso industrial.

Es en este sentido que se puede considerar que el punto 6ptimo de funcionamiento se
encuentra dentro del escenario de mayor concentracion de etanol dado que en el mismo se
encuentra valores de conversion aceptables para el proceso, siendo que también el volumen
de etanol obtenido se incrementa considerablemente con los valores que pudiesen ser
obtenidos bajo las condiciones de operacion de la planta solo con un incremento no muy
elevado de dilucion.

Habiendo escogido el escenario se tuvo que escoger entre los 5 casos de andlisis para
determinar cudl seria mas efectivo para el proceso considerandose que para dichos casos la
dilucion varia dado que la mayor concentracion de etanol para cada caso se encuentra a
diferentes diluciones globales, en sentido se debe considerar dos criterios principales, el flujo
de alimentacion de dioxido de carbono siempre serd de 2 vvm por lo cual la cantidad de
diéxido de carbono serd proporcional al flujo de etanol que vaya a ser removido siendo que

el costo de inversion de alimentacion de dioxido de carbono serd proporcional en todos los
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casos, esto debido a que el coeficiente de arrastre de etanol es una constante, asi también se
debe considerar que mientras mas etanol sea extraido por el stripping esto reduce el costo el
costo del tratamiento final de la purificacion del etanol lo que vendria a ser compensativo
con la instalacion de un sistema de inyeccion de dioxido de carbono. Es asi que lo que definira
el punto 6ptimo serd aquel donde exista un incremento considerable de etanol producido en
el reactor 4 siendo que eso implicaria una mejora del proceso con relacion al sistema
convencional, asi también es de gran relevancia para el estudio que el mosto no consumido
al final del proceso sea lo més bajo posible para evitar un postratamiento del producto mas
complejo del actualmente empleado por la empresa.

En este sentido analizando la Tabla 12 se puede determinar que la mayor cantidad de
etanol se obtiene cuando se aplica stripping al segundo reactor del sistema seguido por la
aplicacion de stripping al primer reactor, sin embargo, aunque el incremento de la dilucion
entre ambos casos es del 4.21 % el mosto no consumido se incrementa en un 46.66 % lo que

se aprecia en la reduccion de la conversion.
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Tabla 12. Datos comparativos para la determinacion de punto 6ptimo de funcionamiento a Dilucion Variable

Células Sustrato Etanol
Volumen | Volumen Volumen Masa de
Sistema Analizado D (h') Ple -1 Xs_l CX]_EI CX4_1 CSE_I Css 1 CEE_I Ces 1y |deetanol | etanol de etmel mosto 1o
(gL h) | (gL | (&L [(@LY) |(&L) [(@LY) | (L) [(gL) | F, L) Fv (L) pro;lllj)udo con(s::;r)udo
Convencional 0.07594 411509779 | 42.727|45.797|120.72| 2.67| 4.835| 54.181| 7553.8 0.0 7553.8 293.2
Strip. Reactor 1 | 0.07594 5.296|0.9959 | 41.897|46.027|122.06| 0.51| 4.741| 48.994| 6830.6| 1034.9 7865.5 55.9
i“(‘)‘l‘)’g‘z‘“c‘l‘s; Strip. Reactor 2 | 0.07594|  5.546|0.9962| 42.098|46.230| 121.73| 0.47| 4.764| 48.847| 6810.1| 709.4| 75195 51.6
Strip. Reactor 3 | 0.07594 5.75|0.9866 | 42.210|45.905|121.55| 1.64| 4.777| 50.385| 7024.5| 586.8 7611.3 180.6
Strip. Reactor 4 | 0.07594 5.845|0.9806 | 42.316|45.873|121.38| 2.37| 4.789| 50.845| 7088.6| 467.8 7556.4 261.0
Convencional | 0.08284 4.5360.9519| 39.167|42.296 | 126.47| 6.09| 4.432| 54.750| 8327.0 0.0 8327.0 730.6
Mayor Strip. Reactor 1 | 0.09157 6.269(0.9600 | 34.815|38.810 | 133.49| 5.34| 3.940| 52.628 | 8847.3| 1111.6 9959.0 707.7
concentracién | Strip. Reactor 2 | 0.09543 6.849(0.9446 | 33.571|37.514|135.50| 7.51| 3.799| 52.730| 9238.3| 765.8| 10004.1 1038.0
deetanol | g5y Reactor3 | 0.08874 6.561|0.9446 | 36.154|39.810| 131.33| 7.28| 4.091| 52.085| 8485.8| 606.5 9092.4 936.1
Strip. Reactor 4 | 0.08895 6.642(0.9292 | 36.154|39.672 | 131.33| 9.30| 4.091| 51.910| 8477.1| 477.6 8954.7 1198.2
Convencional | 0.13807 6.352(0.6833 | 23.500|26.196 | 151.76| 48.06| 2.659 | 46.006 | 11662.0 00| 11662.0| 9611.8
Strip. Reactor 1 | 0.12609 7.253|0.7748 | 25.405 | 28.744 | 148.68 | 33.49| 2.875| 48.375| 11198.0| 1021.8| 12219.8 6116.6
inlt’:r‘;‘e‘lc"ign Strip. Reactor 2 | 0.11614 7.487(0.8299 | 27.647|31.187 | 145.07| 24.68| 3.129| 50.304 | 10726.0 | 730.6| 11456.6| 4151.6
Strip. Reactor 3 | 0.11636 7.452(0.7970 | 27.647 | 30.906 | 145.07 | 29.44| 3.129| 48.837 | 10432.7| 568.7| 11001.4|  4962.6
Strip. Reactor 4 | 0.10966 7.355(0.8169 | 29.375|32.627 | 142.28 | 26.05| 3.324| 49.477| 9961.1| 4552 10416.3 4138.3
Convencional | (.28305 7.513]0.3528 | 11.463 | 13.034 | 171.19|110.80 | 1.297 | 26.543 | 13793.1 0.0 13793.1| 45426.1
Strip. Reactor 1 | 0.24345 8.0290.4198 | 13.239|15.170 | 168.33 | 97.67| 1.498| 30.483 | 13624.0| 643.9| 14267.9| 344413
proxzfi‘fidad Strip. Reactor 2 | 0.23351 8.333]0.4395| 13.824|15.838|167.38| 93.82| 1.564| 31.689 | 13584.8| 4602 14045.1| 31733.4
Strip. Reactor 3 | 0.23372 8.38210.4336| 13.824(15.773| 167.38| 94.80| 1.564| 31.187| 13382.0| 3632 13745.2| 32094.2
Strip. Reactor 4 | 0.23393 8.476|0.4307 | 13.824|15.749| 167.38| 9529 | 1.564| 31.056| 13337.3| 285.7| 13623.0| 322892
Convencional | 0.27615 7.51310.3626 | 11.750| 13.360 | 170.73 | 108.82 | 1.330 | 27.207 | 13792.9 0.0| 13792.9| 435294
Mayor masa | Strip. Reactor 1 | 027797 7.983(0.3625 | 11.605| 13.289 | 170.96 | 108.98 | 1.313 | 26.856 | 13704.9 | 567.3| 14272.1| 43880.9
de etanol | Strip. Reactor2 | 0.27493 8.2580.3677 | 11.750| 13.457 | 170.73 [ 107.95| 1.330| 27.193 | 13725.2| 394.9| 14120.1| 429873
obtenido | gy Reactor3 | 0.28205 8.296|0.3544 | 11.463 | 13.084 | 171.19|110.53 | 1.297| 26.191| 13561.6| 305.0| 13866.6| 45155.8
Strip. Reactor 4 | 0.28225 8.3890.3527 | 11.463|13.069 | 171.19|110.81| 1.297 | 26.113 | 13531.3| 240.2| 13771.5| 45302.8

Fuente: Elaboracion propia
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Por otro lado, tanto la aplicacion de stripping al reactor 3 como al reactor 4 no pueden ser
resultados factibles debido a que en ambos casos la conversion presenta valores por debajo
de 0.9 siendo también que el volumen de etanol es aproximadamente de 400 L menor al
obtenido en SR1 asi mismo el mosto no consumido se ve incrementado de gran manera.

Por lo cual se podria considerar que el SR1 es el punto éptimo de funcionamiento a una
dilucion de 0.09157, que implica un incremento en la dilucion del 20.58 % con relacion al
sistema convencional a la dilucion global de operacion, lo cual se encuentra en un rango
aceptable considerando que los sistemas de fermentacion se encuentran por debajo de la
capacidad total de produccion por lo cual el mismo podria permitir un incremento del 20.58%
del flujo de alimentacion lo cual también permitiria la optimizacioén de produccion.

Asi también es importante recalcar que la produccion de etanol se ve incrementada en un
31.85 % con relacidn al sistema convencional a la dilucién de operacion global de operacion,
lo cual representa un total de 2406 L de etanol.

4.3.2. Simulacion a Concentracion de sustrato en el mosto variable

Habiendo definido la elecciéon del reactor y punto 6ptimo de funcionamiento, se determind
pertinente evaluar cuanto se podria aumentar la concentracion de azucares en el mosto, esto
sin alterar las condiciones de operacion incluida la dilucion. Esto permitiria a la empresa
tener un mayor rango de operacién permitiendo trabajar con mayores concentraciones de
mosto para obtener mayores cantidades de etanol, asi mismo permitiria apreciar hasta qué
punto se podria incrementar la concentracion del mosto.

Para este caso se procedi6 a determinar los limites minimos y méaximos para los 5 casos
de estudio dado que la estabilidad del sistema se veia comprometida a valores muy bajos y

altos de concentraciones del mosto.
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Para el analisis se determind que las variables de andlisis principales se concentraran en
la conversion y productividad teniendo como base comparativa la Concentracion del mosto.

Los resultados obtenidos se presentan en el Anexo F en base a los mismos se realiz6 la
siguiente grafica para analizar como varia la conversion y productividad en los 5 casos de
estudios.

Por otro lado, al trabajar con un flujo de alimentacion fijo se pudo apreciar de mejor
manera como el aumento o reduccion de la Csm contribuye en el proceso fermentativo.

La Figura 9 muestra que existe un Csm méxima, que se encuentra por encima de la Csm
de operacion (189.7 g.L!), para incrementar la Pe siendo que después la misma la Pe empieza
a descender, por otro lado las Xs previas a la Csm maxima mantiene valores por encima de
0.9 para los casos con aplicacién de stripping siendo que solo en el caso del sistema

convencional la Csyy maximo registra una conversion por debajo de 0.90.
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Figura 9. Curva de Productividad y Conversion de sustrato en funcion de la concentracion

de sustrato en el mosto
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Fuente: Elaboracion propia
Para poder determinar el incremento de Csy que podria realizarse al proceso se considero
solo Xs por encima de 0.90, asi también se considerd una Csy minima que en este caso fue la Csy
de operacion (189.7 g.L'!) debido a que valores minimos a este no son relevantes, en base a estas
condiciones se construy6 la Tabla 13, siendo que se pudo determinar que para todos los casos de
aplicacion de stripping a una Csy=190 g.L! se obtienen mejores valores de productividad en
etanol (Pe) mostrando que el stripping efectivamente incrementa la produccion de etanol,

favoreciendo el crecimiento celular al reducir la inhibicion por el etanol producido.

Por otro lado, al considerar, dentro de la Tabla 13, la Xs de operacién es de 0.9775 como
punto fijo para los estandares de operacion de la planta se puede ver que SR1 permitiria el
incremento mas significativo de la Csy siendo que la misma llega hasta 220 g.L!, lo que significa
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un incremento del 15.79 % en base a la Cswm actual de la planta, permitiendo incrementar también

la productividad en 37.93%. Para la SR2, SR3 y SR4 la Csy solo aumento en 10.70 % para el

primer caso y 5.42 % para el tercer y cuarto caso.

Asi también si consideramos que al trabajar con el valor mas elevado de Csm=240 g.L!

(SR1) esto nos permitiria alcanzar una conversion igual a 0.92 (Tabla 13), lo que implicaria un

aumento del 26.31 %, en la Csm y en el caso de la productividad se registraria un aumento del

10.80% en comparacién con la fermentacion convencional (FC).

Tabla 13. Resultados obtenidos a la dilucion de operacion (D = 0.07594 h'!)

