Este es un sistema auto-inducido. Para este proceso el butanol actla también como solvente para la
extraccion. Se selecciona el butanol como solvente para este sistema, ya que es parcialmente miscible con el
agua y extrae facilmente el acetato de butilo de la fase acuosa. EI ELLR se presenta en la Figura 3.28. La
figura muestra las lineas de reparto reactivas. Los puntos finales de cada linea representan la composicién del
extracto y del refinado en el cual una mezcla localizada en la region de dos fases se separa. Para este sistema,
se obtiene agua como refinado y una mezcla enriquecida de acetato de butilo como extracto. Hay que anotar
que sobre cada linea de reparto reactivo existe una composicion seudo-inicial que es estable. La composicion
seudo-inicial es funcion de la composicidn inicial de la mezcla reactiva dentro del proceso de extraccion
reactiva. Resuelto el ELLR es posible encontrar los limites de operacion del sistema variando la relacion R
(alimento/solvente).

La relacién entre el solvente y la alimentacién (S/F) tiene una gran influencia en la composicion de
equilibrio reactivo. Como ya se mencion6 para este sistema el butanol actiia como solvente. La influencia del
parametro S/F (R) sobre el rendimiento y la conversion de equilibrio se muestran en la Figura 3.29 y en la
Figura 3.30, se concluye que a un R igual a 1, se obtiene la mayor fraccién molar de acetato de butilo en el
extracto, pero a estas condiciones de R la conversion global del proceso alcanza un minimo. Por esta razén, es
necesario encontrar el valor 6ptimo de R que permita maximizar estas dos variables. Con este estudio fue
posible establecer los valores limite de R en los cuales el sistema esta fuera de la region de dos fases (desde
0.48 hasta 2 respectivamente).

ACETATO DE BUTILO

R -

ACETICO

BUTANOL

Figura 3.28. Equilibrio liquido-liquido-reactivo para el sistema acetato de butilo, acido acético, butanol,
agua.
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Figura 3.30. influencia de la relacion R sobre la conversion del acido acético a acetato de butilo

Como se muestra en el analisis existen dos posibles estados estables con maxima conversion.
Correspondientes a valores de R de 0.6 y 1.4. Para tener la certeza de que estos dos estados estables con
méaximo rendimiento y conversion son alcanzables en la practica deben cumplir con la definicién de la

trayectoria tentativa.

Figura 3.31. Trayectoria basada en Equilibrio Liquido - Liquido Reactivo
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La trayectoria tentativa con maxima conversion mostrada en la Figura 3.31 corresponde a una relacién de
R igual a 1.4. Como se muestra la composicion inicial puede ser unidad con la seudo-composicion y con el
extracto y el refinado. Esto indica de manera concluyente que ese estado estable de méxima conversion es
alcanzable en la practica.

Hay que adicionar que segun el analisis del método corto la maxima concentracion de acetato de butilo en
el extracto es 0.6882 que corresponde a una relacion de R igual a 1. Este valor de concentracion es menor que
la especificacion comercial para el acetato de butilo. También se puede observar que a este mismo valor de R
le corresponde un minimo en la conversién que lo califica como un estado estable de minima conversién. Por
esta razén si se observa la Figura 3.30 se observa que el sistema a una relacion de R de 0.6 0 1.4, le
corresponden dos estados estables de maxima conversion. La aplicacion del concepto de trayectoria tentativa
conduce a deducir que los dos estados son alcanzables en la practica. Para este caso particular se selecciona la
relacién de R igual a 1.4 porque el butanol debe ser alimentado en exceso.

9. Estudio de Caso: Produccién de Acetato de Amilo

El amil acetato es usado en la industria como solvente, extractante y como agente de pulido. Puede ser
sintetizado por la esterificacion de acido acético y amil alcohol. Sin embargo, la presencia de un azeo6tropo
ternario en la mezcla amil alcohol, amil acetato y agua aumentan la complejidad de la separacion del amil
acetato. Algunos trabajos exploran las ventajas de aplicar un proceso de destilacion reactiva para la obtencion
de amil acetato obteniendo buenos resultados [26]. Las caracteristicas termodinamicas del sistema acido
acético, amil alcohol, agua y amil acetato incluyen la presencia de 3 equilibrios liquido-liquido, cada uno
conformado por los componentes amil acetato-amil alcohol-acido acético, amil alcohol-agua-acido acético y
amil acetato-agua, amil alcohol. La existencia de estas fases liquidas en equilibrio genera la posibilidad de
implementar un proceso de extraccion reactiva para la obtencion de amil acetato.

9.1.Método Corto Equilibrio Liquido-Liguido-Reactivo (ELLR)

Como en todos los casos hasta aqui examinados lo primero que se necesita para aplicar esta metodologia es
contar con la informacién termodindmica del sistema. Para el caso de obtencion de acetato de amilo la
reaccion de esterificacion corresponde a la ecuacion (3.29)

CH,COOH +C;H,,0H ¢———>C,H,,COOCH, + H,0 (3.29)

La reaccion de la ecuacidn (3.29) es catalizada por una resina acida de intercambio cati6nico, la velocidad
de reaccion fue tomada de Lee et al., 1999 [27], para un catalizador con una densidad de 0.8 g/cm3 y 30% de
porosidad. La reaccién puede ser expresada de acuerdo a un modelo quasi-homogéneo por:

CanacC
£ =Ky | CauCanon —— 12 (3.30)

eq

Donde r es la velocidad de reaccién por unidad de volumen [Kg mol/(m® s)], C representa la densidad
molar del componente correspondiente [Kg mol/m?]. K; es la constante de reaccion inversa dada por:

K, =17500e
b (3.31)

Con T en K, y K¢, €s la constante de equilibrio dada por
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K .
K :k—f:13.9e " (3.32)

€q
b

La velocidad de reaccion mostrada en la ecuacion (3.30) es valida para el rango de temperatura desde 100
hasta 150 °C.

Tabla 3.9. Parametros de interaccion binaria para el modelo NRTL [28]. Acido acético (1), amil alcohol
(2), amil acetato (3), agua (4).

(1.J) Ajj (K) Aii (K) 0ij

1,2 -316.800 178.3000 0.1695
1,3 -37.943 214.55000 0.2000
1,4 -110.570 424.0180 0.2987
(2,3 -144.800 320.6521 0.3009
(2,4 100.100 1447.5000 0.2980
(3,4 254.470 2221.5000 0.2000

Tabla 3.10. Solucién del ELLR para el sistema &cido acético, alcohol amilico, acetato de amilo y agua C:
composicion inicial, C: composicién final, C*: composicion de la fase acuosa, C®% composicion de la fase
organica.

R=1
Compuesto Co o c? c®
[kg [kg [kg mol/m®]  [kg mol/m?]
mol/m®]  mol/m?]

Acido acético 5 2.3281 2.3281 0
Alcohol 5 2.3281 2.3281 0
amilico

A de amilo 0 2.6718 2.6718 0
Agua 0 2.6718 2.6718 0

R=0.66

Acido acético 7.5 4.2793 4.2793 0
Alcohol 5 1.7793 1.7793 0
amilico

A de amilo 0 3.2206 3.2206 0
Agua 0 3.2206 3.2206 0

R=1.5

Acido acético 5 1.7793 1.7793 0
Alcohol 7.5 4.2793 4.2793 0
amilico

A de amilo 0 3.2206 3.2206 0
Agua 0 3.2206 3.2206 0

La Tabla 3.9, tiene los pardmetros de iteracion binaria modificados por [28]. Estos pardmetros permiten
predecir la formacion del azedtropo ternario heterogéneo detectado a nivel experimental. Otros modelos de
actividad no logran predecir este comportamiento. Con la informacién de la Tabla 3.9 se calculé el equilibrio
liquido-liquido mostrado en la Figura 3.32. La figura muestra el comportamiento termodinamico del sistema,
como se observa hay formacion de equilibrio liquido-liquido en tres mezclas ternarias del sistema cuaternario.
La presencia de estos equilibrios genera la posibilidad de implementar un proceso de reaccion extractiva, que
permita aprovechar las caracteristicas propias del sistema, sin la imperiosa necesidad de adicionar un solvente
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para extraer el producto de interés. No obstante, es necesario agregar que a la minima temperatura de reaccién
(100 °C) desaparece la coexistencia de fases liquidas. De antemano se deduce que a la temperatura de
operacion de la reaccion este sistema no puede llevar a cabo el proceso simultaneo de extraccién-reaccion. No
obstante con el &nimo de ensefiar la fortaleza del método se realizaran los calculos a 90°C. Temperatura muy
cercana a las condiciones optimas de reaccion. Ademas a este valor de temperatura el comportamiento del
equilibrio liquido-liquido mostrado en la Figura 3.32 (calculado a 35°C) no presenta diferencias significativas.
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Figura 3.32. Equilibrio de fases liquido-liquido para el sistema acetato de amilo, alcohol amilico, &cido
acético y agua

