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1. Introduccion

1.1. Contexto actual de la crisis energética

Los combustibles fésiles, como el petrdleo, el carbdén y el gas natural, se han convertido
en las principales fuentes de energia en la era actual. Sin embargo, se prevé que estas
fuentes se agotaran en los préximos 40 a 50 afios. Los dafios ambientales provocados
por su uso, como el calentamiento global, la lluvia acida y el esmog urbano, han llevado
ala humanidad a buscar nuevas formas de utilizar las energias renovables como la solar,
edlica, biocombustible, etc. que son menos dafiinas para el medio ambiente de forma
sostenible (Saini et al., 2015; Simkin & Dibb, 2011). Aunque su expansion se ha visto
limitada, como puede verse en la Figura 1.1, debido a sus elevados requerimientos
tecnolégicos y elevados costes (Datta et al., 2019; Viesturs & Melece, 2014). La energia
nuclear es objeto de controversias, por lo que en muchos paises esta siendo
reemplazada debido a su peligrosidad. Este hecho, aunado a los riesgos geopoliticos
relacionados con el mercado energético, ha impulsado el desarrollo e investigacion de

nuevas fuentes energéticas (Garcia, 2018; IEA, 2018).

Otras

Biocombustibles

Hidroeléctrica 9%
4%

Nuclear
5%

Figura 1.1. Matriz produccion primaria Mundial en 2019. Adaptado de Olade (2021)
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1.1.1. Mercado energético

El mercado energético es muy susceptible a cambios drasticos interanuales, como lo
destacan las estadisticas de la Agencia Internacional de Energia (IEA), al ser un mercado
muy dependiente de las influencias geopoliticas (IEA, 2019b). Esta variabilidad también
es debida a la gran dependencia del mercado energético, tanto los mercados bursatiles
como las de las politicas estatales y regionales (Garcia, 2019). Dado que el petréleo y
gas natural son materiales no renovables obtenidos por extraccion, son pocos los paises

con participacién representativa (Figura 1.2) (IEA, 2018).

Figura 1.2. Produccidén energética por continente en 2019. Adaptado de Olade (2021).

A esta concentracién de paises representativos en el mercado energético, se debe
agregar la limitada variedad de fuentes, las mismas que han permanecido casi
invariantes en las ultimas décadas (Tabla 1.1). Solo en los afios recientes han crecido
ligeramente las producciones energéticas alternativas, como la energia edlica o solar
(Ho0k & Tang, 2013). A pesar de los avances tecnolégicos y mejoras en la eficiencia, los
combustibles fosiles siguen dominando mas del 80 % del mercado y esta situacién se

puede atribuir a la facilidad de transporte, produccién y utilizacion (IEA, 2019b).
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Tabla 1.1. Comparativa porcentual de la produccion energética entre los afios 1976 -

2019. Adaptado de Olade (2021).

Fuente energética 1976 2019
Carbdn 24.7 26.8
Petrdleo 46.2 30.9

Gas natural 16.1 23.2
Nuclear 0.9 5.0
Hidroeléctrica 1.8 2.5
Biocombustibles 10.2 9.4
Otras 0.1 2.2

El consumo energético ha crecido de manera notable en las ultimas décadas, impulsado
por el aumento poblacional y nuevos requerimientos energéticos producto del avance
tecnoldgico en dreas como el transporte y productos electrénicos. Este crecimiento no
se produjo de manera homogénea, siendo los paises desarrollados donde se produjo el
mayor incremento. En particular, se acentud en la region del Asia-Pacifico gracias al
auge de las economias de China, India, Vietnam, Corea del Sur y Japén (Mofijur et al.,

2015), como puede apreciarse en la Figura 1.3.

&00

a00

200 +

]

1971 1975 1980 1985 1990 19% 2000 2005 2010 2015 2019
OECD B Medio Oriente

B Europa no OECD China
I Asia no OECD B América no OCED
W Africa Tanqueros

Figura 1.3. Consumo energético por regién desde 1971 al 2019. Adaptado de Olade
(2021).
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La produccion eléctrica en la region latinoamericana, por su parte, se encuentra
dominada por la produccion hidroeléctrica y termoeléctrica, con un porcentaje mayor
al 85 % del mercado (Figura 1.4). Esto, junto con marcadas variaciones de produccion

interanual, son explicables por la situacién geopolitica (Garcia, 2018; IEA, 2018).

Geotérmica
- ; Térmica renovable 1%
Hidroelectrica ° Nuclear

46% 5% 2%

Térmica no
renovable
36%

Edlica
7%

Figura 1.4. Produccion energética en Latinoamérica (Olade, 2021).

1.1.2. Mercado energético en Ecuador

Dada la limitada produccion de Ecuador comparada con los paises de la region, este
representa una parte muy pequefia del mercado energético latinoamericano, siendo su
mercado principalmente representado por la explotacién petrolifera e hidroeléctrica
(Figura 1.5) (ESIN, 2014; IEA, 2018; Olade, 2021). Por su parte, el mercado de
generacion eléctrica estd dominado por la produccién hidroeléctrica (Figura 1.6). Al ser
un pais pobremente industrializado, sus necesidades energéticas provienen
principalmente del transporte (Figura 1.7). Por otro lado, en lo que respecta al
aprovechamiento de la biomasa, el uso de lefia ha disminuido de manera constante en
afios recientes, mientras que la produccion de etanol carburante ha disminuido a partir
del aflo 2018, producto del ya mencionado cambio de politicas publicas, combinado

con los estragos de la pandemia del COVID-19 (Figura 1.8) (Olade, 2021).
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Figura 1.5. Consumo energético en Ecuador entre 2000 y 2020 (Olade, 2021).
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Figura 1.6. Produccion eléctrica por fuente en Ecuador 2000-2020 (Olade, 2021).
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O.T. Petroleo (70%) i 0.T. Derivados de petroleo (79% Consumo final (77% Transporte (49%)

=

Industrial (18%)

Residencial (16%) @
arvicios, publico (7%)
g, pesca y mineria (1%)

Cansumo ﬁnal anctruccion y otros (8%)

mo no energético (1%) ®

Figura 1.7. Balance energético del Ecuador durante el afio 2020 (Olade, 2021).
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Produccion de biomasa y biocombustibles
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Figura 1.8. Produccién de biomasa y biocombustibles en Ecuador (Olade, 2021).

Como puede intuirse a partir de los datos presentados en la Figura 1.8, la biomasa
aun puede considerarse una fuente energética atractiva, al ser el Ecuador un pais
mayoritariamente agricola, se considerd analizar una agroindustria como es la
cacaotera. El cultivo del arbol de cacao a gran escala se haimplementado en varios
paises tropicales a lo largo del mundo, siendo sus semillas la materia prima
principal parala manufactura del chocolate, industria que mueve miles de millones
de dodlares anualmente (Kadow et al., 2015). La explotacién de semillas de cacao
genera abundantes residuos (entre cascaras y mucilago), biomasa residual que en
Ecuador no ha sido valorada como recurso energético, siendo considerados
desechos, que al ser dejados a la intemperie pueden constituirse focos de
propagacion de plagas y enfermedades que generan pérdidas en el sector
cacaotero de alrededor del 4 % de su produccién (ESIN, 2014). El aprovechamiento
de estos desechos es una alternativa que contribuye econdmica vy
ambientalmente; también aporta en el cambio de la matriz energética vy
productiva que impulsa el Estado ecuatoriano, asi como en el Plan Nacional del

Buen Vivir (CNP, 2017).
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1.2. Biocombustibles

El término biocombustible o agrocombustible, se aplica a combustibles liquidos o
gaseosos para el sector del transporte que se producen principalmente a partir de
biomasa. Se puede producir una variedad de combustibles a partir de los recursos
de biomasa, incluidos los combustibles liquidos, como el etanol, el metanol, el
biodiésel, el diésel o gasolina Fischer-Tropsch y los combustibles gaseosos, como
el hidréogeno y el metano (Demirbas, 2008). Aunque los mdas empleados son el

bioetanol y el biodiésel (Martinez & Montoya, 2013; Pulyaeva et al., 2020).

Un biocombustible puede funcionar tanto como un combustible o como un
aditivo. Un ejemplo lo constituye la estrategia de mezclar el combustible con
etanol (Shahi & Khajeh Mehrizi, 2021). Por lo que son considerados como una
alternativa productiva para paises en desarrollo, como es el caso de Ecuador. Estas
incluyen razones de seguridad energética, preocupaciones ambientales, ahorro de
divisas y problemas socioecondmicos relacionados con el sector rural (Demirbas,

2008).

La biomasa lignoceluldsica es una de las fuentes de energia alternativa mas
adecuadas para hacer frente a los retos de la seguridad energética (Tayyab et al,,
2018). La celulosa y la hemicelulosa se pueden procesar quimica vy
enzimaticamente para producir glucosa y xilosa (Zamora et al.,, 2014). Sin
embargo, el pretratamiento de la biomasa lignoceluldsica a menudo libera una
variedad de compuestos inhibidores de la fermentacién. Estos se pueden clasificar
en: acidos débiles (acido acético, acido férmico y acido levulinico), derivados de
furano (furfural y 5-hidroximetilfurfural) y compuestos fendlicos (dcido cumarico,

siringaldehido y vainillina) (J. S. Lee et al., 2013).

La sacarosa y fructosa se pueden incorporar mediante rutas metabdlicas
convergentes a la fermentacion para sintetizar etanol. Sin importar la materia
prima, el etanol se debe someter a un proceso de refinacion para usarse como

biocombustible (ver Figura 1.9) (Zamora et al., 2014).
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La eficiencia de la produccion de etanol estd restringida principalmente por la
materia prima escogida, aunque puede mejorarse sustancialmente, manipulando
factores como temperatura, concentracion o la cepa de levadura a utilizarse. Si
bien es cierto, tedricamente es posible emplear cualquier tipo de biomasa vegetal,
rango que va desde alimentos ricos en azucares simples hasta desechos agricolas
ricos en celulosa, no todos pueden considerarse econdmicamente viables. Lo cual
permite clasificar en varios tipos, llamados generaciones, dependiendo del tipo de

azucar mas abundante (Ramos et al., 2016). Siendo los dos principales:

a. Primera generacién: estan directamente relacionados con una biomasa
generalmente comestible. Se producen a partir de aceites o azUcares
comestibles vegetales (maiz, cafia de azlcar, girasol o soja). Si tiene alto
contenido de azucares, se opta por convertirlos en alcoholes por
fermentacion. Si se parte de plantas ricas en grasas o aceites, se recurre a
una transesterificacion para generar ésteres grasos (R. A. Lee & Lavoie,
2013).

b. Segunda generacién: Se obtienen de materias primas no aprovechables
para alimentacién humana, como residuos forestales y agricolas con un
elevado contenido de celulosa y lignina. También pueden considerarse
como materia prima residuos alimenticios, como el aceite reciclado de
cocina, pues estos ya no tienen un uso alimentario. Hay varias formas de
producirlos, de las cuales la via bioquimica y la termoquimica son las mas
conocidas. La primera emplea microorganismos para reducir a azucares
simples las moléculas de celulosa. La forma termoquimica utiliza alta
presion y temperatura para pasar de una amplia variedad de tipos de

biomasa a combustibles (R. A. Lee & Lavoie, 2013).



Introduccion

Energia solar

Fotosintesis

Paredes celulares

vegetales _ Plantas ﬁ.]ugos frutales
(hojas. tallos. cascaras) ‘

Tubérculos Juao de cafia

Semillas
Hemicelulosa l 1

/ Celulosa Sacarificacien | Almidon Sacarosa @chtosa
_g enzimatica
£ |

3 Metabolismo de

o Celulosa €
c G Iuosa carbohidratos
E Glicdlisis y o
= Fermentacion | B

© o

o . o
oﬂg Xilosa | l :E:E Presente en

Ty S. cerevisae y Pichia

Ruta de Xilulosa

Etanol :> Presente en
Pichia

Refinacion

Biocombustible comercial

Figura 1.9. Materias primas, rutas metabdlicas y procesos para la produccion de

bioetanol. Adaptado de Zamora et al. (2014).
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Actualmente, la principal materia prima para la produccion de etanol es la cafia de
azucar, en forma de jugo de cafia o como melazas, seguida por el maiz (Naik et al.,
2010; Saura et al., 2009). Es posible obtener cerca de 70 L de etanol/ton de cafia,
y si se emplean melazas, se obtienen alrededor de 250 L de etanol y unos 100 kg
de azucar. En lo concerniente al rendimiento de produccioén, se ha estimado un
rendimiento de 219 litros de etanol a partir de 1 tonelada de melazas con un
contenido de azUcares de 46 %, le sigue el maiz con una produccion de 442 L/ton
(Saura et al., 2009). La predileccion por el uso de la cafia de azUcar como materia
prima, se justifica por requerir una cantidad inferior de energia, maquinaria y
mano de obra para su recoleccién y tratamiento previo para la fermentacion vy el
no requerimiento de digestién enzimatica para volverlo hidrolizable, como sucede

con el maiz o fuentes lignoceluldsicas como residuos madereros o agricolas.

En Ecuador, el desarrollo de biocombustibles fue promovido por el Plan Nacional
del Buen Vivir (CNP, 2017), en particular promoviendo la produccion de etanol. En
concordancia con lo sefialado en el Decreto Ejecutivo No. 1303, el que detalla que
el Cédigo Orgdnico de la Produccidon, Comercio e Inversiones, busca fomentar la
produccion nacional, comercio y consumo sustentable de bienes y servicios con
responsabilidad social y ambiental, asi como su comercializacion y uso de

tecnologias ambientalmente limpias y de energias alternativas (Erique, 2017).
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1.2.1. Bioetanol

El bioetanol (o etanol de origen organico) es obtenido mediante un proceso similar
a la preparacién de la cerveza, donde azucares son fermentados y convertidos en
etanol, el cual es destilado y purificado. Este combustible es utilizado para
incrementar el octanaje y mejorar la calidad de las emisiones de la gasolina, al

convertirla en un combustible oxigenado (Gupta & Verma, 2015).

El empleo de otras sustancias como reemplazo o aditivo a los combustibles fosiles
no es una idea moderna, estando presente ya varias décadas en el mercado
(Amorim et al., 2011). En particular, el uso del etanol como aditivo proviene de
finales del siglo XIX, dado que su densidad energética es 30 J/kg y genera 1.91 kg
de CO,/kg de etanol (Almas, 2014). La eficiencia de la produccion de etanol ha
aumentado constantemente, pero solo los créditos fiscales hacen que el etanol
combustible sea comercialmente viable porque los precios del petrdleo son,
comparablemente, bajos. La motivacion original para la produccién de etanol
combustible fue volverse mas independiente de las importaciones de petrdleo;

ahora, el énfasis esta en su uso como aditivo de la gasolina (Wheals, 1999).

La produccién y posterior uso del etanol como agente carburante es objeto de
polémica, ya que, para unos, se perfila como un recurso energético
potencialmente sostenible que puede ofrecer ventajas medioambientales y
econdmicas a largo plazo en contraposicidon a los combustibles fésiles; mientras
que, para otros, es el responsable de grandes deforestaciones y del aumento del
precio de los alimentos, al suplantar selvas y terrenos agricolas para su produccion
(Giampietro & Mayumi, 2009). Actualmente, los principales desafios cientificos
son el desarrollo de nuevas tecnologias para la produccion de bioetanol a partir de
materias primas de primera y segunda generacién que presenten balances
energéticos positivos y cumplan adecuadamente los criterios de sostenibilidad

ambiental (Amorim et al., 2011).



Produccidon de etanol anhidro a partir de la fermentacion de
residuos de cacao para uso como biocombustible |JorgeDelgado

La materia prima para la produccion de bioetanol puede clasificarse en:

e Alto contenido de sacarosa: Azucar, remolacha, sorgo dulce o melaza.
e Alto contenido de almiddn: Maiz, papa o mandioca.

e Alto contenido de celulosa: Madera o residuos agricolas.

Dada la gran variedad de materias primas que pueden ser considerados para este
fin, es necesario establecer su viabilidad y seleccionar el proceso con la mejor
relacion rendimiento/costo. Los criterios que pueden ser usados para esta

seleccion, segun Humbird et al. (2011), son:

¢ Disponibilidad en el ambito local y garantia de accesibilidad durante un
periodo de tiempo suficientemente largo, o que pueda ser almacenada
durante un periodo razonable de tiempo.

e No requerir pretratamientos costosos, que podrian encarecer el
procesamiento, volviéndolo econdmicamente inviable.

e Disposicion de cantidades apreciables y no poseer aplicaciones o usos
competidores con el proceso a implementarse.

e Existencia de programas de incentivo gubernamentales que prioricen el uso

de biocombustibles o subsidios en su produccion.

1.2.2. Gasolina Ecopais

En Ecuador, el principal exponente de los biocombustibles es una variante de la
gasolina denominada Ecopais, la cual es una mezcla de etanol para combustibles
o etanol carburante. Los requerimientos del etanol carburante se detallan en la
Tabla 1.2, mismos que debe cumplir el producto obtenido en esta investigacion.
Su produccion empezd en el afio 2010, implementandose en la totalidad del pais
para el afio 2016. El gobierno esperaba reemplazar a la gasolina extra (gasolina de
bajo octanaje) para el afio 2017, estimando que se necesitaria destinar la
explotacion de 30 000 hectareas de cafia de azlcar para este objetivo. Este plan

buscaba reducir la contaminacion por emisiones en el equivalente a 80 000
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vehiculos (Petroecuador, 2018). Actualmente, se distribuye en las provincias de
Guayas, Santa Elena, Los Rios, El Oro, Manabi, Esmeraldas, Loja, Zamora Chinchipe

y Azuay (Petroecuador, 2020).

Tras el cambio de gobierno y de sus prioridades frente a la produccion energética,
en el afilo 2017, ya no se considera la eliminacion de la gasolina extra como una
meta productiva nacional (CNP, 2017). A esto hay que agregar, que debido a la
imposicion de nuevos aranceles y eliminacion de subsidios a las gasolinas a partir
del afio 2018 (Petroecuador, 2018), se propicid el aumento del consumo de la
gasolina extra frente a otros combustibles. La evolucion de la venta anual de los

dos productos se puede visualizar en la Figura 1.10.
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Figura 1.10. Comparacion en venta anual en Ecuador en millones de barriles de

combustible. Adaptado de Petroecuador (2020).
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Tabla 1.2. Requisitos para el etanol usado para fabricar gasolina Ecopais.

Adaptado de Petroecuador (2018).

Requisitos Unidad Minimo Madximo
Contenido de etanol % en masa 99.6
Acidez total (como acido acético) mg/100 mL 3.0
Conductividad eléctrica uS/m 500

Densidad a 20 °C kg/m?3 791.5

Contenido de cloruros mg/L 32
Contenido de agua % en masa 0.3
Contenido de cobre mg/kg 0.1
Residuo por evaporacion mg/100 mL - 5.0

Se considera que el uso de este combustible tiene multiples ventajas, destacando
la reduccion de las emisiones de CO, y la disminucidn de la salida de divisas porque
se importa menor cantidad de naftas de alto octano (NAO). Ademas, beneficia al
sector caficultor y a los productores de etanol, ya que promueve el desarrollo

agroindustrial y aumenta el empleo rural (Petroecuador, 2020).

El presente trabajo de investigacion trata de responder a esta problematica, al
considerar una fuente secundaria de biomasa, como los desechos de la
agroindustria y en particular la cacaotera. Este esfuerzo se justifica no solo en la
necesidad econdmica de sustituir el consumo de derivados del petréleo, sino que
el uso de etanol como aditivo de la gasolina (gasolina Ecopais en Ecuador) presenta

las siguientes ventajas:

e Reduccién de emisiones de NOx, CO e hidrocarburos ligeros.

e Aumento del octanaje de las gasolinas.

e Creacion de nuevos mercados para productos agricolas.

e Aporte a la economia circular al utilizar materia prima actualmente

desechada.
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Aunqgue se estima que la produccién de bioetanol a partir de “tecnologias de
primera generacion” aumentara a mas de 100 mil millones de litros para 2022
(Saini et al., 2015), estas materias primas compiten con los alimentos, son
insuficientes para satisfacer la creciente demanda de combustibles, y tienen un
impacto negativo en la biodiversidad e incluso pueden conducir a la deforestacion.
El impacto acumulativo de estas preocupaciones ha aumentado los intereses en el
desarrollo de “etanol de segunda generacion” a partir de materiales
lignoceluldsicos no alimentarios como residuos agricolas, madera, papel y residuos
solidos urbanos, que constituyen el componente organico renovable mas

abundante en la biosfera (Saini et al., 2015).

1.2.3. Ventajas de la produccion de bioetanol

Se puede afirmar que los biocombustibles en general presentan las siguientes
ventajas: a) pueden obtenerse de fuentes comunes de biomasa, b) no suponen
una liberacion neta de carbono a la atmadsfera, al formar parte de ciclo de didxido
de carbono, c) tienen un considerable potencial ecoldgico al sustituir a los
combustibles de origen fosil, d) suponen un beneficio para la economia y los
consumidoresy e) son biodegradables y contribuyen a la sostenibilidad (Demirbas,

2008; Khongsay et al., 2012).

Si bien es cierto que no es posible establecer una lista Unica de ventajas, aplicable
a todas las situaciones, ambientes y lugares, si se puede afirmar que la produccién
de bioetanol a partir de los desechos de la agroindustria tiene las siguientes

ventajas en el caso de Ecuador:

e El proceso de produccién de etanol a partir de azucares (fermentacion),
es conocido desde la antigliedad, estudiado y modelado, lo que garantiza
que exista mucho material investigativo y datos técnicos, incluida la
fermentacion del mucilago de cacao (Anvoh et al., 2009; Romero Cortes

et al., 2018).
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e La purificacién de etanol (destilacion, rectificacion y desecacion) se utiliza
ampliamente en el mundo, en especial por la produccién de bebidas
alcoholicas, lo cual asegura el acceso a la tecnologia necesaria.

e En Ecuador existe gran variedad de cultivos, debido a la orografia del pais,
que le otorga una amplia diversidad de climas, y por ende biomasa
susceptible de ser considerada apta para la produccién (ESIN, 2014).

e Existe interés gubernamental por la investigacion, desarrollo e
implementacion de tecnologias alternativas y mas amigables con el medio
ambiente (CNP, 2017).

e La agroindustria genera gran cantidad de desechos, mismo que en su
mayoria no estan siendo utilizados para otros fines (ESIN, 2014), vy
muchos, como los de la industria cacaotera, son toxicos (por su alto
contenido de neurotoxinas como la teobromina y su propension a la
formacién de micotoxinas peligrosas), lo que promueve la investigacion

de nuevos métodos para su eliminacién o aprovechamiento.

1.2.4. Desventajas del uso de bioetanol

Complementando al apartado anterior, es necesario recalcar que el uso,
fabricacion e investigacion de biocombustibles poseen considerables desventajas
que les han impedido ser competitivos contra los combustibles fosiles. Entre estas

desventajas se pueden recalcar:

e Los costes de produccion pueden hacerla poco atractiva, en comparacion
con el refino de petrdleo al requerir una mayor cantidad de tiempo,
material y energia (Cury et al., 2017).

e El peligro de la sustitucion de cultivos agricolas alimentarios por cultivos
destinados a la produccion de combustibles.

¢ Necesidad de modificaciones mas o menos complejas en los motores de
combustion interna.

e Surgimiento de los vehiculos eléctricos.
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e Dificultades para recolectar y almacenar la materia prima (por su facilidad
de contaminacion por microorganismos aerobios) y el almacenamiento del
etanol producido al ser este altamente corrosivo y propenso a absorber
humedad ambiental.

e Efectos medioambientales consecuencia del empleo de agroquimicos.

De lo anterior, puede concluirse que la produccién de bioetanol combustible
puede parecer menos atractiva, que otras formas de generacion energética como
la produccion de hidrégeno (IEA, 2019a). Asi que el presente estudio debe verse,
no solo como una busqueda de produccion sostenible de etanol para combustible,
mas bien como la busqueda de una aplicaciéon a los residuos de la industria
cacaotera, mismos que actualmente estan siendo desperdiciados. Los residuos
agricolas generados como desechos durante o después del procesamiento de
cultivos agricolas son uno de los recursos de biomasa lignoceluldsica y renovable

disponibles en grandes cantidades para la produccion (Saini et al., 2015).
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1.2.5. Uso de desechos agroindustriales para

produccion de biocombustibles

El uso de biocombustibles presenta diversos retos, lo que ha impedido que su uso

se generalice. Los dos principales son sus costes productivos y la materia prima

necesaria para su fabricacion. Una de las vias que se baraja, para tratar con estas

problematicas, es el empleo de material de desecho de la agroindustria, que

carece de otros empleos (Cury et al., 2017). Por su parte, los residuos de la

industria cacaotera se caracterizan por:

Pueden ser ricos en lignocelulosa de dificil fermentacion o procesamiento.
Su recoleccién no siempre puede ser automatizada, debido a que las
mazorcas! crecen directamente del tronco del arbol.

Muchos de los residuos son utilizados como material de compostaje.

Pueden contener sustancias téxicas que inhiban los procesos biolégicos.

Todas estas problematicas requieren ser analizadas a lo largo de este trabajo de

investigacion, tomando en cuenta la realidad del pais y la regién objetivo. A

continuacion, se describird brevemente estas consideraciones:

Los desechos de la industria cacaotera son variados y en general de dificil
tratamiento. Su uso es muy limitado, incluso para ser considerados para el
compostaje, dada su toxicidad derivada de la presencia de teobromina y
otros toxicos en las cascaras (Elika, 2009), por lo cual se eligié un residuo no
téxico como el mucilago (Romero Cortes et al., 2018).

El mucilago como tal debe ser recolectado in situ, al momento de la retirada
de las semillas, requiriendo de la implementacién de estaciones de
almacenamiento y refrigeracién para evitar su fermentacién temprana

(Romero Cortes et al., 2018).

LEl fruto del cacao es una baya denominada maraca o mazorca, que tiene forma de calabacin alargado, se

vuelve roja o amarillo purpureo y pesa aproximadamente 450 g cuando madura (ANECACAQ, 2016).
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e Dada la naturaleza de la industria del cacao en Ecuador, no existe un uso
para el mucilago. En la actualidad es descartado inmediatamente dado que

se fermenta rapidamente (Vallejo et al., 2010).

1.2.6. Produccién industrial de etanol a partir de

residuos

Debido al rapido crecimiento de la poblacién y la industrializacion, la demanda
mundial de etanol aumenta continuamente. Los cultivos convencionales como el
maiz y la cafla de azucar no pueden satisfacer la demanda mundial de produccion
de bioetanol debido a su valor principal de alimentos y piensos (Nuanpeng et al.,
2011). Por tanto, las sustancias lignoceluldsicas como los desechos agricolas son
materias primas atractivas para la produccion de bioetanol. El etanol obtenido de
residuos agricolas podria ser una tecnologia prometedora, aunque el proceso
tiene varios desafios y limitaciones, como el transporte y manipulacion de
biomasa, y métodos de pretratamiento eficientes (Saini et al., 2015; Sarkar et al.,

2012).

Como se aprecia en los resultados experimentales de la Tabla 1.3, los cultivos mas
prometedores, con base en el rendimiento por hectarea de cultivo, para
convertirse en materia prima para la industria del bioetanol, son la cafia de azucar
y la papa, pero en el caso del primer cultivo esta limitado a condiciones
climatoldgicas especificas. Mientras que la explotacion de la papa podria afectar a
la seguridad alimentaria de una region, lo que obliga a buscar fuentes alternativas
de materias primas menos eficientes, pero que protejan la seguridad alimentaria,
como pueden ser los residuos de la industria cacaotera (Romero Cortes et al.,,

2018; Vallejo et al., 2010).

En cualquier proceso de produccion industrial, existen distintas configuraciones,
especificaciones, modelos y disefios industriales que pueden ser total o

parcialmente aplicables a la generacién de alcohol a partir de los diversos residuos
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del cacao. El comparar estas diferentes alternativas va mas alla del alcance de esta
investigacidn, pero si se analizaran decisiones de disefio a escala de laboratorio y
experimentacion. Por tanto, para complementar este capitulo introductorio se
describiran también, a grandes rasgos, las etapas de produccion y otros aspectos

econdmicos, técnicos y metodoldgicos relevantes para este objetivo.

Tabla 1.3. Rendimiento potencial de bioetanol por hectarea cultivada y de

diversas materias primas. Adaptado de Zamora et al. (2014)

Produccién Rendimiento del Rendimiento
Materia prima [g etanol/100 mL o 100 cultivo potencial
g de materia prima] [Tm ha=/LTm™] [kg de etanol/ha]
Jugo de uva 7.0 11.8 /800 660
Jugo de manzana 6.3 9.2/700 405
Jugo de pifia 3.2 42 /480 645
Jugo de cafia 7.0 76 /580 3085
Almidon de papa 8.8 27 2376
Almiddn de camote 8.6 21 1806
Hojas de cafia 1.1 17 187

Estos valores fueron obtenidos en condiciones de laboratorio; a escala industrial, es previsible que los volares en

general serdn menores.

El fruto del cacao tiene mas de 300 compuestos con cierto grado de toxicidad
como: ésteres, hidrocarbolactonas, monocarbonilos, piroles y en particular la
teobromina (Kalvatchev et al., 1998). La teobromina es un alcaloide de la familia
de las metilxantinas, familia que incluye a la cafeina; a altas dosis, se observan en
humanos, nauseas y anorexia, durante exposiciones prolongadas se presentan
sudoraciones, temblores y severos dolores de cabeza. La teobromina se presenta
en altas concentraciones en la cascara, por lo que no se usa como alimento de

ganado o para compost (Elika, 2009).



Introduccidn

En el mucilago la teobromina no esta presente, por lo que incluso puede ser
consumido como alimento, o servir como materia prima sin riesgos de
envenenamiento, siendo esta una de las razones para ser escogido para esta
investigacion, dadas las dificultades de los otros desechos y la inexistencia de

estudios relacionados con su fermentacion alcohdlica (Romero Cortes et al., 2018).

El proceso puede describirse brevemente (Figura 1.11) mediante una secuencia

de 6 etapas, tanto a escala de laboratorio, como a escala industrial:

e Recoleccidn de la materia prima: el mucilago se extrae directamente de las
mazorcas de cacao. Su recoleccion consiste en un proceso manual, igual
gue su posterior tratamiento, siendo utilizados machetes y costales para su
cosecha (Ardhana & Fleet, 2003), por lo que la eficiencia de este proceso
dependera en gran medida del nivel de tecnificacidon disponible, teniendo
como premisa que, a mayor tecnificacion menor producto desperdiciado.
Los residuos lignoceluldsicos, por lo general, son usados como abono,
alimento para el ganado (en el caso del cacao no es recomendable por la
presencia de teobromina) o como combustible sdlido, opciones que no
seran consideradas en la presente investigacion.

e Limpieza y almacenamiento: el mucilago es muy susceptible a la
contaminacién microbiana o por levaduras nativas, requiriendo ciertos
niveles de higiene, tecnificacion y refrigeracion minimos para garantizar
que el producto sea apropiado para las siguientes etapas.

® Pretratamiento: los procesos que involucra esta etapa se disefian de
manera especifica para la materia prima, que pueden involucrar
pasteurizacion, filtracion, etc. Para el presente trabajo, el pretratamiento
va en el orden de eliminacién de posibles contaminaciones microbianas.

® Fermentacién: es la etapa limitante desde el punto de vista del rendimiento,
dado que sobre ella se articulan las demas etapas. Tiene como limite el
rendimiento estequiométrico de la conversion de un azucar a etanol,

perdiéndose lo demds, como diéxido de carbono (responsable de
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generacion de espumas que pueden afectar al proceso), calor (por lo que
debe haber una refrigeracién constante) y los compuestos organicos
volatiles o VOC (entre los que se incluye el propio etanol). Desde el punto
de vista estrictamente ecoldgico, es la etapa que genera mas
contaminacion debido a los gases emitidos y residuos no fermentables.

e Destilacion: es la etapa donde se consumird la mayor cantidad de energia
dado que las torres de destilacién utilizan vapor vivo y no combustiéon
directa, existiendo en el mercado diferentes arreglos y modelos de platosy
valvulas. Las principales pérdidas caldricas se producen a través del
aislamiento de la torre y vapores con alto contenido alcohdlico que pueden
filtrarse.

e Desecacion: el etanol forma un azedtropo con el agua (95.6 % en volumen
de etanol), por lo que la destilacién simple no puede alcanzar la pureza
requerida. Para la eliminacién de los ultimos remanentes de agua (en
general cantidades menores del 5 %), existen diversos procesos o equipos
disponibles; cada uno con sus propias caracteristicas y desafios
tecnoldgicos, ya que puede incluir el uso de sustancias que rompan el

azeodtropo como el ciclohexano, o zeolitas si se requiere absorcion.
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Figura 1.11. Disefio basico (diagrama de bloques) del proceso de obtencién de etanol anhidro.
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A partir del resumen esquematico de las diferentes etapas del proceso (Figura 1.11), es
posible destacar dos principales problematicas a la hora de una posible implementacion

de un procesamiento industrial, a mas del que seria la instalacion de procesado, serian:

a. Tecnificacion del campo: la produccién agricola en Ecuador es en su mayoria de
subsistencia, pobremente tecnificado y consistente en pequefios monocultivos.
En estas condiciones es muy dificil plantear compras de equipo y maquinaria si
no existe un incentivo econémico que sustente la inversién, en particular en lo
qgue se refiere al almacenamiento y manipulacion del mucilago, por requerir
refrigeracion y un alto nivel de asepsia, por lo que este debe ser realizado de
manera centralizada (Ardhana & Fleet, 2003).

b. Consumo energético: el proceso de purificacidon requiere grandes cantidades de
energia, en particular la destilacion, por lo que puede llegarse a un nivel donde
el rendimiento energético sea negativo, si no se asegura un flujo de materia
prima lo suficientemente grande.

c. Accesibilidad a la materia prima: la cosecha del cacao es principalmente por
temporada, por lo que no se puede considerar la existencia de un acceso regular
a las plantaciones y coordinacién con los productores para la recolecciéon del

mucilago mediante una compra directa al agricultor.
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1.2.7. Industria del cacao

El arbol Theobroma cacao L. es una especie de la familia Malvaceae, nativa de América
Central y del Sur, especificamente la cuenca del Amazonas (Vasquez et al.,, 2019).
Solamente las semillas fermentadas y secas son comercializables, mismas que
corresponden al 10 % del peso fresco de la fruta. El resto de la fruta, es decir, su
mucilago, cascarilla de la semilla y cascara de la fruta, es desechada (Figura 1.12)

(Kalvatchev et al., 1998).

Figura 1.12. Estructura del Cacao (cotiledones y cascara). Adaptado de De La Cruz et
al. (2009).
El arbol del cacao para su adecuado crecimiento necesita un clima humedo subtropical,
es decir, con temperaturas promedio entre los 20 °C y los 30 °C y una precipitacion
anual de 1 500—-2 000 mm. Es un arbol de tierras bajas y su cultivo a mas de 900 metros
del nivel del mar dificiimente tiene éxito. Deben estar a la sombra, por lo cual
normalmente se encuentran bajo arboles mas grandes, palmeras o plataneras. Ademas,
necesita suelo rico en nitrégenoy en potasio. La recoleccién del cacao se hace dos veces
al afio, aunque la segunda suele ser menos abundante (ESIN, 2014). Por estas razones

las zonas donde su cultivo es viable son limitadas (Figura 1.13).
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Figura 1.13. Produccién de granos de cacao y generacion de biomasa residual.
Adaptado de Vasquez et al. (2019).
El cacao requiere un clima humedo subtropical y suelo fértil (Agrocalidad, 2012), lo que
conlleva que el espacio territorial apto para su cultivo sea limitado a algunas regiones
centrales de la regidon costanera (Tabla 1.4) y zonas de la region 6 donde se realizé el

estudio (Tabla 1.5y Anexo A) y al uso de solo determinados clones?:

» Cacao Nacional EET-559 altamente productivo, calidad fino o de aroma.
» (CCN-51 altamente productivo.

» Variedad Super Cacao altamente productivo.

2 Clones de cacao: son grupos de plantas reproducidas vegetativamente originadas de un solo &drbol de

rendimiento sobresaliente. Todos los individuos presentan condiciones similares en la apariencia fisica.
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Tabla 1.4. Produccidn cacaotera en Ecuador en el afio 2016. Adaptado de CFN (2018)

Provincia Area Cosechada Produccion Rendimiento Porcentaje
[ha] [Tm] [Tm/ha] [%]
Guayas 89 607 49 233 0.5 28
Manabi 94 904 22 309 0.2 13
Los Rios 96 200 41187 0.4 23
Esmeraldas 61824 18 083 0.3 10
Otras 111722 46 739 0.4 26
Total 454 257 177 551 - 100

Tabla 1.5. Produccidn cacaotera en la zona 6 en el afio 2016. Adaptado de CFN (2018).

Superficie Produccion Densidad de Residuos
Provincia Canton P 2 absoluta produccion "
[km?] - - [Tm/afio]
[Tm/afio] [Tm/km?/afio]
Cafiar Cafiar 1798.51 1473.72 0.82 18 246.39
La Troncal 318.89 1511.40 4,74 18 712.92
Azuay Pucara 585.09 374.67 0.64 4 638.89

Desde el punto de vista comercial, puede considerarse que existen dos tipos de cacao:

a. Cacao corriente que se destina a la produccién de manteca y cacao en polvo.

b. Cacao fino o de aroma, utilizado en la elaboracion de chocolates especiales.

El cultivo en Ecuador ha crecido en los ultimos afios motivado por el aumento de precio

en el comercio internacional y la disminucion de la produccion internacional, aunque

en aflos recientes el costo por tonelada ha disminuido de alrededor de mil ddlares la

tonelada a inicios de 2015 a cerca de 700 en 2017 (CFN, 2018) (Tabla 1.6).

Tabla 1.6. Exportaciones Nacionales por Afio (2014-2017). Adaptado de CFN (2018).

Aino Millones de toneladas Millones de ddlares
2014 223.34 710.15

2015 257.70 812.38

2016 253.02 750.03

2017 307.49 688.98

Total 1240.86 3487.38
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1.3.  Produccion de etanol a partir de mucilago de

CaCao

El mucilago de cacao es la pulpa de sabor dulce y acido que recubre los granos del fruto,
su funcién es proveer las condiciones adecuadas para el proceso de fermentacion y

para la formacién de sustancias precursoras del sabor y aroma (Figura 1.14).

Figura 1.14. Disolucién de mucilago de cacao. Adaptado de De la Cruz (2012).

Es una sustancia viscosa que se coagula en presencia de etanol o una solucién acuosa
de goma o dextrina (Vallejo et al.,, 2010). Estd compuesto principalmente de
polisacaridos celuldsicos, gomas y pectinas (Tabla 1.7). Presenta un pH acido debido a
la presencia de 4acido citrico, lo cual es un medio adecuado para las levaduras (Jiménez

y Bonilla, 2012).



(2016).
Pardametros Valores

Humedad (%) 85.30 + 8.60
Sélidos disueltos totales (°Brix) 16.17 £+ 0.74
Glucosa [g/L] 214.24 +6.42
Sacarosa [g/L] 21.31+3.21

pH 3.75+0.81

Acidez titulable (meg/L) 170+ 6.28
Acido citrico (mg/L) 9.14 + 0.64
Acido malico (mg/L) 3.60 £ 0.50
Acido acético(mg/L) 2.28 +0.70
Acido oxalico (mg/L) 1.27 £0.72
Acido lactico (mg/L) 1.23+0.01
Acido fumarico (mg/L) 0.02 £0.01
Vitamina C (mg/1000 mL) 18.30+ 7.50
Ceniza (%) 3.76 £0.84
Foésforo total (mg/L) 62.47 +3.43

Calcio (mg/L) 171.50 + 34.01

Magnesio (mg/L) 82.50 £0.81
Sodio (mg/L) 30.50 +3.77
Potasio (mg/L) 950+ 16.32

Grasa (%) 3.54+0.2
Proteinas totales [g/L] 7.20+0.21
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Tabla 1.7. Composicién quimica del mucilago de cacao. Adaptado de Vallejo, et al.