Csm Pe Pe Pe Pe Pe

(gl)L (%) Xs (ﬁ) Xs (ﬁ) Xs (ﬁ) Xs (ﬁ) Xs
190 |[5.1864 [0.9974 |5.5337 0.9938 |5.6858 [0.9889 [5.7965 |0.9828 |4.1187 |0.9775
200 |5.3815 |0.9939 |5.7354 0.9868 |5.8852 [0.9778 [59869 |0.9670 |4.2372 |0.9579
210 |[5.5502 [0.9862 |5.8979 0.9741 |6.0363 [0.9597 [6.1219 ]0.9433 |4.3129 |0.9302
220 |[5.6809 [0.9719 |6.0103 0.9536 |6.1317 [0.9338 |6.1989 |0.9124 |4.3494 |0.8961
230 [5.7639 [0.9491 |6.0704 0.9253 |6.1750 [0.9014 |6.2272 |0.8767 |4.3565 |0.8586
240 [5.7992 [0.9185 |6.0860 0.8912 |6.1787 |0.8650 |[6.2214 |0.8388 |4.3449 |0.8205

Fuente: Elaboracion propia

Finalmente, los resultados obtenidos se presentan de forma concreta en la Figura 10, donde

se observan los resultados segtn el diagrama de flujo inicial planteado.
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Figura 9. Diagrama de flujo con resultados
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES Y RESULTADOS

5.1. Conclusiones

Se realizo la aplicacion del modelado al sistema estudiado, siendo que se tuvo que
ampliar el ecuacionamiento a dos nudos dado la recirculacion existente. Asi
mismo, se tuvo que trabajar con un sistema de 12 ecuaciones tanto para el sistema
convencional. En el caso del segundo sistema se tuvieron que replantear las
ecuaciones para cada reactor donde se aplicaria stripping obteniéndose un sistema
de 12 ecuaciones para cada de aplicacion de stripping en los reactores 1,2, 3 y 4.
Se determind que los nuevos parametros cinéticos reducen la diferencia entre los
datos simulados y reales siendo que la diferencia aun existente puede deberse a un
problema con el muestreo de los reactores relacionado con la agitacion y lugar de
la toma de muestra, siendo que los datos reales no muestran una tendencia clara a
lo largo del proceso sino valores variables. Por otro lado, a partir del modelo
cinético se establecio que la simulacion se asemeja a las condiciones de operacion
de la planta por lo cual el mismo pudo ser utilizado para ver las variaciones del
sistema cuando se aplica stripping en cada uno de los reactores.
Con las condiciones simuladas se pudo evaluar tres escenarios dominantes para
evaluar la factibilidad de la aplicacion de stripping, siendo los resultados los
siguientes:
o A una misma dilucién global y concentracion alimentacion de azucares en
el mosto al sistema, se demostré que aplicando SR1 al primer reactor se

incrementa la produccion notablemente, asi como la concentracion celular
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lo que demuestra que la inhibicion fue reducida exitosamente. Por lo cual
el SR1 implicaria una reduccion de costo en la recuperacion del etanol del
producto final lo que compensaria los costos de alimentacion de CO».

o Se determin6 que las condiciones Optimas de funcionamiento se detectan
cuando en todos los sistemas se alcanza el punto mas alto en la
concentracion de etanol del cuarto reactor. Dentro de los sistemas
analizados se determind que se alcanzard el punto Optimo de
funcionamiento cuando se aplica stripping en el reactor 1 dado que en el
mismo el volumen de etanol se incrementa notablemente con relacion al
sistema convencional siendo que el mosto no consumido y por ende la
conversion, registran valores aceptables de funcionamiento asi mismo la
dilucion solo se incrementa en un 20.58 % siendo que el etanol obtenido
se incrementa en un 30 %, todo esto bajo las mismas condiciones de
operacion lo que implica una clara mejoria del proceso.

o Para todos los casos estudiados la implementacion de stripping permite
aumentar la Csy, siendo que el aumento dependerd del reactor al cual
aplicamos stripping. La Csy puede incrementarse hasta un 26.31%
manteniendo las mismas condiciones de operacion de la planta solo
aplicando stripping de €O, al proceso (SR1), siendo que de esta manera
podria reducirse el volumen de agua a la entrada del proceso lo que
permitiria disminuir los costos energéticos de la etapa de recuperacion de
etanol por destilacion asi también como el volumen de vinaza generado.

e Se pudo determinar que existe un aumento de productividad y conversion de

sustrato para todos los casos sin importar en cudl reactor se aplique stripping,
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demostrando por ende que la aplicacion de didxido de carbono durante el proceso
de fermentacion es altamente productiva.

Dado la caracteristica de un proceso continuo se determina que el stripping en un
sistema continuo a escala industrial trae efectos positivos a la produccion, por otro
el presente estudio, al abarcar el proceso desde la determinacion de los parametros
cinéticos hasta los resultados a ser obtenido por el stripping, es aplicable a la
empresas Bolivianas que presentan un sistema similar de funcionamiento de
reactores conectados en serie y fermentacion continua como ser el caso de la
empresa Guabira, permitiendo de esta manera contribuir con la realidad boliviana
que pretende realizar un incremento en la produccion de etanol anhidro como
biocombustible. (Chang, Kim, & Kang, 2010)

Los resultados obtenidos fueron presentados en trabajos en el Congreso de
Ingenieria Quimica de Brasil 2021, en conjunto a mis dos tutores de Proyecto,
exponiéndose las conclusiones anteriormente presentadas en los trabajos:

o EVALUACION DEL STRIPPING DE ETANOL CON CO: EN UN
PROCESO DE FERMENTACION CONTINUA CON REACTORES EN
SERIE: INCREMENTO DE LA CONCENTRACION DE SUSTRATO
EN EL MOSTO.

o MODELAJE Y SIMULACION DE UN PROCESO CONTINUO DE
FERMENTACION ALCOHOLICA EXTRACTIVA APLICANDO
STRIPPING CON CO> PARA UN SISTEMA DE REACTORES EN
SERIE: ELECCION DEL REACTOR PARA APLICACION DE

STRIPPING.
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5.2. Recomendaciones

Se recomienda emplear diferentes modelos cinéticos para la simulacion realizada,
pudiendo de esa manera mejorar la correlacion inicial de los pardmetros cinéticos, lo que
permitiria a su vez una mejor aproximacion con los datos operacionales.

Por otro lado, seria bueno ampliar la simulacién a varios otros sistemas de reactores en
series que comercialmente puedan abarcar de tres a cinco reactores en serie con
alimentacion continua.

Se recomienda realizar el analisis econdmico que supondria la instalacion de stripping en

los ingenios azucareros con el fin de ver la factibilidad real del proceso de optimizacion.

72



Bibliografia
Acosta, C. (2012). Evaluacion de la fermentacion alcohdlica para la produccion de
hidromiel. Bogota: Universidad Nacional de Colombia.
AIBA, S., SHODA, M., & NAGATANI, M. (1968). Kinetics of Product Inhibition in
Alcohol. Biotechnology and Bioengineering, Vol 10, 845-864.
Alves, L., Jarbas, H., & Cooke, R. (2018). . Water management for sugarcane and corn under
future climate scenarios in Brazil. Agric. Water Manag.
ANDREWS, J. (1968). Mathematical Model for the Continuous Culture of Microorganisms
Utilizing Inhibitory Substrates. Biotechnology and Bioengineering, 707-723.
ANDRIETTA, S. (1994). Modelaje, simulacifon y control de fermentacion continua en
escala industrial. Campinas: Universidad Estadual de Campinas.

ANDRIETTA, S. R. (1991). Otimizacao de Processos de Fermentacdo Alcoolica em. Stab:
Acticar, Alcool e Subprodutos,v. 17.

BAILEY,J. E., & OLLIS, D. F. (1986). Biochemical Engineering Fundamentals. New Y ork:
McGraw-Hill Book Company,.

BORZANI, W. (1960). Fermentacion alcoholica continua. Andlisis de la semana de
fermentacion alcoholica, 263-276.

Buratti, S., & Benedetti, S. (2016). Alcoholic Fermentation Using Electronic Nose and
Electronic Tongue Electronic Noses and Tongues in Food Science. Elsevier, 291-299.

Burguete, V. (15 de Septiembre de 2018). Bolivia ingresa a la era de los biocombustiblres
con la promulgacion de la Ley del Etanol. La Voz de Tarija, pags. 2-3.

Camara Nacional de Industrias. (2011). Centro de Promocion de Tecnologias Sostenibles.
La Paz: Mayor productividad y rentabilidad con Produccion Més Limpia- Estudio de

Caso: Guabira S.A.
73



Camargos, C. V., Moraes, V. D., & Oliveira, L. (2020). High Gravity and Very High Gravity
Fermentation of Sugarcane Molasses by Flocculating Saccharomyces cerevisiae
Experimental Investigation and Kinetic Modeling. Applied Biochemistry and
Biotechnology, 807-821.

Cardona, C., & Sanchez, O. (2011). Simulacién de los procesos de obtencion de etanol a
partir de cana de azlcar y maiz. Scientia et Techmia, 187-192.

Carlos, B., & Useda, Y. (2020). Biorreactores, tipos y aplicaciones ne Biotecnologia
Ambiental. Moquegua: Universidad Nacional de Moquegua.

CARVALHO, J. (2001). Fermentacion discontinua alimentada. Biotecnologia industrial,
205-222.

CARVALHO, J., & SATO, S. (2001). Fermentacion discontinua. Biotecnologia industrial,
193-204.

CASANOVAS, J. (2002). Utilizacion de combustibles alternativos en motores térmicos.
Mobdulo I. Medellin: Universidad Nacional de Colombia.

Chang, H., Kim, N., & Kang, J. (2010). Multi-Stage high cell continuous fermentation for
high productivity an titer. Bioprocess Biosyst Eng., 419-431.

Chisag, R. (2019). Diserio y construccion de un biodigestor de polietileno para la obtencion
de biogas a partir de estiércol de ganado porcino. Riobamba: ESCUELA
SUPERIOR POLITECNICA DE CHIMBORAZO.

CYSEWSKI, G., & WILKE, C. (1978). Proceso, disefio y estudio economico de metodos
alternativos para la produccion de etanol. Biotecnologia y bioingenieria, 1421-1444.

De Azevedo, M., De Oliveira, R., & Magalhaes, T. (2012). Producao de etanol no Brasil.

Bolsista de Valor, 151-154.

74



De la Vara, 1. (2014). Evaluacion de tres cepas de levadura en la produccion de etanol a
partir de la melaza de caria. Sonora: Universidad de Sonora.

De Souza, N. (2019). Sugarcane ethanol and beef cattle integration in Brazil. Biomass and
Bioenergy, 448-457.

Demirbas, A. (2011). Competitive liquid biofuels from biomass. Journal Applied Energy,
17-28.

Departamento Administrativo de Ciencia, Tecnologia e Innovacion (Colciencias). (2010).
Plan Nacional de inestigacion, desarrollo e innovacion en biocombustibles (Plan
Biocom - Version 7). Bogota: Ministerio de Minas y Energia.

DUNN, I., & MOR, J. (1975). Variable - Volume Continuous Cultlivation. Biotechnology
and Bioengineering, 1805-1822.

EDUARDQO, J. (1991). Fermentacion continua. Azucar, alcohol y subproductos, 42-45.

El Dia. (16 de Septiembre de 2018). Ley de Etanol fue promulgada en el Norte. £/ Dia.

Escobar, R., & Méndez, D. (2018). Efecto del grado de contaminacion microbiana en los
mostos utilizados en la produccion de alcohol artesanal en los diferentes fabricas del
sector La Mana. Latacunga, Ecuador: Universidad Técnica de Cotopaxi (UTC).

Estevéz, R. (2015). Fermentacion y destilacion alcohdlica. Conferencia ICIDCA.

EZEJI, T. C., QURESHI, N., & BLASCHEK, H. P. (2003). Production of acetone, butanol
and ethanol by. World Journal of Microbiology & Biotechnology,V. 19, 595-603.

EZEJI, T., QURESHI, N., & BLASCHEK, H. (2003). Production of acetone, butanol and
ethanol by Clostridium beijerinckii BA 101 and in situ recovery by gas stripping.
World Journal of Microbiology & Biotechnology, 595-603.

FACCIOTTI, M. (2001). Fermetacion Continua. Biotecnologia Industrial, 223-246.

75



FAO (Organizacion de las Naciones Unidas para la Alimentacion y la Agricultura). (2013).
La bioenergia y los biocombustibles. Vias de la sostenibilidad, 1-4.

Garcia, J. (2013). Estrategias de obtencion de proteinas recombinantes en Escherichia coli.
Vaccimonitor, 11-14.

GROOT, W., VAN DER LANS, R., & K.CH., L. (1992). Technologies for butanol recovery
integrated with fermentationes. Process Biochemestry 27, 61-75.

Guilera, J. (2017). Diserio de un biorreactor para la obtencion de quitosan. Catalunya:
Universitat Politécnica de Catalunya.

Gutiérrez, A. (2015). Correlacion entre depresion, hiperactividad y déficit de atencion y el
abuso de sustancias. Medicina e investigacion, 123-128.

HALL, D., HOUSE, J., & SCRASE, I. (2005). Uso de la biomasa para produccion de Energia
en la industria Brasileira. Rosillo-Calle, Frank (Org), 25-67.

HAN, K., & LEVENSPIEL, O. (1988). Exten Monod Kinetics for Subtrate, Product an Cell
Inhibition. Biotechnology and Bioengineering, 430-437.

Jatoi, A., Baloch, H., Mazari, S., Mubarak, N., Sabzoi, N., Aziz, S., & Soomro, S. (2021). A
review on extractive fermentation via ion exchange adsorption resins opportunities,
challenges, and future prospects. Biomass Conversion and Biorefinery, 1-12.

Kerbauy, 1. (2023). AVALIACAO DA FERMENTACAO ALCOOLICA EXTRATIVA EM
DIFERENTES TEMPERATURAS COM REMOCAO DE ETANOL POR ARRASTE
COM CO2. SAO CARLOS: UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS.

Lemos, D., Sonego, J., Cruz, A., & Badino, A. (2018). In situ extractive ethanol fermentation
in a drop column bioreactor . Journal of Chemical Technology and Biotechnology,,

1381-1387.

76



LEVENSPIEL, O. (1980). The Monod equation - a revisit and a generalization to product
inhibition situations. Biotechnology and Bioengineering, 1671 - 1687.

LIMA, L., & MARCONDES, A. (2002). Alcool Carburante: Uma Estratégia Brasileira.
Curitiba: Editora UFPR.

LIMA, U. d.,, BASSO, L. C., & AMORIM, H. V. (1985). Processos Fermentativos e
Enzimaticos. Biotecnologia Industrial; v.3, 1-43.

LIMA, U. d., BASSO, L. C., & AMORIM, H. V. (2001). Processos Fermentativos e
Enzimaticos. Biotecnologia Industrial; v.3, 1-43.

