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RESUMEN

La gran versatilidad y amplia variedad de caracteristicas que poseen los
plasticos los hace materiales claves para el ser humano, ya que permiten
mejorar la calidad de vida, al ser empleados en sectores como la construccion,
el transporte, el envasado, la medicina y el deporte, entre otros. No obstante,
los plasticos producidos a partir de petréleo tienen la gran desventaja de no ser
biodegradables, por lo que esta preocupacion ha creado un especial interés en
el desarrollo de procesos alternativos para generar polimeros de origen
biologico, amigables con el medio ambiente. A pesar de los esfuerzos
destinados a la investigacion de biopolimeros, éstos aun no resultan
competitivos en términos econdémicos frente a los plasticos petroquimicos. El
costo de los polimeros convencionales oscila entre 1 y 1,5 doélares por
kilogramo y el de los biopolimeros puede variar entre 2,5 y 15 ddlares por
kilogramo. Por lo tanto, el objetivo que se propone en este trabajo de tesis es
profundizar, tanto a nivel tedrico como experimental, en el estudio de la
produccion de plasticos biodegradables (poli(hidroxialcanoato)s, PHAS)

empleando fuentes de carbono alternativas para su biosintesis.

En la presente tesis se llevan a cabo experiencias in vivo con un
microorganismo aislado del estuario de Bahia Blanca, Bacillus megaterium
BBST4, en cultivos batch. A partir del biomaterial obtenido, se realizan ensayos
que permiten caracterizar el polimero acumulado intracelularmente. Asimismo,
se obtienen datos experimentales a nivel Erlenmeyer y biorreactor, que se
emplean para ajustar un modelo cinético de crecimiento y biosintesis de PHA.
La estimacidbn de parametros se realiza mediante la formulacién de un
problema de optimizacion dinamico cuya funcion objetivo es de cuadrados
minimos, sujeto a un sistema de ecuaciones diferenciales y algebraicas. Por
otro lado, con el objetivo de realizar aportes en el disefio de biorrefinerias, se
propone la implementacién de modelos detallados de los equipos de una planta
de produccién de PHA y también de una biorrefineria integrada, donde la
sintesis de biopolimero brinda un valor agregado al objetivo econdmico de la
misma. Para ello, las distintas configuraciones de operacion de las plantas se
incluyen en una superestructura y se formulan problemas de programacion no

lineal mixto entero (MINLP) en un entorno orientado a ecuaciones, con un



criterio de optimizacion econdmico (maximizacion del valor presente neto del
proceso productivo) sujeto a restricciones de balances de masa y energia,

ecuaciones de disefio, condiciones operativas y correlaciones de costos.

La metodologia presentada en esta tesis junto con los resultados numéricos
obtenidos, representan una progresion en el estudio biotecnologico de la
sintesis de PHAs mediante la utilizacion de herramientas provistas por el

modelado matematico.



ABSTRACT

Due to their great versatility and comprehensive features, plastics have become
key materials to human beings. They allow improving the quality of human life in
areas such as construction, transportation, packaging, medicine and sports,
among others. Nevertheless, petroleum-based plastics are non-biodegradable.
This issue has led to the development of alternative processes to produce bio-
based polymers environmentally friendly. Despite efforts devoted to
biopolymers research, they are still non-economically competitive with the
petrochemical plastics. While synthetic polymers cost is between 1 to 1.5
dollars per kilogram, biopolymers prices vary between 2.5 to 15 dollars per
kilogram. Therefore, the main objective of the work is to carry out theoretical
and experimental studies of biodegradable biopolymer production
(poly(hydroxyalkanoate)s, PHAS) using alternative carbon sources for their

biosynthesis.

In this thesis work, in vivo experiences in batch cultivations are performed by
means of Bacillus megaterium BBST4, a microorganism isolated from Bahia
Blanca estuary. With the obtained biomaterial, several tests were carried out in
order to achieve a characterization of the intracellular accumulated polymer.
Also, experimental data is obtained in Erlenmeyer and bioreactor cultures. This
data is used to adjust a growth and PHA bio-synthesis kinetics model.
Parameter estimation is performed within a dynamic optimization framework
with a least squares objective function, subject to a differential algebraic
equations system. Furthermore, in order to make a contribution to biorefineries
design, we implemented two detailed equipment models: a PHA production
plant and an integrated biorefinery, where biopolymer synthesis is a value-
added co-product. Different plant configurations are embedded within a
superstructure. Mixed integer nonlinear programming (MINLP) problems are
formulated in an equation oriented approach. The economic objective function
(net present value maximization of the productive process) is subjected to mass
and energy balances, equipment design cost, operation conditions and cost

correlations.



The methodology presented in this thesis together with the obtained numerical
results, provides useful insights on the biotechnological study of PHAs
synthesis by means of mathematical modeling tools.
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CAPITULO 1

INTRODUCCION GENERAL
1.1. Panorama mundial de la produccién de plasticos

Los plasticos derivados del petréleo se han transformado en una parte esencial
de la vida cotidiana de la poblacién, ya que actualmente se emplean en
numerosas aplicaciones que van desde el envasado de productos alimenticios
hasta la manufactura de complejos dispositivos médicos (Basnett et al., 2017).
La gran versatilidad que presentan estos materiales, junto con su creciente
demanda, han impulsado una progresiva producciéon global a través de los
afios (Crawford & Quinn, 2017) como se muestra en la Figura 1.1.
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Figura 1.1. Produccion mundial de plasticos desde 1950. Modificada de Crawford &
Quinn (2017).

En 1950, la produccion anual totalizaba 1,5 MMt, y, exceptuando las caidas
debido a la crisis del petréleo en 1973 y a la crisis financiera de 2007, la
produccion mundial de plasticos ha aumentado aproximadamente 9 % por afio
(Hirai et al., 2011) hasta alcanzar los 335 MMt, en 2016 (conversio-gmbh.com).
Actualmente, dentro de los principales productores se destacan China (29 %),
Europa (19 %) y los paises del Tratado de Libre Comercio de América del
Norte (TLCAN, Estados Unidos, Canada y Meéxico) con un 18 % de la
produccion total (Figura 1.2).


http://www.conversio-gmbh.com/
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Figura 1.2. Distribucion global de la produccion de materiales plasticos (CEI:

Comunidad de Estados Independientes). Fuente: www.ambienteplastico.com

Las perspectivas actuales sugieren que se espera un incremento exponencial
de la produccibn de plasticos a futuro (Neufeld et al, 2016).
Complementariamente, dentro de las dificultades que presentan los polimeros
sintéticos convencionales, se pueden encontrar problemas medioambientales
asociados a su lenta degradacion (Albuquerque & Malafaia, 2018) y, por
consecuencia, la generacion de desechos no biodegradables (Brandon &
Criddle, 2019; Ali Raza et al., 2018), alcanzando los 34 MMt/afio de los cuales
el 93 % son dispuestos en rellenos sanitarios (Pathak et al., 2014). Estos
inconvenientes han motivado una buldsqueda intensiva en el area de la
biotecnologia para encontrar soluciones a los problemas generados por los
plasticos tradicionales.

Una de las alternativas mas prometedoras es la familia de los bioplasticos, que
incluye a cualquier material plastico que sea biodegradable, derive de biomasa,
0 presente ambas caracteristicas a la vez (european-bioplastics.org). En este
punto, resulta importante destacar la diferencia que existe entre biodegradable
y bioplastico. La biodegradaciéon es un proceso quimico en el cual un agente
biolégico (microorganismos, sol, agua, etc.) descompone un material en
sustancias naturales como agua, dioxido de carbono, metano y biomasa. Por

otro lado, el término bioplastico hace referencia a que el material deriva, al
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menos en parte, de la biomasa, lo cual no implica necesariamente que sea
biodegradable. En resumen, se pueden mencionar a los plasticos derivados del
petrdleo como los plasticos convencionales que no son biodegradables como el
polietileno (PE), polipropileno (PP), polietilentereftalato (PET); junto con
aguellos que efectivamente resultan biodegradables como el polibutirato
(PBAT) o la policaprolactona (PCL) en los cuadrantes inferiores izquierdo y
derecho de la Figura 1.3, respectivamente. Por otro lado, dentro de los
derivados de biomasa, se encuentran los bioplasticos no biodegradables como
el elastomero de poliéster termoplastico (TPC-ET) ademas de los mencionados
PE, PP y PET que también pueden producirse a partir de recursos renovables
(cuadrante superior izquierdo de Figura 1.3). Por ultimo, se encuentran
aguellos de base biologica que ademas son biodegradables como los
poli(hidroxialcanoato)s (PHAs), el poliacido lactico (PLA) y polibutileno
succinato (PBS) como se muestra en el cuadrante superior derecho de la

Figura 1.3.
Derivados de la Biomasa
No SOOI ... =7 732 EE oty o I ;
Biodegradable Biodegradable
Plasticos
Convencionales
PE, PP, PET

Derivados del Petroleo

Figura 1.3. Clasificacion de los materiales plasticos segun su origen y

biodegradabilidad. Modificada de european-bioplastics.org

Los polimeros biodegradables producidos a partir de fuentes renovables
(biopolimeros) han surgido como potenciales sustitutos de los plasticos

sintéticos. Los biopolimeros, ademas de ser sustentables y biodegradables por
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naturaleza, poseen propiedades similares a los polimeros en base foésil, con lo
cual se podria reducir la dependencia de los plasticos tradicionales y proveer
alternativas mas amigables con el medio ambiente (Thomson et al., 2009).
Actualmente, la produccion de plasticos biodegradables representa menos del
1 % de los plasticos que se generan anualmente, sin embargo, su creciente
demanda y la existencia de biopolimeros méas sofisticados con nuevas
aplicaciones, permiten un continuo crecimiento del mercado. De acuerdo con la
informacion recopilada por la asociacion europea de bioplasticos (European
Bioplastics, european-bioplastics.org) en colaboraciéon con el Instituto nova
(nova-Institute), se predice que la produccion de bioplasticos crecera
aproximadamente un 20 % desde 2,05 MMt en 2017 hasta 2,44 MMt en 2022.
Los biopolimeros como el PLA y los PHAs son los principales impulsores de
este crecimiento. Si bien en la actualidad solo representan un 10,3 % (PLA) y
2,4 % (PHAs) de la produccion total de bioplasticos en nuestro planeta, se
estima que en 5 afos las capacidades de produccion aumentaran un 50 % para

el PLA y se triplicaran para el caso de los PHAs.

Otros 9,2% 5,0% PBAT
(derivados de la biomasa / 49% PBS
no biodegradables) e PLA ®
® PET 26,3% 10,3% p
2,4% PHA
® PA 11,9% - .
Tolal ‘ 18,8% Mezclas de almidon @
® PEF 0,0% ; 0
2,05 millones 1,5% Otros ]
® PE 9,2% de toneladas (Biodsgradable)
PP 0,0% \
2000 290000
Derivado de la biomasa / no biodegradable Biodegradable

Figura 1.4. Produccion mundial de bioplasticos 2017 por tipo de material. Modificada

de european-bioplastics.org

1.2. Poli(hidroxialcanoato)s

Los PHAs son una familia de biopoliésteres que pueden ser sintetizados por
numerosas bacterias como reserva de carbono y energia (Lee, 1996). Cerca de

4
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un tercio de las bacterias que residen en el suelo pueden acumular PHAS
intracelularmente y algunas de ellas pueden acumular hasta el 90 % en peso
seco de su biomasa (Chen & Patel, 2012). Comparado con otros bioplasticos,
los PHAs presentan una extensa diversidad de monomeros, reportandose
cerca de 150 variedades estructurales (Chen & Wu, 2005; Steinbichel &
Valentin, 1995). Pueden formar homopolimeros, copolimeros al azar o bloques
de copolimeros dependiendo de las especies de bacterias productoras y las
condiciones de crecimiento empleadas, permitiendo una amplia gama de
propiedades, desde materiales rigidos a elasticos con flexibilidad de

propiedades térmicas y mecanicas (Park et al., 2012).

Actualmente se pueden encontrar en la literatura 14 rutas metabdlicas
asociadas a la formacion de PHAs como se muestra en la Figura 1.5 (Meng et
al., 2014). En particular, dentro de las mas conocidas se destacan 4 rutas
metabdlicas. Por su parte, la ruta | considera la produccion de PHA a partir de
azucar para la formacion de acetilcoenzima (acetil-CoA) que posteriormente
forma el complejo acetoacetil-coenzima que finalmente se reduce al complejo
enzimatico 3-hidroxibutiril-CoA el cual ingresa al proceso de polimerizacion
para la formacion de PHB (Slater et al., 1988). La ruta metabdlica Il tiene a los
acidos grasos como sustrato, los cuales ingresan a un ciclo de B-oxidacion que
lleva a la formacion de R-3-hidroxiacil-CoA, un mondémero precursor de la
sintesis de la mayoria de los PHAs de cadena media (Huisman et al., 1989). En
la ruta metabodlica Ill, la acetil-CoA se transforma a malonil-CoA para
posteriormente formar 3-ketoacil-ACP (ACP: proteina transportadora de grupos
acilos) y consecuentemente sintetizar monomeros de R-3-hidroxiacil-CoA
(Klinke et al., 1999; Verwoert Il et al., 1992). Finalmente, la ruta IV emplea
acido butirico para la formacion de S-3-hidroxibutiril-CoA, precursor de acetil-
CoA (Chohan & Copeland, 1998). Por otro lado, existen otras rutas metabdlicas
menos comunes que las mencionadas, como asi también aquéllas que surgen
de la ingenieria metabdlica, las cuales llevan a la sintesis de PHAs no

convencionales (rutas metabolicas V a XIV) (Tan et al., 2017).
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Figura 1.5. Rutas metabdlicas asociadas a la produccion de PHAs. Modificada de Tan
et al. (2017).

En términos generales, la produccion industrial de PHAs involucra una serie de
etapas previas que permiten alcanzar los diversos factores que promueven una
adecuada biosintesis del polimero como se observa en la Figura 1.6 (Chen,
2009). En primera instancia, se examinan las cepas que habitan en un
ambiente de similares caracteristicas a aquel donde se proyecta llevar a cabo
el crecimiento y la biosintesis. Asimismo, se puede obtener una cepa apropiada
para la producciéon de biopolimero a partir de la aplicacibn de ingenieria
genética o metabdlica basdndose en las mencionadas rutas de sintesis (Figura
1.5). En segundo lugar, se optimizan las condiciones de cultivo (temperatura,
pH, oxigeno, concentraciones del sustrato) para alcanzar una acumulacion de
PHA méaxima, acompafada de un crecimiento celular deseado. A continuacion,
se efectla un estudio a escala laboratorio a fin de desarrollar un proceso de
biosintesis efectivo. En esta instancia, se tienen en cuenta factores como la
densidad celular final, la tasa de crecimiento bacteriano, el porcentaje de
acumulacion de PHA dentro del microorganismo, el tiempo de cultivo, la

eficiencia de la conversion de sustrato a producto, el costo del sustrato y el
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método de extraccion y purificacion del biopolimero. En la escala piloto e
industrial, se pone el foco de atencién en el control de costos de todo el
proceso mientras se mantienen las condiciones de operacion que aseguran el
maximo crecimiento celular y rendimiento hacia PHA. A su vez, en esta etapa
se busca optimizar el procesamiento aguas abajo y desarrollar nuevas

aplicaciones para el producto final.

Productores Silvestres
4 (Aislados del ambiente)

Disefio de cepa
(Super productor de PHA)

et gl e

Cepas modificadas genéticamente
(Enfoques deingenieria
metabdlica/genéticay biologia
sintética)

Estudio en Erlenmeyer
(Optimizacion de las condiciones para
el crecimiento celular y produccion)

Estudio en Fermentador
(Desarrollo del procesode
fermentacion)

Escala Piloto e Industrial
(Proceso deproducciona bajo
costoy procesamiento aguas
abajo)

Productosde PHA

Procesamiento

aguas abajo
(Centrifugacion,
filtrado, secado)

Figura 1.6. Etapas de procesamiento para la produccion de PHAs. Modificada de
Chen (2009).

1.3. Aplicaciones de los PHAs

En los udltimos afios los PHAs han recibido creciente atencion debido a la
similitud de sus propiedades con las de los polimeros petroquimicos como el
PP o poliestireno (PS) (Mozejko-Ciesielska & Kiewisz, 2016). La amplia
diversidad quimica en sus radicales permite que las propiedades fisicas de los
biopolimeros varien desde rigidos y fragiles a blandos y elastoméricos (Witholt

& Kessler, 1999), las cuales, inclusive, pueden mejorarse o regularse mediante
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la formacion de mezclas con otros biopolimeros o nanocompuestos (Dall’Asta
et al., 2017). Ademas son insolubles en agua, no toxicos, biocompatibles y
presentan propiedades piezoeléctricas. Asimismo, algunas peliculas de PHA
exhiben propiedades de barrera a los gases que resultan comparables con el
policloruro de vinilo (PVC) y el PET, con la ventaja de que son biodegradables

en diferentes ambientes (Quillaguaman et al., 2010).

Basnett et al. (2017) proponen agrupar las numerosas aplicaciones que existen
actualmente para este tipo de biopolimeros en dos grandes grupos. Uno de
ellos comprende aquellos con fines biomédicos mientras que el otro engloba

aplicaciones industriales.

1.3.1. Aplicaciones médicas

La ingenieria de tejidos, instaurada a fines de los afios 90, se ha transformado
en un area multidisciplinaria que involucra a la ciencia de los materiales, la
ingenieria, biofisica, ciencia quirargica, la biotecnologia, entre otras (Basnett et
al., 2017). En esta area, los soportes utilizados son los componentes basicos
en la estrategia de regeneracion, por lo cual, las propiedades mecanicas del
material empleado para soportes constituyen un factor determinante para
definir su aplicacion. Las principales condiciones de los soportes usados en
ingenieria de tejidos son la biocompatibilidad, la capacidad de actuar como
soporte para la adhesion celular, la habilidad de organizar el acoplamiento
celular, la porosidad que permita el crecimiento del tejido y la posibilidad de
degradarse en productos no toxicos (Williams et al., 1999). En este sentido, los
PHAs han demostrado poseer estas propiedades necesarias para ser
empleados como material de los soportes (Biazar, 2014). En la literatura se
pueden encontrar ejemplos tales como el empleo de poli(3-hidroxibutirato)
(PHB) en la fabricacion de soportes para huesos (Montazeri et al., 2015); el
copolimero poli(3-hidroxibutirato-3-co-hidroxivalerato) (P(3HB-co-3HV)) para el
uso en ligamentos y tendones (Rathbone et al., 2010); poli(3-hidroxioctanoato)
(P(3-HO)) para reparaciones cardiovasculares (Sodian et al., 2000). Asimismo,
desde el 2007 el poli(4-hidroxibutirato) se emplea como material biomédico
para suturas quirargicas luego de ser aprobado por la agencia estadounidense
FDA (Food and Drug Administration), responsable de la regulacién de
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alimentos y medicamentos para aplicaciones clinicas (Shishatskaya et al.,
2016; Wu et al., 2009).

Por otra parte, en el campo de la administracion de medicamentos se buscan
sistemas que faciliten la liberacion de drogas, aumenten la focalizacion de la
droga en un sector determinado e incrementen la biodisponibilidad de la droga
minimizando su toxicidad y efectos secundarios (Zhang et al., 2018).
Biopolimeros como el P(3HB) y P(3HB-co-3HV) se han utilizado como
materiales para la fabricacion de microesferas que acttan como
transportadores de farmacos que pueden ser liberados controladamente
(Dinjaski & Prieto, 2015; Masaeli et al., 2014; Murueva et al., 2013).

1.3.2. Aplicaciones industriales

El impacto negativo que genera la disposicion de plasticos no biodegradables
en el medioambiente ha motivado la utilizacion de materiales biodegradables
como el PLA, la PCL y los PHAs en el sector de envoltorios de alimentos (Rhim
et al., 2013). Particularmente, el P(3HB) y P(3HB-co-3HV) poseen propiedades
fisicas y mecénicas semejantes a los polimeros en base a petréleo empleados
para estos fines. A su vez, la incorporacion de aditivos como la celulosa,
lignocelulosa y arcillas organicas a matrices del copolimero P(3HB-co-3HV)
provocan mejoras en el material para envoltorios de alimentos (Fabra et al.,
2014; Sanchez-Garcia et al.; 2010). A pesar de los mayores costos de
produccion de los PHAs en relacidon a los plasticos petroquimicos, el creciente
interés por la produccion de PHAs a partir de residuos organicos ha
comenzado a posicionar a estos biopolimeros como uno de los principales en

el sector de envases (Bugnicourt et al., 2014; Reddy et al., 2013).

Los PHAs también pueden emplearse como biocombustibles a partir de la
esterificacion de sus monomeros para la formacion de, por ejemplo 3-
hidroxibutirato metil ester (3HBME) y 3-hidroxialacanoatos metil ester
(3HAMES) (Zhang et al., 2009). Estos ésteres de PHAs que poseen calores de
combustiéon entre 20 y 30 kJ/g pueden ser utilizados directamente como
biocombustibles o incluso usados como aditivos de otros combustibles.
Recientemente, el poli(3-hidroxipropionato) (P(3HP)) surge como un promisorio

candidato a ser tenido en cuenta como biocombustible debido a su elevada
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capacidad calorifica. A su vez, ya que no se conoce ningln microorganismo
con la capacidad de producir este biopolimero, se ha recurrido a la ingenieria
metabdlica en organismos recombinantes para la produccién de P(3HP) a
través de diferentes rutas (Hanko et al., 2017).

Otras aplicaciones surgen de los estudios realizados por Chen & Wu (2005),
quienes reportan que los oligdmeros de PHA, como el oligo-3-hidroxibutirato
(O3HB) (componente celular involucrado en funciones fisiolégicas de

bacterias), pueden ser utilizados como aditivos de alimentos para animales.

Por ualtimo, ciertas propiedades que presentan los PHAs pueden originar su
utilizacién en diferentes areas. La naturaleza hidrofébica de los PHAs puede
ser utilizada para desarrollar materiales adsorbentes de tinturas que pueden
encontrarse en los efluentes de las industrias textiles (Sridewi et al., 2011;
Sudesh et al.,, 2011). Asimismo, Sudesh et al. (2007) reportaron que el
rendimiento de peliculas de P(3HB), P(3HB-co-3HV) y poli(3-hidroxibutirato-co-
hexanoato) (P(3HB-co-HHX)) para la absorcién y retencion de aceites es similar
a peliculas en base a PP, lo que posibilita la aplicacion de este biomaterial para
la fabricacion de pafios para la limpieza de cosméticos faciales, papeles
secantes de aceites en frituras o incluso la absorcion de aceites residuales

presentes en efluentes liquidos.

1.4. Produccion industrial y comercializacion de PHAS

Los PHAs han sido comercialmente producidos desde 1980 basados en
predicciones de aumento de precio del petréleo debido a su agotamiento
(Dietrich et al., 2017). Los avances cientificos de esa época llevaron a la
produccion en gran escala de biopolimeros como el P(3HB) por Chemie Linz
AG, en Austria; el copolimero P(3HB-co-HV) por Imperial Chemical Industries,

en el Reino Unido y P(3HB-co-HHX) por Procter & Gamble, en Estados Unidos.

Sin embargo, el precio del petréleo no tuvo un incremento significativo en los
siguientes veinte afios, lo que resultd en el cierre de algunas compafias y la
finalizacion de numerosos proyectos relacionados con PHAs a nivel mundial
(Chen, 2009). Inmediatamente después de 2001, el precio del petréleo

comenz6 a subir significativamente alcanzando valores por encima de los 100
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dolares por barril durante 2003 (Chen, 2010). Desde ese momento, existidé un
gran impulso para fomentar el desarrollo de plasticos no basados en petréleo,
lo que condujo a la puesta en marcha de nuevas plantas en China, Estados
Unidos, Italia y Brasil (Bugnicourt et al., 2014).

Biomer, una compafiia radicada en Alemania desde 1990, adquirio la
tecnologia de produccion de PHB de Chimie Linz. Esta compafia ha operado
hasta el presente con una escala de produccion de 1.000 t/afio, empleando
Alcaligenes latus como microorganismo productor a partir de un medio mineral

con sacarosa como fuente de carbono (Philip et al., 2007).

En Brasil, la produccién industrial de PHA ha sido integrada a molinos de cafia
de azlcar ya existentes (Koller et al., 2011; Nonato et al., 2001). La empresa
Copersucar junto con dos institutos de investigacion, IPT (Instituto de
Pesquisas Tecnoldgicas, San Pablo) e ICB (Instituto de Ciéncias Biomédicas,
San Pablo), pusieron en marcha la planta piloto inicial, con financiamiento
estatal, en 1991. En el proceso, el bagazo hidrolizado y la sacarosa purificada
se utilizan como fuente de carbono para la produccion simultanea de P(3HB),
etanol y melazas. Los alcoholes obtenidos como productos secundarios
(butanol, pentanol, etc.) de la fermentacion del bioetanol son empleados como
solventes para la extraccion de PHA. Asimismo, la combustion del bagazo de
cafia de azucar suministra la energia total requerida por la planta. La exitosa
operacion de la planta piloto llevé a la creacién de PHB Industrial S.A. que
actualmente produce 100 t/afio usando el 17 % de los azUcares producidos en
la molienda de la cafa (Dietrich et al., 2017).