Al poseer una cantidad elevada de agua y acido citrico, el mucilago es facilmente
contaminable por microorganismos y susceptible a la oxidacidén una vez expuesto al
aire, por lo que una correcta recoleccion y preservacién sera determinante en el

rendimiento del proceso posterior, que es la fermentacion propiamente dicha.
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1.3.1. Proceso fermentativo

La fermentacién es un proceso que ayuda a descomponer moléculas organicas grandes
a través de la accidon de microorganismos en otras mas simples (Sharma et al., 2020).
La fermentacion alcohdlica es un proceso bioldgico de respiracion celular en plena
ausencia de oxigeno, por parte de microorganismos especialmente adaptados que
procesan los hidratos de carbono como la glucosa, fructosa, sacarosa, y en general
cualquier sustancia que tenga una férmula empirica de la glucosa (una hexosa) para
obtener como productos finales: un alcohol en forma de etanol (CH3-CH,-OH), diéxido
de carbono (CO;) en forma de gas y moléculas de adenosin trifosfato (ATP) que

consumen los propios microorganismos en su metabolismo celular (Silva et al., 2014).

Si se toma como referencia la variacién en el nUmero de microorganismos, existen fases

claramente establecidas (Figura 1.15):

A. Fase de latencia: los microorganismos se aclimatan a las condiciones del medio,
no hay crecimiento celular o este es muy reducido.

B. Fase de crecimiento exponencial: los microorganismos empiezan a multiplicarse
exponencialmente, alcanzando el maximo de su densidad poblacional. La
concentracion de azUlcares declina rapidamente.

C. Fase estacionaria: la poblacién de microorganismos ha llegado a su maximo valor
admisible, deteniéndose el crecimiento microbiano. La velocidad de
fermentacién y la temperatura permanezcan constantes.

D. Fase declinante: las bajas concentraciones de azUcares o ausencia de los mismos,
al igual que la elevada concentracion de alcohol etilico, empieza a matar las
levaduras y la poblacién disminuye, lo que causa que la velocidad de

fermentacién disminuya.

Para este trabajo se eligié la levadura S. Cerevisiae por su alto rendimiento y la gran
cantidad de informacion disponible de su cinética (Albarracin et al., 2015; Castelain,

2013; Humbird et al., 2011; Romero Cortes et al., 2018; Saura et al., 2009).
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Numero de células

Tiempo

Figura 1.15. Curva de crecimiento tipico de un cultivo microbiano.

En la Figura 1.16 se representa una curva de crecimiento tipica, donde se comparan el
crecimiento de las levaduras, el aumento de la concentracion de etanol y la disminucion

de la concentracién de la glucosa frente al tiempo.
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Figura 1.16. Fermentacion con S. Cerevisiae durante la produccidn de etanol a partir

de glucosa en cultivo discontinuo.
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1.3.2. Cinéticas de produccion de etanol

El andlisis, modelado y determinacién de condiciones dptimas, es de vital importancia
para asegurar la maxima rentabilidad posible en cada etapa. Por lo cual, estos seran los
aspectos a profundizar en la presente investigacion. La fermentacion alcohdlica, al igual
que cualquier proceso bioldgico, es factible Unicamente dentro de un limitado rango de
condiciones fisico-quimicas (Tabla 1.8); al estar basada en un ser vivo, sensible a ciertas

condiciones que pueden inhibir su metabolismo (Berbegal et al., 2020).

De lo anterior, se desprende que el modelado se presentara en dos fases:
a. Preparacién de la materia prima, para alcanzar las condiciones &ptimas
prefermentativas (muestreo, almacenamiento, aditivos y estandarizacion).
b. Optimizacién de las variables operativas de la fermentacién (concentraciones,

temperaturas y tiempos).

Tabla 1.8. Condiciones recomendadas de fermentacién para S. Cerevisiae.

Factor Impacto Valores recomendados

Las levaduras resisten a las bajas temperaturas,
permaneciendo en un estado de inactividad. La
Temperatura mayoria acttan entre 5y 37 °C. Muriendo a 25 — 35 °C (Castelain, 2013)
temperaturas mayores a los 52 °C fendémeno
conocido como esterilizacion.

Cada microorganismo posee un pH éptimo donde

pH tienen mayor velocidad de crecimiento y 4.0 - 6.5 (Castelain, 2013)
rendimiento.
Altas concentraciones provocan que se eleve la 10-18 % (Garzén &
Azlcares presidon osmatica sobre las levaduras, lo que Hernandez, 2016)
impide que no actuen sobre los mismos. 40 g/L (Kallis et al., 2019)
4 g/L extracto de levadura
Las levaduras requieren fuentes de nitrégeno, 1 g/L (NH4),S0,,
Nutrientes fosforo y azufre, para asegurar un crecimiento 1 g/L KH,PO,,
adecuado. 5 g/L MgS0O, (Kallis et al.,
2019)

1.3.3. Destilacion de mezclas etanol-agua

El etanol obtenido del proceso de fermentacién debe ser purificado para alcanzar los
estandares requeridos (Tabla 1.2). Para cumplir con este objetivo se debe recurrir a

varios procesos basados en la destilacion. Es imposible purificar la mezcla alcohol-agua
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Unicamente recurriendo a la destilacién simple, dado que el etanol forma un azedtropo
con el agua a 95.6 % en peso de alcohol, siendo la concentracién maxima que puede
alcanzarse en la destilaciéon atmosférica (Figura 1.17). Los sistemas de destilacion
modernos son sistemas de contacto vapor/liquido de etapas multiples, continuos, a
contracorriente, que operan dentro de las leyes fisicas que establecen que diferentes

materiales hierven a diferentes temperaturas (Katzen & Madson, 2009; Spaho, 2017).

Azedtropo

% molar de etanol en la fase de vapor

0 0.5 1

% molar de etanol en la fase liquida

Figura 1.17. Curva de equilibrio liquido/vapor para un sistema etanol/agua a presién

atmosférica. Adaptado de Katzen & Madson (2009).
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Para romper el azedtropo, pueden tomarse diferentes vias, siendo una de ellas el
agregar aditivos como el benceno vy el ciclo hexano (destilacién azeotrdpica) (Udeye et
al., 2009), que modifican el equilibrio de fases liquido-vapor o agregando un elemento
de alto punto de ebullicion que no forme azedtropos como son los glicoles (destilacion
extractiva). Las mezclas etanol-gasolina tienen muy baja tolerancia al agua, en
concentraciones superiores al 3 % en volumen puede causar graves dafios al motor,
ademas de problemas de corrosion y formacion de fases. Por lo que, es de vital

importancia alcanzar la maxima pureza (Vasquez et al., 2006).

Para esta investigacion, teniendo en consideracion lo expuesto en estudios similares
(Phukoetphim et al., 2017; Sobocan & Glavi¢, 2000; Thangprompan et al., 2013), se

establecieron tres etapas de purificacion de etanol obtenido de la fermentacion:

a. Rectificacién a presién atmosférica, proceso que permite alcanzar
concentraciones cercanas al azedtropo.

b. Destilacién extractiva, utilizando un glicol como agente de arrastre, el cual
permite sobrepasar la concentracion azeotrdpica.

c. Tamizado molecular, para eliminar todas las trazas de humedad.
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1.4. Objetivos de la Tesis

1.4.1. General

Determinar los parametros optimos para la produccion de etanol carburante a partir
de mucilago de cacao CCN-51, mediante experimentacion y aplicacion de modelos
matematicos en las etapas de fermentacion, y deshidratacién. Finalmente, desarrollar
un modelo personalizado de fermentacion en Aspen Custom Modeler® y un modelo

global de produccion de bioetanol a escala piloto en Aspen Plus®.

1.4.2. Especificos

En concordancia con el objetivo general antes descrito, se buscard completar los

siguientes objetivos especificos:

* Proceder a la caracterizacion fisico-quimica del mucilago de cacao CCN-51.

» Disefiar un proceso experimental de fermentacidon y optimizar sus parametros
en funcion de la produccion maxima de etanol.

* Obtener alcohol anhidro a partir del fermentado, aplicando procesos de
deshidratacion sucesiva como: destilacion con reflujo, destilacion extractiva y
adsorcién con tamices moleculares.

* Aplicar modelos matematicos para analizar y describir la fermentacién del
mucilago y adsorcion de humedad con tamices moleculares para la obtencién
de etanol anhidro.

* Modelar una unidad personalizada de fermentacion de mucilago de cacao CCN-
51 en Aspen Custom Modeler, siendo esta un biorreactor discontinuo (batch).

» Simular el proceso global de produccién de etanol carburante a escala piloto a

partir de mucilago de cacao CNN-51 en Aspen Plus®.
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1.5. Resumen de la seccion

El mercado energético tiene una alta dependencia de factores externos como la
geopolitica y las prioridades gubernamentales sobre el medioambiente, siendo el
petréleo y el gas natural las principales fuentes de energia a nivel mundial, con una
cuota de mercado superior al 80 %. Esta dependencia de una fuente no renovable,
como lo es el petréleo, hace necesario que se deba buscar nuevas fuentes renovables.
La produccion de energia a partir de fuentes renovables es compleja y no exenta de
polémica. Ante esta perspectiva, es imperante continuar con la busqueda de nuevas
materias primas y procesos viables, como lo son los biocombustibles.

El Ecuador es un pais cuya produccidn energética es principalmente dependiente de su
industria petrolera (con una extraccidén que se encuentre entre los 350 000 y 400 000
barriles diarios) e hidroeléctrica. Por su parte, la industria agricola presenta una escasa
industrializacion en diversas areas, siendo realizada principalmente de manera
artesanal, por lo que esta actividad representa un amplio espacio del mercado laboral
y productivo del pais. Este hecho justifica una busqueda de aumentar la productividad
en cultivos y explotaciones agricolas, y ademas de la utilizacion de sus desechos como
lo son los de la industria cacaotera.

Los residuos de la industria cacaotera son peligrosos al contener varias toxinas, ademas
de ser fuente de diversas micotoxinas. Por esta razdn, a diferencia de otros residuos, su
uso como alimento para animales o para el compostaje, es muy limitada. Este motivo
hace mas relevante la busqueda de establecer empleos alternativos para estos residuos
como lo es la produccion de combustibles. De entre los distintos residuos de la industria
cacaotera, el mucilago, al ser menos toxico y facilmente fermentable, se muestra como
el mas prometedor. Para 2019 se generaron un total de 110 635 toneladas de mucilago.
Normalmente, se desperdician mas de 150 litros de mucilago por tonelada de

almendras de cacao humedas.
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El procesamiento y recoleccion del mucilago es complejo, dado la imposibilidad de
automatizacion o el uso de maquinaria en el proceso de recoleccion de las bayas y las
semillas del cacao. Esto no es necesariamente una limitante que deje fuera a los
residuos del cacao, esto por ser una gran oportunidad para ayudar a la economia
circular de un sector mayoritariamente pobre y de economia de subsistencia.

La fermentacidon es un proceso altamente usado e investigado, por lo que existe
abundante informacion sobre su cinética y modelado, razén por lo cual utilizar una
levadura comercial como la S. Cerevisiae, facilita aun mas un estudio experimental. El
proceso de obtencidon de alcohol anhidro presenta varias dificultades tecnoldgicas, en
particular romper el azedtropo alcohol-agua vy llegar a la maxima pureza posible, pero
al mismo tiempo es un proceso conocido y en general detallado y estudiado desde
diversos enfoques. Plantear un proceso y sus parametros de operacion es una opcion
simple desde un punto de vista experimental, lo que le permite generar diversas

alternativas tecnoldgicas.



Capitulo i

Fermentacion
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2. Fermentacion del Mucilago

En capitulo anterior, se discutieron las posibilidades dentro del mercado energético de
los biocombustibles, al igual que sus ventajas y limitantes. Asimismo, se definio la
consideracion del mucilago de cacao como una materia prima viable, siendo entonces
necesario una validacion experimental del proceso fermentativo y determinar asi su

rendimiento y variables operativas, para una posible produccién industrial.

Por su parte, en este capitulo se analizan tanto las propiedades del mucilago como la
cinética de la produccién de etanol. Para lo cual, el apartado experimental fue dividido
en tres etapas: 1) caracterizacion del mucilago, 2) estudio de su cinética fermentativa y
3) modelado del proceso comparando diferentes modelos cinéticos. Ademas de

describir los métodos de muestreo para la materia prima necesaria.

2.1. Caracterizacién del mucilago de cacao CCN-51

Para garantizar una caracterizacién adecuada del mucilago, asegurando que sus
medidas sean representativas, se planted una estrategia de muestreo que consideraron

principalmente su distribucion geografica, debido a la accidentada geografia del pais.

2.1.1. Muestreo y almacenamiento

Dada la variada naturaleza de las fuentes de biomasa disponibles, se requiere una
estrategia de muestreo adaptada a sus caracteristicas (Saini et al., 2015). Por lo cual,
para establecer un plan adecuado de muestreo del mucilago se considerd cuatro
aspectos: seleccion, extraccién, estandarizacién y almacenamiento (Mostacedo &

Fredericksen, 2000).
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2.1.1.1. Seleccién

Al tratarse de un producto agricola para establecer un adecuado plan de muestreo, es
necesario tener en cuenta factores geograficos y climaticos del cultivo, junto a las
caracteristicas propias del cultivo y su distribucion (Chavez & Leandro, 2021). Por lo
cual, se realizaron las siguientes consideraciones para cumplir con estos

requerimientos:

a. Caracterizacién por regién o zona: el primer paso fue determinar en qué region
se localizaba la mayor concentracién de cultivo de cacao, a partir del censo sobre
cultivos (Anexo A), siendo esta la zona agricola 6 (Figura 2.1).

b. Caracterizacién por plantacidn: analizando los datos por localidades, disponibles
en el mencionado censo, dentro la zona 6 (Anexo A) se determind que el cultivo
del clon deseado se encontraba concentrado en su sector noroccidental.

c. Muestreo de cacao para investigacion: finalmente, para determinar el nimero de
muestras a tomar se recurrioé a un método estadistico en la zona determinada en

la etapa anterior (drea noroccidental de la zona 6).

6 —  _ ZONADEESTUDIO

Figura 2.1. Zonas agricolas del Ecuador.
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Para establecer la poblacion de muestreo se considerd un cuadrante de terreno de 10
m x 10 m, que es el recomendado para este tipo de arboles (Chavez & Leandro, 2021),
mediante el cual se determind la poblacién (ec.2.1.). En esta ecuacion se calcula el
numero de cuadrantes (N) como el cociente entre la superficie cultivable y la superficie

del cuadrante de muestreo expresado en km?.

2702 [km?] (ec.2.1.)
~0.0001 [km?2]

Para determinar la muestra de cuadrantes se utilizd la norma técnica ecuatoriana NTE
INEN 177:95. Atendiendo a esta norma, se puede calcular el nimero de muestras (n)

siguiendo la ecuacion (ec.2.2).

Nz,*pq

_ 2.2
d?(N — 1) + z,%pq (ec2:2.

n

Los pardmetros utilizados en la ecuacion (ec.2.2.) se muestran en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Valor de los pardmetros usados en la ec.2.2.

Parametro Simbolo Valor
Numero total del universo N 27 020 000
Proporcidn de individuos que poseen la
e . p 0.5
caracteristica de estudio*
proporcién de individuos que no 0.5
poseen esa caracteristica (1-p) q '
Constante depem'jlente del nivel de 7 1.96
confianza
Precisidon d 0.3
Tamafio de la muestra n 10%*

* En caso de no conocer su valor se utiliza 0.5 (Lwanga & Lemeshow, 1991)
** El valor obtenido fue 10.67 y se aproximé a la baja.
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Para la recoleccién de las muestras, se identificaron dentro de la zona 6 dos lugares de
alta produccion de cacao CCN-51: el canton Camilo Ponce Enriquez en la provincia del

Azuay (2 muestras) y el cantdn La Troncal en la provincia del Cafiar (8 muestras).

2.1.1.2. Recoleccién

El niUmero de muestras a colectar en cada terreno estd condicionado por al menos

cuatro factores (Chavez & Leandro, 2021):

a. Tamafo de la finca: para el muestreo se siguid la regla que para una hectarea de
cacao se requieren al menos tres muestras de arboles.

b. Topografia: se deben tomar muestras en funcion de la pendiente con la finalidad
de crear una muestra representativa (como puede verse en la Figura 2.2, el
relieve de la zona se caracteriza por ser montafiosa).

c. Variedad de cacao plantada: se recomienda tomar un ndmero de muestras en
funcion de las variedades de cacao existentes dentro de una plantacion; es decir,
muestras de variedades diferentes se deben tomar y analizar de forma
independiente. La variedad CCN-51 fue la elegida para este trabajo.

d. Caracteristicas visibles: las muestras se deberan agrupar en funcién de
caracteristicas facilmente identificables (color de suelo, pedregosidad,

encharcamientos de agua, irradiacion, irrigacion, entre otros).

Figura 2.2. Ejemplo de un cultivo tipico de cacao y su relieve en la Zona 6.
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Siguiendo estas consideraciones, para tomar una muestra se procedid a colectar de dos
a tres mazorcas maduras de cada arbol seleccionado con la ayuda de los propietarios.
Las mazorcas seleccionadas no debian presentar signos de enfermedad o dafio. Estas
fueron abiertas en el laboratorio para evitar la contaminacidon en el campo, por lo cual,
usando la cinta adhesiva, se identificd a la mazorca con el nimero respectivo de la

muestra colectada (Figura 2.3).

Figura 2.3. Ejemplo de una muestra de mazorcas tomadas en un punto de recoleccion.

En la Tabla 2.2, se incluyen los pesos de las muestras en gramos, asi como la cantidad
de mucilago que finalmente se obtuvo de cada una de ellas. Igualmente, se incluyen las
coordenadas UTM (Universe Transverse Mercator) de la localizacién de las referencias
geograficas. La Figura 2.4 muestra la localizacién de los cuadrantes donde fueron

tomadas las muestras:

Tabla 2.2. Caracteristicas de las muestras de mucilago de Cacao CCN-51 en la Zona 6.

Semilla y .
Muestras Mazorcas Mucilago Mucilago UTM*
le] (el
le]
1 6 800 1679.8 100.6 639524 9661827
2 6 800 1207.8 105.6 639630 9661324
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3 7 300 1640.8 109.9 685994 9723222
4 8 000 15345 101.9 696607 9724085
5 8200 2173.2 101.2 685912 9722465
6 7 000 1719.7 103.4 686725 9723407
7 7900 1609.7 118.2 678434 9728325
8 6 600 1356.8 115.4 687554 9724469
9 8200 17204 111.3 687213 9724437
10 7 000 11203 110.7 687240 9724461

* Coordenadas UTM determinadas mediante un equipo GPS portatil eTrex® 32x

Figura 2.4. Ubicacion geografica de las muestras representadas en la Tabla 2.2.

2.1.1.3. Extracciéon del mucilago

Dado que no todas las mazorcas maduran uniformemente, se requirié de coordinacion
con los productores para determinar su madurez, a través de su coloracion roja
brillante. Todo el proceso de recoleccion de la mazorca y la separacion de las semillas
se realizd manualmente, mientras que los tratamientos posteriores y su conservacion
requiere especial cuidado, debido a que, como se menciond en apartados anteriores,
el mucilago es facilmente contaminable por organismos anaerobios y requiere

refrigeracion para evitar una fermentacion no controlada. Por lo cual, su extraccion
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debe hacerse en el laboratorio y en condiciones de esterilidad. Para lograr este objetivo,

se siguieron los siguientes pasos:

a. Se lavaron las mazorcas para dejarlas completamente limpias.

b. Los granos fueron extraidos, desprendiéndolos de las mazorcas luego de ser
cortadas por la mitad.

c. Seretiraron las venas que rodean a las semillas y se procedid a la recoleccion de
semillas con mucilago.

d. Atravésde una mezcladora de paletas se produjo el ablandamiento del mucilago
separandose de la pulpa mediante un filtro de tornillo sin fin, a este proceso se
lo conoce como fluidificacion.

e. El liquido obtenido luego de una nueva filtracién fue llevado a una marmita a
vapor, donde se calenté a 88 °C durante 3 minutos.

f. Posteriormente, el mucilago fue envasado en recipientes de plastico etiquetado
de 3 litros y evacuado con vapor (envasado de tapa floja).

g. Tras el envasado, los recipientes eran almacenados en reposo por 12 horas a
temperatura ambiente, para asegurar su correcto enfriamiento.

h. Finalmente, las muestras fueron congeladas a -18 °C hasta su posterior uso.
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La recoleccién de muestras se realizd durante los meses de agosto a enero, por ser el

mejor periodo de tiempo (ANECACAOQ, 2016). Dado que no todas las mazorcas maduran

de manera regular, se requirid de coordinacion con los productores para esta

recoleccion (Figura 2.5).
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~ 50

~



Produccidén de etanol anhidro a partir de la fermentacidon de
residuos de cacao para uso como biocombustible |JorgeDelgado

2.1.1.4. Estandarizacion

Para que el mucilago fuera apto para las pruebas de fermentacién se requirié de un
tratamiento previo y estandarizacion, previo a su almacenamiento final y posterior uso.

Para lo cual se realizaron los siguientes pasos:

a. Inspeccion de la materia prima: Se verificd la pulpa para comprobar si no existia
alteraciones o adulteraciones, junto con su contenido de azucares y pH.

b. Tamizado: Se realizd un tamizado para extraer cualquier objeto extrafio.

c. Estandarizacion: Se estandarizaron las muestras a 20 °Brix mediante
concentracién por ebullicién o disolucidon con agua destilada a un pH de 3.5.

d. Envasado en caliente: Se envasa en caliente para conseguir un vacio dentro del
recipiente a fin de que la materia prima no se deteriore.

e. Enfriamiento: Los envases se enfriaron a temperatura ambiente durante 8 horas.

f. Almacenamiento: El almacenamiento se efectué mediante congelacién a -18 °C.
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2.1.2. Caracterizacion del mucilago

Aunque el objetivo principal de la presente investigacion es la determinacion de las
condiciones necesarias para una potencial produccion de etanol a partir de mucilago.
Para este objetivo se requiere determinar la concentracion de azUcares expresados en
grados Brix, su pH, su acidez titulable y la concentracién de iones Na*, K* y Ca*2. Junto a
estas medidas se considerd util determinar diversas propiedades fisico-quimicas que

podrian utilizarse en futuras investigaciones.

Para la caracterizacion de las diez muestras de mucilago (Tabla 2.3), se siguieron
técnicas y metodologias usadas en investigaciones semejantes (Anvoh et al., 2009)
adaptadas a los equipos y recursos disponibles, aunque otros fueron realizados en

laboratorios independientes, resultados que se detallan en los anexos.

a. Concentracién de azucares (°Brix): Fue determinada mediante un brixémetro ATC,
con una escala maxima de 32 °Brix, siendo calibrado mediante el empleo de una
solucidn de glucosa de 10 °Brix (Anexo B).

b. pH: Para su determinacion se empled un potenciéometro Hanna, calibrado con
estandares de pH 3.5y 5.5 (Anexo B).

c. Acidez titulable: Fue determinada mediante un método volumétrico y una solucion
de hidréxido de sodio, representando la acidez como meqg/L de acido acético
(Anexo Cy Anexo D).

d. Sodio, calcio y potasio: Para su determinacién se utilizd un espectrofotometro de
absorcién atémica Varian SpectrAA-110 (Anexo E), utilizando patrones de 10y 100
ppm para su calibracioén. Este método tiene como base en la atomizacion del analito
en matriz liquida usando un nebulizador prequemador para crear una niebla de la
muestra y un quemador con forma de ranura que da una llama con una longitud de
trayecto mas larga. La niebla atdmica queda desolvatada y expuesta a una energia

a una determinada longitud de onda emitida por una ldmpara de catodo hueco.
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Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 2.3.

Tabla 2.3. Resumen de parametros: mucilago de Cacao CCN-51.

Parametro Unidad Medida
Sélidos solubles °Brix 17.15+0.86
pH - 4.05 + 0.004
Acidez titulable meq/L 245.25+21.19
Calcio (mg/L) 169.21 + 31.04
Sodio (mg/L) 161.85 +40.41
Potasio (mg/L) 462.9 +49.96

Como se observa en la Tabla 2.3, las concentraciones de sdélidos disueltos, al igual que
el pH vy la acidez titulable no presentaron variaciones significativas entre las diez

muestras, pudiendo asumir que las condiciones de cultivo son similares.

2.1.3. Determinacion de azucares

Si bien la determinacion de los °Brix (Tabla 2.3) presenta una vision muy efectiva de la
concentracién de los azlcares en la muestra, como un complemento se considerd
oportuno determinar las concentraciones de los azulcares en forma individual a partir
de una muestra aleatoria, ya que como se demostré en la etapa anterior, sus
concentraciones eran similares. Para ello se utilizaron los siguientes métodos

instrumentales:

a. Espectroscopia infrarroja (FT-IR). Implica la interaccion de radiacion infrarroja
con la materia, midiendo vibraciones producidas por la radiacién del espectro
infrarrojo (12 800-10 cm™). Se lo divide en: IR cercano (NIR): 12 800-4000 cm™,
IR medio: 4 000-400 cm™ e IR lejano: 400-10 cm™. EI Anexo F contiene mas
informacion sobre la técnica utilizada para la determinacion de azucares.

b. Cromatografia liquida de alta eficiencia (HPLC). En la HPLC, en su modo isocratico,
la muestra pasa por la columna cromatografica a través de la fase estacionaria
(un cilindro con un relleno especifico) mediante el bombeo de liquido (fase

movil) a alta presién a través de la columna. Sus componentes se retrasan
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diferencialmente dependiendo de las interacciones con la fase estacionaria. El
grado de retencion depende de |la naturaleza del compuesto, de la composicién
de la fase estacionaria y de la fase movil. Puede encontrarse mas informacion
acerca de la técnica empleada para la determinacion de azucares en el Anexo G.
Esta medicidn se realizd en un laboratorio externo.

c. Espectrofotometria UV-visible. Esta técnica utiliza luz visible, ultravioleta cercana
(UV) e infrarroja cercana (NIR) (longitudes de onda entre 380 nmy 780 nm), que
al ser absorbida por las moléculas provoca transiciones electronicas que pueden

ser cuantificadas. El método empleado se detalla en el Anexo H.

La Tabla 2.4 muestra los valores de los distintos azlicares determinados en las muestras,

segln se obtuvieron mediante las distintas técnicas analiticas mencionadas.

Tabla 2.4. Contenido de azucares reductores en las muestras de mucilago.

, Sacarosa Glucosa Fructosa Total
Método
[e/L] [e/L] [e/L] [g/L]
FT-IR 92.00 91.30 88.00 271.30
HPLC 93.44 69.75 55.61 218.80
UV-visible - - - 231.60

Los resultados obtenidos mediante el método HPLC, presentan consistencia al ser
comparados con andlisis similares (Balladares et al., 2016). Por este motivo puede
considerarse sus resultados como los de mayor confianza. No obstante, el uso de
técnicas espectrofotométricas es comparativamente mas eficiente al momento de
realizar los andlisis durante la experimentacion, por lo que fueron seleccionadas para
este tipo de determinaciones (Se et al., 2019). Como puede observarse en la Tabla 2.4,
existe una variacion importante entre los resultados, la misma es producto de haber

sido efectuada en muestras con diferente grado de madurez.



Produccidén de etanol anhidro a partir de la fermentacidon de
residuos de cacao para uso como biocombustible |JorgeDelgado

2.1.4, Analisis de micronutrientes, carbono organico

total y nitrégeno

Como analisis complementarios para una caracterizacion mucho mas detallada del

mucilago se decidié analizar otras concentraciones de interés:

a. Andlisis de trazas elementales o micronutrientes. Se decidio realizar esta bateria
de analisis para descartar la presencia de metales pesados como el plomo, que
podrian contaminar el producto final o inhibir el proceso fermentativo (Tabla 2.5
y Anexo |). La Tabla 2.5 muestra los resultados obtenidos mds significativos en
partes por milldon (ppm), siendo el mas relevante la presencia de azufre. Ademas,
como puede apreciarse, siéndose descartada una presencia significativa de
mercurio u otros contaminantes como el plomo. Este andlisis se efectud en un

laboratorio externo.

Tabla 2.5. Concentracién de micronutrientes en las muestras de mucilago.

Elemento Concentracion
[ppm]
Al 0.033
B 0.032
Fe 0.053
Mg 0.076
P 0.017
Pb 0.038
5 22.010
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b. Carbono Organico Total. Esta determinacién permite tener una medida mas
precisa de la cantidad de materia organica en la muestra, complementando la
medicién de °Brix (ver Tabla 2.3). El carbono organico se mide convirtiéndolo a
diéxido de carbono (CO,) por combustion catalitica u oxidacién quimica himeda,
que se mide con un detector infrarrojo. La cantidad es directamente
proporcional a la concentracion de carbono en la muestra (Tabla 2.6 y Anexo J).

Este analisis se realizd en un laboratorio externo.

Tabla 2.6. Carbono Organico Total (TOC).

Muestra Carbono Orgadnico Total
Repeticiones Desv,iacién Promedio
[ppm] estdndar
845.62
878.85
24.32 879.35
901.43
891.51
Resultado 8_79 3,51' 7> ppm
(diluciéon a 1000 mL)

c. Nitrégeno total y compuestos nitrogenados. Su concentracién permite conocer
la presencia materia nutritiva como proteinas y sales nitrogenadas. Para su
determinacion se utilizaron métodos colorimétricos:

* La determinacién de nitritos y nitratos (Tabla 2.7 y Anexo K), se basa en la
reaccién del ion nitrato con sulfato de brucina en una solucion de H;SO4 a
100 °C. El complejo coloreado se mide por espectrofotometria a 410 nm. Este
analisis se efectud en un laboratorio externo.

« Para la determinacion de nitrégeno amoniacal (Tabla 2.7 y Anexo L), la
muestra se tampona a un pH 9.5 con un tampdn de borato y se destila en
una solucidon de acido bdrico. Se adiciona fenol alcalino e hipoclorito para
formar indofenol azul que es proporcional a la concentracion de amoniaco.
El color se intensifica con nitroprusiato de sodio y se mide
colorimétricamente. Este analisis se realizd en un laboratorio externo.
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Tabla 2.7. Contenido en nitritos, nitratos y nitrogeno amoniacal.

Nitritos Nitratos Amoniaco
[ppm] [ppm] [ppm]
47 702 <0.014 706 708

* Finalmente, para la determinacion del nitrégeno total (Tabla 2.8), se utilizé
el método Kjeldahl, mismo que se basa en una mineralizacion con hidroxido

de sodio y posterior destilacidon con acido borico.

Tabla 2.8. Nitrégeno Total Disponible.

Nitrégeno Total Disponible (TNb)
Mediciones Desviacion 3
h Promedio
(ppm) estdndar
17.56
18.98
1.11 18.98
20.26
19.12
18977.75 ppm
Resultado (dilucion a 1000 mL)
2.1.5. Poder calorifico

El poder calorifico de la muestra (calor de combustion) puede definirse ampliamente
como el nimero de unidades de calor liberadas por una unidad de masa de una muestra
cuando se gquema con oxigeno en un recinto de volumen constante. (Parr Instrument
Company, 2007). Para esta determinacion se empled una bomba calorimétrica (Anexo
M). Este andlisis se realizd en un laboratorio externo. La muestra fue preparada
desecandose 250 mL de mucilago mediante liofilizacion, obteniéndose 22.35 g, que

obtuvo un poder calorifico de 13 852 J/g.
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2.2. Levadura

El proceso de fermentacidén alcohdlica involucra la transformacion de azucares en
etanol, a través de enzimas, sustancias quimicas o microorganismos. Se eligié utilizar
levadura Saccharomyces Cerevisiae, debido a su costo accesible, facilidad de
adquisicion y manipulacién, junto a su resistencia a la inhibicion (Eby & Peretti, 2015).
A lo anterior se debe agregar que la cinética y metabolismo de esta levadura ha sido
ampliamente estudiada, ademas de existir estudios similares que permitieron
establecer puntos de partida para el estudio experimental de la fermentacion (véase
Tabla 1.8). Aunque mediante procesos de inmovilizacion se puede mejorar la eficiencia
del proceso, esta medida no fue tomada en consideracién, debido a que no se empled

una cepa comercial especializada en la produccién de etanol (Jin et al., 2012).

La levadura S. Cerevisiae (Figura 2.6) sigue rutas metabdlicas diferentes segun la
presencia de oxigeno. En presencia de oxigeno, se somete a la cadena de transporte de
electrones mitocondrial y la fosforilacion oxidativa, donde la glucosa se convierte en
CO,, H,0 y energia. En condiciones anaerdbicas, la energia se deriva solo de la etapa de
glucalisis y los azucares a su vez se convierten en subproductos intermedios como el
etanol, glicerol y CO,. Posteriormente, el etanol se consume utilizando un ciclo de Krebs

y glioxilato (Kovacevi¢, 2015).

10p

Figura 2.6. Micrografia de Saccharomyces Cerevisiae. Adaptado de Kovacevic (2015).
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El principal componente a considerar en esta etapa del proceso (prefermentacion) es la
adicion de las levaduras en forma de extracto nutritivo que dispone de los nutrientes
necesarios para el crecimiento de la levadura (ver Tabla 1.8). La S. Cerevisiae requiere
una actividad acuosa® (aw) minima de 0.65, una temperatura de entre 20y 30 °C y un
pH de 4.5 y 6.5, aunque las levaduras acidifican su entorno de crecimiento (Maicas,
2020). En lo que respecta al oxigeno, no puede crecer en condiciones estrictamente
anaerobicas, debido a que el oxigeno es un factor de crecimiento para la biosintesis de
acidos grasos de la membrana (Carvalho et al., 2015). Por lo tanto, para fermentaciones
alcohdlicas efectivas, se puede suministrar algo de oxigeno al inicio de la fermentacion,
o los acidos grasos y los factores de crecimiento de esteroles pueden complementarse

al medio.

La mayoria de las cepas de S. Cerevisiae pueden crecer si se les suministra glucosa, sales
de amonio, iones inorganicos y algunos factores de crecimiento. Los macronutrientes
deben suministrarse en concentraciones milimolares, que comprenden fuentes de
carbono (azucares), amino nitrogeno libre (aminodcidos, péptidos pequefios y sales de
amonio), oxigeno, azufre, fosforo, potasio y magnesio. Los micronutrientes solo son
necesarios para la levadura en concentraciones micromolares, y comprenden
elementos traza, tales como calcio, cobre, hierro, manganeso y zinc (Ferreyra et al.,,

2014; Walker & Stewart, 2016).

3 |3 actividad acuosa es la presion parcial de vapor de agua en una sustancia dividida por la presién de vapor de

agua pura en estado estandar (presién de vapor parcial del agua pura a la misma temperatura).
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2.3. Antiespumantes

Otros aspectos a considerar durante el disefio del proceso de fermentacion serian la
recuperacion de las levaduras, la formacion de didoxido de carbono y la espuma
generada. La primera requiere soluciones tecnoldgicas que garanticen una
recuperacion cercana al 85 % (Sobocan & Glavi¢, 2000), como el uso de centrifugado
(Cysewski & Wilke, 1978). El etanol que escapa del reactor en la corriente puede ser
recuperado mediante una columna de absorcion. La espuma generada requiere ser
controlada mediante el empleo de aditivos que podrian afectar el proceso
fermentativo. Dado que la formacion de espuma es inherente al proceso, deben
utilizarse antiespumantes, junto con adaptaciones mecanicas. En general, los
antiespumantes actlan en dos vias: previniendo la formacién de burbujas o
disminuyendo su tiempo de ruptura, por lo cual, al no depender de una reaccion
quimica, su intervencion puede ser minima o nula, aunque pudiera afectar al

crecimiento de las levaduras y su rendimiento (Karakashev & Grozdanova, 2012).

Para la eleccidon de un antiespumante adecuado para este proceso en particular, se
debe tener en cuenta tres aspectos: impacto en el rendimiento, costo y estabilidad
térmica (generacion de volatiles) (Pauzi et al.,, 2018). Aunque pueden considerarse
otros aspectos como: alteraciones del color o presencia de trazas de antiespumante en
el producto final, estas pueden asumirse como poco relevantes, al existir procesos de

purificacion posteriores.

Para el analisis de su eficacia y posibles interferencias en el proceso fermentativo se
tomaron como referencia las primeras 24 horas de fermentacion. Utilizando una
prueba en blanco, se determind que el punto de mayor produccion de espuma en las
condiciones experimentales era en torno a las 6 horas (ver Figura 2.7). Se utilizaron los

siguientes antiespumantes:
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a. Aceite de silicona: es un producto resistente al calor y de baja toxicidad. No

presentd interferencias apreciables en la fermentacion. Requiere una
dosificacion constante en funcion del nivel de espuma.

Alginato de sodio: es usado en alimentos dado su origen vegetal y propiedades
aglutinantes, es térmicamente estable y no tdxico. Su solubilidad varia con la
temperatura y al presentarse en forma de polvo, requiriere de agitacion
mecanica para su incorporacion. Al aplicarlo modifica el pH a 4.03.
Polietilenglicol: polimero de origen alcohdlico de masa molecular variable,

soluble en agua. Su solubilidad varia con la temperatura.

2.3.1.Analisis de la eficacia de los antiespumantes

Para comparar su eficacia se procedié a realizar una fermentacién a una temperatura

de 35 °C, un pH de 4 y una concentracién de levadura de 3 g/L., midiendo el volumen

de espuma producida durante la primera hora de fermentacion (Figura 2.7). Se escogid

este periodo de tiempo, por ser la etapa donde mayor cantidad de espuma se genera

durante el proceso.

400
<
s 300
£
3
Q.
(7]
Q
8
S E 200
=
[}]
£ 0 o
©
> 100
0
0 10 20 30 40 50 60 70
Tiempo
(min)
O polietilenglicol alginato silicona

Figura 2.7. Efectividad de los antiespumantes durante la primera hora de accidn.
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Para los tres casos, el nivel de espuma minimo se alcanzaba después de los 30
minutos de la aplicacion. Como puede observarse en la Figura 2.7, al acercarse a los
60 minutos de fermentacion, el volumen de espuma generado fue muy similar para
los tres casos. Presentando una afectacion mixta en la productividad de la reaccién
(concentracién maxima de etanol para el tiempo de reaccion) como se observa en la
Tabla 2.9.

Tabla 2.9. Comparacién de productividad tras 24 horas de experimentacién utilizando

antiespumantes.

. Etanol Productividad
Antiespumante
g (/L] [g/L*h]
Blanco 24.70 1.029
Silicona 25.18 1.049
Alginato de sodio 21.10 0.879
Polietilenglicol 24.94 1.039

De los compuestos considerados, la silicona presentd mejores resultados,
posiblemente por una descomposicion de sus componentes formando alcoholes extra.
Por su parte, el alginato redujo sensiblemente la produccién de etanol, probablemente
por sus propiedades aglutinantes. Como se menciond anteriormente, el principal factor
a considerar para la eleccién del antiespumante fue su efectividad a la hora de evitar la
formacion de espuma, siendo el polietilenglicol, el componente escogido al ser un

compuesto alcohdlico y no requerir una dosificacion.
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2.4. Fermentacion

La reaccion de fermentacién es una reaccion homogénea irreversible en fase liquida. La
fermentacion requiere de varias horas para completarse, por lo que puede modelizarse
facilmente y determinar su cinética a partir del etanol producido, el azicar consumido
o cambios en la biomasa (Dodi¢ et al.,, 2012). Tedricamente, de cada kilogramo de
glucosa consumido, se pueden producir 0,51 kg de etanol (el resumen de la reaccién se
presenta en la Figura 2.8). Sin embargo, como parte de la fuente de carbono se utiliza
para la generacion de biomasa, el rendimiento real de etanol es aproximadamente el

90 - 95 % del valor tedrico (Sobocan & Glavi¢, 2000).