LOERA, P. (2003). Simulacion estocdstica y control optimo de procesos para el tratamiento
de aguas residuales de excretas porcinas. Hermosillo: Universidad de Sonora.

LUONG, J. (1985). Kinetics of ethanol inhibition in alcohol fermentation. Biotechnology and
Bioengineering, 280-285.

MADDOX, T. (1988). The acetone-butanol-ethanol fermentation: recent progress in
technology. Biotechnology and Genetic Engineering Reviews 7, 189-220.

MARTINEZ, I. I. (2014). Libro Electrénico de Bioquimica. Aguas Calientes: Universidad
de Aguas Calientes.

Martins, T. (2021). Estudo do desempenho de eliminadores de névoa fermentagdo alcoolica
extrativa. Sao Carlos: Universidade Federal de Sao Carlos.

Melo, E., Sanchez, Y., Ferrer, N., & Ferrer, N. (2012). Evaluacion de un motor de encendido
por chispa trabajando con mezclas etanol-gasolina. Energética, 94-102.

Monroy, A., Narvaes, R., & Vera, B. (2017). Generacion de bioetanol como combustible
alternativo a partir de compuestos lignoceluldsicos a nivel laboratorio. Revista de

Energia Quimica y Fisica, 49-57.

77



OMMETTO, J. ( 2001). Protocolo de Quioto ¢ Mecanismo de. Biomassa: Energia dos
Tropicos em Minas Gerais., 262-268.

O'NEIL, D., & LYBERATOA, G. (1990). Dynamic Model Development for a Continuous
Culture of Saccharomyces cerevisae. Biotechnologyh and Bioengineering, 437-445.

Othman, M., Ariff, A., Rios-Solis, L., & Halim, M. (2017). Extractive fermentation of lactic
acid in lactic acid bacteria cultivation: A review. Frontiers in Microbiology, 1-7.

PENNER, M., BAKER, A., & SCATTER, L. (1976). Physical an chemical pretratment for
enhacing cellulose sachariffication. Biotech Bioeng.

Porto, L. (2005). Modelagem de processo industrial de fermentacao continua com reatores
de mistura ligados em série. Tesis de Doctorado. Campinas: Universidade Estadual
de Campinas.

Puertas, M. (2018). Efecto de la cinética de hidrolisis acida de almidon de maiz (zea mays
l.) en el rendimiento para la obtencion de etanol. Piura, Pert: Universidad Nacional
de Piura.

REPETTO, M. (1997). Toxicologia del Alcohol Etilico. En Toxicologia Avanzada (pags.
425-475). Madrid: Diaz de Santos.

RIBAS, M., HURTADO, R., GARRIDO, N., & DIAZ, M. (2006). Modelacién matematica
y simulacion de procesos fermentativos. Revista de Ingenieria Quimica, 438.
Rodrigues, K. (2019). Fermentagdo Alcodlica Extrativa com Remogdo de Etanol por Arraste
com CO2 e Recuperagdo por Absor¢do. SaoCarlos: . Universidade Federal de

SaoCarlos.

Rodrigues, K., Bernardo, A., & Bandino, A. (2016). MODELAGEM E SIMULACAO DO

PROCESSO CONTINUO DE FERMENTACAO ALCOOLICA EXTRATIVA

APLICANDO STRIPPING COM CO2.
78



Rodrigues, K., Sonego, J., Cruz, A., & Bernardo, A. (2018). Modeling and simulation of
continuous extractive fermentation with CO2 stripping for bioethanol production.
Chemical Engineering Research and Design, 77-88.

ROUTH, J., EYMAN, D., & BURTON, D. (1984). En Compendio esencial de quimica
general organica y bioquimica (pags. 427-467). Reverté.

SCHMIDELL, W., & FACCIOTTI, M. (2001). Biorreactores y procesos fermentativos.
Biotecnologia industrial, 179-192.

Siliceo, M. (2014). Analisis de la productividad industrial de bioetanol. Xalapa:
UNIVERSIDAD VERACRUZANA.

Silva, C., Esperanza, M., Cruz, A., Moura, L., & Bandino, A. (2015). “Stripping of ethanol
with CO2 in bubble colunms: Effects of operating conditions and modeling. Chemical
engineering research and design, 150-160.

SONEGO, J. L., LEMOS, D. A., RODRIGUEZ, G. Y., CRUZ, A. J., & BADINO, A. C.
(2014). Extractive Batch Fermentation with CO2 Stripping for Ethanol Production in
a Bubble Column Bioreactor Experimental and Modeling. Energy & Fuels, v. 28,
7552-7559.

Sonego, J., Lemos, D., Cruz, A., & Badino, A. (2018). Optimization of Fed-Batch
Fermentation with in Situ Ethanol Removal by CO2 Stripping. Energy and Fuels, vol.
32, 954-960.

Sonego, J., Lemos, D., Pinto, C., Cruz, A., & Badino, A. (2016). Extractive Fed-Batch
Ethanol Fermentation with CO2 Stripping in a Bubble Column Bioreactor:
Experiment and Modeling. Energy and Fuels, 748-757.

STREMEL, D. P. (2001). Desenvolvimento de Modelos Estruturados Alternativos para.

2001: Tese (Doutorado em Engenharia Quimica).

79



Suérez, C., Garrido, N., & Guevara, C. (2016). Levadura Saccharomyces cerevisiae y la
produccion de alcoho. Sobre los Derivados de la Cania de Azucar, vol. 50, 20-28.

TAYLOR, F., KURANTZ, M. J., GOLDBERG, N., & CRAIG, J. C. (1995). Continuous
fermentation and stripping of ethanol. Biotechnology Progress, v. 11, 693 - 698.

TAYLOR, F., KURANTZ, M. J., GOLDBERG, N., & CRAIG, J. C. (1996). Control of
packed column fouling in the continuous fermentation and stripping of ethanol.
Biotechnology and Bioengineering, v. 51, 33-39.

TAYLOR, F., KURANTZ, M., & CRAIG, J. (1998). Kinectis of continuoas fermentation
and stripping of ethanol. Biotechnology Letters, Vol 20, No 1, 67-72.

TAYLOR, F., KURANTZ, M., & GOLDBERG, J. (1997). Effects of ethanol concentration
and stripping temperature on continuos fermentation rate. App! Microbiol Biotechnol
,311-316.

THATIPALAMA, R., ROHANI, S., & HILL, G. (1992). Effects of High Product and
Substrate. Biotechnology and Bioengineering, 289-297.

TORIJA, M., ROZES, N., POBLET, M., & GUILLAMON, J. (2003). Effects of fermentation
temperatura on the strain population of Saccharomyces cerevisiae. International
Journal of Food Microbiology, 47-53.

TORRES, J., MOLINA, D., & PINTO, C. (2002). EStudio de la mezcla de gasolina con 10%
de etanol anhidro. Evaluacién de propiedades Fisicoquimicas. Ciencia, Tecnologia y
Futuro, 3-6.

TREJOS, V., FONTALVO, J., & GOMEZ, M. (2009). Descripcién matematica y analisis de

estabilidad de procesos fermentativos. Dyna, 111-121.

80



Valdivieso, R. (2010). Determinacion del porcentaje de etanol adecuado a emulsionarse con
la nafta para el parque automotor de la ciudad de Cuenca. Cuenca, Ecuador:
Universidad del Azuay.

VIEGAS, M. C. (2003). Otimiza¢do de Sistema de Fermentacdo Alcodlica Continua
Utilizando Reatores Tipo Torre e Leveduras com Caracteristicas Floculantes.
Campinas-SP.: Tese (Doutorado em Engenharia Quimica).

WHEALS, A., BASSO, L., & ALVES, D. (1999). Fuel ethanol after 25 years. Tibtech, 482-
487.

ZARPELOM, F., & ANDRIETTA, S. (1992). Fermentacién continua para produccion de

alcohol. STAB- Azucar, alcohol e subproductos, 23-28.

81



ABREVIACIONES

C,,= Concentracion de células en el reactor n (g.L)

Csn= Concentracion de sustrato en el reactor n (g.L)

Cg,= Concentracion de etanol en el reactor n (g.L!)

Cx(n—1)= Concentracion de células a la entrada al reactor n (g.L™")
Csn—1)= Concentracion de sustrato en la entrada al reactor n (g.L")
Cg(n—1)= Concentracion de etanol en la entrada al reactor n (g.L")
F(n-1)= Flujo volumétrico de entrada (L. h™')

F;,,= Flujo volumétrico de salida (L. h'!)

FC= Fermentacion convencional

SR 1= Aplicacion de stripping en el reactor 1

SR2= Aplicacion de stripping en el reactor 2

SR3= Aplicacion de stripping en el reactor 3

SR4= Aplicacion de stripping en el reactor 4

Vap = Volumen de alcohol total producido (L.h")

Va = Volumen de alcohol producido (L.h)

D= Dilucion (h'!)
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ANEXO A: SIMULACION PARA SISTEMA CONVENCIONAL
ANEXO A.1: Simulacion de comandos centrales (SCE)

//Simulacion del Sistema Convencional

clear
cle

getd

//Parametros cinéticos utilizados

umax=0.5 //VALOR BIBLIOGRAFICO

Ks=3

Kis=27

Cemax=92

an=5.3

Yxs=0.026 // VALOR DEFINIDO EXPERIMENTALMENTE
Yes=0.418 //VALOR DEFINIDO EXPERIMENTALMENTE
/ke=0.0390

/ka=0.0029

V1=541600 /L

V2=372400 /L

V3=208600 /L

V4=235900 /L

//Valores iniciales del proceso

// Alimentacion en el mosto

Fm=70000 /L

Csm=189.7 // g/L

Cem=0 // g/L

Cxm=0 // g/L (Consideracion hecha para el estado estacionario)
//Flujo de reciclo

Fr=40000 //L

Cer=13.297 // g/L (Constante)

Cxr=117.5 // g/ (Constante)

Csr=0 // g/L

//Entrada directa al sistema (considerando la alimentacion y el flujo de reciclo)

Fe=Fm+Fr
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F1=Fe
F2=F1
F3=F2
F4=F3

Cse=(Fm*Csm+Fr*Csr)/Fe
Cxe=(Fm*Cxm+Fr*Cxr)/Fe
Cee=(Fm*Cem+Fr*Cer)/Fe

tolf=1.d-4;

tolx=1.d-4;
Itmax=1000;

// Valores iniciales.

x=[44.939;130;40.396; 45.601;120;51.032; 45.815;110;54.48; 45.9;80;55.149];
[xres, fxres, niter|=Mnewton (X, tolf, tolx, Itmax)

//Calculo para el reciclo utilizado

F5=F4-Fr

CeS5=(F4*xres(12)-Fr*Cer)/F5

Cs5=(F4*xres(! | )-Fr*Csr)/F5
Cx5=(F4*xres(10)-Fr*Cxr)/F5

//Calculo de productividad, considerando el volumen total del sistema y el volumen de

flujo de entrada

Vt=V1+V2+V3+V4
Pe=(F4/Vt)*xres(12)

//Conversion del substrato
Xs=(Cse-xres(!11))/Cse

D=F4/Vt

mprintf("\n Concentraciones de células')
mprintf("\n Cx1 = %f", xres(1))
mprintf("\n Cx2 = %f", xres(4))
mprintf("\n Cx3 = %f", xres(7))
mprintf("\n Cx4 = %f", xres(10))
mprintf("\n ')

mprintf("\n Concentraciones de substrato')
mprintf("\n Cs1 = %f, xres(2))
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mprintf("\n Cs2 = %f", xres(5))
mprintf("\n Cs3 = %f, xres(8))
mprintf("\n Cs4 = %f', xres(11))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Concentraciones de etanol’)
mprintf("\n Cel = %f, xres(3))
mprintf("\n Ce2 = %f', xres(6))
mprintf("\n Ce3 = %f', xres(9))
mprintf("\n Ce4 = %f', xres(12))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Flujo de salida=%f",F5)
mprintf("\n Ce saida=%f",Ce5)
mprintf("\n Cx saida=%f",Cx5)
mprintf("\n Cs saida=%f",Cs5)
mprintf("\n ')

mprintf("\n Productividad")
mprintf("\n Pe=%f",Pe)

mprintf("\n ")

mprintf("\n Conversion de substrato')
mprintf("\n Xs=%f",Xs)
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ANEXO A.2: Sistema de ecuaciones programado Function (SCI)

function fx=funcx(x)

[nl,nc]=size(x);
N=nl;

fx = zeros(N,1); //dimensionando fx
// Equaciones para el reactor 1
ul=umax*x(2)/(Ks+x(2)+x(2)"2/Kis)*(1-x(3)/Cemax)"an

fx(1) =Fe/V1*Cxe-F1/V1*x(1)+ul*x(1);

fx(2) = Fe/V1*Cse-F1/V1*x(2)-ul*x(1)/Yxs

fx(3) = Fe/V1*Ceet+Yes/Yxs*ul *x(1)-F1/V1*x(3)

// Equaciones para el reactor 2
u2=umax*x(5)/(Ks+x(5)+x(5)"2/Kis)*(1-x(6)/Cemax)"an

fx(4) = F1/V2*x(1)-F2/V2*x(4)+u2*x(4);

fx(5) = F1/V2*x(2)-F2/V2*x(5)-u2*x(4)/Yxs

fx(6) = F1/V2*x(3)+Yes/Yxs*u2*x(4)-F2/V2*x(0)