Tianjin Green Biosciences, que comenz0 a operar en 2004 en China, ha
escalado gradualmente su proceso de biosintesis desde un biorreactor de 30 L
a 8 de 150.000 L, lo cual requirié un disefo detallado para superar la limitacién
de la transferencia de oxigeno (Tianjin GreenBio Materials, 2018). Actualmente
asociado con la empresa holandesa DSM, poseen una produccion de 10.000
t/afio de poli(3-hidroxibutirato-co-4hidroxibutirato) (P(3HB-co-4HB)) mediante
una cepa recombinante de Escherichia coli empleando glucosa y 1,4-butanodiol

como fuente de carbono (Mozejko-Ciesielska & Kiewisz, 2016).
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Bio-on se pone en marcha en 2007 en Bolonia (Italia), con el objetivo de
suministrar los materiales necesarios para el desarrollo de los sectores
agroalimentario, de cosmética y farmacéutico, empleando fuentes 100 %
renovables. Bio-on, a través de la marca MINERV-PHA™, opera en todo el
mundo, principalmente utilizando residuos de la industria de la remolacha
azucarera, materia prima que predomina en la zona, alcanzando una
produccion de 10.000 t/afio de PHAs (Bio-on, 2018).

En 2009, la empresa ADM (Archer Daniels Midland, Estados Unidos) junto con
Metabolix (Estados Unidos) inauguran la mayor planta de produccién de PHAs
con una capacidad de 50.000 t/afio. En una planta de molienda humeda de
maiz perteneciente a ADM, adyacente al complejo destinado al crecimiento
microbiano, se separa la materia prima en granos, almidones y azucares.
Luego, la corriente de azucar se emplea como fuente de carbono para la
biosintesis de PHA (DiGregorio, 2009).

En la Tabla 1.1 se resumen las principales compafiias productoras de PHAs del
mundo junto con la escala de produccion anual y las aplicaciones del

biopolimero producido.

Tabla 1.1. Empresas productoras de PHAs en el mundo.

Compaiiia Periodo Produgcmn PHA Aplicaciones
(t/afo)

Envoltorios y
BTF, Austria 1980s 20-100 P(3HB) suministro de
medicamentos

Envoltorios y

Chemie Linz o
AG, Austria 1980s 20-100 P(3HB) suministro de
medicamentos
. Envoltorios y
Blomer, 1990s al 1.000 P(3HB) suministro de
Alemania presente :
medicamentos
P(3HB),
BASF, 1980s a Escala piloto P(3HB-co- Mezcla con
Alemania 2005 Ecoflex
3HV)
Imperial 1980s P(3HB-co- .
Chemical 219905 300 3HV) Envoltorios
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Industries,
Reino Unido

Bio-on, Italia

Metabolix,
Estados Unidos

Tepha, Inc.,
Estados Unidos

Archer Daniels
Midland (ADM
con Metabolix),
Estados Unidos

Procter &
Gamble (P&G),
Estados Unidos

Monsanto,
Estados Unidos

MHG, Estados
Unidos

Biocycles,
Brasil

Kaneka (con
P&G), Japon

Mitsubishi,
Japon

Zhejiang Tian
An, China

Tianjin Green
Bioscience (con
DSM), China

Jiangsu
Nantian, China

Jiangmen
Center for
Biotech, China

Shantou Lianyi

2008 al
presente

1980s al
presente

1990s al
presente

2005 al
presente

1980s al
2005

1990s

2007 al
presente

1990s al
presente

1990s al
presente

1990s

1990s al
presente

2004 al
presente

1990s al
presente

1990s

1990s al

10.000

50.000

desconocido

50.000

Manufactura por

contrato

Desconocido

10.000

100

1.000

10

10.000

10.000

Escala piloto

Desconocido

Escala piloto
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PHAs

Diversos
PHAs

Diversos
PHASs

Diversos
P(3HB-co-
HHX)

P(3HB),
P(3HV)

Diversos
PHAs

P(3HB)

P(3HB-co-
HHXx)

P(3HB)

P(3HB-co-
3HV)

P(3HB-co-
4HB)

P(3HB),
P(3HB-co-
HHX)

P(3HB-co-
HHX)

Diversos

Materias
primas

Envoltorios

Implantes
biomédicos

Material
primas

Envoltorios

Materias
primas

Materias
primas

Materias
primas

Envoltorios

Envoltorios

Materias
primas

Materias

primas y
envoltorios

Materias
primas

Materias
primas

Envoltorios y
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Biotech, China 2005 PHAs medicina
Shenzhen 2004 al Desconocido Diversos Desconocido
O’Bioer, China presente PHAs
Yikeman, )
China P P
Shandong .
Lukang 2005 al Escala piloto Diversos Mr?rtne;lsas
Pharmaceutical, presente P PHAs primas y
) medicina
China
Shijiazhuang 2005 al
Pharmaceutical Desconocido Desconocido Desconocido

Group, China  Presente

1.5. Produccidon de PHAs a partir del concepto de biorrefinerias integradas

Las biorrefinerias son instalaciones de procesamiento donde la biomasa se
transforma en productos de alto valor agregado como biocombustibles,
bioquimicos, bioenergia y biomateriales (Gnansounou, 2018). Este concepto es
analogo a la refineria comunmente conocida, la cual produce multiples
combustibles y productos a partir del petréleo (Cherubini, 2010). Diversos
investigadores clasifican a las biorrefinerias en base al tipo de materia prima
que utilizan. Es asi que las biorrefinerias de primera generacion son aquellas
que obtienen sus productos a partir de aceites 0 azucares comestibles
provenientes de plantas como maiz, cafia de azlcar girasol 0 soja, mientras
que las de segunda generacion emplean materias primas no aprovechables
para alimentacion humana, como residuos forestales y agricolas con elevado
contenido de celulosa y lignina (Dutta et al., 2014). Por su parte, las
biorrefinerias de tercera generacién son aquéllas que utilizan microorganismos,
los cuales aumentan su biomasa a partir de energia solar y CO,. Por ultimo, las
de cuarta generacion son muy similares a las de tercera generacion, con la
diferencia que se emplean organismos genéticamente modificados para la
produccion de biocombustibles, aceites y otros productos de valor agregado
(Ramos et al., 2016).
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Uno de los biomateriales que pueden ser producidos bajo el concepto de
biorrefineria es el PHA, que ha recibido especial interés tanto en el campo de la
investigacién como en la industria, debido a que posee una amplia versatilidad
en sus propiedades. Sin embargo, el mayor inconveniente que presenta la
utilizacion de los PHAs es el elevado costo de produccion (Mozejko-Ciesielska
& Kiewisz, 2016). Por este motivo, diversos autores proponen mejorar el
rendimiento econdmico de este tipo de procesos mediante la idea de
biorrefinerias integradas (Dietrich et al., 2019; Dahiya et al., 2018; Cardona
Alzate et al., 2018; El-Halwagi, 2017a; Dietrich et al., 2017; Garcia Prieto et al.,
2017; Jiang et al., 2016; Koutinas et al., 2014; Bao et al., 2011; Singh & Gu,
2010,). En esta clase de estructuras productivas se busca integrar diversas
tecnologias para la conversion de distintos tipos de biomasa, con el objetivo de
generar multiples productos que contribuyan a hacer mas rentable el proceso
global (Ng et al., 2017).

En este sentido, surge la posibilidad de disefiar y optimizar biorrefinerias
integradas basandose en un enfoque de Ingenieria en Sistemas de Procesos.
En efecto, en la literatura se pueden encontrar diversos casos donde se aplican
las herramientas de la Ingenieria en Sistemas de Procesos para disefar
biorrefinerias e integrarlas a otros tipos de plantas de procesamiento. Es el
caso de Kasivisvanathan et al. (2012), quienes presentan un enfoque
sistematico para la adaptaciéon de una planta existente de aceite de palma a
una biorrefineria integrada considerando aspectos economicos Yy
medioambientales. Asimismo, Martin & Grossmann (2014a) optimizan un
proceso en el cual se integra el uso de glicerol para producir etanol via
fermentacién dentro de una planta de produccion de biocombustibles a partir de
algas. Kokossis et al. (2015) describen un enfoque sistematico dirigido al
disefio de biorrefinerias integradas que pueden hallarse en la practica. Por
altimo, en el trabajo de Jin et al. (2018) se pueden encontrar numerosos casos
donde se integran los residuos del procesamiento de plantas de maiz, arroz y
oliva, entre otros, para darle un valor agregado a través del concepto de

biorrefineria integrada.

15



Capitulo 1 INTRODUCCION GENERAL

1.6. Objetivos de la tesis

El trabajo desarrollado en esta tesis responde a los siguientes objetivos.

1.6.1. Objetivo general

Disefio y optimizacion de procesos destinados a la sintesis de bioproductos de
alto valor agregado, en particular poli(hidroxialcanoato)s, mediante estudios

experimentales y aplicacion de técnicas de programacion matematica.

1.6.2. Objetivos especificos

» Obtenciébn de los parametros cinéticos de crecimiento de Bacillus
megaterium BBST4 para la biosintesis de PHAs empleando glicerol como

fuente de carbono.

» Andlisis y caracterizacion fisico-quimica de los biopolimeros obtenidos en
el proceso de producciéon microbiano.

» Desarrollo de modelos mateméticos para la cinética de crecimiento y
produccion de PHAs. Calibracion y validacion de los modelos frente a datos

experimentales obtenidos en distintas condiciones de trabajo.

» Desarrollo de modelos y optimizacion de biorrefinerias para la produccion

de biopolimeros.

» Modelado y optimizacion de biorrefinerias integradas para la produccion

simultadnea de biocombustibles, bioenergia y bioproductos.
1.7. Estructura de la tesis
La presente tesis se encuentra estructurada en siete capitulos segun se detalla

a continuacion.

En el Capitulo 1 se presenta una introduccion al tema de los biopolimeros,
donde se enuncian las principales propiedades y aplicaciones de los PHAs
junto con la potencialidad que brinda su inclusién dentro del concepto de

biorrefineria integrada.

En el Capitulo 2 se describe el trabajo experimental realizado durante una

estadia en la Universidad Federal de Rio de Janeiro (Brasil), donde se estudi6
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el crecimiento y la produccién de PHAs a partir de B. megaterium BBST4 a

escala laboratorio.

En el Capitulo 3 se presenta la caracterizacion y el analisis de las propiedades
fisicas y estructurales del biopolimero mediante la etapa experimental

mencionada previamente.

En el Capitulo 4 se propone un modelo cinético de crecimiento y produccion de
PHA a partir de B. megaterium BBST4. Asimismo se realiza una estimacion

dindmica de parametros frente a los datos experimentales obtenidos.

En el Capitulo 5 se presenta un problema de programacién matematica mixto
entero no lineal (MINLP) para el disefio 6ptimo de un proceso de produccion de
PHA, donde se incluyen ecuaciones detalladas de disefio para la maximizacion

de objetivos economicos.

En el Capitulo 6, en un marco de optimizacion, se formula el modelo de una
biorrefineria integrada como un problema MINLP donde se considera la

produccion simultanea de biodiesel, PHA y bioenergia.

En el Capitulo 7 se presentan las conclusiones finales y se discute el trabajo

futuro que se desprende de esta tesis.
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CAPITULO 2

PRODUCCION BIOTECNOLOGICA Y EXTRACCION DE PHA
2.1. Introduccién

Los materiales plasticos cada vez son mas utilizados en el ambito domeéstico e
industrial, asociandose con el desarrollo de un estilo de vida méas confortable.
En el afio 2013, su produccién mundial alcanzé aproximadamente los 300
millones de toneladas siendo el 98 % producido en base a combustibles fésiles
(Mozejko-Ciesielska & Kiewisz, 2016). En 2015, la produccion alcanzo los 322
millones de toneladas y se espera una tendencia creciente del 1,5 % por afio
segun un reporte de PlasticsEurope (PlasticsEurope, 2016).

El principal inconveniente con los materiales poliméricos a base de
combustibles fosiles es que se encuentran limitados por la eventual escases
del petréleo como asi también el aumento de su precio (Anjum et al., 2016).
Por otra parte, la explotacion del petroleo para abastecer la existente demanda
de materiales plasticos representa una preocupacion medioambiental mediante
el calentamiento global, riesgos para la salud humana y contaminacion de los
ecosistemas (Rodriguez-Perez et al., 2018).

Una posible alternativa que puede contribuir a la reduccion del uso de
combustibles fésiles para la produccion de materiales son los biopolimeros
(Mohapatra et al., 2017a). Estos polimeros organicos naturales son materiales
que se encuentran en la naturaleza o se pueden producir a partir de fuentes
renovables o corrientes de desecho. Asimismo, debido a su biodegradabilidad,
pueden disminuir el impacto ambiental generado de la disposicion final de los

plasticos convencionales (Pittmann & Steinmetz, 2016).

Los poli(hidroxialcanoato)s (PHAS) son materiales que pueden ser sintetizados
completamente in vivo (Razza et al., 2018; Tan et al., 2017). Estos
biopolimeros naturales, no téxicos, completamente biodegradables son
poliésteres hidrofébicos cuyas propiedades fisicas y térmicas resultan similares
a los termoplasticos sintéticos (Mannina et al., 2019; Sun et al., 2017). Los

PHAs son producidos intracelularmente por numerosos microorganismos
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procariotas como inclusiones para almacenamiento de energia de forma

granular como se observa en la Figura 2.1 (Kushwah et al., 2016).

Figura 2.1. Célula productora de biopolimeros completa de granulos blancos de PHA.
Fuente: Gao et al. (2011).

Desde el descubrimiento del poli(3-hidroxibutirato) por parte del cientifico
francés Lemoigne en 1925 (Chee et al., 2010), se han reportado cerca de 300
bacterias diferentes capaces de acumular diversos PHAs (Kosseva &
Rusbandi, 2017; Muhammadi et al., 2015). Habitualmente, estos
microorganismos se clasifican en Gram negativos y Gram positivos. Los
primeros, contienen lipopolisacaridos (LPS) como parte integral de su
membrana exterior, los cuales resultan pirogénicos y su concentracion en
productos médicos se encuentra estrictamente regulada (Furrer et al., 2007).
Por otra parte, los Gram positivos, no poseen LPS en su estructura celular vy,
por lo tanto, se consideran potencialmente mejores productores de PHAs para
ser empleados en aplicaciones biomédicas (Valappil et al., 2007a). Dado que
estos ultimos tienen la particularidad de ingresar en un estado de latencia bajo
ciertas condiciones especificas del medio, los microorganismos Gram
negativos han sido los mas utilizados a escala industrial como productores de

biopolimeros (Porras et al., 2019).

En relaciébn con los sustratos cominmente empleados para la produccion
industrial de PHASs, se pueden mencionar los azucares puros, los acidos grasos
o los aceites nobles. Sin embargo, su utilizacion puede implicar alrededor del
50 % del costo de produccion (Pérez-Arauz et al., 2019; Koller et al., 2017), lo
gue convierte a este proceso productivo, como no competitivo en términos de

costos cuando se lo compara con la mayoria de los plasticos convencionales
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(Guerra-Blanco et al., 2018). Por este motivo, en la actualidad, los
investigadores han concentrado sus esfuerzos en la busqueda de sustratos
econdmicos Yy ricos en carbono que permitan volver atractiva econémicamente

la producciéon de PHAs.

En este sentido, el glicerol, principal subproducto de la industria del biodiesel,
se muestra como una potencial fuente de carbono que puede ser utilizada para
la biosintesis de biopolimeros. Debido a que este subproducto representa el
10 % de la produccion de biodiesel en el mundo (Burniol-Figols et al., 2018), los
significativos volimenes generados cada afio impactaron en el mercado del
glicerol, derivando en la disminucion drastica de su precio de venta (Luo et al.,
2016). Por lo tanto, un modo de agregar valor al glicerol y contribuir
positivamente en la reduccion del costo de produccién de biomateriales, es

emplearlo como sustrato en la biosintesis de PHAs.

En este sentido, teniendo en cuenta las potenciales aplicaciones de los
polimeros biosintetizados mediante bacterias Gram positivas y el contexto
actual mundial de los biocombustibles, se plantea como objetivo de este
capitulo, realizar un aporte al estudio de la produccion de PHAs mediante
Bacillus megaterium empleando glicerol como fuente de carbono. Si bien
existen trabajos previos utilizando la misma cepa y fuente de carbono, debido a
que un objetivo de esta tesis es el modelo matematico que represente la
cinética de crecimiento y produccion de PHA de este microorganismo (Capitulo
4), resulta de suma importancia contar con datos experimentales (biomasa,
producto, fuente de carbono, nitrogeno y fosforo) de las principales variables

del sistema en funcién del tiempo.

Por lo tanto, en el presente capitulo se exhiben los resultados experimentales
obtenidos a partir del cultivo de Bacillus megaterium BBST4 en Erlenmeyers
soportados sobre un agitador orbital y biorreactores con agitacion. Se empleé
glicerol como fuente de carbono para el crecimiento celular y la acumulacion
del biopolimero. A los diferentes cultivos se realiz6 un seguimiento del
crecimiento de la biomasa mediante densidad Oéptica y peso seco, de la
acumulacion de polimero por cromatografia gaseosa y de las concentraciones

de sustratos presentes en el medio utilizando cromatografia liquida de alto
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desempeiio (HPLC). De modo similar, se tomaron mediciones en linea del pH 'y
oxigeno disuelto para los experimentos efectuados en biorreactores. Las
metodologias empleadas para la medicion de las variables a lo largo del tiempo
del proceso se detallan y discuten a lo largo de este capitulo junto con los
resultados obtenidos de la extraccion del polimero acumulado
intracelularmente; mientras que la caracterizacion del PHA obtenido se
presenta en el capitulo siguiente.

2.2. Materiales y métodos
2.2.1. Microorganismo

La cepa bacteriana productora de PHA utilizada en el presente capitulo fue
aislada de los sedimentos del estuario de Bahia Blanca (38° 45’ y 39° 40’ de
latitud sur y 61° 45’ y 62° 20’ de longitud oeste) en un trabajo previo del grupo
de investigacién (Lopez et al., 2012). Se denomin6 BBST4 y luego de un
analisis de secuenciacion de regiones variables de RNA ribosomal 16S, se
logro identificar como una cepa Bacillus megaterium (nimero de acceso a la
base de datos GenBank: HM119600.1).

2.2.2. Reactivacion del microorganismo

Debido a que la bacteria se encontraba liofilizada al momento de iniciar los
experimentos, se requirié un proceso de reactivacién de la misma. Para tal fin,
se emple6d un medio rico liquido preparado a partir de peptona de caseina y
harina de soja, denominado Caldo CASO (Merck, Alemania), con la siguiente
composiciéon: 17 g/L peptona de caseina, 3 g/L peptona de harina de soja, 2,5
g/L D(+)-glucosa, 5 g/L cloruro sodico y 2,5 g/L hidrogenofosfato dipotasico. Se
disolvieron 30 g de Caldo CASO en 1 L de agua Milli-Q (agua ultra pura) y se

esterilizd en autoclave durante 15 min a 121 °C.

Por otra parte, se prepard0 un medio soélido denominado CASO Agar (Fluka
Analytical, Alemania) en cajas de Petri con la siguiente composicion: 15 g/L
peptona de caseina, 5 g/L peptona de soja, 5 g/L cloruro de sodio y 15 g/L
agar. Se disuelven 40 g de CASO Agar en 1 L de agua Milli-Q y se esteriliz6 en

autoclave durante 15 min a 121 °C.
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El microorganismo liofilizado se incorporé junto con 100 mL del medio nutritivo
liguido a un Erlenmeyer de 500 mL de volumen y se incubd en un agitador-
incubador (New Brunswick Scientific, Excella E24, Estados Unidos) durante
22 h a 200 rpm y 30 °C. Luego, se realizé un extendido de una alicuota del
cultivo reactivado en cajas de Petri con el medio sélido para observar la

formacién de colonias.

2.2.3. Determinacion del microorganismo por tincion de Gram

Con el objetivo de confirmar que la cepa reactivada mediante el medio de
cultivo rico en nutrientes se trata de la requerida para realizar los ensayos
biotecnolégicos se aplicd el método de tincion Gram. Para ello, se extrajo una
muestra bacteriana reactivada del medio de cultivo y se realizé un extendido
sobre portaobjetos. Las células se dejaron secar a temperatura ambiente y se
fijaron flameando la muestra con la ayuda de un mechero. A continuacion, se
agrego cristal violeta y se esper6 aproximadamente un minuto para que el
colorante penetre a través de la pared celular del microorganismo. Luego de un
enjuague con agua, se agrego lugol para que durante un minuto actie en la
muestra y colabore a que el cristal violeta se fije con mayor intensidad en la
pared de la bacteria. A continuacion, se afiadi® una mezcla de alcohol y
acetona, la cual actud durante 30 s la cual se utiliza para decolorar en el caso
de tener microorganismos Gram negativos. Finalmente, se realizé una tincion
de contraste con safranina durante un minuto y luego se lavé en agua. Esto
altimo brindara un color rojizo a las células que sean Gram negativas mientras

que las Gram positivas se veran a microscopio en un color azul-violaceo.

Luego de la formacién de colonias tipicas de Bacillus sp. y la observacion del
microorganismo a través del microscopio, se almacenaron en un ultrafreezer,
criotubos de la cepa en glicerol al 20 % en peso que seran utilizados en los

experimentos de produccion de PHA.

2.2.4. Medio de cultivo

La composicion del medio de cultivo para las diferentes experiencias realizadas
empleando glicerol como fuente de carbono fue propuesta en la tesis de
Ferreira (2013), la misma se detalla a continuacién: 3 g/L urea, 0,2 g/L
MgS0,4.7H,0, 3,56 g/L Na;HPO,, 1,5 g/L KH,PO,, 0,05 g/L FeS0O,4.7H,0, 0,01
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g/L CaCl,.2H,0, 0,1 g/L acido citrico y 1mL de una solucion de
microelementos por cada litro de medio de cultivo preparado, con la siguiente
composicién: 0,3 g/L H3BO3, 0,2 g/L CoCl,.6H,0, 0,03 g/L ZnS0,4.7H,0, 0,03
g/L MnCl,.4H,0, 0,03 g/L (NH4)sMO7024.4H,0, 0,028 g/L NiSO4.6H,0O y 0,01
g/L CuS0O4.5H,0. La solucién de microelementos se autoclavo separadamente
y luego se afadié6 al medio mineral previo a la inoculacién. Todas las
soluciones se prepararon con agua Milli-Q. Cabe mencionar que todos los
elementos necesarios para la biosintesis de PHA se esterilizaron en un
autoclave durante 15 min a 121 °C con la excepcion del glicerol y la urea para
evitar cualquier tipo de degradaciéon. Estos sustratos se esterilizaron mediante
filtracion a través de una membrana de 0,22 uym de poro (Merck-Millipore,

Brasil).

Para los experimentos en Erlenmeyer y biorreactor, la inoculacién se llevo a
cabo en un Erlenmeyer de 500 mL de capacidad empleando 100 mL de medio
de cultivo con 20 g/L de glicerol como fuente de carbono. Se incubd a 33 °C
(Naranjo et al., 2013) y 250 rpm en un agitador-incubador (New Brunswick
Scientific, Excella E24, Estados Unidos) durante 24 h.

2.2.5. Cultivo en Erlenmeyer

Los experimentos se realizaron utilizando 20 mL de inéculo y 380 mL del medio
mineral descripto previamente en Erlenmeyers de 1 L de capacidad cerrados
con tapones de algodon. De esta manera, los frascos se mantienen a un 40 %
de su capacidad total con el fin de asegurar aireacion constante a lo largo de
todo el proceso de cultivo (Gambetta, 2006). Los cultivos en Erlenmeyer se
incubaron en las mismas condiciones de temperatura y agitacion que el inéculo
(33 °C y 250 rpm, respectivamente) en un agitador-incubador (New Brunswick
Scientific, Excella E24, Estados Unidos) durante aproximadamente 30 h. Todos
los elementos utilizados en el experimento se esterilizaron en un autoclave
durante 15 min a 121 °C. Las mediciones de las variables se realizaron por

duplicado.
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2.2.6. Cultivo en biorreactor

Para la realizacibn de los cultivos en una escala mayor se utilizaron
biorreactores (Multifors, Infors HT, Suiza) de 750 mL y 2,5 L de capacidad total
como se muestran en la Figura 2.2 y Figura 2.3.

G
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P

Figura 2.3. Biorreactor Multifors de 2,5 L.
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Los mismos consisten en vasos de vidrio acoplados a un sistema de control
digital integrado lo cual permite el control de algunas variables del proceso
como la temperatura, la agitacién, el pH, la cantidad de oxigeno disuelto y la
eventual espuma formada debido a la agitacion del medio. Este sistema
también permite estipular una aeracion determinada, sin embargo esta no
puede ser controlada automaticamente, sino que debe realizarse manualmente
mediante la apertura o cierre de una valvula que permite el ingreso de aire al

biorreactor.

La temperatura se controla a través de una camisa que envuelve el recipiente.
El aire, proveniente de una linea de aire comprimido, se filtra por una
membrana de politetrafluoroetileno para evitar la contaminacion del medio de
cultivo. En ninguna de las experiencias se regulé el pH del medio lo cual podria
llevar a la obtencion de mayores productividades (Luvizetto Faccin et al., 2012;
Luvizetto Faccin et al., 2009).

El procedimiento de esterilizacion consiste basicamente en autoclavar todo el
sistema completo (frascos, condensador, filtros de aire, mangueras y sensores)
a 121 °C durante 15 min, manteniéndolo aislado del medio externo hasta el

inicio de la experiencia.

Para todos los experimentos en biorreactor se realizé la calibracion del
electrodo de pH previamente a la esterilizacion colocandolo durante 6 h en el
medio mineral preparado. Por otra parte, la calibracién del electrodo de oxigeno
disuelto se efectud posteriormente a la esterilizacion y adicion de la solucién
concentrada del medio mineral en los frascos. Dicha calibracién se realizé con

aire hasta lograr saturar el medio de cultivo.