Con la informacién de la constante de equilibrio de reaccion y del equilibrio de fases liquido-liquido, se
procede a realizar el analisis preliminar de la posibilidad de implementar un proceso de extraccion reactiva en
este sistema. Segln las condiciones de la reaccion y de formacion de las dos fases en equilibrio, no existe una
intercepcion entre el equilibrio quimico y fasico. De aqui se concluye que el fendmeno simultdneo no puede
llevarse a cabo. Esta conclusién se verifica mateméaticamente resolviendo las ecuaciones del balance de masa
de un RE. Los resultados se muestran en la Tabla 3.10. Como se observa no hay formacién de dos fases
liquidas en equilibrio simultaneo con el equilibrio quimico. Esto confirma la no aplicabilidad del proceso de
extraccion reactiva al sistema bajo estudio. A nivel conceptual lo que esta pasando en este sistema es que la
composicién inicial que se mueve en el simplex hasta la concentracion correspondiente al avance de reaccién
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no cae sobre una linea de reparto reactiva, es decir que la seudo-composicion no puede ser separada en
extracto y refinado. Para este sistema no existe trayectoria tentativa que satisfaga las condiciones para un
estado estable de maxima conversion.

CONCLUSIONES

Se demostré que la metodologia empleada por el software ModELL-R permite conocer claramente si un
proceso puede ser implementado por reaccion extractiva. La metodologia ahorra tiempo de calculo y mejora
la simulacion rigurosa ya que delimita el espacio de operacion. El anélisis del ELLR asume que sucede un
equilibrio momentaneo estatico, en el cual los componentes que reaccionan alcanzan una conversion
especifica. La conversion lograda es funcion de la estequiometria de reaccion y corresponde a la seudo-
concentracion inicial (la cual luego se separa en las etapas de extraccion). La posibilidad de que el evento
sinergético suceda, es verificada por la trayectoria tentativa. Como para los estados limitantes se asume
maxima conversion, esta poderosa herramienta es capaz de determinar la posibilidad de separacién violando
la limitante del equilibrio termodinamico de reaccion.

Con todos lo procedimientos realizados se encuentra la Optima relacion del parametro de disefio R. Con
estos datos la simulacion rigurosa etapa a etapa es mas sencilla de especificar y el desarrollo experimental
pude ser limitado a la regién donde el proceso obtiene el méaximo beneficio. Se mostro ademéas que el
concepto de composicion seudo-inicial, es necesario incluir anotaciones adicionales referentes a suponer la
posibilidad de operar bajo ciertas “condiciones”, las cuales permitan a la composicién de alimento alcanzar la
composicion seudo inicial. La extension de los conceptos de la estética a los proceso de extraccion reactiva
quedd evidente con el uso de la definicion de composicidn inicial, seudo-composicién y trayectoria tentativa.

Los estudios de caso presentados arrojaron buenos resultados y se ajustaron al comportamiento teérico que
presentan los procesos simultaneos. Ademas se encontré que el parametro de disefio solvente/alimento, puede
ser utilizado como un equivalente a la relacion P/W de los procesos RD.
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Capitulo 4
Modelamiento de Procesos Fermentacion Extractiva

Introduccion

La mayoria de las fermentaciones industriales tienen bajos rendimientos y una baja concentracion del
producto deseado en las corrientes efluentes de los bioreactores. Esto ha hecho que algunos productos como la
acetona, el metanol, butanol sean obtenidos usando otros métodos de sintesis como catlisis, pirolisis,
reacciones acido-base entre otras. No se debe desconocer que estos procesos inorganicos son altamente
eficientes y disminuyen los costos de produccion de forma radical, lograndose obtener un producto de alta
calidad con un precio competitivo. No obstante, los procesos biotecnolégicos son el futuro de la industria
guimica, méas ahora que necesitamos disminuir el impacto ambiental de los procesos convencionales que tanto
dafio hacen a nuestro mundo. El bajo rendimiento de las fermentaciones principalmente se atribuye a que los
microorganismos son muy sensibles a la concentracion del producto (metabolito) en el caldo de cultivo. Este
fendmeno causa que en el bioreactor la concentracion del metabolito deseado solo llegue a valores inferiores a
la concentracion que causa la inhibicion del cultivo. La inhibiciéon de los microorganismos disminuye la
velocidad de crecimiento celular y con ello la velocidad de produccién del metabolito deseado. Este
fendmeno se conoce como inhibicion por producto final. En las fermentaciones industriales se presentan otro
tipo de fendmenos que deprimen la productividad del proceso como la inhibicién por sustrato. En muchas
ocasiones estos inconvenientes son superados usando cepas modificadas por ingenieria genética, que son mas
tolerantes a las condiciones industriales. A pesar de estas modificaciones genéticas se llega un punto en el
cual la cepa no puede sufrir mas cambios y su productividad llega al limite. Para vencer esta barrera se ha
propuesto no actuar sobre la cepa sino sobre el proceso. Una vez mas la integracion de procesos puede ser la
alternativa que convierta los procesos biotecnoldgicos en procesos mas eficientes y de mayor desempefio.

La integracion de la reaccion y la separacion fisica en una Unica unidad de proceso conduce a una
significante reduccion de los costos operativos y de inversion. La reduccién en los costos puedes ser causada
por la disminucion del consumo de materia prima (mas materia prima convertida a producto), la disminucién
de las corrientes de reciclo (alta conversion) y mejoras en la selectividad y/o integracién energética. Estas
mejoras en los costos econdmicos y de produccidon han hecho de la fermentacién extractiva un proceso
atractivo para disminuir el efecto de la inhibicién por producto presente en gran parte de los procesos
biotecnoldgicos. Lo que se busca es usar un solvente organico capaz de remover el metabolito que causa la
inhibicidn, para de esta forma garantizar que la concentracion del producto en el caldo de cultivo siempre se
mantenga por debajo del limite que causa la inhibicion. El principal problema de esta técnica es la busqueda
de un solvente biocompatible, es decir un compuesto orgénico que forme dos fases liquidas en equilibrio y
que ademas no cause dafio a las células. Superado este problema la fermentacion extractiva puede ser la
solucidn para disminuir los costos de produccion y obtener productos con un precio competitivo.

En este capitulo, se mostraran las posibles aplicaciones de la fermentacion extractiva en el campo
industrial. Se analizaran este tipo de procesos y se mostrarda un método corto que incluye reacciones
irreversibles. Una vez mas el equilibrio liquido-liquido-reactivo es la base tedrica para explicar los fendmenos
involucrados en el fendmeno de fermentacion extractiva.

1. Disefio de Procesos de Fermentacién Extractiva

Los fundamentos tedricos de la fermentacion extractiva desarrollados durante el desarrollo de esta tesis
doctoral, han permitido comprender de forma mas concreta las implicaciones presentes en este fenomeno
simultaneo. Sin lugar a dudas, los desarrollos tedricos condujeron a formular modelos matematicos capaces
de predecir el comportamiento de un proceso de fermentacion extractiva. Con este avance, se ha logrado
explorar sistemas biologicos sin la necesidad de incurrir en costos experimentales, o mejor aun, el
modelamiento permite acotar la region del sistema donde el proceso de fermentacion extractiva puede ser
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llevado a cabo, lo que redunda en una disminucién del nimero de experimentos necesarios para verificar la
efectividad del proceso de fermentacidn extractiva.