// Equaciones para el reactor 3
u3=umax*x(8)/(Ks+x(&8)+x(8)"2/Kis)*(1-x(9)/Cemax)"an

fx(7) = F2/V3*x(4)-F3/V3*x(7)+u3*x(7);

fx(8) = F2/V3*x(5)-F3/V3*x(8)-u3*x(7)/Yxs

fx(9) = F2/V3*x(6)+Yes/Yxs*u3*x(7)-F3/V3*x(9)

// Equaciones para el reactor 4

ud=umax*x(1 1)/(Ks+x(11)+x(11)"2/Kis)*(1-x(12)/Cemax)"an

fx(10) =F3/V4*x(7)-F4/V4*x(10)+ud*x(10);

fx(11) =F3/V4*x(8)-F4/V4*x(1 1)-ud*x(10)/Yxs

fx(12) =F3/V4*x(9)+Yes/Yxs*ud*x(10)-F4/V4*x(12)
endfunction
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ANEXO A.3: Método Newton Raphson (SCI)

// Método de Newton Raphson

function [xres, fxres, niter|=Mnewton(x, tolf, tolx, [tmax)

ok = 0; // variable que indica criterio de parada do while

k=0; // contador de iteraciones

h=1.0d-4; //incremento usado en el cdlculo de la derivada numérica
[nl,nc]|=size(x);

N=nl;

Jac = zeros(N,N); // dimensionando la matriz Jacobiana

while ok == 0
k=k+1;
fx = funcx(x); //calcula el vector fx
if norm(fx,'inf") <= tolf then // verificando convergencia en f(x)
ok = 1;
disp('fx <=tolf");
else
// Calcula la matriz Jacobiana
forj=1'N
xj =X(j); // guardando el valor de x(j)
x(j) = x(j)+h; /incrementando el x(j) en h
fxh = funcx(x);
Jac(:,))=(fxh-fx)/h;
x(J) = Xj;
end
[y]=eliminagauss(Jac,-fx);
X=y+X;/x[k+1]
if norm(y,'inf") <= tolx then //verificando convergencia en x
ok=72;
disp('y = delta(x) <= tolx");
elseif k >= Itmax then // verificando nimero de iteraciones
ok = 3;
disp('k>=Itmax");
end
end
end
niter=k;
Xres=x;
fxres = funcx(xres);
endfunction
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ANEXO A.4: Eliminacion de Gauss (SCI)

//Elimacion de Gauss

function [x]=eliminagauss(A, b)
funcprot(0);

// Verificando si la matriz A es cuadrada (nl=nc)
[nl,nc]|=size(A);
if (nl <> nc) then
x='Matriz A no es cuadrada';
resume(X)
end
n=nl;

// Montando la matriz aumentada A=[A b]
A=[A b];
fori=1:(n-1),
k=1;
while (A(k,i) == 0),
k=k+1;
if (k > n) then
x='"Matriz A singular'
resume(X)
end,
end,

if (k <>1) then
for j=1:(n+1),
aprov=A(1,j);
AG)=Ak);
A(k,j)=aprov;
end,
end,

for j=1+1n,
if (A(j,i) <> 0) then

coef=A(j,i)/A(i,i);
for k=i+1:(n+1),

A(]1,k)=A(,k) - coef*A(1,k);
end,
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end,
end,
end,

if (A(n,n) == 0) then
x='Matriz A singular'
resume(X)

end,

x(n)=A(n,n+1)/A(n,n);

for i=(n-1):-1:1,
soma=0.0;
for j=1+1mn,
soma=soma+A(i,j)*x(j);
end,
x(1)=(A(1,n+1)-soma)/A(i,1);
end

endfunction
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Tabla 14: Resultados de muestreos de las concentraciones en los reactores

ANEXO B: DATOS OPERACIONALES DE LA PLANTA CLEALCOS

Detalle (Susé;{tr(l;) oL Células (g/L) | Etanol g/L
Reactor 1-1 33.55 37.358 39.277
Reactor 2-1 9.279 48.727 50.441
Reactor 3-1 5.692 42.449 52.091
Reactor 4-1 4.864 49.5 52.472
Fermento 0 118.333 13.118
Mosto 186.9 0 0

Detalle (Susgﬁz) o/L Células (g/L) | Etanol g/L
Reactor 1-2 31.052 39.245 41.041
Reactor 2-2 9.583 43.704 50.916
Reactor 3-2 6.186 40.741 52.479
Reactor 4-2 5.251 52 52.909
Fermento 0 117.209 13.227
Mosto 189 0 0

Detalle (Sus;::}tr(l;) oL Células (g/L) | Etanol g/L
Reactor 1-3 31.394 43.333 42.113
Reactor 2-3 9.892 44.727 52.003
Reactor 3-3 5.998 41.481 53.795
Reactor 4-3 5.141 48.571 54.189
Fermento 0 116.957 13.547
Mosto 193.2 0 0

Fuente: (Porto, 2005)
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ANEXO C: PROGRAMACION DEL METODO DE OPTIMIZACION: ALGORITMO

GENETICO

// Método de Optimizacion por Algoritmo Genético
clear

clf

global xres

dados = |
1 39.979 31.999 40.810
2 45719 9.585 51.120
3 41.557 5.959 52.788
4 50.024 5.085 53.190];

// Alimentacion en el mosto

Fm=70000 /L

Csm=189.7 // g/L

Cem=0 /" g/L

Cxm=0 // g/L. (Consideracion realizada para el estado estacionario)
//Flujo de reciclo

Fr=40000 /L

Cer=13.297 // g/L (constante)

Cxr=117.5 // g/L (constante)

Csr=0 /" g/L

//Entrada directa al sistema (considerando la alimentacion y el flujo de reciclo)

Fe=Fm+Fr
F1=Fe
F2=F1
F3=F2
F4=F3

Cse=(Fm*Csm+Fr*Csr)/Fe
Cxe=(Fm*Cxm+Fr*Cxr)/Fe
Cee=(Fm*Cem+Fr*Cer)/Fe

V1=541600 //L
V2=372400
V3=298600
V4=235900
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function fx=funcx(x)

[nl,nc]|=size(x);
N=nl;

fx = zeros(N,1); //dimensionando fx
// Ecuaciones para el reactor 1
ul=umax*x(2)/(Ks+x(2)+x(2)"2/Kis)*(1-x(3)/Cemax)"an
fx(1) =Fe/V1*Cxe-F1/V1*x(1)+ul*x(1);
fx(2) = Fe/V1*Cse-F1/V1*x(2)-ul*x(1)/Yxs
fx(3) = Fe/V1*Ceet+Yes/Yxs*ul *x(1)-F1/V1*x(3)
// Ecuaciones para el reactor 2
u2=umax*x(5)/(Ks+x(5)+x(5)"2/Kis)*(1-x(6)/Cemax)"an
fx(4) = F1/V2*x(1)-F2/V2*x(4)+u2*x(4);
fx(5) = F1/V2*x(2)-F2/V2*x(5)-u2*x(4)/Yxs
fx(6) = F1/V2*x(3)+Yes/Yxs*u2*x(4)-F2/V2#x(6)
// Ecuaciones para el reactor 3
u3= umax*x(8)/(Ks+x(&8)+x(8)"2/Kis)*(1-x(9)/Cemax)"an
fx(7) = F2/V3*x(4)-F3/V3*x(7)+u3*x(7);
fx(8) = F2/V3*x(5)-F3/V3*x(8)-u3*x(7)/Yxs
fx(9) = F2/V3*x(6)+Yes/Yxs*u3*x(7)-F3/V3*x(9)
// Ecuaciones para el reactor 4
ud=umax*x( 1 1)/(Ks+x(11)+x(11)"2/Kis)*(1-x(12)/Cemax)"an
fx(10) =F3/V4*x(7)-F4/V4*x(10)+ud*x(10);
fx(11)=F3/V4*x(8)-F4/V4*x(1 1)-ud*x(10)/Yxs
fx(12) =F3/V4*x(9)+Yes/Yxs*ud*x(10)-F4/V4*x(12)

endfunction

// Eliminacion de Gauss
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function [x]|=eliminagauss(A, b)

funcprot(0);

[nl,nc]=size(A);

if (nl <> nc) then
x='Matriz A nao eh quadrada';
resume(X)

end

n=nl;

A=[A b];
fori=1:(n-1),

k=1;

while (A(k,i) == 0),
k=k+1;
if (k > n) then
x='Matriz A singular'
resume(X)
end,

end,

if (k <> 1) then
for j=1:(n+1),
aprov=A(i,j);
AG)A);
A(k,j)=aprov;
end,
end,

for j=i+1n,
if (A(j,1) <> 0) then

coef=A(j,i)/A(i,i);

for k=i+1:(n+1),

AGK)=AGK) - coef*A(ik):;

end,
end,
end,
end,

if (A(n,n) == 0) then
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x='Matriz A singular'
resume(X)
end,

x(n)=A(n,n+1)/A(n,n);

for i=(n-1):-1:1,
soma=0.0;
for j=i+1n,
soma=soma+A(i,))*x(j);
end,
x(1)=(A(i,n+1)-soma)/A(i,i);
end
endfunction

//Método de Newton Rhapson

function [xres, fxres, niter|=Mnewton(x, tolf, tolx, Itmax)
ok =0;

k=0;

h=1.0d-4;

[nl,nc]|=size(x);
N=nl;

Jac = zeros(N,N);

while ok ==
k=k+1;
fx = funcx(x);
if norm(fx,'inf") <= tolf then
ok = 1;
disp('fx <=tolf");
else
forj=1'N
Xj = x(j);
x(j) = x(j)+h;
fxh = funcx(x);
Jac(:,))=(fxh-fx)/h;
X(J) = Xj;
end
|y|]=eliminagauss(Jac,-fx);
x=y+x;//x[k+1]
if norm(y,'inf") <= tolx then
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ok = 2;
disp('y = delta(x) <= tolx');
elseif k >= Itmax then
ok = 3;
disp('k>=Itmax");
end
end
end
niter=k;
Xres=x;
fxres = funcx(xres);
endfunction

function [Custo]=cost(par)
global xres
umax=par(|);
Ks=par(2);
Kis=par(3);
Cemax=par(4);
an=par(5);

tolf=1.d-4;
tolx=1.d-4;
Itmax=1000;

x=[44.939;130;40.396; 45.601;120;51.032; 45.815;110;54.48; 45.9;80;55.149];
[xres, fxres, niter|=Mnewton (X, tolf, tolx, [tmax)

E=[
I xres(1) xres(2) xres(3)
2 xres(4) xres(5) xres(0)
3 xres(7) xres(8) xres(?)
4 xres(10) xres(11) xres(12)];

ol = sum((E(:,2)/max(dados(:,2))- dados(:,2)/max(dados(:,2))).”2)

02 = sum((E(:,3)/max(dados(:,3))- dados(:,3)/max(dados(:,3))).”2)

03 = sum((E(:,4)/max(dados(:,4))- dados(:,4)/max(dados(:,4))).”2)
Custo=(o1+02+03); // Funcao Objetivo
disp ([par(1),par(2),par(3), par(4), par(5),Custo])

endfunction
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umax=>0.5; // velocidad especifica maxima de crecimento (1/h)

Ks=24.1; // constante de saturacion (g/L)

Kis=30.6; // constante de inibicion por el sustrato (g/L)
Cemax=87; // concentracion mdaxima de etanol (g/L)
an=4.3; // constante del modelo (-)

//Parametros cinéticos

Yxs=0.026; // valor experimental de Yxs

Yes=0.418; // valor experimental de Yxs
//Cpmax=85; // concentracion maxima de etanol (g/L)
//m=0.89; // constante del modelo (-)

PopSize = 100;
Proba cross =0.7;
Proba mut =0.1;

NbGen =10;
NbCouples = 110;
Log =%T;

ga params = init_param();

// Parametros para adaptar a la forma del problema de optimizacion// umax-Ks-Kis-
Cemax- an

ga params = add param(ga params, minbound",[0.5;10;20;80;4]);  // intervalo de
tolerancia para los parametros - minima

ga params = add param(ga_params, ' maxbound",[0.55;25;35;90;5.5]); // intervalo de
tolerancia para los parametros - maxima

ga params = add param(ga params,’ dimension”,3);

[pop_opt, fobj pop opt]| = optim_ga(cost, PopSize, NbGen, Proba mut, Proba cross,
Log, ga params);

// Display de estadisticas basicas

// min, mean and max function values of the population.
disp([min(fobj_pop_opt) mean(fobj pop_ opt) max(fobj pop opt)])
// Obtener el minimo (Mejor aproximacion de X) (i.e. the one which achieves the
minimum function value)

[fmin ,k| = min(fobj_pop_opt)

xmin = pop_opt(k)

disp(xmin)

//Obtener el maximo (Peor aproximacion de X)

[fmax k| = max(fobj_pop_opt)

xmax = pop_opt(k)
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disp(xmax)

M=[0,1,2,3,4]

N=[42.72 xres(),xres(4),xres(7),xres(10)]
O=[120.71,xres(2),xres(5),xres(&),xres( | 1)]
P=[8.46,xres(3),xres(0),xres(Y),xres(12)]

scf(0);

plot(dados(:,1),dados(:,2), ko’ ,M,N,'k:")
xlabel("$Reactor$","FontSize",3)
ylabel("$Cx (g/L)$","FontSize",3)
xtitle("Cx en cada reactor")

scf(1);
plot(dados(:,1),dados(:,3),ko',M,0,'k:")
xlabel("$Reactor$","FontSize",3)
ylabel("$Cs (g/L)$","FontSize",3)
xtitle("Cs en cada reactor")

scf(2);
plot(dados(:,1),dados(:,4), ko’ ,M,P,'l:")
xlabel("$Reactor$","FontSize",3)
ylabel("$Ce (g/L)$","FontSize",3)
xtitle("Cp en cada reactor")
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ANEXO D: Simulaciones para la aplicacion de stripping
Para todos los casos se utilizaron los mismos métodos numéricos descritos en el Anexo A.3
y Anexo A.4.
ANEXO D.1. Programacion de aplicacion de stripping en el Primer Reactor
Simulacién de comandos centrales (SCE)