Para las experiencias llevadas a cabo en el biorreactor de 750 mL se prepard
un preindculo colocando el contenido de un criotubo de 1 mL y 100 mL de
medio mineral en un Erlenmeyer de 500 mL el cual se cultivd en el agitador a
33 °C y 250 rpm durante 24 h para la adaptaciéon del metabolismo del
microorganismo al medio. Luego, se realiz6 una segunda adaptacion de la
bacteria. Para ello, se toman dos muestras de 20 mL del cultivo del Erlenmeyer
de 500 mL y se trasvasan separadamente a un Erlenmeyer de 1 L con 380 mL

de medio mineral cada uno. Finalmente, luego de trascurridas 24 h de agitacion
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a 250 rpm y 33 °C, se toma una muestra de 20 mL del cultivo con mejor
crecimiento y se coloca en el biorreactor junto con 380 mL del medio minimo.
El proceso de biosintesis de PHA se lleva a cabo durante aproximadamente 25
h a 33 °C. La concentracion de oxigeno disuelta se controlé6 manteniendo un
nivel de saturacién del 80 % (Naranjo et al., 2013) el cual se regul6 mediante
agitacion (entre 300 rpm y 1200 rpm) y un caudal de aire entre 0,1 L/miny 0,5
L/min. Las mediciones de las variables se realizaron por duplicado.

2.2.7. Preparacion de las muestras

Para realizar las diferentes determinaciones de biomasa, consumo de sustrato
y produccion de PHB se tomaron muestras de 10 mL tanto de los Erlenmeyer
como de los biorreactores. Una vez extraidas las muestras, se midieron
rapidamente en un espectrofotdmetro (Agilent 8453 UV-vis, Agilent
Technologies, Alemania) a 600 nm. Luego, se centrifugaron a 9.500 rpm
durante 10 min en una centrifuga (Sorvall Legend XT Centrifuge, ThermoFisher
Scientific, Estados Unidos). El sobrenadante se almacen6é en tubos y se
refrigeré para el posterior analisis de las variables de interés. Por su parte, el
material celular remanente se lavdé con agua ultrapura y se centrifugé
nuevamente. Este procedimiento se lleva a cabo tres veces. Las células se
colocaron en una estufa de vacio con una temperatura de 80 °C para la

remocion de toda el agua y posterior analisis del biopolimero.

2.2.8. Métodos analiticos
2.2.8.1. Determinacién de la biomasa

La concentracidon celular se obtuvo por medidas gravimétricas de peso seco y
por densidad Optica. Las mediciones gravimétricas se llevaron a cabo con las
muestras extraidas del cultivo, posteriormente centrifugadas y secadas en
estufa a 80 °C hasta alcanzar peso constante. Por otro lado, se midio la
densidad 6ptica mediante lecturas de absorbancia a una longitud de onda de
600 nm. Para ello, se mantuvo la muestra lo suficientemente diluida para que la
lectura de absorbancia permanezca dentro de la region lineal de lectura (0,1 a

0,5 de absorbancia).
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A partir del analisis de peso seco y absorbancia de una misma muestra,
considerando el volumen de muestra extraido del medio de cultivo, es posible
construir una curva de calibrado que permite correlacionar la densidad 6ptica

con la concentracion de la biomasa (ANEXO A).

2.2.8.2. Determinacion del biopolimero

La cuantificacion del biopolimero se llevdé a cabo conforme a la metodologia
descripta por Braunegg et al. (1978) y posteriormente modificada por Riis & Mai
(1988).

Se pesaron aproximadamente 40 mg de biomasa seca (o de 2 a 50 mg de PHB
comercial en caso de realizar la curva de calibrado) y se incorporaron a un tubo
sellado. Luego, se afiadieron 2 mL de una solucion de &cido clorhidrico en
propanol (1 volumen de acido clorhidrico y 4 voliumenes de 1-propanol), 2 mL
de 1,2-dicloroetano y 200 yL de acido benzoico en propanol (40 g/L). Los tubos
se cerraron con teflon para evitar cualquier pérdida por evaporacion, se
agitaron en vortex y se colocaron en un bafio a 100 °C por 3 h para que ocurra
la reaccion de propandlisis. Durante los primeros 30 min se realizaron
agitaciones adicionales de los tubos al menos una vez cada 5 min. Una vez
transcurridas las 3 h, los tubos se retiraron del bafio, se dejaron enfriar y se
afadieron 4 mL de agua Milli-Q para reducir las impurezas de la fase organica.
Los tubos se centrifugaron durante 3 min a 13.000 rpm en una centrifuga
(Sorvall legend micro 21r centrifuge, ThermoFisher Scientific, Estados Unidos)
y luego se transfirié la fase organica, que queda en la parte inferior del tubo
(debido a la densidad del 1,2-dicloroetano de 1,2 g/cm®), a un vial Eppendorf
mediante filtrado a través de una membrana de 0,22 ym de poro. Una vez
realizado esto, 1 yL de la fase organica se analizé mediante un cromatégrafo
gaseoso (Agilent 7890 A GC System, Agilent Technologies, Estados Unidos)
equipado con una columna DB-5 (5 % fenil-metilsiloxano). Dicho andlisis se
llevd a cabo bajo las siguientes condiciones: gas de arrastre: Helio (0,8
mL/min); temperatura del inyector: 250 °C; temperatura del detector: 300 °C;
sistema de deteccidn: ionizacion de llama (FID); programa de temperatura del
horno: 100 °C durante 1 minuto, aumento de la temperatura hasta 210 °C a 8
°C/miny 210 °C durante 15 minutos.
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Por su parte, la curva de calibrado para la determinacion del PHB presente en
la biomasa celular se construy6 a través de la relacién de areas obtenidas por
cromatografia gaseosa del PHB y un estandar interno (acido benzoico) con la

correspondiente masa del polimero (ANEXO A).

2.2.8.3. Determinacion de glicerol

La cuantificacién de glicerol remanente en el medio de cultivo se determiné a
partir de un kit enzimatico (BioTécnica, Brasil) para la determinacion de

triglicéridos en medio acuoso.

En primer lugar, se combinan ambos reactivos del kit enzimatico y se adiciona
1 mL de la mezcla resultante con 100 yL de la muestra que se quiere
cuantificar. A continuacion, la soluciébn obtenida se homogeniz6 e incubd
durante 5 min en un bafio de Maria a 37 °C. Finalmente, se retir0 la muestra
del bafio y se realiza una medida de la absorbancia en el espectrofotometro

utilizando una longitud de onda de 505 nm.

El principio del método involucra en primera instancia a la enzima glicerol
quinasa, la cual cataliza la fosforilacién del glicerol libre por el ATP formando
glicerol-3-fosfato que en presencia de oxigeno bajo la accion catalitica de la
enzima glicerol-P-oxidasa, produce peroxido de hidrogeno. La enzima
peroxidasa cataliza la oxidaciéon del reactivo fendlico (4-clorofenol) por el
peroxido de hidrogeno formado, en presencia de 4-amino-antipirina,
produciendo un compuesto rosa (quinonimina), que presenta un maximo de

absorcion en 505 nm.

glicerol quinasa

glicerol + ATP > glicerol-3-fosfato + ADP
licerol-P-oxidasa
glicerol-3-fosfato + O, g > dihidroxiacetona-fosfato + H,0;
id
2H,0, + 4-amino-antipirina + 4-clorofenol peroridasa > quinonimina + HCI + 4H,0

Figura 2.4. Reacciones involucradas en la cuantificacion de glicerol.

Para la construccion de la curva de calibracion del glicerol en el medio de
cultivo relativo a un estandar, se aplico la misma metodologia descripta
previamente. Como muestra estandar, se utilizé glicerol con una concentracion

de 5 g/L al que se le realizaron diluciones sucesivas y posteriormente se lo hizo
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reaccionar con los reactivos del kit enziméatico. La curva de calibrado para el

glicerol se muestra en el ANEXO A.

2.2.8.4. Determinacién de urea

La urea no reaccionada se cuantific6 empleando un kit enzimatico (Doles,
Brasil) para la determinacién de urea en medio acuoso. El kit contiene dos
reactivos: el reactivo 1 que posee 100 mmol/L de Tris, 5,6 mmol/L de 2-
oxoglutamato, 140 U/mL de glutamato deshidrogenasa y 140 U/mL de ureasay

el reactivo 2 que contiene 1,5 mmol/L de NADH.

Los dos reactivos del kit enziméaticos deben mezclarse en una proporcion 4/1
(reactivo 1l/reactivo 2) en cantidades suficientes para el analisis. En tubos
Eppendorf se coloca 1 mL del reactivo de trabajo (reactivo 1 y 2 en proporcion
4/1) y se dejan en un bafio termostatizado a 37 °C durante 5 min. Luego, se
adicionan 50 pL de la muestra, se agita en un vortex y se vuelve a dejar en el
bafio para que ocurra la reaccién enzimatica durante 60 s. Pasado el tiempo en
el bafo, la muestra se coloca en un espectrofotbmetro y al momento que el
cronometro llega a 90 s, debe ser analizada utilizando una longitud de onda de
340 nm, obteniendo asi una primera absorbancia. Se esperan 30 s mas y se
vuelve a analizar nuevamente la muestra en el espectrofotometro con la misma
longitud de onda, obteniéndose una segunda medida de absorbancia. Debido a
que el andlisis espectrofotométrico se efectia en la regién del ultravioleta, se
recomienda utilizar cubetas de cuarzo, ya que este material es transparente a

la radiacion UV.

En resumen, en este método, la urea se hidroliza por la enzima ureasa
liberando amoniaco y diéxido de carbono. Posteriormente, el amoniaco
reacciona con 2-oxoglutamato y NADH catalizado por el glutamato

deshidrogenasa para la formacion de glutamato y oxidacion de NADH a NAD".

urea + H,0 ureasa > CO, + 2NH;

lut to deshid
NH; + NADH + H* + 2-oxoglutamato glutamato deshirogenasa > glutamato + NAD*

Figura 2.5. Reacciones involucradas en la cuantificacion de urea.
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La muestra estandar que se emplea para realizar la curva de calibrado de este
método es urea con una concentracion de 5 g/L, la cual se diluy6
apropiadamente y se hizo reaccionar con el reactivo de trabajo.

Con las absorbancias obtenidas en el analisis de las muestras y el estandar, se
realizd una curva de calibracion para la cuantificacion de la urea (ANEXO A),
destacando que la disminucion de la absorbancia en el tiempo transcurrido
entre las mediciones, medida a 340 nm, es proporcional a la concentracién de

urea en la muestra.

2.2.8.5. Determinacién de fosforo

La cuantificacion de fésforo en el medio de cultivo se lleva a cabo siguiendo los
pasos de la metodologia descripta a continuacion.

En primer lugar, se lava y se deja en remojo todo el material de vidrio (balones
volumétricos, tubos de ensayos y probetas) con una solucién de HCl al 10 % en

peso durante al menos 12 h y luego se enjuaga con agua destilada.

Mientras tanto, se deben preparar las soluciones que se utilizan en el ensayo
cuantitativo: acido sulfarico 6 N, molibdato de amonio 2,5 % pl/v, acido
ascorbico al 10 % p/v y &cido clorhidrico 0,05 N. Asimismo, se prepara una
solucion de 5 pg P/mL que se utiliza como estandar para armar la curva de
calibrado, la misma se forma a partir de fosfato de sodio monobasico anhidro
con HCI 0,05 N para su disolucion. Por ultimo, el reactivo colorimétrico de
trabajo se obtiene mediante la adicion de 1 volumen de los reactivos que se
mencionan a continuaciéon, con dos volimenes de agua deionizada en
cantidades suficientes para todas las muestras y patrones: acido sulfarico 6 N,
molibdato de amonio al 2,5 % p/v y acido ascorbico al 10 % p/v. Es importante
destacar que el reactivo de trabajo no puede ser almacenado por mas de dos

horas.

Una vez transcurridas las 12 h correspondientes al lavado de todo el material
de vidrio, se afladi6 1 mL de cada muestra en un tubo de ensayo y a
continuacion se adiciondé 1 mL del reactivo de trabajo, se agitd en vortex, se
cubrié cada tubo con papel film y se dejo en estufa a 37 °C durante 1 h.

Finalmente, se lleva a cabo el analisis en el espectrofotometro a 820 nm
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Con las absorbancias obtenidas en los analisis de los estandares, se puede
generar una curva de calibrado para la cuantificacion de fésforo la cual se
presenta en el ANEXO A.

2.2.9. Extraccion del biopolimero

En la Figura 2.6 se puede observar un esquema del equipo de extraccion
empleado para realizar la extraccion del PHA.

11j

o= ||
9

10

an=| ||
8

Figura 2.6. Esquema del extractor Soxhlet. Fuente: wikipedia.org

Las células liofilizadas se pesan y se colocan en un envoltorio sellado (5) el
cual puede fabricarse a partir de una hoja de papel y se coloca en el cartucho
Soxhlet (4) el cual se llena con cloroformo por debajo de la linea que forma la
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entrada del sifon (6). Asimismo, se afiade al balén (2) que se encuentra
instalado sobre una manta calefactora (1), la cantidad necesaria de cloroformo.
Una vez alcanzada la temperatura de ebullicion del solvente, éste ascendera
por el brazo de ascenso (3) hasta el condensador (9) que se encuentra en la
parte superior conectado al cartucho Soxhlet por un adaptador (8). Debido a la
circulacién de agua en el condensador, la cual ingresa al sistema por (10) y
sale por (11), el vapor se encuentra con una temperatura tal que produce su
condensacion y éste desciende hasta el cartucho. Una vez que se supera el
nivel de la entrada del sifén, el liguido comenzara a descender nuevamente al

balén por el tubo de descarga del sifén (7) como se muestra en la Figura 2.6.

El PHA contenido en las células se extrae mediante el procedimiento de
cloroformo en ebullicion descripto durante 48 h consecutivas. El biopolimero
depositado en el balon junto con el solvente se transvasa a un recipiente con
mayor area superficial con el objetivo de permitir la evaporacion total del

cloroformo y obtener el biopolimero.
2.3. Resultados y discusién

2.3.1. Reactivacion e identificacion de Bacillus megaterium

Las caracteristicas de las colonias formadas a partir del cultivo de la bacteria
reactivada, obtenida a partir del aislamiento de Lopez et al. (2011), en un medio
rico solido (Figura 2.7), la reaccién positiva a la tincion Gram y posterior
observacién a microscopio Optico (Figura 2.8), confirman la presencia de un

microorganismo Gram positivo consistente con la cepa Bacillus megaterium.
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Figura 2.7. Colonias formadas en medio sélido.

Figura 2.8. Imagen de la bacteria reactivada al microscopio éptico (NIKON YS100,

Japon) con un aumento 1000x luego de la aplicacion de la tincién de Gram.

Asimismo, se verifico la capacidad de produccion de PHA por parte de la cepa
reactivada mediante microscopia de transmision electrénica (TEM) siguiendo la
metodologia presentada por Tian et al. (2005) en su trabajo. Como se muestra
en la Figura 2.9, se puede confirmar que el microorganismo utilizado en este
capitulo presenta el metabolismo necesario para llevar a cabo la biosintesis
intracelular de PHA.
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Figura 2.9. Micrografia TEM (50000 x) de B. megaterium donde pueden observar los
granulos de PHA en su citoplasma. Pared celular (PC), membrana plasmatica (MP),
citoplasma (C) y granulos de PHA (PHA).

2.3.2. Cultivo en Erlenmeyer

Los cultivos bacterianos a escala Erlenmeyer se llevan a cabo con el objetivo
de efectuar mediciones en los cambios dindmicos de las principales variables

involucradas en la cinética de crecimiento y produccién de la cepa analizada.

La Figura 2.10 muestra los perfiles de concentracién en funcién del tiempo de
cultivo de la biomasa en peso seco, el PHB acumulado, de los sustratos
consumidos (glicerol, urea y fosforo) y el pH. Con el objetivo de asegurar
reproducibilidad en los resultados, se llevaron a cabo dos experimentos en

Erlenmeyer bajo las mismas condiciones.

L — 22 A —————————————————p

) s b)

20

]
- -
= o0
T T T

Glicerol (g/L)
]

Biomasa total (g/L)
=
.
L ]

-
L
T

-
(=]
—

o

RL. 1 L 1 ' |
o 5 10 15 20 2 30 0 5 10 15 20 25 30

Tiempo (h) Tiempo (h)

35



Capitulo 2 PRODUCCION BIOTECNOLOGICA Y EXTRACCION DE PHA

1.0 1 . 1 T T T T T T T T

[ ]
L ¢) 230 d)
m B
08+ .
_ . 22+
L]
— 06 -
é} = . 521 |m .
— — [ ]
m ] @
Toaf e .
= 220} "
L]
02+ - "
191+
L] [ ]
0.0 |m
1 " 1 i 1 i L " 1 i 1 " 1.8 ' 1 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
Tiempo (h) Tiempo (h)
75 ——7—+—71— — — . —
N f)
70k L
' 3
. jry
65 S e
I o R =
Q ) 8 1,0 . -
0 L}
60 0 .
L]
L ] ™ .
55 ] |
| ]
§
e)
5.0 L ' L L 1 ' 0.9 L ' ' ' 'l L
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
Tiempo (h) Tiempo (h)

Figura 2.10. Evolucién en funcion del tiempo de la biomasa en peso seco (a),
produccion de PHB (c), consumo de sustratos (b, d, f) y variacion del pH (e) para un
cultivo en Erlenmeyer con 20 g/L de glicerol y 2 g/L de urea.

Simbolos: (=) Experimento 1y (*) Experimento 2

Como se puede observar a partir de la Figura 2.10 (a), la duracion de la fase
lag, periodo en el cual la bacteria se adapta a las condiciones del medio, no
puede establecerse con precision. Si bien un tiempo de adaptacion menor a 5 h
resulta aceptable a escala laboratorio, deberia reducirse ain mas en vistas de

trasladar el bioproceso a una escala comercial (Swinnen et al., 2004).

Respecto del PHB, a partir de la Figura 2.10 (c) se observa que su produccion
adopta un mecanismo asociado al crecimiento exponencial, como asi también
a la fase estacionaria del microorganismo. Esta produccion mixta es tipica del
género Bacillus, el cual, a diferencia de otros microorganismos, no solo puede
biosintetizar PHB en la fase estacionaria por la escases de algun nutriente, sino
gue también lo hace en la fase exponencial de su crecimiento (Mohapatra et al.
(2017b); Kumar et al. (2015)).
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La productividad de PHB obtenida luego de 28 h de cultivo en Erlenmeyer
resulté de 0,032 g/L h. Este valor se encuentra dentro de los esperados para
cepas silvestres de Bacillus en Erlenmeyer. Por caso, Porras et al. (2019),
empleando la misma cepa, obtuvieron un valor semejante, de 0,023 g/L h, en
un medio definido con almidon soluble y extracto de levadura. Por otro lado,
Kulpreecha et al. (2009) reportaron niveles de productividad de PHB entre 0,02
y 0,04 g/L h para B. megaterium BA-019, aislada del suelo de Tailandia,
empleando sacarosa como fuente de carbono. Asimismo, Thirumala et al.
(2010) obtuvieron un valor de 0,026 g/L h mediante la cepa Bacillus sp. 112A,
aislada del suelo de Hyderabad, en India, utilizando almidon como fuente de
carbono. Del mismo modo, Moreno et al. (2015), alcanzaron niveles de
productividad del orden de 0,031 g/L h mediante la utilizaciéon de B. megaterium
aislado de una corriente de glicerol crudo proveniente de una planta de

biocombustibles en Colombia.

Finalmente, en concordancia con Luvizetto Faccin et al. (2009), la acidificacion
del medio de cultivo, da un indicio del crecimiento celular por parte del
microorganismo. Esta acidificacion puede ser atribuida a la produccién de acido
lactico, &cido tartarico y acido acético por parte de B. megaterium debido a la
utilizacion de KH,PO, como fuente de fosforo (Zhong et al., 2017).
Consistentemente, como se observa en la Figura 2.10 (e), existe un punto de
inflexién a las 21 h en la curva que reporta el pH del medio, siendo coincidente
este tiempo con el ingreso a la fase estacionaria del B. megaterium. Del mismo
modo, se puede observar que el gradiente de produccion de acidos disminuye
a las 21 h, debido a que también lo hace el consumo de la fuente de fosforo en
este momento (Figura 2.10 (f)).

2.3.3. Cultivo en biorreactor

Al igual que para el caso de los experimentos realizados en Erlenmeyer, los
bioprocesos que se efectan en biorreactores se llevan a cabo con el objetivo
de tomar mediciones de las variables involucradas en la cinética de crecimiento
y produccion de B. megaterium a una mayor escala. Asimismo, para certificar la
reproducibilidad de los resultados, el experimento se realizO en dos
biorreactores diferentes bajo las mismas condiciones de operacion. En este
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sentido, la Figura 2.11 muestra los perfiles de concentracion de las principales
variables del sistema en funcion del tiempo. En este caso, los biorreactores se
iniciaron con una concentracién de la fuente de carbono y nitrégeno de 20 g/L y

2 g/L, respectivamente, y el experimento se denominé Biorreactor 1.
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Figura 2.11. Evolucién en funcién del tiempo de la biomasa en peso seco (a),
produccion de PHB (c), consumo de sustratos (b, d, f) y variacién del pH (e) para un
cultivo en Biorreactor 1 con 20 g/L de glicerol y 2 g/L de urea.

Simbolos: (=) Experimento 1y () Experimento 2.
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De manera similar a lo que sucede en la experiencia en Erlenmeyer, se puede
observar que el biopolimero es sintetizado tanto en la fase de crecimiento
exponencial como en la fase estacionaria. Esto se corresponde con las
experiencias llevadas a cabo por Naranjo et al. (2013) con la misma cepa en
biorreactores empleando glicerol como principal fuente de carbono. Para el
caso estudiado en este capitulo, la cantidad de biopolimero que se produce en
fase exponencial y estacionaria resulta muy similar como se observa en la

Figura 2.11 (c), 1,06 g/L y 1,11 g/L, respectivamente.

Por otro lado, el nivel de productividad que se alcanza en esta experiencia
resulta de 0,081 g/L h, valor superior al obtenido con el cultivo en Erlenmeyer
(0,032 g/L h) e idéntico al reportado por Lopez et al. (2012) en un biorreactor.
Esto demostraria el beneficio que aporta la implementacién de un escalado en
este tipo de bioprocesos (Luvizetto Faccin et al., 2013).

Por su parte, la tasa especifica de crecimiento (u) posee un valor de 0,329 h?,
un 64 % mayor que la correspondiente a la experiencia en Erlenmeyer
(M =0,201 h"). Este incremento en la tasa de crecimiento se muestra
consistente con el menor tiempo en alcanzar la fase estacionaria de los cultivos
en biorreactores (10 h aproximadamente, Figura 2.11 (a)) frente a los

desarrollados en Erlenmeyer (18 h aproximadamente).

Otro aspecto destacable del cultivo en biorreactor es el mayor porcentaje de
acumulacion de PHA en las células. Para el caso mencionado, este valor es de
aproximadamente el 68 % en peso seco de la célula, mientras que, para el
cultivo en Erlenmeyer, se logré6 alcanzar aproximadamente un 37 % de
acumulacion de biopolimero en la biomasa seca. Asimismo, se puede
mencionar que el porcentaje de acumulacion obtenido en la experiencia
realizada resulta uno de los mas elevados en comparacion con los reportados
en la literatura para Bacillus megaterium (Tabla 2.1). Si bien se obtienen
mayores porcentajes de acumulacion de PHA empleando glicerol, el cual se
encuentra en una forma menos reducido que la glucosa, su productividad hacia
biopolimero es menor respecto de los azlcares como sacarosa (0,117 g/L h)

reportado por Luvizetto Faccin et al. (2009).
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Asimismo, se observa que la produccion del biopolimero no es sensible al valor
de pH del medio de cultivo, ya que el microorganismo puede producirlo en un
amplio rango de pH (Figura 2.11 (e)).

Tabla 2.1. Comparacion del porcentaje de acumulacion de PHA entre distintas cepas
de Bacillus megaterium.

Bacteria Fuente de carbono  PHA (%) Referencia
B. megaterium BBST4 glicerol 68 Este trabajo
. _ Naranjo et al.
B. megaterium BBST4 glicerol 60
(2013)
. Naranjo et al.
B. megaterium BBST4 glucosa 59 (2013)
Macrae &
B. megaterium KM glucosa 40 Wilkinson
(1958)
. Peptona y extracto Yilmaz et al.
B. megaterium P7 14
de levadura (2005)
. . Reddy et al.
B. megaterium OU303A glicerol 62
(2009)
_ Reddy et al.
B. megaterium OU303A glucosa 63
(2009)
_ ) Shahid et al.
B. megaterium DSM 90 glicerol 54
(2013)
. _ Shahid et al.
B. megaterium DSM 509 glicerol 49
(2013)
Luvizetto
B. megaterium DSM 327 sacarosa 34 Faccin et al.
(2009)
. Chaijamrus &
. Melaza de cafia de
B. megaterium ATCC 6748 43 Udpuay
azucar
(2008)
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Por ultimo, con el objetivo de contar con un conjunto de datos experimentales
independiente, se realizé otro experimento en dos biorreactores con las
mismas condiciones iniciales empleando esta vez 40 g/L de glicerol y 4 g/L de
urea, denominando en este caso al experimento como Biorreactor 2. Los
valores de las variables de interés medidos en funcion del tiempo se muestran
en la Figura 2.12.
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Figura 2.12. Evolucién en funcién del tiempo de la biomasa en peso seco (a),
produccion de PHB (c), consumo de sustratos (b, d, f) y variacién del pH (e) para un
cultivo en Biorreactor 2 con 40 g/L de glicerol y 4 g/L de urea. Simbolos: (=)

Experimento 1y (*) Experimento 2.
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Uno de los principales cambios que se encuentran con relacion a las
experiencias anteriores es que el PHA se produce sélo en la fase exponencial
de crecimiento del microorganismo, resultando ser un metabolito primario. Si
bien este comportamiento no se habia reportado para las experiencias en
Erlenmeyer y Biorreactor 1, autores como Israni & Shivakumar (2015) y
Yuksekdag et al. (2004), han encontrado que ciertas cepas de Bacillus sp.
tienen la particularidad de acumular el biopolimero en la fase exponencial

cesando la produccion en la fase estacionaria temprana.