CH,OH

0 Glucosa O\\ /O‘
OH Glucolisis 2-PjruvatoC
OH OH ?:O
OH L,
2 NAD+ 2NADH + 2H"
2C0,
O
[l
/C\
H,C—CH;OH™ H3C .H
2 Etanol 2 Acetaldehido

Fermentacion alcohdlica

Figura 2.8. Esquema de la reaccion de fermentacién anaerdbica.

Actualmente, la mayoria de las tecnologias de fermentacion industrial se basan en
procesos por lotes (Li et al., 2014), como lo es la presente investigacion. En principio,
los procesos de fermentacion continua podrian ser mas econdémicos en comparacion
con los procesos discontinuos, por no presentar tiempos de parada. Sin embargo, esta
tiene debilidades, como una menor concentracion de productos finales, un
procesamiento posterior mas complicado, un disefio de diagrama de flujo de proceso

dificil y un complejo mantenimiento de la esterilidad a largo plazo (Li et al., 2014).
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2.4.1. Biorreactor

Los biorreactores son sistemas cerrados en los que se puede llevar a cabo un proceso
biolégico en condiciones ambientales controladas. Es un dispositivo en el que las células
vivas o las enzimas utilizan un sustrato de bajo valor para generar un producto de mayor
valor. Un sistema de biorreactor comprende un biorreactor, sensores, un sistema de
control y software para monitorear y controlar sus operaciones (Benz, 2011; Kaur &
Sharma, 2021). Inicialmente, se los llamaba “fermentadores”, pero se prefirio el
término “biorreactor” durante la Primera Guerra Mundial, donde eran ampliamente
usados para la produccién de acetona (Schiappacasse, 2013). Su volumen puede variar
en el rango de 2-100 litros para escala de laboratorio y hasta 100 m3 para escala
industrial. Su configuracion mas comun es el de tanque agitado simple con un eje
rotatorio central con palas para asegurar una buena mezcla del medio de cultivo (Benz,
2011; Richelle, 2014). Para esta investigacion se selecciond un biorreactor homogéneo

de tanque agitado Biotron GX Single vessel (Figura 2.9).

La cinética juega un papel importante en el modelado del biorreactor ideal; por lo tanto,
en este capitulo se la detalla de manera simplificada. A menudo se adoptan modelos
cinéticos simplificados para obtener soluciones analiticas para la evolucion temporal de
las concentraciones de reactivos y productos, mientras que se pueden considerar
cinéticas mas complejas si se permiten soluciones numéricas (Tzouanas et al., 2020). El
modelo matematico del reactor discontinuo consta de las ecuaciones de conservacion
de masa y energia. Se puede escribir un balance de masa independiente para cada
componente quimico de la mezcla reaccionante, mientras que cuando la energia
potencial almacenada en los enlaces quimicos se transforma en calor sensible, se
pueden producir efectos térmicos muy grandes (Donati & Paludetto, 1997; Howlett &

Pudney, 2006).
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Figura 2.9. Fotografia del fermentador instalado con sus tuberias y anexos.
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2.4.1.1. Acondicionamiento y operacion del biorreactor

El biocatalizador determina el rendimiento y la selectividad de la reaccion, pero la

tecnologia del proceso suele determinar la productividad (Cooney, 1983; Tathe et al.,

2011). Para la bateria de experimentos sobre la fermentacion, se consideré mantener

dos de sus variables constantes: el volumen de la carga y la velocidad de agitacion:

e E| volumen del reactor es de 2 litros, decidiéndose utilizar un volumen de 1.6

litros de carga, con el fin de asegurar un espacio suficiente para la generacién de
espuma.

Para la velocidad de agitacion se decidié emplear 250 rpm, velocidad que
aseguraba que la espuma generada se mantuviera dentro de los limites. Ademas,
esta velocidad se encontraba dentro de los valores recomendados para este tipo

de fermentacién (200-400 rpm) (Vlaev et al., 2016).

Si bien los parametros operativos variaron entre las distintas experiencias, el

procedimiento se estandarizé en las siguientes etapas:

a.

b.

C.

Preparacion de |la materia prima: Para descongelar el mucilago almacenado, se
lo dejaba en reposo a temperatura ambiente por 24 horas antes de realizar el
experimento. Tras lo cual se retiraba del envase una alicuota de 2 litros, los
cuales eran sometidos a calentamiento directo para alcanzar la temperatura
establecida y dilucion con agua desmineralizada para alcanzar la concentracion
requerida.

Acondicionamiento del reactor: Previo a cada experiencia, los elementos méviles
del biorreactor debian ser lavados y esterilizados (Figura 2.10). Para ello se los
lavaba con agua caliente, siendo luego esterilizados por vapor en un autoclave a
121 °C, por 20 minutos, para asegurar la asepsia. Mientras que los elementos no
moviles, como las boquillas, eran esterilizadas utilizando una lampara de alcohol.
Acondicionamiento de la muestra: Una vez cargada la muestra, se ajustaba su pH
mediante la adicion de soluciones de NaOH 1N o HCl 1IN a través de bombas

peristalticas.
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d. Inoculacién: la solucion de levadura era ingresada al reactor mediante una
bomba peristdltica propia, hasta alcanzar la concentracién deseada para el
experimento. Esta solucién era preparada utilizando una alicuota de 100 mL de
la muestra de 1.6 litros, en la que se disolvia la cantidad de levadura necesaria
para alcanzar la concentracién deseada al interior del reactor.

e. Ambientacidn: Para asegurar que exista un ambiente anaerobio se reemplazé la
atmdsfera interna por nitrégeno.

f. Muestreo: Para realizar el muestreo durante el proceso de fermentacién, se
detenia la agitacidn para obtener una alicuota de un volumen de 5 mL que era

extraida mediante un sifon hacia un tubo de ensayo estéril.
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Figura 2.10. Esquema de un Biotron GX.
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2.4.1.2. Parametros 0ptimos de operacion

Los parametros fisico-quimicos claves implicados en el analisis experimental dependen
en gran medida del tipo de biorreactor, su modo de funcionamiento y los
microorganismos elegidos para la operacion. Por su parte, la instrumentacién estandar
debe enfocarse en la medicidon de temperatura, presion, pH, aireacion, velocidad de

agitacion, espuma y concentracion de oxigeno disuelto (Richelle, 2014).

En la Tabla 2.10 y la Figura 2.11, se detallan los resultados de la matriz experimental
utilizada para determinar los pardmetros Optimos. Los valores referenciales se
obtuvieron a partir de datos experimentales previos de fermentaciones con S.
Cerevisiae (como se expuso en el capitulo 1, Tabla 1.8) y datos de investigaciones
similares sobre el mucilago (Anvoh et al., 2009; Romero Cortes et al., 2018; Vallejo et
al., 2010), siendo estos los rangos: pH: 4-5, concentracion de la levadura 1-3 g/L y

temperatura: 25-35 °C.

A partir de la concentracién maxima de etanol obtenido (el método de determinacion
de etanol se detalla en el Anexo N) y el tiempo de reaccidon (tiempo hasta llegar a la
concentracién maxima), se determinaron dos indices para determinar la combinacion

de parametros que mejor rendimiento presento:

e Productividad: se la obtiene dividiendo la concentracion maxima de etanol para
el tiempo de reaccién.

e Velocidad maxima de produccién (rpm): para su célculo se utilizé el método de
optimizacion minimos cuadrados no lineales de Levenberg-Marquardt, ejecutado

a través de una modelacion en MATLAB.

Para determinar el nimero de experimentos necesarios se empled el modelo 2. Al ser

3 parametros los considerados (temperatura, pH y concentracién inicial de levadura),
. . 3 . . . . . . 7

se requirieron 2° experimentos, es decir, 8 combinaciones distintas de parametros. Las

condiciones de las variables de operacion se detallan en la Tabla 2.10.



Fermentacidn del Mucilago

Tabla 2.10. Matriz experimental con los valores propuestos para temperatura, pHy la

concentracion de la levadura frente a los resultados obtenidos.

nerimene Pardmetros de operacion ctanol T:zzz:-’é:e productividad o
Temperatura Levadura [e/L] [h] g/L*h] [g/L*h]
) PR g
1 25 4 1 22.84 80 0.29 0.53
2 35 4 1 23.40 50 0.47 0.61
3 25 5 1 18.72 47 0.40 0.93
4 35 5 1 24.11 50 0.49 1.12
5 25 4 3 24.52 80 0.31 0.65
6 35 4 3 25.42 36 0.71 1.13
7 25 5 3 18.94 96 0.20 0.52
8 35 5 3 21.17 44 0.48 0.75

Los resultados de la productividad demostraron que el experimento 6 presentd la
mayor concentracion de alcohol final, siendo esta de 25.2 g/L cuyas condiciones de
operacion fueron temperatura: 35 °C, pH: 3 y concentracion de levadura: 3 g/L. El
experimento 5 presenta valores elevados de concentracion de alcohol, sin embargo, es
ineficiente por requerir 80 horas de fermentacion en comparacién a las 36 horas del
experimento 6 (ver Figura 2.11 y Figura 2.12). Una vez seleccionadas las condiciones
Optimas de operacion basadas en la combinacion que permitié alcanzar la mayor
productividad (concentraciéon de levadura 3 g/L, pH 4 y 35 °C). Con estas condiciones se

obtuvo una concentracién de alcohol maxima de 25.4 g/L.
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Figura 2.11. Comparacion en los resultados obtenidos de etanol para cada experimento propuesto en la matriz experimental (Tabla

2.10).
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Figura 2.12. Curva de produccion de etanol bajo las condiciones 6ptimas

(temperatura: 35 °C, pH: 4 y concentracion de levadura: 3 g/L).

Para el muestreo, las alicuotas obtenidas del biorreactor fueron centrifugadas durante
15 minutos a 4 000 rpm, a partir del sobrenadante se analizd la concentracion de
alcohol y azUcares totales, utilizandose la fracciéon solida para analizar la biomasa. A
continuacién, se compararan dos métodos que se emplearon para la determinacion de
la biomasa y de esta manera obtener los datos necesarios para la construccion de los
modelados matematicos. En esta determinacién se aplicaron dos métodos: peso seco
con lavados v liofilizacidn (para una descripcidn del proceso revisar Anexo O), mismos
que presentaron una variacion relativa en sus resultados, debido en parte a la
eliminacién de volatiles en el primer método (ver Tabla 2.11 y Figura 2.13). Teniendo
en cuenta este comportamiento se concluyd que el método basado en liofilizacion
resultd ser el mas fiable para esta determinacién, creando asi la tabla de datos

necesarios para la modelizacion (Tabla 2.12).
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Tabla 2.11. Valores de la concentracion de biomasa obtenidos por los métodos de
liofilizacién y peso seco, producida bajo las condiciones dptimas (temperatura: 35 °C,

pH: 4 y concentracion de levadura: 3 g/L).

Concentracion de Biomasa
Horas [g/L]
Liofilizacion Peso seco
0.41 0.14
3.09 2.05
12 5.18 4.37
18 5.69 5.68
24 5.85 6.86
30 6.20 6.85
36 6.20 6.80
42 6.20 5.43
48 6.20 5.43
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Figura 2.13. Comparacion de la concentracion de biomasa mediante el método de
peso seco con lavados y liofilizacidn, durante una fermentacion bajo condiciones

Optimas (temperatura: 35 °C, pH: 4 y concentracién de levadura: 3 g/L).
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Tabla 2.12. Concentraciones experimentales de etanol, azlcares totales y biomasa
durante una fermentacion bajo en las condiciones éptimas (temperatura: 35 °C, pH: 4

y concentracién de levadura: 3 g/L).

Horas Etanol (AL A Biomasa
Totales Brix
[h] [e/L] [g/L]
[g/L]
0.00 £ 0.00 231.48 £2.04 17 0.41 +0.07
7.19+0.67 | 185.58 +10.26 15 3.09+£0.11
12 9.11+2.04 110.18 £9.42 12 5.18 £0.17
18 16.51+0.13 81.71 +3.86 10 5.39+0.28
24 21.10 £ 0.68 33.01+1.89 7.5 5.85+0.76
30 24.45 £ 0.68 28.02 +2.46 6.5 6.20+0.13
36 25.41 £ 0.67 31.99 + 0.87 6 6.20+0.25
42 25.39+0.19 30.68 +1.42 6 6.20 +0.09

Finalmente, se completd este analisis con la medicién de la reproduccién de las
levaduras. Mediante el conteo directo de levaduras (ver Anexo P) se contabilizé el valor
de las unidades propagadoras de colonias por mL de muestra (UPC) (Figura 2.14).
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Figura 2.14. Curva de crecimiento de levaduras en condiciones éptimas (temperatura:

35 °C, pH: 3 y una concentracion de levadura: 3 g/L).
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2.4.2. Modelizacidon

La fermentacién es una reaccién homogénea, irreversible, compleja, es decir, su
mecanismo comprende mas de un paso elemental. Esta condiciéon provoca que su
cinética no concuerde necesariamente con un modelo determinado (Romero Cortes et
al., 2018). Al estar basada en el crecimiento microbiano, su modelado debe considerar
las concentraciones de células iniciales y restringir sus variables a las condiciones
Optimas para estas (Kovacevi¢, 2015; Sultana et al., 2017). Las mejoras en el modelado
e interpretacién son clave para el control y la optimizacién de los procesos de
produccion. Estos representan verdaderos desafios cientificos debido a la variabilidad
inherente de los complejos sistemas bioldgicos que estan involucrados en procesos
como la fermentacién (Richelle, 2014), ademds de que los modelos existentes

presentan varias limitaciones:

® Los modelos desarrollados para describir la dinamica del cultivo se limitan
principalmente a las fuentes de carbono, independientemente de las otras
reacciones metabdlicas basicas que influyen en gran medida en lo que sucede
dentro de las células.

® Los modelos que tienen en cuenta un metabolismo mas especifico, como el del
nitrogeno, suelen ser demasiado complejos para utilizarlos con fines de
optimizacién de procesos.

® [os modelos desarrollados a nivel académico a menudo no tienen en cuenta las
limitaciones inherentes a una produccion industrial, donde las necesidades y los
objetivos son diferentes.

® Los criterios de optimizacion se limitan a menudo a la productividad y/o el
rendimiento sin tener en cuenta las limitaciones vinculadas al control de calidad

de los productos finales.
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Estas limitaciones se deben, en parte, a muchas preguntas aun sin respuesta sobre
como llevar a cabo el proceso de produccién para asegurar algunas propiedades

cualitativas del proceso de produccién de la levadura (Richelle, 2014):

e (Como definir la calidad de la levadura como producto terminado?

e (Cuadles son los factores intracelulares que influyen en la calidad de la levadura?

® (Se puede actuar sobre los factores intracelulares que influyen en la calidad de
la levadura utilizando solo los perfiles de tiempo de alimentacion de las fuentes

de carbono y nitrégeno?

La relacién entre la tasa de crecimiento especifica (1) de una poblacion de
microorganismos y la concentracién de sustrato (S) estad representada por un conjunto
de leyes de tasas derivadas empiricamente denominadas modelos de crecimiento (Ge
& Bai, 2006). Estos modelos no son mas que expresiones matematicas generadas para
describir el comportamiento de un sistema dado (Okpokwasili & Nweke, 2005). Sirven
para predecir la tasa de crecimiento, la tasa de utilizacion del sustrato, asi como la tasa
de formacion de productos. Hay varios factores que afectan la cinética de crecimiento,
incluida la limitacion del sustrato, la inhibicion del sustrato, la inhibicién del producto,
asi como la inhibicion de los componentes toxicos (Thangprompan et al., 2013). A pesar
de su utilidad, los modelos presentan varias limitaciones debido a que estos
representan un orden superior y algunos de ellos se describen mediante ecuaciones
diferenciales parciales. A esto debe agregarse que hay demasiados parametros que no

se pueden determinar individualmente (Romero Cortes et al., 2018).

Posteriormente, se analizd un modelo para la produccidon de alcohol y a continuacién
tres modelos matematicos especializados en el crecimiento poblacional. Los resultados
experimentales obtenidos se ajustaron a diferentes modelos matematicos utilizando un
método de minimos cuadrados no lineales de Levenberg-Marquardt programado en
MATLAB®. Para los casos que se requeria resolver los modelos diferenciales se utilizé

un método de Runge-Kutta de tercer orden (ODE23).
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2.4.2.1. Modelo de Gompertz modificado

A partir de los resultados, podria usarse una ecuacidon logistica o de Gompertz
modificada para describir el crecimiento de la levadura, siendo el modelo de Gompertz
modificado (ec. 2.3) el mas adecuado para modelar la produccion de etanol
(Okpokwasili & Nweke, 2005; Phukoetphim et al., 2017). Para la prediccion de la
formacion de bioetanol, este modelo presenta la concentracion maxima del producto,

la tasa de produccion maximay la fase de retardo (periodo lag).

® P:concentracidon de etanol

[8/L]
T, m *exp exp (1) ® P, concentracion maxima de
pm ZEXP P > t—t)+ 1]}

etanol [g/L]
® rpm: velocidad méxima de
produccién de etanol [g/L-h]
e t:tiempo de fermentacion [h]
® t:tiempo de retardo
logaritmico [h]

P = P,y * €xp {—exp [( P
max

ec. 2.3. Ecuacion de Gompertz modificado para el
crecimiento de biomasa.

Empleando los datos obtenidos en los distintos experimentos propuestos (Tabla 2.10)
y aplicados en la ec. 2.3, se obtuvieron los diferentes comportamientos tedricos del
proceso, representados en la Tabla 2.13, que obtuvieron un coeficiente de correlacion
de 0.9762. Como puede observarse en la Figura 2.16, los resultados son comparables a
los obtenidos en su contraparte experimental, donde las concentraciones mas altas de
etanol final, se producian en las condiciones propuestas en el experimento 6.
Confirmando de esta forma la eleccion de las condiciones éptimas determinadas en la

etapa experimental (temperatura: 35 °C, pH: 4 y una concentracion de levadura: 3 g/L).
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Tabla 2.13. Concentraciones de etanol experimentales a condiciones de fermentacion

optimas (temperatura: 35 °C, pH: 3 y concentracién de levadura: 3 g/L) y frente a las

Concentracion de etanol

(g/L)

calculadas mediamente la ecuacion de Gompertz modificada.

30
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10

. Etanol Etanol
Tiempo . 25
h] experlmental teorico
[g/L] [g/L]
0 0.77
7.19 4.75
12 9.11 11.31
18 16.52 17.11
24 21.10 20.86
30 24.46 22.93
36 25.42 23.99
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Figura 2.15. Concentraciones de etanol experimentales a condiciones de fermentacién

optimas (temperatura: 35 °C, pH: 3 y concentracién de levadura: 3 g/L) y frente a las

calculadas mediamente la ecuacion de Gompertz modificada.
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experimental.
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2.4.2.2. Modelo de Monod

La ecuacion empirica de Monod es la expresion de velocidad mas comun para describir
el crecimiento de microorganismos (Liu, 2017). Este modelo propone usar una ecuacion
para relacionar las tasas de crecimiento de la levadura en un ambiente acuoso con la
concentracién de un nutriente limitante (ec. 2.4). Es aplicable cuando hay una presencia
minima de inhibidores, es decir, en los hidrolizados utilizados como medio de
fermentacion y como subproductos metabdlicos producidos por el fermentador
durante la fermentacién (Dlangamandla et al., 2019). Ademas, solo es aplicable para el
crecimiento equilibrado, es decir, cuando se ha establecido un estado pseudo-

estacionario, por lo tanto, no es aplicable en la fase de latencia (Liu, 2017).

e u:tasa de crecimiento de levaduras [h]
® Xp: concentracidn celular inicial de la fase

IninX, —-Inln X logaritmica [g/L]
U= L 0 ® X;: concentracion celular final de la fase
ty —to logaritmica [g/L]
ec. 2.4. Modelo de crecimiento celular de | ® to: tiempo de incubacion al inicio de la
Monod. fase logaritmica [h]

® t;: tiempo de incubacion final de la fase
logaritmica [h]

El valor de la tasa de crecimiento especifico (u) de la fermentacion discontinua de
etanol a partir del mucilago de cacao fue de 0.2113 h'?, los valores de la fase logaritmica
X1, Xo, tLy to fueron 5.18 g/L; 0.41 g/L; 12 h y O h; respectivamente. En la Figura 2.13
se puede visualizar claramente la fase de crecimiento exponencial de la concentracion
de biomasa en las condiciones éptimas de operacion, cuyos valores se representan en

la Tabla 2.11.
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2.4.2.3. Modelo logistico

En el crecimiento de levaduras, el modelo logistico describe los cambios en la cantidad
de organismos que tienen lugar desde la concentracidn inicial de biomasa hasta la
concentracién maxima del mismo; sin embargo, este modelo no tiene en consideracion
la inhibicion del sustrato. Se lo ha utilizado para estudiar la relacion de causa y efecto
entre la “capacidad de carga” (es decir, el tamafio de la poblacién que los recursos
disponibles pueden soportar) y el tamafio de la poblaciéon (Rodrigo & Zulkarnaen, 2022).
Describe la relacion de la biomasa (X) con la concentracidén inicial de células (Xi), la
concentraciéon maxima de células (Xmax) y la tasa de crecimiento especifico maximo

(umax) en momentos especificos (t) (Phukoetphim et al., 2017).

e u:tasa de crecimiento especifica de
las levaduras [h7]
dXx e ° Hm’axf tasa de crecimiento especifica
I = Hmax ( Y )X maxima de las levaduras [h™]
t ¥ maxt ® X:relacion de la biomasa
X = i " eXp(fmax " t) ® X;: concentracién inicial de células
Xi lg/L]
1 ((Xmax) (1 exp(max t))> ®  Xmax: la concentracion maxima de
ec. 2.5. Ecuacién logistica integrada. células en momentos especificos
[g/L]
® t:tiempo [h]

En la Tabla 2.14 se muestran los resultados de los parametros cinéticos obtenidos con
este modelo y la Figura 2.17 representa la relacidn entre la concentracion de biomasa
y el tiempo de fermentacion. Los parametros cinéticos se deben obtener mediante
meétodos de regresion lineal y no lineal (Farias et al., 2014), utilizdndose el método de

minimos cuadrados no lineales de Levenberg-Marquardt programado en MATLAB®.
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Tabla 2.14. Parametros cinéticos obtenidos del modelo logistico.

Parametros Experimental Calculado Unidades
Mmax - 0.40+0.03 [h-l]
X; 0.41+0.07 0.41+0.07 lg/L]
Xmax 6.20 + 0.25 6.20 +0.14 lg/L]
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Figura 2.17. Curva de produccion de biomasa y ajuste a la ecuacion logistica integrada
de los datos experimentales obtenidos a condiciones dptimas (temperatura: 35 °C,

pH: 4 y concentracion de levadura: 3 g/L).

El modelo logistico tuvo un R?=0.9696, aunque no incluyé el consumo de sustrato y los
términos de inhibicidon del producto. El valor calculado de la concentracién maxima de

biomasa (6.20 g/L) es consistente con el dato experimental (6.20 g/L).
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2.4.2.4. Modelo de Andrews y Levenspiel

Es uno de los modelos mas utilizados debido a su simplicidad y amplia aceptacién para
describir la cinética de inhibicién del crecimiento de microorganismos (Tazdait et al.,
2013). Durante la fermentacién, los principales factores inhibitorios son las altas
concentraciones de azUcar y etanol. Ambos agentes afectan al crecimiento de la
levadura de una manera inhibitoria no competitiva. A diferencia de los modelos

anteriores, este incluye la inhibicion del sustrato y del producto (ec. 2.6).

e u:tasade crecimiento especifico [h?]
®  .ax: tasa de crecimiento especifico
maxima [h]
U .S p « ® S:concentracion de azucares [g/L]
U= Lz . (1 __E ) e Kg:constante de Monod [g/L]
K¢+ S+ S Pximax e K¢ constante de inhibicidn del sustrato
Kis para el crecimiento [g/L]
ec. 2.6. Ecuacién de Andrews y Levenspiel e P concentracién de etanol [g/L]
para la tasa de crecimiento microbiano. ® Py cOncentracién maxima de etanol
(e/L]
® X:concentracion de levadura [g/L]
a: constante de inhibicion de etanol [g/L]
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El etanol es un metabolito primario del crecimiento de la levadura en condiciones
anaerdbicas y su formacion esta asociada con el crecimiento celular, parametro que

también puede ser considerado en la ecuacion de Andrews y Levenspiel (ec. 2.7).

®  (Qmax:tasa maxima de produccién especifica de

etanol [g/(g-h)]
® g tasa de produccidon especifica de etanol

[g/(g-h)]
Qmax * S Pg B e S:concentracidn de azlcares [g/L]
=" <2 | (1 P ) ® Kge:constante de saturacion de etanol [g/L]
Ksp + 5 +K_,E Fmax ® K constante de inhibicidn de los azucares
ec. 2.7. Ecuacion de Andrews y para la formacion de etanol [g/L]
Levenspiel para la produccién de etanol. | ® P concentracion de etanol [g/L]

®  Pruaerconcentracién mdaxima de etanol parala
fermentacidn alcohdlica [g/L]

® X:concentracion de levadura [g/L]

® B: constante de inhibicion de etanol [g/L]

Para este modelo se utilizaron las concentraciones de biomasa determinadas por

liofilizacion (Figura 2.11), obteniéndose los parametros presentados en la Tabla 2.15.

C;_X:X umaxSSZ (1_PPE )“
t KS + S+ K_ X.max
IS
ec. 2.8. Tasa de crecimiento de biomasa.

B

dPE qmaxS PE
= x| I (1 )

dt KSP + S + K_ PP'max
IP

ec. 2.9. Tasa de formacién de producto.
as 1 (dX) 1 (dPE

() ——(ZE) +mx
dt ~ Yys\dt) " Yoy dt>+m

ec. 2.10. Tasa de consumo de sustrato.
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Tabla 2.15. Parametros cinéticos obtenidos del modelo de Andrews y Levenspiel.

Pardmetro Medida Unidad
TR 0.34+0.05 [h?]
Tmax 2.48 £0.33 [h*]

Ks 1.32+0.37 [g/L]
Ksp 39.82 +0.22 lg/L]
Ks 938.99 + 48.63 lg/L]
Kip 99.72 + 2.69 lg/L]
Yx/s 0.15 +0.03 lg/g]
Yp/s 0.10 + 0.004 lg/g]

m 5.71E-06 + 5.35E-06 [h7]

Py max 23.14 £ 1.07 lg/L]
a 1.49 + 0.004 (g/L]
I 1.39 + 0.09 [g/L]

Se utilizé la liofilizacion y el método de peso seco para determinar la biomasa en las
muestras, analizdndose cual de ellos se ajustaba mejor a la prediccién resultante de la
aplicacion de los datos a las ecuaciones de este modelo (ec. 2.6 y ec. 2.7), tanto de la
produccion de biomasa (Figura 2.18), la produccion de etanol (Figura 2.19) y el consumo

de sustrato (Figura 2.20).

De acuerdo con los coeficientes de determinacion (R?) (Tabla 2.16) se puede observar

que el método de liofilizacion presentd un mejor ajuste.

Tabla 2.16. Coeficientes de determinacion del Modelo de Andrews y Levenspiel.

Curvas R?
Concentracion de etanol 0.95
Concentracion de sustrato 0.98
Concentracion de biomasa 0.90

Los valores obtenidos tanto en la Tabla 2.15 y la Tabla 2.16, son consistentes con otras

investigaciones similares (Ariyajaroenwong et al., 2016).
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Figura 2.18. Produccién de biomasa segun el Modelo de Andrews y Levenspiel.
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Figura 2.19. Produccidén de etanol segun el Modelo de Andrews y Levenspiel.
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Figura 2.20. Consumo de azucares aplicando el modelo de Andrews y Levenspiel.

Todos los modelos evaluados tuvieron un ajuste razonable (R? > 0.90), pudiendo
observarse en la Figura 2.21 los valores de concentracién de biomasa, mientras
que los valores de la produccion de alcohol se muestran en la Figura 2.22. Asi, los
valores del modelo coinciden con los obtenidos experimentalmente, por lo que es
razonable considerar que estos modelos son aptos para ser los de referencia. Sin
embargo, se debe puntualizar que el método de Andrews y Levenspiel considera
mas aspectos como los términos de inhibicion del sustrato y del producto, por lo
que es mas sensible a cambios en las condiciones de operacion. Un analisis
profundo sobre la modelizacion se expuso en un articulo anexo a esta

investigacion, que puede revisarse en el Anexo Q.
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Figura 2.21. Comparacion del crecimiento de biomasa predicho por el modelo de

Andrews y Levenspiel, el modelo Logistico y los resultados experimentales.
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Figura 2.22. Comparacion de la produccion de etanol predicho por el modelo de
Andrews y Levenspiel, el modelo de Gompertz modificado y los resultados
experimentales.
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2.5. Resumen de la secciéon

Para lograr una adecuada modelizacion de la fermentacion, se establecieron tres
etapas de trabajo: el muestreo, establecimiento de las condiciones dptimas vy

comparacion de modelos aplicables.

Establecer un plan de muestreo adecuado demostrd ser una tarea compleja, dada
la naturaleza de la materia prima vy el area geografica donde crece el cacao. En
particular, la recoleccion y conservacion del mucilago, requirio un esfuerzo
considerable, dada su sensibilidad a la contaminacién por microorganismos
anaerobios, por lo cual requeria de una cuidadosa pasteurizaciéon vy

almacenamiento a temperaturas de congelacién.

Para obtener los valores 6ptimos de los parametros de operacion, se recurrié a la
bibliografia disponible, comparandose entre las posibilidades que dada la
naturaleza de la operacidon se encontraban entre rangos muy estrechos. En

particular el pHy la temperatura.

Finalmente, se compararon los valores obtenidos mediante la modelizacion,
siendo todos los modelos opciones adecuadas. Sin embargo, se selecciond el
modelo de Andrews y Levenspiel, ya que incluye en su calculo los principales
elementos inhibitorios durante la fermentacién como: las concentraciones de
azucar y de etanol. Ambos agentes afectan al crecimiento de la levadura de una
manera inhibitoria no competitiva, analizando de una manera mas efectiva el

comportamiento de la reaccion.
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3. Purificacion del Etanol

Durante la etapa de fermentacion se obtiene un producto compuesto de la mezcla
de etanol, residuos metabdlicos de las levaduras, azUcares no fermentados, agua,
gases incondensables y solidos suspendidos. Al requerirse etanol con un elevado
grado de pureza, es necesario establecer diversas operaciones que aseguren una
purificacion adecuada vy eficiente. Si bien, pueden plantearse distintas opciones
tecnoldgicas para este fin (como la ultrafiltracién, por ejemplo) se eligid la
destilacion como operacidén principal, ya que es una de las mas utilizadas a nivel

industrial y existe gran cantidad de informacidn e investigaciones sobre ella.

La destilacién es la etapa del proceso que mayor cantidad de energia requiere y
mas medidas de seguridad y automatizacion necesita para una implementacion
adecuada (Oyelami & Adeboye, 2019). En la industria, la purificacion se realiza
principalmente mediante destilacion azeotrdpica. Aunque es una técnica de
separacion eficiente, tiene varias desventajas, principalmente su capacidad de

separaciéon de compuestos volatiles y su costo (Mairhofer & Gross, 2017).

Dadas las caracteristicas de la mezcla alcohol-agua, no es posible una purificacion
a través de una sola operacién, requiriendo varias etapas para alcanzar la
concentracién y caracteristicas requeridas. En el presente estudio se consideraron
tres etapas: 1) destilacidn con reflujo (rectificacion), 2) destilacién extractiva con
glicoles y 3) adsorcion (tamiz molecular). A continuacién, se analizardn estas
etapas sin considerar especificaciones técnicas relacionadas con balances
energéticos o corrientes de recuperacion, asi como los necesarios
intercambiadores de calor que deben intervenir en diferentes etapas del proceso,

por estar mas alla de los objetivos de la presente investigacion.
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3.1. Destilacion

La destilacion es la técnica de purificacion industrial mas ampliamente utilizada
para la obtencién del etanol. Su principio bdsico consiste en que, al calentar una
mezcla, los componentes de bajo punto de ebullicion se concentran en la fase de
vapor, los cuales pueden ser condensados en una fraccién diferente, creando de
esta forma dos mezclas con diferentes composiciones (Criscuoli, 2013; Onuki et
al., 2008). En la produccién de etanol, una torre de destilacion esta disefiada para
separar el agua y el etanol de manera efectiva (Figura 3.1). El agua se obtiene en
el fondo de latorrey el etanol en la parte superior. Es de esperar que las impurezas

con puntos de ebullicion, similares al etanol, sean arrastrados en el producto final.

Esta operacion unitaria esta fundamentada en las leyes de Raoult y de Dalton, que
indican que en una mezcla liquido — vapor en equilibrio, la fraccién molar de cada
componente en el estado de vapor esta relacionada de forma directa con las
presiones de vapor de los componentes puros y con las fracciones molares de los
mismos en estado liquido. Aunque, ciertos principios fundamentales son comunes
a todos los sistemas de destilacién, dado que son sistemas continuos de contacto
de vapor — liquido, tiene una configuracién a contracorriente y constan de
multiples etapas que operan dentro de las leyes fisicas que establecen que

diferentes materiales hierven a diferentes temperaturas (Heller & Einfalt, 2022).

El etanol a presidn atmosférica posee un punto de ebullicion de 78.3 °C, mientras
que el del agua es 100 °C (a nivel del mar) por lo que la diferencia es 21 °C
adecuada para aplicar una destilacién simple. Sin embargo, con este método no
es posible separar el etanol de otros alcoholes que pueden generarse durante la
fermentacion, como el metanol, propanol u otros, que necesariamente deberan
ser eliminados mediante procesos mas complejos de destilacion como la

destilacion fraccionada o incluso procesos de extraccion de alcoholes.
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Para obtener productos practicamente puros, tanto de la parte superior como la
parte inferior de la columna de destilacién, la alimentacion se introduce en un
plato de la parte central de la columna. Si la alimentacion es liquida, desciende por
la columna hacia el hervidor y se transfiere el componente A hacia la corriente de
vapor gque asciende desde el hervidor. Por este medio se obtiene un producto

residual, donde el componente B es casi puro (en este caso el etanol) (McCabe et

al., 2007).
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Figura 3.1. Columna de fraccionamiento continuo con secciones de rectificacion y

agotamiento. Adaptado de Ledn (2018).
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3.1.1. Destilacion simple

En esta tesis doctoral, la destilacion simple fue utilizada como primer medio de
separacion del alcohol, eliminacién de volatiles y del mosto proveniente de la
etapa de fermentacion. Para llevar esto a cabo, se empled un kit de destilacion de

vidrio estandar, con muestras de 500 mL (Figura 3.2).

s Salida

© Adaptador de agua
con r

termometro

Entrada
de agua

Cabeza
de destilacion

Cola de
Refrigerante destilacion

recto

¥ Manta
calefactora

Figura 3.2. Esquema del kit de destilacion. Adaptado de Ledn (2018).

En las condiciones de presiéon atmosférica y la configuracién del equipo, la
concentraciéon maxima alcanzable fue alrededor de 63 °GL. Una muestra de este
destilado fue enviado a un laboratorio externo para su andlisis. Para la
caracterizacion del destilado se recurrié a la cromatografia de gases, ya que esta
técnica es la mas habitual para el analisis de etanol debido a su facilidad de
automatizacion, sensibilidad, precisién y especificidad relativa (Tiscione et al.,

2011), obteniéndose los resultados presentados en la Tabla 3.1.
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Tabla 3.1. Caracterizacion del alcohol mediante cromatografia de gases.

Compuesto Concentracion Unidades
Etanol 62.48 °GL
Acetaldehido 6.47 mg/100 cm? etanol
Metanol 6.94 mg/100 cm? etanol
Alcoholes superiores* 995.57 mg/100 cm? etanol
Etilacetato 86.97 mg/100 cm? etanol
Furfural 7.20 mg/100 cm? etanol

*Alcoholes superiores: Iso-propanol, N-propanol, Iso-butanol, Iso-amilico, N-amilico

Los alcoholes superiores son el producto del metabolismo secundario de las
levaduras, se generan en altas concentraciones respecto de otros compuestos
volatiles. Estos alcoholes poseen mds de dos carbonos y su peso moleculary punto
de ebullicion son mayores que los del etanol. En fermentaciones se pueden
encontrar hasta 40 alcoholes superiores, siendo los mas relevantes el propanol, el
isobutanol, el feniletanol, el alcohol amilico y el alcohol isoamilico (Loviso &
Libkind, 2019). Dados el alto contenido de alcoholes superiores, este destilado no
es apropiado para consumo humano. Sin embargo, esto no influye con la utilidad
gue se pretende dar al mismo, como aditivo para biocombustibles posterior a la
rectificacion, ya que estos seran eliminados en las etapas posteriores de

purificacion.
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3.1.2. Destilacion con reflujo

Para la segunda destilacién se utilizé una columna de platos con reflujo en Ia
cabeza, mediante un temporizador y una alimentacién por lotes, construida
enteramente de vidrio, sin aislamiento térmico o calderetas (Figura 3.3 y Tabla

3.2).

Figura 3.3. Unidad de rectificaciéon. Adaptado de Corning (1976).
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Tabla 3.2. Partes de la columna de rectificacion mostrada en la Figura 3.3.

N° Elemento Medida | Material Caracteristicas
1 Calentador de balén Calentamiento eléctrico 220-380 v. tri.
60 Hz
Capacidad util de 12 L, col DN80 Tubo
2 Hervidor 20 litros Vidrio de alimentacién DN 40 con grifo de
trasiego, tubo de valvula de vacio DN40
Columna de . .
3 fraccionamiento con DN 50 Vidrio Empaques rasching de vidrio 7x7 mm

. con placas PTFE de retencion.
relleno rasching

De fracci ient
€ fraccionamiento con Vidrio/inox Empaques multiknit de inox Ig 150x10

4 relleno de alta eficacia DN 50
" . v mm
multiknit
5 Cabeza de reflujo DN 50 Vidrio Comando eléctrico, magnético y timer.
Condensador . Intercambiador con serpentinos. Caudal
6 . DN 50 Vid
superficie = 0.3 m? 1ano a20°Cde0.15m3/h
Enfriador _ Intercambiador con serpentinos. Caudal
7 - DN 50 Vid
superficie = 0.2 m? 1ano a20°Cde 0.3 m3/h
8 Separador graduado DN 25 Vidrio Capacidad 100 mL graduado
9 Recipiente 10 litros Vidrio Balon DN4O0 grifo de trasiego DN40
— 2
10 Circuito de vacio Condensador tt:ampa PN4O s=0.2m
Balén 5 L tipo
Columna de destta hiposénmica en ose oo
11 | fraccionamiento con 10 @ 50 PTFE P q y

vapor. Entre cada plato un tirante con

platos de borboteo
boca para toma de temperatura.

La torre de destilacion fue calentada mediante una resistencia eléctrica, que
mantenia una temperatura de 95 °C. El reflujo se controlaba mediante una valvula
temporizada que controlaba la salida del condensador, permitiendo este avanzara
al enfriador o sea redirigido a la cabeza de la torre. Se alimentd con una carga
inicial de 19 litros, proveniente de la etapa de destilaciéon simple. Para medir el
indice de refraccion del etanol en cada plato, se obtuvieron las muestras
directamente en cada plato, utilizando una jeringuilla a través de una boquilla de
muestras, las medidas obtenidas se representan en la Figura 3.4. Mientras que, la
temperatura era controlada a través de un termopar instalado en el baldon de

alimentacioén de la torre.
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Figura 3.4. indices de refraccién de cada plato tras 40 minutos de operacion.