//STRIPPING EN EL PRIMER REACTOR

clear
cle

getd
//Parametros cinéticos utilizados

umax=0.55
Ks=23.703231
Kis=32.142016
Cemax=85.81834
an=4.4005702
Yxs=0.026
Yes=0.418
ke=0.0390 //
ka=0.0029 //
V1=541600 /L
V2=372400
V3=298600
V4=235900
da=1000

//Valores iniciales del proceso

// Alimentacion en el mosto
//Generando puntos

for i=1:250
Fm(i)=35000+(i-1)*10000
Csm(1)=189.7 // g/L
Cem(1)=0 /" g/L
Cxm(i)=0 // g/L (conmsideracion hecha para el estado estacionario)
//Flujo de reciclo
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Fr(i)=40000 /L

Cer(1)=13.297 // g/L (constante)
Cxr(i)=117.5 // g/L  (constante)
Csr(1)=0 // g/L

// Entrada directa al sistema
Fe(i)=Fr(1)+Fm(1)

//Las concentraciones iniciales en el flujo de entrada al sistema seran constantes
considerando el modelo convencional del sistema

Cse(1)=(Fm(1)*Csm(i)+Fr(1)*Csr(i))/Fe(i)

Cxe(1)=(Fm(i)*Cxm(1)+Fr(i)*Cxr(i))/Fe(1)
Cee(1)=(Fm(1)*Cem(i)+Fr(1)*Cer(1))/Fe(1)
tolf=1.d-4;

tolx=1.d-4;

Itmax=1000;

// Valores iniciales.

x=[45.939;16;40.396; 45.601;4;51.032; 45.815;1;54.48; 45.9;0.1;55.149]
[xres, fxres, niter|=Mnewton (X, tolf, tolx, [tmax)

//Calculo para el reciclo utilizado
F4(1)=Fe(i)-V1/da*(ke*x(3)+ka*(da-x(3)))

F5(1)=F4(i)-Fr(i)

Ce5(1)=(F4(1)*xres(12)-Fr(1)*Cer(1))/F5(1)

Cs5(1)=(F4(1)*xres(! 1 )-Fr(1)*Csr(1))/F5(1)
Cx5(1)=(F4(1)*xres(10)-Fr(i)*Cxr(i))/F5(1)

//Calculo da produtividade, considerando el volume total del sistema e el volumen da
flujo de entrada

VT=V1+V2+V3+V4
Pe(1)=(F4(1)/VT)*xres(12)+ke*xres(3)

//Conversion del substrato

Xs(1)=(Cse(1)-xres( 1 1))/Cse(1)
//Consideraciones para el stripping en el reactor 4
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Fv(i)=V1/da*(ke*xres(3)+ka*(da-xres(2)))

//dilucion
D()=F4(i)/VT

// Concentraciones
Cx1(i)=xres(1)*1
Csl(i)=xres(2)* |
Cel(i)=xres(3)*|
Cx2(1)=xres(4)* 1
Cs2(1)=xres(5)* 1
Ce2(1)=xres(6)* 1
Cx3(i)=xres(7)*1
Cs3(1)=xres(8)*1
Ce3(1)=xres(?)*1
Cx4(i)=xres(10)*1
Cs4(i)=xres(11)*1
Ced(1)=xres(12)*1

end /L

mprintf("\n Concentraciones de células")
mprintf("\n Cx1 = %f', Cx1)
mprintf("\n Cx2 = %f", xres(4))
mprintf("\n Cx3 = %f", xres(7))
mprintf("\n Cx4 = %f", xres(10))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Concentraciones de substrato')
mprintf("\n Cs1 = %f", xres(2))
mprintf("\n Cs2 = %f", xres(5))
mprintf("\n Cs3 = %f", xres(8))
mprintf("\n Cs4 = %f", xres(11))
mprintf("\n ')

mprintf("\n Concentraciones de etanol')
mprintf("\n Cel = %f', xres(3))
mprintf("\n Ce2 = %f', xres(6))
mprintf("\n Ce3 = %f, xres(9))
mprintf("\n Ce4 = %f', xres(12))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Flujo de salida=%f,F5)
mprintf("\n Ce salida=%f",Ce5)
mprintf("\n Cx salida=%f",Cx5)
mprintf("\n Cs salida=%f",Cs5)
mprintf("\n ")
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mprintf("\n Productividad')

mprintf("\n Pe=%f",Pe)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Conversion del substrato')
mprintf("\n Xs=%f",Xs)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Flujo volumetrico del stripping')
mprintf("\n Fv=%f",Fv)

mprintf("\n Dilucion')

mprintf("\n D=%f,D)

x=D
yl1=Pe
y2=Xs

/) Axis yl1

c=color("black");

k=color("greend");

plot2d(x,y1,style=k)

h1=gca();

hl.font color=c;

h1.children(1).children(1).thickness = 2;

xlabel("$D(1/h)$","FontSize",3)

ylabel("$Productividad$","FontSize",3)

title("Aplicacion de Stripping en el Reactor 1","color","blue","FontSize",3)

//Axis y2

c=color("black");

k=color("green4");

h2=newaxes();

h2.font color=c;

plot2d(x,y2,style=k)

h2.filled="off";

h2.axes visible(1)="off";

h2.y location="right";
h2.children(1).children(1).line_style = 2;
h2.children(1).children(1).thickness=1;
ylabel("$Conversion$","FontSize",3,"color",c)
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Comando Function (SCI) para SR1

function fx=funcx(x)
[nl,nc]|=size(x);
N=nl;

fx = zeros(N,1); //dimensionando fx
//Ecuaciones para reactor 1 con stripping
ul=umax*x(2)/(Ks+x(2)+x(2)"2/Kis)*(1-x(3)/Cemax)"an
F1(i)=Fe(i)-V1/da*(ke*x(3)+ka*(da-x(3)))

fx(1) = Fe(1)/V1*Cxe(1)-F1(1)/V1*x(1)+ul*x(1);

fx(2) = Fe(1)/V1*Cse(1)-F1(1)/V1*x(2)-ul *x(1)/Yxs

fx(3) = Fe(1)/V1*Cee(i)+Yes/Yxs*ul *x(1)-F1(1)/V1*x(3)-ke*x(3)

// Ecuaciones para reactor 2

F2(1)=F1(i)
u2(i)= umax*x(5)/(Ks+x(5)+x(5)"2/Kis)*( 1 -x(6)/Cemax)"an

fx(4) =F1(1)/V2*x(1)-F2(1)/V2*x(4)+u2(1)*x(4);

fx(5)=F1(1)/V2*x(2)-F2(1)/V2*x(5)-u2(1)*x(4)/Yxs

fx(6) =F1(1)/V2*x(3)+Yes/Yxs*u2(i)*x(4)-F2(1)/V2*x(6)

// Ecuaciones para reactor 3

F3(1)=F1(1)
u3(i)= umax*x(&)/(Ks+x(8)+x(8)"2/Kis)*(1-x(9)/Cemax)" an

fx(7) =F2(1)/V3*x(4)-F3(1)/V3*x(7)+u3(1)*x(7);

fx(8) = F2(1)/V3*x(5)-F3(1)/V3*x(8)-u3(1)*x(7)/Yxs

fx(9) = F2(1)/V3*x(6)+Yes/Yxs*u3(1)*x(7)-F3(1)/V3*x(9)

// Ecuaciones para reactor 4

F4()=F1(i)

ud(i)= umax*x(1 1)/(Ks+x(1 1)+x(1 1) 2/Kis)*(1-x(12)/Cemax) an
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fx(10) =F3(1)/V4*x(7)-F4(1)/V4*x(10)+ud(i)*x(10);

fx(11)=F3(1)/V4*x(8)-F4(1)/V4*x(1 1)-ud(i)*x(10)/Yxs

fx(12) =F3(1)/V4*x(9)+Yes/Yxs*ud(1)*x(10)-F4(1)/V4*x(12)
endfunction

ANEXO D.2. Programacion de aplicacion de stripping en el Segundo Reactor
Simulacién de comandos centrales (SCE)

//STRIPPING EN EL SEGUNDO REACTOR

clear
cle

getd

//Parametros cinéticos utilizados (Sonego et.al. 2014)

umax=0.55
Ks=23.703231
Kis=32.142016
Cemax==:85.81834
an=4.4005702
Yxs=0.026
Yes=0.41%8
ke=0.0390 //
ka=0.0029 //
V1=541600 //L
V2=372400
V3=298600
V4=235900
da=1000

//Valores iniciales del proceso

// Alimentacion en el mosto
// Generando los puntos

for 1=1:250
Fm(1)=30000+(1-1)*10000 // L
Csm(i1)=189.7 /" g/L
Cem(i)=0 /" g/L
Cxm(1)=0 // g/L
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//Flujo de reciclo
Fr(1)=40000 //L

Cer(i)=13.297 // g/L (constante)
Cxr(i)=117.5 // g/L  (constante)
Csr(1)=0 // g/L

// Entrada directa al sistema
Fe(i)=Fr(i)+Fm(i)
F1(i)=Fe(i)

//Las concentraciones iniciales en el flujo de entrada al sistema seran constantes
considerando el modelo convencional del sistema

Cse(i)=(Fm(i)*Csm(i)+Fr(i)*Csr(i))/Fe(i)

Cxe(i)=(Fm(i)*Cxm(i)+Fr(i)*Cxr(i))/Fe(i)
Cee(i)=(Fm(i)*Cem(i)+Fr(i)*Cer(i))/Fe(i)
tolf=1.d-4;

tolx=1.d-4;
Itmax=1000;

// Valores iniciales.

x=[45.939;16;40.396; 45.601;4;51.032; 45.815;1;54.48; 45.9;0.1;55.149]
[xres, fxres, niter|=Mnewton (X, tolf, tolx, [tmax)
//Calculo para el reciclo utilizado
F4(1)=F1(1)-V2/da*(ke*x(6)+ka*(da-x(0)))
F5(1)=F4(i)-Fr(i)
Ce5(1)=(F4(i)*xres(12)-Fr(i)*Cer(i))/F5(i)
Cs5(1)=(F4(1)*xres(1 1)-Fr(1)*Csr(1))/F5(1)
Cx5(1)=(F4(1)*xres(10)-Fr(i)*Cxr(i))/F5(1)

//Calculo de la productividad, realizado en el reactor 4
VT=V1+V2+V3+V4
Pe(1)=(F4(1)/VT)*xres(12)+ke*xres(6)

//Conversion del substrato

Xs(1)=(Cse(i)-xres( 1 1))/Cse(i)
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//Consideraciones para el stripping en el reactor 4
Fv(1)=V2/da*(ke*xres(6)+ka*(da-xres(0)))

//dilucion
D(1)=F4(i)/VT
Cx1(1)=xres(1)*
Csl(i)=xres(2)*1
Cel(i)=xres(3)*|
Cx2(1)=xres(4)* 1
Cs2(i)=xres(5)*1
Ce2(i)=xres(6)* 1
Cx3(1)=xres(7)*1
Cs3(1)=xres(&)*!
Ce3(i)=xres(9)*1
Cx4(i)=xres(10)*1
Csd(i)=xres(!1)*]
Ced(1)=xres(12)*1
end

mprintf("\n Concentraciones de células")
mprintf("\n Cx1 = %f", xres(1))
mprintf("\n Cx2 = %f", xres(4))
mprintf("\n Cx3 = %f", xres(7))
mprintf("\n Cx4 = %f', xres(10))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Concentraciones de substrato')
mprintf("\n Cs1 = %f", xres(2))
mprintf("\n Cs2 = %f", xres(5))
mprintf("\n Cs3 = %f", xres(8))
mprintf("\n Cs4 = %f", xres(11))
mprintf("\n ')

mprintf("\n Concentraciones de etanol')
mprintf("\n Cel = %f', xres(3))
mprintf("\n Ce2 = %f', xres(6))
mprintf("\n Ce3 = %f, xres(9))
mprintf("\n Ce4 = %f', xres(12))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Flujo de salida=%f,F5)
mprintf("\n Ce salida=%f",Ce5)
mprintf("\n Cx salida=%f",Cx5)
mprintf("\n Cs salida=%f,Cs5)
mprintf("\n ")
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mprintf("\n Productividad')

mprintf("\n Pe=%f",Pe)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Conversion del substrato')
mprintf("\n Xs=%f",Xs)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Flujo volumetrico del stripping')
mprintf("\n Fv=%f",Fv)

x=D

yl=Pe

y2=Xs

/) Axis yl1

c=color("black");

k=color("tomato");

plot2d(x,y1,style=k)

hl=gca();

hl.font color=c;
h1.children(1).children(1).thickness = 2;
xlabel("$D(1/h)$","FontSize",3)
ylabel("$Productividad$","FontSize",3)
title("Aplicacion de Stripping en el Reactor 2","color","blue","FontSize",3)

//Axis y2

c=color("black");

k=color("tomato");

h2=newaxes();

h2.font color=c;

plot2d(x,y2,style=k)

h2.filled="off";

h2.axes visible(1)="off";

h2.y location="right";
h2.children(1).children(1).line_style = 2;
h2.children(1).children(1).thickness=1;
ylabel("$Conversion$","FontSize",3,"color",c)
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Comando Function (SCI) para SR2
function fx=funcx(x)