Otra caracteristica que se destaca en este cultivo es la mayor concentracion de
biomasa total acumulada durante el tiempo de la experiencia, aumentando en
una proporcion de aproximadamente el doble en relacion al Biorreactor 1 (6,5
g/L a 3,0 g/L). Esto podria atribuirse a la mayor disponibilidad de sustratos
disponibles en el medio para el consumo. Sin embargo, la concentracién de
PHA no sigue la misma tendencia que la biomasa. Efectivamente, el porcentaje
de acumulacién del biopolimero en el citoplasma celular ronda el 27 % de la
biomasa total expresada en peso seco, resultando en una concentracion no
superior a 2 g/L de PHA en promedio y una productividad de 0,068 g/L h,
inferior al obtenido con el Biorreactor 1 (0,081 g/L h). Sin embargo, si se
compararan las productividades de las experiencias llevadas a cabo
empleando 20 g/L y 40 g/L de glicerol, considerando solo el material polimérico
formado en la fase exponencial, ambas productividades resultan muy similares

(0,118 g/L h para Biorreactor 1y 0,121 g/L h para Biorreactor 2).

Uno de los factores influyentes que podria explicar este comportamiento podria
ser la relacion carbono/nitrégeno (C/N) (Kulpreecha et al., 2009). Sin embargo,
al calcular las relaciones C/N de las experiencias efectuadas en biorreactores,
se observan que ambas son muy similares. Inicialmente, C/N es de 9,1y 9,8
para Biorreactor 1 y Biorreactor 2, respectivamente. A pesar de que al inicio de
la fase estacionaria la primera experiencia alcanza una relacion C/N de 8,5
frente a 7,2 de la segunda experiencia en biorreactor, esto no resulta una
diferencia considerable para establecer un limite admisible en el

comportamiento del PHA como metabolito primario en lugar de mixto.
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Por esta razén, se observo la relacion carbono/fésforo (C/F), encontrandose
esta vez valores con diferencias mas representativas. Para el caso del
Biorreactor 1, inicialmente, C/F resulté de 16,2, mientras que en la fase
estacionaria tomo un valor de 15,4. Por su parte, en la experiencia realizada en
el Biorreactor 2, se inicié con un una relacion C/F de 40,8 alcanzando la fase
estacionaria con un valor de 30,5. Esto ultimo podria justificar la dificultad en la
produccion de biopolimero, ya que elevados valores en la relacion de C:F
dificultan la acumulacién de PHA en las cepa Bacillus sp (Wu et al., 2001).

Del mismo modo, Luvizetto Faccin et al. (2009) encontraron que la acumulacion
del biopolimero se incrementa con un aumento en la concentracion inicial de
sacarosa hasta 30 g/L, pero a concentraciones superiores no se encontré una
mayor produccion de PHA. Asimismo, en este trabajo, se puede resaltar que la
biosintesis se detuvo aproximadamente a las 14 h de iniciado el cultivo. Esto
coincide con el momento en el que el microorganismo deja de consumir la
fuente de nitrégeno. Este mismo comportamiento fue reportado por Luvizetto

Faccin et al. (2012) y Moreno et al. (2015) para B. megaterium.

Por otra parte, se calcularon valores de rendimiento que complementan lo
observado en las Figuras 2.10 a 2.12. En este sentido, se destaca el
rendimiento de biomasa residual (R) con respecto a la fuente de carbono (S1)
Yris1, €l cual toma valores promedios de 0,141 y 0,169 g R/g S1 para
Erlenmeyer y Biorreactor 2, respectivamente, los cuales resultan
aproximadamente un orden de magnitud superior al obtenido en el Biorreactor
1 (0,075 g R/g S1). Contrariamente, el rendimiento del biopolimero frente a la
fuente de carbono (Yp/s1) €s mayor en el Biorreactor 1 que en los medios de
cultivo asociados al Erlenmeyer y Biorreactor 2, con valores medios de
0,0139 g P/g S1 frente a 0,086 y 0,059 g P/g S1, respectivamente. Estas
diferencias reflejan, en el caso de la experiencia en el Biorreactor 2, que la
fuente de carbono se utiliza en mayor proporcion para la produccion de PHA,
mientras que para Erlenmeyer y Biorreactor 1, el consumo de glicerol se

destina en mayor medida para el crecimiento celular.

De manera similar, el rendimiento de la biomasa residual a fuente de nitrdgeno

(Yris2) Yy de PHA a urea (Ypss2) poseen la misma tendencia que la mencionada
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para el glicerol. En Erlenmeyer y Biorreactor 2 se alcanzan valores elevados de
Yrisz de 5,280 y 5,795 g R/g S2, respectivamente, comparados con el
calculado para Biorreactor 1 de 2,246 g R/g S2. Por el contrario, Yp/sz para el
Biorreactor 1 toma un valor de 4,138 g P/g S2, ligeramente superior al del
Erlenmeyer (3,2 g P/g S2) y Biorreactor 2 (1,996 g P/g S2). Esto ultimo, se
muestra en concordancia con lo mencionado para el caso de la fuente de
carbono, pudiendo establecer una relacion entre los valores de rendimiento de
biomasa residual y polimero a las fuentes de carbono y nitrégeno. En resumen,
se podria decir que la experiencia realizada en el biorreactor con 20 g/L de
glicerol y 2 g/L de urea (Biorreactor 1) resulta mas atractiva en términos de
produccion de PHA ya que posee mejores indices de performance tales como
una mayor cantidad de polimero biosintetizado en funcion de los g de biomasa
residual formados (Ypr = 2,048 g P/ g R) y una mayor productividad (0,081 g/L
h). Los valores de rendimiento junto con las productividades y porcentajes de
acumulacion de PHA anteriormente mencionados, se reportan en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Resumen de los resultados obtenidos para B. megaterium BBST4.

Variables Erlenmeyer Biorreactor 1 Bioreactor 2
Productividad P
0,032 + 0,002 0,081 + 0,006 0,068 + 0,004
(g P/L h)
Productividad R
0,056 + 0,001 0,043 £ 0,010 0,194 + 0,017
(g R/L h)
% P 373 68 + 8 27 £ 2
u(h™h 0,201 = 0,050 0,329 + 0,015 0,334 + 0,003
Yris1 0,141 + 0,001 0,075 + 0,021 0,169 + 0,012
Yris2 5,280 + 0,54 2,246 £ 0,725 5,795 + 1,977
Yxs1 0,227 £ 0,019 0,214 £ 0,017 0,228 £ 0,014
YpR 0,608 = 0,021 2,048 £ 0,636 0,349 £ 0,012
Ypis1 0,086 + 0,009 0,139 + 0,004 0,059 + 0,002
Ypis2 3,200 £ 0,21 4,138 + 0,058 1,996 £ 0,618

Finalmente, en la Figura 2.13 se muestra la evolucion de la presion parcial de
oxigeno disuelto (po2) para el caso de los Biorreactores 1 y 2. Como puede
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observarse, existe una marcada perturbacion en el oxigeno del sistema, el cual
resulta coincidente con el momento en que el microorganismo alcanza la fase
estacionaria temprana. Este mismo comportamiento fue reportado por
Kulpreecha et al. (2009), Luvizetto Faccin et al. (2009) y Luvizetto Faccin et al.
(2013) para Bacillus megaterium, quienes atribuyen las variaciones en el O,, a
cambios en el metabolismo de los microorganismos debido al paso de la fase

exponencial a estacionaria.

90 . . - . . . - . ’ 100 : . ;

aoﬂ !‘7&—‘_

Pozw(%)
K.
.} ol ®
pO2 (%)
o
-
L]
%,

A AN
LA 60 | . °
Y LY
[} o'
?0 1 1 1 1 40 L 1 1
5 10 15 20 25 30 5 10 15 20 25
Tiempo (h) Tiempo (h)

Figura 2.13. Presion parcial de oxigeno disuelto (poy).

Simbolos: (=) Biorreactor 1y (®) Biorreactor 2.

2.3.4. Extraccion del biopolimero

Debido a restricciones de tiempo, el proceso de liofilizacion se llevé a cabo a
partir de la mezcla de biomasa obtenida en los diferentes experimentos. Esto
altimo impide realizar el calculo del porcentaje de recuperacion de PHA a partir
de la cantidad conocida de PHA acumulado en las células (medido mediante
cromatografia gaseosa) y el peso de biopolimero recuperado mediante la
extraccion. Por esta razon, para estimar el porcentaje del PHA acumulado en
una muestra de biomasa liofilizada, se emplea la técnica de determinacion del
PHA extraible propuesta por Porras et al. (2016) a partir de células liofilizadas y

FTIR (espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier).

Especificamente, esta alternativa para la determinacion del PHA intracelular
potencialmente extraible, se basa en el empleo de un sélido pulverizable
(material de preextraccion) como material de referencia, y mediante la
determinacion estadistica de picos caracteristicos de un espectro de FTIR de

las muestras analizadas, se puede predecir la concentracion de PHA que
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contienen. La ventaja de este método es que el material de referencia es
producido por la misma cepa y no se necesita PHA puro para su calibracion,
solo contando con un equipo de FTIR, se puede aplicar esta metodologia para

estimar la cantidad de PHA extraible presente en la biomasa liofilizada.

Aplicando esta técnica de determinacion de PHA al material celular, se obtuvo
un valor del porcentaje de PHA contenido en la biomasa de 21,5 + 1,4 %. A esa
misma muestra de material celular liofilizado se le extrajo el biopolimero
mediante extraccion con cloroformo en Soxhlet hallando un rendimiento de
extraccion de aproximadamente 95 % (Figura 2.14). Este valor resulta
notablemente superior al obtenido por Lépez (2011), quien reporta un
rendimiento de extraccidn en Soxhlet con cloroformo del 56 %. Sin embargo, el
microorganismo empleado por este autor para la biosintesis de PHA es
Alcaligenes latus DSMZ, el cual, al ser Gram negativo, posee caracteristicas
estructurales diferentes en su membrana celular, lo que podria manifestarse en

un menor rendimiento del método de extraccion.

Por ultimo, es importante mencionar que se emplea este método de extraccion
ya que la recuperacion con solvente es la mas utilizado a escala laboratorio
(Heinrich et al., 2012). Si bien otros autores proponen la recuperacion
empleando un pretratamiento de la biomasa con hipoclorito de sodio (Valappil
et al.,, 2007b; Manna et al., 1999; Hahn et al., 1994), este compuesto puede
degradar de manera considerable el PHA obtenido (Ramsay et al., 1990). Por
esta razon, entre todos los métodos de extraccion por solvente, se eligio el
Soxhlet con cloroformo en ebullicion, ya que proporciona una elevada pureza
en la obtencion del PHA (Jiang et al., 2015)
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Figura 2.14. Biopolimero extraido mediante extraccion Soxhlet.

2.4. Conclusiones

En este capitulo se estudié la capacidad de produccion y acumulacién de PHA
por parte de la cepa autéctona Bacillus megaterium BBST4, aislado
previamente por el grupo del estuario de Bahia Blanca. Se llevaron a cabo
experiencias en Erlenmeyer y biorreactor con el objetivo de recopilar datos
dindmicos de las principales variables cinéticas del bioproceso, los cuales
seran utilizados en el Capitulo 4 para desarrollar y validar un modelo
matematico del crecimiento de la biomasa y la produccion del biopolimero.

En los experimentos en Erlenmeyer se emple6 una concentracion inicial de la
fuente de carbono (glicerol) y fuente de nitrégeno (urea) de 20 g/L y 2 gL,
respectivamente. Se obtuvo una acumulacion del biopolimero del 37 % en peso
de la biomasa seca y una productividad de 0,032 g P/L h. De esta manera se
confirmd la capacidad de esta cepa para acumular PHAs y los datos
pertenecientes al consumo de los sustratos (glicerol, urea y fésforo), la
evolucion del pH y el incremento de la biomasa celular junto con el biopolimero
en funcion del tiempo seran utilizados en el Capitulo 4 para calibrar y validar un

modelo matematico capaz de reproducir la cinética de esta cepa.

Con respecto a los ensayos efectuados en biorreactores, se tomaron medidas
de las variables mencionadas para el esquema en Erlenmeyer con la
particularidad que también se llevd a cabo una modificacion en las
concentraciones iniciales de las fuentes de carbono y nitrogeno. De este modo

el experimento denominado Biorreactor 1 cont6é con las mismas
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concentraciones que el Erlenmeyer, mientras que en el Biorreactor 2 se
comenzo6 con una concentracion de glicerol de 40 g/L y de urea de 4 g/L. Para
el caso del Biorreactor 1 se obtuvo un porcentaje de acumulacion respecto a la
biomasa seca del 68 % y una productividad de 0,081 g P/L h. En la experiencia
Biorreactor 2, se alcanz6 un porcentaje de biopolimero notablemente menor a
los casos anteriormente mencionados, siendo este del 27 %. Esto Ultimo se
atribuiria a la elevada relacién C/F en el medio de cultivo, la cual podria actuar
como un inhibidor en la produccion de PHAs, sin embargo, son necesarios mas
estudios para corroborar estos resultados. Una observacion destacable que
surge de comparar las experiencias Biorreactor 1 y 2 es que, si bien una mayor
concentracion inicial de glicerol promueve una mayor generacion de biomasa,
esto no se refleja de manera proporcional en un incremento de la biosintesis de
polimero. Industrialmente, esto debe ser considerado de modo tal que no exista
un desaprovechamiento de la fuente de carbono empleada en este tipo de

bioproceso.

Finalmente, el polimero biosintetizado se extrajo mediante un proceso de
extraccion Soxhlet utilizando cloroformo en ebullicion como solvente,
obteniendo un rendimiento de la extraccién del 95 %. La caracterizacién del
biopolimero recuperado del interior de las células del microorganismo se

desarrolla en el siguiente capitulo.
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CAPITULO 3

CARACTERIZACION DE LOS PHAs EXTRAIDOS
3.1. Introduccioén

Los poli(hidroxialcanoato)s, PHAs, estan dentro del grupo de biopolimeros mas
conocidos y estudiados. Fueron observados por primera vez en 1888 por
Beijerincka (Mozejko-Ciesielska & Kiewisz, 2016). Sin embargo, no fue hasta el
afio 1926 que el cientifico francés Lemoigne pudo obtener y caracterizar el
poli(3-hidroxibutirato), P(3-HB), a partir de Bacillus megaterium (Lemoigne,
1926).

Hasta 1974 el P(3-HB) era el unico PHA identificado, no obstante, a partir del
trabajo de Wallen & Rohwedder (1974) se lograron identificar otros miembros
de esta familia de biopolimeros. La primera cadena copolimérica de PHAs
contenia 3-hidroxivalerato (3-HV) y 3-hidroxibutirato (3-HB) como componentes
principales junto con 3-hidroxihexanoato (3-HHx) y 3-hidroxiheptanoato (3-
HHp).

Este ultimo descubrimiento result6 de suma importancia ya que el P(3-HB)
posee ciertas caracteristicas que limitan su procesamiento y por lo tanto sus
aplicaciones. El P(3-HB) homopolimero es un poliéster altamente cristalino con
una temperatura de fusion entre 173-180 °C y una temperatura de transicion
vitrea alrededor de 5 °C (Ten et al.,, 2015). Tiene la desventaja de ser un
polimero con elevada fragilidad y rigidez y con una ventana de procesamiento
muy angosta cuando se lo compara con polimeros sintéticos derivados del
petréleo (Ng & Sudesh, 2016). Por lo tanto, la inclusion de monémeros como
(3-HV) o (3-HHx), entre otros, puede resultar en un mejoramiento de las
propiedades.

Como se ha mencionado, una posible clasificacion de los PHAs puede ser en
homopolimeros o copolimeros. Mientras que los homopolimeros contienen una
Gnica unidad repetitiva del monémero (P(3-HB) o P(3-HHXx)), los copolimeros
poseen mas de un tipo de unidad monomérica como el poli(3-hidroxibutirato-co-

hidroxivalerato), P(3-HB-co-HV) 0 el poli(3-hidroxihexanoato-co-3-
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hidroxioctanoato), P(3-HHx-co-3-HO) (Basnett et al., 2017) como puede

observarse en la Figura 3.1.

\“/\( m/\[ \I(Y ]O
0 CHy O CHEO CH, CH,

Figura 3.1. Férmula estructural de una molécula de P(3-HB-co-HV).

De modo similar, basado en el largo de la cadena de los monémeros, los PHAs
pueden clasificarse en tres grupos: monémeros de cadena corta (SCL) con 3-5
atomos de carbono, mondémeros de cadena media (MCL) con 6-14 atomos de
carbono y monémeros de cadena larga (LCL) con 15 o mas atomos de carbono
(Cha et al., 2016; Tan et al., 2014; Héfer et al., 2011).

En la actualidad se conocen alrededor de 150 diferentes tipos de mondémeros
gue pueden constituir los PHAs y como consecuencia de esto, las propiedades
de los polimeros pueden resultar muy amplias (Kosseva & Rusbandi, 2017;
Urtuvia et al., 2014).

En términos generales, los PHAs-SCL presentan propiedades termoplasticas
mientras que los PHAs-MCL tienen caracteristicas similares a los elastomeros.
Los primeros se consideran rigidos y fragiles, con un elevado indice de
cristalinidad entre 60-80 %. Por otro lado, los PHAs-MCL son mas flexibles con
baja cristalinidad (25 %), baja resistencia a la traccion, alta elongacion a la
ruptura, baja temperatura de fusion y temperatura de transicion vitrea inferior a

la temperatura ambiente (Albuquerque & Malafaia, 2018; Anjum et al., 2016).

Evidentemente, las propiedades de los PHAs se ven enormemente
influenciadas por la longitud de las cadenas y el tipo de grupo funcional que
presentan (Martin & Williams, 2003). La Figura 3.2 muestra la estructura
quimica general de los poli(hidroxialcanoato)s, donde m puede variar entre 1 y
4 y n entre 100 y 30.000 unidades de monémero (Philip et al., 2007). Por su
parte, en la Tabla 3.1 se reportan algunas de las formulas estructurales mas

habituales de los PHAs conocidos en la actualidad.
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e — 1
Figura 3.2. Formula estructural general de una molécula de PHA.

Tabla 3.1. Férmula estructural de PHAs de cadena corta, media y larga.

R=H Poli(3-hidroxipropionato) P(3-HP)

PHA-SCL R=CH; Poli(3-hidroxibutirato) P(3-HB)
R=C,Hs Poli(3-hidroxivalerato) P(3-HV)

m=1 R=C;sH, Poli(3-hidroxihexanoato) P(3-HHX)
PHA-MCL R=CsH; Poli(3-hidroxioctanoato) P(3-HO)
R=C;Hs Poli(3-hidroxidecanoato) P(3-HD)

R=C;;H,;  Poli(3-hidroxitetradecanoato) P(3-HTD)
PHA-LCL R=CisHs;  Poli(3-hidroxioctadecanoato) P(3-HOD)

_ i R=H Poli(4-hidroxibutirato) P(4-HB)
m=2  PHA-SCL  p_ oy Poli(4-hidroxivalerato) P(4-HV)
_ i R=H Poli(5-hidroxivalerato) P(5-HV)
m=3  PHA-SCL R=CH, Poli(5-hidroxihexanoato) P(5-HHXx)

En el presente capitulo, los PHAs obtenidos fueron -caracterizados
estructuralmente mediante espectroscopia infrarroja por transformada de
Fourier (FTIR) y se determinaron sus propiedades térmicas a través de
calorimetria diferencial de barrido (DSC) y andlisis termogravimétrico (TGA). A
partir de los biopolimeros sintetizados se desarrollaron peliculas por
termocompresion cuya estructura fue estudiada por microscopia electronica de
barrido (SEM) y se evaluaron sus propiedades Opticas tales como capacidad de
absorcion de radiacion UV mediante espectrometria UV-vis y color utilizando un

colorimetro.

3.2. Materiales y métodos

3.2.1. Materiales

Para la caracterizacion estructural, térmica y morfolégica del PHA se empleo el
biopolimero extraido por Soxhlet con cloroformo en ebullicion del interior de la

biomasa celular obtenida en los experimentos descriptos en el Capitulo 2, en

Erlenmeyers y biorreactores. Del mismo modo, con el objetivo de realizar una
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comparacion con un PHA comercial, se utilizé un PHB provisto por la empresa
brasilera PHB Industrial S.A.

3.2.2. Determinacion de la estructura quimica
3.2.2.1. Espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier (FTIR)

Los espectros de FTIR se obtuvieron utilizando un espectrofotometro (Thermo
Nicolet Nexus, Estados Unidos) empleando una resolucién de 4 cm?,
realizando 100 escaneos en el rango de 400 a 4000 cm™ en el modo
transmitancia. Se utilizaron pastillas de KBr empleando muestras solidas de
PHA obtenido a partir de Bacillus megaterium y PHB comercial, PHB Industrial
S.A.

3.2.3. Determinacion de las propiedades térmicas
3.2.3.1. Calorimetria diferencial de barrido (DSC)

El analisis térmico se llevé a cabo mediante DSC en un calorimetro Discovery
(TA Instruments, Estados Unidos) utilizando aproximadamente 5 mg de
muestra en una atmosfera de nitrogeno. En un primer calentamiento se borré la
historia térmica de la muestra realizando un barrido inicial desde -50 °C hasta
190 °C con una rampa de temperatura de 10 °C.min™*. A continuacién se
enfriaron las muestras hasta -50 °C a 10 °C.miny posteriormente se realizé un
segundo calentamiento hasta 190 °C también a 10 °C.min™. Las propiedades
téermicas, como temperatura de transicion vitrea (Tg), temperatura de fusion (Ty)
y entalpia de fusion (4H¢) se obtuvieron del segundo calentamiento. El grado de

cristalinidad (X;) de las peliculas se estim6 mediante la siguiente ecuacion:

X, (% =2 00
c 0) _AHO (31)
7

donde AH:; es la entalpia de fusion de la muestra, en J/g y AH}’ es la entalpia de

fusion, en J/g, de una muestra 100 % cristalina de PHB con un valor de 146 J/g
(Barham et al., 1984).
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3.2.3.2. Analisis termogravimétrico (TGA)

La estabilidad térmica se evalud a través de TGA para determinar los rangos
de temperaturas de degradacion. Las muestras se calentaron en atmésfera de
aire desde temperatura ambiente hasta 800 °C con una velocidad de
calentamiento de 10 °C.min™ en una balanza termogravimétrica Discovery (TA
Instruments, Estados Unidos) empleando un flujo de aire de 25 mL.min™. El
termograma que se obtiene permite evaluar los cambios de masa que ocurren
a diferentes temperaturas. En estos ensayos es posible obtener también la
derivada de la curva (DTGA), mediante la cual es posible calcular la masa
asociada a cada etapa de la degradacion.

3.2.4. Formacién de las peliculas

Las peliculas de PHA se obtuvieron por termocompresion en cuatro etapas
utiizando una prensa hidraulica de platos calefaccionados (Modelo AMS
160/33) a 170 °C durante 8 min (Figura 3.3). La primera etapa consisti6 en
mantener inicialmente los platos de la prensa durante 2 min sobre el material
para permitir un mejor ablandamiento del mismo. A continuacion, se aplico una
presién de 50 kg.cm™ durante 2 min y en una tercera etapa se elevo la presion
a 100 kg.cm™ durante otros 2 min. Finalmente se aplicé una presién de 150
kg.cm™ durante 2 min y posteriormente se enfri6 la pelicula hasta temperatura
ambiente mediante recirculacion de agua por los platos del equipo.

Figura 3.3. Prensa hidraulica de platos calefaccionados Modelo AMS 160/33.
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3.2.5. Caracterizacion morfoldgica de las peliculas
3.2.5.1. Microscopia electrénica de barrido (SEM)

La apariencia de las peliculas se examiné utilizando un microscopio electronico
de barrido (JEOL JSM-35 CF, Jap6n) con un detector de electrones
secundarios y con un sistema de microandlisis acoplado, EDAX 2000. Ambas
peliculas se criofracturaron por inmersion en nitrogeno liquido y posteriormente
se cubrieron con una capa de oro de aproximadamente 30 nm utilizando una

metalizadora por plasma de argon (sputter coater PELCO 91000).

3.2.5.2. Propiedades opticas

La opacidad y la capacidad de barrera a la radiacion UV se estimaron a partir
de un espectro de absorbancia (200-700 nm) utilizando un espectrofotometro
UV-visible (PG Instruments, T60, Inglaterra). Las peliculas se cortaron de forma
rectangular y se colocaron en el interior de una cubeta de cuarzo. La opacidad
de las peliculas (UA.nm) se estimé como el area debajo de la curva de
absorbancia (400-700 nm) acorde a la norma ASTM D1003-00.

Las medidas de color de las peliculas se obtuvieron en un colorimetro
(Hunterlab, UltraScan XE, Estados Unidos) en modo transmitancia. Los
parametros de color L, a y b se registraron de acuerdo a la escala Hunter y
varian desde L = 0 (negro) a L = 100 (blanco), -a (verdoso) a +a (rojizo), y —b
(azulado) a +b (amarillento). La diferencia de color (4E) del PHA obtenido
mediante biosintesis bacteriana se calculé en base a la pelicula de PHB

comercial mediante la siguiente ecuacion:

AE = \JAa? + Ab? + AL? (3.2)
donde, 4a, Ab y AL son la diferencia de los parametros de cromaticidad y
luminosidad entre ambos biopolimeros.