Los estudios confluyeron en una metodologia de andlisis de procesos de fermentacion extractiva. La

metodologia desarrollada, necesita informacion termodinamica del equilibrio de fases y de la cinética de
reaccion. Las fermentaciones estan gobernadas por reacciones irreversibles, por este motivo la evaluacion
previa utilizada en los procesos de extraccidn reactiva con reacciones reversibles no puede ser aplicado aqui.
A pesar de esto, evaluar en forma preliminar si el proceso de fermentacion extractiva puede llevarse a cabo es
mucho mas facil. En procesos de fermentacion extractiva solo basta encontrar un solvente selectivo al
metabolito de interés que sea inmiscible con la fase acuosa y biocompatible con la biomasa. Si el solvente es
selectivo al metabolito y si ademas cumple con la restriccion de biocompatibilidad muy seguramente el
proceso de fermentacion extractiva puede ser factible. Si se observa que la formacién de dos fases liquidas es
posible atendiendo los requerimientos del solvente entonces se puede determinar los limites de la regién del
simplex concentracional donde el fendmeno simultaneo puede ser realizado.
Los limites de operacidn, se encuentran variando el parametro de disefio Flujo alimentacion/Flujo solvente
(R), en forma similar a la expresada en el capitulo 3. La delimitacién del espacio de operacidn permite centrar
los esfuerzos de la simulacion rigurosa en la zona o zonas del espacio de composicion donde el proceso de
fermentacidn extractiva es viable. Delimitada la zona de operacién, la simulacion rigurosa puede ser tomada
como una herramienta de optimizacion para encontrar los valores éptimos de las variables de control. La
informacion recopilada con la metodologia y la simulacion rigurosa disminuira notablemente el esfuerzo
experimental y conferira una mejor comprension teérica del proceso. Los pasos de la metodologia de analisis
que difieren muy poco a los expuestos en el capitulo 3 para procesos de extraccion reactiva se listan a
continuacion.

1.1. Reaccion

Al igual que en los procesos de extraccion reactiva con reacciones reversibles para aplicar la metodologia
se requiere de la cinética de la fermentacidn. La cinética cual debe incluir términos de inhibicién por producto
y/o sustrato. Para garantizar una excelente prediccion, la informacidn cinética debe ser lo méas cercana a la
realidad del proceso de fermentacién. Algunas cinéticas de fermentaciones son insulsas y muy simples, lo que
disminuye la efectividad en la prediccion del método. Por esta razén, cuando se seleccione la cinética de la
fermentacién se debe tener en cuenta que el modelo cinético haya sido obtenido a partir de datos
experimentales confiables y que ademas sea capaz de modelar con precision el sistema bajo estudio. Para
encontrar una buena cinética de fermentacion, es indispensable una rigurosa busqueda bibliografica tendiente
a confrontar la informacion cinética recopilada con datos experimentales. Si la fermentacién bajo estudio no
posee datos cinéticos reportados, se requerira generarlos experimentalmente.

1.2. Equilibrio de Fases

En esta etapa se requiere contar con la informacion de las propiedades termodinamicas de las sustancias
puras involucradas en la mezcla. Ademas, se deben seleccionar cuidadosamente los modelos de actividad mas
adecuados para el sistema reaccionante. La seleccion del modelo de actividad depende fundamentalmente de
la intensidad de la interaccion molecular entre las sustancias que forman las fases liquidas. Generalmente, la
intensidad de las interacciones moleculares en la fase liquida es muy aguda provocando en las mezclas
liquidas un comportamiento altamente no ideal. Los modelos de actividad mas recientes tienen en cuenta este
tipo de comportamientos y en muchas publicaciones se encuentran los pardmetros de interaccion de un gran
nimero de compuestos. Sin embargo, para la mayoria de los compuestos presentes en una fermentacion no se
tienen los parametros termodinamicos de interaccion por lo que hay que recurrir a otros métodos de
evaluacién como los métodos de contribucion grupal. De una adecuada seleccion del modelo de actividad
depende una buena prediccion del comportamiento de las fases liquidas que es pilar fundamental de la
metodologia descrita.
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El andlisis del equilibrio de fases liquido-liquido es ademds Util para crear una lista de posibles solventes.
Solventes que deben ser evaluados teniendo en cuenta su selectividad, grado de separacién, capacidad y
biocompatibilidad con los materiales bioldgicos presentes en la fermentacion. El equilibrio de fases permite
vislumbrar la respuesta de los metabolitos a los solventes sirviendo como criterio primario de seleccion de los
compuestos mas adecuados para la extraccion liquido-liquido.

1.3. Anadlisis del Equilibrio Liquido-Liquido-Reactivo (Método Corto)

Este analisis busca la posibilidad que tiene el sistema de ser desarrollado utilizando un proceso de
fermentacion extractiva. El andlisis necesita informacién termodindmica del equilibrio de fases y de la
cinética de reaccion. La cinética es indispensable cuando se tiene una reaccion irreversible. La combinacion
de estos elementos permite determinar las posibilidades del sistema analizado y delimita la regién del simplex
concentracional donde el fenémeno simultaneo puede ser llevado a cabo.

Los limites de operacion se encuentran variando el parametro de disefio Flujo alimentacién/Flujo solvente
(R). Combinando las relaciones de equilibrio fasico y quimico y variando el parametro de disefio R se obtiene
la region de operacion. El analisis del equilibrio liquido-liquido-reactivo se transforma en una poderosa
herramienta que determina la viabilidad del proceso de fermentacion extractiva. Este es un método corto que
requiere informacion termodindmica del equilibrio de fases y de la velocidad de reaccion. Toda la
informacion obtenida del método corto delimita el espacio experimental y de simulacién. La simulacion
puede realizarse con la confianza de que el sistema responderd adecuadamente a la implementacién de un
proceso de fermentacidn extractiva. Al igual que en el fenébmeno auto-inducido con reaccion reversible se
puede plantear modelos que operen en regimen continuo o por lotes.

Fe S Qe S

P - P

Fa > Qa g
Slo, Szo, Sno OO Sl! SZ! cee O9n

Figura 4.33. Modelo fermentador extractor de una etapa ideal [1].

Se iniciara con el modelo en regimen continuo. Las ecuaciones cinéticas acopladas al equilibrio de fases
corresponden a una etapa de equilibrio simultaneo y se representan en un reactor CSTR de dos fases liquidas
simultaneas en equilibrio [2] (ver Figura 4.33). Las ecuaciones de balance para n sustratos, un producto, la
biomasa y el equilibrio que describen la etapa ideal en equilibrio simultaneo de la Figura 4.33 se escriben:

—Q X +V,r, =0 (4.33)
FaSi —QaS; =Vl =0 (4.34)
FuS,, —Q,S, =V,I, =0 (4.35)
FaSno —QaS, —Vals, =0 (4.36)
F.P, —Q,P-QcP +V,r, =0 (4.37)
Fapa + Fepe —Qapn —Qepe =0 (4.38)
P =k,P (4.39)

donde: ry es la velocidad de crecimiento de la biomasa (en g.L-1.h-1), rs; ¥ s, €s la velocidad de consumo
de sustrato (en g.L-1.h-1), rs, es la velocidad de consumo del enésimo sustrato y rp es la velocidad de
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formacién del producto (en g.L-1.h-1); X, S;, S, ¥y P son las concentraciones de la biomasa, substratos y
producto en la corriente que sale del bioreactor (en g.L-1), Xo, S10, S20, Sno Y Po son la correspondiente
concentracion en la alimentacion acuosa del biorreactor (en g.L-1); P* y Py* son las concentraciones del
producto en solvente que sale y alimenta al biorreactor respectivamente (g.L-1); ke es el coeficiente de
distribucidn; p: es la densidad de las corrientes E solvente y A acuosa.

N/
\l/ Valores iniciales
Algoritmo multivariado de Newton-Raphson X« XP o
. Modelo cinético
—p . Balance de masa \l/
S1, Sz, Sn, X, P
\1/ yi=f(modelo de actividad)
K=X*/X?
Algoritmo equilibrio liquido-liquido \1/
PP

Algoritmo Newton univariable <
0, X"=f(g), X=f(g)

*
PELL’ PELL,

XOKH_ YK o] aB

Si S, Sz, Su, X, P, P

Figura 4.34. Algoritmo de solucién al modelo acoplado de fermentacion extractiva.

No

PMRPELL<1X10°

Para el desarrollo del modelo se tomaron las siguientes suposiciones: a) el consumo de sustrato, formacion
de biomasa y biosintesis de producto son llevadas a cabo Gnicamente en la fase acuosa, es decir no ocurren
reacciones en la fase organica; b) el metabolito de interés es el principal componente que migra a la fase
solvente; ¢) no hay migracion del sustrato y de la biomasa a la fase solvente; d) el solvente es biocompatible
con las células; €) la agitacion del biorreactor asegura una mezcla perfecta entre las fases liquidas y no
produce dafio al crecimiento de la biomasa.