[nl,nc]=size(x);
N=nl;

fx = zeros(N,1); //dimensionando fx
// Ecuacion por el reactor 1
ul(i)= umax*x(2)/(Ks+x(2)+x(2)"2/Kis)*(1-x(3)/Cemax)"an
fx(1) = Fe(1)/V1*Cxe(1)-F1(1)/V1*x(1)+ul(i)*x(1);
fx(2) = Fe(1)/V1*Cse(1)-F1(1)/V1*x(2)-ul (1)*x(1)/Yxs
fx(3) = Fe(1)/V1*Cee(i)+Yes/Yxs*ul(1)*x(1)-F1(1)/V1*x(3)
// Ecuacion por el reactor 2 con stripping
u2(i)= umax*x(5)/(Ks+x(5)+x(5)"2/Kis)*(1-x(6)/Cemax)"an
F2(1)=F1(1)-V2/da*(ke*x(6)+ka*(da-x(6)))
fx(4) =F1(1)/V2*x(1)-F2(1)/V2*x(4)+u2(1)*x(4);
fx(5) =F1(1)/V2*x(2)-F2(1)/V2*x(5)-u2(i)*x(4)/Yxs
fx(6) =F1(1)/V2*x(3)+Yes/Yxs*u2(1)*x(4)-F2(1)/V2*x(6)-ke*x(6)
// Ecuacion por el reactor 3
F3(1)=F2(1)
u3(i)= umax*x(8)/(Ks+x(8)+x(8)"2/Kis)*(1-x(9)/Cemax)"an
fx(7) =F2(1)/V3*x(4)-F3(1)/V3*x(7)+u3(1)*x(7);
fx(2) = F2(1)/V3*x(5)-F3(1)/V3*x(8)-u3(i)*x(7)/Yxs
fx(9) = F2(1)/V3*x(6)+Yes/Yxs*u3(1)*x(7)-F3(1)/V3*x(9)
// Ecuacion por el reactor 4

F4()=F2(i)

ud(i)= umax*x(1 1)/(Ks+x(11)+x(11)"2/Kis)*(1-x(12)/Cemax)"an
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fx(10) =F3(1)/V4*x(7)-F4(1)/V4*x(10)+ud(1)*x(10);

fx(11)=F3(1)/V4*x(8)-F4(1)/V4*x(1 1)-ud(1)*x(10)/Yxs

fx(12) =F3(1)/V4*x(9)+Yes/Yxs* ud(1)*x(10)-F4(1)/V4*x(12)
endfunction

ANEXO D.3. Programacion de aplicacion de stripping en el Tercer Reactor
Simulaciéon de comandos centrales (SCE)

//STRIPPING EN EL TERCER REACTOR

clear
cle

getd

//Parametros cinéticos utilizados (Sonego et.al. 2014)

umax=0.55
Ks=23.703231
Kis=32.142016
Cemax==25.81834
an=4.4005702
Yxs=0.026
Yes=0.41%8
ke=0.0390
ka=0.0029
V1=541600 //L
V2=372400
V3=298600
V4=235900
da=1000

//Valores iniciales del proceso

// Alimentacion en el mosto
// Generando los puntos

for i=1:250
Fm(i1)=30000+(i-1)*10000 // L
Csm(i)=189.7 /) g/L
Cem(i)=0 // g/L
Cxm(i)=0 // g/L
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//Flujo de reciclo
Fr(1)=40000 //L

Cer(1)=13.297 // g/L  (constante)
Cxr(i)=117.5 // g/L  (constante)
Csr(1)=0 /" g/L

// Entrada directa al sistema
Fe(i)=Fr(1)+Fm(1)
F1(i)=Fe(i)

F2(1)=F1(i)

//Las concentraciones iniciales en el flujo de entrada al sistema seran constantes
considerando el modelo convencional del sistema

Cse(i)=(Fm(i)*Csm(i)+Fr(i)*Csr(i))/Fe(i)

Cxe(i)=(Fm(i)*Cxm(i)+Fr(i)*Cxr(i))/Fe(i)
Cee(i)=(Fm(i)*Cem(i)+Fr(i)*Cer(i))/Fe(i)
tolf=1.d-4;

tolx=1.d-4;
Itmax=1000;

// Valores iniciales.

x=[45.939;16;40.396; 45.601;4;51.032; 45.815;1;54.48; 45.9;0.1;55.149]
[xres, fxres, niter|=Mnewton (X, tolf, tolx, [tmax)
//Calculo para el reciclo utilizado
F4(i1)=Fe(i)-V3/da*(ke*x(9)+ka*(da-x(?)))
F5(1)=F4(i)-Fr(i)
Ce5(1)=(F4(i)*xres(12)-Fr(i)*Cer(i))/F5(i)
Cs5(1)=(F4(1)*xres(1 1)-Fr(1)*Csr(1))/F5(1)
Cx5(1)=(F4(1)*xres(10)-Fr(i)*Cxr(i))/F5(1)

//Calculo de la productividad, realizado en el reactor 4
VT=V1+V2+V3+V4
Pe(1)=(F4(1)/VT)*xres(12)+ke*xres(V)

//Conversion del substrato

Xs(1)=(Cse(i)-xres( 1 1))/Cse(i)
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//Consideraciones para el stripping en el reactor 4
Fv(1)=V3/da*(ke*xres(3)+ka*(da-xres(3)))

//dilucion
D(1)=F4(1)/VT

CxI(i)=xres(1)*!

Csl(i)=xres(2)*1

Cel(i)=xres(3)*!

Cx2(1)=xres(4)*1

Cs2(i)=xres(5)*1

Ce2(1)=xres(0)*1

Cx3(1)=xres(7)*1

Cs3(i)=xres(8)*1

Ce3(i)=xres(9)*1
Cx4(i)=xres(10)*1
Csd(i)=xres(!1)*]
Ce4(1)=xres(12)*1

end

mprintf("\n Concentraciones de células")
mprintf("\n Cx1 = %f", xres(1))
mprintf("\n Cx2 = %f", xres(4))
mprintf("\n Cx3 = %f", xres(7))
mprintf("\n Cx4 = %f', xres(10))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Concentraciones de substrato')
mprintf("\n Cs1 = %f", xres(2))
mprintf("\n Cs2 = %f", xres(5))
mprintf("\n Cs3 = %f", xres(8))
mprintf("\n Cs4 = %f", xres(11))
mprintf("\n ')

mprintf("\n Concentraciones de etanol')
mprintf("\n Cel = %f', xres(3))
mprintf("\n Ce2 = %f', xres(6))
mprintf("\n Ce3 = %f, xres(9))
mprintf("\n Ce4 = %f', xres(12))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Flujo de salida=%f,F5)
mprintf("\n Ce salida=%f",Ce5)
mprintf("\n Cx salida=%f",Cx5)
mprintf("\n Cs salida=%f,Cs5)
mprintf("\n ")
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mprintf("\n Productividad")

mprintf("\n Pe=%f",Pe)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Conversion del substrato')
mprintf("\n Xs=%f",Xs)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Flujo volumetrico del stripping')
mprintf("\n Fv=%f",Fv)

x=D

yl=Pe

y2=Xs

/) Axis yl1

c=color("black");
k=color("mediumorchid4");
plot2d(x,y1,style=k)

h1=gca();

hl.font color=c;
h1.children(1).children(1).thickness = 2;
xlabel("$D(1/h)$","FontSize",3)
ylabel("$Productividad$","FontSize",3)

title(" Aplicacion de Stripping en el Reactor 3","color","blue","FontSize",3)

//Axis y2

c=color("black");
k=color("mediumorchid4");
h2=newaxes();

h2.font color=c;

plot2d(x,y2,style=k)

h2.filled="off";

h2.axes visible(1)="off";

h2.y location="right";
h2.children(1).children(1).line_style = 2;
h2.children(1).children(1).thickness=1;
ylabel("$Conversion$","FontSize",3,"color",c)

Comando Function (SCI) para SR3

function fx=funcx(x)

[nl,nc|=size(x);
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N=nl;
fx = zeros(N,1); //dimensionando fx
// Ecuacion por el reactor 1
ul(i)= umax*x(2)/(Ks+x(2)+x(2)"2/Kis)*(1-x(3)/Cemax)"an
fx(1) = Fe(i)/V1*Cxe(1)-F1(1)/V1*x(1)+ul (1)*x(1);
fx(2) = Fe(1)/V1*Cse(1)-F1(1)/V1*x(2)-ul(1)*x(1)/Yxs
fx(3) = Fe(1)/V1*Cee(i)+Yes/Yxs*ul (1)*x(1)-F1(1)/VI1*x(3)
// Ecuacion por el reactor 2
u2(i)= umax*x(5)/(Ks+x(5)+x(5)"2/Kis)*(1-x(6)/Cemax)” an
fx(4) =F1(1)/V2*x(1)-F2(1)/V2*x(4)+u2(1)*x(4);
fx(5) =F1(1)/V2*x(2)-F2(1)/V2*x(5)-u2(i)*x(4)/Yxs
fx(6) =F1(1)/V2*x(3)+Yes/Yxs*u2(i)*x(4)-F2(1)/V2*x(6)
// Ecuacion por el reactor 3con stripping
F3(1)=F2(1)-V3/da*(ke*x(Y)+ka*(da-x(9)))
u3(i)= umax*x(&)/(Ks+x(8)+x(8)"2/Kis)*(1-x(9)/Cemax)” an

fx(7) = F2(1)/V3*x(4)-F3(1)/V3*x(7)+u3(1)*x(7);
fx(8) = F2(1)/V3*x(5)-F3(1)/V3*x(8)-u3(i)*x(7)/Yxs

fx(9) = F2(i)/V3*x(6)+Yes/Yxs*u3(i)*x(7)-F3(i)/V3*x(9)-ke*x(9)

// Ecuacion por el reactor 4

F4(i)=F3(i)

ud(i)= umax*x(11)/(Ks+x(11)+x(11)"2/Kis)*(1-x(12)/Cemax)"an

fx(10) =F3(1)/V4*x(7)-F4(1)/V4*x(10)+ud(1)*x(10);
fx(11) =F3(1)/V4*x(8)-F4(1)/V4*x(1 1)-ud(i)*x(10)/Yxs

fx(12) = F3(i)/V4*x(9)+Yes/Yxs*ud(i)*x(10)-F4(i)/ V4*x(12)

endfunction
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ANEXO D 4. Programacion de aplicacion de stripping en el Cuarto Reactor

Simulacion de comandos centrales (SCE)

//STRIPPING EN EL CUARTO REACTOR

clear
cle

getd

//Parametros cinéticos utilizados (Sonego et.al. 2014)

umax=0.55
Ks=23.703231
Kis=32.142016
Cemax==85.81834
an=4.4005702
Yxs=0.026
Yes=0.41%8
ke=0.0390
ka=0.0029
V1=541600 //L
V2=372400
V3=298600
V4=235900
da=1000

//Valores iniciales del proceso

// Alimentacion en el mosto
// Generando los puntos

for i=1:250

Fm(i)=30000+@{-1)*10000 // L
Csm(i)=189.7 // g/L
Cem(i)=0 /" g/L
Cxm(i)=0 /" g/L
//Flujo de reciclo
Fr(i)=40000 //L
Cer(i)=13.297 // g/L  (constante)
Cxr(1)=117.5 // g/L  (constante)
Csr(1)=0 // g/L
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// Entrada directa al sistema
Fe(i)=Fr(i)+Fm(1)
F1(i)=Fe(i)

F2(1)=F1(i)

F3(1)=F2(1)

//Las concentraciones iniciales en el flujo de entrada al sistema seran constantes

considerando el modelo convencional del sistema

Cse(1)=(Fm(i)*Csm(i)+Fr(i)*Csr(i))/Fe(i)
Cxe(1)=(Fm(i)*Cxm(i)+Fr(i)*Cxr(i))/Fe(i)
Cee(1)=(Fm(1)*Cem(i)+Fr(1)*Cer(1))/Fe(1)

tolf=1.d-4;
tolx=1.d-4;
Itmax=1000;

// Valores iniciales.
x=[45.939;16;40.396; 45.601;4;51.032; 45.815;1;54.48; 45.9;0.1;55.149]

[xres, fxres, niter|=Mnewton (X, tolf, tolx, [tmax)

//Cdlculo para el reciclo utilizado
F4(i)=Fe(i)-V4/da*(ke*x(!2)+ka*(da-x(12)))

F5(1)=F4(i)-Fr(i)

Ce5(1)=(F4(i)*xres( ! 2)-Fr(i)*Cer(i))/F5(i)
Cs5(1)=(F4(1)*xres(! 1 )-Fr(1)*Csr(1))/F5(1)
Cx5(1)=(F4(1)*xres(10)-Fr(i)*Cxr(1))/F5(1)

//Calculo de la productividad, realizado en el reactor 4
VT=V1+V2+V3+V4
Pe(1)=(F4(1)/VT)*xres(12)+ke*xres(12)

//Conversion del substrato

Xs(1)=(Cse(i)-xres( 1 1))/Cse(i)

//Consideraciones para el stripping en el reactor 4
Fv(i)=V4/da*(ke*xres(3)+ka*(da-xres(2)))
//dilucion

D(1)=F4(1)/VT

CxI(i)=xres(1)*!
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Csl(i)=xres(2)*1

Cel(i)=xres(3)*1

Cx2(1)=xres(4)*1

Cs2(i)=xres(5)*1

Ce2(i)=xres(6)* 1

Cx3(1)=xres(7)*1

Cs3(1)=xres(&8)*!