3.3. Resultados y discusién
3.3.1. Determinacion de la estructura quimica

3.3.1.1. Espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier (FTIR)
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Los espectros FTIR de las muestras del PHA obtenido y del PHB comercial se
presentan en la Figuras 3.4 y 3.5 y como puede observarse ambos espectros
resultan muy similares. Las bandas observadas a 3436 cm™ son originadas por
los H pertenecientes al grupo OH terminal (Lépez et al., 2012). Las bandas a
1724 cm™ y 1722 cm™ son asignadas a las sefiales de estiramiento del
carbonilo del grupo éster para PHA a partir de Bacillus megaterium y PHB
comercial (Luo et al., 2006), respectivamente. Las bandas a 1454 cm™
corresponden a la deformacion asimétrica del enlace C-H en los grupos CH,
(Porras et al., 2016). Por otra parte, las bandas a 1380 cm™ y 1280 cm™ son
originadas por vibraciones de estiramiento de los grupos CH; y CHy,
respectivamente (Gahlawat & Soni, 2017). Estas ultimas dos bandas junto con
las encontradas a 1724-1722 cm™, confirman que la cepa utilizada es una
productora de PHA (Porras et al., 2019). Finalmente, las bandas a 1228 cm™
corresponden a la conformacion de cadenas helicoidales, mientras que las
localizadas en 1184 cm™ (1182 cm™ para el caso de PHB comercial) y 1133
cm™ determinan la vibracién asimétrica y simétrica del grupo C-O-C,
respectivamente (Xu et al., 2002). El resto de las bandas ubicadas entre 1100
cm™ y 1000 cm™ se corresponden con la vibracién del enlace C-O del grupo
éster presente en los PHAs.
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Figura 3.4. Espectro FTIR de muestra de PHA obtenido a partir de Bacillus

megaterium.

55



Capitulo 3 CARACTERIZACION DE LOS PHAs EXTRAIDOS

_II_I_IlI-|IIl[IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII LU
| e |
! 1
1 1
! 1
! 1
! 1
! 1
! 1
! 1
! 1
~~ 1 1
o | AN
, s
. 1 C=0 : \\
E" | 17_22 CH ! s
A 1280 C-O-C ! A
o | ."/\IL CH ?3';03 Sz 13, ! N
o | i 20 fOANRER LT \ |
S/ AR RAVIVAR | N
(V] ! e i J v R 1 N
O N A AR SN B \
1 H A
'6 1 bl sl s bl e d i b la : *
w :1900 1800 1700 1600 1500 1400 1300 1200 1100 1000 900 800 - — — — — — — = = = 3 oo — oo oo o 4
Yol : [
1
< |
1
1
1
1
1
1
1
1
1
: 1 1
IIIIIIIIII'I!IIIIIII!IIIlIIIlIIIlIIlIIIllIIIIIIIIIIII.II[IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIlIIIIIJI

3600 3200 2800 2400 2000 1600 1200 800

NUmero de onda (cm™)
Figura 3.5. Espectro FTIR de muestra de PHB comercial.

3.3.2. Determinacion de las propiedades térmicas
3.3.2.1. Calorimetria diferencial de barrido (DSC)

En la Figura 3.6 y Figura 3.7 se muestran los termogramas correspondientes al
segundo calentamiento de las muestras de PHA obtenido a partir de B.
megaterium y PHB comercial, respectivamente. Ambos biopolimeros poseen
una temperatura de transicion vitrea (Tg) de -2 °C, no obstante, existe un
importante cambio en el perfil de fusion, el cual varia de dos picos a 149 °C y
158 °C para el PHA biosintetizado a simplemente uno en 171 °C para el PHB
comercial. La presencia de dos picos en el termograma y los valores de
temperatura de fusién obtenidos para el PHA son un indicio de la produccién de
un copolimero por parte de B. megaterium (Gahlawat & Soni, 2017; Porras,
2016).

56



Capitulo 3 CARACTERIZACION DE LOS PHAs EXTRAIDOS

Flujo de calor normalizado (W/g)
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Figura 3.6. Termograma correspondiente a la muestra de PHA obtenido a partir de

Bacillus megaterium.
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Figura 3.7. Termograma correspondiente a la muestra de PHB comercial.

Bloembergen et al. (1986) demostraron que existe una relacion entre la
temperatura de fusion (T; del copolimero poli(3-hidroxibutirato-co-3-
hidroxivalerato), P(3HB-co-3HV), y el contenido de 3HV en el mismo. En su
trabajo, dichos autores mencionan que la inclusiéon de unidades de HV dentro

de la red cristalina del PHB provoca una disminucion en la temperatura de
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fusion del polimero. Siguiendo este concepto, se podria estimar la
concentracion de 3HV en el biopolimero producido mediante B. megaterium a
partir de los resultados presentados por Anjum et al. (2016) que se muestran
en la Tabla 3.2. Considerando la temperatura de fusion de la muestra
biosintetizada y en base a lo reportado por dicho autor, se puede estimar que el
biopolimero producido contiene en su estructura aproximadamente un 11 % de
3HV.

Tabla 3.2. Variacién del contenido de copolimero en funcion de la temperatura y
entalpia de fusiéon de P(3HB-co-3HV) (Anjum et al., 2016).

Contenido de P(3HB-co-3HV) Temperatura de fusion

(mol% HV) (°C)
3 170

9 162

14 150

20 145

25 137

En la Tabla 3.3 se reportan la temperatura de fusién (Ty), la temperatura de
cristalizacion (T¢), la temperatura de transicion vitrea (Tg), la entalpia de fusion
(AH) y el grado de cristalinidad (X;) de las muestras mencionadas comparadas

con otros PHASs reportados en la literatura.

En acuerdo con lo observado por diversos autores que trabajaron con P(3HB-
co-3HV), se obtuvieron dos picos que caracterizan la temperatura de fusién del
copolimero (Thiré et al.,, 2011; Lopez-Rubio & Lagaron, 2010; Reddy et al.,
2009). Por otra parte, los valores de T; medidos en el PHA producido en esta
tesis, de 149 °C y 158 °C coinciden con lo reportado por Modi (2010), quien
encontrd valores similares para un P(3HB-co-3HV) comercial suministrado por

la empresa Sigma-Aldrich con un contenido de 3HV del 12 %.

La temperatura de transicion vitrea del biopolimero sintetizado y del comercial
se mantuvo en aproximadamente -2 °C en concordancia con lo reportado por

Thiré et al. (2011). Esto ultimo, no coincide con la tendencia que menciona
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Kaplan (1998) en su libro, donde se espera que la presencia de unidades del
monoémero HV disminuya la Ty del copolimero y le permita ser utilizado a

temperaturas menores sin convertirse en un material fragil y vitreo.

Sin embargo, el PHA biosintetizado mostré una disminucion en su temperatura
de fusidn (158 °C) en comparacion con el PHB comercial analizado (171 °C).
En consecuencia, se puede resaltar la ampliacion de la ventana de
procesamiento del biopolimero el cual puede ser fundido a menores
temperaturas sin ser degradado (Marlina et al., 2018). Por otro lado, el grado
de cristalinidad del polimero biosintetizado resulta menor que el calculado para
el PHB comercial. Esta informacion, toma importancia al momento de
determinar las potenciales aplicaciones del biomaterial, ya que la disminucién
de la temperatura de fusion del PHA producido permite incrementar el rango de
procesamiento sin que ocurra su degradacion. Adicionalmente, el menor indice
de cristalinidad comparado con el de PHB, implica un incremento en la
velocidad de degradacion ya que las regiones amorfas del polimero pueden ser

degradadas mas rapidamente que las regiones cristalinas (Porras et al., 2017).

La potencial capacidad de producir el copolimero P(3-HB-co-HV) por parte de
la cepa autéctona Bacillus megaterium BBST4 plantea la posibilidad de aplicar
este material biocompatible, biodegradable y no cancerigeno (Ali & Jamil, 2016)
con fines médicos (Salgaonkar & Braganca, 2015). Algunos ejemplos que se
pueden encontrar en la literatura son la implementacién con propdsitos
ortopédicos (Chen & Zhang, 2017), suturas que puedan ser absorbidas por el
cuerpo (He et al.,, 2013) y regeneraciéon de nervios neuronales (Ali & Jamil,
2016), entre otras aplicaciones relacionadas con la ingenieria de tejidos (Wang
et al., 2013).

Tabla 3.3. Propiedades térmicas de PHAs biosintetizados.

Biopolimero T: (°C) T.(°C) T4(°C) AH;(J/g) X (%) Referencia

PHA 1489 g90 21 7083 485 Este

biosintetizado  158,5 trabajo
Wang et al.
PHV 112,3 58,4 -15,1 73,37 50,3 (2011)
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P(3HB-co- o
3HV) 1;3%8 462 203 752 515 Th('zrgle;)a"
(4,07 %HV) ’
P(3HB-co- 147 Reddy et
3HV) 164 - - 69 47,3 al.
(5% HV) (2009)
Lépez-
P(3HB-co- 139 Rubio &
3HV) 89,5 - 69,7 47,7
(12% HV) 153,9 Lagaron
(2010)
PHB 1714 1008 -22 7745 530 o
comercial trabajo
Wellen et
PHB 185,5 - - 72,71 49,1 al.
(2013)
Wang et al.
PHB 163,3 91,5 -3,1 70,64 48,4 (2011)
Asby et al.
PHB 172 84 - 80 55,4 (2012)
Lopez
PHB 170,6 91,8 - 89,8 61,5 Jiménez
(2011)

Tr. Temperatura de fusion, Tc: Temperatura de cristalizacion, Tyg: Temperatura de transicion vitrea,
AH:: Entalpia de fusion, X¢: Grado de cristalinidad.

3.3.2.2. Andlisis termogravimeétrico (TGA)

En las Figuras 3.8 y 3.9 se presentan los termogramas correspondientes a las
muestras de PHA obtenido mediante biosintesis a partir de Bacillus megaterium
BBST4 y el PHB comercial, respectivamente. Se observa que el PHB comercial
posee una temperatura de degradacion, Tgso)=262 °C, menor que el
biopolimero obtenido mediante la biosintesis efectuada experimentalmente
(Tasowy=276 °C). El incremento en la Tq4, podria indicar la presencia de
hidroxivalerato en el PHA biosintetizado. En este sentido, Carrasco et al. (2006)
demostraron que la presencia de hidroxivalerato en el copolimero conduce a un

material térmicamente mas estable, ampliando su ventana de procesamiento.
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Figura 3.8. TGA de la muestra de PHA obtenido a partir de Bacillus megaterium.

6
100 262 °C

| 2
] =
9
80 H .EJ,,
—_— b _4 E
= o
o 904 3
) e
© @
= o
40 - c
L 2 S
20 E\i
- [=]
- O

0 T ' T ' M ' T ' 0

100 200 300 400 500

Temperatura (°C)
Figura 3.9. TGA de la muestra de PHB comercial.

El perfil correspondiente al PHA a partir de B. megaterium evidencia tres

etapas de degradacion que pueden observarse de mejor manera mediante las
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curvas de DTGA. La primera de ellas ubicada entre 100 y 140 °C puede ser
asociada a la pérdida de humedad remanente en el material, atribuida
principalmente al proceso de extraccion empleado (Lépez et al., 2015). La
segunda etapa situada entre 170 y 240 °C (pico a 224 °C) probablemente se
presenta debido a la descomposicion de los componentes de bajo peso
molecular presente en los enlaces del polimero (L6pez Garcia, 2012; Lopez
Jiménez, 2011; Eroglu et al., 2005; Li et al., 2001), mientras que, en la tercera
etapa, comprendida entre 240 °C y 450 °C, se lleva a cabo la mayor pérdida de
masa debido a la degradacion térmica del biopolimero (pico 276 °C) (Hofer et
al., 2011).

En la Tabla 3.4 se presentan las temperaturas de degradacion de los
biopolimeros obtenidas en este capitulo mediante TGA como asi también las
correspondientes a PHB y P(3HB-co-3HV) reportadas por otros autores. Puede
observarse que los resultados obtenidos en este analisis son similares a los

reportados por diversos autores en la literatura para los polimeros estudiados.

Por otra parte, los termogramas corroboraron que las muestras del polimero
biosintetizado, como asi también del comercial, no contuvieron residuos
inorganicos. Esto ultimo, resulta un punto favorable frente a lo reportado por
otros autores que también obtuvieron experimentalmente el PHA (Rojas
Ferndndez et al., 2016; Han et al., 2010; Gambetta, 2006) quienes hallaron un

remanente de compuestos que no pudieron ser degradados.

Tabla 3.4. Temperatura de degradacion de PHB y P(3HB-co-3HV) reportados en la

literatura.

Biopolimero HV(mol %)  Atmdsfera T?fé’;") Referencia
P(3-HB) - Aire 262 Este trabajo
P(3-HB) - Helio 267  Carrasco et al. (2006)
P(3-HB) - Aire 269 Aoyagi et al. (2002)
P(3-HB) - Nitr6geno 273 Hofer et al. (2011)

P(3HB-c0-3HV) 11 Aire 276 Este trabajo
P(3HB-co-3HV) 12 Nitr6geno 271 Lépez Garcia (2012)
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P(3HB-co-3HV) 4 Nitr6geno 274 Han et al. (2010)
P(3HB-c0-3HV) 10 Aire 282  Carrasco et al. (2006)
P(3HB-co-3HV) 5 - 286 Tao et al. (2009)
P(3HB-co-3HV) - Nitr6geno 286 Thiré et al. (2011)

3.3.3. Caracterizacion morfolégica de las peliculas generadas
3.3.3.1. Microscopia electronica de barrido (SEM)

Las micrografias SEM correspondientes a las superficies criofracturadas de las
peliculas se muestran en las Figuras 3.10 y 3.11. El método de
termocompresién permitio la obtencion de una pelicula delgada de espesor
aproximadamente constante (110,4 + 1,8 um) como puede observarse en la
Figura 3.10 (a) para la pelicula de PHA biosintetizado a partir de B.
megaterium. La muestra estudiada presenta una superficie rugosa e irregular
(Figura 3.10 (b) y Figura 3.10 (c)) con la presencia de grietas (Figura 3.10 (d)).
Esto ultimo podria ser el resultado de la poca concentracion de monémero HV
en la pelicula de PHA estudiado. Choi et al. (2005) afirman que a mayores
concentraciones de HV, la superficie criofracturada se vuelve muy regular y
lisa. Estos autores observan que muestras con 17 % de HV poseen una
rugosidad notoriamente superior en la superficie de fractura al compararla con

muestras de P(HB-co-HV) que contienen 60 % de HV.

En la Figura 3.10 (e) puede visualizarse la existencia de pequefios poros, los
cuales resultaron de aproximadamente 86,0 nm de diametro, en coincidencia
con los diametros de orificios de 100 nm hallados en las peliculas de Arslan et
al. (2007). Los diametros de los poros fueron medidos luego de magnificar la
imagen a 40000 x (Figura 3.10 (f)) y al realizarlo se pudo advertir la aparicion
de una marca rectangular luego de enfocar, indicando una mayor

susceptibilidad a la irradiacion por parte de esta pelicula.

63



Capitulo 3 CARACTERIZACION DE LOS PHAs EXTRAIDOS

Figura 3.10. Micrografias SEM de la pelicula de PHA biosintetizado.
Magnificacién: a) 500 x, b) 1000 x, ¢) 2000 x, d) 5000 x, e€) 20000 x, f) 40000 x

Por otra parte, en la Figura 3.11 se muestran las micrografias SEM de la
superficie criofracturada correspondiente a la pelicula de PHB comercial. El
espesor de las misma resulté también en este caso ser uniforme (88,35 + 0,42
Mm) como se observa en la Figura 3.11 (a). A diferencia de las peliculas de
PHA biosintetizado por B. megaterium, la superficie de la muestra de PHB
comercial resulta mas lisa (Figura 3.11 (b)) al igual que lo reportado por Romo-
Uribe et al. (2017). Sin embargo, la Figura 3.11 (c) muestra una zona irregular
caracteristica del PHB, debido a su estructura cristalina (Abdelwahab et al.,

2012). Se requiere una amplificacién de 5000 x (Figura 3.11 (d)) para comenzar
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a percibir la presencia de diminutos poros los cuales se encuentran distribuidos
uniformemente a lo largo de toda la superficie de la pelicula. En este punto,
vale destacar que Arslan et al. (2007) atribuyeron la existencia de poros en la
matriz polimérica a la presencia de poli(metilmetacrilato). Sin embargo, no seria
esa la razdén por la cual este biopolimero los contiene en su topografia, ya que

este en este trabajo se utilizé un PHB puro.

En la Figura 3.11 (e), ademas de apreciar las irregularidades del material, se
puede distinguir una zona granulosa blanca, probablemente debido a que no
todo el PHB alcanzé a fundirse completamente en las condiciones establecidas
en la termocompresién. Finalmente, el tamafio de poros se midid al magnificar
la imagen 40000 x (Figura 3.11 (e)) obteniendo diametros de 65,0 + 21,0 nm,
resaltando que su presencia se encuentra de manera localizada y no en toda la

extension de la superficie criofracturada como se observaba en la Figura 3.10.
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Figura 3.11 Micrografias SEM de la pelicula de PHB comercial.
Magnificacién: a) 500 x, b) 1000 x, ¢) 2000 x, d) 5000 x, e) 20000 x y f) 40000 x.

3.3.3.2. Propiedades oOpticas

Uno de los aspectos méas importantes a tener en cuenta para los polimeros a la
hora de definir sus potenciales aplicaciones es la determinacién de sus
propiedades opticas. Por ejemplo, en el caso de emplearlos para envoltorios de
alimentos, junto con la funcionalidad especifica requerida, la apariencia visual
del envase se convierte en un requisito muy importante por parte de los
consumidores (D’Amico et al., 2016). En consecuencia, en esta tesis se
evalGan la opacidad y la capacidad de barrera a la radiacion ultravioleta (UV)
de las peliculas junto con el color de las mismas.

En la Figura 3.12 se presentan los resultados obtenidos a partir de las
mediciones realizadas por espectrometria UV-vis. Como se puede observar,
existe una marcada diferencia en la opacidad que presenta la pelicula del PHA
obtenido empleando B. megaterium frente a la correspondiente a PHB
comercial. Esto ultimo, seria un resultado desalentador para el caso que se
quisiera emplear el polimero obtenido para aplicaciones como el envasado de
alimentos. En este sentido, uno de los aspectos mas importantes para la
fabricacion de materiales utilizados como envoltorios es su transparencia (Datta
et al., 1995).

Sin embargo, lo anteriormente mencionado podria relativizarse considerando
que el PHA obtenido muestra un leve incremento de la habilidad para absorber
radiacion UV comparado con el PHB comercial. Esto ultimo, es un resultado
relevante en vistas de definir las potenciales aplicaciones de estos
biomateriales. En este sentido, es conocido el agregado de PHB a las matrices
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de otros biopolimeros para envases alimenticios debido a que este actia como
una apropiada barrera a la luz en la region del UV (250-400 nm) (Arrieta et al.,
2017). Por lo tanto, se podria pensar en desarrollar peliculas a partir de
mezclas con otros biopolimeros transparentes, donde PHAs similares al
obtenido en esta tesis sean utilizados para incrementar la capacidad de

proteccién al UV (Tanase et al., 2015).
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Figura 3.12. Opacidad y capacidad de barrera al UV de la pelicula de PHA obtenidas
mediante Bacillus megaterium y PHB comercial.

Los parametros de cromaticidad a y b junto con el de luminosidad L de las
muestras estudiadas se resumen en la Tabla 3.5. La tonalidad ambar que
mostro la pelicula de PHA generada coincide con lo reportado por Arrieta et al.
(2014). Este color caracteristico de los biopolimeros estudiados se determina a
partir de valores positivos en los pardmetros a y b, mostrando una leve
tendencia al color rojo amarillento. Por otra parte, el PHA biosintetizado resulto
mas oscuro en relacion al comercial, siendo esto evidenciado mediante un
valor menor del parametro de luminosidad L. Finalmente, la diferencia total de

color AE hallada entre ambos polimeros resulté ser de 45,6.
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Tabla 3.5. Pardmetros de color para las peliculas de biopolimero.

Biopolimero Parametros de color Hunter Lab
L a b AE
PHA B. megaterium 42,8 1,76 15,61 45,6
PHB comercial 79,3 -0,02 6,5 -

3.4. Conclusiones

En este capitulo se estudiaron las propiedades del PHA producido a partir de la
cepa Bacillus megaterium durante los ensayos experimentales descriptos en el
Capitulo 2. Se emplearon distintas técnicas de caracterizacion de polimeros y
las propiedades obtenidas se compararon con las correspondientes a un PHB

comercial y a valores reportados en la literatura.

Los resultados de la caracterizacion estructural y térmica sugieren que el PHA
producido podria ser identificado como P(3HB-co-HV) con un 11 % de HV. Esto
altimo indica la biosintesis de un material con propiedades mejoradas respecto

al PHB, ampliando asi el campo de sus potenciales aplicaciones.

Asimismo, la posibilidad de formar peliculas con el biopolimero producido
permitié evaluar las caracteristicas morfologicas de las mismas. En particular,
las peliculas del copolimero se destacan por una mayor capacidad de barrera
al UV en comparacién al PHB comercial, lo cual resulta de especial interés para

aplicaciones como el envasado de alimentos.
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CAPITULO 4

MODELADO CINETICO Y ESTIMACION DE PARAMETROS DE LA
PRODUCCION DE PHAs A PARTIR DE FUENTES DE CARBONO
ALTERNATIVAS

4.1. Introduccién

En los ultimos afios, ha habido una creciente atencion por el estudio del
modelado de la produccion de biopolimeros a través de diferentes bioprocesos.
Esto se atribuye principalmente a la imperiosa necesidad de satisfacer los
intereses relacionados con la produccidon de polimeros biodegradables.
Especificamente, los biopoliésteres como el PHA, que pertenece a esta clase
de materiales, han recibido especial atencién debido a la similitud de sus
propiedades mecanicas con las de los plasticos sintéticos convencionales

como el polietileno y polipropileno (Spoljaric et al., 2013a; Chen, 2009).

Numerosos autores han propuesto diferentes modelos para la biosintesis de
PHAs (Mozumder et al., 2014), con el fin de mejorar los rendimientos y
productividades de los biopolimeros y lograr una reduccion de los costos de
produccion. Algunos de los modelos que se pueden encontrar en la literatura
son los mencionados a continuaciéon: cinéticos (Spoljaric et al., 2013b),
metabdlicos (Lasry Testa et al., 2019), cibernéticos (Gadkar et al., 2003) e
hibridos (Zafar et al., 2012). Los modelos mateméaticos simplificados como los
cinéticos no estructurados o semi estructurados, constituyen una herramienta
atil que puede ser empleada en investigaciones tanto a nivel laboratorio como
con fines industriales, donde se requieren rapidas verificaciones de las
propuestas de trabajo (Shahhosseini, 2004). En efecto, Novak et al. (2015)
presentan un estado del arte de los modelos mateméaticos existentes para la
produccion de PHA y concluyen que, para cultivos bacterianos estandares, los
modelos cinéticos resultan en la mayoria de los casos lo suficientemente

precisos y eficientes.

En este sentido, en la literatura se pueden encontrar modelos como el que
presentan Mulchandani et al. (1989), calibrados con sus datos experimentales
obtenidos en la produccion batch de PHB mediante Alcaligenes eutrophus a

partir de fructosa y sulfato de amonio como fuentes de carbono y nitrdgeno,
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respectivamente. Estos autores observan que la velocidad especifica de
crecimiento del microorganismo depende fuertemente de la fuente de
nitrégeno, por lo tanto, proponen una expresion cinética que tiene en cuenta un
término de inhibicion por sustrato. En pos de lograr mejoras en la produccion
de PHB, Raje & Srivastava (1998) sugieren un modo semibatch para la
operacion del biorreactor. Para esto, en primer lugar estudian la cinética de
Alcaligenes eutrophus en un cultivo batch y luego presentan una modificacion
al modelo presentado por Mulchandani et al. (1989). Esto se debe a que las
ecuaciones cinéticas deben considerar no solo la limitacion por nitrégeno, sino
también la relacién carbono/nitrégeno (C/N). Con esta modificacion, los autores
realizan una estimacion de parametros con los datos provistos por los
experimentos en modo batch para luego desarrollar un modelo que represente
la operacion del biorreactor en modo semibatch. Finalmente, usan este modelo
para realizar simulaciones de las distintas estrategias de alimentacién de los

nutrientes para este ultimo caso.

De modo similar, Khanna & Srivastava (2006) extienden su modelo cinético
previo (Khanna & Srivastava, 2005) del cultivo de Ralstonia eutropha hacia un
modelo semibatch. Posteriormente, estos investigadores realizan simulaciones
computacionales offline implementando dos estrategias de alimentacion
diferentes. De este modo, verifican un incremento significativo en la
productividad del biopolimero en relacion al modo de operacion del batch. Mas
recientemente, Muzumder et al. (2014) desarrollan un modelo matematico para
la produccion de PHB mediante un cultivo heterotrofico de Cupriavidus necator.
El objetivo es describir las fases relacionadas con el crecimiento de la biomasa
y la etapa correspondiente a la biosintesis del polimero. Para ello realizan un
analisis de sensibilidad seguido de una calibracion del modelo para estimar los
valores de los parametros mas sensibles. Luego de evaluar varias estructuras
del modelo, reconocen la importancia de ciertos aspectos como la inhibicién
por densidad celular y consumo de PHB para el crecimiento de la biomasa, los
cuales no habian sido previamente considerados en cultivos para la produccion
de PHB.