Debido a las expresiones que describen la cinética del proceso y a los modelos de actividad que predicen el
equilibrio liquido-liquido este sistema de ecuaciones es no lineal. Por este motivo la solucién del modelo de
fermentacidn extractiva continua se realiza utilizando el método numérico multivariado de Newton-Raphson.
Para encontrar la solucién se asume una relacion constante de volumen acuoso /volumen solvente dentro del
bioreactor separador. Esa relacion permanece fija durante todo el proceso de solucion. Esta restriccion es
permitida ya que es posible operar los flujos de alimentacion del caldo y del solvente para garantizar que la
relacion de volimenes dentro del biorreactor extractor permanezca constante. La concentracion del producto
en la fase solvente P* que esta en equilibrio con la concentracion del producto (P) en la fase acuosa se calcula
utilizando el coeficiente de distribucion kP. kP es hallado por medio del algoritmo de calculo empleado en el
equilibrio liquido-liquido. Los valores de todas las variables involucradas en el modelo de fermentacion
extractiva son hallados utilizando el algoritmo mostrado en la Figura 4.34.

Al algoritmo se ingresa la concentracion inicial de los sustratos en el caldo, la concentracion inicial de
biomasa y la concentracién inicial de producto en el solvente. Para iniciar la iteracion se asume que la
concentracion inicial del producto en la fase solvente que sale del fermentador (P*) es igual a cero. Con estos
valores iniciales se resuelve el sistema de ecuaciones del balance de masa (que incluye cinética). La solucion
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del sistema de ecuaciones entrega el primer estimado de la concentracion de producto (P), sustratos (S1, S2,
Sn) y de biomasa (X) en la fase acuosa. Con la concentracién de producto (P) en la fase acuosa se estima la
cantidad de producto que migra a la fase orgéanica utilizando el algoritmo para el célculo del equilibrio
liquido-liquido. La solucién del equilibrio de fases liquido entrega la concentracion del producto (P*) en la
fase organica y recalcula la concentracion del producto (P) en la fase acuosa. La iteracién contintia hasta que
la concentracion del producto (P) en la fase acuosa calculada por medio de las ecuaciones del balance de masa
sea igual a la concentracion del producto (P) calculada por medio del equilibrio liquido-liquido, o menor a:

PELL _ PBM

<le>®
P ELL

abs

donde PELL es el valor de la concentracion del producto en la fase acuosa utilizando el algoritmo liquido-
liquido y PBM es el valor de la concentracion del producto en la fase acuosa utilizando el balance de masa.

Los resultados obtenidos por el uso de la metodologia deben corroborarse por medio de trabajo
experimental. Los experimentos deben ser configurados a las condiciones de proceso simuladas. Los
resultados experimentales deben ser analizados cruzando la informacion obtenida en la simulacién con los
datos obtenidos en la experimentacion. En esta etapa, todas las técnicas para el manejo experimental deben
ser tenidas en cuenta. Todo ello con el fin de reducir al minimo los errores comunes en los procedimientos
experimentales. De una programacion organizada y metédica depende el éxito o fracaso de la fase
experimental. En muchas ocasiones errores en la experimentacion conducen a interpretaciones equivocadas
del comportamiento de los sistemas bajo estudio conllevando a la generacion de ideas controversiales que no
corresponden a la realidad del proceso.

Para resumir el analisis del equilibrio liquido-liquido-reactivo puede discriminar en: analisis
termodindmico y simulacion. El anélisis termodinamico se relaciona con la prediccién de la viabilidad de
aplicar un proceso de fermentacion extractiva a una fermentacidn. Para conseguir este objetivo, se debe trazar
el equilibrio liquido-liquido entre la fase acuosa sin sustratos y sin biomasa, el metabolito de interés y una
serie de posibles solventes. Si se forman dos fases donde haya una baja migracion de solvente hacia la fase
acuosa y una alta migracion del metabolito hacia la fase solvente se puede concluir que ese compuesto es
idéneo para cumplir la mision de extraer selectivamente el metabolito de interés. Cumplido este requerimiento
se debe evaluar la biocompatibilidad del posible solvente. Si es biocompatible el proceso de fermentacion
extractiva puede ser implementado.

Una vez determinada la viabilidad del proceso se pueden identificar los limites de la region donde el
proceso puede ser llevado a cabo. Los limites de la region se determinan utilizando la variable de disefio (R).
La solucién del ELLR se realiza utilizando el algoritmo del capitulo 3 para reacciones irreversibles (que
también se muestra en la Figura 4.33). Determinados los limites de operacién del proceso, se procede a
realizar la simulacién rigurosa de la fermentacién extractiva. La principal ventaja del procedimiento descrito,
esta en que acota y por ende disminuye el espacio de exploracion experimental y de simulacién. Esta
importante caracteristica del método hace posible enfocar los esfuerzos en una zona especifica, logrando
disminuir el tiempo de simulacion y de experimentacion.

La simulacion de procesos de extraccidn reactiva estd intimamente ligada al método corto antes
mencionado. La delimitacion de la regién de operacion crea los cimientos de una simulacion rigurosa que se
centraliza en el verdadero objeto de trabajo. La simulacion puede ser desarrollado utilizando software
comercial como Aspen Plus ®, Pro Il etc. La temperatura de operacion del bioreactor extractor se fija a las
condiciones 6ptimas de la transformacion bioldgica. Se asume ademas, que el reactor se agita en un rango de
revoluciones tal que permite la formacion de fases y provee el suficiente contacto entre los reactivos como
para que éstos puedan reaccionar. Todo el fendmeno sucede simultaneamente, favoreciéndose entre si la
componente de separacion y la componente de reaccion. La sinergia lograda otorga ventajas adicionales sobre
las fermentaciones convencionales ya que logra vencer limitantes impuestas por la inhibicion por producto
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final. Una simulacién rigurosa indudablemente permitird entrar en el é&lgido tema de la prediccion de
comportamientos del sistema cuando éste es sometido a perturbaciones.

Otro enfoque para el modelamiento de procesos de fermentacion extractiva incluye las ecuaciones de
balance de un bioreactor operando por lotes. Este enfoque es quizds mas Util porque la mayoria de las
fermentaciones comerciales operen en regimen batch. Las ecuaciones de balance de masa alrededor de un
bioreactor extractor en cual no hay flujos de entrada ni de salida se escriben:

4.40
9y (440
dt
% __ 1 o1 (4.41)
dt YX/Sl
@, __1 en (4.42)
dt YX/Sn
P _ (4.43)
dt
P =kP (4.44)

donde rX, es la velocidad de crecimiento de biomasa, rS1 es la velocidad de consumo de sustrato S1, rSn
es la velocidad de consumo del sustrato Sn, rP es la velocidad de biosisntésis de producto, X es la
concentracion de biomasa, S1 y Sn son las concentraciones de sustrato, P es la concentracién del producto, y t
es el tiempo. Las concentraciones estdn dadas en g/L y las velocidades en g/(L.h). La dltima expersion
muestra la concentracion del producto en la fase solvente que esta en equilibrio con la concentracion del
producto en la fase acuosa. Los calculos del coeficiente de distribucion k se realizan por el algoritmo del
equilibrio liquido-liquido desarrollado en el capitulo 2.

Para este modelo el parametro de disefio es la relacion entre el volumen de la fase acuosa y el volumen de
la fase solvente Ilamado en el capitulo 3 RV. La variacion de este pardmetro de disefio permite delimitar la
region del simplex concentracional donde el fendmeno simultdneo de fermentacion extraccion puede ser
llevado a cabo. Este modelo se resuelve de forma similar al algoritmo mostrado en la Figura 4.34. En este
modelo al igual que en el modelo en regimen continuo, el equilibrio liquido-liquido fue descrito a través de un
algoritmo basado en los balances de masa para un flash isotérmico (ver capitulo 2). Los coeficientes de
actividad de cada componente en cada fase pueden ser evaluados utilizando cualquier modelo de actividad
como NRTL, UNIFAC o UNIQUAC. Este algoritmo de solucion fue implementado en el software MoDELL-
R [3]. El software acopla dos algoritmos de convergencia (Newton-Raphson y falsa posicién) para calcular las
fracciones molares (composicidn) de cada fase en equilibrio. El sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias
(4.40) a (4.43) se resuelven utilizando el método de Runge-Kutta de 4 orden. Dentro de cada paso de
integracion del método numérico de Runge-Kutta se calcula el equilibrio liquido-liquido. Asi se puede
determinar cuanto producto migra a las fase solvente en cada paso de integracion. De esta forma es posible
visualizar como se afecta la concentracion del metabolito en la fase acuosa y como se aumenta la
productividad del proceso de fermentacion.