Ce3(1)=xres(9)*1

Cx4(i)=xres(10)*1

Cs4(1)=xres(!1)*1

Ced(i)=xres(12)*1

end

mprintf("\n Concentraciones de células')
mprintf("\n Cx1 = %f", xres(1))
mprintf("\n Cx2 = %f', xres(4))
mprintf("\n Cx3 = %f', xres(7))
mprintf("\n Cx4 = %f, xres(10))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Concentraciones de substrato')
mprintf("\n Cs1 = %f", xres(2))
mprintf("\n Cs2 = %f', xres(5))
mprintf("\n Cs3 = %f", xres(8))
mprintf("\n Cs4 = %f', xres(11))
mprintf("\n ')

mprintf("\n Concentraciones de etanol')
mprintf("\n Cel = %f, xres(3))
mprintf("\n Ce2 = %f, xres(6))
mprintf("\n Ce3 = %f', xres(9))
mprintf("\n Ce4 = %f', xres(12))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Flujo de salida=%f",F5)
mprintf("\n Ce salida=%f",Ce5)
mprintf("\n Cx salida=%f",Cx5)
mprintf("\n Cs salida=%f",Cs5)
mprintf("\n ")

mprintf("\n Productividad")
mprintf("\n Pe=%f",Pe)

mprintf("\n ")

mprintf("\n Conversion del substrato')
mprintf("\n Xs=%f",Xs)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Flujo volumetrico del stripping")
mprintf("\n Fv=%f",Fv)
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mprintf("\n dil")
mprintf("\n D=%f",D)

x=D

yl=Pe

y2=Xs

// Axis yl1

c=color("black");
k=color("darkgoldenrod");
plot2d(x,y1,style=k)

h1=gca();

hl.font color=c;
h1.children(1).children(1).thickness = 2;
xlabel("$D(1/h)$","FontSize",3)
ylabel("$Productividad$","FontSize",3)

title(" Aplicacion de Stripping en el Reactor 4","color","blue","FontSize",3)

//Axis y2

c=color("black");
k=color("darkgoldenrod");
h2=newaxes();

h2.font color=c;

plot2d(x,y2,style=k)

h2.filled="off";

h2.axes visible(1)="off";

h2.y location="right";
h2.children(1).children(1).line_style = 2;
h2.children(1).children(1).thickness=1;
ylabel("$Conversion$","FontSize",3,"color",c)

Comando Function (SCI) para SR4
function fx=funcx(x)

[nl,nc]|=size(x);
N=nl;

fx = zeros(N,1); //dimensionando fx

// Ecuacion por el reactor I com stripping
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ul(i)= umax*x(2)/(Ks+x(2)+x(2)"2/Kis)*(1-x(3)/Cemax)"an
fx(1) =Fe(1)/V1*Cxe(1)-F1(1)/V1*x(1)+ul(1)*x(1);
fx(2) = Fe(1)/V1*Cse(1)-F1(1)/V1*x(2)-ul(1)*x(1)/Yxs
fx(3) = Fe(1)/V1*Cee(i)+Yes/Yxs*ul(1)*x(1)-F1(1)/V1*x(3)
// Ecuacion por el reactor?2
u2(i)= umax*x(5)/(Ks+x(5)+x(5)"2/Kis)*(1-x(6)/Cemax)” an
fx(4) = F1(1)/V2*x(1)-F2(1)/V2*x(4)+u2(i)*x(4);
fx(5) =F1(1)/V2*x(2)-F2(1)/V2*x(5)-u2(i)*x(4)/Yxs
fx(6) = F1(1)/V2*x(3)+Yes/Yxs*u2(i)*x(4)-F2(1)/V2*x(6)
// Ecuacion por el reactor 3
u3(i)= umax*x(&)/(Ks+x(8)+x(8)"2/Kis)*(1-x(9)/Cemax)" an
fx(7) = F2(1)/V3*x(4)-F3(1)/V3*x(7)+u3(i)*x(7);
fx(8) = F2(1)/V3*x(5)-F3(1)/V3*x(&8)-u3(i)*x(7)/Yxs
fx(9) = F2(1)/V3*x(6)+Yes/Yxs*u3(1)*x(7)-F3(1)/V3*x(9)
// Ecuacion por el reactor 4 con stripping
F4(1)=F3(i)-V4/da*(ke*x(12)+ka*(da-x(12)))
ud(i)= umax*x( 1 1)/(Ks+x(11)+x(11)*2/Kis)*(1-x(12)/Cemax)”an
fx(10) = F3(1)/V4*x(7)-F4(1)/V4*x(10)+ud(1)*x(10);
fx(11)=F3(1)/V4*x(8)-F4(1)/V4*x(1 1)-ud(i)*x(10)/Yxs
fx(12) =F3(1)/V4*x(9)+Yes/Yxs*ud(1)*x(10)-F4(1)/V4*x(12)-ke*x(12)
endfunction
ANEXO D.5. Programacion de sistema de fermentacion convencional

Simulacion de comandos centrales (SCE)

//Sistema de Fermentacion Convencional
clear
cle

getd
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//Parametros cinéticos utilizados

umax=0.55 //VALOR BIBILIOGRAFICO
Ks=23.703231

Kis=32.142016

Cemax=:85.81834

an=4.4005702

Yxs=0.026 // VALOR DEFINIDO EXP
Yes=0.418 // VALOR DEFINIDO EXP
V1=541600 //L

V2=372400

V3=298600

V4=235900

//Valores iniciales do proceso

// Alimentacion en el mosto

//Generando puntos
for i=1:250

Fm(1)=30000+(i-1)*10000
Csm(i)=189.7 // g/L
Cem(i)=0 /" g/L
Cxm(1)=0 // g/L (comsideragado feita para o estado estacionario)
//Flujo de reciclo
Fr(i)=40000 //L
Cer(i)=13.297 // g/L  (constante)
Cxr(i)=117.5 // g/L (constante)
Csr(1)=0 // g/L

// // Entrada directa al sistema (considerando la alimentacion y el flujo de reciclo)

Fe(i)=Fm(i)+Fr(1)
F1(i)=Fe(i)
F2(1)=F1(i)
F3(1)=F2(i)
F4(1)=F3(i)

Cse(i)=(Fm(i)*Csm(i)+Fr(i)*Csr(i))/Fe(i)

Cxe(i)=(Fm(i)*Cxm(i)+Fr(i)*Cxr(i))/Fe(i)
Cee(i)=(Fm(i)*Cem(i)+Fr(i)*Cer(i))/Fe(i)
tolf=1.d-4;
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tolx=1.d-4;
Itmax=1000;

// Valores iniciales.

x=[45.939;16;40.396; 45.601;4;51.032; 45.815;1;54.48; 45.9;0.1;55.149];
[xres, fxres, niter|=Mnewton (X, tolf, tolx, [tmax)

//Calculo para el reciclo utilizado

F5(1)=F4(i)-Fr(i)

Ce5(1)=(F4(i)*xres( ! 2)-Fr(i)*Cer(i))/F5(i)

Cs5(i)=(F4(i)*xres(1 1)-Fr(i)*Csr(i))/F5(i)
Cx5(1)=(F4(i)*xres(10)-Fr(i)*Cxr(i))/F5(i)

//Calculo da produtividade, considerando el volume total del sistema e el volumen da

flujo de entrada

Vt=V1+V2+V3+V4
Pe(1)=(F4(1)/Vt)*xres(12)

//Conversion del substrato

Xs(1)=(Cse(1)-xres(!11))/Cse(1)

//dilucion
D(1)=F4(1)/Vt

// Concentraciones
Cx1(1)=xres(1)*]
Csl(i)=xres(2)*1
Cel(i)=xres(3)*1
Cx2(1)=xres(4)* |
Cs2(1)=xres(5)*1
Ce2(i)=xres(6)* 1
Cx3(i)=xres(7)*!1
Cs3(i)=xres(8)*1
Ce3(1)=xres(9)*1
Cx4(i)=xres(10)*1
Cs4(1)=xres(!1)*]
Ce4(1)=xres(12)*1
end
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mprintf("\n Concentraciones de células')
mprintf("\n Cx1 = %f, xres(1))
mprintf("\n Cx2 = %f", xres(4))
mprintf("\n Cx3 = %f", xres(7))
mprintf("\n Cx4 = %f', xres(10))
mprintf("\n ')

mprintf("\n Concentraciones de substrato')
mprintf("\n Cs1 = %f', xres(2))
mprintf("\n Cs2 = %f", xres(5))
mprintf("\n Cs3 = %f, xres(8))
mprintf("\n Cs4 = %f", xres(11))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Concentraciones de etanol’)
mprintf("\n Cel = %f, xres(3))
mprintf("\n Ce2 = %f', xres(6))
mprintf("\n Ce3 = %f', xres(9))
mprintf("\n Ce4 = %f', xres(12))
mprintf("\n ")

mprintf("\n Flujo de salida=%f,F5)
mprintf("\n Ce saida=%f",Ce5)
mprintf("\n Cx saida=%f",Cx5)
mprintf("\n Cs saida=%f",Cs5)
mprintf("\n ')

mprintf("\n Productividad')

mprintf("\n Pe=%f",Pe)

mprintf("\n ')

mprintf("\n Conversion de substrato')
mprintf("\n Xs=%f",Xs)

x=D
yl=Pe
y2=Xs

/) Axis yl1

c=color("black");

k=color("blue");

plot2d(x,y1,style=k)

hl=gca();

hl.font color=c;

h1.children(1).children(1).thickness = 2;
xlabel("$D(1/h)$","FontSize",3)
ylabel("$Productividad$","FontSize",3)

title("Sistema convencional","color","blue","FontSize",3)

120



//Axis y2

c=color("black");

k=color("blue")

h2=newaxes();

h2.font color=c;

plot2d(x,y2,style=k)

h2.filled="off";

h2.axes visible(1)="off";

h2.y location="right";
h2.children(1).children(1).line_style = 2;
h2.children(1).children(1).thickness=1;
ylabel("$Conversion$","FontSize",3,"color",c)

Comando Function (SCI) para FC
function fx=funcx(x)

[nl,nc]=size(x);
N=nl;

fx = zeros(N,1); //dimensionando fx

// Ecuaciones para el reactor 1

ul(i)= umax*x(2)/(Ks+x(2)+x(2)"2/Kis)*(1-x(3)/Cemax)” an
fx(1) = Fe(1)/V1*Cxe(1)-F1(1)/V1*x(1)+ul(1)*x(1);

fx(2) = Fe(i)/V1*Cse(i)-F1(1)/V1#x(2)-ul (i)*x(1)/Yxs
fx(3) = Fe(i)/V1*Cee(i)+Yes/Yxs*ul (i)*x(1)-F1(i)/V1*x(3)

// Ecuaciones para el reactor 2
u2(i)= umax*x(5)/(Ks+x(5)+x(5)"2/Kis)*(1-x(6)/Cemax)” an
fx(4) = F1(1)/V2*x(1)-F2(1)/V2*x(4)+u2(i)*x(4);
fx(5) = F1(1)/V2*x(2)-F2(1)/V2*x(5)-u2(i)*x(4)/Yxs
fx(6) =F1(1)/V2*x(3)+Yes/Yxs*u2(1)*x(4)-F2(1)/V2*x(6)

// Ecuaciones para el reactor 3
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u3(i)= umax*x(8)/(Ks+x(8)+x(8)"2/Kis)*(1-x(9)/Cemax)"an

fx(7) = F2(i)/V3*x(4)-F3(i)/V3*x(7)+u3({Q)*x(7);
£x(8) = F2(1)/V3*x(5)-F3(1)/V3*x(8)-u3(i)*x(7)/Yxs
fx(9) = F2(1)/V3*x(6)+ Yes/Yxs*u3(i)*x(7)-F3(1)/V3*x(9)

// Ecuaciones para el reactor 4
ud(i)= umax*x(11)/(Ks+x(11)+x(11)"2/Kis)*(1-x(12)/Cemax)"an
fx(10) =F3(1)/V4*x(7)-F4(1)/V4*x(10)+ud(i)*x(10);
fx(11)=F3(1)/V4*x(8)-F4(1)/V4*x(1 1 )-ud(i)*x(10)/Yxs

fx(12) =F3(1)/V4*x(9)+Yes/Yxs*ud(i)*x(10)-F4(1)/V4*x(12)
endfunction
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ANEXO E: Tablas secundarias de Concentraciones de etanol, sustrato y etanol con los 5

escenarios de analisis
ANEXO E.1: Sistema con Aplicacion de Stripping en el reactor 1

Figura 10. SR1: Cx vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Fuente: Elaboracion Propia
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Figura 11. SR1: Cs vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 12. SR1: Cg vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis

Fuente: Elaboracion Propia
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Figura 13. SR2: Cx vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 14. SR2: Cg vs Dilucién — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura
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15. SR2: Cs vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 16. SR3: Cs vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 17. SR3: Cx vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 18. SR3: Ck vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 19. SR4: Cx vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 20. SR4: Cs vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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Figura 21. SR4: Cg vs Dilucion — Consideracion de los 5 puntos de analisis
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ANEXO F: Resultados de las simulaciones a concentracion de mosto inicial variable