Para contar con un mejor entendimiento del comportamiento del

microorganismo productor de PHAs a lo largo del tiempo, es sumamente
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recomendable la implementacion de modelos mecanisticos de los bioprocesos.
Estos modelos deterministicos basados en los balances de masa para los
sustratos, producto y biomasa son un requisito indispensable para describir de
manera eficiente la dindmica de un bioproceso (Wang et al., 2015). Al mismo
tiempo, pueden ser utilizados para predecir el desarrollo del proceso en
diferentes condiciones operativas, proporcionando los perfiles de concentracion
temporal de las principales componentes del sistema. Entre sus aplicaciones,
se encuentra la posibilidad de efectuar una extrapolacion hacia cultivos
semibatch mediante el agregado de un término de dilucion, lo cual permitiria el
estudio de estrategias de alimentacion en vistas a lograr mejoras en la
produccion de biopolimeros (Patwardhan & Srivastava, 2004). Asimismo,
industrias que posean una carencia de sensores apropiados para el
seguimiento de este tipo de bioprocesos, podrian emplear esta clase de
modelos para efectuar optimizaciones dinamicas a fin de mejorar la
productividad (Lopez et al., 2010). Finalmente, esta herramienta predictiva
podria contribuir a minimizar tiempo experimental y, consecuentemente, reducir
los costos de llevar a cabo mdultiples pruebas de laboratorio para lograr

optimizar el proceso (Porras et al., 2019).

Si bien existen antecedentes de modelado matematico para la descripcion de la
cinética de un cultivo de Bacillus megaterium (Luvizetto Faccin et al., 2012), no
se ha encontrado en la literatura un modelo cinético para esta cepa que tenga
en cuenta, para su crecimiento, fuentes de carbono alternativas como el
almidon vy el glicerol en un medio mineral minimo. Por este motivo, en este
capitulo se propone un modelo mateméatico que considera la produccion de
biopolimeros mediante la cepa autdctona Bacillus megaterium BBST4
empleando como sustratos principales almidén, en un primer caso, y glicerol,
en un segundo proceso. El bioproceso se representa mediante un sistema de
ecuaciones diferenciales algebraicas. Este modelo se basa en las cinéticas de
bioreaccion del cultivo de B. megaterium y se consideran las principales
variables de estado (biomasa, sustratos y producto). Para calibrar el modelo
implementado, considerando almidon como fuente de carbono, se utilizan los
datos experimentales presentados en el marco de la tesis doctoral del Dr.
Mauricio Porras (Porras, 2016), formulando un problema de estimacion
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dindmica de parametros en un entorno de optimizacion orientado a ecuaciones,
en gPROMS (PSEnterprise, 2017). Para ajustar el modelo en el caso donde se
emplea glicerol como sustrato, se utiliza parte de los datos presentados en el
Capitulo 2 de esta tesis, obtenidos durante la estadia realizada en la
Universidad Federal de Rio de Janeiro, Brasil. En este caso, se emplea un
enfoque de optimizacion simultdnea donde las ecuaciones diferenciales vy
algebraicas se discretizan por colocacién ortogonal sobre elementos finitos, en
GAMS (McCarl et al., 2017) en el marco de un problema de estimacion de

parametros.

4.2. Materiales y métodos

4.2.1. Determinaciones experimentales

Los datos experimentales del cultivo discontinuo (batch) de B. megaterium que
se emplean en este capitulo para la estimacion de parametros corresponden a

dos experiencias llevadas a cabo con diferentes condiciones de cultivo.

La primera de ellas pertenece al trabajo realizado por el Dr. Mauricio Porras en
su tesis doctoral (Porras, 2016) y posteriormente publicados en un trabajo
presentado en conjunto (Porras et al., 2019). En este caso, se evalua la
produccion de biopolimero a partir de B. megaterium empleando almidén como
fuente de carbono en presencia de bajas concentraciones de extracto de
levadura a fin de fomentar la ruptura de las cadenas del sustrato. Luego de
optimizar el medio de cultivo mediante una metodologia de superficie de
respuesta (MSR) y deseabilidad en base a un disefio experimental central
compuesto (DCC), se establecen las condiciones iniciales de las experiencias
gue se emplean para la estimacion de parametros. A continuacion se reportan
las concentraciones iniciales de los experimentos denominados DCA y DCB.
DCA: 15 g/L y 0,02 g/L de almiddén y extracto de levadura, respectivamente; y
DCB: 5 g/L y 0,08 g/L de almidén y extracto de levadura, respectivamente.
Asimismo, se llevaron a cabo experiencias adicionales con el objetivo de contar
con un set de datos independientes y realizar una validaciéon del modelo. Los
experimentos empleados para este fin se denominan DCAVal y DCBVal con las

mismas condiciones iniciales de sustrato que DCA y DCB, respectivamente.
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Por otro lado, para el modelado matematico del proceso de biosintesis de PHA
con B. megaterium a partir de glicerol, se emplea la informacién obtenida
mediante los ensayos experimentales presentados en el Capitulo 2,
particularmente, aquellos que se llevan a cabo en Erlenmeyer con 20 g/L y 2
g/L de glicerol y urea, respectivamente. En este sentido, el conjunto de datos

utilizado para la calibracion del modelo se denomina ERL.
4.2.2. Modelo cinético

En este capitulo se tiene en cuenta una combinacion de los diferentes aspectos
de los modelos matematicos previamente desarrollados por otros autores,

presentados en la revision bibliografica realizada por Novak et al. (2015).

El objetivo principal es formular un modelo mecanistico apropiado que ayude a
comprender la relacion que existe entre las principales variables de estado
(crecimiento de la biomasa total, produccion de PHA, consumo de la fuente de
carbono, nitrégeno y foésforo; y la variacion de pH) y proveer informacion sobre
el comportamiento del sistema microbioldgico. La formulacion de los balances
de masa de cada uno de los componentes principales del bioproceso da lugar
a un sistema de ecuaciones diferencial algebraico (DAE) no lineal. La
resolucién del mismo determina los perfiles temporales de las concentraciones
de las mencionadas variables de estado. A continuacion se presentan las

ecuaciones consideradas en este modelo.

Teniendo en cuenta las suposiciones realizadas por Patwardhan & Srivastava
(2004), la biomasa total (X), en gx/L, se expresa como la contribucion de dos
componentes: la biomasa residual (R), en gr/L, que es el componente catalitico
activo de las células; y la concentracién del biopolimero (P), en gg/L, el cual se

considera como un componente inerte.
X=R+P (4.1)

Dado que la cepa B. megaterium es un productor de PHAs para el caso donde
existe un exceso de la fuente de carbono (Rehm, 2003; Lee, 1996), la ecuacién
de la cinética de crecimiento (1) empleada solo tiene en cuenta un término de

limitacion por la fuente de nitrdgeno basado en el modelo de Monod (1942) y

73



Capitulo 4 MODELADO CINETICO Y ESTIMACION DE PARAMETROS

un término que considera la influencia del pH de acuerdo a la formulacion

presentada por Akerberg et al. (1998).

— ( SZ ) (1 le +k H)_l (4 2)
H = Umax KSZ + 52 H 2H- '

donde p,,;, €s la tasa maxima de crecimiento del microorganismo, en h: K,
es la constante de saturacion basada en la concentracion de nitrégeno, en
0s2/L; k1y Y koy SON constantes asociadas a la produccion de iones hidrogeno,

engy'/LyL/ gy’ respectivamente.

La biomasa residual (R) se puede considerar principalmente como proteinas,
acidos nucleicos y otros componentes celulares de los microorganismos
(exceptuando la acumulacién intracelular de polimero). Asimismo, la ecuacién
de la variacién de biomasa residual en funcidn del tiempo presenta un término
de muerte celular (k;), en h™, para tener en cuenta la situacién donde la

bacteria alcance la fase de muerte.

dR

i (u—ka)R (4.3)

Las ecuaciones de los balances de masa empleadas para la produccion del
biopolimero (P), y los consumos de las fuentes de carbono (S;), nitrdgeno (S,) y
fésforo (S3), corresponden a las presentadas por Delpino et al. (2014), Luvizetto
Faccin et al. (2012) y Khanna & Srivastava (2008).

Z—P = (u.ky.® —ky)R (4.4)
t

%=—(k3‘;—f+k42—lz+k5.1z) (4.5)
B (ﬁ n m52> R (4.6)
% T YRl;ss . &0

donde k, es una constante asociada a la formacion de producto en la fase de

crecimiento, en gp/gr; k, €s una constante asociada a la formacion de producto
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en la fase estacionaria, en gp/(gr.h); k; es un parametro asociado a la
velocidad de crecimiento en el consumo de la fuente de carbono, en gsi/gr; k4
es una constante asociado a la tasa de produccion del biopolimero debido al
consumo de la fuente de carbono, en gsi/gp; ks €s un parametro del consumo
de la fuente de carbono asociado a la fase estacionaria del microorganismo, en
0s1/(gr.N); Yr/s2 € Yr/s3 sON rendimientos de la biomasa residual en funcién de
la fuente de nitrégeno y fosforo, en gr/gs2 Y gr/gss, respectivamente; mg, €s un
coeficiente de mantenimiento celular basado en la fuente de nitrdgeno, en
gs2/(gr.h) y @ es un factor de correccién debido a la formacién de producto la
cual tiene una expresion propuesta por Luvizetto Faccin et al. (2012) que viene
dada por la siguiente ecuacion:

R

d=——
R + Rpaiy

(4.8)

donde Ryqs €s la concentracion de la biomasa residual en el momento que la

tasa de acumulacién de producto decrece a la mitad, en ggr/L.

Finalmente, para representar el pH del medio de cultivo se incluyen dos
ecuaciones a fin de obtener un ajuste eficiente de los datos experimentales. La
primera de ellas, ecuacién (4.9), considera la concentracion de iones hidrogeno
(H), en gy'/L, mientras que la segunda, ecuacién (4.10), es la inversa del

logaritmo decimal de esta concentracion, el pH.

dH
yTi (kpn-p. @ + kppa )X H (4.9)
pH = —logy0(H) (4.10)

donde k,n; Y k,nz SON parametros asociados a los cambios de acidez en el

medio de cultivo debido al microorganismo empleado, en L/gx y L/(gx.h).

El modelo matematico propuesto incluye 6 ecuaciones diferenciales, 4

ecuaciones algebraicas, 11 variables y 16 parametros.
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4.2.3. Problema de estimacion dinamica de parametros

El problema de estimacion de parametros planteado con los datos DCA y DCB
se formula en el marco de una optimizacion dindmica en gPROMS
(PSEnterprise, 2017) con una funciébn objetivo de maxima verosimilitud
(Maximum likelihood) sujeto al modelo propuesto que describe el
comportamiento cinético de B. megaterium BBST4. EI algoritmo de
optimizacién determina los valores de los parametros cinéticos inciertos (p) y
los correspondientes al modelo de la varianza (o), tal que se maximice la
probabilidad que el modelo prediga los valores de las mediciones obtenidas
experimentalmente. Asumiendo varianza constante para las mediciones, la
funcion objetivo corresponde a la de cuadrados minimos ponderados y el
problema de optimizacion restringido por un sistema diferencial algebraico
(DAE, por sus siglas en inglés) resultante se formula como se muestra a

continuacion:

NM NT (2" Z”)z
¢ = min, ZZ In(a?) + ~ I (4.11)
i=1j=1 9ij

s.t.

Modelo DAE (Ecuaciones 4.1-4.10)

donde las sumatorias en la funcion objetivo (¢) se realizan sobre NM variables
de estado medidas (i) y NT puntos experimentales para cada variable medida;
o/ es la varianza del error en la medicion j de la variable i la cual se determina
por el modelo de varianza de las variables medidas (varianza constante); z’i‘;{ es
la medicion j-ésima de la variable i; y z;; es la prediccion j-ésima por parte del
modelo de la variable i. El vector z;(0) incluye los valores iniciales de las
variables diferenciales y el vector p representa el set de parametros a ser

estimados por el modelo. Los valores de las variables de estado (vector z)
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pueden variar entre las cotas inferiores (z!) y superiores (zV). Asimismo, los
valores de los parametros estimados por el modelo deberan encontrarse dentro
de los limites inferiores (p!) y superiores (pY) establecidos segun informacién
de la literatura (Pérez Rivero et al., 2016; Luvizetto Faccin et al., 2012;
Somashekara et al., 2009).

Por otra parte, el problema de estimacion de parametros para la experiencia
ERL se formula también como un problema de cuadrados minimos
ponderados, en un entorno de optimizacién restringido por el modelo DAE que
incluye la cinética de crecimiento y produccion de B. megaterium. Dicho

problema se resuelve con un enfoque simultaneo, en GAMS.

El desempefio del modelo se evalia mediante métodos cualitativos y
cuantitativos (Rodriguez Reartes et al., 2016). Para las pruebas cualitativas, se
comparan los resultados obtenidos mediante el modelo propuesto con los datos
experimentales y se analizan ambos teniendo en cuenta aspectos
conceptuales, junto con la capacidad del modelo de representar la tendencia
que posee el comportamiento del sistema en estudio. Por otro lado, se realizan
tres medidas cuantitativas calculadas en base a los valores medios de las
principales variables de estado del modelo. El primero de ellos es el error
medio (EM), ecuacion (4.13), que calcula la media de los residuales (la cual
deberia ser cercana a cero) e indica la tendencia del modelo a sobre o
subestimar una variable. El segundo estadistico que se aplica es el indice de
concordancia (d), ecuacion (4.14), el cual varia entre 0 y 1, donde valores
cercanos a la unidad implican una mayor concordancia de las simulaciones del
modelo con los datos que se obtienen experimentalmente (Willmott, 1981). En
altimo lugar, se emplea una medida del error relativo (ER), ecuacion (4.15), el

cual caracteriza la exactitud del modelo propuesto.

n
K=1(1% _ ) )2
d Xn (Ve — Vi) (4.14)

TS = DI+ 1O = DD)?
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_ Zﬁzlb’; = Vil

ER —
=1 Y

(4.15)

donde y; e y, son los valores medidos y calculados por el modelo,
respectivamente; y es la media de los valores medidos; y n es el numero total

de mediciones de la variable que se esta analizando.

Los datos de entrada necesarios para resolver el problema de estimacion de
parametros son: (i) valores de los parametros cinéticos calculados o conocidos,
(i) condiciones iniciales para las variables diferenciales, (iii) cotas inferiores y
superiores para las variables diferenciales y para los parametros a estimar, (iv)
perfiles experimentales de las concentraciones de las variables diferenciales

del modelo presentado.

A continuacion de la resolucion del problema de estimaciéon de parametros en
base a la informacion experimental, se lleva a cabo una validacion del modelo

con un conjunto de datos independiente.
4.2.4. Algoritmos de optimizacion

El problema de optimizacion dinamico para la produccion de PHAs a partir de
almidon y extracto de levadura (DCA y DCB) se formula y resuelve en un
entorno de optimizaciéon dindmica secuencial, en gPROMS (PSEnterprise,
2017) mediante la utilizacibn de la herramienta gEST para estimacion de
parametros (ver Figura 4.1). El solver empleado es MXLKHD, el cual utiliza una
estrategia BDF (Backward Differentiation Formulae), con técnicas de matrices
ralas, en la rutina DASOLV para la resolucion del sistema de ecuaciones
diferencial algebraico y el calculo de derivadas. La informacion de las
ecuaciones del modelo (gradientes de las restricciones y funcion objetivo
respecto de los parametros en cada instante de tiempo) se emplea en el
problema de programaciéon no lineal (NLP) del lazo exterior para determinar la
direcciébn de busqueda en el espacio de los parametros a determinar. El
problema NLP se resuelve mediante un algoritmo de Programacion Cuadratica

Sucesiva el cual se encuentra implementado en el solver SRQPD.
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Figura 4.1. Enfoque de resolucion secuencial en gPROMS.

u: vector de variables de optimizacion. Modificada de Diaz & Biegler (2015).

Asimismo, y con el objetivo de estudiar estrategias de optimizacién dinamica
simultanea, el problema de optimizacion para la produccion de PHAs a partir de
glicerol (ERL) se formula mediante discretizacion de todas las variables
utilizando colocacion ortogonal sobre elementos finitos (Zavala et al., 2008). De
este modo, el problema de optimizacion sujeto al sistema DAE se transforma
en un problema de programacion no lineal (NLP) de mayor tamafio. Esta
formulacion NLP resultante se resuelve en GAMS (McCarl et al., 2017)
utilizando algoritmos de Programacion Cuadratica Sucesiva (SQP), dentro de
un método de Punto Interior o de Barrera (Wéachter & Biegler, 2006) en el
programa IPOPT (Diaz & Biegler, 2015; Zavala & Biegler, 2006;).

4.2.4.1 Colocacién ortogonal sobre elementos finitos en problemas de

optimizacion dinamica

Al emplear un enfoque simultaneo, las variables de estado diferenciales y
algebraicas se discretizan por colocacién ortogonal con respecto al tiempo
sobre un dado numero de elementos finitos (NF) (Biegler et al., 2002) como se

muestra a continuacion:

NC

t—te_ dz
z(t) = Zr_1 t hy Z Qq ( hf 1) T (4.16)
= f f.a
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donde z_; es el valor de la variable de estado diferencial al principio del
elemento f; hy es la longitud del elemento f; dz/dt; , es el valor de su derivada
primera en el elemento f y el punto de colocacion q; y Q, es el polinomio de

grado NC que satisface las siguientes condiciones:
0,0 =0 g=1,..,NC (4.17)
Qq(py) = 6gr qr=1,..,NC (4.18)

donde §,, € [0,1] es la ubicacion del r-€simo punto de colocacién dentro de un

elemento normalizado (relacionado a ty, = ty_q + hep;).

En este punto, vale resaltar que z, (al comienzo del primer elemento) se
especifica por la condicion inicial para el sistema DAE, mientras que la
continuidad de las variables de estado diferenciales entre el elemento f y f + 1

se mantiene mediante la siguiente definicion de z;:

NC
dz
Zf = Zfq + hf Z Qq(l) dt
Pt ,

(4.19)
q

De manera similar, los perfiles de las variables de estado algebraicas se
aproximan como se muestra a continuacion, resaltando que, a diferencia de las
variables de estado diferenciales, estos pueden tener discontinuidades en las

fronteras de los elementos finitos:

t—ti4
v =D ¥ () s (4.20)

donde y¢, representa los valores de las variables de estado algebraicas en el
elemento f y el punto de colocacion gq; ¥, es el polinomio de Lagrange de

orden NC — 1 que satisface:
W, (pr) = 64 qr=1,..,NC (4.21)

Por lo tanto, la sustitucion de estos polinomios en el sistema DAE, conduce a

las siguientes ecuaciones algebraicas:
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NC dz
Zf,q = Zf—l + hf Z .Qq (pq) F (422)
q=1 f’q
NC iz (4.23)
Zf = Zf—l + hf Z Qq(l) dt
- f.a
q=1
dz (4.24)

?f‘q = f(zf.q' Yr.a p)

De esta manera, el problema de optimizacion dinamica se puede reformular

como el siguiente NLP:

Min F(x) (4.25)

donde x = (dz/dt; 4,27, y7q,p) » F: R® —> R; 22 R —> K™

En el enfoque simultaneo, la solucion del sistema DAE se acopla directamente
con el problema de optimizacion y, por lo tanto, este sistema DAE se resuelve
una Unica vez, en el punto éptimo, evitando soluciones intermedias que pueden

no existir o requieran un esfuerzo computacional excesivo (Biegler et al., 2002).

4.3. Resultados y discusion

4.3.1. Cultivo de B. megaterium empleando almidén y extracto de levadura
como sustratos

El problema de estimacion de parametros sujeto al modelo cinético propuesto
posee 5 ecuaciones diferenciales y 4 ecuaciones algebraicas. En la Tabla 4.1
se resumen las métricas del problema de estimacion de parametros para las
experiencias DCA y DCB. Como puede observarse, la resolucion del problema
de optimizacién para ambos casos resulta comparable, ya que el tiempo total
de resolucién, el numero de iteraciones y los estadisticos calculados que
indican la bondad del ajuste (y? y residuos ponderados) reflejan un nivel de

complejidad muy similar.

81



Capitulo 4 MODELADO CINETICO Y ESTIMACION DE PARAMETROS

Tabla 4.1. Principales métricas del problema de estimacion de parametros para las
experiencias DCA y DCB.

Métrica DCA DCB

Valor inicial de la funcion objetivo 486,8 969,0
Valor final de la funcién objetivo 16,9 7,8
Iteraciones 24 26
Tiempo total de CPU (s) 15 19

¥2 32 22,4 24,9

Residuos ponderados 17,4 18,5

®Buen ajuste: Residuos ponderados menores que el valor de chi-cuadrado

En la Tabla 4.2 se muestran los valores 6ptimos de los parametros estimados
para el modelo propuesto, en base a los datos experimentales de las
experiencias DCA y DCB. Los parametros sefialados con un asterisco (*) se
asumen con un valor igual al de los empleados por Luvizetto Faccin et al.
(2012).

Tabla 4.2. Set de parametros éptimos para el modelo de produccion de PHA a partir
de B. megaterium BBST4 (Experiencia DCA y DCB).

Valores 6ptimos

Parametros Unidades DCA DCB

T ht 1,996 3,100*
Ks, gs2/L 7,002 5,384
kg ht 0 0
ky ogr/gR 0,222 0,189
k, gr/(gr.h) 8,39.10° 1,49.10°
ks gs1/Or 0,9894* 0,9894*
k, Us1/0p 22,9601 5,983
ks gs1/(gr.h) 4,92.10° 0,010

Yr/s2 Or/0s2 2,895 2,798
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Mgy 0s2/(gr-h) 1,73.10% 1,73.10%
Ky L/gx 2,2873* 1,398
Kpha L/(gx.h) 8,07.10* 1,95.10°
ki gL 0 0

Koy L/ gn' 0 0
Rpaif gr/L 0 0

Los resultados obtenidos se corresponden con los fendmenos fisicos
explicados por numerosos autores. Asimismo, los valores de los parametros
estimados se encuentran comprendidos dentro de los desvios estandar de los
parametros reportados en literatura (Faccin et al., 2012; Khanna & Srivastava,
2005; Raje & Srivastava, 1998; Mulchandani et al., 1989). Una excepcion a

esto Ultimo se encuentra en el parametro Yg,s,. No obstante ello, el valor

estimado se encuentra en el orden de los valores calculados en esta tesis, a

partir del trabajo experimental presentado en el Capitulo 2 (entre 2,246 y 5,795

gr/0s2).

A partir de los resultados obtenidos, se confirma que el consumo de la fuente
de carbono se atribuye al crecimiento de la biomasa residual y a la formacién
de biopolimero, como muestra la ecuacién (4.5) (Patwardhan & Srivastava,
2004). La produccién de PHA, representada por la ecuacién (4.4), considera la
posibilidad de biosintetizar polimero en la fase de crecimiento exponencial
como asi también en la fase estacionaria (Mulchandani et al., 1989), sin la
necesidad del parametro de correccion (®). Esto ultimo se refleja en el hecho
de que el parametro Ry, toma un valor nulo, y como consecuencia ®=1. El
término negativo de la ecuacion (4.4) brinda la posibilidad de representar el
mecanismo del microorganismo mediante el cual el biopolimero puede ser
también consumido como una fuente de carbono bajo situaciones eventuales
de estrés (Luvizetto Faccin, 2009; Khanna & Srivastava, 2005). Un caso
particularmente conocido que ocurre en este tipo de microorganismos Gram +,
es la obtencion de energia mediante el consumo del PHA acumulado para

desarrollar mecanismos de esporulacion (Lopez et al., 2012).
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Con respecto a los restantes valores nulos de los parametros, se puede
mencionar que el pardmetro de muerte de la biomasa (k;) en la ecuacion (4.3)
no seria necesario debido a que en el horizonte de tiempo para el cual
transcurren las experiencias DCA y DCB no se percibe una disminucion de la
biomasa total. El leve crecimiento de la biomasa residual y la disminucion de la
concentracion de material biopolimérico (ecuacion (4.1)) contribuyen a que la
biomasa total permanezca invariante. De manera similar, se puede observar
que k,y =k,y =0 proponen que la tasa de crecimiento de este microorganismo
a partir de almiddén y extracto de levadura solo tenga un término de inhibicién
por nitrégeno y no se vea afectado por el pH del medio de cultivo. Finalmente,
se debe mencionar que en el modelo de optimizacién no se incluyo la ecuacion
(4.7) debido a la falta de informacion para el consumo de la fuente de fosforo
en estas experiencias. Por lo tanto, el rendimiento de la biomasa a fésforo

(Yr/s3) No se estimé mediante la resolucion del problema planteado.

La Figura 4.2 muestra los datos experimentales de las experiencias DCA y
DCAVal comparados con los perfiles de las principales variables de estado
obtenidos luego de la calibracion del modelo. Las experiencias DCA
proporcionan los datos empleados para la estimacién de parametros, mientras

que las experiencias DCAVal determinan los datos empleados en la validacion

del modelo.
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Figura 4.2. Perfiles de simulacién y datos observados de las experiencias DCA (H) y
DCAVal (@) como funcion del tiempo para B. megaterium BBST4.
(----) Biomasa total, (== =) Almidén, (=) pHy (-----) Biopolimero: Perfiles simulados
para las variables de estado.
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Se puede observar que el modelo propuesto, calibrado mediante estimacion de
parametros con los datos experimentales DCA (M), logra reproducir
adecuadamente los perfiles de concentracion y pH del medio de cultivo. La
Tabla 4.3 presenta los valores de los errores medio (EM) y relativo (ER) junto
con el indice de concordancia (d) para la estimacion de parametros (DCA). Los
menores errores se presentan para la concentracion de biomasa total (X) y pH.
Las mayores discrepancias entre las predicciones y los datos observados se
encuentran en el consumo de almidon (S;) y la acumulacién de PHA (P), donde
se alcanzaron errores relativos cercanos al 20 %. Los menores errores
asociados a la fuente de carbono comparados con la produccién de
biopolimero, quien muestra el error relativo mas elevado (ER=24,9 %), se
pueden explicar mediante la presencia de mas parametros en la ecuacion (4.5)
(relacionada a consumo de la fuente de carbono) en comparacion a la ecuacién
(4.4) (asociada a la acumulacion de polimero). Este hecho, permite lograr un
mejor ajuste de la variable S; en comparacién con P. Puede observarse que el
punto experimental correspondiente a t=22 h (5;=11,2 gsi/L) se encuentra
alejado del predicho por el modelo (S;=5,1 gsi/L) para ese mismo tiempo
(Figura 4.2), lo cual aporta la mayor contribucién al ER, a pesar del hecho que
el resto de los datos experimentales se encuentren muy cercanos a los valores
predichos por el modelo. El valor del indice d=0,943, proximo a la unidad,
revelaria esta ultima aseveracion, sugiriendo que si se lograra representar de
una manera mas indicada el valor de S; correspondiente a t=22 h, el error

medio y relativo para esta variable disminuiria considerablemente.