Otra forma de evaluar la biocompatibilidad de los solventes orgéanicos sobre los microorganismos es
utilizar la hidrofobicidad como parametro de afinidad. Entre mas hidrofébico sea el solvente mas
biocompatible puede llegar a ser. Efectivamente el grado de tolerancia de cada microorganismo a un
compuesto organico especifico es independiente y esta determinado genéticamente [4]. Por esta razon la
forma mas eficaz de evaluar la biocompatibilidad de una sustancia orgénica es por via experimental. La
ecuacion (4.45) relaciona la solubilidad del solvente (s) en agua con el logaritmo de P. P representa el grado
de biocompatibilidad del solvente. Para este caso entre mas grande sea el log P méas biocompatible es el
solvente [4].
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logP =4.5-0.75*log s (4.45)

2. Estudio de Caso: Fermentacion Alcohdlica

Uno de los principales problemas de los procesos microbioldgicos es la inhibicion de la velocidad de
crecimiento celular debido a la acumulacién de ciertos metabolitos. Un enfoque razonable para incrementar la
productividad es la remocion de los productos téxicos inhibitorios a medida que ellos se forman. La
fermentacion extractiva es un fenémeno que puede ser implementado para lograr este objetivo. La
fermentacion de azlcares para transformarlos en etanol es una practica comuin que cuanta con una tecnologia
desarrollada y ampliamente probada. Sin embargo, existe la posibilidad de disminuir costos operativos
aumentando la productividad del proceso. Con las técnicas convencionales no se logran mejoras significativas
en los rendimientos. Este fendmeno se debe principalmente a la existencia de una limitante quimica conocida
como inhibicion por producto final. En el proceso de obtencion de etanol es imposible obtener
concentraciones de alcohol superiores al 10% sin causar inhibicion en el crecimiento de biomasa dentro de la
fermentacién. Para disminuir este efecto se debe retirar el producto del caldo de cultivo una vez este se ha
formado, esta operacion simultanea se conoce con el nombre de fermentacion extractiva. La fermentacion
extractiva combina la fermentacion con extraccion liquido-liquido del agente inhibitorio, logrando aumentar
la productividad y la selectividad. Ademas beneficia la purificacion del producto ya que aumenta la
concentracion del metabolito en la fase acuosa. Una mayor concentracion de alcohol en la fase acusa
disminuye el consumo de energia y maximiza la productividad del proceso de etanol.

Es importante recordar que la fermentacion extractiva es un caso especial de los procesos de extraccion
reactiva, por esa razon el esquema de disefio desarrollado y expuesto en el capitulo 3 puede ser aplicado sin
inconvenientes a los procesos de fermentacion extractiva. La Unica diferencia radica en que el método corto
basado en el equilibrio liquido-liquido reactivo predice la viabilidad basado en las caracteristicas del solvente
y no en la posibilidad de la intercepcion de los equilibrios quimico y de fases. Esta diferencia es evidente ya
gue en los procesos de fermentacion extractiva no hay reacciones reversibles, por tal razon el equilibrio
guimico no puede existir.

Siguiendo la metodologia descrita en el capitulo 3 lo primero que se debe evaluar son las condiciones de
operacion del sistema. Para la fermentacion alcohdlica el bioreactor opera a presion atmosférica y a una
temperatura de 30°C. Estas condiciones son idoneas para poder formar el equilibrio de fases liquido-liquido.
Definidas las condiciones es necesario buscar una expresion cinética que prediga el comportamiento de los
compuestos en el caldo de cultivo. Existen en la literatura un sin namero de modelos cinéticos para la
fermentacién alcohélica a partir de cafia de az(car usando la cepa sacaromicess seriviceae. Para esta tesis
estos modelos cinéticos no cumplen con las expectativas de impacto social final. Por esa razon se utilizara un
modelo cinético que utiliza como materia prima biomasa lignoceluldsica. Esta materia prima es promisoria
para la produccion de alcohol carburante y puede ser una alternativa econémica para la region de Caldas.

En ese orden de ideas el modelo cinético para la fermentacion alcohdlica fue tomado de Lesadawasdy [5].
Este modelo describe el consumo simultaneo por una levadura recombinante de Zymomonas mobilis de dos
sustratos contenidos en el hidrolizado lignoceluldsico: glucosa y xilosa. La ecuacién cinética considera la
inhibicion por sustrato y por etanol. Para esto emplea el concepto de umbral de la concentracion de etanol a la
cual inicia la inhibicion del crecimiento de biomasa y la maxima concentracion de etanol a la cual el
crecimiento de biomasa es igual a cero. Las constantes de la ecuacion cinética fueron tomadas de [5].

Para Glucosa
S, P-PRs Kis
st,l + S1 P - Pix,l Kix,l + S1

mx,1

r><,l = /umax,l
(4.46)
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Para xilosa

r,=u ) . p- Pix,z Kix,z
X,2 — Fmax,2
st,2 + SZ me,2 - I:)ix,2| Ki><,2 + SZ (4 47)
El crecimiento celular ocurre con el consumo de los dos sustratos
dx
d_ = [arx,l + (1_ a)rx,Z ]X
t (4.48)

2.1. Analisis del Equilibrio Liquido-Liquido-Reactivo

Como solvente se utiliza n-dodecanol el cual es selectivo al etanol. Este solvente fue seleccionado gracias a
los estudios experimentales adelantados por Daugulis et al. [6]. Daugulis determiné en forma experimental
que el solvente n-dodecanol no causa dafios a los microorganismos. El diagrama de fases indica que el n-
dodecanol forma dos fases liquidas con la mezcla etanol agua. El diagrama de fases se gener6 asumiendo que
el sustrato y los microorganismos no migran a la fase organica. La binodal ocupa casi todo el simplex
concentracional y muestra que existe la posibilidad de aplicar un proceso de fermentacidn extractiva para
aumentar la productividad del sistema reaccionante. Para observar el comportamiento del equilibrio de fases
el equilibrio liquido-liquido se simulé utilizando el modelo de actividad UNIFAC. Otros modelos no fueron
utilizados porque no se encontraron reportados en la literatura los parametros de interaccion.

Para el caso de fermentaciones la reaccién es irreversible y el método corto necesita de la cinética de
reaccion. La cinética de reaccion es combinada con el equilibrio de fases para determinar si es posible llevar a
cabo el proceso de fermentacién extractiva. Esto se consigue resolviendo el conjunto de ecuaciones 4.2 a 4.8.
La ecuacion 4.6 representa la concentracion de etanol en el equilibrio. La constante de distribucion KETOH es
calculada utilizando la ecuacion de actividad UNIFAC. La solucién del sistema muestra que es posible llevar
a cabo un proceso de fermentacion extractiva en la obtencidn de etanol utilizando glucosa y xilosa como
sustratos y Zymomonas mobilis como microorganismo.

En primera instancia se evallo la fermentacion por lotes sin solvente. Los resultados de la simulacién se
muestran en la Figura 4.35. En la figura se observa que los sustratos se agotan a las 45 horas de operacion. En
esta fermentacién primero se agota la glucosa por ser mas facil de degradar por los microorganismos. En este
caso el etanol alcanza una composicién maxima de 71 g/L.
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Figura 4.35. Resultados de la simulacion de la fermentacion alcoholica por lotes sin solvente
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Figura 4.36. Resultados del analisis del equilibrio liquido-liquido-reactivo para un Ry igual a 2.

La Figura 4.36, muestra los resultados del ELLR para una relacién de volumen de la fase acuosa/volumen
de la fase solvente igual a dos. Se selecciond este valor del parametro de disefio, porque alli se presenta un
maximo en la composicion del etanol en la fase solvente y una drastica reduccién del tiempo de operacion de
la fermentacion. En la fermentacion convencional el tiempo de fermentacién es de aproximadamente 45 horas
que comparado con el tiempo de fermentacion en la fermentacion extractiva que es de 27 horas equivale a una
reduccion del 60% en tiempo de proceso. Este solo resulta muestra la gran ventaja del proceso de
fermentacion extractiva sobre la fermentacion convencional. La posibilidad de extraer el metabolito una vez
este es producido aumenta la eficiencia del proceso e impacta directamente sobre los costos de operacion. Es
decir es posible producir la misma cantidad de alcohol en menor tiempo.
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Figura 4.37. Limites de operacion para el proceso de fermentacion extractiva

La Figura 4.37 muestra los limites de operacidn donde el proceso simultaneo de fermentacion separacién
puede ser llevado a cabo. El rango de operacion esta comprendido entre 0.54 y 8.1. La productividad esta
referida a la cantidad de etanol producida por hora de fermentacion. Esto indica que a medida que aumenta la
relacion Ry disminuye la productividad. Esto es evidente debido a que a mayores cantidades de solvente mas
se diluye el producto en la fase acuosa y en la fase solvente. Este fendmeno se explica porque a mayor
cantidad de solvente méas producto puede ser extraido de la fase acuosa. Esta caracteristica tiene una gran
ventaja ya que permite operar con caldos de cultivo mas concentrados en sustrato, lo que redunda en una
mayor produccion de etanol en el mismo tiempo de fermentacion. Una vez es retirada la fase solvente del
bioreactor, el etanol en concentracion azeotrépica puede ser recuperado utilizando un flash. Esta caracteristica
tiene una importante trascendencia sobre los costos de purificacion del producto ya que elimina la necesidad
de una torre de destilacion de pre-concentracion presente en los procesos de produccién de etanol
convencionales, donde la concentracién del etanol es elevada a un 50% en peso.