Tabla 15. Resultados comparativos a concentracion de mosto inicial variable

Aplicacion de strip. Reactor 1

Aplicacion de strip. Reactor 2

Aplicacion de strip. Reactor 3

Aplicacion de strip. Reactor 4

Sistema Convencional

Csm Pe Xs Csm Pe Xs Csm Pe Xs Csm Pe Xs Csm Pe Xs
110 3.275781| 0.999995| 110| 3.464884 0.999990 | 110| 3.547691 0.999986| 110 110 2.589164 | 0.999977
120 | 3.528236| 0.999991 | 120| 3.735210 0.999980 | 120| 3.825115 0.999968 | 120| 3.903380 0.999956 | 120| 2.791087| 0.999946
130 3.779047| 0.999981| 130 | 4.004927 0.999955| 130| 4.102421 0.999927| 130| 4.186398 0.999896 | 130| 2.992878| 0.999870
140 | 4.027559| 0.999960| 140 | 4.273488 0.999900 | 140| 4.379311 0.999830| 140| 4.469146 0.999750 | 140| 3.194320| 0.999681
150 4.272848 | 0.999914| 150 | 4.539946 0.999772| 150 | 4.655106 0.999596 | 150| 4.751009 0.999390 | 150 | 3.394825| 0.999208
160 | 4.513607 | 0.999806| 160 | 4.802692 0.999472| 160 | 4.928304 0.999035| 160| 5.030431 0.998508 | 160 | 3.592883| 0.998037
170 | 4.747993 | 0.999550| 170 | 5.059094 0.998776 | 170| 5.195770 0.997726 | 170| 5.303737 0.996429 | 170 | 3.784967| 0.995265
180 4.973447| 0.998929| 180| 5.304955 0.997198 | 180 | 5.451555 0.994820| 180| 5.563347 0.991853 | 180| 3.963977| 0.989204

190 | 5.796458 0.982778 | 190| 4.118742| 0.977465
200 | 5.381465| 0.993879| 200 | 5.735448 0.986827| 200 | 5.885222 0.977800| 200 | 5.986932 0.967011| 200| 4.237186| 0.957909
210| 5.550174| 0.986250| 210 | 5.897880 0.974093 | 210| 6.036277 0.959708 | 210| 6.121877 0.943327| 210| 4.312943| 0.930153
220 | 5.680865| 0.971895| 220| 6.010340 0.953648 | 220 | 6.131684 0.933828 | 220 | 6.198895 0.912423 | 220 | 4.349357| 0.896067
230 5.763919| 0.949080| 230| 6.070386 0.925346 | 230| 6.175032 0.901381| 230| 6.227155 0.876664 | 230| 4.356459| 0.858636
240 | 5.799239| 0.918493| 240 | 6.086048 0.891211| 240| 6.178699 0.865004 | 240| 6.221351 0.838836| 240 | 4.344937| 0.820483
250 5.796929| 0.882898| 250| 6.070882 0.854197| 250 | 6.156842 0.827364 | 250| 6.194872 0.801096 | 250 | 4.322776| 0.783276
260 | 5.770416| 0.845368| 260 | 6.037360 0.816758 | 260 | 6.120480 0.790310| 260| 6.157036 0.764708 | 260 | 4.294994 | 0.747860
270 5.730498 | 0.808080| 270 | 5.994104 0.780384 | 270 | 6.076651 0.754836| 270| 6.113508 0.730268 | 270 | 4.264518 | 0.714574
280 | 5.684027| 0.772217| 280| 5.946275 0.745801 | 280| 6.029454 0.721375| 280| 6.067523 0.697979 | 280| 4.232995| 0.683480
290 | 5.634892| 0.738294| 290 | 5.896777 0.713282| 290 | 5.981169 0.690039| 290 | 6.020886 0.667839| 290| 4.201347| 0.654509
300 5.585208| 0.706470| 300 | 5.847182 0.682860 | 300 | 5.933050 0.660789 | 300| 5.974593 0.639751| 300| 4.170085| 0.627533
310 5.536080| 0.676720| 310| 5.798338 0.654461| 310| 5.885769 0.633513| 310| 5.929178 0.613578 | 310| 4.139482| 0.602403

Fuente: Elaboracion Propia
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ANEXO G: Cambio de comando entre la simulacion a dilucion variable y concentracion de
mosto variable

La simulacién realizada para el caso con concentracién de mosto variable es la misma que se
encuentra descrita en el Anexo D, sin embargo, se debe considerar que existe un cambio de
comando.

El siguiente comando utilizado en la simulacion de dilucion variable:

// Alimentacion en el mosto
//Generando puntos

for 1=

Fm(i)= +(i-1)*
Csm(i)= // g/L
Cem(i)= // g/L
Cxm(i)= // g/L

Debe ser reemplazado por la siguiente codificacion para los casos donde se trabaje a

Concentracion de mosto variable:

// Alimentacion en el mosto
//Generando puntos

for 1=

Csm(i)=(i-1)*10+
Fm(i)= // g/L
Cem(i)= // g/L
Cxm(i)= // g/L
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ANEXO H: Resultados graficos de la evaluacion de parametro cinéticos

Figura 22: Resultado de la Iteracion 1 - Concentracion de células en cada reactor
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Figura 23: Resultado de la Iteracion 1 - Concentracion de sustrato en cada reactor
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Figura 24: Resultado de la Iteracion 1 - Concentracion de etanol en cada reactor
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ANEXO I: RESULTADOS GRAFICOS DEL PROCESO DE FERMENTACION

Los resultados obtenidos se muestran a continuacion:

- Sistema convencional sin aplicacion de stripping

Figura 25. Sistema Convencional: Pe vs Dg — Xs vs Dg
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Figura 26. Sistema Convencional: Concentracion de Células (Cx) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 27. Sistema Convencional: Concentracion de sustrato (Cs) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 28. Sistema Convencional: Concentracion de etanol (Cg) vs Dilucion global (Dg)
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Sistema con aplicacion de stripping en el primer reactor

Figura 29. SR1: Pe vs Dg — Xs vs Dg
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Figura 30. SR1: Concentracion de Células (Cx) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 31. SR1Concentracion de sustrato (Cs) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 32. SR1: Concentracion de etanol (Cg) vs Dilucion global (Dg)
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Sistema con aplicacion de stripping en el segundo reactor

Figura 33. SR2: Pe vs Dg — Xs vs Dg
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Figura 34. SR2: Concentracion de Células (Cx) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 35. SR2: Concentracion de sustrato (Cs) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 36. SR2: Concentracion de etanol (Cg) vs Dilucion global (Dg)
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Sistema con aplicacion de stripping en el tercer reactor

Figura 37. SR3: Pe vs Dg — Xs vs Dg
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Figura 38. SR3: Concentracion de Células (Cx) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 39. SR3: Concentracion de sustrato (Cs) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 40. SR3: Concentracion de etanol (Cg) vs Dilucion global (Dg)
60.00
50.00 N
40.00
SR\
-
B 3000
: NN
20.00 \\\
10.00 =
\k
0.00
0.000 0.500 1.000 1.500 2.000
D¢ (h?)
Reactor 1 Reactor 2 Reactor 3 Reactor 4

141



Sistema con aplicacion de stripping en el cuarto reactor

Figura 41. SR4: Pe vs Dg — Xs vs Dg
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Figura 42. SR4: Concentracion de Células (Cx) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 43. SR4 Concentracion de sustrato (Cs) vs Dilucion global (Dg)
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Figura 44. SR4: Concentracion de etanol (Cg) vs Dilucion global (Dg)
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ANEXO J: RESULTADOS DE APLICACION DE STRIPPING EN FUNCION DE LA

PRODUCTIVIDAD, CONVERSION Y DILUCION

Figura 45. Aplicacion de Stripping Reactor 2 - Pe vs D - Xs vs D, grafica comparativa de puntos

analisis a diferentes diluciones
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Fuente: Elaboracion Propia
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Figura 46. Aplicacion de Stripping Reactor 3 - Pe vs D - Xs vs D, grafica comparativa de puntos

analisis a diferentes diluciones
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Figura 47. Aplicacion de Stripping Reactor 4 - Pe vs D - Xs vs D, grafica comparativa de puntos

analisis a diferentes diluciones
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Stephany Lidia Mendoza Conde

Correo: stephany_705@hotmail.com

Celular: 70517735
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DIRECCION DE DERECHO DE AUTOR mll

Y DERECHOS CONEXOS
RESOLUCION ADMINISTRATIVA NRO. 1-1562/2024
La Paz, 27 de mayo de 2024

VISTOS:

La solicitud de Inscripcion de Derecho de Autor presentada en fecha 21 de mayo de 2024, por
STEPHANY LIDIA MENDOZA CONDE con C.I. N? 5987378 LP, con numero de tramite DA
873/2024, sefiala la pretension de inscripcion del Proyecto de Grado titulado: "APLICACION
DEL MODELADO Y SIMULACION PARA UN PROCESO INDUSTRIAL DE FERMENTACION
ALCOHOLICA CONTINUA CON APLICACION DE STRIPPING CON CO2 - CASO DE ESTUDIO:
EMPRESA CLEALCOS", cuyos datos y antecedentes se encuentran adjuntos y expresados en el
Formulario de Declaracion Jurada.

CONSIDERANDO:

Que, en observacion al Articulo 4% del Decreto Supremo N 27938 modificado parcialmente por el
Decreto Supremo N*® 28152 el “Servicio Nacional de Propiedad Intelectual SENAPI, administra en
forma desconcentrada e integral el régimen de la Propiedad Intelectual en todos sus
componentes, mediante una estricta observancia de los regimenes legales de la Propiedad
Intelectual, de la vigilancia de su cumplimiento y de una efectiva proteccion de los derechos de
exclusiva referidos a la propiedad industrial, al derecho de autor y derechos conexos;
constituyéndose en la oficina nacional competente respecto de los tratados internacionales y
acuerdos regionales suscritos y adheridos por el pais, asi como de las normas y regimenes
comunes que en materia de Propiedad Intelectual se han adoptado en el marco del proceso
andino de integracion®.

Que, el Articulo 169 del Decreto Supremo N® 27938 establece "Como nucleo técnico y operativo
del SENAP! funcionan las Direcciones Técnicas que son las encargadas de la evaluacion y
procesamiento de las solicitudes de derechos de propiedad intelectual, de conformidad a los
distintos regimenes legales aplicables a cada area de gestion". En ese marco, la Direccion de
Derecho de Autor y Derechos Conexos otorga registros con caracter declarativo sobre las obras
del ingenio cualquiera que sea el género o forma de expresioén, sin importar el mérito literario o
artistico a través de la inscripcion y la difusion, en cumplimiento a la Decision 351 Régimen
Comun sobre Derecho de Autor y Derechos Conexos de |a Comunidad Andina, Ley de Derecho de
Autor N® 1322, Decreto Reglamentario N® 23907 y demas normativa vigente sobre la materia.

Que, Ia solicitud presentada cumple con: el Articulo 6% de |a Ley N 1322 de Derecho de Autor, el
Articulo 269 inciso a) del Decreto Supremo N? 23907 Reglamento de la Ley de Derecho de Autor,
y con el Articulo 49 de la Decision 351 Régimen Comun sobre Derecho de Autor y Derechos
Conexos de la Comunidad Andina.

Que, de conformidad al Articulo 189 de la Ley N 1322 de Derecho de Autor en concordancia con
el Articulo 18% de la Decision 351 Régimen Comun sobre Derecho de Autor y Derechos Conexos
de la Comunidad Andina, referentes a la duracion de los Derechos Patrimoniales, los mismos
establecen que: “la duracion de la proteccion concedida por la presente ley sera para toda la vida
del autor y por 50 anos después de su muerte, a favor de sus herederos, legatarios y cesionarios”

Que, se deja establecido en conformidad al Articulo 4% de la Ley N® 1322 de Derecho de Autor, y
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Articulo 79 de la Decisién 351 Régimen Comun sobre Derecho de Autor y Derechos Conexos de la "G
Comunidad Andina que: *...No son objeto de proteccion las ideas contenidas en las obras o
literarias, artisticas, o el contenido ideoldgico o técnico de las obras cientificas ni su
aprovechamiento industrial o comercial® ~ =
Que, el articulo 4, inciso €) de la ley N° 2341 de Procedimiento Administrativo, instituye que: “... .
en la relacion de los particulares con Ia Administracion Publica, se presume el principio de buena
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fe. La confianza, ia cooperacion y la lealtad en la actuacion de los servidores publicos y de los
ciudadanos ...", por lo que se presume |a buena fe de los administrados respecto a las solicitudes
de registro y Ia declaracion jurada respecto a |la originalidad de la obra.

POR TANTO:

El Director de Derecho de Autor y Derechos Conexos sin ingresar en mayores consideraciones de
orden legal, en ejercicio de las atribuciones conferidas.

RESUELVE:

INSCRIBIR en el Registro de Tesis, Proyectos de Grado, Monografias y Otras Similares de la
Direccién de Derecho de Autor y Derechos Conexos, el Proyecto de Grado titulado: "APLICACION
DEL MODELADO Y SIMULACION PARA UN PROCESO INDUSTRIAL DE FERMENTACION
ALCOHOLICA CONTINUA CON APLICACION DE STRIPPING CON CO2 - CASO DE ESTUDIO:
EMPRESA CLEALCOS" a favor de |a autora y titular: STEPHANY LIDIA MENDOZA CONDE con
C.l. N? 5987378 LP, quedando amparado su derecho conforme a Ley, salvando el mejor
derecho que terceras personas pudieren demostrar.

Registrese, Comuniquese y Archivese,

CASAIn
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Fairmado Digitalmente por: / [

Il =
Serviclo Nacional de Propledad Intelectual - SENAPI ( '.’, /(’f_mﬁ
CARLOS ALBERTO SORUCO ARROYO i ra 5>
DIRECTOR DE DERECHO DE AUTOR Y DERECHOS CONEXOS "'1
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