Tabla 4.3. Error medio (EM), error relativo (ER) e indice de concordancia (d) de las
variables de estado de la experiencia DCA empleando B. megaterium BBST4.

Variables EM ER d
P (PHA) 0,102 24,9 % 0,900
X (Biomasa) 0,121 18,2 % 0,953
S (Almiddn) 1,574 21,4 % 0,943
pH 0,049 0,8 % 0,999

El modelo propuesto se validé usando un set de datos experimentales
independientes como se muestra en la Figura 4.2 (DCAVal (@)). En
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comparacion con el set de parametros empleado para la calibracion del
modelo, se puede sefalar que los errores relativos resultan levemente
superiores para todas las variables involucradas en DCAVal (Tabla 4.4). Una
excepcion se hall6 para la biomasa total (X), que muestra notables incrementos
de los valores estadisticos en relacion a los obtenidos en el proceso de
calibrado (el EM ascendio desde 0,121 a 0,722 y el ER desde 18,2 % hasta
29,5 %). Esto puede atribuirse a la produccion de PHA en la fase estacionaria
tardia, lo cual genera como consecuencia una mayor concentracion de
biomasa total (Ecuacion 4.1) y por lo tanto la existencia del valor observado de
biomasa X=4,7 gx/L en t=78 h que se encuentra alejado de lo predicho por el
modelo (X=2,9 gx/L en t=78 h). En este sentido, si bien el modelo mecanistico
propuesto logra representar apropiadamente el comportamiento general de la
cepa bajo las condiciones de cultivo estudiadas, se puede determinar que el
modelo cinético encuentra ciertas dificultades para predecir el comportamiento

mixto que este microorganismo adopta en ciertas ocasiones.

Tabla 4.4. Error medio (EM), error relativo (ER) e indice de concordancia (d) de las
variables de estado de la experiencia DCAVal empleando B. megaterium BBST4.

Variables EM ER d
P (PHA) -0,062 26,5 % 0,929
X (Biomasa) 0,722 29,5% 0,869
S: (AImiddn) 1,413 23,9 % 0,957
pH 0,271 4,4 % 0,952

La Figura 4.3 muestra los valores de las variables de estado observados de las
experiencias realizadas con mayor concentracion de extracto de levadura y
menor concentracion de almidén, DCB y DCBVal (para estimaciéon de
parametros y validacion, respectivamente), junto con los perfiles obtenidos a
partir del modelo, luego de la estimacion de pardmetros correspondiente.
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Figura 4.3. Perfiles de simulacién y datos observados de las experiencias DCB (H) y
DCBVal (@) como funcién del tiempo para B. megaterium BBSTA4.
(----) Biomasa total, (== =) Almidén, (=) pH Yy (-----) Biopolimero: Perfiles simulados
para las variables de estado.

Se puede observar que el modelo logra representar efectivamente la tendencia
de cada una de las variables medidas. Del mismo modo, a partir de los
estadisticos presentados en la Tabla 4.5, se destaca un buen compromiso
entre los datos observados y las salidas del modelo, siendo un claro indicador
de esto, los valores de EM cercanos a 0. Las principales discrepancias se
encuentran en la concentracion de PHA producido, a la cual se asocia el mayor
error relativo reportado (ER=32,9 %) junto con un indice de Wilimott (d=0,880)
que demuestra una menor correlacion de los datos experimentales por parte

del modelo calibrado.

Tabla 4.5. Error medio (EM), error relativo (ER) e indice de concordancia (d) de las
variables de estado de la experiencia DCB empleando B. megaterium BBST4.

Variables EM ER d
P (PHA) -0,021 32,9 % 0,880
X (Biomasa) -0,176 15,9 % 0,945
S: (Almiddn) 0,108 15,3 % 0,987
pH 0,155 2,13 % 0,981

La validacién del modelo calibrado, al igual que para la experiencia anterior, se

llevd a cabo empleando un set de datos independientes (DCBVal (@®)). Para
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este caso, se encontraron mejoras notables en ER y d, mientras que solo se
hallaron variaciones minimas en los EM, mejorando para el caso del almidén y
pH (desde 0,108 a 0,04 y desde 0,155 hasta 0,052 para S; y pH,
respectivamente) e incrementandose levemente para el PHA y la biomasa
(desde -0,021 a -0,055 y desde -0,176 hasta -0,227 para P y X,
respectivamente). Por su parte, los valores negativos del EM calculados para P
y X indican una sobrestimacion por parte del perfil predicho por el modelo
(ecuacion 4.13). Particularmente, para el caso del biopolimero (P), esto se
evidencia claramente para la experiencia DCBVal (@) a partir de la Figura 4.3,
donde todos los valores observados se encuentran por debajo del perfil
simulado. Asimismo, si bien en la experiencia DCB (M), la mayoria de los
valores de concentracion de PHA se hallan por encima del perfil simulado, la
concentracion correspondiente a t=11 h (P=0,03 gp/L) se encuentra muy
alejada del valor predicho para ese instante de tiempo (P=0,26 gp/L), dando
como resultado un sesgo negativo para esta variable (EM<0). Como conclusién
parcial de este analisis, se puede mencionar nuevamente que el modelo
calibrado para el medio de cultivo con concentraciones iniciales de 5 g/L de
almidon y 0,08 g/L de extracto de levadura permite un ajuste muy satisfactorio,
encontrandose algunas pequefias dificultades para reproducir la disminucién
que se produce en la concentracion de PHA a partir de t=19 h, como se
observa en la Figura 4.3. Sin embargo, la disminucién de la concentracion de
P, puede ser bien representada por el modelo, que mediante un mayor valor
(en relacion a la experiencia DCA) del pardmetro k, de la ecuacion (4.4), logra

reproducir de manera aceptable el consumo intracelular de PHA.

Tabla 4.6. Error medio (EM), error relativo (ER) e indice de concordancia (d) de las
variables de estado de la experiencia DCBVal empleando B. megaterium BBST4.

Variables EM ER d
P (PHA) -0,055 28,4 % 0,933
X (Biomasa) -0,227 13,3 % 0,979
S (Almiddn) 0,044 11,6 % 0,997
pH 0,052 1,42 % 0,989
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4.3.2. Cultivo de B. megaterium empleando glicerol como sustrato

El problema de optimizaciéon dinamica para la produccion de PHA a partir de la
cepa B. megaterium BBST4 posee 6 ecuaciones diferenciales y 4 ecuaciones
algebraicas. Como se mencion6 anteriormente, este problema se resuelve con
un enfoque simultaneo. Para ello, se considera una discretizacion del tiempo
con 20 elementos finitos y 3 puntos de colocacion. De este modo, el problema
de estimacion de parametros resultante tiene 1904 variables continuas y 1889
restricciones de igualdad. En este punto, resulta importante destacar que, con
el proposito de reducir la cantidad de parametros a estimar, se reemplazé la

ecuacion (4.5) por la siguiente ecuacion (Khanna & Srivastava, 2005):

as dR
- —(a—+y.R> (4.26)

donde a tiene unidades de gsi/gr Y y de gsi/(gr.h). Sus expresiones se

representan mediante las ecuaciones (4.27) y (4.28).
y = kz.k4 + k5 (428)

Los valores de los parametros estimados y propuestos (sefialados con el
simbolo *) se muestran en la Tabla 4.7. En relacion a los parametros que se

fijaron en el modelo, se puede mencionar que pmsx, Ygss2 Y Yrsss fueron

calculados a partir de los datos experimentales recopilados para las
experiencias ERLEN A y ERLEN B presentadas en el Capitulo 2 de esta tesis.
Por su parte, mg,, queda establecido a partir de los resultados reportados por
Khanna & Srivastava (2005).

En comparacién con los valores de los parametros calculados en la Seccion
anterior, se puede mencionar que existen ciertas diferencias respecto de las
obtenidas para este caso. En primer lugar, el valor no nulo de la constante de
muerte de la biomasa (k;=0,007 h™), propone la utilizacién de la ecuacion (4.3)
con una estructura levemente diferente a la empleada en la seccién 4.3.1. En
este caso, el valor no nulo que toma este parametro, es necesario para
representar la desaceleracion del crecimiento de la biomasa residual que existe

hacia el final del bioproceso. Sin embargo, k,; mantiene un valor de 0,007 h?,
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indicando en cierto aspecto que la tasa de muerte de la biomasa no es tan
elevada como sucede en los experimentos realizados por Luvizetto Faccin et
al. (2012), quienes reportan un valor de k;=0,011 h™ para lograr ajustar la
pronunciada caida de la concentracion de biomasa hacia el final del proceso de

crecimiento y biosintesis.

Por otro lado, con respecto a la tasa de produccion de PHA, se puede sefialar
que la principal diferencia en relacion al modelo de la seccién anterior, se
encuentra en el parametro ® de la ecuacion (4.4). En este caso, el valor de la
constante Rpqr=1,130 gr/L (valor que a su vez coincide con lo obtenido
experimentalmente: concentracion de biomasa residual al momento que la tasa
de produccion de PHA se reduce a la mitad), permite que el factor de
correccion ® tome valores diferentes a 1. Asimismo, se observa que, si bien los
valores de los parametros k; y k, son mayores a los obtenidos para el caso
anterior, se sigue la tendencia que k,>k,, demostrando que el término de
produccion de PHA asociado al crecimiento de la biomasa tiene una mayor
relevancia que aquél relacionado con el consumido intracelularmente por la
bacteria (por ejemplo para esporulacion). Asimismo, resulta importante resaltar,
que diversos autores obtuvieron valores muy similares para k,: 0,0110 gp/(gr-h)
(Luvizetto Faccin et al., 2012), 0,0123 gp/(gr.h) (Khanna & Srivastava, 2005) y
0,0118 gp/(gr.h) (Mulchandani et al., 1989).

En cuanto a la ecuacion (4.9), que involucra la concentracion de iones
hidrogeno en el medio de cultivo, se destaca la estructura diferente que adopta
en relacion a la empleada para ajustar los datos DCA y DCB. Esto se atribuye
principalmente al valor de k,,,=0, lo cual elimina un término de la expresion de
H. Una posible explicacion podria ser que el término &, el cual ahora toma un
valor diferente a 1, permite la posibilidad de ajustar mejor el modelo sin que

k,n, tome valores distintos a 0.

Finalmente, la expresion algebraica (ecuacion 4.2) empleada para representar
la tasa especifica de crecimiento del microorganismo (u) toma una forma
notablemente diferente a la establecida para el crecimiento de B. megaterium a
partir de almidén con extracto de levadura. Para el escenario que involucra el

crecimiento y produccion a partir de glicerol se obtienen valores de kiy Y koy
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no nulos que establecen la existencia de un término asociado a inhibicion por

concentracion de H”.

Tabla 4.7. Set de parametros éptimos para el modelo de produccién de PHA a partir
de B. megaterium BBST4 (Experiencia ERL).

Parametros Unidades Valores 6ptimos
Hméx h* 0,225*
Ks, Os2/L 0,939
kq h 0,007
ky gr/OR 1,981
k, gr/(9r-h) 0,019
a Us1/OR 2,760
Y gs1/(gr.h) 0,220
Yr/s2 gr/ds2 5,525*
M, 0s2/(gr-h) 1,73.10°%
Kpn L/9x 4,706
kyn2 L/(gx.h) 0
kiy gn'/L 0,033
Koy L/ gn" 1,999
Yr/s3 gr/ds3 25*
Rhair gr/L 1,130

En la Figura 4.4 se presentan los datos obtenidos a partir de los experimentos

llevados a cabo en Erlenmeyer, los cuales se presentaron en el Capitulo 2 de

esta tesis. Conjuntamente, se exhiben los perfiles de las variables de estado

obtenidos luego de resolver el problema de estimacion de parametros.
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Figura 4.4. Perfiles de simulacién y datos observados de concentraciones de a)

biomasa total, b) glicerol, ¢) biomasa residual, d) urea, e) biopolimero, f) fosforo y g)

iones hidrégeno. (@) Datos experimentales, (=) Perfiles simulados.
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Como se puede observar, existe una reproduccion muy buena de los perfiles
de concentracion para todas las variables de estado, lo cual se refleja en los
estadisticos presentados en la Tabla 4.8. Los valores de error medio (EM) que
se calcularon para las variables concentracion de biomasa residual (EM=-0,006
gr/L), urea (EM=-0,007 gs2/L), fésforo (EM=-0,004 gss/L) e iones hidrégeno
(EM=0,003 g4'/L) muestran un buen compromiso entre los datos
experimentales y el perfil obtenido a partir del modelo calibrado luego de la
estimacion de los parametros. Por su parte, si bien las concentraciones de
glicerol, biomasa total y biopolimero presentan los sesgos mas elevados (EM=
-0,020 gsi/L, EM=0,030 gx/L y EM=0,048 gp/L, respectivamente), estos valores
indican un muy buen ajuste. Con respecto al error relativo ER, se obtiene que
las variables que mejor representan los datos del bioproceso son la
concentracion de fosforo (ER=1,23 %) y de glicerol (ER=2,49 %). Por el
contrario, la variable de estado que presenta el error relativo mas grande
corresponde al biopolimero (ER=20,02 %), evidenciando nuevamente la
dificultad que presentan este tipo de modelos para reproducir el
comportamiento dinamico de los metabolitos mixtos. A pesar de esto, los
valores de errores relativos asociados a las restantes variables resultaron
menores al 10 % (biomasa residual ER=8,03 %, biomasa total ER=6,24 %, urea
ER=4,08 %, iones hidrégeno ER=7,06 %), lo que resulta, junto con los valores
de indice de concordancia (d) cercanos a la unidad para la mayoria de los
casos, en claros indicadores del apropiado ajuste que brinda el modelo cinético

calibrado.

Es importante sefialar que en este caso, no se efectia una validacion del
modelo debido a la falta de un set de datos experimentales independiente a los
empleados para la calibracion (Erlenmeyer 1 y 2). Se podria haber realizado la
calibracion con un unico conjunto de datos (Erlenmeyer 1 o 2) y utilizar el
restante para la validacion. Sin embargo, la escases de reactivos necesarios
para tomar mas mediciones de cada una de las variables llevaron a optar por
emplear ambos sets de datos experimentales en la estimacion de parametros y

contar asi, con un modelo mejor calibrado.

93



Capitulo 4 MODELADO CINETICO Y ESTIMACION DE PARAMETROS

Tabla 4.8. Error medio (EM), error relativo (ER) e indice de concordancia (d) de las
variables de estado de la experiencia ERLEN empleando B. megaterium BBST4.

Variables EM ER d
R (Biomasa residual) -0,006 8,03 % 0,991
S; (Glicerol) -0,020 2,49 % 0,996
X (Biomasa total) 0,030 6,24 % 0,995
S, (Urea) -0,007 4,08 % 0,851
P (Biopolimero) 0,048 20,02 % 0,938
S5 (Fésforo) -0,004 1,23 % 0,932
H* (ion hidrégeno) 0,003 7,06 % 0,997

4.4. Conclusiones

En este capitulo se ha formulado un problema de estimacion de parametros
restringido por un sistema de ecuaciones diferenciales y algebraicas (DAE)
para un modelo mecanistico basado en primeros principios de la cinética de
crecimiento y produccion de PHA para la cepa autéctona B. megaterium
BBST4. El modelo cuenta con 7 variables de estado y 16 parametros que
describen la evolucion de las concentraciones de biomasa, sustratos, PHA
producido y el pH del medio en el horizonte de tiempo correspondiente a cada
una de las experiencias realizadas: 80 h para el caso del crecimiento a partir de
almidon y extracto de levadura como sustrato y 30 h para aquélla donde se

emplea glicerol como Unica fuente de carbono.

Se han determinado los valores O6ptimos de los parametros cinéticos
correspondientes a cada uno de los escenarios presentados: 12 parametros
para la situacion donde se emplea almidén y extracto de levadura como
sustratos y 11 parametros para la experiencia de crecimiento y produccion
empleando glicerol. EI modelo propuesto, calibrado por la estimacion de
parametros, provee para todas las experiencias una buena representacion de
la evolucién dinamica de las concentraciones de biomasa total y residual,
biopolimero, fuentes de carbono, nitrégeno y fosforo y el pH observados

durante los ensayos efectuados experimentalmente.
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CAPITULO 5

DISENO Y OPTIMIZACION DE PLANTAS DE PRODUCCION DE PHAs
A PARTIR DE SUSTRATOS ALTERNATIVOS

5.1. Introduccion

Historicamente, se ha utilizado una amplia variedad de sustratos para la
produccion de PHAs a nivel industrial y semiindustrial, empresas como Biomer
(Guzman, 2013) y Chemie Linz (Braunegg et al., 1998) producian PHB a partir
de glucosa como fuente de carbono. Actualmente, Tianjin GreenBio
(tigreenbio.com) y TianAn (Smock, 2012) emplean azlcares a partir de almidén
como materias primas. Por otro lado, Tepha Inc. (tepha.com), Metabolix (Laird,
2012), PHB Industrial SA (Pessoa et al.,, 2005) y Bio-On (bio-on.it, 2018)
recurren a la produccion de biopolimeros mediante la utilizaciébn de azucares,
carbohidratos, cafia de azlUcar y melazas de azucar, respectivamente.
Industrias como Polyferm Canada (polyfermcanada.com, 2018) optan por
aceites vegetales y Danimer Scientific (King, 2013), en particular, emplean

aceite de canola.

Es conocido que el costo de los sustratos empleados como fuente de carbono
para la produccién de biomateriales puede llegar a representar el 50 % de su
costo de produccién (Koller et al., 2017). Asimismo, existen otros factores
influyentes en el precio final del producto como la productividad del
microorganismo, el rendimiento del sustrato, los costos de las materias primas
y el método de extraccion elegido (Dietrich et al., 2017). Si bien, las mejoras
individuales de estos indicadores influiran positivamente en el valor final de los
PHAs, en una escala industrial la reduccion de los costos dependera
fuertemente de una optimizacién integral de todo el proceso productivo (Koller
et al., 2010a).

En relacion a esto ultimo, existen dos tipos de enfoques utilizados en la sintesis
de procesos para determinar la configuracién 6ptima de un diagrama de flujo y
sus condiciones de operacion (Yeomans & Grossmann, 1999). El primero de
ellos es la estrategia de disefio conceptual presentada por Douglas (1988),
donde el problema se resuelve de manera secuencial, fijando ciertas variables

del proceso y, mediante la implementacion de heuristicos, se trata de llegar a
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una solucion mejorada del problema. El segundo enfoque para la solucion de
problemas de sintesis de procesos tiene en cuenta una optimizacion
simultanea basada en programacion matematica (Grossmann, 1996). Mediante
esta estrategia se propone una superestructura en la cual se incorporan
tecnologias que potencialmente podrian ser seleccionadas para conformar el
proceso Optimo. Luego se formula un problema de programacion matematica
donde se involucran variables continuas y discretas para la seleccion de la
configuracion Optima del proceso (Grossmann, 1985). Finalmente se resuelve
el modelo formulado como un problema de programacion mixto entero no lineal
(MINLP) (por sus siglas en inglés Mixed Integer NonLinear Programming)
(Duran & Grossmann, 1986).

Una alternativa para la representacion de este tipo de problemas donde se
encuentran involucradas variables discretas y continuas es utilizar modelos con
disyunciones y proposiciones logicas (Lee & Grossmann, 2000; Raman &
Grossmann, 1994). Un caso particular para la sintesis de procesos quimicos
qgue involucran no linealidades es la programacién disyuntiva generalizada
(GDP) (por sus siglas en inglés Generalized Disjunctive Programming) (Turkay
& Grossmann, 1996). Comunmente, en los problemas GDP se pueden
encontrar tres tipos de restricciones (Yuan et al., 2013): (a) restricciones
globales que no estan relacionadas con las decisiones discretas; (b)
restricciones condicionales representadas por disyunciones donde se
involucran operadores “OR”; (c) restricciones puramente ldgicas relacionadas

con variables Booleanas.

Con el propésito de aprovechar la existencia de Solvers para la resolucion de
problemas MINLP, es habitual reformular los problemas GDP como de
programacion mixto entero (Vecchietti et al., 2003; Vecchietti & Grossmann,
2000) mediante el uso de formulaciones “Big-M” o de Céascara Convexa
(Grossmann & Ruiz, 2012).

En este sentido, numerosos autores han propuesto el desarrollo de
superestructuras para la optimizacion de sintesis de procesos en diferentes
campos de la ingenieria de procesos. Martin & Grossmann (2012) formulan un

problema MINLP con el objetivo de realizar una optimizacion simultdnea con
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integracion de calor para la produccion de biodiesel a partir de diferentes
aceites. Gong & You (2014a) desarrollan una superestructura de una
biorrefineria en base algal, en donde buscan minimizar el costo de la unidad
destinada a la captura de carbono y de este modo mitigar el efecto del CO, al
medioambiente. Rizwan et al. (2015a) plantean un problema MINLP para la
hallar la ruta de procesamiento 6ptima del proceso de produccién de biodiesel

a partir de microalgas mediante el desarrollo de una superestructura.

Aun cuando en la bibliografia se pueden hallar evaluaciones tecnoeconémicas
de plantas de produccion de PHAs para el analisis de factibilidad utilizando
simuladores comerciales como ASPEN PLUS (Aspen Technology, Inc., USA)
(Lopez-Arenas et al., 2017; Naranjo et al., 2013; Posada et al., 2012; Posada et
al.,, 2011), no se han encontrado este tipo de procesos implementados
mediante la formulacion de una superestructura. Por lo que resulta de interés el
disefio del proceso de produccion de PHAs mediante programacion

matematica.

En el presente capitulo, se presenta una superestructura para el disefio éptimo
de un proceso de produccion de PHA en donde se incluyen correlaciones
detalladas del costo de capital de los equipos, balances de masa y energia. La
funcidén objetivo a maximizar es el valor presente neto (VPN). El modelo tiene
en cuenta diferentes fuentes de carbono como sustratos y se incluyen diversas
alternativas tecnoldgicas para las etapas de biosintesis, extraccion y
purificacion. EI modelo matematico se formula e implementa en GAMS (McCarl
et al., 2017) como un problema de programacion mixto entero no lineal. Los
resultados muestran que la produccion de PHAs puede resultar

econOmicamente atractiva si se implementan las tecnologias apropiadas.

5.2. Descripcion del Proceso

El proceso de produccion de PHAs presenta tres etapas principales:
pretratamiento de las materias primas, biosintesis, y extraccion y purificaciéon
del biopolimero. La Figura 5.1 muestra la superestructura simplificada
propuesta, incluyendo las diferentes alternativas tecnologicas. El detalle de

cada una de las etapas de procesamiento se describe a continuacion.
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5.2.1. Pretratamiento de las materias primas

En este capitulo se consideran tres principales materias primas y algunos de
sus derivados que potencialmente podrian ser utilizados como sustratos para la
produccion de PHAs, como se muestra en la Figura 5.2. A continuacion se
describen las tecnologias involucrados en el preprocesamiento de las
diferentes fuentes de carbono propuestas: glicerol, almidon (de mandioca o

maiz), sacarosa de cafia de azucar y melaza de cafa de azucar.
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Figura 5.2. Superestructura del sector de purificacion de materias primas de la
biorrefineria para la produccion de PHAs.

5.2.1.1. Glicerol

El glicerol crudo, principal subproducto de la industria del biodiesel (Ramos et
al. 2014b), puede ser empleado como una fuente de carbono econémica en
diversos procesos microbioldgico (Lopez et al., 2012). Por esta razon, una
posible alternativa podria ser la utilizacion de glicerol crudo para la produccién
del polimero (Coutinho de Paula et al., 2017). Sin embargo, las impurezas
presentes en la corriente de glicerol (principalmente metanol, ver Tabla 5.1)

proveniente del proceso de produccion de biodiesel podrian tener un efecto
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inhibitorio en el aumento de la biomasa celular de los microorganismos
productores de biopolimero (Luo et al., 2016), por lo tanto, se incluye la
posibilidad de un sector de purificacion de glicerol (Figura 5.2). Esta seccién
involucra, en primera instancia, un proceso de separacion donde se obtiene por
tope una corriente de agua y metanol (FL1) que se alimenta a una columna de
destilacion (DS1), alli, el metanol se recupera por tope con una pureza del 91,7

% (Posada et al., 2011) y puede ser vendido como subproducto.

Tabla 5.1. Composicion tipica de glicerol crudo.