Durante el proceso de destilacion por lotes, la concentracion de etanol en el
destilado disminuye con el tiempo al consumirse el alcohol presente en la carga
de alimentacion, por lo que, es necesario detener el proceso cuando dicha
concentracién alcanza niveles muy bajos para el propdsito requerido. En este caso,
se decidiod que dicha concentracién no fuera menor al 92 % a fin de disminuir los
requerimientos energéticos y de suministros de las etapas de purificacion
posteriores, lograndose asi 3.4 litros de destilado de 92 °GL, con un rendimiento

del 17.89 %.
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3.1.3. Destilacidon extractiva con glicoles

La destilacion con reflujo se ve limitada por la existencia del azedtropo etanol-
agua, mismo que puede ser superado ya sea utilizando una destilacién
heterogénea azeotrdpica con solventes no polares (benceno, pentano, isooctano
o ciclohexano), requiriendo ser complementada mediante adsorcion, para la
eliminacién del agua restante (Yamamoto et al., 2012). La destilacidon extractiva es
una tecnologia energéticamente eficiente que permite la separacion de esta
compleja mezcla azeotrépica. Implica la adicion de un solvente de alto punto de
ebullicién como agente de separacion en la parte superior de la columna de
destilacidn extractiva. Este solvente tiene una gran afinidad (principalmente por
puentes de hidrégeno) con el componente a “extraer” obtenido en el fondo de la
columna junto con el solvente. El solvente tiene menos afinidad con el

componente que se obtiene en la parte superior de la columna.

Se ha demostrado (Gil et al.,, 2014), que los glicoles son los disolventes mds
eficaces en la destilacion extractiva, principalmente etilenglicol y glicerina,
eliminando efectivamente el azedtropo etanol —agua, como puede apreciarse en
la Figura 3.5. En dicha figura, es posible apreciar que no existe la formacién de
interfases o azedtropos, permitiendo de esta manera alcanzar valores cercanos al
100 % en una destilacion. Los glicoles presentan algunas desventajas. Por ejemplo,
aunque su punto de ebullicién es alto, eventualmente contaminan el producto de
cabeza y se necesitan grandes cantidades de solvente o altas proporciones de
reflujo para obtener la pureza deseada del producto. Esta volatilidad los hace

dificiles de contener en el proceso (Guella et al., 2018).

En términos generales, el disolvente se alimenta en la zona superior de la columna
por encima de la corriente de alimentacion, y retiene una concentracion
significativa en toda la fase liquida. Luego se retira como producto de fondo y se

envia a una columna de regeneracion operada por vacio (Gerbaud et al., 2019).
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Figura 3.5. Mapa de la curva de residuos para la mezcla de etanol-agua

etilenglicol-glicerol, P =1 atm,

las lineas azules corresponden a las lineas de

isovolatilidad.* Adaptado de Lauzurique et al. (2016).

Debido a la elevada cantidad de materia prima requerida para su arranque, de no

menos de 10 litros de alimentacidn, se decidid utilizar un kit de destilacién simple

(Figura 3.2), ya que, en la etapa anterior, no se logrd obtener mas de 4 litros de

etanol con un 92 % de pureza. Con dicho etanol, se establecid una bateria de

experimentos usando 3 solventes para la destilacion extractiva: etilenglicol,

propilenglicol y glicerina; en relaciones volumétricas 1:1, 2:1 y 3:1, siguiendo el

esquema propuesto por otro

estudio similar (Lauzurique et al., 2016),

obteniéndose los resultados detallados en la Figura 3.6. El tiempo total empleado

para la destilacion fue de tres horas.

# Lineas de isovolatilidad: lugar geométrico de las mezclas para las cuales la volatilidad relativa de los

componentes es igual a 1.
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Figura 3.6. Comparacion entre las relaciones solvente-alcohol y las
concentraciones finales en la destilacion extractiva.
La eleccion del agente deshidratante debe realizarse cumpliendo los siguientes
parametros: a) minimizacion de los costes de produccidn, b) baja presidon de vapor,
¢) mayor afinidad por el agua para arrastrar la menor cantidad de alcohol vy la
mayor cantidad de agua posible y d) debe proporcionar la separacion deseada
utilizando la minima cantidad de disolvente (Ferreira da Silva et al., 2017). El
etilenglicol es el disolvente mas empleado para la deshidratacién de etanol por el
método de destilacion extractiva, sin embargo, es un compuesto ligeramente
toéxico (Benyahia et al., 2014). Por ello, se considerd a la glicerina como el solvente
apropiado por ser térmicamente mas estable, asi como por su bajo coste y facil
manipulacién. El uso de glicerol como agente de arrastre para la deshidratacién
del etanol es un tema de interés porque tiene como objetivo reducir la demanda
de energia para la produccion de bioetanol mediante el uso de un coproducto de
biodiésel (Zhang et al., 2015). Se ha propuesto usar este agente en combinacion

con alcohol isopropilico para aumentar su eficiencia (Hartanto et al., 2019).
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3.2. Adsorcidon mediante tamices moleculares

Como se indicd en apartados anteriores, el etanol destinado al uso como
combustible (etanol carburante), requiere una concentracién menor al 1 % de
agua (Tabla 1.2). Esta concentracion no puede alcanzarse mediante métodos
térmicos, sino que requiere métodos especificos destinados, no solo a romper el
azedtropo como en el caso de la destilacion extractiva, sino que deben eliminar las
Ultimas trazas de humedad en el etanol resultante. Para este fin se eligid la
adsorcién como método de purificacion final del etanol, por ser una de las técnicas

mas eficientes al momento de eliminar trazas (Aarden, 2001; Chen, 2015).

Esta es una técnica de separacion que utiliza un material con gran superficie
especifica, conocido como tamiz molecular, el cual es identificado por su material
y tamafio de poro. Debido a los avances en el desarrollo de los adsorbentes, la
adsorcion ya se ha convertido en una herramienta de separacion clave que se usa
de forma generalizada en la industria (Yang, 2004). Destacando la zeolita, cuando
se trata de adsorcion de la mezcla agua-etanol (Pahari et al., 2022). Se ha
demostrado que la zeolita 3A es uno de los mejores materiales para aplicar en el
proceso de adsorcion de agua, porque el tamafio de su tamiz (3 nm) es solo un
poco mas grande que la molécula de agua promedio (0.28 nm) y mas pequefio que
el tamafio de la molécula de etanol (0.4 nm) (Laksmono et al., 2018; Yamamoto et

al., 2012).
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El relleno seleccionado en el presente estudio fue zeolita 3A de la casa comercial

Merck, cuyas propiedades y las del lecho se detallan en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3. Propiedades del relleno utilizado en la adsorcién.

Propiedad Medida
Densidad aparente 750 kg/m3
Superficie de contacto 800 m?/g
Forma Perlas de 2 mm
Volumen del espacio hueco 0.0003 m3/kg
Porosidad/volumen del lecho 0.23
Flujo de alimentacién 2 mL/min
Altura del lecho [h] 0.65m
Didmetro del lecho 0.01m

Inicialmente, la parte inferior del adsorbente remueve el soluto, asi que el
producto esta practicamente libre de adsorbato, disminuyendo su capacidad de
remocion con el paso del liquido, al saturarse los poros del relleno con adsorbato.
Esto significa que la concentracion de la corriente de salida varia con el tiempo,
por lo que se requiere establecer una concentracion maxima de adsorbato
permitido en el proceso, a esta concentracidn se la conoce como punto de ruptura

y al tiempo para alcanzarla, tiempo de ruptura (Figura 3.7) (Ortega, 2013).
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Figura 3.7. Ejemplo de curva de ruptura. Adaptado de (Ortega, 2013).

En el presente trabajo de investigacion, se prepard una columna con un diametro
de 11.5 mmy 650 mm de altura de relleno, con un flujo volumétrico de 2 mL/min,
configuracién mostrada en la Figura 3.8. La alimentacion provino del producto
obtenido en la etapa de destilacién extractiva con glicerina, que poseia una
concentracion inicial de aproximadamente 96 °GL, manteniendo una altura
constante de liquido de 5 cm sobre el lecho. En esta etapa en particular, se
requiere obtener un producto con una concentracién minima definida de 99.6 °GL,
misma que esta definida en los requerimientos descritos en la Tabla 1.2. Dicha

concentracién se alcanzo tras 50 minutos de operacion (Figura 3.9).
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Figura 3.8. Esquema del equipo utilizado para la adsorciéon por tamiz molecular.

La concentracion del etanol obtenido como producto de esta operacion, fue
evaluado mediante dos técnicas: a) refractometria in situ (el método se detalla en
el Anexo Q) obteniéndose una concentracién de 99.9 % en volumen y b)

cromatografia de gases (laboratorio externo) obteniéndose una concentracion de

99.66 °GL (Anexo S).
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Figura 3.9. Segmento de la curva de ruptura aplicable.
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3.2.1. Modelos matematicos de la adsorcidn

La cantidad de material adsorbido por un sustrato a menudo se expresa como una
funcion de la concentracion de equilibrio después de la adsorcién a temperatura
constante (Ehiomogue et al., 2021). El proceso de representacidon de esta funcién
se conoce como Isotermas de adsorcién. Los modelos de isotermas de adsorcidon
son curvas que describen la variacion del material absorbido con la presién
(Ehiomogue et al., 2021). Asimismo, estos modelos describen la relacion entre las
cantidades de soluto que se adsorben en el material y la concentracién de
adsorbato disuelto en el liquido en equilibrio (Obaid, 2020). Las isotermas de
adsorcién estan determinadas por el adsorbente, las especies adsorbidas y las

propiedades fisicas como la fuerza idnica, la temperaturay el pH (Yan et al., 2017).
Para este estudio se consideraron los modelos propuestos por Lara et al. (2016):

e Modelo de Yoon-Nelson (ec. 3.1y Tabla 3.5)

e Modelo BDST (ec. 3.2 y Tabla 3.6)

e Modelo de Thomas (ec. 3.3y Tabla 3.7)

e Modelo de Dosis Respuesta (ec. 3.4y Tabla 3.8)
e Modelo de Wolborska (ec. 3.5y Tabla 3.9)

e Modelo de Adams-Bohart (ec. 3.6 y Tabla 3.10)

Tres aspectos se consideran en la etapa de disefio de la adsorcion: la adsorcion
fisica, la adsorcion quimica y el intercambio iénico (Wang et al., 2016). Siendo el
presente caso de estudio, basado en la adsorcion fisica de las moléculas de agua
con la zeolita. En esta investigacion se presentan dos limitaciones: a) que la
concentracion inicial esta fijada por la destilacion previa, cuya concentracion se
acerca a los 96 °GL, y b) que la corriente de producto final no puede disminuir de
99.6 °GL. Para el analisis y modelizacion se utilizaron los datos de concentracion
de etanol obtenidos mediante refractometria (Anexo R) frente al tiempo medido
en minutos (Tabla 3.4), utilizando la herramienta Microsoft Excel 2019 como

software para el calculo y graficado.
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Tabla 3.4. Concentraciones de agua y etanol promedio en el proceso de

adsorcion.
Tiempo Etanol Agua
[min] [% en volumen] [% en volumen]
1 99.92 0.08
10 99.90 0.10
20 99.88 0.12
30 99.85 0.15
40 99.78 0.22
50 99.65 0.35
60 99.55 0.44
70 99.35 0.65
80 99.20 0.80
90 99.01 0.99
100 98.83 1.17
120 98.08 1.92
140 97.35 2.65
160 97.05 2.95
180 96.72 3.28
200 96.56 3.44
225 96.44 3.56
250 96.32 3.68
275 96.20 3.80
300 96.12 3.88
325 96.08 3.92
350 96.05 3.95
375 96.03 3.97
400 96.02 3.98
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3.2.1.1. Modelo de Yoon-Nelson

Este modelo esta basado en la suposicion de que la tasa de disminucion en la
probabilidad de adsorcidon para cada molécula de adsorbato, es proporcional a la
probabilidad de adsorcién del adsorbato. No requiere datos sobre la caracteristica
del adsorbato, el tipo de adsorbente y las propiedades fisicas del lecho de
adsorcién. Este modelo considera que la tasa de disminucion en la probabilidad de
adsorcion de la molécula de adsorbato es proporcional a la probabilidad de

adsorcion de adsorbato y de penetracion en el adsorbente (Lara et al., 2016).

Para obtener los parametros de operacién se debe graficar la forma lineal del

modelo de Yoon-Nelson, expresada en la ec. 3.1. Teniendo como base la grafica

Co
Cc

de In ( - 1) frente al tiempo (Figura 3.10). De la pendiente y la ordenada en el

origen se puede obtener Kyn y T (Tabla 3.5), mientras que el T experimental, se
determina a partir de extrapolacion de los datos experimentales (Omitola et al.,

2022).

C: concentracion del agua a tiempo (t) [g/L]
C,: concentracion inicial del agua [g/L]

t: tiempo de toma de la muestra [min]

Kyn: constante de proporcionalidad de Yoon-
Nelson [min]

e T:tiempo requerido para retener el 50 % del
adsorbato inicial [min]

In (% _ 1) = —Kyy(t—17)

ec. 3.1. Expresion linealizada del
modelo de Yoon-Nelson.

Tabla 3.5. Parametros del modelo de Yoon-Nelson.

Co K YN T teérico T experimental Rz
[g/L] [min?] [min] [min]
4 0.23 62 68 0.9771
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Figura 3.10. Linealizacion de los datos experimentales en forma logaritmica
In (% - 1) representados en la Tabla 3.4 frente al tiempo.

Este modelo presenta varios aspectos positivos, ya que tiene un ajuste razonable
a los resultados experimentales, con un indice de correlacion de 0.9771. Ademas,
es Unicamente una funcion del tiempo, sin requerir datos adicionales respecto al

relleno utilizado (Slavi¢ et al., 2009).
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3.2.1.2. Modelo del Tiempo de Servicio de la Altura de un Lecho
(BDST)

BDST es un modelo sencillo para predecir la relacion entre la profundidad del lecho
[Z], y el tiempo de servicio [t], en términos de concentraciones de proceso y
parametros de adsorcion. El modelo BDST se basa en la suposicién de que la tasa
de adsorcién esta controlada por la respuesta de la superficie entre el adsorbato
y la capacidad no utilizada del adsorbente (Muslim Altufaily et al., 2019). Este
modelo se basa en medir fisicamente la capacidad del lecho a diferentes valores
de avance, ignora la resistencia a la transferencia de masa intraparticula y la
resistencia externa de pelicula, dado que el adsorbato se adsorbe directamente en

la superficie del adsorbente (Lara et al., 2016). Teniendo como base la grafica de
In (% - 1) frente al tiempo (Figura 3.10), de la pendiente y la ordenada en el

origen, se puede obtener N,y K (Tabla 3.6).

® (:concentracion del agua a
tiempo (t) [g/L]

® (,: concentracion inicial del agua
(g/L]

V4 . .
In (& _ 1) —n (e(KNoﬁ) _ 1) _KC,t e t: tiempo [min]
C ® N,: capacidad dindmica del lecho,

ec. 3.2. Expresion linealizada del modelo de [mg dm?]
tiempo de servicio. e U: velocidad de flujo lineal [cm
min?]

® K: constante de velocidad de
adsorcion [dm® mintmg?]
® Z: Altura del lecho [cm]
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Co U K z No R?
[g/L] [cm min™] [dm3 mintmg?] [ecm] [mg dm3]
4 45.2 0.006 65 393 0.9771

de

Este modelo presenta una mayor complejidad de cara a las variables que
intervienen, destacandose las propiedades especificas del lecho como su altura o
la velocidad de adsorcion. Permite entonces modelar el comportamiento del lecho

si este varia en su altura, sin la necesidad de nuevas experiencias o mediciones.
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3.2.1.3. Modelo de Thomas

La ecuacion de Thomas es un modelo popular que se ha utilizado ampliamente
para predecir las curvas de avance (BTC) al describir la adsorcién dindmica de
diferentes contaminantes en un sistema de columna de lecho fijo (Amiri et al.,
2019). Este modelo es apropiado para predecir el proceso de adsorcidén cuando las
resistencias de difusion interna y externa pueden ser ignorados (Chowdhury &
Saha, 2013). El modelo de Thomas es de tipo dinamico vy sigue la cinética de
adsorcion de Langmuir. Considera que la dispersion axial es despreciable en el
lecho, ya que la fuerza impulsora obedece a una ecuacion de segundo orden con

reaccion reversible dada por la ec. 3.3 (Lara et al., 2016).

. e C
Teniendo como base la gréfica de In (?0— 1) frente al volumen de efluente

acumulado (Figura 3.11), de la pendiente y la ordenada en el origen, se puede

obtener K, y qo, (Tabla 3.7).

e (:concentracién del agua a tiempo (t)
[g/L]

e C,: concentracion inicial del agua [g/L]

C, Ko ® Kr: constante de velocidad del modelo
In (? — 1> =— T (CoVer —qomyp) de Thomas, [g mintmg™]
ec. 3.3. Expresion del modelo de Thomas. ® : capacidad de adsorcion en el
modelo de Thomas, [g/g]

® my: masa del adsorbente [g]

® V. volumen acumulado del efluente
[mL]

® Q: caudal de alimentacion [mL/min]
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Tabla 3.7. Parametros del modelo de Thomas.

Q Co mp Krn do R2
[mL/min] [g/L] [e] [g mintmg] [g/g]
2 4 30.9 5.8 0.038 0.9771
6
<
%)
S
e 800
£
y =-0,0116x + 3,3903 o
R?=0,9771 o]
-6
Vef
[mL]

Figura 3.11. Linealizacion de los datos experimentales en forma logaritmica

In (% - 1) representados en la Tabla 3.4 frente al volumen de efluente
acumulado (Vef).

Este modelo, al igual que en el anterior, presenta un ajuste razonable a los

resultados experimentales, con un indice de correlacion de 0.9771, pero este

modelo no solo es funcion del volumen acumulado de efluente, sino de la masa

de adsorbente, por lo que permite modificar el tamafio del lecho sin que sea

necesario una nueva recoleccién de datos experimentales.
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3.2.1.4. Modelo de Dosis Respuesta

Este modelo ha sido comunmente usado en farmacologia para describir diferentes
tipos de procesos, en especial describir bioadsorcién en columnas. Inicialmente,
este modelo fue propuesto para determinar la absorcién de los medicamentos en
el interior del organismo. Con ligeras modificaciones, se ajusté el modelo para su

aplicacién en estudios de adsorcidon de metales (Lara et al., 2016).

De manera similar a otros modelos, ay g, (Tabla 3.8) pueden ser determinados de

la grafica ln In (ﬁ) frente al volumen acumulado del efluente (Figura 3.12).

e (:concentracién del agua a

tiempo (t) [g/L]
C qo * My ® (,: concentracion inicial del agua
in () = a| e ~n (P 5) le/]
0 0 ® g,: capacidad de adsorcién [g/g]
ec. 3.4. Expresion del modelo de Dosis e my: masa del adsorbente [g]
Respuesta. ® V. volumen acumulado del
efluente [mL]
e o: constante del modelo de dosis-

respuesta [mL/min]

Tabla 3.8. Parametros del modelo de Dosis Respuesta.

Co Q mp a qo R2
[g/L] [mL/min] e] [mL/min] (g/g]
4 2 30.9 3.362 0.075 0.74
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Figura 3.12. Linealizacién de los datos experimentales en forma logaritmica

C
In (m) representados en la Tabla 3.4 frente al volumen de efluente

acumulado.

Este modelo presenta ciertas ventajas frente a otros, ya que describe la curva de
ruptura completa con gran exactitud, la desventaja que presenta es que el
parametro a no se relaciona correctamente con las condiciones experimentales,

lo que imposibilita un cambio de escala. Como puede observarse en su coeficiente

correlacion de 0.74.
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3.2.1.5. Modelo de Wolborska
Este es un modelo matematico que especifica que la parte inicial de la curva de
ruptura esta dominada por la difusion de pelicula externa con un coeficiente
cinético constante, ademas establece que el perfil de concentracién a lo largo de
la columna se mueve a una velocidad constante (Lara et al., 2016). Por lo tanto,
describe la distribucion de la concentracién del adsorbato en el lecho fijo en el

rango de baja concentracién (C. G. Lee et al., 2015).

Los valores de BB, y No (Tabla 3.9) se obtiene de la pendiente e intercepto de la
grafica Inln (é) frente al tiempo (Figura 3.13), establecidas en la

experimentacion.

N,: capacidad dindmica del lecho [mg dm3]
ﬁa: coeficiente cinético de transferencia de
masa externo [min]

e Z: Altura del lecho [cm]

ec. 3.5. Modelo de Wolborska.

e (: concentracion del agua a tiempo (t) [g/L]
e C,: concentracion inicial del agua [g/L]
In £ _ BaCo b BaZ e t:tiempo de toma de la muestra, [min]
C, N, U e U: velocidad de flujo lineal [cm min™]
[ J
[ J

Tabla 3.9. Pardmetros del modelo de Wolborska.

Co U ﬂa V4 No RZ
[mg/L] [ecm min] [minY] [cm] [mg dm™3]
4 1.924 0.082 65 34.9 0.74
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Figura 3.13. Linealizacion de los datos experimentales en forma logaritmica

Inin (CC—O) representados en la Tabla 3.4 frente al tiempo.

Este modelo presentd un bajo indice de correlacidn, al ser este menor de 0.8 no
se lo pudo considerar util para este trabajo. Aunque el modelo permite conocer
algunos parametros interesantes del lecho como su capacidad de adsorcion, los

pobres resultados del ajuste lo invalidan completamente.
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3.2.1.6. Modelo de Adams-Bohart

El modelo de Adams-Bohart es usado solo para la descripcién inicial de la curva de
ruptura por encima del punto de ruptura o de los puntos de saturacion; solo
describe entre 10-50 % del comportamiento. Asume que la velocidad de adsorcién
es proporcional a la capacidad de adsorcién y a la concentracion de la especie
adsorbida (Lara et al., 2016). Este modelo es util para describir la curva de ruptura
inicial de datos experimentales. Su efectividad de ajuste se evalua mediante la
capacidad mdaxima de adsorcién (No) y la constante cinética (Kas) (Faizal & Kutty,

2014).

Los valores de Kas y No (Tabla 3.10) se obtiene de la pendiente y la ordenada al
origen de la grafica In In (%) frente al tiempo (Figura 3.13), establecidas en la

experimentacion.

C: concentracion del agua a tiempo (t) [g/L]
C,: concentracidn inicial del agua [g/L]

t: tiempo de toma de la muestra [min]

N,: capacidad dindmica del lecho [mg dm™]
U,: velocidad de flujo lineal [cm min™]

Kag: constante cinética [mg™ min™]

Z: Altura del lecho [cm]

C N,Z
ln <C_O> = kAB (Cot — UO )
ec. 3.6. Modelo de Adams-Bohart.

Tabla 3.10. Parametros del modelo de Adamas-Bohart.

Co Uo Kas N, V4 R?
[g/L] [ecm min] [mg™ min7Y] [mg dm?3] [em]
4 1.64 0.002 349 65 0.7357

Al igual que el modelo de Wolborska su indice de correlacion fue menor de 0.8,

siendo demasiado bajo para considerarse Util para este trabajo.
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3.3. Resumen de la seccion

El proceso de purificacion de etanol demostré ser particularmente complejo, dada
la existencia de un azedtropo con el agua, que impide una separacion adecuada
mediante el empleo exclusivo de métodos térmicos, siendo imprescindible el uso

de un método fisico, el cual fue modelizado satisfactoriamente.

Los procesos térmicos elegidos fueron: destilacion simple, destilacion con reflujo
y destilacion extractiva. La destilacién simple separd incondensables, soélidos
disueltos y wuna fraccion de agua, llegando a wuna concentracion de
aproximadamente 60 % en volumen de etanol. El segundo método fue una
destilacion con reflujo que permitié concentrar la solucién alcohdlica a una
concentracion cercana al 92 % de etanol. Para el caso de la destilacidon extractiva,
se determind que la glicerina era el mejor agente extractivo, obteniendo asi una

concentracion cercana al 96 % de etanol en volumen.

Finalmente, se utilizd adsorcidon para eliminar las Ultimas trazas de agua, llevando
la solucién alcohdlica a una concentracion de etanol superior al 99 % en volumen.
Dicho proceso fue analizado mediante diversos modelos, siendo el modelo de
Yoon-Nelson el mas simple para ser empleado, ademas de presentar un indice de

correlacion mayor a 0.97.
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4. Simulacion del proceso

Hay varios temas importantes a considerar en el escalado de los procesos de
laboratorio al nivel industrial. El escalado se logra a través de operaciones a escala
de planta piloto y de laboratorio (Vogel & Todaro, 2014). Los pasos involucrados

se pueden dividir en siete temas que requieren cierta elaboracion:

e Optimizacién de la composicion del medio y condiciones de cultivo como
pHy temperatura.

e Suministro de oxigeno requerido para la fermentacion.

e Seleccién de un modo operativo para el proceso de cultivo.

® Medicion de las propiedades reoldgicas del fermento.

e Modeladoy formulacidn de estrategias de control de procesos.

e Fabricacion de sensores, biorreactores y otros equipos periféricos.

Para analizar estos elementos, un método eficaz es el uso de herramientas

informaticas de simulacion, como Aspen Plus®.

4.1. Simulacion del modelo de fermentacion

Entre los modulos disponibles en el mercado se encuentra el paquete Aspen
Custom Modeler (ACM). Esta herramienta permite crear, editar y reutilizar
modelos de unidades de proceso. Las aplicaciones de simulacion se generan
combinando estos modelos en un diagrama de flujo grafico. Los modelos pueden
usar herencia y jerarquia y pueden reutilizarse directamente o integrarse en
bibliotecas. Las simulaciones dindmicas, de estado estacionario, de estimacion de
parametros y de optimizacion se resuelven basandose en ecuaciones
caracteristicas de cada modelo. ACM utiliza un lenguaje de modelado orientado a
objetos, editores para iconos y tareas y Microsoft Visual Basic para scripts
(Aspentech, 2005). En este trabajo se realizd la simulacion del proceso mediante

Aspen Custom Modeler (ACM) v.8.4 del paquete de simulacion AspenONE.
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4.1.1. Modelado de sistemas mediante ecuaciones

diferenciales parciales

ACM proporciona una forma sistematica de modelar y resolver sistemas de
parametros distribuidos en los que las variables del proceso varian con respecto a
la posicion espacial y el tiempo, que se describen matematicamente mediante
ecuaciones diferenciales parciales (PDEs). Las PDE son la base fundamental para
describir fendmenos fisicos complejos como el transporte de masa, calor vy
cantidad de movimiento acoplados a reacciones quimicas (Aspentech, 2005).
Entre los equipos de proceso que se pueden modelar en detalle mediante PDEs se

incluyen reactores, como el requerido en esta investigacion.

Para crear los modelos PDEs (Figura 4.1), se declararon los dominios,
especificando, la derivada de mayor orden, el método de discretizacion® (cuyo
proceso de seleccidn se describe en el Anexo T), longitud del dominio, nimero y
ubicacién de las secciones del dominio y preferencias de espaciado de elementos,

y los nodos de integracion.

> Discretizacién: proceso de transferir funciones continuas, modelos, variables y ecuaciones a contrapartes

discretas. Esta transformacion es necesaria para la evaluacién numérica y la implementacion en software.
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Tabla 4.1. Parametros para la simulacion del modelo de fermentacidn.

Pardametro Valor Definicion
Orden de la 1
derivada
Método de BFD2
discretizacion
Longitud de 36 Horas de operacién del reactor
dominio simulado
Nimeroy
ubicacién de las 11 Este valor surge debido a que un es
secciones del ! reactor tipo batch
dominio
Preferencias de
espaciado de 1 Representan una hora en la grafica
elementos

Concentraciones de levaduras,

Distribuciones del
alcohol y sustrato durante la

dominio .
reaccion
Condiciones Levadura (0.41 g/L) Concentraciones iniciales del
iniciales Azucar (241.38 g/L) alcohol, levadura y sustrato
Nodos de Leyes de velocidad para células,
integracién etanol y sustrato

Ecuaciones diferenciales de

Balance del reactor
reactantes y productos

Para establecer la simulacion del modelo se utilizd la ecuacién de Andrews vy
Levenspiel en su forma diferencial, cuyas constantes fueron determinadas
previamente en este trabajo (ec. 2.6 y ec. 2.7), obteniendo la ecuacién ec. 4.1:

2 B
E) +mX

ds_ 1 HmasS

2 (1_
dt YX/S Ks+S +I§_2 Px max
IS

PE )a 1 Qmaxs

+t—| X —————= (1 -
Yp/s Kepp + S+ 1‘5_ Pp max
IP

ec. 4.1. Ecuacidn cinética para la simulacién de la etapa de fermentacion.

En esta ecuacion diferencial las variables de operacién son S (concentracién del
sustrato), Pe (concentracion del etanol), X (concentracion de las levaduras) y t
(tiempo). Finalmente, se configuran los valores iniciales de la operacién, a partir
de los cuales se puede construir una grafica, simulando variaciones de
concentraciones frente al tiempo (Figura 4.2).
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Modsl BIORREACTOR

ysc A= RealVariable (Fixed, 6.66);
ypc A= RealVariable (Fixed,4.1);
ks Bs RealVariable(Fixed,1.32);
m As RealVariable (Fixed, 0.00001) ;
umax As RealVariable (Fixed, 0.34);
kis &s RealVariakle (Fixed, 938.59%9);
ysp A= RealVariable (Fixed, 10);
gmax L= RealVariable (Fixed, 2.48);
ksp ks RealVariable (Fixesd, 35.8Z2);
kip ks RealVariable (Fixesd, 95.7Z2);

t Ls Domain (DiscretizationMethod:"BFD2",
HighestOrderDerivative:1,
Length: 36,
NumSections: 1,
SpacingPreference:1,
Section(2) .Location:1,
Section(2) .SpacingPreference:l);

FL As DistributionlD (XDomain Is t, HighestOrderXDeriwvative:l) ©f RealVariabkle(0);
FE As DistributionlD (XDomain Is t, HighestOrderXDeriwvative:l) ©f RealVariabkle(0);
FC As DistributionlD (XDomain Is t, HighestOrderXDeriwvative:l) ©f RealVariabkle(0);

Nodes Rs IntegerSet ([0 + t.Interior + t.EndNode]);
rg(Nodes) As RealVariable;

rp(Nodes) As RealVariable;

rd(Nodes) LAs RealVariable;

rsm(Nodes) Ls RealVariable;

// Concentraciones de partida
FA(D) = 0.41 ;

FB(0) 231.4849 ;

FC(0) 0 ;

// Balance del reactor para células, sustrato vy alcchoﬂ
For 1 In [t.Interior + t.EndNodes] Do

FA (i) .ddx = rg(i)-zrd(i);
FB(i) .ddx = ysc*-rg(i)-vysp*rpi{i)-rsm(i);
FC (i) .ddx = rg(i)*ypc;

EndFor

// Leyes de wvelocidades para el biorreactor

rd = FA*0.00005;

rsm = m*FL;

rp = ({(gmax*(l-(FC/25.4179))*1.3505)* FA * FB)/(ksp + FB + ((FB*2)/kip)));
rg = ({(umax*(1-FC/24)~1.4937) * FA * FB)/ (ks + FB + ((FB*2)/kis)));

End

Figura 4.1. Codigo utilizado en la construccion del modelo en Aspen Custom

Modeler.
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Figura 4.2. Parametros obtenidos mediante el Método BFD2.
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4.2. Simulacion del proceso en Aspen Plus

Aspen Plus simulay predice el comportamiento de los procesos quimicos haciendo
uso del balance de materia, balance de energia, cinética de reaccidon y datos de
equilibrio, bajo condiciones de operacidn especificadas (Acorsi et al., 2022; Mihul
& Ashish, 2019). Para trabajar en Aspen Plus se debe generar un caso. El modelo
termodinamico adecuado para el sistema se selecciona como método base del
proceso. Posteriormente, se disefia un diagrama de flujo de proceso utilizando Ia
biblioteca de mddulos de operacion de la unidad. Las corrientes se conectan y
etiquetan en el diagrama de flujo del proceso. Posteriormente, se especifican las
condiciones operativas de las corrientes y las especificaciones de cada unidad de

proceso (Mihul & Ashish, 2019).

En este trabajo se realizo la simulacion del proceso mediante Aspen Plus v 8.1. Para

construir el modelo se establecieron las siguientes consideraciones:

® El proceso operaria en modo continuo, empleando alrededor de 1 000 kg
diarios de materia prima, estableciéndose, por tanto, una corriente de
alimentacién de 43.4 kg/h de alimentacién al proceso.

e No se considerarian tiempos muertos, dado que el principal objetivo de la
simulacion es la representacion de concentraciones y el comportamiento
de concentraciones en las corrientes.

e No se considerarian caracteristicas geométricas o de disefio de los distintos
equipos, usando las caracteristicas preestablecidas de funcionamiento y
operacion del propio software.

e Para describir el funcionamiento de los reactores se utilizd el modelo
cinético de Arrhenius a fin de describir la etapa de fermentacion y la
inversion de la sacarosa. Esto debido a ser el modelo estandar planteado
por el software y a la imposibilidad de anexar otros modelos.

e Laalimentacidn es una solucion acuosa de tres azlcares: sacarosa (8.56 %),

glucosa (8.13 %) y glucosa (7.91 %).
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No se considera el desgaste del lecho en la adsorcion producto de la
saturacién del relleno.
No se determinardn corrientes auxiliares como refrigerantes, calefaccion o

consideraciones de la levadura.

El modelo que describe el proceso se ha separado en dos etapas, mismas que

fueron separadas en rutinas interconectadas (Figura 4.3):

a)

Fermentacién: se la subdividi6 en una etapa de pretratamiento,
acondicionamiento térmico, la fermentacion propiamente dicha y el control
de efluentes del proceso.

Deshidrataciéon: se la subdividio siguiendo la configuracion planteada en la
seccion experimental descrita en el Capitulo 2 de esta memoria, constando
de tres subetapas: destilacidn con reflujo, destilacion extractiva y filtrado con

tamices moleculares.
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4.2.1. Fermentacion

La etapa de fermentacion se disefid en dos reactores conectados en serie (Figura 4.4).
En el primer reactor (R-101) se lleva a cabo la inversion térmica de la sacarosa, mientras
que en el segundo (R-102) la fermentacién propiamente dicha, previo

acondicionamiento térmico en el intercambiador de calor HE-101.

Figura 4.4. Configuracion de reactores R-101 y R-102.

Como se detalld en el Capitulo 2, la fermentacion es una reaccion exotérmica donde Ia
glucosa se convierte en etanol mediante la accion microbiana, produciendo CO, como
subproducto (Figura 2.8). Producto de ello se requerird una alimentacion continua de

refrigerante para mantener una temperatura constante (Ribas et al., 2010).
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Tabla 4.2. Pardametros de las corrientes simuladas para la fermentacion.

Corriente S1 S2 S3 S4 VENT
Etanol [kg/h] 0 0 0 5.24 0.08
Glucosa [kg/h] 3.53 5.29 5.29 0.05 0
Agua [kg/h] 32.71 32.53 32.53 32.42 0.11
CO; [kg/h] 0 0 0 0.42 4.67
Sacarosa [kg/h] 3.72 0.37 0.37 0.37 0
Fructosa [kg/h] 3.43 5.20 5.20 0.03 0
Total [kg/h] 43.39 43.39 43.39 38.53 4.86
Flujo volumétrico [L/h] 38.67 42.56 38.18 40.20 2883
Fraccién volumétrica 0 0 0 0.17 0.02
Temperatura [°C] 20 127 30 35 35
Presion [atm] 1 1 1 1 1

4.2.1.1.

Pasteurizacion e inversidn de azlcares

La corriente de alimentacién de mucilago (S1) ingresa al primer reactor a temperatura

ambiente. La alimentacion es tratada a 127 °C durante 12 min a 20 rpm para lograr la

conversion de la sacarosa del 90 % (Torres et al., 1994), siguiendo la reaccidon descrita

en la ec. 4.2. En esta etapa se garantiza tanto una esterilizacion como una ruptura de la

sacarosa en glucosa y fructosa, producto de la temperatura y su pH ligeramente acido

(cercano a 4), esta reaccién se conoce como inversion acida de la sacarosa. Cuando la

sacarosa se hidroliza a una mezcla de glucosa y fructosa, la rotacién de la solucion

cambia de un valor positivo a un valor negativo, al ser observada en un polarimetro.

C12H;,011 + HOHY > CgH1,06 + CsH1305

Sacarosa

Agua

Glucosa

Fructosa

ec. 4.2. Inversion de la sacarosa en medio acido.

La inversién de la sacarosa es una reaccion de primer orden con una energia de

activacion de 109.2 kJ/mol de sacarosa, con una entalpia de reaccion de -14.4 kJ/mol

de sacarosa a 310 K (Tombari et al., 2007). Al ser una reaccién endotérmica requerird

un control del calentamiento del reactor.
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4.2.1.2. Acondicionamiento

Para acondicionar la corriente de alimentacion del reactor R-102 (S3), se considerd
acoplar la corriente de salida del reactor R-101 (S2) un intercambiador de calor (HE-

101) (Tabla 4.3).

Tabla 4.3. Pardmetros del intercambiador de calor

Parametro HE-101
Temperatura de salida 30°C
Presion de salida 1 atm

4.2.1.3. Reactor de fermentacion

La corriente de salida (S2) se envia al intercambiador de calor HE-101 para reducir su
temperatura hasta los 30 °C, previo al ingreso al reactor R-102 (S3) donde se mezclara
con levadura Saccharomyces cerevisiae ya presente en el reactor. El proceso se
mantuvo a 35 °C y a presion atmosférica durante 48 horas (tiempo dptimo obtenido

durante el estudio experimental).

El reactor R-102 tiene una corriente de ventilacion para eliminar los gases de
fermentacion, que son enviados a una columna de absorcién (AB-101) para recuperar
el etanol arrastrado. La corriente con el etanol recuperado (S5) se mezcla con la
corriente de salida (S4) en el mezclador M-101 para dirigirse a la primera torre de

destilacion.

Tabla 4.4. Condiciones de operacion propuestas para los reactores R-101 y R-102

Parametro R-101 R-102
Temperatura 127 °C 35°C
Presion 1 atm 1 atm
Fases de reaccion Liquido Vapor-Liquido
Fraccidn de conversion Xsacarosa = 0.90 Xalucosa = 0.99
Tiempo de reaccién 30 min 48 h
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4.2.1.4. Recuperacion de etanol

Para recuperar el etanol arrastrado con los gases incondensables durante los diferentes
procesos, se opté por el uso de una columna de absorcidn tipo RadFrac® (AB-101), para
el lavado de los gases mediante una corriente de agua a condiciones ambientales,

buscando una recuperacion del 98 % del etanol en la corriente gaseosa (Figura 4.5).

C>—{wa] (Ve —C)

AB-101

C> II VENT } |I SS |I E:>

Figura 4.5. Configuracion de columna de absorcion AB-101.

® Es un modelo de columna de destilacién més riguroso que los basados en Underwood-Fenske o
similares, y mas sencillo que los usados para destilaciones de crudo; pero tiene el suficiente rigor para
destilaciones convencionales. Ademas de la destilacién ordinaria, puede simular la destilacion extractiva
y azeotropica (Aspen Tecnology, 2018).
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Tabla 4.5. Parametros de las corrientes simuladas para la absorcidn.

Corriente VENT S5 VAP WA
Etanol [kg/h] 0.08 0.08 0.001 0
Agua [kg/h] 0.11 241 0.008 2.38

CO; [kg/h] 4.67 0.02 4.65 0
Total [kg/h] 4.86 2.51 4.73 2.38

Flujo volumétrico [L/h] 2 883 2.57 2740 2.38
Fraccién volumétrica 0.02 0.04 0 0
Temperatura [°C] 35 37 30 20
Presion [atm] 1 1 1 1

Para el cdlculo de la corriente masica del agua de lavado se realizd un balance de

materia utilizando la ec. 4.3, considerando los valores del equilibrio a 20 °C y 1 atm

(y=0.0157, x=0.2023), determindndose que para una alimentacién de gas de 0.114

kmol/h (G), se requeria una corriente 2.38 kg/h de agua (L).