El mismo procedimiento fue implementado para la fermentacién extractiva alcohdlica en regimen
continuo. Las ecuaciones que modelan el sistema presentado en la Figura 4.38 se describen a continuacion:

[

7y 7 Os
_— ————>

iy P
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Fy 2N
—_— —s

S1p, Sag A5 X P

Figura 4.38. Fermentador extractor continuo

—Q,X +V,r, =0 (5.49)
F.S,, —Q,S,—V, I, =0 (5.50)
F,S, —Q,S, —V,I, =0 (5.51)
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F.P —Q,P-Q.P +V,r, =0 (5.52)

Fapa+ Fepe —Qupon —Qepoe =0 (5.53)

*

P =KgouP (5.54)

La cinética de reaccion es la misma utilizada para el regimen batch. Los resultados de la fermentacidn sin
solvente se muestran en la Figura 4.39. La maxima productividad alcanzada a una tasa de dilucion de 0.2 es
de 5 g/(L.h). El punto de lavado (conocido en inglés como Wash out) sucede a una tasa de dilucion de 0.33.
En este punto el caudal de entrada es tan alto que no permite que las células permanezcan dentro del reactor.
Ese es un limite de operacion inherente a las fermentaciones continuas. En el punto de lavado la
productividad es igual a cero. Esto sucede porque no hay biomasa para transformar los reactivos en productos.

7.00
= 100.00
6.00 _-"'
= 5.00 . 80.00
= y
5 400 . 60.00 =2
- o
8 3.0 . aust 4 S
S v — 40.00 ":.
g _2.00 L1t »
> = P o o+ o
a X . T,
0.00 *w + 0.00
0.00 0.10 0.20 0.30
D [1/h]
o X P = Sy 2 S, P

Figura 4.39. Simulacién de la fermentacion en regimen continuo sin la adicion de solvente, S;, glucosa, S,
xilosa, P producto. X biomasa.
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Figura 4.40. Fermentacion extractiva continua usando n-dodecanol como agente extractivo. Productividad
referida a la fase acuosa (P,s), Productividad referida a la fase solvente P.. Biomasa (X), Productividad
total del sistema (P7).

La Figura 4.41, contiene los resultados de la simulacion de la fermentacion extractiva utilizando una
relacion de R igual a dos. Claramente se denota un incremento importante en la productividad del proceso de
fermentacién extractiva. La productividad en la fase organica se refiere a la cantidad de producto producido
por el proceso por hora de operacidn en la fase solvente. Es decir la cantidad de producto que se obtiene por la
corriente de solvente efluente del bioreactor extractor. Igual definicién se utiliza para definir la productividad
referida a la fase acuosa. La productividad total es la suma de las dos productividades. El incremento del
desempefio global del proceso en términos de productividad total es del 100%.

Ahora solo resta fijar los limites de operacion para la variable de disefio R. La Figura 4.41 muestra que el
rango de operacién donde el proceso de fermentacion extractiva es posible se encuentra entre R=1.3 hasta R=
7.5, relaciones del pardmetro de disefio superiores o inferiores a este rango no permiten la formacion de dos
fases. Operar por fuera de este rango no permite desarrollar el proceso simultaneo.

25 < 40
- 35
= 20 30 —
- o
w ~
g 10 A 15 9
- 10 o
=~ 5 (%]
Q 5
0 0
1.3 3.3 5.3 7.3
R=FA/FE
—o—PrT —e—PrE —~S1 a S2|

Figura 4.41. Efecto de la relacion R flujo alimento sobre flujo solvente.
La prediccion estd de acuerdo con las ventajas inherentes al proceso de fermentacion extractiva. Como se

observa en la Tabla 4.11 es posible tratar mezclas mas concentradas en sustrato, logrando con ello un aumento
en la productividad y en la concentracién de etanol en la fase organica. La variacion de los principales
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pardmetros permite formarse una idea del comportamiento del sistema cuando este es sometido a
perturbaciones.
Tabla 4.11. Resultados de la prediccion

R Dai Sio Sz PrT PrE P P* Sy S,

(™) @L?h @L?h (@L™h) (@.Lh) @L?) @L?) @L?) QL
13 0.20 100 50 12.1286 2.9348 29.7394 22.5751 9.6586 18.7030
2.0 0.20 100 50 14.0426 4.1551 26.5621 20.7753 4.9307 3.8317
4.0 0.05 100 50 3.6905 1.3763 16.5795 13.7629 0.2471 0.0030
13 0.10 200 100 9.7734 2.5267 43.2071 38.8724 52.5954 62.1272
13 0.20 200 100 9.5560 2.5612 20.9122 19.7018 135.0186 80.7037
2.0 0.05 200 100 7.4721 2.2850 49.7511 45.7004 5.0228 0.5539
2.0 0.10 200 100 13.4785 4.1509 44.8169 41.5091 8.4378 29.6123
2.0 0.20 200 100 16.8188 5.3076 27.8582 26.5378 76.8566 70.0247
4.0 0.05 200 100 7.4736 2.8550 28.1557 28.5500 0.3219 0.0039
13 0.20 330 165 1.7259 0.5472 3.0109 4.2090 329.1013 165.1831
2.0 0.20 330 165 3.8641 1.3914 4.9906 6.9571 321.2920 162.2148
13 0.10 400 200 11.4263 3.5926 34.7476 55.2708 278.5191 150.4298
2.0 0.05 400 200 12.4017 4.2211 52.1703 84.4212 23.5473 140.0102
2.0 0.10 400 200 20.4727 7.1159 43.2003 71.1594 123.5643 140.0758
3.0 0.10 400 200 30.2742 11.4088 41.6662 76.0585 1.5474 0.0238

Ethanol
R=1.29 R=7.9

0.035

0015

Y
PtT=22.97]

0.004%

PrT=2.42

Water 05 g9 g5 02 025 03 035 04 045 05 055 06 065 07 075 068 085 08 035 fA-Dodecanol
—¢— Dai=0.05 —a—[Dai=02 —— Dai=0.265 —&—Dai=0.3
—— Dai=0.32 —o— Aqueous Phase —a— Omganic Phase ------- Tie line

Figura 4.42. Representacion en el diagrama ternario de los estados estables alcanzados durante la solucion
del equilibrio liquido-liquido-reactivo de la fermentacion extractiva alcohdlica usando n-dodecanol para
diferentes condiciones de operacion. Concentracion de azucar en la alimentacion acuosa glucosa 100 g.L™;
xilosa, 50 g.L™.
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La Figura 4.42 muestra la tendencia de los estados estables alcanzados por el sistema hacia un mismo
punto de partida. Este comportamiento es similar al presentado en los analisis de curvas de residuo presentes
en los procesos de destilacion reactiva. En primera instancia esto demuestra la similitud entre estos dos tipos
de fendmenos y comprueba la posibilidad de extender los conceptos de la estatica a los procesos de extraccion
reactiva.

3. Andlisis de Singularidades: Nuevo Método Corto para Procesos de
Fermentacion Extractiva

Del comportamiento observado en la Figura 4.42, se encontrd que a cada valor del parametro R le
corresponde un conjunto de valores de productividad, los cuales a su vez es funcién de la tasa de dilucion.
Ademas se observa que cada punto de productividad puede ser unido por una linea que representa un valor del
parametro de disefio R. Esta singularidad permite conocer los limites de operacion del sistema a través de un
método grafo-analitico. De la misma figura se pueden calcular los valores aproximados del parametro R como
una relacién de la composicion molar de la fase solvente y de la fase acuosa asi: 0.55/0.45=1.22 y
0.89/0.11=8.09, éstos hallazgos condujeron a plantear el método corto descrito a continuacion.