Gni1Yn+1 + Loxo = G1y; + Lyxy

ec. 4.3. Balance de materia en una columna de absorcion.
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4.2.2. Deshidratacion

En esta seccidn es necesario emplear 5 etapas (procesos) para alcanzar los requisitos
de pureza del etanol (Tabla 1.2), y a su vez establecer un esquema similar a los
propuestos en el apartado experimental que se describié previamente en el capitulo 3

de esta memoria. A este fin se establecieron las siguientes etapas:

e Columna de eliminacion de incondensables, en la cual se eliminaria el CO,
remanente, en la corriente proveniente de la fermentacion.

e Torre de destilacién que simule las condiciones de una destilacion simple (sin
reflujo).

e Torre de destilacion con reflujo.

e Una torre de destilacion extractiva con glicerina anexa a una columna de
recuperacion del solvente.

e Columna de adsorcion.

El primer paso para establecer la simulacion de una destilacion es seleccionar el
paquete de propiedades termodindmicas (Acorsi et al., 2022). Estos paquetes son una
coleccion de métodos y modelos usados para calcular las propiedades termodinamicas
(coeficientes de fugacidad, entalpias, entropias, energia libre de Gibbs, volimenes) y
las propiedades de transporte (viscosidades, conductividades térmicas, coeficientes de
difusion y tension superficial) (Aspen Tecnology, 2018). Para la simulacidon se utilizé
como referencia el esquema propuesto por Cardona et al. (2005), para la destilacion de
una mezcla etanol - agua y las recomendaciones propias de la distribuidora del software
(Aspen Tecnology, 2018) para este tipo de destilaciones se empled para el calculo de
los coeficientes de actividad el modelo termodinamico NRTL y para el comportamiento

de la fase de vapor el modelo de Hayden-O’Conell.”

7 El modelo Hayden-O’Connell incorpora la teoria quimica de la dimerizacién. Este modelo explica los
fuertes efectos de asociacién y solvatacién, incluidos los que se encuentran en sistemas que contienen
acidos organicos, como el dcido acético.
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Para la modelizacion de los procesos se aplicé el método corto DSTWU,® para la
estimacion inicial del nimero de etapas tedricas, la relacién de reflujo, la localizacion
de la etapa de alimentacién y la distribucion de los componentes. Un célculo de las
etapas mas riguroso de las condiciones de operacion en las columnas de destilacion se
requiere utilizar el médulo RadFrac, a partir de los datos obtenidos inicialmente con el
método DSTWU (Sarath Yadav et al., 2019). Los valores heurisiticos requeridos como
puntos de partida para la determinacion de los parametros operativos para esta
simulacion, fueron: 1.35 para la relacién molar, 15 psia para la presion interna de las
torres, y pérdidas por etapa de 0.1 psi, siguiendo los valores recomendados por Seader

et al. (2006).

4.2.2.1. Eliminacidon de incondensables

Antes de pasar a la primera torre de destilacion se establecid una etapa para separar el
CO, disuelto en la corriente proveniente de la fermentacién, donde este gas se produce
como subproducto. Para ello se considerd el agregar un separador (5-101) (Figura 4.6)
para purificar asi la corriente S6, eliminandose el CO, a través de la corriente de purga
S8. Posteriormente, la corriente S7 ingresa a la bomba P-101 para incrementar su

presion a 15 psia, valor recomendado para una torre de destilacion (Seader et al., 2006).

8 EI método Winn-Underwood-Gilliland considera flujos molares de liquido y vapor, asi como
vaporizacién y volatilidades relativas constantes y etapas de equilibrio adiabaticas. Estd formado por
tres ecuaciones, la ecuaciéon Winn estima el nimero minimo de etapas, la ecuacién de Underwood,
estima el reflujo minimo y la ecuacion de Gilliland el nimero real de etapas (Gonzalez et al., 2015).
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Figura 4.6. Esquema del separador (S-101).

Los parametros de las corrientes involucradas se describen en la Tabla 4.6.

Tabla 4.6. Parametros de las corrientes simuladas para la separacién de CO,.

Corriente S6 S7 S8
Etanol [kg/h] 5.32 5.32 0
Agua [kg/h] 34.83 34.83 0

CO; [kg/h] 0.43 0 0.43
Total [kg/h] 41.04 40.71 0.43

Flujo volumétrico [L/h] 42.76 42.40 246.78
Fraccién volumétrica 0.16 0.16 0
Temperatura [°C] 35 35 35
Presion [atm] 1 1 1
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4.2.2.2. Destilacion primera etapa

Como se describid en el capitulo 3 de esta memoria, el objetivo de la destilacién consiste
en separar dos o mas liquidos, aprovechando una diferencia entre sus puntos de
ebullicion, logrando asi un vapor rico en el compuesto mas volatil, junto con un liquido
de fondos rico en el menos volatil. Siendo en este caso la corriente de alimentacion
aquella proveniente del separador (S7) aumenta su concentracién a una cercana a los
50 °GL, simulando la destilacion simple propuesta en la etapa experimental. Los
parametros considerados para la simulacion se presentan en la Tabla 4.7, siguiendo el

esquema propuesto en la Figura 4.7.

Tabla 4.7. Parametros de las corrientes simuladas para la destilacion simple.

Corriente S7 S9 S10 S11
Etanol [kg/h] 5.32 5.32 5.05 0.27
Agua [kg/h] 34.83 34.83 2.71 32.13
Total [kg/h] 40.71 40.61 15.53 32.85

Flujo volumétrico [L/h] 42.40 42.40 9.76 35.76
Fraccién volumétrica 0.16 0.16 0.70 0.01

Temperatura [°C] 35 35 80 101.42
Presion [atm] 1 2 1.02 1.09

Para determinar el niumero minimo de etapas tedricas, el reflujo, la etapa de
alimentacién vy la distribucién de los componentes, en las torres de destilacion se operd
mediante el método corto DSTWU, obteniéndose valores tentativos para los reflujos
(real y minimo) como para los platos tedricos (Tabla 4.8). Como se indicé anteriormente,
la simulacion buscaba recrear las condiciones propuestas en la etapa experimental. Los
valores de los platos tedricos vy el reflujo real, en la simulacién anterior, se ingresaron
en una nueva aproximacién con el método RadFrac, esta vez modificando
manualmente el valor de reflujo, al mas cercano a cero, para obtener de esta manera
una simulacion semejante a la destilacién simple. Los resultados son presentados en la

Tabla 4.9.
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Figura 4.7. Esquema para el disefio de la columna T-101.
Tabla 4.8. Comparativa entre los pardmetros para la columna de destilacion T-101

determinados en la simulacion.

Parametro DSTWU RadFrac
Reflujo minimo 1.27
Reflujo real 1.72 0.0001
Numero de etapas tedricas 9 11
Plato de alimentacion 6 6

Tabla 4.9. Parametros de operacién de la torre de destilacion T-101.

Equipo T-101
Platos tedricos 11
Plato de alimentacion 6
Tipo de condensador Total
Tipo de rehervidor Kettle
Reflujo molar 0.001
Temperatura del condensador [°C] 80
Presion del condensador [atm] 1.02
Calor transferido en el condensador [cal/s] —709
Temperatura del rehervidor [°C] 101
Presion del rehervidor [atm] 1.09
Calor transferido en el rehervidor [cal/s] 1423
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4.2.2.3.  Destilacion con reflujo segunda etapa

Para la simulacion se considera a la corriente de salida del separador (S7) como una
mezcla simple alcohol-agua, en la que se busca llegar al valor azeotrdpico. La fracciéon
de recuperacién de etanol se estimaen un 95 %y para el agua 5 %. La corriente S10
entra a la columna de rectificacién T-102 (Figura 4.8), que tiene 27 platos tedricos con
un reflujo molar de 1.36; con un flujo de destilado de 5.03 kg/h. La corriente S13 que
sale del condensador tiene una concentracion volumétrica del 92 % de etanol a 80.4 °C
y 1.02 atm. Debido a la configuracién de las torres, se anexd una bomba (P-101) de una
presién de descarga de 1.2 atm y una eficiencia del 60 %, para impulsar la corriente de

alimentacion (S7).

En este esquema se establecid una recuperacion del 95 % de etanol en una solucion de
aproximadamente el 50 de la concentracion inicial presente en la corriente de la etapa
anterior (S7). Para el perfil de presiones de trabajo, se establecié una presion de 15 psia
para el rehervidor y el condensador (valor cercano a la presiéon atmosférica del sitio de
operacién), con una caida de presion en cada plato de 0.1 psi por reglas heuristicas para

columnas de destilacion (valor predeterminado del simulador) (Kamal al-Malah, 2017).

Las especificaciones para simular la columna de rectificacion T-102 a calcularse con el
modelo RadFrac obtenidas a partir del modelo DSTWU (Tabla 4.11) fueron semejantes
a las consideradas para la primera columna (T-101), aumentandose el nimero maximo
de iteraciones y el reflujo dada la necesidad de alcanzar una concentracion superior

(Tabla 4.10). Las especificaciones de la columna se detallan en la Tabla 4.12.
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Figura 4.8. Esquema para la columna de rectificacion T-102.

Tabla 4.10. Parametros de las corrientes simuladas para la destilacién con reflujo.

Corriente S10 S12 S13 S14
Etanol [kg/h] 5.05 5.05 4.80 0.15
Agua [kg/h] 2.71 2.71 0 0.87
Total [kg/h] 15.53 7.76 5.33 2.44

Flujo volumétrico [L/h] 9.76 9.76 7.12 2.73

Fraccién volumétrica 0.70 0.70 0.92 0.13
Temperatura [°C] 80 101 80 80
Presion [atm] 1.02 1.09 2 1.2




Producciédn de etanol anhidro a partir de la fermentacidon de
residuos de cacao para uso como biocombustible |JorgeDelgado

Tabla 4.11. Comparativa entre los parametros para columna de destilacion T-102

determinados en la simulacion.

Parametro DSTWU RadFrac
Reflujo minimo 1.01 -
Reflujo real 1.35 1.35
Numero de etapas 27 29
Plato de alimentacion 26 26

Tabla 4.12. Parametros de operacion de la torre de destilacion T-102.

Equipo T-102
Platos tedricos 29
Plato de alimentacién 26
Tipo de condensador Total
Tipo de rehervidor Kettle
Reflujo molar 0.94
Temperatura del condensador [°C] 80
Presion del condensador [atm] 1.2
Calor transferido en el condensador [cal/s] —681
Temperatura del rehervidor [°C] 100
Presion del rehervidor [atm] 1.39
Calor transferido en el rehervidor [cal/s] 700
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4.2.2.4. Destilacidon extractiva

Siguiendo lo planteado en el capitulo anterior (Figura 3.6), se utilizd glicerina como
solvente de extraccién, cuya corriente (S15) se une a la proveniente de la etapa de
destilacién con reflujo (S13) en una relacion molar 3:1 en una columna RadFrac. Para
este disefio se consideraron dos columnas (Figura 4.9), mientras que para la entrada de
las corrientes de alimentacion y del solvente con un flujo de destilado de salida se

considerd un valor de 4.5 kg/h.

17 = WATER =

,' SOLV e ——
< REC-SOLV |

Figura 4.9. Esquema para el sistema de destilacion extractiva y recirculaciéon de
solvente reciclado.
La torre T-103 se encuentra configurada segln se muestra en la Figura 4.9. La corriente
de etanol proveniente de la columna de destilacion con reflujo (S13), junto con una
corriente de 12 kg/h de glicerina a 80 °C (515), ingresan a la columna con un reflujo
molar de 2.5, alcanzando una concentracion de etanol del 98 % en la corriente de

cabeza (S17). Las corrientes consideradas en la simulacidn se detallan en la Tabla 4.13.
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Figura 4.10. Esquema para columna de destilacion extractiva con glicerina T-103.

Tabla 4.13. Parametros de las corrientes simuladas para la destilacién extractiva.

Corriente S13 S15 S16 S$17
Etanol [kg/h] 4.80 0 0.28 4.53
Agua [kg/h] 0 0.01 0.41 0.12

Glicerina [kg/h] 0 12.58 12.57 0
Total [kg/h] 5.33 12.59 13.26 4.65
Flujo volumétrico [L/h] 7.12 10.25 11.45 6.26
Fraccién volumétrica 0.92 0 0.03 0.98

Temperatura [°C] 80.42 80 145 75
Presion [atm] 1.2 1.1 1.04 1.02

Para el proceso de recuperacion de la glicerina, la corriente S16 entra a la columna T-
104 con un reflujo molar de 6.2, obteniendo una corriente de destilados del 99.9 % de
glicerina (Tabla 4.14). Para que la corriente de solvente reingrese al sistema, se anexo
un mezclador (MIXER) (M-102) para unir las corrientes provenientes de la recuperacién
y una alimentacién externa de solvente, para mantener asi una cantidad constante de
solvente (fresco) en la torre T-103. El mezclador combina flujos de material (o flujos de

calor o flujos de trabajo) en un flujo de salida. Si las corrientes de material estan
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mezcladas, puede usar una corriente de decantacién de agua opcional para decantar el
agua libre de la salida. El modelo de mezclador determina la temperatura combinada
de la corriente de salida y la condicion de la fase mediante un calculo de equilibrio de

fase adiabatico en las corrientes de alimentacion compuestas (Aspen Tecnology, 2018).

Ademas, se anexd un intercambiador de calor (HE-102) a la salida del mezclador, para
acondicionar la temperatura de la corriente S15 a 80 °C. Los valores para las dos

columnas involucradas se detallan en la Tabla 4.15.

Tabla 4.14. Parametros de las corrientes simuladas para la recuperacion de solvente.

Corriente S16 RI;((:)?V WATER SOoLVv MAKE-UP MIX
Etanol [kg/h] 0.28 0 0.28 0 0 0
Agua [kg/h] 0.41 0.01 0.40 0.01 0 0.01

Glicerina [kg/h] 12.57 12.55 0.02 12.55 0.02 12.58
Total [kg/h] 13.26 12.57 0.70 12.56 0.02 12.59
Flujo volumétrico [L/h] 11.45 12.07 1022 12.07 0.02 12.08
Fraccion volumétrica 0.03 0 0 0 0 0
Temperatura [°C] 145 285 165 285 20 285
Presion [atm] 1.04 1.02 1 2 1 1.2

Tabla 4.15. Parametros de operacion de la torre de destilacion T-103 y T-104.

Equipo T-103 T-104
Platos tedricos 4 4
Plato de alimentacion 3
Plato de alimentacion del solvente 2 -
Tipo de condensador Total Ninguno
Tipo de rehervidor Kettle Kettle
Reflujo molar 2.5 6.28
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4.2.2.5.  Filtracién por tamices moleculares

La corriente de cabeza de destilado (S17) ingresa al lecho de tamices moleculares (MS-
101), con el objetivo de simular las condiciones propuestas en la etapa experimental.
Como material de relleno se selecciond zeolita tipo 3A (cuyas caracteristicas se

describen en la Tabla 3.3) con 0.1 m de didmetro interno y 0.45 m de altura.

La simulacién de este proceso se realizé mediante el paquete especializado Aspen
Adsorption® (Aspen Technology Inc., 2010). Tal como se comentd en apartados
anteriores, el modelo NRTL fue utilizado para el cdlculo de las propiedades
termodinamicas. La representacion esquematica de la unidad de adsorcién se muestra

en la Figura 4.11.

Para la configuracién del lecho, se empled un modelo predeterminado de
deshidratacion de etanol usando el modelo VSA (Vacuum Swing Adsorption) o adsorcion
por oscilacion de presién al vacio, donde se emplea zeolita como material adsorbente.

Las corrientes consideradas en la simulacion se detallan en la Tabla 4.16.

@
817

MS-101

#

ETANH

Figura 4.11. Esquema para el proceso de deshidratacién con el lecho de tamices

moleculares.
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Tabla 4.16. Parametros de las corrientes simuladas para la adsorcion.

Corriente S$17 ET-ANH
Etanol [kg/h] 4.53 4.53
Agua [kg/h] 0.12 0.12
Total [kg/h] 4.65 4.64

Flujo volumétrico [L/h] 6.26 6.28
Fraccién volumétrica 0.98 1
Temperatura [°C] 75 75

Presion [atm] 1.02 1.02




Producciédn de etanol anhidro a partir de la fermentacidon de
residuos de cacao para uso como biocombustible |JorgeDelgado

4.3. Analisis Econdmico

Para completar los estudios experimentales presentados en los Capitulos 2 y 3, al igual
gue la simulacién presentada en el presente capitulo, se considerd necesario plantear
un analisis tecno-econdmico (TEA). Este tipo de analisis puede proporcionar
informacion critica sobre: la viabilidad econdmica, cuellos de botella y riesgo en las
cadenas de valor. Dicho analisis requiere el uso de herramientas computacionales,
mismas que se pueden utilizar no solo para predecir, sino también para optimizar los

pardmetros tecno-econémicos (Igbokwe et al., 2022).

Para realizar un analisis econdmico y el consecuente presupuesto establecido se
requieren una gran cantidad de datos, muy diversos y susceptibles a variar en el corto
plazo, como lo son costes de equipos, obra civil, mano de obra, logistica e instalacion.
Es necesario efectuar una serie de suposiciones y restricciones, dada la falta de
informacion crucial para este analisis. Para la elaboracion del presupuesto, se decidio
utilizar un paquete complementario a Aspen Plus: Aspen Process Economic Analyzer
version 8.8. Se basa en determinados modelos que permiten generar estimaciones de
los costes de capital, asi como los costes operativos del proyecto. Las caracteristicas
clave incluyen equipos interactivos para determinar los costes operativos y el analisis
de inversiones, y la generacién automatica de diagramas de flujo de procesos (Al-Malah,

2016).

Para una simulacion del analisis econdmico se requiere establecer ciertas restricciones,

con el fin de simplificar los célculos (Hunpinyo et al., 2013):

® Al no contar con datos técnicos como materiales o de dimensiones de equipos,

tuberia o instalaciones anexas, se utilizaran Unicamente valores referenciales.

e Solo se consideraran los equipos detallados en la simulacidon en Aspen Plus,

descrito en los apartados anteriores.
e No se consideraran valores de transporte de los equipos.

e No se haran analisis de los costes de mano de obra especializada.
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e No se analizardn costes de terrenos y obra civil anexa a la misma.

e Para la simulacion se decidio por los cotos referenciales de Estados Unidos por

ser el délar la moneda oficial de Ecuador.

® FEl presupuesto se estimo para una operatividad de 20 afios.
El primer presupuesto a considerar fue el relacionado con la adquisicion de los equipos
y los costes asociados de instalacion, obteniendo un valor de 1 987 700 USD, cuyos

valores se detallan en la Tabla 4.17.

Tabla 4.17. Presupuesto estimado de equipos e instalacion.

Equipo Cl‘gsg? Insﬁéclz;]:lon Pesc{;kg]eto Pesc[vklg:]ruto
AB-101 16 200 120 100 1500 8794
HE-101 8100 45 200 150 1461
HE-102 31200 70 300 4 500 8741
P-101 3900 27 000 80 997
P-102 3900 27 000 80 997
P-103 3900 28 600 80 1237
R-101 22 000 153 600 510 6 296
R-102 22 000 152 900 510 6 084
T-101 18 500 133 700 1290 6477
T-102 173 400 436 900 29190 41383
T-103 36 300 274 600 2390 12 599
T-104 21 300 157 100 1300 7712
Subtotal 360 700 1627 000
Total 1987 700
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4.3.1. Costes de capital (CAPEX)

Los Costes de Capital (CAPEX, CAPital EXpenditures) se refieren a la inversion en capital
que realiza una compafiia, ya sea para adquirir, mantener o mejorar sus activos, asi
como para expandir los bienes de capital (fabricas, maquinaria, vehiculos, etc.)
(Leotescu, 2019). Para la determinacion de estos costes de capital se requiere
determinar la inversion total de capital (TCl, Total Capital Investment) (Segui et al.,

2014), la cual se obtiene mediante la contribucion de dos parametros:

e Lainversion fija de capital (FCI, Fixed Capital Investment) o el capital requerido
para las instalaciones destinadas a la produccion y al resto de la planta.
e FE| capital de trabajo (WC, Working Capital) o el capital necesario para la

operacion normal de la planta.

Por norma general, el capital de trabajo (WC) representa entre un 10 y un 20 % de la
inversion total (TCl), considerandose el valor promedio del 15 %, para este analisis. Por
su parte, el 85 % restante representara la inversion fija (FCl), cuyo valor se considero el

costo bruto de los equipos, propuesto en la Tabla 4.17.

Tabla 4.18. Costes involucrados en el CAPEX.

Parametro Valor
Inversion fija de capital (FCI) 1987 700
Capital de trabajo (WC) 350 770.59
Inversion total de capital (TCI) 2 338 470.59
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Los costes operacionales (OPEX, OPerational EXpenditures) es un costo permanente
para el funcionamiento de un producto, negocio o sistema. Para su calculo se requiere
realizar una estimacion de los costes de produccion y los gastos generales asociados a

ellos, como se detalla en la Tabla 4.19, valores que fueron determinados con base a lo

propuesto por Sanz Martinez (2019).

Tabla 4.19. Descripcion de los costes operacionales (OPEX) para la planta propuesta.

Simulacidn del Proceso

Costes operacionales (OPEX)

Cadigo Coste Calculo Valor
A Costes de produccidn Al+A2+A3 403 559.77
Al Costes de produccion variables Al-i,con'i'=a, .. g 225535.33
Al-a Materias primas Texto 7 480
Al-b Laborales Texto 44 349.12
Al-c Supervision 0.15-Al-b 6 652.36
Al-d Servicios Texto 6 264
Al-e Catalizador Texto 780
Al-f Mantenimiento 0.09-FCI 139139
Al-g Suministros 0.15-A1-f 20 870.85
A2 Costes de produccidn fijos A2-a+A2-b+A2-c 166 616.02
A2-a Depreciacién TCI/ 20 116 923.52
A2-b Impuestos locales 0.01--FCl 29 815.50
A2-c Seguros 0.01-FCI 19877
A3 Otros Costes 0.06:(A1-b+A1-c+A1-f) 11 408.42
B Gastos Generales B1+ B2 + B3 44 839.97
B1 Costes Administrativos 0.25-A1-b 8 869.82
B2 Distribucién-marketing 0.02-OPEX 8967.94
B3 Costes de I+D 0.05-OPEX 22419.98
C Costes Operacionales (OPEX) A+B 448 399.74
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Al-a. Materias primas: para estos costes se consideraron como materias primas la
glicerinay la zeolita, la primera necesaria para la destilacion extractiva y la segunda para
el lecho de la torre de adsorcion. Se considerd una pérdida de glicerina de 0.03 kg/h,
ademas de afiadir una cantidad apreciable para suplir eventualidades, se propusieron
200 litros por afio, a un costo de 7.5 ddlares por litro. Por su parte, para el consumo de

zeolita se considero 2.5 kg por semana con un costo de 20 dolares por kilogramo.

Al-b. Laborales: Para este andlisis se considerd el salario basico en Ecuador de 425
dodlares, decidiéndose establecer un salario referencial de 850 USD dada la naturaleza

de la actividad industrial. Requiriendo un minimo de 4 operadores.

Al-e. Catalizador: Como se precisdé en capitulos anteriores, la produccién utiliza la
levadura Saccharomyces cerevisiae, considerdandose un requerimiento total de 156 Kg

por afio a un costo de 5 dolares por kilogramos.

A2-a. Depreciacidn: Este apartado se refiere al deterioro y obsolescencia progresiva de
una propiedad en un periodo determinado de tiempo, para este caso se asumid un

periodo de 20 afios.

A3. Otros costes: Hace referencia a una serie de importes no relacionados de forma
directa con el proceso productivo, como: servicios médicos, de seguridad o de

restauracion.

Ademas de plantear un estimado del CAPEX (Tabla 4.18), se realizd una estimacion de
los costes directos e indirectos relacionados. Con estos valores, se planted un analisis
de su depreciacién, teniendo como valor referencial 20 afios, generando una tasa
interna de retorno del 13 % y un valor actual neto (VAN) de 528 860.78 ddlares, con

una recuperacion de capital de 10 afios (Figura 4.12).
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4.4. Resumen de la seccion

Los paquetes de software especializados, como Aspen Plus, presentan gran cantidad de
opciones y herramientas que facilitan el modelado y calculo de balances, ademas de
obtener valiosa informacion para el disefio de un proceso industrial. Aunque, presenta
grandes limitaciones propias del programa o asociadas a licencias de pago. Lo cual
obligd a dividir la simulacion en la presente investigacion, en tres etapas: el modelo de
fermentacion, simulacion de operacion y la adsorcion. Los cuales han permitido obtener

un balance de materiales de todo el proceso y ciertos valores energéticos.

Esta simulacién ha buscado emular lo mas fielmente posible la configuracion propuesta
en la etapa experimental descrita en los capitulos 2 y 3 de esta memoria, sin llegar a
plantear una optimizacion de tales configuraciones. Este Ultimo ejercicio, seria una
buena base para estudios posteriores, que complementen a este primer acercamiento
al tema, siendo requerido muchos mas datos técnicos y de maquinaria para acercarse

mas a las condiciones operativas.

Aunque el principal objetivo fue simular las condiciones experimentales a una escala
industrial, se decidio complementarlo con un analisis econémico, auxiliado por las
herramientas especializadas de Aspen Plus, junto con consideraciones planteadas por
estudios similares. Esta aproximacion, aunque incompleta, permite tener una idea
bastante clara de la tasa de retorno y presupuestos para la implementaciéon de este

proyecto a largo plazo.
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5. Resumen de los resultados

5.1. Produccion industrial de etanol a partir de

residuo mucilaginoso de cacao

En la actualidad, uno de los principales problemas ambientales se deriva del uso de
fuentes fésiles de energia, primarias y secundarias, cuya combustion contribuye de
manera importante a la contaminacion del agua, suelo y aire. Sin embargo, se buscan
intensamente alternativas energéticas, siendo el empleo de los biocombustibles una de
las mas atractivas y prometedoras. Entre los biocombustibles liquidos mas utilizados
estan el biodiésel y bioetanol, ya que, al mezclarse con otros combustibles, incrementan
el octanaje original del combustible puro, disminuyen las emisiones contaminantesy se

integran facilmente a los sistemas logisticos de distribucién de combustibles.

En el procesamiento del cacao se generan varios residuos, uno de ellos es el mucilago,
obteniéndose aproximadamente 0.39 kg de mucilago por kilogramo de granos de cacao,
lo cual significa que en el afio 2019 se generaron 110 635 toneladas de este residuo. La
composicion de mucilago contiene azucares, acidos y pectina. Una parte de esta pulpa
es empleada para fermentar las almendras que produciran el chocolate, pero entre el
5-7 % se drena como exudado. Usualmente, se desperdician mas de 150 litros de
mucilago por tonelada de almendras de cacao humedas, principalmente debido a la
falta de conocimiento sobre el aprovechamiento eficiente del mismo. Por lo cual el
mucilago de cacao CCN-51, residuo de la creciente industria cacaotera, representa una
materia prima con un gran potencial para la obtencidon de etanol, puesto que contienen
azucares fermentables y se encuentra de manera abundante en el Ecuador y en la
actualidad sin aprovechamiento util y rentable. Sin embargo, representa una materia
prima con alto potencial energético para la produccién de etanol anhidro para uso

como aditivo en gasolinas.
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5.2. Caracterizacion del mucilago de cacao CCN-51

El principal de la presente investigacion fue la determinacion de las condiciones
necesarias para una potencial produccion de etanol a partir del mucilago de cacao. Para
ello, se considerd indispensable una caracterizacion completa y exhaustiva de esta
materia prima. Se determind la concentracion de azulcares expresados en grados Brix,
su pH, su acidez titulable y la concentraciéon de iones Na*, K* y Ca*2. Junto a estas
medidas se considerd Util determinar diversas propiedades fisico-quimicas que podrian
utilizarse en futuras investigaciones. Entre los parametros mas relevantes se
determinaron: solidos solubles 17.15 + 0.86 °Brix; pH 4,05 + 0.004; acidez titulable
245.25 + 21.19 meq/L; concentracion de Ca*? 169.21 + 31,04 ppm; concentracion de
Na®161.85 + 40.41 ppm v la concentracién de K* 462.9 + 49.96 ppm.

Si bien la determinacién de los °Brix presenta una vision efectiva de la concentracion de
los azUcares, se considerd oportuno determinar las concentraciones de los azlcares en
forma individual a partir de una muestra aleatoria, ya que para la aplicaciéon de modelos
cinéticos se requiere la concentracion de sustrato. Para ello, se empled: espectroscopia
infrarroja (FT-IR), cromatografia de alta eficiencia (HPLC) y espectrofotometria UV-
visible, obteniendo concentraciones de 92 g/L de sacarosa, 91.3 g/L de glucosa 'y 88 g/L
de fructosa cuando se aplica la técnica FT-IR. Cuando se aplicé HPLC se obtuvieron
concentraciones de 93.44 g/l de sacarosa, 67.75 g/L de glucosa y 55.61 g/L de fructosa.
Finalmente, al aplicar UV-visible, la concentracién de todos estos azlcares sumo un
valor de 231.6 g/L. Adicionalmente, se realizd un anélisis de micronutrientes, carbono
organico total (TOC), nitrégeno total disponible y poder calorifico. Entre los
micronutrientes mas significativos se descarto la presencia de metales pesados. Para el
caso del TOC su concentracion fue de 879.35 + 24.32 ppm y el nitrégeno total disponible
fue de 18.98 + 1.11 ppm. El poder calorifico de la muestra se realizé en un laboratorio
externo, la muestra fue preparada desecandose 250 mlL de mucilago mediante

liofilizacidn, obteniéndose 22.35 g con un poder calorifico de 13 852 J/g.
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5.3. Operacion en biorreactor tipo batch (CSTR)

A titulo general, la operacion en un biorreactor tipo batch debe considerar aspectos

como acondicionamiento y operacién del biorreactor.

Para la bateria de experimentos sobre la fermentacion, se considerd mantener dos de
sus variables constantes: el volumen de la carga y la velocidad de agitacion. El volumen
del reactor fue de 2 litros, decidiéndose utilizar un volumen de 1.6 litros de carga, a fin
de asegurar un espacio suficiente para la generacién de espuma. La velocidad de
agitacion empleada fue de 250 rpm, misma que aseguraba que la espuma generada se
mantuviera dentro de los limites, ademads de encontrarse dentro de los parametros

recomendados para este tipo de fermentacion (200-400 rpm).

El procedimiento de fermentacion considerd etapas fundamentales como la
preparacion de la materia prima, la cual fue descongelada e inmediatamente sometida
a calentamiento directo para alcanzar la temperatura establecida y dilucidon con agua
desmineralizada para alcanzar la concentracién requerida. El acondicionamiento del
reactor previo a cada serie de experimentos, consistio en el lavado y esterilizacién (121
°C, 20 minutos) de los elementos moviles del biorreactor, mientras que a la muestra se
ajustod su pH mediante la adicidn de soluciones de NaOH 1N o HCI 1N a través de bombas
peristalticas. Finalmente, se realizd un proceso de estabilizacion en atmosfera de

nitréogeno para asegurar la fermentacion anaerobia.

Las variables consideradas dentro de matriz de disefio experimental fueron:
temperatura, pH y concentracion de levadura. La temperatura tuvo un rango entre 25
y 35 °C, el pH entre 4 y 5 y la concentracion de levadura entre 1 y 3 g/L. La
experimentacion transcurrid desde 30 a 96 horas, dependiendo de los pardmetros de

operacion.
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El experimento, con temperatura de 35 °C, pH de 4 y concentracién de levadura de 3
g/L, fue aquel en el que se generd la maxima concentracion de bioetanol a las 36 horas.
Otros experimentos como el que se considerd una temperatura de 35 °C, pH de 4 y
concentracién de levadura de 1 g/L; o aquel que se realizd a una temperatura de 25 °C,
pH de 4 y concentracion de levadura de 3 g/L alcanzaron concentraciones cercanas; sin
embargo, los tiempos de reaccion se incrementaron. Adicionalmente, se observd que
los experimentos que presentan valores inferiores de temperatura, pH y concentraciéon
de levadura generan una menor concentracion de alcohol, bajas productividades y
mayor tiempo de reaccién. Finalmente, para el experimento de mayor productividad,

se evalud la concentracidon de sustrato y de levadura a lo largo de la fermentacion.

El microorganismo utilizado en la fermentacién fue la Saccharomyces cerevisiae, una
levadura de panaderia comercial, la cual crece si dispone de glucosa, sales, iones
inorganicos y algunos factores de crecimiento. Los macronutrientes que comprenden
fuentes de carbono (azucares), nitrégeno libre (aminodcidos, péptidos pequefios y sales
de amonio), oxigeno, azufre, fosforo, potasio y magnesio. Entre los micronutrientes
necesarios para la fermentacién se encuentran: calcio, cobre, hierro, manganeso y zinc.
Otros aspectos para considerar durante el disefio del proceso de fermentacion fueron
la espuma generada y los antiespumantes, por lo cual, para el analisis de su eficacia y
posibles interferencias en el proceso fermentativo, se tomaron como referencia las
primeras 24 horas de fermentacién y se empled aceite de silicona, alginato de sodio y
polietilenglicol. Para comparar su eficacia se realizd una fermentacién a una
temperatura de 35 °C, un pH de 4 y una concentracion de levadura de 3 g/L, midiendo
el volumen de espuma producida durante las primeras horas de fermentacion. De los
compuestos considerados, la silicona fue la que mejores resultados presento, por su
parte, el alginato redujo sensiblemente la produccion de etanol probablemente por sus
propiedades aglutinantes. Asi, el principal factor a considerar para la eleccion del
antiespumante fue su efectividad a la hora de evitar la formacion de espuma, siendo el

polietilenglicol el seleccionado durante el estudio experimental.
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5.4. Métodos Analiticos y Modelado Cinético de la

fermentacion del mucilago de cacao CCN-51

Para la cuantificacion del bioetanol se utilizé el método de microdifusiéon que es un
método alternativo no cromatografico que utiliza una camara Conway o similar, que
permite determinar sustancias susceptibles a volatilizarse como el etanol y la fijacion al
medio apropiado para ser cuantificadas. EI método fenol-acido sulfurico, llamado
también método de Dubois, permitid cuantificar diversos azucares del mucilago de
cacao como polisacaridos, oligosacaridos, monosacaridos y sus derivados. Los
carbohidratos son generalmente sensibles a altas temperaturas y a los acidos fuertes.
La coloracion amarillo-naranja generada en los complejos formados por reaccion con el
fenol en acido sulfurico concentrado es muy estable hasta las 24 horas. La intensidad
del color es proporcional a la concentracién de carbohidratos y se mide por absorbancia
a longitudes de ondas que varian entre 488 nm y 492 nm. El contenido de levadura
(biomasa) determinado mediante un método de conteo directo y los pesos de células

secas se obtuvieron mediante secado por liofilizacion.

Elincremento de la concentracidon de levadura a lo largo de la fermentacién sugiere que
las levaduras estan constantemente produciendo nuevas células por mitosis,
generando asi una mayor concentracion de ellas a lo largo del experimento hasta llegar

a un punto de estado estacionario.

El consumo de sustrato es debido a que las levaduras usan el mismo como alimento
para crecery reproducirse, metabolizando la glucosa para producir alcohol y diéxido de
carbono en condiciones anaerobias del medio. Dado que las levaduras van a procesar

la glucosa disponible en el sustrato, esta disminuye a lo largo del proceso fermentativo.

Los resultados experimentales obtenidos fueron ajustados a distintos modelos
matematicos utilizando un método de minimos cuadrados no lineales de Levenberg-
Marquardt programado en MATLAB®. Para los casos que requirieron resolver los

modelos diferenciales se utilizé un método de Runge-Kutta de tercer orden (ODE23).
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Al aplicar el modelo logistico integrado y Gompertz modificado se obtuvo un buen
ajuste a los datos experimentales, con valores de R?*> de 0.9696 y 0.9796,
respectivamente, para el experimento de mayor produccién de etanol. Se alcanzé una
tasa maxima de crecimiento especifico ( Upqy) de 0.39 +0.028 h't, un tiempo de retraso
(t;) de 2 horas, y una tasa maxima de produccion de bioetanol (rpm) de 1.11 + 0.055
g/(L-h). Estos modelos no incluyen el consumo de sustrato y los términos de inhibicion
del producto, como si lo hace el modelo de Andrews y Levenspiel, su simulacién se
empled para determinar paradmetros cinéticos: Py max, Ksp, Kis, Kip, M, Qmax, &, B,
Yx/s, Yp/s, lmax, Ks. Para este metodo se obtuvieron los valores de los parametros
cinéticos con altos grados de correlacién: para la produccion de levadura (R? = 0.9038),

el etanol (R? =0.9450), y el consumo de sustrato (azucares) (R =0.9831).

Este trabajo contribuye al conocimiento existente, ya que se aplicaron con éxito
modelos cinéticos para la fermentacion con levaduras del tipo Saccharomyces
cerevisiae, permitiendo predecir y controlar sistemas fermentativos del mucilago de
cacao CCN-51. Aunque todos los modelos tuvieron un ajuste razonable (R? > 0.90), el
meétodo de Andrews y Levenspiel tiene la ventaja adicional de considerar los términos

de inhibiciéon del sustrato y producto.

La investigacion futura debe dirigirse hacia la aplicacién de estos modelos con células
inmovilizadas para predecir y comparar resultados de produccién de bioetanol vy

posteriormente su escalado industrial.
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5.5. Purificacion del Etanol

En esta tesis doctoral, la destilacion simple fue utilizada como primer medio de
separacion del alcohol, eliminacion de volatiles y del mosto proveniente de la etapa de
fermentacion. Para llevar esta operacion a cabo se us6 un kit de destilacion de vidrio
estandar, con muestras de 500 mL. Las condiciones de presion atmosférica en el
laboratorio (564 mmHg por encontrarse en una ciudad a mas de 2 500 metros sobre el
nivel del mar) y la configuracion del equipo permitieron que la concentracion maxima
alcanzable sea alrededor de 63 °GL (determinado mediante un alcoholimetro), mientras
que en el analisis de cromatografia de un laboratorio externo se obtuvieron valores de:
etanol 62.48 °GL; acetaldehido 6.40 mg/100 cm?® de etanol; metanol 6.94 mg/100 cm?
de etanol; alcoholes superiores 995.57 mg/100 cm? de etanol; etilacetato 86.97 mg/100
cm? de etanol y furfural 7.20 mg/100 cm?® de etanol. Los alcoholes superiores son el
producto del metabolismo secundario de las levaduras, y dado su alto contenido, este
destilado no es apropiado para consumo humano, sin embargo, esto no influye con la
utilidad que se pretende dar al mismo, como aditivo para biocombustibles posterior a
otros procesos de separacion, ya que estos seran eliminados en las nuevas etapas de

purificacion.

Para la segunda destilacion se utilizd una columna de platos con reflujo en la cabeza,
mediante un temporizador y una alimentacion por lotes, construida enteramente de
vidrio, sin aislamiento térmico. La torre de destilacién fue calentada mediante una
resistencia eléctrica, que mantenia una temperatura de 95 °C. El reflujo se controlaba
mediante una valvula temporizada en la salida del condensador, permitiendo que este
avanzara al enfriador o fuera redirigido a la cabeza de la torre. La concentracién

alcanzada fue de 92 °GL y con un volumen por lote de 3.4 litros de destilado.

La destilacion con reflujo se ve limitada por la existencia del azedtropo etanol-agua,
mismo que puede ser superado empleando una destilacidn extractiva con solventes no
polares. Para este estudio se decidié utilizar un kit de destilacion simple, ya que, en la

etapa anterior, no se logré obtener mas de 4 litros de etanol con un 92 % de pureza.
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Con dicho etanol, se establecié una bateria de experimentos utilizando 3 solventes para
la destilacion extractiva: etilenglicol, propilenglicol y glicerina; en relaciones
volumétricas 1:1, 2:1 vy 3:1. En la etapa de destilacién extractiva se incrementd la
concentracidon de etanol hasta 98 °GL, donde la glicerina resultd ser el solvente mas

apropiado con una relacién 3:1.

La etapa final de purificacién fue la adsorcion, al ser una técnica de separacién que
emplea un material de gran superficie especifica, generalmente identificado por su
tamafio de poro (tamiz molecular). El relleno seleccionado fue zeolita 3A de la casa
comercial Merck, cuyas propiedades vy las del lecho se detallaron en el capitulo 3. En
este trabajo de investigacion, se prepard una columna con un didmetro de 11.5 mmy
650 mm de altura de relleno, con un flujo volumétrico de 2 mL/min, la alimentacidon
provino del producto obtenido en la etapa de destilacion extractiva con glicerina, que
poseia una concentracion inicial de aproximadamente 98 °GL, manteniendo una altura
constante de liquido de 5 cm sobre el lecho. En esta etapa en particular se requiere
obtener un producto con una concentracion minima definida de 99.6 °GL, cuya
concentraciéon puede ser usada como aditivo de gasolinas. La concentracion alcanzada
fue de 99.9 % tras 50 minutos de operacion de la columna. Para la seccion de adsorcion
se utilizaron los siguientes modelos matematicos: Modelo de Yoon-Nelson, Modelo
BDST, Modelo de Thomas, Modelo de Dosis Respuesta, Modelo de Wolborska, Modelo
de Adams-Bohart; eligiéndose como el modelo mas apropiado modelo de Yoon-Nelson,

por su simplicidad y tener un indice de correlacion mayor a 0.97.
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5.6. Modelado cinético del proceso con el uso de

Aspen Custom Modeler (ACM)

Los resultados de concentraciones obtenidas mediante experimentacion en laboratorio
y su tratamiento matematico utilizando Matlab®, fueron comprobados frente a un

modelo simulado utilizando el software comercial Aspen Custom Modeler® (ACM).

El modelo de Andrews y Levenspiel, usado en la seccion de modelado cinético, permitio
establecer los diferentes pardmetros cinéticos (Pymax, Ksg, Kis, Kig, M, Qmax, @, B,

Yx /s, Ye /s, Umax, Ks), que fueron empleados en ACM.

Fue necesario determinar e incorporar los componentes que participaban en el proceso
como reactantes y productos, junto con el método de estimacion de propiedades
termodindmicas basado en el método Non Random Two Liquids (NRTL). Con esta

informacion, el médulo ACM permitié crear, editar y usar un modelo propio.

Una vez declaradas las variables empleadas en el modelo (pardmetros cinéticos), se
determinaron los datos del dominio y las concentraciones de partida, para continuar
con los métodos de discretizacién, orden y tipo de aproximacion. La codificacion del
modelo del biorreactor se realizé de forma modular, utilizando el concepto de

“submodelo”. Con estos condicionantes, se determinaron: concentraciones y la

. . , dp . ds
velocidad de produccion de bioetanol (d—tE), velocidad del consumo de sustrato (— E)

. . dx
y velocidad de crecimiento de levaduras (E)'

ACM proporcionan dos clases bien conocidas de métodos de discretizacion para
aproximar derivadas e integrales: diferencias finitas sobre cuadriculas uniformes (FD) y
colocacioén ortogonal sobre elementos finitos (OCFE). Para este estudio del biorreactor
desarrollado en ACM, se utilizaron varios métodos de discretizacién, evidenciandose la
falta de convergencia con los métodos de diferencia finita hacia delante de primer y
segundo orden (FFD1) y (FFD2). Con todos los demas métodos, como son diferencia

finita hacia atrds de primer y segundo orden, diferencia finita central de segundo vy
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cuarto orden, colocacidon ortogonal en elementos finitos de segundo, tercer y cuarto
orden, y diferencia finita sesgada, se obtuvo convergencia. Sin embargo, los mejores
resultados se obtuvieron con las diferencias finitas hacia atras de segundo orden (BFD2)

y la colocacion ortogonal de cuarto orden en elementos finitos (OCFE4).

ASM demostrd ser una herramienta Util para construir una unidad personalizada de
fermentacion, ya que permitio crear el modelo, declarar dominios, declarar distribucion
para cada variable, escribir ecuaciones diferenciales sobre el dominio, escribir
condiciones de contorno y finalmente escribir condiciones iniciales o de partida. Todas
estas posibilidades, sumadas al correcto método de discretizacion permitié obtener
concentraciones de etanol, levadura y azlcares semejantes a las experimentales y a las

obtenidas en MATLAB, asi como las velocidades de reaccion.

5.7. Simulacién en Aspen Plus y analisis

techoecondmico

Se logrd simular con satisfaccion el proceso de produccion de etanol anhidro a partir de
mucilago de cacao CCN-51 de la Zona 6 de Ecuador como parte de un disefio
conceptual. Se aplicd como herramienta profesional el software de simulacion de
plantas quimicas Aspen Plus v.8.1. y se incluyeron los procesos de fermentacion,

recuperacion de etanol, destilacion y deshidratacion.

Las bases para el disefio y simulacion de este proceso fueron establecidas a partir de
parametros determinados en trabajos de investigacion elaborados en la Universidad de
Cuenca-Ecuador sobre el mucilago de cacao. Se recopild toda la informacién de
caracterizacion y transformacion de dicha materia prima y, de forma holistica, fueron
analizados, interpretados y adaptados al software con el fin de escalar los resultados
obtenidos en laboratorio hasta la escala de planta piloto. Se establecieron las
condiciones dptimas de fermentacion mediante dos reactores tipo batch. En el primero
se llevd a cabo la inversion de sacarosa, azUcar presente en alta concentracion en el

mucilago de cacao, y en el segundo, la fermentacién alcohdlica de glucosa y sacarosa.
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De la mano de Aspen Plus®, se disefiaron desde cero las columnas de destilacién simple
y de rectificacién a través del modelo DSTWU para luego ser simuladas con el modelo
riguroso RadFrac que utiliza ecuaciones mas complejas para concentrar el alcohol lo

mas posible a su azedtropo con el agua.

Se simuld el proceso de destilacion extractiva para deshidratar el alcohol hasta un 97.54
% v/v junto con el sistema de reciclaje y recirculacion de la glicerina, empleada como
medio extractor. Se empled Aspen Adsorption® para escalar el proceso de adsorcidon
con tamices moleculares de zeolita tipo 3A para lograr etanol anhidro con una
concentracién mayor a 99 % v/v, lo que lo hace apto para su uso como aditivo de

gasolina en Ecuador.

Para efectos de esta investigacidn, se propuso la capacidad de disefio para una planta
piloto que procese 1000 litros por dia de mucilago de cacao CCN-51 en una semana de
produccion, correspondientes a la produccion total de cacao de la Zona 6 en Ecuador,
en reactores por lotes, al ser estos la tecnologia mas utilizada. Con el valor general de
42 045.99 L/afio, se eligid la operacion durante 52 semanas de trabajo por afio, con
808.57 L de mucilago por semana. Teniendo en cuenta que la producciéon de cacao en
el pais se ha incrementado paulatinamente desde 2014, se considerd como base calculo
de 1000 L por semana. Ademads, una semana es el tiempo aproximado para la
produccion de etanol anhidro, teniendo en cuenta la recoleccion de materia prima, el
tiempo de fermentacion, los procesos de deshidratacion y de almacenamiento del

producto final.

La materia prima que ingresa es el mucilago de cacao CCN-51 a temperatura y presion
ambiente. El primer reactor es de tipo batch y es donde tiene lugar una reaccién de
inversion de la sacarosa para aumentar el rendimiento del proceso. La que ocurre a 127
°C durante 12 min con un grado de conversién del 90 %. A continuacion, la corriente de
mucilago pasa a través del intercambiador de calor para reducir la temperatura hasta
los 30 °C. A esta temperatura, sera posible que ingrese al segundo reactor junto con las

levaduras de tipo Saccharomyces cerevisiae para empezar la reaccion de fermentacion
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alcohdlica de la glucosa a 35 °C y presién atmosférica durante 48 horas de tiempo
maximo. Desde este reactor salen las corrientes de ventilacion, y la corriente con la

solucién alcohdlica.

La corriente de ventilacion sirve para separar la fase gaseosa producida durante la
reaccion y debe eliminarse de manera continua del reactor. Esta fase contendrd en su
mayoria CO, que arrastra fracciones de etanol, por lo que es necesario dirigirla hacia
una columna de absorcién para recuperarlo. La columna de absorcion cuenta con 5
etapas y utiliza 2.38 kg/h de agua a temperatura ambiente para recuperar el 98 % del
etanol en la fase gaseosa. La corriente con el etanol recuperado se va a mezclar con la

corriente de salida del segundo reactor para dirigirse a la etapa de destilacion.

Para comenzar el proceso de destilacion, es necesario separar el CO,remanente que
sali¢ diluido luego de la fermentacion. Para ello, se emplea el equipo de separacién para
eliminar el 99 % del mismo vy asi facilitar los procesos siguientes. Entonces, la corriente
ingresa a una bomba para aumentar la presién en aproximadamente en un 20 % de la
presion de operaciéon del condensador de la columna (15 psia) segun reglas heuristicas.
En esta columna se lleva a cabo el proceso de destilacion simple, es decir, sin reflujo en
el condensador. La columna cuenta con 9 etapas, y se alimenta en la sexta. La corriente
de salida del condensador tiene una concentracion masica de etanol del 70 % a 79.67
°Cy 1.02 atm de presion. Dicha corriente ingresa directamente a la una columna de
rectificacidn, cuyas especificaciones seran 27 etapas, un reflujo molar de 1.36, presion
en el condensador de 15 psia con un flujo de destilado de 5.03 kg/h. La corriente que
sale del condensador tiene una concentraciéon volumétrica del 92 % de etanol y sale a

80.4 °Cy 1.02 atm de presion.

Luego, es necesario llevar la corriente a la primera seccién de deshidratacion, que
consiste en una columna de destilacion extractiva que usa glicerina como solvente
extractor. La corriente de solvente lleva aproximadamente 12 kg/h de glicerina, que es
igual a tres veces la cantidad de alcohol en |a corriente de alimentacion. La columna de

destilacion extractiva T-103 cuenta con dos etapas, la primera que es por donde ingresa
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el solvente, y la segunda para el etanol concentrado y con un reflujo molar de 2.5. De
aqui sale la corriente que contiene alcohol en un 98 % de fraccion masica a 74.6 °Cy la
corriente con la glicerina y el agua separada a 145 °C. Se instala una segunda columna
de destilacion con dos etapas para efectos de recuperacién del solvente (glicerina),
donde se utiliza un reflujo molar de 6.2 que produce una corriente de glicerina con el
99.9 % de pureza. Esta glicerina recircula al sistema mediante junto con una corriente
de ajuste, ingresa y es enfriada a 80 °C antes de entrar nuevamente al sistema.
Finalmente, la corriente se traslada hasta el lecho de tamices moleculares de zeolita
tipo 3A con 0.1 m de didmetro interno y 0.45 m de altura, por donde es adsorbida la

cantidad de agua suficiente para deshidratar el alcohol hasta dejarlo al 99.6 % v/v.

El andlisis econdmico efectuado por Aspen Plus® determind un presupuesto necesario
de 1 987 700 ddlares como costo de capital, que incluye costes de equipos y de
instalacién para la economia de Estados Unidos para una planta con un tiempo de vida
de 20 afos. Los costes de los equipos y los costes de instalacion de los mismos se
presentan como los de mayor inversidn en bienes de capital (68.5 %, respecto al CAPEX
total). Por su parte, los costes operacionales se concentran principalmente en los
ambitos laborales, mantenimiento y depreciacion. Su contribucion supone un 66 % del
OPEX general. Finalmente, se determind una tasa interna de retorno (TIR) del 13 %, un
valor actual neto (VAN) de 528 860.78 ddlares y un periodo de recuperaciéon de

inversion (PDR) de 10 afios.
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6. Conclusiones

El principal objetivo del presente estudio consistido en demostrar que el mucilago de
cacao, residuo de la creciente industria cacaotera, puede considerarse una materia
prima con un gran potencial para la obtencién de etanol, con la pureza necesaria para
ser utilizada como aditivo de los combustibles, puesto que contiene la concentracion
de azlcares y nutrientes necesarios para la fermentacion. El clon seleccionado para ello

fue el CCN-51, debido a que se encuentra de manera abundante en Ecuador.

Para cumplir este objetivo, en primer lugar, se requirid caracterizar la muestra, para a
continuacién establecer un modelo cinético de fermentacién. Tras establecer un plan
de muestreo, se procedio a la aplicacién de una bateria de experimentos que permitié
determinar tanto las propiedades fisico-quimicas del mucilago, como las condiciones
Optimas de operacién del biorreactor. Los datos obtenidos demostraron que el
mucilago contiene los nutrientes suficientes para la fermentacion y que esta puede
realizarse facilmente en un biorreactor agitado. Estos datos fueron aplicados a modelos
cinéticos empiricos (Logistico Integrado, Gompertz modificado y el de Andrews y
Levenspiel) y demostraron un buen ajuste con los datos experimentales obtenidos,
presentando aceptabilidad para predecir y controlar sistemas fermentativos con

mucilago de cacao CCN-51.

El mucilago fermentado fue sometido a procesos de purificacién para separar el etanol
contenido. Dichos procesos fueron seleccionados tomando en consideracion los
equipos y reactivos disponibles. La configuracion elegida para ello fue: destilacién
simple y con reflujo, destilacion extractiva y adsorcion mediante zeolitas, con los cuales

se alcanzd la concentracion de etanol requerida para el producto final.

Con los parametros cinéticos obtenidos mediante el modelo de Andrews y Levenspiel se
generd una unidad personalizada de fermentacion de mucilago de cacao utilizando

Aspen Custom Modeler (ACM), mostrando un buen ajuste con los datos experimentales.
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A continuacion, se simulé exitosamente el proceso de produccion de etanol, aplicando
el paquete de software de simulacion de plantas quimicas Aspen Plus®, donde se incluyd
los procesos de fermentacion, destilacion y deshidratacion. En primer lugar, se
establecieron dos reactores: en el primero se configurd un proceso de inversion térmica
de la sacarosa y en el segundo, la fermentacion alcohdlica. De la mano de Aspen Plus®,
se disefiaron las columnas de destilacién a través del modelo DSTWU para luego ser
ajustadas con el modelo riguroso RadFrac. Se simulé el proceso de destilacidn extractiva
para deshidratar el alcohol con el sistema de reciclaje y recirculacion de la glicerina,
empleada como medio extractor. Ademas, se empled Aspen Adsorption® para simular
el proceso de adsorcion con tamices moleculares de zeolita tipo 3A para conseguir

etanol anhidro, apto para su uso como aditivo de gasolina en Ecuador.

Finalmente, se propuso un analisis econdmico efectuado mediante el empleo de Aspen
Plus®, que proporciond diferentes costos referenciales para establecer una planta con

un tiempo de vida de 20 afios.
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Anexo A. Cultivo de Cacao en el Ecuador durante el afio 2015

de

Tabla A.1. Cultivo de Cacao en el Ecuador durante el afio 2015 (ANECACAO, 2016).

cacao para
biocombustible |Jorge Delgado

ovnca | COPISODE canton surerece | "CoTa | prooucoon | PESPUSs | PRepios” | enerciasnua
(t/afio) (t/km?*/afio) (t/km?/afio)
118 | ALFREDO BAQUERIZO MORENO 218.62 1520.20 6.95 18821.88 86.09 12731
119 | BALAO 409.10 7541.88 18.44 93377.49 228.25 631.59
120 | BALZAR 1187.47 736.80 0.62 912243 7.68 61.70
137 | CRNEL MARCELINO MARIDUERA 254.41 1011.38 3.98 12 522.15 49.22 84.70
123 | DURAN 300.45 605.68 2.02 7 499.09 24.96 50.72
125 | EL TRIUNFO 395.42 1133.41 2.87 14.033.04 35.49 94.92
124 | EMPALME 715.93 6818.67 9.52 8442333 117.92 571.02
140 | GNRAL ANTONIO ELIZALDE 153.26 389.57 2.54 4823.34 31.47 32.62
ClLhiias 117 | GUAYAQUIL 411167 3317.89 0.81 41079.45 9.99 277.85
141 | ISIDRO AYORA 487.47 205.33 0.42 254223 5.22 17.20
126 | MILAGRO 405.49 7357.84 18.15 91098.93 224.66 616.18
127 | NARANJAL 1732.07 17 649.03 10.19 218516.17 126.16 1478.00
128 | NARANJITO 224.83 1091.61 4.86 13515.43 60.11 91.42
133 | SALITRE 393.43 952.12 2.42 11788.45 29.96 79.73
134 | SAN JACINTO DE YAGUACHI 509.45 3467.24 6.81 42 928.63 84.27 290.36
136 | SIMON BOLIVAR 291.60 3879.43 13.30 48032.03 164.72 324.88
SUBTOTAL 11 790.69 57 678.10 103.88 714 124.06 1286.18 4830.19

~i181 "™

uso como




Anexos

158 | BABA 517.03 1740.30 337 21546.98 41.67 145.74
157 | BABAHOYO 1086.77 3057.29 2.81 37852.88 34.83 256.03
166 | BUENA FE 581.27 3937.73 6.77 48 753.85 83.87 329.76
168 | MOCACHE 567.99 5760.95 10.14 71327.42 125.58 482.44
159 | MONTALVO 363.22 2820.45 7.77 34 920.53 96.14 236.20
165 | PALENQUE 579.59 1694.01 2.92 2097391 36.19 141.86
LOS RiOS 160 | PUEBLOVIEIO 335.48 944.28 2.81 11 691.33 34.85 79.08
161 | QUEVEDO 304.64 2 501.40 8.21 30970.32 101.66 209.48
162 | URDANETA 378.50 2661.47 7.03 32952.13 87.06 222.88
167 | VALENCIA 977.94 4054.93 415 50 204.86 51.34 339.58
163 | VENTANAS 531.29 5 466.06 10.29 67 676.44 127.38 457.75
164 | VINCES 696.49 2235.82 3.21 27 682.10 39.74 187.24
SUBTOTAL 6920.21 36 874.68 69.49 456 552.76 860.32 3088.03
171 | BOLIVAR 538.23 1425.60 2.65 18 074.58 33.58 122.25
172 | CHONE 3054.55 6 387.60 2.09 80 985.56 26.51 547.77
173 | EL CARMEN 1266.83 1345.50 1.06 16 658.89 13.15 112.68
174 | FLAVIO ALFARO 1346.90 3298.87 2.45 40 843.94 30.32 276.26
176 | JUNIN 246.14 559.54 227 6927.79 28.15 46.86
MANAB 186 | PEDERNALES 1904.18 717.71 0.38 8886.17 4.67 60.10
180 | PICHINCHA 1075.19 2249.44 2.09 27 850.78 25.90 188.38
170 | PORTOVIEJO 961.78 562.52 0.58 6964.73 7.24 47.11
182 | SANTA ANA 1026.27 494.91 0.48 6127.59 5.97 41.45
183 | SUCRE 676.71 487.79 0.72 6 039.44 8.92 40.85
SUBTOTAL 12 096.78 17 529.50 14.78 219 359.46 184.42 1483.70
ESMERALDAS 35 | ATACAMES 508.27 212.80 0.42 2634.74 5.18 17.82
31 | ELOY ALFARO 4264.32 7153.74 1.68 88571.91 20.77 599.08
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30 | ESMERALDAS 1340.64 574.95 0.43 7118.58 5.31 48.15
32 | MUISNE 1239.45 449.37 0.36 5563.68 4.49 37.63
33 | QUININDE 3874.01 4730.08 1.22 58 564.02 15.12 396.12
36 | RIOVERDE 1507.38 369.66 0.25 4576.86 3.04 30.96
34 | SAN LORENZO 3019.45 1324.73 0.44 16 401.74 5.43 110.94
SUBTOTAL 15 753.51 14 815.33 4.79 183 431.54 59.34 1240.69
222 | ARENILLAS 806.13 690.05 0.86 8543.61 10.60 57.79
109 | EL GUABO 603.39 1186.91 1.97 14 695.35 24.35 99.40
105 | MACHALA 323.47 619.17 1.91 7 666.04 23.70 51.85
EL ORO
111 | PASAJE 455.94 254237 5.58 3147761 69.04 212.91
114 | SANTA ROSA 810.67 1194.29 1.47 14 786.73 18.24 100.01
SUBTOTAL 2999.60 6232.78 11.79 77 169.34 145.93 521.96
14 | LA MANA 657.16 1773.77 2.70 21961.37 33.42 148.54
15 | PANGUA 721.52 2454.14 3.40 30 385.15 42.11 205.52
COTOPAXI
16 | PUJILT 1300.43 825.79 0.64 10 224.28 7.86 69.16
SUBTOTAL 2679.10 5053.69 6.74 62 570.80 83.39 423.22
58 | PUERTO QUITO 694.70 3378.83 4.86 41 833.99 60.22 282.96
PICHINCHA 56 | SAN MIGUEL DE LOS BANCOS 850.68 659.69 0.78 8167.81 9.60 55.25
SUBTOTAL 1545.37 4038.53 5.64 50 001.79 69.82 338.20
83 | LA CONCORDIA 324.28 538.45 1.66 6 666.65 20.56 45.09
SANTO DOMINGO DE LOS
TSACHILAS 79 | SANTO DOMINGO 3446.15 3465.13 1.01 42 902.51 12.45 290.18
SUBTOTAL 3770.43 4.003.58 2.67 49 569.16 33.01 335.28
5| CALUMA 176.85 526.32 2.98 6516.49 36.85 44.08
. 1 | CHILLANES 662.43 758.34 1.14 9389.12 14.17 63.51
BOLIVAR
3 | ECHEANDIA 230.61 582.73 2.53 7 214.86 31.29 48.80
0 | GUARANDA 1891.84 432.47 0.23 5354.52 2.83 36.22
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6 | LAS NAVES 148.71 1151.02 7.74 14 250.96 95.83 96.39
SUBTOTAL 3110.44 3450.87 14.62 42 725.94 180.97 288.99
100 | CANAR 179851 1473.72 0.82 18 246.39 10.15 123.42
CANAR 101 | LA TRONCAL 318.89 1511.40 4.74 18712.92 58.68 126.57
SUBTOTAL 2117.40 2985.12 5.56 36 959.31 68.83 249.99

73 | CASCALES 1252.38 181.57 0.14 224811 1.80 15.21

’ 68 | LAGO AGRIO 3157.31 1038.45 0.33 12857.25 4.07 86.96

SUCUMBIOS

71 | SHUSHUFINDI 2533.44 1614.86 0.64 19993.95 7.89 135.24
SUBTOTAL 6943.14 2.834.89 1.11 35099.31 13.76 237.40

77 | LA JOYA DE LOS SACHAS 1202.12 915.79 0.76 11338.61 9.43 76.69

78 | LORET 2150.7 77. 41 10 861. . 73.47

ORELLANA 8 | LORETO 50.75 877.30 0 0861.98 5.05 3

75 | FRANCISCO DE ORELLANA 7079.47 366.02 0.05 4531.79 0.64 30.65
SUBTOTAL 10432.35 2159.11 1.22 26732.38 15.12 180.81

44 | ARCHIDONA 3028.15 329.20 0.11 4075.85 1.35 27.57

NAPO 43 | TENA 392223 1189.69 0.30 14729.82 3.76 99.63
SUBTOTAL 6 950.38 1518.89 0.41 18 805.67 5.10 127.20

88 | PUCARA 585.09 374.67 0.64 4638.89 7.93 31.38

AZUAY
SUBTOTAL 585.09 374.67 0.64 4 638.89 7.93 31.38
51 | ARAJUNO 8 864.29 348.03 0.04 4309.07 0.49 29.15
PASTAZA
SUBTOTAL 8 864.29 348.03 0.04 4309.07 0.49 29.15
2 | YANTZAZA 1015. 44.44 34 4 264. 4.2 28.84
ZAMORA CHINCHIPE 08 015.90 3 0.3 64.60 0 8.8
SUBTOTAL 1015.90 344.44 0.34 4264.60 4.20 28.84
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Anexo B. Cuantificacidon de Grados Brix y pH

Los grados Brix sirven para determinar el cociente total de materia seca
(generalmente azucares) disuelta en un liquido (INEN, 2008). La escala Brix se
utiliza en el sector de alimentos para medir la cantidad aproximada de azUcares en
zumos de fruta, vino o bebidas suaves, y en la industria azucarera. Dado que los
azUcares como la sacarosa presentan actividad &ptica, proporcional a su
composicion, se emplea la medida de la refraccion como medio para determinarlo.
Indica el nimero de sélidos disueltos en un liquido medido a través de su gravedad
especifica. Un grado Brix es 1 g de sacarosa en 100 g de solucion (1 °Brix = 1 %

azucar) (Jaywant et al.,, 2022).
La cuantificacion de los grados Brix y del pH (INEN, 1983) se detalla a continuacion:
pH

e (Calibrar el pHmetro o potenciometro usando patrones.
® Introducir los electrodos en la muestra y esperar a que la lectura se
estabilice.

e Agitar la muestra y repetir la determinacion.
°Brix

e Colocar 2 o 3 gotas de la muestra en el prisma del refractdmetro
e Cerrar la tapa suavemente.

® Observar a través de la mirilla y registrar el valor.
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Anexo C. Cuantificacion Acidez titulable

La titulacién es un método de anadlisis quimico cuantitativo utilizado para
determinar la concentracion desconocida de un reactivo a partir de un reactivo
con concentracion conocida (expresada en normalidad) (INEN, 2013b). En el caso
de la acidez se emplea una reaccion de neutralizacion, empleando un indicador o
la medicion potenciométrica para determinar el fin de la reaccién y poder realizar
la medicion volumétrica. La palabra neutralizacion se puede interpretar como
aniquilacion o como eliminacion, lo cual no estd muy lejano a la realidad. Cuando
un acido se mezcla con una base, ambas especies reaccionan en diferentes grados
gue dependen en gran medida de las concentraciones, sus volumenes y sus

fuerzas idnicas.
La determinacion de la acidez titulable se detalla a continuacion:

e Medir de 5 mL de la muestra problema.

® Agregar 2 a 3 gotas de fenolftaleina como indicador.

e Titula con NaOH 0.1 N hasta el viraje del indicador (color rosado) o
registrado mediante la determinacion del pH en muestras coloreadas.

® Representar la concentracién como acido citrico.
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Anexo D. Determinacion del Acido Acético

Para la determinacion del acido acético se utiliza el método de titulacion

potenciométrica, utilizando una soluciéon de NaOH 0.1 N como neutralizante vy el

resultado es expresado como ppm de acido acético (ec. D.1) (INEN, 2012).

Para la determinacion de la acidez por titulacion se resume en la Figura D.1:

® Tomar una muestra de 8 mL.

e Centrifugar por 15 minutos, tomar el sobrenadante, desechar el sedimento

y colocar el sobrenadante en un vaso de 100 mL y adicionar 50 mL de agua

destilada.

e Medir el pHy colocar unas gotas de fenolftaleina como indicador.

e Titular con NaOH 0.1 N (el punto de viraje de la fenolftaleina se da en un

pH=8.3).

mg VN * K *xMeqcy,coon * 1000 * 1000

Lewgcoon Vm
ec. D.1. Concentracion de acido acético en meq/L.
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V: mL de NaOH consumido
N: Normalidad de la solucion
de NaOH

K: K de la solucién de NaOH
E: Equivalente quimico del
acido acético

Vm: mL de muestra problema



‘ inicio ’

A

Toma de muestra
de 8ml

A

Centrifugar a 4000
rpm por 15 min

A

Tomar 5mldel
sobrenadante

A

Adicién de NaOH
0.1 Ngotaa gota

A

No

Fin

Registro del
volumen

Figura D.1. Esquema de la titulacién potenciométrica.
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Anexo E. Espectrometria de absorcion atdomica para

la cuantificacidn de sodio, potasio, calcio y mercurio

Se basa en la atomizacion del analito en matriz liquida y que utiliza comUnmente
un nebulizador prequemador (o cdmara de nebulizacion) para crear una niebla de
la muestra y un quemador con forma de ranura que da una llama con una longitud
de trayecto mas larga. La niebla atdmica queda desolvatada y expuesta a una
energia a una determinada longitud de onda emitida, ya sea por la llama, o por
una ldmpara de catodo hueco construida con el mismo analito a determinar o una

lampara de descarga sin electrodo (INEN, 2013a).

La temperatura de la llama es lo bastante alta como para llevar a los atomos de la
muestra a su estado fundamental. La excitacién de los atomos del analito se
consigue con el uso de ldamparas cuya emision, es dirigida a través de la llama a
diversas longitudes de onda para cada tipo de analito. La medida de luz absorbida
después de pasar a través de la llama determina la cantidad de analito existente
en la muestra. Hoy dia se utiliza frecuentemente una mufla de grafito (u horno de
grafito) para calentar la muestra a fin de desolvatarla y atomizarla, aumentando la

sensibilidad.
La cuantificacién de sodio, potasio y calcio se detalla a continuacion:

e Tomar una muestra de 2 mL.

e Hacer la digestién de la muestra con 2 mL de acido sulfurico
concentrado.

e Filtrar la muestra hasta que la prueba de cloruros sea negativa

e Aforar el filtrado a 100 mL.

Una vez que la muestra es tratada, es importante establecer cual serd el
analito problema, ya que de este dependera la rejilla, longitud de onda, y la
curva de calibracion que se debe construir. Para la generacién de curvas de

calibracién se utilizaron los siguientes patrones:
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e Na: 0.25-0.5-0.75-1-1.25 ppm + 5 mL de acomplejante de Calcio + 1 mL de
HCl

e C(Ca:1-2-3-4-5ppm +1 mLde KClal 10 % + 1 mL de LaClzal 10 %

® K:0.25-0.5-0.75-1-1.25 ppm + 5 mL de acomplejante de Calcio + 1 mL de
HCl

Finalmente, se mide la absorbancia utilizando en un espectrofotometro Varian

SpectrAA-110.

~190 ™



Produccidn de etanol anhidro a partir de la fermentacidon de
residuos de cacao para uso como biocombustible |JorgeDelgado

Anexo F. Espectroscopia FT-IR

La espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier (FT-IR) es un método
instrumental basado en la medicion de la vibracion de una molécula excitada por
la radiacién infrarroja en un rango de nimero de onda especifico (Santos et al.,
2019). Se refiere a una gama de técnicas, en su mayoria basadas en espectroscopia

de absorcion sobre muestras sélidas, liquidas o gaseosas.

Un espectro de IR se puede visualizar en un grafico de la absorbancia de luz
infrarroja (o transmitancia) en el eje vertical en funcién de la frecuencia o la
longitud de onda en el eje horizontal. Las unidades tipicas de frecuencia utilizadas
en los espectros IR son centimetros inversos [cm™] (Berthomieu & Hienerwadel,

2009).

La espectroscopia infrarroja mide vibraciones producidas por la radiacion del
espectro infrarrojo (12 800-10 cm™). Tipicamente, se lo divide en: IR cercano (NIR):
12 800-4 000 cm™, IR medio: 4000-400 cm™; IR lejano: 400-10 cm™. Es una técnica
no invasiva y requiere poco tratamiento previo de la muestra, aunque esté dirigida

al andlisis cuantitativo.
a. Determinacion de azucares reductores

Aligual que en otros métodos instrumentales, ya descritos, se requiere de la
construccion de una curva de calibracion en la que se utilizaron los siguientes

patrones:
e Patrones: 50 g/L, 100 g/L, 200 g/L, 400 g/L y 500 g/L

Para desarrollar este método no es necesario realizar diluciones a la

muestra.
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b. Determinacion de alcohol etilico

Primero se realizd la curva de calibracion del alcohol etilico. Para ello se dispuso
de etanol del 98.9 % de pureza, a partir del cual se preparo patrones de 10, 20, 30,

40, 50, 60y 70 °GL, ademds de un blanco.

El alcohol diluido se cuantificd usando un espectrofotometro infrarrojo (FT-IR,
marca: ThermofFisher Scientific, Modelo: iS5, serie: ASB1504156), en la zona
intermedia del espectro infrarrojo (NIR). Con este equipo se midié el porcentaje
de absorbancia de los grupos-OH que presenta el etanol en una frecuencia de
3000-4000 cm™. La muestra no se somete a ningln tratamiento y la lectura se

ejecuta de manera directa. La curva de calibracion se representa en la Figura F.1.

o T ethanol
y=0.00426x+0.000 Corr. Coeff.: 09989

Calculated

O Calibration

=+ “alidation

& Correction

O Crogs-comection
= Ignore

1 " 1 " " 1 " 1

8 Actual 51

Figura F.1. Curva de calibracion para etanol en el espectrofotometro infrarrojo.
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Anexo G. HPLC para determinacion de azucares

En la HPLC isocratica® el compuesto pasa por la columna cromatografica a través
de la fase estacionaria (un cilindro con un relleno especifico) mediante el bombeo
de liquido (fase movil) a alta presion a través de la columna. La muestra es
introducida en pequefias cantidades y sus componentes se retrasan
diferencialmente dependiendo de las interacciones quimicas o fisicas con la fase
estacionaria a medida que atraviesa por la columna. El grado de retencion de los
componentes de la muestra depende de la naturaleza del compuesto, de la
composicion de la fase estacionariay de la fase movil. El uso de presion incrementa
la velocidad lineal de los compuestos dentro de la columna y reduce asi su difusion
dentro de la columna mejorando la resolucion de la cromatografia. Los disolventes
mas utilizados son el agua, el metanol y el acetonitrilo. El agua puede contener

compuestos que ayudan a la separacion (Agblevor et al., 2007; Widmer, 2010).
El método de cromatografia liquida consta de los siguientes equipos y condiciones:

e Cromatdgrafo de liquidos de alta resolucion, marca JASCO, modelo CO-
4061, con “loop” de inyeccion de 10 pL
® Bomba cuaternaria JASCO PU 4180
® Detector IR-4030
® [ase estacionaria
0 Columna Nucleogel sugar 810 Ca
Tipo fase reversa
Longitud: 300 mm
Diametro de particula: 9 um

Didmetro interno: 7.8 mm

©O O o O o

Temperatura: 85 °C

9 Elucién isocrética es un término empleado en cromatografia cuando la fase mdvil tiene una concentracion

constante. La concentracion de la fase movil es constante durante todo el proceso (Yam et al., 2012).
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® Fase Movil
O Reservorio A (Agua: H2S04 0.1 % v/v)

0 Fase movil 100 % a condiciones isocraticas
Las condiciones del método HPLC fueron las siguientes:

® Fase movil (Agua: H2S040.1 % v/v)
e Flujo (0.5 mL/min)

e Temperatura (85 °C)

® Presion (7 MPa)

e Deteccidn (RI)

e Volumen de inyeccién (10 pl)

e Columna para azucares (Nucleogel sugar 810 Ca)
El procedimiento del método consta de los siguientes pasos:

e Filtrado de la muestra por papel Whatman
e Dilucidn de la muestra con una solucién de acido sulfurico 0.1 % v/v (1:1)
e Filtrado mediante membrana 0.45 pm

e Andlisis HPLC
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Anexo H. Espectrofotometria UV-visible para la

cuantificacidn de azUcares totales

La espectroscopia ultravioleta-visible o espectrofotometria ultravioleta-visible
(UV/VIS) es una técnica espectroscopica que utiliza radiacion electromagnética
(luz) de las regiones visible, ultravioleta cercana (UV) e infrarroja cercana (NIR) del
espectro electromagnético, es decir, una longitud de onda entre 380 nmy 780 nm.
La radiacion absorbida por las moléculas desde esta region del espectro provoca
transiciones electrénicas que pueden ser cuantificadas. Dada la especificidad de
esta transicion, la espectroscopia UV-visible se emplea para identificar algunos
grupos funcionales de moléculas, ademas, para determinar el contenido y fuerza
de una sustancia. Se usa de manera general en la determinacion cuantitativa en el
rango de ppm de los componentes de soluciones de iones de metales de transicion
y compuestos organicos altamente conjugados (Hashimoto et al., 2001; Rashid et

al., 2022). Para este analisis se empled un espectrofotdmetro Ciba-Corning 2800.

Entre muchos métodos colorimétricos para el analisis de carbohidratos, el método
fenol — acido sulfurico es el método mas facil y confiable. Se emplea para medir
azUcares neutros en oligosacaridos, proteoglicanos, glicoproteinas y glicolipidos.
También se utiliza para medir el contenido total de azUcares en mezclas o
muestras bioldgicas. Sin embargo, la reproducibilidad y, por lo tanto, la precision
del método depende de varios parametros del proceso. Se han descrito varias
modificaciones para aumentar la sensibilidad y reducir la variabilidad del ensayo

hacia diferentes azlcares en mezclas (Masuko et al., 2005).
El método fenol-acido sulfurico consiste en los pasos descritos en la Figura H.1:

e Tomar 7 mL de muestra en tubos plasticos.
e Centrifugar la muestra a analizar durante 15 min a 4 000 rpm.

e Aislar el sobrenadante e inyectar a un tubo al vacio.
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Criogenizar las muestras en nitrogeno liquido y descongelar todas las muestras
después de finalizado el experimento, para ejecutar su tratamiento y ensayo.
Colocar en un tubo de ensayo: 2 mL de la solucidon de azucares, 1 mL de fenol
5%y 5 mLde H;SOsconcentrado (98 % de pureza).

Dejar reposar por 10 minutos los tubos de ensayo y agitar por 30 segundos.
Colocar los tubos de ensayo en un bafio de agua fria durante 20 minutos.

Medir la absorbancia en el espectrofotémetro a 490 nm.

< Inicio > Dejar en bafio de Medir absorbancia a
agua fria por 20 min 490 nm

y

A

A 4

Tomar muestra de

Agitar 30 seg. Fin
7ml € €
A
A 4
Centrifugar por 15 Dejar en reposo por
min a 4000 rpm 10 min
y
A 4
Extraer Mezclar [
sobrenadante
A
A 4
1 mlde fenol
Inyectar aun tubo Tomar alicuota de al5%y5mlde
al vacio 2ml H2S04
concentrado
A
A 4
Criogenizar muestra Diluir con solucién
en nitrégeno liquido salina
Final dela Descongelar
preparacion de la muestra
muestra

Figura H.1. Esquema del método Fenol-Acido Sulfurico.
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Anexo |. Determinacion de micronutrientes mediante

deteccion de trazas por Espectrometria de Masas

Este método proporciona procedimientos para la determinacién de elementos
disueltos en aguas subterraneas, aguas superficiales y agua potable. Para el caso
de residuos agricolas se lo utiliza para la determinacion de sustancias toxicas y
metales pesados provenientes de plaguicidas o pesticidas, fungicidas y herbicidas,
asi como otros aditivos agricolas (Kita et al., 2022). Se puede usar para determinar
las concentraciones de elementos recuperables totales en estas aguas, asi como

también para aguas residuales, lodos y muestras de suelos (Creed et al., 1994).

Una muestra acuosa o solida, homogénea, bien mezclada, se pesa o mide con
precision. Los analitos se solubilizan primero a reflujo suave con acidos nitrico y
clorhidrico. Después de enfriar, la muestra se completa en volumen, se mezcla y
se centrifuga o se deja reposar durante la noche antes del andlisis. Para la
determinacion de analitos disueltos en una alicuota de muestra acuosa filtrada, o
para la determinacion total recuperable de analitos en “agua directa” donde la
turbidez de la muestra es <1 NTU (Nephelometric Turbidity Unit). La muestra se
prepara para su analisis mediante la adicion apropiada de acido nitrico, y luego se

diluye a un volumen predeterminado y se mezcla antes del analisis.