Se requiere de informacidn inicial como la cinética de la reaccion, el o posibles solventes a utilizar,
equilibrio liquido-liquido del solvente con la fase acuosa y el producto, limite de solubilidad del soluto en la
fase acuosa, concentracion de inhibicién del producto y/o sustrato y el rendimiento de sustrato a producto.
Todos estos datos pueden ser extraidos de publicaciones especializadas.

Sustrato

Limite
solukililidad

Etanol

Agua

Figura 4.43. Método grafo analitico para método corto para fermentacion extractiva.

La Figura 4.43, muestra la primera parte del método corto el cual consiste en ubicar la méaxima
concentracion de sustrato permisible en la fase acuosa sin superar el limite de solubilidad, para el caso de la
Figura 4.43, ese punto se representa por la letra A. Luego gracias a la informacién del rendimiento de sustrato
a producto se puede calcular la concentracion (para este caso de etanol) del producto en la fase acuosa que se
representa en la Figura 4.43 por la letra B.
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Etanol

Limite
inhibicidin

Agua

Figura 4.44. Diagrama ternario agua-etanol-solvente. Método corto para procesos de fermentacion
extractiva.

La Figura 4.44 es la proyeccion de la cara inferior del tetraedro de la Figura 4.43. Para este diagrama se
necesita la informacion del equilibrio liquido-liquido entre el producto, la fase acuosa y el solvente. El punto
representado por la letra B corresponde al rendimiento de sustrato a producto, el cual fue calculado con
anterioridad en la Figura 4.43. En la Figura 4.44 se debe ubicar el limite de concentracién de producto en la
fase acuosa que causa inhibicién a los microorganismos (representada por la linea negra). Ubicado el punto B
y el limite de inhibicion se traza una linea de balance entre el punto B y el solvente que representa la cantidad
de solvente que se va a adicionando a la mezcla inicial producto-agua. Para encontrar el valor minimo del
parametro R que permite una concentracion de producto menor a la concentracion de inhibicién, se busca la
linea de reparto (linea a trazos dentro del domo de solubilidad de color azul) que se intercepte con la linea de
balance BS a la cual le corresponda una concentracién menor en el refinado (fase acuosa) a la concentracion
de inhibicién punto C (ver Figura 4.44). El punto Z que es la composicion que se va a dividir en las dos fases
liquidas en equilibrio se une con una linea perpendicular a la base del tridangulo (linea de color rojo), la
relacion entre la composicion del solvente y la fase acuosa corresponde al minimo valor del pardmetro R que
es representado en la Figura 4.44 por el punto R;. El valor maximo del parametro R se encuentra trazando una
linea perpendicular a la base del triangulo que intercepte la linea de balance BS con la curva binodal (punto R,
en la Figura 4.44). La relacién de la composicidn del solvente sobre la composicidn del agua corresponde al
méaximo valor del parametro R. De esta forma rapida se puede determinar los limites aproximados de
operacion y las posibilidades del sistema cuando se intenta incorporar un proceso de fermentacién extractiva.

4. Estudio de Caso: Produccién de Acido LActico

El 4cido lactico (acido 2 — hidroxipropanoico, acido — hidroxipropionico), CH3— CHOHCOOH, es el
hidroxiacido mas sencillo que existe. El acido lactico se utiliza desde el siglo XVIII para conservar los
alimentos. La manufactura industrial empezé en 1881 y durante el siglo XX se ampliaron sus aplicaciones a
los sectores farmacéutico y cosmético, hoy en dia se utilizan polimeros y solventes derivados del &cido
lactico para reemplazar a sus analogos sintéticos. El acido lactico se aplica en gran cantidad de funciones
para la industria alimenticia como: condimentos, regulador de pH, mejoramiento de la calidad microbiana,
enriquecedor mineral, entre otros. También es usado en la industria farmacéutica como electrolito y fuente de
minerales. Otros usos importantes se presentan en la industria cosmética.
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El &cido lactico puede ser producido via sintética o bioldgica. El proceso sintético resulta siempre en una
mezcla racémica (50:50 de los isdmeros), mientras que el bioproceso puede producir cualquiera de los
isdbmeros puros o su mezcla y ademas utiliza para su produccién recursos renovables. En contraste con estas
caracteristicas, que hacen tan atractiva la ruta bioldgica, esta el hecho de que el acido lactico es toxico para
los microorganismos. Por esto, la produccidon por fermentacion ocurre lentamente, produce soluciones
relativamente diluidas y el producto se obtiene como una mezcla con carbohidratos residuales, proteinas,
aminodcidos, sales y otros constituyentes del medio. La falta de métodos eficientes y econdmicos para la
recuperacion del acido l&ctico es el mayor obstaculo para una comercializacion mas extensa de su produccién
bioldgica.

Para la evaluacién de este sistema se utiliz6 la cinética reportada por [7]. En esta cinética se condensa la
conversion de varios sustratos a acido lactico usando Lactobacillus bulgaricus como biocatalizador. Los
sustratos incluidos por esta cinética son lactosa, glucosa y galactosa. Para este trabajo se utiliz6 lactosa como
sustrato al considerar el suero de leche como la materia prima para la obtencidn de acido lactico.

Las ecuaciones de balance de una fermentacion por lotes que definen el modelo para el equilibrio liquido-
liquido-reactivo s e describen a continuacion:

Balance de Biomasa

dl:ﬂmax 3 KPI X
dt Ks +S{P+K,

(4. 55)

Balance de sustrato
ds_ _ 1 _ 1dx_ 1 S [KP, ]x
P+Ky (4.56)

a0 Y. Yo dt Y Y™K +S
Balance de producto

dj =rhp = YPX rg = YPX Hmax S(KPIJX
dt K +S|{P+K,, (4.57)
Relacion de equilibrio

P* = klacticacid P

(4.58)

Para este proceso se utilizé metil isobutil cetona como solvente. Este solvente se seleccioné de una lista de
posibles candidatos usando la metodologia desarrollada por [6].
4.1. Analisis del Equilibrio Liquido-Liquido-Reactivo

Con la informacion de las propiedades de cada sustancia involucrada en el proceso de fermentacion del
acido lactico se procedio a generar el equilibrio liquido-liquido-reactivo.
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Figura 4.45. Comportamiento de la fermentacién extractiva en la produccion de acido lactico, masa del
acido lactico en cada fase.

La Figura 4.45, muestra el comportamiento del sistema cuando es sometido a una extracciéon simultanea
con solvente. Se utilizé una relacién del parametro de disefio RV igual a 1.4 para los resultados de la Figura
4.45. Los limites de operacién del parametro de disefio RV para que en el sistema se presente la reaccion y la
separacion de fases simultaneo se ubican entre 0.5 y 8. Los mejores resultados se encontraron para una
relacion de RV igual a 1.4.

Segun los resultados reportados por [7], la fermentacién de 4acido lactico por una fermentacion
convencional se realiza en 7 horas. Para el proceso de fermentacion extractiva al cabo de 3.5 horas el sustrato
se ha agotado en su totalidad. Este punto puede ser observado en la Figura 4.45 que corresponde al maximo
presentado en la curva de la fase orgéanica. Esta disminucion en el tiempo de operacion muestra una vez mas
las ventajas que ofrecen los procesos de fermentacion extractiva sobre las fermentaciones convencionales.

CONCLUSION

Se ha demostrado la eficacia del método corto andlisis del equilibrio liquido-liquido-reactivo para ser
aplicado a procesos de fermentacién extractiva. Todo el enfoque metodol6gico permite determinar claramente
las zonas de operacién donde el fenémeno simultdneo puede ser llevado a cabo. La metodologia expuesta es
clara y fundamentada en la teoria lo que conduce a resultados ajustados al comportamiento del sistema. Se
hizo énfasis en la evaluacion del sistema para la produccién biotecnoldgica de alcohol porque actualmente
esta siendo producido en masa en Colombia como alternativa energética.

No se realizé la evaluacion experimental de la obtencién de acido lactico por extraccion porque las dltimas
publicaciones en el area muestran que la destilacion reactiva se perfila como el proceso simultaneo mas
promisorio para este sistema. De otra parte la evaluacion del sistema por extraccién reactiva mostro un muy
bajo coeficiente de reparto para el solvente seleccionado. Una baja extraccion del metabolito incrementa los
costos operativos necesarios para su purificacion. Los resultados encontrados muestran que el proceso de
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extraccion reactiva utilizando metil isobutil cetona como solvente no son una alternativa de solucion. Para
este sistema es necesario evaluar otros solventes y observar la respuesta del sistema para los solventes
probados. En esta tesis se probaron otros solventes entre los que se incluy6 n-dodecanol, 1-octanol, 2-octanol,
pero los mejores resultados fueron obtenidos con el solvente metil isobutil cetona. Otras alternativas han sido
expuestas en trabajos de otros grupos de investigacion, pero las ventajas del proceso de extraccion reactiva no
son las esperadas.