El material de muestra en solucion se introduce mediante nebulizacién neumatica
en un plasma de radiofrecuencia donde los procesos de transferencia de energia
causan desolvatacion, atomizacion y finalmente ionizacién. Los iones se extraen
del plasma a través de una interfaz de vacio bombeada diferencialmente y se
separan en funcién de su relacién de carga masica mediante un espectrometro de
masas cuadrupolo que tiene una capacidad de resolucion minima de 1 uma de
ancho a 5 % de altura de pico. Los iones transmitidos a través del cuadrupolo son
detectados por un multiplicador de electrones o detector de Faraday. La

informacion de iones es procesada por un sistema de manejo de datos.
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La determinacién de micronutrientes mediante detecciéon de trazas por

Espectrometria de Masas aplicando se detalla a continuacion:

Para la determinacién de analitos disueltos, pipetear una alicuota (=20 mL)
de la muestra filtrada y conservada en acido en un tubo de centrifuga de
polipropileno de 50 mL. Agregar un volumen apropiado de (1 + 1) acido
nitrico para ajustar la concentracién de acido de la parte alicuota para
aproximarse a una solucion de acido nitrico al 1 % (v/v) (por ejemplo,
agregar 0.4 mL (1 + 1) de HNOs a una parte alicuota de 20 mL de muestra).
En caso de utilizar el procedimiento de adicién directa, agregar estandares
internos, tapar el tubo y mezclar.

|H

Para el “analisis directo” de los analitos recuperables totales en muestras
de agua potable con turbidez <1 NTU, tratar una muestra alicuota
conservada en acido sin filtrar.

Para la determinacién de los analitos recuperables totales en muestras
acuosas (que no sean agua potable con <1 NTU de turbidez), transferir una
alicuota de 100 mL (£ 1 mL) de una muestra a un vaso de precipitados de
Griffin de 250 mL.

Agregar 2 mL de acido nitrico (1 + 1) y 1.0 mL de acido clorhidrico (1 + 1) al
vaso que contiene el volumen medido de la muestra. Colocar el vaso de
precipitados en una placa caliente para la evaporacion de la solucion. La
placa caliente debe ubicarse en una campana extractora de vapores y

ajustarse previamente para proporcionar evaporacion a una temperatura

de aproximadamente pero no superior a 85 °C.
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Anexo J. Determinacion del Carbono organico total

El carbono organico se mide utilizando un analizador de carbono, donde el
carbono orgdnico en la muestra se convierte en diéxido de carbono (CO;) por
combustion catalitica u oxidacion quimica humeda (Schumacher, 2002). El CO,
formado se mide directamente mediante un detector infrarrojo o convertido en
metano (CHi) por un detector de ionizaciéon de llama, medidas que son

directamente proporcionales a la concentracién de carbono (EPA, 1974).

Los analizadores carbonaceos pueden medir todas las formas de carbono en la
muestra. Sin embargo, debido a las diversas propiedades de los compuestos que
contienen carbono en muestras liquidas, su tratamiento preliminar y la
configuracién del instrumento determinaran qué las formas de carbono son

realmente medidas:

e Carbono organico no volatil soluble (azucares)

e Carbono orgdnico volatil soluble (mercaptanos, alcanos, alcoholes de bajo
peso molecular)

e Carbono insoluble, parcialmente volatil (aceites de bajo peso molecular)

e Materiales carbonosos insolubles en particulas (fibras de celulosa)

e Materiales carbonosos solubles o insolubles adsorbidos o atrapados en

materia suspendida inorgdnica (materia oleosa)

El carbonato y el bicarbonato son formas inorganicas de carbono y deben
separarse del valor del carbono organico total. Dependiendo de las instrucciones
del fabricante del instrumento, esta separacion se puede lograr mediante una
simple resta matematica, o retirando el carbonato y bicarbonato mediante la
conversion a CO, con desgasificacion previo al analisis. La cuantificacion del

carbono organico total mediante el método EPA 415.1 se detalla a continuacion:
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® Homogeneizar la muestra.

e Bajar el pH de la muestra a 2.

® Purgar la muestra con nitrogeno durante 10 min.

e C(Calibrar el equipo con estandares que abarquen el rango de concentracién

esperado.

Para evitar resultados errdoneos, se debe tener en cuenta el carbono inorganico. El
método preferido es medir el carbono total y el carbono inorganico y obtener el

carbono organico por la correspondiente diferencia.
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Anexo K. Determinacion de nitritos

Existen diversos métodos para la determinacion de nitritos, cada uno presenta sus
ventajas y desventajas (Q. Wang et al., 2017). El método de determinacién
utilizando sulfato de brucina es aplicable al analisis de bebidas, agua salada, agua
superficial, agua proveniente de residuos domésticos e industriales (EPA, 1971).
La modificacion se puede hacer para eliminar o corregir la turbidez, el color, la
salinidad o los compuestos organicos disueltos en la muestra. El rango de
concentracién aplicable es de 0.1 a 2 mg NOy/litro. Este método se basa en la
reaccion del ion nitrato con sulfato de brucina en una solucion de H,SO4 a una
temperatura de 100 °C. El complejo coloreado se mide a 410 nm. El control de

temperatura de la reaccion de color es extremadamente critico (EPA, 1971).
La cuantificacidon de nitritos se detalla a continuacién:

® Ajustar el pH de las muestras a un valor cercano a 7 con acido acético o
hidroxido de sodio. Es caso de ser necesario, filtrar para eliminar la turbidez.

® Pipetear 10 mL de muestra y estandares.

® Pipetear 10 mL de solucién de acido sulfurico al 5 % en cada tubo y mezclar
permitiendo que los tubos alcancen el equilibrio térmico en el bafio frio.

e Agregar 0.5 mL de reactivo de acido brucina-sulfanilico a cada tubo
(excepto el tubo de control de interferencia) y mezcle cuidadosamente
girando, luego coloque el estante de tubos en el bafio de agua a 100 °C
durante exactamente 25 minutos.

e Determinar la absorbancia a 410 nm.
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Anexo L. Determinacion de nitrégeno de amoniaco

Este método es aplicable al analisis de bebidas, agua salada, agua superficial, agua
proveniente de residuos domésticos e industriales. El rango aplicable es 0.01 - 2
mg/L NH3 como N. Se pueden alcanzar concentraciones mas altas determinadas
por dilucion de la muestra. La muestra se tampona a un pH de 9.5 con un tampdn
de borato para disminuir la hidrélisis de cianatos y compuestos organicos de
nitrogeno, y se destila en una solucion de acido borico. El fenol alcalino vy el
hipoclorito reaccionan con el amoniaco para formar indofenol azul que es
proporcional a la concentracién de amoniaco. El color azul formado se intensifica

con nitroprusiato de sodio y se mide colorimétricamente (EPA, 1971).

La cuantificacion de amoniaco mediante el método EPA 352.1 se detalla a

continuacion:

® Preparacion del equipo: agregar 500 mL de agua desionizada al matraz de
800 mL.

e Kjeldahl matraz. La adicién de chips de ebullicion que han sido tratados
previamente con NaOH diluido evitard los golpes. Vaporizar muestra dentro
del aparato de destilacion hasta que el destilado no muestre rastro de
amoniaco.

® Preparacion de la muestra: eliminar el cloro residual de la muestra
agregando agente declorante equivalente al cloro residual. A 400 mL de
muestra agregar 1 N NaOH, hasta que el pH sea 9.5, verificar el pH durante
la adicion con un medidor de pH o mediante el uso de un papel de pH de
corto alcance.

e Destilacion: transferir la muestra, cuyo pH se ha ajustado a 9.5, a un matraz
Kjeldahl de 800 mLy agregue 25 mL del tampdn de borato. Destilar 300 mL
a la velocidad de 6-10 mL/min. en 50 mL de acido bdrico al 2 % contenido

en un matraz Erlenmeyer de 500 mL.
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Anexo M. Poder calorifico por bomba calorimétrica

Una bomba calorimétrica es un tipo de calorimetro de volumen constante usado
para medir el calor de combustién de una reaccion particular. Los calorimetros de
bomba deben soportar la gran presion dentro del calorimetro mientras se mide la
reaccion. A medida que se quema el combustible, calentara el aire circundante,
gue se expande y escapa a través de un tubo que conduce al aire fuera del
calorimetro. Cuando el aire se escapa a través del tubo de cobre, también
calentara el agua fuera del tubo. El cambio en la temperatura del agua permite
calcular el contenido caldrico. Requiriendo multiples repeticiones para obtener un

resultado fiable (loelovich, 2017; Pal et al., 2020).
La determinacion del poder calorifico se realizé de la siguiente manera:

e Colocar la muestra a ser analizada en el crisol.

e Colocaralamuestraen contacto con la mecha enla cdmara de combustion.
e Sellar la cdmara de combustion y alimentar con oxigeno.

e Colocar correctamente la camara con la muestra en el equipo.

e Colocar 2 litros de agua destilada con 2 mL de sulfato de cobre en el

reservorio.

Los resultados del analisis realizado en un laboratorio externo se presentan en la

Figura M.1.
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UNIVERSIDAD DE CUENCA
FACULTAD DE CIENCIAS quisaicas
LABORATORIO DE Flsico quirmica

INFORME DE RESULTADODS

Cli=nfe=: IG. FORGE DELGADD
atemcion: IMNG. BORGE DELGADD
Telefona: 0529751140
email jprme gl i i LE
RESULTADOS
Musestra 1 : Musilsgo de mioso [ 0C VT y 3B]
Fecha de recibido: 21 de Junio é=l 2048
Fechs de analisiz: 22 o= funic del 2048
Farametro M Etodo Resultado Uinidades
Bomba Calorimetrica
Poder Czlorifico 13.852 1
l KA € 200 .

Condidones del araiss: Paso musstre= 04913 E
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ng. Aigcondro Crickka 4
Anclista Loborotorio Fiscoguimica

Cuence, 25 de Jursa ded 2018

Figura M.1. Resultado del analisis del poder calorifico del mucilago.
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Anexo N. Determinacion de la concentracion

peso/volumen de etanol [g/L]

Existen diversos métodos que utilizan pequefias cantidades de muestra y tiene
como fundamento la volatilidad del alcohol y su poder para reducir los agentes
oxidantes (Noriega-Medrano et al., 2016). El método Winnick aplica las unidades
Conway siendo esencialmente el principio empleado el de la evaporacion de la
muestra en el compartimento exterior y la absorcién del alcohol en el
compartimento central por medio de dicromato y acido sulfdrico. El exceso de
dicromato se determina finalmente yodométricamente (Arévalo et al., 2004). Se
debe aplicar calor para asegurar una rapida absorcion, lo que a su vez requiere el

uso de un fijador especial (Sunshine & Nenad, 1953).

e Colocar en la camara A de la caja bipetri, 4 mL de la muestra previamente
diluida (1:100).

e Agregar 4 mL de una solucion de KoCOs al 20 % a la camara A de la caja
bipetri.

e Colocar en la camara B de la caja bipetri, 2 mL de solucion KoCr,07 0,4 N en
solucién de H,SO4 10 N.

e Cerrarla caja bipetri herméticamente y distribuir los reactivos dentro de las
camaras con movimientos suaves.

e Colocaren el secador las cajas a una temperatura de 50 °C durante 2 horas.

e Si la coloracién en la camara B es de coloracion verde, verde azulado o
amarillo ocre se debe efectuar una titulacion, caso contrario, si presenta
una coloracién azul se descarta y se procede a realizar una nueva dilucién.

o Agregar 2 mL de KI 3N y 3 gotas de una solucion de almidon de 5 g/L,
agitando la mezcla con una varilla.

e Titular con una solucién de NayS;03 0.1 N hasta viraje amarillo-naranja a

verde-azul (Figura N.1).
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Para calcular la concentracién del etanol obtenido en el experimento se encuentra
con la diferencia entre el volumen de Na;S;0s consumido en la titulacion de la
muestra control (blanco) y la muestra problema, multiplicado por la normalidad
del titulante y el factor de correccion (11.51). El valor de la concentracion en

gramos/litro se determina con la ec. N.1.

e N: Normalidad del Na,S,0s
® Vp: mLde Na;S;05;consumido en la
Etanol = N+ (Vy — Vi) +11.51 titulacién del blanco
VM ® V,: mLde Na;S;03consumido en la
ec. N.1. Concentracion de alcohol en titulacién de la muestra
g/L. e VM: Volumen de la muestra. (mL)

® 11.51: Peso molecular del etanol/4
(reaccion Redox)

- Iy s
T

-
.l"a_'
L

Figura N.1. Ejemplo de viraje en la titulacidn con tiosulfato.
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Anexo O. Cuantificacion de biomasa mediante
liofilizacion

La liofilizacién es un método para eliminar el agua por sublimacion de cristales de
hielo del material congelado (Beena et al., 2014). Este proceso tiene como primer
paso congelar la muestray posteriormente someter a alto vacio, por lo que el hielo
del agua se sublima (evaporacién directa, sin fundirse). El vapor de agua que se
libera generalmente se atrapa en la superficie de un condensador a bajas
temperaturas. La sublimaciéon es la transicién directa entre el estado soélido al
estado gaseoso sin fusion, ocurre en un rango definido de temperaturas vy
presiones dependiendo de la muestra analizada. El producto seco obtenido por

esta técnica suele alcanzar humedades menores al 4 %, sin pérdidas significativas

de proteinas o lipidos (Santo et al., 2013)

La sublimacion consta de dos etapas: una de enfriamiento y otra de calentamiento
al vacio. El enfriamiento se produjo en un rango de temperatura de -35 °C a -30
°C, para ello se tomdé una muestra de 5 mL, que fue sometido a 10 minutos de
centrifugacion a 400 rom. Durante la etapa de calentamiento se alcanzaron 25 °C,

aumentando el vacio de 0.2 mbar a 0.030 mbar durante otras 24 horas.
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Anexo P. Conteo de levaduras

Para esta deteccidn se requiere diluir la muestra y acondicionarla, mediante la
adicion de nutrientes que estimulen el crecimiento de las levaduras (Hong et al.,
2013). Para esto, se pesaron 25 gramos de muestra que fueron agregados a 225
mL de una solucion de peptona al 0.1 %. De la que se obtuvo una alicuota de 1 mL

qgue fue sometida seis veces a una dilucién 1:10 (Figura P.1).

25g 1ml Iml Iml Iml 1ml 1ml

| | I I I I I L:>
Sembrar
O .
Placas petrifilm 3M

' ) Conteo directo de
Pesar levaduras
25 225ml 9l
25g
Muestra Agua de peptona Agua (18 pe;?tona
0,1% (P/V) 0,1% (PV)

Figura P.1. Dilucion de la muestra para la cuantificacion de levaduras.

Para la cuantificacion de levaduras se utilizd placas de conteo directo petrifilm 3M

(Figura P.2) para levaduras. El proceso se resume en la Figura P.3.

e Colocar la placa en una superficie plana y nivelada.

e Con un pipetor calibrar 1 mL colocandolo perpendicularmente 1 mL de la
muestra en el centro de la pelicula cuadriculada inferior.

e Con una barra cruzada para mohos y levaduras, colocar sobre la pelicula
superior, presionandola suavemente para distribuir la muestra.

e Dejar en reposo por un minuto para que el gel se solidifique. Luego las

placas se incuban a 25 °C por 5 dias.

Para obtener el resultado de la cuantificacion de levadura real se multiplica por el
factor de dilucion, el mismo que es por 1x10°. Mediante este método se
contabiliza la cantidad de unidades propagadoras de colonias por mL de muestra

(UPC) durante la fermentacién alcohdlica.
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las levaduras
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Anexo Q. Articulo sobre el modelado de la obtencidon

de etanol
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Background: The aim of this study was the production of bioethanol generated during the fermentation of
CCN-51 Cocoa mucilage with Saccharomyces cerevisiae yeast and the fitting of experimental data to the
mathematical models: Logistic, modified Gompertz. and Andrews and Levenspiel. There are limited studies
regarding the high energy potential of cocoa mucilage from Ecuador for bioethanel production as a gasoline
additive. Currently, this by-product of the cocoa industry is considered as waste.

Methods: Discontinuous fermentation was performed in a batch bioreactor under different conditions of pH,
temperature and yeast concentration. During the reaction, bioethanol concentration, yeast and consumed
substrate were evaluated by means of microdiffusion, dry weight by lyophilization and UV spectrophotome-
try, respectively.

Significant Findings: The result of the final bioethanol concentration was 25.41 g/L at a temperature of 35 °C,
pH of 4 and yeast concentration of 3 g/L The models were fitted with determination coefficients greater than
0.9. From the results, the logistic model was used to describe yeast growth. Modified Gompertz model is con-
sidered appropriate for modeling bioethanol production. Both models fit the data adequately: however,
Andrews and Levenspiel model, besides of the good adjustment, considered inhibition terms of the substrate

and product.

© 2021 Taiwan Institute of Chemical Engineers. Published by Elsevier B.V. All rights reserved.

Introduction

The use of primary fossil energy sources has been the driving force
behind economic development and welfare of nations, and continues
to be so, such that in 2018 they represented around 81% of the
world's primary energy production, with a contribution of 31% of oil,
27% of carbon and 23% of natural gas [1]. However, the exploitation
and intensive use of primary fossil energy sources has several disad-
vantages, among them, the certainty of its depletion in the medium-
term and its important contribution to greenhouse gases emission
which are causing significant environmental and climate imbalances
in all areas [2]. In this sense, due to the changing world energy mar-
ket and growing environmental concerns, alternative fuels such as
biofuels represent perhaps the most attractive alternative, both due
to their ability to substitute fossil fuels and their possibility for gener-
ating new markets for agricultural producers and for the valorization
of biomass residues, of different origin, used in their production [3].

Most widely used liquid biofuels are biodiesel and biocethanol.
Since these oxygenated additives are used for increasing the octane
number of the fuel and reduce emissions (ie., circular economy),

* Corresponding Author
E-mail address: jorge.delgado@ucuenca eduwec (J. Delgado-Noboa).

https:/fdoi.org/10.1016/).jtice.2021.08.040

they present an increase in power output [4,5]. In the case of liquid
biofuels, bioethanol is the main vector because it represents 67% of
the world production of biofuels, with an increase of 3.8% compared
to 2016 [6], which is fully intended to the transport sector to use it
alone or mixed with gasoline in different proportions. By these
means, bioethanol has received much attention as a possible replace-
ment for fossil fuels [7]. Bioethanol production processes vary signifi-
cantly according to the type of residual biomass, its availability and
its sugar content [8]. For these reasons, agricultural wealth provides
renewable sources of high potential for energy use, such as African
palm, banana, rice, and cocoa.

In the specific case of cocoa, Ecuador plays an important role
in the world market in terms of volume and quality, since it is
the largest fine cocoa producer, generating around 65% of the
global supply [9], with one of the main residues being its muci-
laginous pulp which contains sap cells rich in sugars capable of
fermentation without modifications, transforming sugar into alco-
hol. The total volume of exudate is substantial, but to date, no
suitable use has been found at an industrial level [10]. With a
growing interest in industrial fermentation applications, mathe-
matical modeling has been developed as a tool to help predicting
and making decisions [11,12], reduce process expenses and avoid
superfluous experimentation.

1876-1070/ 2021 Taiwan Institute of Chemical Engineers. Published by Elsevier BV. All rights reserved.
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In microbial growth, logistic model describes the changes in the
number of organisms that appear from the initial to the maximum
yeast concentration. However, this model does not consider substrate
inhibition [13]. Modified Gompertz model is frequently used to
describe bioethanol production during fermentation [7]. Andrews
and Levenspiel model is a kinetic model proposed to represent the
specific growth rate (p) contemplating the mixed inhibition phe-
nomenon. Andrews model was proposed in 1968 and it considers a
substrate inhibition constant (Ks) in a culture in an stirred tank reac-
tor [14]; while Levenspiel model was proposed in 1980 and it consid-
ers the phenomenon of inhibition by product («) [15]. However,
during bioethanol fermentation, the leading inhibitory factors are
high concentrations of sugar and bioethanol. Both agents affect yeast
growth in a non-competitive inhibitory manner, so a model by
Andrews and Levenspiel which includes terms for substrate and
product inhibition, turns out to be a particularly suitable model.

The aim of this research was to study the possibility of using cocoa
residues for bioethanol production by means of current technologies
and the application of kinetic models to predict and control alcoholic
fermentation, using Saccharomyces cerevisiae yeast. This research
represents a step towards industrial-scale production, since it defines
kinetic parameters [16] that will allow subsequent scaling to meet
the energy demands of the countries in which cocoa-derived waste is
generated.

Materials and Methods
Collection and Extraction of Cocoa Mucilage

CCN-51 cocoa mucilage, a residue of the growing cocoa industry,
currently does not have a beneficial and cost-effective use. It belongs
to geographical area number 6 of Ecuador, corresponding to Azuay,
Canar and Morona Santiago provinces. This variety was chosen due
to its higher productivity. Cocoa was transferred from the cultivation
land to University of Cuenca laboratories and underwent pretreat-
ment processes such as those described by [17], the most important
steps being harvesting, cutting, separation and softening to separate
the mucilaginous pulp from the rest of its components. Subsequently,
it was pasteurized at 88 °C for 5 minutes and stored at -18 °C [18].

Experimental design

The experimental design matrix used in this study corresponds to
a two-level full factorial design 2%, a maximum and a minimum. The
variables considered were temperature, pH and Saccharomyces cere-
visiae yeast concentration [19] (Table 1) due to their importance in
fermentation reactions [20].

During the experimental design the software STATGRAPHICS®
Centurion XV was used.

Substrate and microorganism

The cocoa mucilage is a liquid, viscous, whitish pulp, with a sweet
and acid flavor that covers the beans of the fruit, it is mainly com-
posed of cellulosic polysaccharides, gums and pectins. The fermenta-
tion volume is 80% of the total capacity of the fermenter under

Table 1
Variables and levels for the experimental design.
Factor Variable Values
Minimum (=)  Maximum (+)
Temperature [°C] Xy 25 35
pH [dimensionless] Xz 4 5
Yeast concentration [g/L]  Xi 1 3

anhidro a
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anaerobic conditions and the microorganism used is Saccharomyces
cerevisiae, a commercial baker's yeast [21].

Alcoholic Fermentation

Alcoholic fermentation was carried out under the described oper-
ating conditions, in a homogenous 2-liter Biotron GX batch bioreac-
tor, with a fermentation volume of 1.6 L and a stirring of 200 rpm to
ensure homogeneity in the reaction mass and under anaerobic condi-
tions. The experiment took between 30 to 96 hours, depending on
the operating parameters.

Bioethanol Quantification

For the bicethanol quantification, the microdiffusion method was
used; an alternative non-chromatographic method which uses a Con-
way chamber that allows determining substances susceptible to volatili-
zation and the attachment to the appropriate medium to be quantified
[22]. The chamber must be hermetically sealed and consists in two com-
partments. One of them contains the alcohol, which due to its high
vapor pressure and the test temperature, volatilizes towards the second
chamber. Ethanol oxidation to acetic acid occurs due to the presence of
potassium dichromate dissolved in sulfuric acid; the excess of dichro-
mate that remains unreacted is measured by the reaction with potas-
sium iodide to form iodine, which is titrated with sodium thiosulfate in
the presence of starch as an indicator.

Sugar Quantification

The phenol-sulfuric acid method allows quantifying several sug-
ars such as polysaccharides, oligosaccharides, monosaccharides and
their derivatives. Carbohydrates are generally sensitive to high tem-
peratures and strong acids [7].

The yellow-orange color of the complexes formed by the reaction
with phenol in concentrated sulfuric acid is very stable up to 24 hours.
Color intensity is proportional to carbohydrate concentration and is
measured by absorbance at wavelengths ranging from 488 nm to
492 nm. The samples were quantified in triplicate on a Ciba-Corning
2800 spectra scan UV and visible light spectrophotometer, at a wave-
length of 490 nm, previously carrying out the calibration curves.

Yeast Quantification

Yeast content was determined by a direct counting method
[23,24]. Dry cell weights were determined by lyophilization drying.
The centrifuged samples were stored in liquid nitrogen at -190 °C to
avoid degradation reactions. When the experimental process con-
cluded, the samples were lyophilized in an Armfield FT 33 lyophilizer,
remaining in it for 48 hours. Freezing was carried out in the first
24 hours and drying in the following 24 hours [25].

Mathematic Models

The experimental results obtained were adjusted to different
mathematic models using a Levenberg-Marquardt nonlinear least
squares method programmed in MATLAB® [7]. For the cases that
required solving the differential models, a third-order Runge-Kutta
method (ODE23) was used [24,26].

The integrated logistic equation (eq.1) was used to model the fer-
mentation process and determine the maximum specific growth rate
(max), fitting the experimental data corresponding to the optimal
operating conditions.

Ko eXP(H 1)
s [(72) - (1 - exp(st oy - 0))] v
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where:

X:Yeast concentration at time t [gfL]

Xo: Initial yeast concentration [gfL]

X Maximum yeast concentration [g/L]

Hmax: Maximum specific growth rate [h~"]

t: Fermentation time [h]

Modified Gompertz equation (eq.2) was used to model the fer-
mentation process and determine the maximum bioethanol produc-
tion rate (rpm), fitting the experimental data corresponding to the
optimal operating conditions.

PE=PEM-exp{—exp[%xp(”-(q—r)+1]} 2)
E max

where: rpp: Maximum bioethanol production rate [gf(L-h)]

Pg: Bioethanol concentration at time t [g/L]

Pemay: Maximum bioethanol concentration [gfL]

t: Fermentation time [h]

t;: Lag phase [h]

The Andrews and Levenspiel model (eq.3) was used to determine
different kinetic parameters, adjusting the experimental data corre-
sponding to the optimal operating conditions. The precision of the
models was evaluated based on their determination coefficients (R?).

During fermentation, the main inhibitory factors are high sugar and
bicethanol concentrations. Both agents affect yeast growth in an inhibi-
tory non-competitive way. A model that includes terms for substrate
and product inhibition is the Andrews and Levenspiel model (eqn 3).
Bioethanol is a primary metabolite of yeast growth under anaerobic con-
ditions and its formation is associated with cell growth. Using the same
philosophy based on the Andrews and Levenspiel equation, a product
formation model is considered as evidence in (eq.4).

[ HmacS .(1_L)a 3
" (K5+5+r%) Pyt max @
B

Qmax -5 P )
= dmax> ) 4
e (ng+5+%)( Pt max, @
where:

- Specific growth rate at time t [h™]

I max: Maximum specific growth rate [h™']

S: Sugar concentration at time t [gfL]

Ks: Monod constant for growth [g/L]

K5t Substrate inhibition constant for growth [g/L]

Pxmax: Maximum bioethanol concentration for yeast growth [g/L]
X: Yeast concentration at time t [g/L]

Table 2

Anexos

Jmax: Maximum specific bioethanol production rate [g/(g-h)]

gg: Specific bioethanol production rate [g/(g-h)]

K2 Bioethanol saturation constant [g/L]

Ks: Substrate inhibition constant for growth [g/L]

Kig: Substrate inhibition constant for bicethanol formation [g/L]

YX{S: Yeast yleld [gy:ast fgsugar]

Ygys: Bioethanol yield [Zethanot [ Esugar]

m: Cell maintenance coefficient [h~!]

Pg: Bioethanol concentration [g/L]

Pemax: Maximum bioethanol concentration for alcoholic fermentation
[g/L]

«,3: Bioethanol inhibition constant [g/L]

t: Fermentation time [h]

Equation (eq.5) was used to describe yeast growth rate and (eq.6)
to describe product formation rate.

X e -5 Pe \*

— X —max = 11— 5

dt (Ks+5+,%)( me) (%)
B

dpe _ o q....u-52 (1_ Pe ) 6)

de Kee + S+ Pemax

In batch fermentation, substrate (sugars from cocoa mucilage) is
used for cell growth and maintenance, as well as for bioethanol pro-
duction. The substrate utilization rate was described by equation
(eq7).

ds 1 ydX 1 dpg
S (8) ey (8) e
Finally, productivity of each experiment is calculated with the

maximum value of bioethanol concentration and the time to reach
that concentration. It is described by equation (eq.8).

Maximum Bioethanol Concentration [ﬂ
Productivity = == (8
MY = Time to achieve Maximum Bioethanol Concentration [h] ®)
Results and Discussion

The 2* experimental design allowed to establish the best bioreac-
tor operating conditions considering temperature, pH and yeast con-
centration to obtain the highest bioethanol concentration. These
variables were selected due to their relevance in fermentative pro-
cesses, both for yeast development and for control during fermenta-
tions. Moreover, for the higher productivity experiment, substrate
and yeast concentration was evaluated throughout the fermentation.

Experimental results of concentration, time and productivity of bicethanol in CCN-51 cocoa mucilage fermentative processes for

three operating parameters.

Experiment Operating Parameters Pe* [gfl] Timerto Process productivity [gf(L - h)]
maximum bioethanol
Temperature ['C]  pH Xo concentration
[g/] [h]
1 25 4 1 2284 70 032
2 35 4 1 2340 50 0.46
3 25 5 1 1872 30 062
4 35 5 1 2284 47 048
5 25 4 3 2451 80 0.30
[ 35 4 3 2541 36 0.70
7 25 5 3 1854 96 019
8 35 5 3 2117 44 048
9-1* 30 45 2 2228 57 039
9.2* 30 45 2 2395 46 052

*A replica of experiment 9 was performed.

** Concentrations were estimated in triplicate throughout the reaction. The average is shown.

~2127



Produccidon de etanol

residuos de cacao para

Table 3

Yeast, bioethanel and sugars concentration for the experi-
ment with the highest production and productivity (experi-
ment & of Table 2).

Time X Py 5

[h] [g/L] [glL] [glt]

0 041£007 000+£000 231.48+204
6 309+£011  719+067 18558+ 1026
12 518£017  911+£204 110184942
18 539£028 1651+£013 81714386
24 5854076 2110+£068 3301+ 189
30 620£0.13 2445068 28024246
36°  620£025 2541+£067 3199+ 087
42 620£009 2539+£019 3068+ 142
48 620£017 2540£019  30.11+069

*Time at which the maximum concentration of biomass and
bioethanol is considered.

Tabled
Kinetic parameters of CCN-51 cocoa mucilage batch obtained by
fitting to Andrews and Levenspiel model.

Parameter  Value Standard Units
deviation
Imax 034 +0.05 [h=7]
Qomax 248 +0.33 ]
Ks 132 +037 Izl
Kse 3982 +0.22 lg/L]
Kis 938.99 +48.63 lg/L]
Kie 99.72 +269 lg/L]
¥xs 015 +0.03 lele]
Y 01 +0.004 [zl
m 571E-06  4535E-06 [h7']
Pymax 23.14 +1.07 [0
a 149 +0.004 lg/]
B 139 +0.09 lg/]

The key limitation of this study was that obtained kinetic parameters
correspond only to the fermentation of CCN-51 cocoa mucilage and
they are not suitable to any other type of yeast strain but Saccharo-
myces cerevisiae. Table 2 shows the main results obtained. Experi-
ment labeled 6 (shaded area of the table), is the one in which the
maximum bioethanol concentration was generated after 36 hours.
Other experiments such as 2 and 5 reached close concentrations,
nonetheless, reaction times were increased. Also, experiments that
present lower values of temperature, pH and yeast concentration
generate a lower alcohol concentration, low productivities and
greater reaction time.

Table 3 indicates yeast growth; bioethanol production and sub-
strate consume results for experiment 6. They were observed during
fermentation up to 48 hours. Concentrations stabilize between 30 to
36 hours.

The increase of yeast concentration throughout the fermentation
suggests that yeasts are constantly producing new cells by mitosis,
thus generating a higher concentration of them throughout the
experiment until reaching a steady state point.

Substrate consumption is because yeasts use it as food to grow
and reproduce, metabolizing glucose to produce alcohol and carbon
dioxide under anaerobic conditions of the environment. Since the
yeasts are going to process the glucose available in the substrate, it
decreases throughout the fermentation process.

When applying the integrated logistic model (eq.1) and Modified
Gompertz (eq.2) a good fit was obtained to the experimental data,
with R? values of 0.97 and 0.98 respectively. A maximum specific rate
(Jmax) 0f 0.39 £ 0.03 h™", lag phase (t,) of 2 hours and a maximum
bioethanol production rate (rpm) 0of 1.11 £ 0.06 g/(L-h) were achieved.
These models do not include substrate consumption and product

anhidro a
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inhibition terms, as Andrews and Levenspiel (eq.3) does. For this
method, good results were obtained for yeast production (eq.4)
(R? = 0.90), bioethanol (eq.5) (R? = 0.95), and substrate consumption
(sugars) (eq.6) (R? =0.98).

Table 4 shows kinetic parameters obtained by adjustment of
Andrews and Levenspiel model. It was carried out using Levenberg-
Marquardt algorithm developed in MATLAB®, this model is suitable
to several experimental systems among which is CCN-51 cocoa muci-
lage fermentation with Saccharomyces cerevisiae.

As an example of the results of the parametric fitting to the empir-
ical results, Figure 1 indicates the comparison between the temporal
evolution of bioethanol, yeast and sugars concentrations for

Cell concentration [g/L]

Ethanol concentration [g/L]
-
1 1
]

240 4 .
220 4 4
2004 4
180 4
160 -| ]
140 -| 4
120 -| C 4

100 4 R

Sugar concentration [g/L]

B0+ A 4

40 ]
20 ]

Time (h)

Figure 1. Yeast concentration (A), bioethanol concentration (B), sugars concentration
(C), in CCN-51 cocoa mucilage discontinuous fermentation, adjusted with Andrews
and Levenspiel model (solid lines).
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experiment 6 of Table 1 (pH=4, temperature= 35 °C y Xg= 3 g/L) and
the results obtained for the parameters shown in Table 4.

Figures 2, 3 and 4 show the correlation between yeast, bioethanol
and sugars concentration calculated by Andrews and Levenspiel

model and experimental data. They have a high R? valued and data
points are in the 95% prediction band, this suggested that Andrews
and Levenspiel model can be used to predict and control fermenta-
tion systems with CCN-51 cocoa mucilage, as well as it could have

]
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Figure 3. Correlation between bioethanol concentration calculated by Andrews and Levenspiel model (eq.6) and the experimental data. Solid line (black) represents a linear corre-
lation coefficient of 1. Dashed lines (blue) represent a 95% confidence interval. Solid line {(magenta) represents the prediction interval.
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Figure 4. Correlation between sugars concentration calculated by Andrews and Levenspiel model (eq.7) and the experimental data. Solid line (black) represents a linear correlation
coefficient of 1. Dashed lines (blue) represent a 95% confidence interval. Solid line (magenta) represents the prediction interval.

wide feasibility to systems operating under other conditions and with
several carbon sources, so it could possibly be used to predict and
control those systems as well.

The primary objective of this study was to determine the best con-
ditions to operate a bioreactor to ferment CCN-51 cocoa mucilaginous
residue. The results show that the optimum operating conditions cor-
respond to a temperature of 35 °C, pH of 4 and an initial yeast con-
centration of 3 g[L. These findings are similar to other experimental
systems such as those reported by [20] and [27], where the tempera-
ture varies between 30 and 35 °C, pH between 4 and 6; the main dif-
ference being the culture medium.

The present study found that lag phase () is around 2 hours with
an initial concentration of sugars of 230 [g/L], and biomass concentra-
tion stabilizes after 30 [h]. Comparable results were reported by [7],
who studied the kinetic models for batch bioethanol production from
sweet sorghum juice and indicate that lag phase is generated during
the first 2 hours of the fermentation and the stationary phase was
observed after 24 hours of reaction.

When applying the integrated logistic model, a maximum spe-
cific growth (ftme) rate of 0.39 + 0.03 h™" was reached, while
when applying Andrews and Levenspiel model, ftma Was 0.34 +
0.05 h™', being lower because the logistic model did not include
the substrate consumption and the product inhibition terms.
However, both values are higher than the reported by [13] whose
value of fimax is 0.19 h~! for a bioethanol fermentation from
sugar beet juice containing 136 gL of total sugar without
nutrients supplementation, this variation may be due to elements
like yeast strain type, substrate type, substrate concentration and
the bioreactor operating conditions.

The highest bioethanol concentrations were reached after
36 hours with a value of 25.41 g/L and a productivity of 0.70 g((L-h).
By applying the Modified Gompertz model, a maximum bioethanol
production rate (r,,) of 1.11+ 0.06 [g/(L'h)] was determined. All
these values were lower than the reported by [7], where maximum
bioethanol concentration may improve if the initial amount of sugars
is increased as reported by [28] and [29].

Pymax Was 24 gfL. This finding indicates the alcohol concentration
at which yeast stops growing. On the other hand, Pg,,, for the fer-
mentation was 25.41 gL This value suggests the bioethanol concen-
tration from which yeasts inhibit their growth.

If compared with other results found in different culture media
and other yeast strains, different values of Pymg and Pgmax Were
obtained, being 112 g/L and 115 gL for [30] respectively, and
83.35 g/L and 107.79 g/L, respectively, in [24] study. Results shown
are superior to those obtained in this study. This difference may be
due to the type of strain used and its immobilization [24], in
addition to the existence of a risk of inhibition when using thick
juice and molasses [21]. Substrate inhibition constant for bioetha-
nol formation (Kjz) was 99.72 + 2.69 g/L, and substrate inhibition
constant for growth (Kis) was 938.99 + 48.63 g/L. Both substrate
inhibition constants were relatively lower compared to substrate
concentration squared S (231.48 g/L)?, indicating that the sub-
strate at higher concentrations could inhibit products formation,
especially yeast growth [8].

Biomass yield (Yys) was 0.15 £ 0.03 geye/8cygars: and ethanol
yield ( Yxys) was 0.1 £ 0.004 Zethanol/8sugars, like the experimental 0.12
Zethanol/Esugars. HOWever, both values are lower than the theoretical
value of 0.51 ZethanoifEsugars [31], since reaching this value is difficult
because yeast uses glucose to produce other metabolites [26].

Conclusions

In this research, the objective was to evaluate CCN-51 cocoa muci-
lage, a residue from the cocoa industry, as a raw material with great
potential to obtain bicethanol, since it contains fermentable sugars
and is plentifully found in Ecuador.

The study has identified that the application of a 2* complete
experimental design, makes it possible to establish the optimal oper-
ating conditions for a discontinuous bioreactor. The results show that
the highest bioethanol production is generated at an operating tem-
perature of 35 °C, pH 4 and yeast concentration of 3 gfL.
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This work contributes to the existing knowledge, since kinetic
maodels for fermentation with yeast of the type of Saccharomyces cer-
evisiae were successfully applied, allowing to predict and control
CCN-51 cocoa mucilage fermentative systems. Although all the evalu-
ated models had a reasonable adjustment (R? > 0.90), the Andrews
and Levenspiel method has the additional advantage of considering
the substrate and product inhibition terms.

Future research should be directed towards the application of
these models with immobilized cells to predict and compare results
of bioethanol production and subsequently its industrial scaling.
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Anexo R. Indice de refraccion

El indice de refracciéon de un material refleja las propiedades Opticas de un
material, que requiere ser interpretado a través de diversas técnicas como una
curva de calibracion (Singh, 2002). Las curvas de calibracion se utilizan para
comprender la respuesta instrumental a un analito y predecir la concentracion en
una muestra desconocida. Por lo general, un conjunto de muestras estandar se
hace a diferentes concentraciones con una gama que incluye al desconocido de
interés y se registra la respuesta instrumental en cada concentracién (Figura R.1)

(INEN, 2002).