El esquema de disefio desarrollado en esta tesis fundamentada y validada en la teoria también puede ser

aplicado con éxito a procesos de fermentacidn extractiva. Esto ha sido ampliamente demostrado en la
fermentacion alcohdlica.
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CONCLUSIONES

Se ha demostrado de forma contundente la versatilidad y utilidad de los métodos cortos para el disefio de
procesos quimicos. En el caso especifico de procesos de extraccion reactiva es evidente que la comprension
tedrica del fendmeno permitié elaborar una metodologia clara y validada en la teoria que permita generar y
determinar la viabilidad de aplicar un proceso de extraccion reactiva.

Todo el esquema de disefio se fundamentd en conceptos ampliamente probados en los procesos de
destilacion reactiva. Especialmente la termodinamica topoldgica que fundamenta el andlisis de la estatica
ayudd a comprender de manera clara los fenémenos involucrados en los procesos de extraccién reactiva. Se
extendieron conceptos como la composicidn inicial y la seudo-composicidn que contribuyeron de manera
directa para generar las ideas basicas del método corto basado en el equilibrio liquido-liquido-reactivo. Otro
concepto extendido fue el de trayectoria tentativa que logro definir si el estado estable con maxima
conversion y/o pureza era alcanzable en la practica. Estos conceptos extendidos y el desarrollo del método
corto conducen a verificar la hipdtesis planteada en la propuesta de investigacion. Sin lugar a dudas el método
corto desarrollado es el pilar fundamental para la comprensién preliminar de los procesos de extraccion
reactiva. Antes no era posible dilucidar con poco esfuerzo de calculo si el proceso de extraccidn reactiva era
una alternativa real para el mejoramiento de procesos. Para lograr evaluar las posibles ventajas de un proceso
de extraccién reactiva era necesario incurrir en pruebas netamente experimentales. Con el método corto
desarrollado es posible enfocar la bisqueda de las ventajas del proceso en las zonas en las cuales el fendmeno
reactivo extractivo es posible. Mejor aun responde de manera rapida y contundente si el proceso de extraccion
reactiva no es posible de ser implementado.

La metodologia desarrollada estd fundamentada en modelos de equilibrio que con su desarrollo
termodindmico permite encontrar el posible lugar geométrico del simplex donde se intercepta el equilibrio
quimico y de fases. Se demostrd que a pesar de la simplicidad de los modelos de equilibrio son una
herramienta poderosa para las etapas iniciales de disefio de procesos simultaneos. Esta conclusién no tenia
ninguna duda en procesos de destilacion reactiva, pero en procesos de extraccion reactiva no habia sido
probada.

Otra importante connotacion es la clasificacién de los procesos de extraccidén reactiva en procesos
inducidos y auto-inducidos. Los segundos permitieron desarrollar nueva tecnologia especificamente en la
produccion de biodiesel. Antes de esta clasificacion todas las publicaciones realizadas se enfocaban en
sistemas inducidos donde es necesaria la presencia de un tercer componente denominado solvente. Es una
innovacion de esta tesis doctoral el tratamiento matematico para este tipo de sistemas y se demostré en forma
tedrica y experimental las grandes posibilidades de estos sistemas para la implementacion a nivel industrial.

Por Gltimo es importante resaltar que la metodologia desarrollada cumple con todos los objetivos
planteados en esta tesis doctoral. Es una metodologia innovadora que amplia el espectro de disefio para los
procesos de extraccion reactiva.

117



APORTES AL CONOCIMIENTO

En esta tesis doctoral se generé nuevo conocimiento en el area de los procesos de extraccion reactiva. Se
cred una nueva metodologia basada en la solucion del equilibrio-liquido-liquido-reactivo. Para conseguirlo se
necesito extender algunos conceptos del método corto analisis de la estatica aplicado a procesos de destilacion
reactiva.

Uno de los aportes al conocimiento mas importante de esta tesis fue la definicion del concepto de
trayectoria tentativa basada en la termodindmica del equilibrio liquido-liquido-reactivo. Este concepto
permitio dilucidar de forma contundente si el estado estable con maxima conversion y/o pureza era alcanzable
en la practica. La trayectoria tentativa para procesos de extraccion reactiva es la union necesaria entre la
prediccion del equilibrio-liquido-liquido-reactivo y la realidad del proceso de extraccién reactiva.

Otro aporte de la tesis doctoral fue la elaboracion sistematica de un método corto basado en modelos de
equilibrio para los procesos de extraccion reactiva. Este es un método eficiente que necesita poca informacién
termodinamica inicial para poder ser desarrollado. EI método estd basado en fuertes conceptos tedricos como
la composicion inicial y la seudo-composicion inicial. El primero de estos conceptos se definio como la
composicion de las corrientes de entrada al proceso de extraccion reactiva. El segundo concepto se definio
como la composicion de la mezcla que esta lista para ser separada. Se demostrd que la seudo-composicion
inicial esta gobernada por el avance de reaccidn y que ésta a su vez es funcioén de la composicidn inicial. La
seudo-composicion inicial es el punto de partida para conseguir una separacion de fases en equilibrio
simultaneo con la componente quimica.

Otro aporte conceptual fue la explicacion del fendmeno simultaneo. Primero las sustancias reaccionan
hasta la composicion del equilibrio de reaccion o hasta el avance de reaccidn, para luego ser separadas en
extracto y refinado respectivamente. Esto sucede si y solo si la composicion del avance de reaccion es igual a
la seudo-composicion inicial.

También se definio el parametro de disefio R y Ry que permite delimitar la regién de operacién donde el
fenémeno simultaneo puede realizarse. Este parametro se defini6 extendiendo el pardmetro de disefio P/W de
los procesos de destilacion reactiva. Se comprobd que controlando el pardmetro R es posible manipular el
sistema para que teinda un estado estable con maxima conversion.
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APORTES AL DESARROLLO TECNOLOGICO

Gracias a los conceptos desarrollados en esta tesis doctoral fue posible desarrollar una nueva tecnologia
para la obtencion de biodiesel. El dispositivo desarrollado es un extractor de discos giratorios multietapa,
donde se desarrolla en forma simultinea la reaccién y la separacion de fases. Actualmente este dispositivo
estd en proceso de adquirir la patente. También fue posible con los conceptos desarrollados extractar
informacion basica para el disefio de una planta piloto convencional para la obtencion de biodiesel a partir de
aceite de higuerilla. Esta planta sera utilizada en 2008 por regiones deprimidas del departamento de Caldas.
Este desarrollo tecnoldgico contribuird a mejorar el estilo de vida de éstas comunidades ya que abrira el
espacio a una nueva actividad econdémica.
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RESULTADOS DE LA PASANTIA INTERNACIONAL

Se realizaron dos pasantias internacionales en centros de investigacion relevantes en el tema. La primera de
ellas fue realizada en la republica de México en la ciudad de Querétaro. La pasantia estuvo dirigida por la
Doctora Beatriz Millan del Centro de Fisica Aplicada y Tecnologia Avanzada de la Universidad Auténoma de
México. Se enfocaron los esfuerzos a comprender la teoria SAFT para aplicaciones directas de la prediccion
del equilibrio de fases reactivo. En la primera aproximacién se trabajé con el modelo para predecir el
equilibrio liquido vapor de componentes puros. Luego se plated un proyecto conjunto entre la UNAM vy la
Universidad de Guadalajara para trabajar en el area del modelamiento del equilibrio de fases reactivo
utilizando la ecuacion de estado ZAFT. El proyecto se presentd ante COLCIENCIAS de Colombia y el
CONICET de México. Este proyecto fue aprobado por COLCIENCIAS y se espera un positiva respuesta por
la contraparte mexicana.

La otra pasantia fue realizada en QEEN’S UNIVERSITY en Kingston Canada. Alli se trabajo con el grupo
de investigacién en fermentacion extractiva a cargo del Doctor Andrew Daugulis. Ante este grupo se expuso
la metodologia propuesta en esta tesis doctoral y los resultados fueron de total aceptacién. EI Doctor Daugulis
actualmente estd corroborando los resultados del método con pruebas experimentales para la produccién de
etanol. Se espera que para finales de marzo se tengan los resultados de las pruebas experimentales. Con este
grupo quedo abierta la posibilidad de cooperacion mutua.
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