120
100 <O
%
R
(v}
ki
(]
©
c 7
© 0o 60
o 2,
o
g &
5] O
g oS
S 40 o°
<><>
00
P <
20 R o
<><><><><><><>
. M
1,330 1,335 1,340 1,345 1,350 1,355 1,360 1,365 1,370

indice de refraccion

Figura R.1. Indice de refraccién vs. concentracién del etanol

Se toman los datos a partir de una concentracion de 80 °GL esto debido a que
mediante el alcoholimetro de Gay Lussac se determind que la concentracion del
etanol nodisminuye de los 88 °GL. Se realiza la curva de calibracién de esta manera

para obtener un mejor ajuste de la recta (Tabla R.1y Figura R.2).
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Tabla R.1. Curva de calibracidon para la rectificacion entre 80 a 94 °GL.

Concentracion indice de refraccion
80 1.3658
82 1.3657
84 1.3656
86 1.3655
88 1.3653
90 1.3650
92 1.3646
94 1.3642

96
94
©°
c
©
292
[}
©
c =
© v 90
O e,
i
€
g 88
f =
o
(9]
86 <
y =-5956,7x + 8220,4
84
1,3640 1,3645 1,3650 1,3655 1,3660

indice de refraccién

Figura R.2. Indice de refraccién vs. concentracion en el rango de 80 a 94 °GL.
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Anexo S. Analisis de las muestras de alcohol en los

destilados

Data File D:\DATOS\31EMEL17\ECFM-02.D Sample Name: ECFM-
MUESTRA ECFM-02-270117 LUIS MIGUEL SAARVEDRA MUESTRA EX
TERNA DESTILADO DE CACAOQ GRADO 62.48%V/V

- EEat

Injection Date 1/31/2017 11:52:01 AM Seq. Line : 1
Sample Name ECFM-02 Location : Vial 101
Acqg. Operator AGM Inj : 1
Acq. Instrument GC-EASA Inj Volume : 1 pl

Rcg. Method
Last changed

D: \METODOS\CDUAL15.1
9/23/2016 12:50:57 PM by AGM

T

Analysis Method D:\METODOS\FRONT15.M
Last changed 9/13/2016 11:13:10 AM by AGM
METCDO PARA FRONT 2015

T FIDTA, (31ENETTECFM-02.0) T
pA” 3 g o 3 8 8
8 B 3 : = : % 32
® - [ 2 5 b 5
| m
< = o E @ r E
Lh o ] 5 .3 4
23 g2 | 2 g o 8 3 @
[ & ; "] - © | >
: 10 ] &8 J | § it 3 TN [ g
——— e T e __1”\,_.__."1_-\_ 1'."., e !!lk..,.._‘__ E L ..
o5 | R e vy R T T ) FTERL AT T T T T
8 10 12 14 16 18 20 22 ]
Internal Standard Report
Sorted By H Retention Time
Calib. Data Modified : 9/26/2015 5:10:03 PM
Multiplier i 1.0000
Dilution t 1.0000
Use Multiplier & Dilution Factor with ISTDs
Sample ISTD Information:
ISTD 1ISTD Amount Name
4 [mgtcchh]
- I— ____________ | _________________________
1 1.00000 ISTD
Signal 1: FIDL A,
RetTime Sig Type Area Amt/Area Amount Grp Name
[min] [pA*s]) ratio [mg%ccARn]
------- || meammns | ma—wanman e e amen fensnnnmonn |- | e asndamme e
9.624 1 BP 2.56927 3832.94957 6.46933 1 ACETALDEHIDO
i0.001 1 BP 1.21711 8685.18179 6.94427 2 METANOL
13.111 1 = = = 3 ACETONA
13.373 1 BP 3.25355e-1 5807.09954 1.24118 4 ISO-PROPANOL
15.925 1 BB 92.23148 4833.11062 292.83521 4 N-PROPANOL
17.170 1 BV 19.69502 6€721.69769 86.96666 5 ETILACETATO
18.272 1 VP 34.21396 4020.87852 90.37362 4 ISO-BUTANOL
19.238 1 BE +I 1522.23816 1.00000 1.00000 ISTD
20.847 1 PB 237.489939 3917.06928 611.11643 4 ISO-AMILICO
21.496 1 - - - 4 N-AMILICO
23.060 1 pPB 1.79084 €117.25101 7.19665 6 FURFURAL
Totals without ISTD(s) =: 1103.14335
Results obtained with enhanced integrator!
Group summary :
Group Use Area Amount Group Name
GC-EASA 1/31/2017 2:2B:55 PM AGM Page 1 of 2
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Data File D:\DATOS\31ENE17\ECFM-02.D
MUESTRA ECFM-02-270117 LUIS MIGUEL SAAVEDRA MUESTRA EX
TERNA DESTILADO DE CACAO GRADO 62.4B%V/V

Injection Date : 1/31/2017 11:52:01 AM Seg. Line : 1
Sample Name : ECFM-02 Location : Vial 101
Acg. Operator : AGM Inj : 1
Acg. Instrument : GC-EASA Inj Volume : 1 pl
Acqg. Method : D:\METODOS\CDUAL15.M
Last changed : 9/23/2016 12:50:57 PM by AGM
Analysis Method : D:\METODOS\FRONT15.M
Last changed : 9/13/2016 11:13:10 AM by AGM
METODO PARA FRONT 2015

1D [pA*s] {mg$ccAA)
el iy el sl | i e e e e e e B |

1 2.56927 6.46933 ACETALDEHIDO

2 1.21711 6.94427 METANOL

3 0.00000 0.00000 ACETONA

4 364.26078 995.56643 ALCOHOLES SUPERIORES

5 19.69502 B86.96666 ETILACETATO

6 1.79084 7.19665 FURFURAL

2 Warnings or Errors :

Warning : Calibration warnings (see calibration table listing)
Warning : Calibrated compound(s) not found

TSRS SRR

*+* End of Report ***

Anexos

Sample Name: ECFM-0:

Figura S.1. Analisis cromatografico del destilado de la columna de destilacion

simple.
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Figura S.3. Cromatograma de la corriente de salida del tamiz molecular.
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Anexo T. Determinacion del método de discretizacion

Aspen Custom Modeler proporciona dos clases bien conocidas de métodos de
discretizacion para aproximar derivadas parciales e integrales: diferencias finitas
sobre cuadriculas uniformes y colocacién ortogonal sobre elementos finitos
(OCFE) (Aspentech, 2004). Los métodos difieren en el orden y tipo de

aproximacion utilizada (Tabla T.1). Siendo el método predeterminado “BFD1”.

Tabla T.1. Lista de métodos de discretizacion.

Meétodos Orden Tipo
BFD1 Primer orden Diferencia finita hacia atras
BFD2 Segundo orden Diferencia finita hacia atras
OCFE2 Segundo Orden Colocacién ortqanaI en elementos
finitos
OCFE3 Tercer Orden Colocacién ortqanaI en elementos
finitos
OCFE4 Cuarto orden Colocacién ortqanaI en elementos
finitos
CFD2 Segundo Orden Diferencia finita central
CFD4 Cuarto Orden Diferencia finita central
FFD1 Primer Orden Diferencia finita hacia adelante
FFD2 Segundo Orden Diferencia finita hacia adelante
UBFD4 Cuarto Orden Diferencia finita sesgada a favor
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Tabla T.2. Resumen de Variables obtenidas en el Método BFD2

. . Produccion Consumo | Crecimiento
Tiempo Etanol Sustrato Biomasa

[hi /L] /L] /L] Etanol de Sustrato celular

[gLh] [gLh7] [gL*h7]
0 0 231.49 0.41 0.29 4.10E-06 0.106
1 0.48 228.63 0.53 0.36 5.26E-06 0.132
2 1.08 224.98 0.67 0.45 6.74E-06 0.163
3 1.82 220.44 0.85 0.56 8.55E-06 0.198
4 2.71 214.95 1.07 0.67 1.07E-05 0.234
5 3.74 208.43 1.32 0.80 1.32E-05 0.270
6 491 200.91 1.61 0.92 1.61E-05 0.302
7 6.20 192.44 1.92 1.03 1.92E-05 0.328
8 7.57 183.17 2.26 1.12 2.26E-05 0.344
9 8.98 173.31 2.60 1.19 2.60E-05 0.350
10 10.39 163.09 2.95 1.23 2.95E-05 0.345
11 11.78 152.76 3.28 1.24 3.28E-05 0.331
12 13.08 142.56 3.60 1.22 3.60E-05 0.310
13 14.29 132.68 3.89 1.19 3.89E-05 0.284
14 15.39 123.27 4.16 1.13 4.16E-05 0.255
15 16.37 114.41 4.40 1.07 4.40E-05 0.227
16 17.26 106.18 4.62 1.00 4.62E-05 0.200
17 18.02 98.57 4.80 0.93 4.80E-05 0.175
18 18.70 91.58 4.97 0.86 4.97E-05 0.152
19 19.28 85.18 5.11 0.79 5.11E-05 0.132
20 19.79 79.32 5.23 0.73 5.23E-05 0.115
21 20.23 73.97 5.34 0.67 5.34E-05 0.010
22 20.62 69.07 5.44 0.62 5.44E-05 0.087
23 20.95 64.59 5.52 0.57 5.52E-05 0.076
24 21.24 60.48 5.59 0.52 5.59E-05 0.066
25 21.50 56.69 5.65 0.49 5.65E-05 0.058
26 21.72 53.21 5.70 0.45 5.70E-05 0.051
27 21.92 49.99 5.75 0.42 5.75E-05 0.045
28 22.09 47.00 5.79 0.39 5.79E-05 0.040
29 22.25 44.24 5.83 0.36 5.83E-05 0.035
30 22.39 41.66 5.87 0.34 5.87E-05 0.031
31 22.51 39.26 5.89 0.32 5.89E-05 0.028
32 22.62 37.01 5.92 0.30 5.92E-05 0.025
33 22.72 3491 5.95 0.28 5.95E-05 0.023
34 22.81 32.95 5.97 0.26 5.97E-05 0.020
35 22.89 31.10 5.99 0.25 5.99E-05 0.018
36 22.96 29.36 6.00 0.24 6.00E-05 0.017
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Anexo U. Simulacion mediante Aspen Plus

U.1. Inicio de |la simulacidn

El primer paso para proceder a utilizar el software de simulacion Aspen Plus® es
encontrar los componentes que van a participar en el proceso, incluyendo reactantes,
productosy de servicios. Para ello, luego de crear un archivo nuevo, dirigirse a la seccion
Properties (Figura U.1-1) y seleccionar Components (Figura U.1-2). A continuacidn, se
busca los componentes a incluir en el proceso con ayuda del botdn Find que aparece
en la parte inferior (Figura U.1-3). Es posible cambiar el nombre de cada componente
en la celda de Component ID con el objetivo de identificarlos mas facilmente a lo largo

del proceso. Usar el botédn Next (Figura U.1-4) para continuar al siguiente paso.

t METCBAR = & Setup Nat Chermiistry (?J" &t Methods Assistant  JBE NIST |h, Analysis I ‘ j i
PYNE Unit Sets ® Components & Customize - 4. Clean Parameters @) DECHEMA  Jp Estimatid &

Draw in  Reset Control -|._
t on #i

= =, ra i
5 & Methods %44 Prop Sets Structure 3 Retrieve Parameters \#p Regressi Panel
Clipboard Units _ Navigate ) Tools Data Source Run Mode 4 Run 5
Properties «  Components - Specifications -~ +
All Iterns > [ @ Selection Petroleum | MNoncomventional mm Enterprise Database | Infarmation
tup
L& Components Select components
(@] Specifications Component ID Type Component name Alias
1 Molecular Structure o Eonventiongt ETHANOL C2H60-2
1 Assay/Blend
@I perties 2 GLU Conventional DEXTROSE C6H1206
[ Petro Characterization AGUA Conventional WATER H20
] Pseudocomponents co2 Conventional CARBON-DIOXIDE €02
[©] Component Attributes SAC Conventional SUCROSE C12H22011
1 Henry Comps
— = ; » FRUC Conventional D-FRUCTOSE C6H1206-N1
_& Polymers
5 Meth: T [
— Methods | Find |1 | Elec Wizard | User Defined | Reorder | | Review
Chemistry . i — - ; S -
1 Propei 6 3
1 Data
. Estimation
1 Analysis
1 Custornize
- Results 1
= Properties
s
+ -, Simulation

Figura U.1. Primeros pasos para iniciar el proceso de simulacion
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U.1.2. Seleccién de unidades

Con el simulador de procesos Aspen Plus® es posible elegir entre diferentes sistemas
de unidades. Para este proceso se optd por el sistema de unidades METBAR para

comparar de manera mas practica los resultados con otras investigaciones.

U.1.3. Divisién del proceso en mdédulos y modelos

En esta etapa se eligen los modelos mas apropiados del simulador Aspen Plus® para
representar a las operaciones unitarias. La seleccion de modelos se muestra en la

siguiente tabla:

Tabla U.1. Definicion de modelos que representen a las operaciones unitarias.

Operacion Unitaria Modelo
Intercambiador de calor HEATER
Mezclador MIXER
Bomba PUMP
Fermentador RBATCH
Absorbedor RADFRAC
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Separador de CO;, columna de destilacién
y rectificacion, columna de destilacion RADFRAC
extractiva

Tamices moleculares LIQ_BED

Para acceder a los diferentes modelos, dirigirse a la seccion Simulation en Aspen Plus®
(Figura U.2) y navegar en la Model Palette. Aqui encontrara los modelos distribuidos

por grupos como: Mezcladores/Separadores, Intercambiadores, Columnas, Reactores,

etc.

o

Mixers/Splitters Separators Exchangers Columns Reactors 531

@-0-0-0lul OO

RStoic RYield REquil RGibbs RCSTR RPlug RBatch

Figura U.2. Model Palette.
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U.2. Estructuracidn y especificacion de las condiciones de
operacion

U.2.1. Fermentacion

Para configurar las reacciones quimicas, por ejemplo, la inversion de la sacarosa (R-1) y
la fermentacion de la glucosa (R-2), primero dirigirse a la pestafia Reactions (Figura U.3)
y se configura una nueva de tipo Power Law (Figura U.4). A continuacidn, se selecciona
los componentes reactantes y los productos como se indica en la Figura U.5 para R-1y
Figura U.6 para R-2 donde se ingresan los coeficientes estequiométricos de la reaccién
en la columna Coefficient (donde un numero negativo se usa para los reactantes y uno
positivo para productos). El orden de la reaccion en la columna Exponent.

Simulation < [

All Items v

& Setup
L Property Sets
L Analysis

v g Flowsheet
& Streams
& Blocks

& Reactions
t ) P TV LS O
> [ Flowsheeting Options
1 Model &nalysis Tools

C e

Figura U.3. Configuracién de una nueva reaccion.

X
Enter ID:
R-2
Select Type:
[ POwERLAW i
| ok || cancel

Figura U.4. Configurar tipo de reaccion.
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i
ReactionNo. @1 » Reaction type  Kinetic L
Reactants Products
Comp Coefhi Exp Component Coefficient Exponent
SUCRO-01 -1 DEXTR-01 1
WA -1 D-FRU-01 1
L] oo

Figura U.5. Edicion de la reaccién de inversidn de la sacarosa.

X
ReactionNo. @1 ¥ Reaction type  Kinetic X
Reactants Products
Component Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent
DEXTR-01 -1 0,2882 ET 2
CARBO-01 2
[N |

Figura U.6. Edicion de la reaccion de fermentacion de glucosa.

masa (g/100 mL).

. | @ Stoichiometry @ Kinetic Equilibriur | Activity | @ lnfarmation |

1) SUCRO-01 + WA --> DEXTR-01 + D-FRU-01 v
Reacting phase Liguid v Rate basis Reoc fvol) b4

Power Law kinetic expression
If To is specified Kinetic factor =k(T/To) " & ~E/RVT-1To]

. . . o n _EIrRT - -
If To is not specified  Kinetic factor =kT M e Edi Reactions
k 9.796e+13
2 2
3 1339 k/mol v
To C v
[Ci] basis Molanty >
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Luego se configura la cinética de la reaccion dirigiéndose a la pestafia Kinetic (Figura
U.7 para R-1y Figura U.8 para R-2). En esta seccién se especifica que la fase de la
reaccion se va a dar en fase liquida, que la expresion cinética esta en funcion del

volumen del reactor, la constante cinética y que la base de céalculo es concentracion en

Figura U.7. Configuracién de la cinética de la inversion de la sacarosa.
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@ Stoichiometry [ @ Kinetic | rum | Activity | @lInformation
1) DEXTR-01 --> 2ET + 2 CARBO-01 w
Reacting phase Liguid ~ Rate basis Reac fvol) ~
Power Law kinetic expression
If To is specified Kinetic factor =k(TfTo) " e -(E/RILT-1To]

kT N » -ERT
If Tois not specified  Kinetic factor =kT " e Edit Reactions

k 1.445¢-06

5 £ Solids
E (] cal/mol v

To C »

[Ci] basis Mass concentration

Figura U.8. Configuracién de la cinética de la fermentacién de la glucosa.

U.2.2. Recuperacion de etanol

En este caso, se va a usar Aspen Plus® como herramienta para disefiar la columna de
absorcion, ya que no se cuenta con todas las especificaciones del proceso. En primer
lugar, se debe elegir el médulo ABSORBER dentro del conjunto de columnas de tipo

RADFRAC o rigurosas y se instala las corrientes de entrada y salida (Figura U.9).

Una vez seleccionada la columna de absorcion es necesario indicar al software que el
modelo va a funcionar como un Absorbedor. Para ello, hay que dirigirse al mend de la
izquierda y seleccionar la carpeta Blocks, elegir el mddulo correspondiente al
absorbedor (AB-101) y dentro de la carpeta Convergence y seleccionar la opcion
Convergence. Finalmente, dirigirse a la pestafia Advanced y en Absorber elegir Yes

(Figura U.10).
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I @ Configuration | @ Streams I @ Pressure Condenser Reboiler 3-Phase Information

- Setup options

Calculation type Egquilibnum o

Number of stages S 3

Condenser None v

Reboiler None v

Valid phases Vapor-Liguid v

Convergence Standard v

-Operating specifications

Free water reflux ratio 0

Figura U.9. Configuracién de la columna de absorcion AB-101.

Simulation

IEnefgySWing!:_W % O

& I Capital ____USD Utilities: ___ UsDivesr QClD
b i .~ Msin Flowsheet - AB-101 Convergence - Convergence -+
4 :-gf::;ml = WW' Algorithm I @Advanced | Diagnostics |
v LS Specifications
v L& Configuration
v L& Sizing and Rating ‘ | NQ-Fopt-Meth Hybnd
i::b::ia:edModeliu T NQ-Prof-Max
4 Bcawenses B Dtrnax 2 | NQ-Tolol 1605
RITstimates ‘ Eff-Flash No 5 NQ-Tolobj 001 E
b I-omni\:@en“ 14 Flash-Maxit Pheqm-Form
b CBEOModeling ] |7 ‘ Flash-Tol Prod-Flash
% ::;:::i ‘ Flash-Tolil 1e-07 - Prop-Deriv Analytical
0) Stream Results Flash-Virac Qrmaxbwil 05
;?]I :’::::’"”’ o Flexi-Meth Bultetin 960 Qmadwol
L Utilities Float-Meth Azpen90 Qminbwil 0
(=] Reacti:ns (=l Frvinific Qminbwol
~ P Hmadell Radius-Frac
. Properties Hrodel2 - Rmsoll 01 >
|u{gsnm

Figura U.10. Seleccion del modelo de la columna (absorbedor).

Luego se dirige a Streams para configurar la ubicacion y naturaleza de las corrientes de
entrada, es decir, VENT entrara por el Ultimo plato en fase vapor y WA entrara por el

primer plato en fase liquida (Figura U.11).

~230 ™



Produccidn de etanol anhidro a partir de la fermentacidon de
residuos de cacao para uso como biocombustible |JorgeDelgado

| @ Configuration @ Streams o Pressure Condenser

Feed streams

Name Stage Convention

> VENT 5 Vapor
Liquid

Product streams
Narne Stage Phase Basis
1 Vapor Maole
S5 5 Liquid Mole

Figura U.11. Especificacion de las corrientes de entrada para la columna de absorcion

AB-101.

Por ultimo, se define el perfil de presiones de la columna, teniendo en el primer plato

la presion atmosférica y sin caida de presion (Figura U.12).

| & Configuration | & Streams I @ Pressure I='.-:-:--:i»-;-::=:- R

View Top / Bottom v

Top stage / Condenser pressure

Stage 1/ Condenser pressure 1 atm Y

Stage 2 pressure (optional)
Q) Stage 2 pressure bar v

Condenser pressure drop bar

Pressure drop for rest of column (optional)

@) Stage pressure drop psi v

Colurnn pressure drop bar

Figura U.12. Configuracién de perfil de presiones para columna de absorcién AB-101.

Con esta configuracién, la columna solo logra recuperar el 18 % del etanol. Por tanto,
se procede a establecer una Especificacion de Disefio para ajustar de forma precisa la
variable necesaria, a fin de lograr la recuperacién de etanol requerida. En este caso, la

variable a ajustar sera el flujo masico de agua.
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U.2.3. Especificacion de disefio

Primero, dirigirse a la carpeta Specifications y luego, a Design Specification dentro de la

carpeta del modelo y crear una nueva Especificacion con New (Figura U.13).

Simulation < | Capital: USD Utilities: USD/Year D || Energy Saving:

N':“j'ms " AB-101 Spedifications Design Specifications - | Main Flowsheet
@] Input ol T
[@ Results I Design Specifications Results

¥ EO Variables

Stream Results (Custom) D Active
Blocks
2% AB-101 [ New.. |
4 g Specifications

@] Setup i

(@] Specification Summary
| Design Specifications
L Vary
(@] Efficiencies
(@] Properties
(@] Reactions
‘@] Block Options
_-g-ajUserSubroutines
b L@ Configuration
& Sizing and Rating
& Rate-Based Modeling

5 Aol
m

Figura U.13. Generar una nueva especificacion de disefio.

Ahora, escribir un nombre para este ajuste y seleccionar el tipo de disefio que se

requiere establecer, es decir, una Recuperacién masica del 98 % (Figura U.14).

@ Specifications | @ Components I w Feed/Product Streams

Description  Recuperacién

Design specification

Type Mass recovery v

Specification
Target 0,98

Figura U.14. Nombre, tipo y objetivo de la especificacién de disefio.
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En la pestafia Components seleccionar el compuesto a recuperarse (Figura U.15).

[ @ Specifications ] @ Components l w Feed/Product Streams |

Components

Available components Selected components

\GLU
[FRU

|SAC

(WA
CARBO-01

1

W

W
v

M

A
A

Figura U.15. Eleccion del componente objetivo.

Luego, en la pestafla Feed/Product Streams seleccionar en qué corriente se va a
recuperar el compuesto (Product streams) y de qué corrientes se va a tomar (Feed

streams) (Figura U.16).

| @ Specifications ] @ Components @ Feed/Product Streams

Product streams
Aysailable streams Selected streams
VAP |

Feed streams as base streams
Hyailable streams Selected streams

(WA | |VENT
)__;I

v
v

e

Figura U.16. Configuracion de corrientes de alimentacion y producto.
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Posteriormente, dirigirse a la carpeta Vary y crear una nueva variable a ajustar (Figura

U.17).

Simulation < | Capital: USD Utilities: USD/Year @O
All Iterns

@] Input M -
j Results | o Adjusted Variables | Results
“ EO Variables
:j Stream Results (Custom) ‘
Blocks
so
4 g Specifications ‘
(@] Setup
@] Specification Summary
4 g Design Specifications
1
L Vary
(@] Efficiencies
(@] Properties
‘@] Reactions
(@] Block Options
(@] User Subroutines
b g Configuration ‘

AB-101 Specifications Yary « = Main Flowsheet

D Active

m

b g Sizing and Rating
PR F—" pe—

Figura U.17. Configuracién de nueva variable para ajustar.

La variable de interés para este caso es el flujo de alimentacién o Feed rate de la
corriente con agua (WA). A continuacion, se establecen los valores limites en kmol/h

entre los cuales se va a hacer la iteracion (Figura U.18) y hacer correr la simulacion.

| @ Specifications ] Components | Results _-|
Adjusted variable
Type Feed rate v
Stream name WA ¥

Upper and lower bounds

Lower bound 0,006
Upper bound 0,5 kenolfhr
Optional

Maximum step size

Figura U.18. Configuracion de tipo de variable y limites.
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Una vez haya corrido sin problema la simulacion, ir a la pestafia Results y observar el

nuevo resultado (Figura U.19).

‘ & Specifications | Components l Results [

Type FEED FLOW FOR STREAM

Lower bound 0,0007 kmol/hr v
Upper bound 0,01 kmol/hr v
Final value 0,006954561 kmol/hr v

Figura U.19. Resultados de la especificacion de disefio.

U.2.4. Destilacidn y Rectificacion

El disefio de las operaciones de destilacion y rectificacion se realizd tal como se muestra

en las Figuras U.20 - U.24.

] @ Specifications | Feed Flash Outlet Flash | Utility ] Information

Substream  MIXED v Outlet stream  S7 v
Stream spec  Split fraction v
Component ID 1st Spec
T Split fraction 1
Split fraction 1
Split fraction 1
Split fraction 0,01
Split fraction 1
» | D-FRU-01 Split fraction 1

Figura U.20. Especificacion de fraccidn de separacion de cada componente.

| @sSpecifications | @FeedFlash | OutletFlash | Utiity | Information |

Inlet flash specifications
Pressure ;& atm b

Walid phases Vapor-Liguid hd

Flash options

<>

Maxirnum iterations 30

Error tolerance 0,0001

Figura U.21. Especificacion de presidon de trabajo del separador S-101.
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@ Specifications Calculation Options I & Convergence Information
-Column specifications - -Pressure
) Nurnber of stages = | Condenser 15 psia
i -1,35 Reboiler 15 psia
Key component recoveries Condenser specifications
Light key @ Total condenser
Comp ET = () Partial condenser with all
vapor distillate
Recov ¥ - : :
a2e () Partial condenser with vapor
and liquid distillate
Heawy key |
Comp WA vl Distillate vapor fraction 0
Recov 0,05

Figura U.22. Configuracién de la columna de destilacion con el modelo DSTWU.

—[ @ Configuration | w0 Streams [ o Pressure | @ Condenser [ @ Reboiler | 3-Phase Informz
-Setup options
Calculation type Egquilibnum v
Number of stages 1 3
Condenser Total b
Reboiler Kettle v
Valid phases Vapor-Liguid v
Convergence Standard v
[ Operating specifications
Distillate rate ¥ Mass ¥ 10,108 kg/hr b
Reflux ratio ¥ Mole ¥ 0,001 b
Free water reflux ratio [/}

Figura U.23. Configuracion de columna de destilacion T-101.

[ @ Configuration

@ Streams ]OPressure I & Condenser I

-Feed streamns

Name

> 59 6

Stage Convention

Above-Stage

Figura U.24. Especificacion de etapa de alimentacion para columna T-101.
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Finalmente, se establece el perfil de presiones. Ya se habia encontrado que para esta
separacion se necesita 15 psia de presion en el condensador. Mientras que, por reglas
heuristicas para columnas de destilacion se establecid un valor de 0.1 psi de caida de

presion en cada plato.

| @ Configuration | & Streams | & Pressure Condenser

View Top / Bottom v

Top stage / Condenser pressure

Stage 1/ Condenser pressure 15 psia Y

Stage 2 pressure (optional)
@ Stage 2 pressure bar v

Condenser pressure drop bar

Pressure drop for rest of column (optional)
@ Stage pressure drop 0.1 psi N

Column pressure drop bar

Figura U.25. Configuracién de perfil de presiones para columna T-101.

@ Configuration @ Streams I QP | @ Condenser I @ Reboiler | 3-Phase m
Setup options

Calculation type Egquilibnum v

Number of stages 29 4 | Stage Wizard |

Condenser Total v

Reboiler Kettle v

Valid phases Vapor-Liguid v

Corvergence Standard b

Operating specifications

Distillate rate ¥ Mass v| 503 kg/hr ¥
Reflux ratio ¥ Mole ¥ 1,3593
Free water reflux ratio 0

Figura U.26. Configuracién de la columna de rectificacion T-102.
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Para destilacién es necesario modificar el proceso de calculo que viene por defecto en
el programa. Para lograr esto, dirigirse a la columna de la izquierda (Figura U.27), ubicar
la carpeta del modelo T-102, abrir Convergence y elegir el item Convergence y cambiar
el niumero de iteraciones maximas a 200 de la pestafia Basic. Ademas, se ha afiadido
una Especificaciéon de disefio que modifique el reflujo de destilado para alcanzar la

pureza deseada.

4 gT-102 [ @ Basic ] Mgorithm | @Advanced | Diagnostics
_& Specifications
v g Configuration Basic convergence
v g Sizing and Rating Algorithm
A8 Rate-Based Modelis Maximurm iterations

v g Analysis
4 1§ Convergence

A7 Estirmates ) Methods

&| Convergence ST T

:I A g Initialization method Standard
» L@ Bymamics

"% EO Modeling Damping level MNone v
C@ Results Liquid-liquid phase splitting method Gibbs ~
(i Profiles Solids handling Overail v
H Stream Results
C@ Stream Results (Cu:
¥ Summary

[ Utilities

[ Reactions

4 % Convergence

Error tolerance

Salt precipitation handling include v

Figura U.27. Configuracion del numero de iteraciones para convergencia de columna

T-102.
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U.2.5. Destilaciéon extractiva

Para esta operacién, en la seccidon Convergence, elegir la opcion Custom

(Personalizado), item que se especificard mas adelante (Figura U.28).

l @ Configuration | o Streams | o Pressure | @ Condenser | @ Reboiler | 3-Phase | Informatio

Setup options

Calculation type Egquilibnum ~

Number of stages 4 e

Condenser Total

Reboiler Kettle

Valid phases Vapor-Liguid

Convergence Custom

Operating specifications

Distillate rate ¥ Mass v 45 kg/hr
Reflux ratio ¥ Mass ¥ 2

Free water reflux ratio )

Figura U.28. Configuracion de columna de la destilacion extractiva T-103.

La corriente de alimentacion con la solucion alcohdlica se sitla en la segunda etapa (3.2

para Aspen Plus®) y la del solvente, en la primera etapa (2.2 para Aspen Plus®), ver

Figura U.29.
|I & Configuration @ Streams w Pressure I & Condenser
Feed streams
Name Stage Convention
> 3 Above-Stage
516 2 Above-Stage
Product streams
Name Stage Phase Basis
1 VYapor Mole
1 4 Liquid Mole

Figura U.29. Configuracidn de etapas de alimentacion para la torre T-103.
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Completar con la configuracion del perfil de presiones de forma simular a las columnas

anteriores (Figura U.30).

|. @ Configuration | @ Streamns @ Pressure @ Condenser g

Wiew Top / Bottom v

Top stage / Condenser pressure

Stage 1/ Condenser pressure 15 psia bt

Stage 2 pressure (optional)
@ Stage 2 pressure bar v

Condenser pressure drop bar

Pressure drop for rest of column (optional)
@ Stage pressure drop 0.1 psi X

Column pressure drop bar

Figura U.30. Configuracion del perfil de presiones para columna T-103.

Antes de correr la simulacién, es necesario cambiar el algoritmo de convergencia al de
Newton, el cual se recomienda para columnas de separacion de dos liquidos en su
punto azeotrépico. Ademas, colocar un numero de iteraciones de 200, dirigiéndose a

la seccion Convergence de la columna de destilacion T-103 (Figura U.31).

All ltems Control Panel T-103 Convergence - Convergence -~ Results Summary - Run Status

4 LEgT-103
L& Specifications

| @ Basic @ Algorithm | @ Advanced Diagnostics

& Configuration Basic convergence

_& Sizing and Rating

Algorithm: Newton ¥
.@ Rate-B.aied Modelit Masinin ierabons 30 5
L Analysis
4 [ Convergence Error tolerance
(@] Estimates
@] Convergence  |= Methoas
_& Dynamics Initialization method Standard v
& EO Modeling Damping level None v
(& Results Liquid-liquid phase splitting method  Gibbs v
::ﬂ Profiles Solids handling Cverall v
_[g Stream Results Sk i
T8 Strearn Results (Cu Salt precipitation handling include v
A Summary
L Utilities
[ Reactions

v g Convergence

Figura U.31. Configuracion de método de convergencia para columna T-103.
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Para configurar la columna T-104 se siguié una configuracion similar a las torres

anteriores, como se observa en Figura U.32 y Figura U.33.

. I @ Configuration | w Streams w Pressure Condenser | @ Reboiler . 3-Fhase | Information

Setup options

Calculation type Equilibrive L3

Number of stages 4 i

Condenser MNone -

Reboiler Kettie v

WValid phases Vapor-Liguid L4

Convergence Standard ¥

Operating specifications
Distillate rate ¥ Mass v 0,348 kg/hr X

Free water reflux ratio 0

Figura U.32. Configuracién para columna de recuperacion T-104.

| @ Configuration & Streams __a_iimsufe _' Condenser

Feed strearns

Narme Stage Convention
b S8 1 Above-Stage
Product streams
Narme Stage Phase Basis
’ 4 Liquid Maole
1 Vapor Male

Figura U.33. Configuracion de etapa de alimentacién para columna T-104.
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U.2.6. Tamices moleculares

En primer lugar, en la ventana de Aspen Adsorption® se observa el menu contextual

llamado Exploring - Simulation en la parte izquierda Figura U.34.

=7 Untitled - Aspen Adsomption VILE - aspenDSE

Flo Edt Vew Tools Flowsheet Aun Wrdow Help

D &R LM < | ¥ [pynamic Ay a AR WA E DOPEAL L @ﬂ@fﬂ

—5—?“ F R atbufos =] Gom s [x -

2 3
33

Figura U.34. Entorno de simulacion de Aspen Adsorption®.

En Exploring — Simulation dirigirse a la carpeta Component List (dentro de Simulation),
hacer clic en Add Component List para agregar el componente, como se ve en la Figura
U.35. A continuacion, se procede a configurar las propiedades fisicas de los
componentes como se muestra en la Figura U.36 y se procede a importar la lista de

componentes (Figura U.37).
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Figura U.35. Creacion de una nueva lista de componentes.

Figura U.36. Configuracion de propiedades fisicas de los componentes.
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Figura U.37. Importacién de lista de componentes.
Luego, aparece la siguiente ventana (Figura U.38) y se mueven los componentes

disponibles a la columna de la derecha usando el botén “>”. Clic en Ok.

21
Edit Physical Properties
Avaiable Components: Components:
Name Formula Descripti Name Formula
ET C2HB0-2
Wa H20 _I
»
A
|
«
Search: |
=

Figura U.38. Seleccion de componentes.

a Variable Types :l
- @ Libraries
= §E Adsim

H= Controllers
] @ Gas_CSS
Gas_Dynarnic
gas_bed
gas_buffer_interac
gas_feed
gas_heat_exchang
gas_interaction
gas_node
gas_pipe .
gas_product
gas_pump
gas_ramp
gas_tank_void
gas_valve

o)

[

Figura U.39. Seleccion del modelo en Aspen Adsorption®.

~244 ™



anhidro a partir de la fermentacidon de
uso como biocombustible |Jorge Delgado

Produccidn de etanol
residuos de cacao para

% Exploring - Simulation ] =10l x|

=

All ltems

ControlSignal

gas_Material_Connectic
gCSS_Material_Connect
ionx_Material_Connectis
liq_Material_Connection

Figura U.40. Seleccion del tipo de corriente para unir los modelos.

Qozaivorabiestable =Y
Value Spec Units =
| Avg_Compostion Fwd("ET") 384825 Free kmolAmol
| Avg_Composition_Fwd("WWA") 0,015175 Free kmolkmol
| Avg_Composition_Rev(*ET") 00 Free kmalfrmol
| Avg_Composition_Rev("WA") 00 Free kmolkmol
ComponentList Molecularsieves
|F 0,104 Fixed kol
|H_Fwd -231,623 |Free MJkmol
|H_Rev -231 623 Free MJkmol
|Model Type Reversible Pressu
P 1,02 Fixed atm
|Process_Out ComponentList Molecularsieves
I |Process_OutF 2,38889e-005 Free kmol/s
|Process_OutH -231623 Free Mdmol
* {Process_OutH1 .231623 Free Mdkmol
“|Process_outp 1,03351 Free bar
|Process_OutP1 1,03351 Free bar
|Process_Out.T 347 34 Free K
|Process_Out.T1 347 84 Free K
|Process_Out.YA('ET*) 09872 Free kmolkmol
" [Process_Out.v1("WA") 00128 Free kmolikmol
" |Process_Out Y(°ET") 0,872 Free kmolkmol
| [Process_out Y("WA") 0,0128 Free kmolkmal
*|Process_out H1_GJ -0,231623 Free GJdikmol
i [Process_out 11 ¢ 74,69 Free C
T Fwd 74,69 | Fixed C
“|T_Rev 347 84 Free K
*|Total_Co nt_Fwd("ET") 2,18856 Intial kmol
T 5 0,0337232 Indtial kmol
i |Total_Component_Rev("ET") 00 firiad kol
Total_Ci nt_Rev("WA") 00 Intial kmol
Total_Energy Fwd 1531 96 Initial [
Total_Energy_Rev 00 Inttial W
| Total_Material_Fwd 222228 Intial kmol
| Total_Material_Rev 0,0 Inttial kmol
Userhotes | =)
Y_Fwd("ET*) 0,9872 Fixed kmolkmol
Y _Fwd("WA") 0,0128 Fixed kmolkmol
J | -

Figura U.41. Configuracioén de corriente de entrada S17.
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‘-f,'Derrmnstratinn Organizer

Hydrogen PSA - Five component [Cyclic Steady State approach)
Hydrogen PSA - Five component [Dynamic multibed approach)
Hydrogen PSA - Temary component [Cyclic Steady State approach)
Hydrogen PSA - Temary component (Dynamic multibed approach)
Hydrogen separation using PS4

|sotherm parameter steady state estimation 1 component)
|sotherm parameter steady state estimation (2 components) ¥
Dehydration of a stream containing ethanol and 4% water by weight. This -

example demonstrates the use of a rigorous mulibed flowsheet to model the
process.

To execute this example (after loading), select the dynamic run mode and
execute the dynamic run.

Open | Close |

T configure Block/Stream Blocks("“M5-101")

§ = 5 [7

| Vorisbles Copy  Print  Help

Number Of Lapers WihinBed [ 7 —

™ Enable Hydrostatic Head Calculations
Azsumed Bed Orientation

Wertical High Inlet

Layer | Descripion | |
T Adsorbent layer Coniigure Speciy

_ | _

Name: | Blocks('M5-101") Type:| liq_bed

Figura U.43. Configuracién del lecho de adsorcion MS-101.
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WA
WA [1857,96
[ ") |17
WA 8,13
S
Direction

|0,001333
“0,001333

:l,e-m

|1,6e-007

£
%géss %i%i%i%i%iiiii%iii

HIC Toa
Ks

5
4

11625

§

Figura U.44. Parametros para configuracion de lecho de adsorcion MS-101.

U.3. Andlisis de Costes

(Simlston ¢ | Eeonom
Al Berng ] L
a 0 Satup 2
] Specification:
[B] Calculation Optiens
(] Stresm Class
v O Solids
L gzﬂw-::‘mi - Pracess acanomic anshyzer aplicng
: -ﬂ_:wjﬂpﬁm Templite  CAProgramDatalAspenTeeh\Econamic Evaluation VB.8.1EE Templates\ TemplateiUs_
b (8 SreamPrice | Seenwio  USACOSTS
b B Unik Sets Deseription  ECOMOMIC ANALYSIS OF ETHANODL PRODUC TION
B Custom Units
|G Report Options T options
[ Property Sets Operating life of plant 214 yeat -~
3 dnatysin Length of plant tartup 16 week 1=
‘g""""':“ Satofbuicanginoing | 0L B fon & =
a [ hI
B lnput
_TResules -
o m Ll
== II el Patatte

Figura U.45. Analisis econémico en Aspen Plus®.
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