Componentes Composicion (%)
Glicerol 60,05
Metanol 22,59

Agua 10,00
Cenizas 2,80
Metdxido de sodio 2,62
Jabones 1,94

A continuacion, la corriente liquida del FL1 se neutraliza con acido clorhidrico
(HCI) al 31 % en una proporcion 0,355/1 en relacion a la masa de glicerol
presente en el reactor (RC1) con el fin de neutralizar el catalizador (metdxido
de sodio) remanente proveniente del proceso previo de produccion de biodiesel
(Lourenco et al., 2011). Asimismo, los jabones reaccionan con el HCI para la
formacion de acidos grasos libres (FFA) y cloruro de sodio (NaCl). Luego de
realizada la reaccion de neutralizacion, se eliminan las trazas de cenizas con la
ayuda de una centrifuga (CN1). La corriente libre de sélidos insolubles se envia
a un decantador (DC1) donde se lava con agua de proceso en una proporcion
de 2,4 kg de agua por kg de glicerol (Posada et al., 2011) para obtener glicerol
libre de sales y solidos. Finalmente, el agua y las cantidades remanentes de
metanol se remueven por evaporacion en un flash (FL2) y una columna de
destilacién (DS2), para obtener como producto final una corriente de glicerol
con 98 % de pureza. En esta instancia, se incluyen dos alternativas posibles
para el glicerol purificado: venta (Christopher et al., 2014) o utilizacién como
sustrato en el sector de biosintesis para la producciéon de PHAs (Ray et al.,
2016; Garlapati et al., 2016; Moreno et al., 2015).
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5.2.1.2. AImidén

En el contexto del uso de productos agroindustriales para la produccion de
biomateriales, uno de los sustratos mas prometedores para ser utilizados como
fuente de carbono es el almidén (Garcia et al.,, 2013). En la superestructura
presentada en la Figura 5.2 se consideran tres potenciales alternativas
relacionadas con la obtencion de almidén. La primera de ellas consiste en
incluir el proceso de produccion de almidon a partir de maiz, la segunda opcién
involucra la adquisicion directa del almidon de maiz, mientras que la tercera
alternativa es utilizar almidén de mandioca (Poomipuk et al., 2014). La
superestructura incluye también la posibilidad de obtencion de glucosa como
sustrato para la biosintesis microbiana en la etapa de produccion de PHAs

mediante licuefaccion y sacarificacion de los almidones mencionados.

El proceso de obtencion de almidon a partir de granos de maiz (Tabla 5.2),
consiste en una etapa de manipulacion del grano mediante cintas
transportadoras del tipo cilindro sinfin (CT), donde se considera una pérdida de
material del 2,395 % (Ramirez et al., 2008), hacia un tanque (TK1) donde se
efectla un remojo. En esta instancia el objetivo es debilitar la matriz proteica
del grano y de esta manera facilitar la liberacion de los granulos de almidén.
Para ello, se incorpora agua hasta llegar a un porcentaje de humedad del 45 %

en peso.

Tabla 5.2. Composicion tipica del grano de maiz.

Componentes Composicion (%)
Almidén 61
Agua 15
Fibra 10
Proteina 8
Lipidos 4
Cenizas 2

A continuacion, la corriente de proceso se filtra por una malla (ML1) para
recuperar los solidos solubles mientras que el agua excedente con trazas de
almiddn y proteinas disueltas en ella se concentran mediante evaporacion (FL3
y SD1) para producir gluten feed junto con las fibras de maiz provenientes de
aguas abajo del proceso. Por su parte, los solidos solubles se envian a una

etapa de molienda en donde se logra separar el germen de maiz rico del resto
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del material almidonado. Para ello se utiliza primeramente un molino (MO1) y
posteriormente valiéndose de la baja densidad del germen con relacion al
almiddn, se logra la separacion mediante un hidrociclon (HC1) obteniéndose
una corriente rica en lipidos (composicion en peso: lipidos 36 %, proteinas 20
%, fibras 18 %, agua 12 %, almidon 12 % y cenizas 2 %) (Ramirez et al., 2009).

Luego de la extraccion de los lipidos, la suspension de almidén filtrada (ML2)
se envia nuevamente a molienda (MO2) y a una etapa de filtrado (ML3) para
remover parte del agua y desprender el almidén del material fibroso. Esta
corriente rica en fibras, junto con el almidon y proteinas concentradas luego de
la etapa de remojo inicial del proceso, se envian a un secador (SD1) hasta
alcanzar una composicién en peso de 52 % fibras, 19 % almidon, 16 %
proteinas, 10 % agua, 2 % lipidos y 1 % cenizas para ser vendidos como gluten

feed.

En la siguiente etapa, el gluten rico en proteinas es separado del almidon por
diferencia de densidades mediante un hidrociclon (HC2) y un tanque (TA) para
la obtencién del subproducto gluten meal con la siguiente composicion en peso:
65 % proteinas, 15 % almidon, 10 % agua, 5 % fibras, 3 % lipidos y 2 %
cenizas. Finalmente, el almidon de maiz se lava en un tanque (TK2) con la
cantidad de agua necesaria hasta alcanzar un porcentaje de humedad del 60 %
con un 2 % de impurezas. Una vez procesado el grano de maiz para la
obtencion de almidon, puede utilizarse como sustrato en el proceso

fermentativo para la producciéon de PHA.

En la superestructura propuesta en esta tesis, se incluye, ademas del proceso
de produccion de almidén a partir de maiz, la posibilidad de comprarlo
directamente o comprar almidon de mandioca. Otra alternativa incluida es el
procesamiento del almidon para la obtencidén de glucosa. Este proceso consiste
en evaporar en un flash (FL4) parte del agua contenida en la suspension de
almidon hasta alcanzar una concentracion de almidon del 69 % en peso (Van
der Veen et al., 2006). Luego se realiza un precalentamiento con vapor (HX2)
hasta alcanzar una temperatura de 110 °C aproximadamente (Muller & Miller,
1982) con el objetivo de, posteriormente, hidrolizar el almidén con a-amilasa en

una proporcion 1/1000 (enzima/almidon) en un reactor de licuefaccion (RL) con
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una solucion de la enzima al 0,5 % (Carr et al., 1982). La mezcla resultante con
una viscosidad reducida contiene oligbmeros de almidéon llamados
maltodextrinas, los cuales ingresan a un reactor de sacarificacion (RS) que
opera a una temperatura de 60 °C. La etapa de sacarificacion se lleva a cabo
mediante la utilizacién de glucoamilasa en una proporcion enzima/almidon de
1/40 en masa (Muller & Miller, 1982) y diluido al 0,9 % (Carr et al., 1982). La
solucion final se obtiene mediante evaporacion en un flash (FL5) hasta alcanzar

una concentracion de glucosa del 80 % en peso.

5.2.1.3. Cana de azlcar

Actualmente en nuestro pais la produccién de azucar ronda los 28 millones de
toneladas anuales, volumen que excede el consumo interno y no se logra
exportar este superavit (camaradealcoholes.org.ar). Si bien en nuestro pais los
cortes en los combustibles han aumentado desde 10 % para bioetanol en 2014
(Ramos et al. 2016) a 12 % en 2016 (siendo destinatario de esos 2 puntos
extras la industria azucarera), existe la propuesta de elevarlo al 15 %, incluso la
capacidad productiva actual admitiria un corte del 17 %. Por esta razén, una
eventual alternativa resulta en el aprovechamiento de la sacarosa proveniente
del azucar para ser utilizada como fuente de carbono en la produccion de

biopolimeros.

Por este motivo, en esta tesis se incluye la posibilidad de emplear cafa de
azucar como materia prima (Tabla 5.3) para la produccion de PHAs. En la
superestructura que se muestra en la Figura 5.2, se formulan modelos
simplificados para el procesamiento de cafia de azucar. Este proceso comienza
con el lavado de la materia prima en un tanque (TK3) y a continuacién es
procesado en un molino (MO3) para la generacion del jugo de cafa de azlcary
la separacion del bagazo. Este residuo agroindustrial es considerado un
importante subproducto de la industria del azucar, ya que puede ser utilizado
para la produccion de energia térmica y eléctrica. En la superestructura
propuesta, se considera un sistema de produccién de bioelectricidad tipico
(Rincén et al., 2014). El mismo consiste en la eliminacion de humedad de la
biomasa en un secador (DR) hasta alcanzar un porcentaje de humedad del 48

% y luego es quemado en una camara de combustion (FR) con un exceso de
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aire. La energia liberada es utilizada para generar vapor de alta presion, el cual
circula por una turbina (TB) que produce electricidad y vapor de baja presiéon
gue puede utilizarse para satisfacer los requerimientos energéticos de la planta.

Tabla 5.3. Composicion tipica de la cafia de azlcar.

Componentes Composicion (%)
Agua 70
AzUcares 14
Fibra 13,5
Cenizas 1,5
Otros 0,6
Proteinas 0,4

Debido a que el jugo de la cafia de azucar posee una compleja composicion de
compuestos organicos e inorganicos, se requiere una etapa de clarificacion
para la obtencion de azucares de mayor calidad mediante la remocién de
componentes contaminantes. Este proceso se lleva a cabo en un clarificador
(CL), a 65 °C (Quintero et al., 2008) mediante la incorporacion de &cido
sulfurico (H2SOg4) e hidroxido de calcio (Ca(OH),) para posibilitar el precipitado
de impurezas (Amores et al., 2013). En el caso del acido sulfdrico, se emplean
1,4 g de acido con una dilucion al 4 % en peso (Moncada et al., 2014), por cada
kg de azucares presentes en el jugo, mientras que la cal de calcio se adiciona

en una proporcion de 9,32 g por kg de azucar (Amores et al., 2013).

El material removido en la etapa de clarificacion del jugo de cafia de azlcar se
envia a un filtro de tambor rotatorio (RD) para la formacion de cachaza. Esta
torta obtenida a partir de los sélidos suspendidos en el jugo de cafia puede ser
comercializada como alimento para animales o compost (Moncada et al.,
2013).

Luego del proceso de clarificacion, el jugo obtenido esta en condiciones de ser
utilizado como fuente de carbono para el crecimiento de los microorganismos
productores de PHA. Asimismo, se incluyen en el modelo dos alternativas
adicionales ademas de la mencionada. La primera de ellas es utilizar sacarosa
ya procesada (Koller et al., 2010b) y la segunda, melaza de cafia de azucar
(Moncada et al., 2013).
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5.2.2. Biosintesis

La produccion biotecnolégica de PHAs se lleva a cabo en la etapa de
biosintesis como se muestra en la Figura 5.3, donde se induce a una cepa
bacteriana a producir intracelularmente el biopolimero mediante el suministro
en exceso de una fuente de carbono y la limitacion de un nutriente esencial

para su crecimiento, como el nitrégeno o fosforo.
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Figura 5.3. Superestructura del sector de biosintesis de una biorrefineria para la
produccion de PHASs.
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El primer paso de este proceso involucra una esterilizacion de la fuente de
carbono (ST1, ST2 o ST3), donde el aumento de temperatura y presion
eliminan la posibilidad de crecimiento de otros microorganismos que puedan

llegar a competir con el productor de biopolimero.

En funcion de la fuente de carbono seleccionada, se presentan diversas
alternativas operativas para el funcionamiento de los biorreactores utilizados en
esta seccion del proceso productivo. Dependiendo del sustrato seleccionado,
se presentan tecnologias que involucran dos etapas de biosintesis, en donde la
primera de ellas sera destinada para el crecimiento bacteriano sin limitacion de
nutrientes con el fin de aumentar la biomasa celular (BR1, BR3, BR5, BR?7,
BR9, BR11, BR13). En el segundo biorreactor (BR2, BR4, BR6, BR8, BR10,
BR12, BR14), se produce el polimero a partir de una limitacion en la fuente de
algun nutriente esencial. En la Tabla 5.4 se presentan los parametros mas
representativos de los equipos empleados para la produccion de PHA a partir
de trabajos experimentales hallados en la bibliografia, los cuales se tienen en

cuenta para la implementacién del modelo.

Tabla 5.4. Principales parametros utilizados en el sector de biosintesis.

Tiempos de  CONsumo

0 retencion total de
Féfrgtgn%e (kY7l’(S ) (kY}(l’(S ) PI{CI) A (h) fuente de Referencia
9ikg 9ikg carbono
1°BR-2°BR (%)
Glicerol Cavalheiro et
purificado 0,215 0,370 58 22-20,5 77 al. (2009)
Glicerol Cavalheiro et
crudo 0,190 0,380 50 22-20,5 71 al. (2009)
Sheu et al.
Almidonde 133 (210 65 20-58 93 (2009)
maiz Porras et al.
(2017)
Almidon de Poomipuk et
mandioca 0,15 0,340 44 36-60 85 al. (2014)
Chanprateep
Glucosa 0,38 0,475 80 12-22 60 (2010)
Lopez et al.
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(2012)

Nonato et al.,
(2001)
Rossell et al.
(2010)

Sacarosa 0,4 0,533 75 24-30 97

Melaza de Tripathi et al.
cana 0,24 0,32 75 24-36 97 (2012)

5.2.3. Extraccion y purificacion del biopolimero

La extraccion del polimero del citoplasma del microorganismo es una etapa
determinante del proceso productivo, debido a que define el precio de venta del
bioproducto. Por lo tanto, una apropiada seleccion del método de extraccion es
crucial para la viabilidad econémica del proceso.

En este capitulo, como se muestra en la Figura 5.4, se incluyen las siguientes
cuatro alternativas de extraccion en la superestructura del proceso productivo
de PHA: empleo de enzimas, solvente, surfactante-NaOCI| y surfactante-

quelato.
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Figura 5.4. Superestructura del sector de extraccion y purificacion de la biorrefineria
para la produccion de PHAs.

En el proceso que emplea enzimas, se considera un calentamiento hasta 85 °C
(HX8) (Posada et al., 2011) previo al ingreso del digestor (DG1), donde ocurre
la ruptura de la membrana celular mediante el suministro de la enzima
pancreatina (Kapritchkoff et al., 2006), de forma tal de obtener una
concentracion del 2 % en peso de enzima dentro del digestor. Asimismo, para
facilitar la disolucion de la membrana celular, que luego sera removida del

proceso, se aflade 0,5 kg de NaOCI al 30 % en peso por cada kg de biomasa
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total. Se considera que es posible extraer el 90 % del biopolimero presente en
la biomasa de los microorganismos. La biomasa residual disuelta en el NaOCI
se elimina del proceso mediante centrifugacion (CN3). EI PHA resuspendido se
trata en un tanque (TK4) con una solucién de H;0; al 1,73 % en peso, en una
proporcion 3,05 kg de solucion por kg de PHA (Harding et al., 2007), con el
objetivo de decolorar el polimero (Jacquel et al., 2008). Finalmente, por medio
de una evaporacion flash (FL6) se elimina parte del agua de la corriente de
proceso hasta alcanzar una pureza de PHA del 53 % en peso (Posada et al.,
2011).

El proceso que emplea un solvente para la extraccion de PHA incluye un
homogeneizador (TK5) que opera a 700 bar de presion para facilitar la ruptura
celular aguas abajo del proceso de extraccién con un tiempo de retencion de
45 min. Luego se remueve parte de cualquier exceso de agua que pudiera
contener la corriente de salida del homogeneizador en una centrifuga (CN4). A
continuacion, se precalientan las corrientes de proceso y la del solvente (di-
etilsuccinato, DES) por medio de intercambiadores de calor (HX10 y HX11)
hasta una temperatura de 110 °C y posteriormente se mezclan en un extractor
(EX). En este equipo, el solvente se encuentra en una proporcidon masica
solvente/biomasa total de 20/1 y la recuperacion del biopolimero resulta del
95% respecto de la totalidad que se produjo en el interior de la célula. La
biomasa residual se elimina por centrifugacion (CN5). Por medio de
decantacion (DC2) a 25 °C se recupera el 93 % del solvente, el cual se

recircula para utilizarlo nuevamente.

En la tercera opcion, empleo de surfactante NaOCI, se realiza un
pretratamiento a 35 °C con NaOH al 11 % en peso, en una relacion masica
solucion/biomasa total de 0,4/1 (Tamer et al., 1998), en un tanque (TK®6).
Posteriormente, la digestion quimica se lleva a cabo en un digestor (DG2) a 55
°C y con un tiempo de retencion de 20 min mediante la incorporacion de
surfactante (dodecilsulfato sddico, SDS) y NaOCI (32 % p/p) en proporciones
SDS/biomasa total y NaOCl/biomasa total de 1/3 para ambos casos (Dong &
Sun, 2000). De modo similar al proceso de extraccion con enzimas, se
centrifuga (CN6) la corriente de proceso para remover la biomasa residual y se

lava con H,O, en un tranque (TK7) para lograr una decoloracién del
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biopolimero. Finalmente, los componentes volatiles se evaporan en un flash

(FL7) hasta alcanzar una pureza del 25 % del producto principal.

La dltima ruta tecnolégica considerada, empleo de surfactante-quelato,
involucra la implementacion del proceso propuesto por Chen et al. (2001),
donde se busca maximizar la reutilizacion del agua utilizada en el proceso de
extraccion. EI método se presenta como una alternativa promisoria debido a
tratarse de una tecnologia mas amigable con el medio ambiente y la elevada
calidad del producto final, como asi también a los minimos requerimientos de
quimicos necesarios. EI mismo consiste en una primera operacion en un
digestor (DG3) a 50 °C donde se trata a la biomasa con surfactante (betaina) y
guelato (sal disddica del acido etilendiaminotetraacético, EDTA) disuelto en
agua. El agregado de quelato y surfactante produce una desestabilizacion en la
membrana interna y externa de la célula mediante la formacion de complejos
catidénicos divalentes (Jacquel et al., 2008). Estos cambios inducidos en la
membrana celular conducen a una disrupcion del microorganismo y posterior
extraccién de un biopolimero con una elevada pureza. En esta operacion se
emplean proporciones masicas de surfactante/biomasa total y quelato/biomasa
total de 0,12/1 y 0,08/1, respectivamente. Se adiciona agua al proceso, para
lograr una dilucién del 0,8 % en peso (Chen et al., 1999). La segunda
operacion consiste en utilizar el aprovechamiento del agua que se trata y
recircula desde aguas abajo del proceso. Para ello se incorporan a un segundo
digestor (DG4), previa centrifugacion  (CN7), proporciones de
surfactante/biomasa total y quelato/biomasa total de 0,0075/1 y 0,01/1,
respectivamente. En esta instancia, una solucion de NaOH 5M regula el pH del
medio para mantenerlo lo mas préximo posible a un valor de 13. En la tercera
operacion, se lleva a cabo la purificacion del agua en un reactor (RC2)
mediante un tratamiento con HCI 4M para mantener el pH en un valor cercano
a 3 y luego extraer cualquier contenido solido mediante centrifugacion (CN9).
Asimismo, se utilizan 0,5 kg de carbon activado por kg de agua a tratar en un
reactor (RC3) considerando una purga de agua del 10 %. Finalmente, en la
altima operacion, el biopolimero se lava con agua y acetona en proporciones
volumétricas agua/PHA y acetona/PHA de 1/1 y 4/1, respectivamente, en un
tanque (RC4). Mediante centrifugaciéon (CN10) se recupera el biopolimero
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producido, considerando una pérdida del 2 % de producto. La acetona se
recupera en un 50 % por destilacion flash (FL8) para ser reutilizada en el
lavado previo.

5.3. Modelo matemético

La superestructura propuesta se formula como un problema MINLP y se
implementa en GAMS (McCarl et al., 2017) con el propésito de determinar el
disefio 6ptimo de una planta de producciéon de PHA considerando un objetivo
econdémico. El mismo, se modela maximizando el VPN sujeto a restricciones
gue incluyen balances de masa y energia, el disefio detallado de los equipos,
ecuaciones de costos de capital y restricciones enteras para la selecciéon de las

tecnologias respectivas.

5.3.1. Balance general de masa

Los balances de masa para las unidades no reactivas (6) de la superestructura

propuesta (Figura 5.1) se formulan de la siguiente manera:

Zfe’f; =fo,’j Vj€] (5.1)

keK TER

donde:

fg’f]- : Caudal masico del componente j de la corriente de entrada k hacia la

unidad 6 [kg j/h]

fr‘?j : Caudal masico del componente j desde la unidad 6 a la corriente de salida

r kg j/h]

De manera similar, los balances de masa de cada unidad reactiva (6°) son
descriptos por la ecuacion (5.2) mediante la utilizacion de parametros de
rendimiento respecto a los caudales de entrada a los equipos. Esto Ultimo se
realiza debido a la ausencia parcial de informacion estequiométrica de las

reacciones quimicas involucradas en los procesos descriptos.

£ = Z fo;+ Z &l Cn Z foés, Vi€ (5.2)

kEK heH kEK
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donde:

fr‘?} : Caudal masico del componente j desde la unidad reactiva 8 a la corriente

de salida r [kg j/h]

fg"/‘j : Caudal masico del componente j desde la corriente de entrada k hacia la

unidad 6” [kg j/h]
E}fsh: Coeficiente masico entre el componente j y el componente s;, [kgj/kg s]

para la reaccion h
s, - Reactivo limitante de la reaccion h

Cr: Conversion del reactivo limitante para la reaccion h

fe",sh : Flujo mésico del componente s; desde la corriente de entrada k hacia la

unidad 6° [kg s;,/h]

En el Anexo B se presentan los balances de masa de cada uno de los equipos

involucrados en la superestructura de manera detallada.

5.3.2. Balances de energia

En los balances de energia se tiene en cuenta la cantidad de energia requerida
para operar los equipos incluidos en las diferentes tecnologias presentes en la
superestructura propuesta. Estos requerimientos se pueden satisfacer
mediante energia eléctrica (motores, agitacion) o térmica (calentamiento o
enfriamiento de corrientes de proceso) (Ramos et al., 2017). Para los
intercambiadores de calor se emplea un balance general de energia en estado
estacionario para las corrientes calientes y frias considerando despreciables la
transferencia de calor entre el intercambiador y los alrededores, como asi
también la energia potencial y cinética. Conociendo las entalpias de entrada
(h,) y salida (h;) de las corrientes masicas totales de entrada y salida,
respectivamente, se puede calcular el calor intercambiado (qg) en cada

intercambiador mediante el uso de la ecuacion (5.3).
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q6 = ZZfek,j- he _szr?j- hs (5.3)

kEK jeEJ TER jE]

Por su parte, la energia eléctrica requerida por centrifugas, reactores,
digestores, homogeneizadores y biorreactores se calculan mediante
aproximaciones propuestas por Ulrich & Vasudevan (2004) las cuales resultan

no lineales en la mayoria de los casos.

n
ECy = ECRy-. Z Z & (5.4)

keK jej

donde ECy- corresponde a la energia consumida en la unidad 8° en kJ/h, ECRy
es la relacion de energia consumida por unidad de caudal masico relativo a la
unidad 6°, en kJ/kg y n es un factor exponencial que depende del equipo
involucrado en el céalculo. En el ANEXO B se incluye el detalle de los balances
de masa planteados para cada uno de los equipos.

5.3.3. Restricciones enteras y mixto-enteras

Las potenciales unidades propuestas en la superestructura de la Figura 5.1 se
encuentran asociadas a variables binarias, que son las principales variables de

decision para la determinacion de la ruta tecnolégica optima.

La formulacion de las restricciones enteras y mixto-enteras se realizé a partir
de l6gica proposicional. Con el objetivo de derivar restricciones que involucren
variables binarias 0-1, se penso la correspondiente proposicion légica de lo que
se intenta modelar, como describen Raman & Grossmann (1994). Para ello, se
consideran operadores logicos que pueden ser transformados a una
representacion equivalente de la forma de una ecuacidon o inecuacion. Los
operadores basicos utilizados en légica proposicional y la representacion de
una expresion Booleana como inecuacion puede observarse en la Tabla 5.5

(adaptacion de Biegler et al. (1997)).
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Tabla 5.5. Transformacion de los principales operadores I6gicos a forma algebraica.

Op,er_ador Comentario Equivalente Booleana Expre3|_o n
l6gica algebraica
“OH >
disyuncion PioP20Ps... PivPyv.. VP, Yityot... + V21
s y121; yo21;
conjuncion P1yP2yPs.. P1AP2A AP Y
ImITc)lIi:azi%n Si Py entonces Py ~P1vP2 1-y1+ yo21
“P @ P ” . )
Equilvalenzcia PisiysolosiP,  (-P1VP2)A(=P2vPy) y1=y2
“O
exclusivo” Exactamente una
: g de las opciones es PrvPyv..vP, yityot...+ v =1
D'Sylu”(_;'on verdadera
exclusiva

Se introducen siete variables binarias (y;, y2, ¥3, V4, Vs, Y6 € ¥7) que tienen en
cuenta la seleccidon de las diferentes materias primas: glicerol crudo, grano de
maiz, almidon de maiz, almidén de mandioca, cafia de azucar, sacarosa y
melaza de cafia. La ecuacion (5.5) garantiza que solo una de las posibilidades
propuestas puede ser elegida.

yi=1 (5.5)

-
||M\1
ot

En caso de seleccionar glicerol crudo como alternativa (y;=1), existe la
posibilidad de purificarlo (yg=1) o utilizarlo como sustrato sin un tratamiento
previo (y,=1). Las ecuaciones (5.6) a (5.8) representan la existencia de dichas

alternativas en caso que se opte por glicerol crudo como sustrato (y;=1).

y1—Yys=0 (5.6)
Y1— Y920 (5.7)
—Y1+Yg+Y920 (5.8)
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En caso de purificar el glicerol (yg=1), el modelo incluye la opcion de venderlo
como producto final (y;,=1) o utilizarlo como sustrato para la produccion de
PHA (y,,=1). Esto ultimo se incorpora al modelo mediante las ecuaciones (5.9)
y (5.10).

Ys — Y10 — Y11 = —1 (5.9)
—Ys+Yio+y11=0 (5.10)

Si se considera utilizar el grano de maiz, el almidon de maiz o el almidon de
mandioca como fuente de carbono (opciones y,, y; € y,, respectivamente), se
propone la sacarificacion del almidén para obtener glucosa como sustrato para
la biosintesis (y;,=1). Caso contrario, el almidon podria emplearse
directamente como fuente de carbono para la produccién del biopolimero

(y13=1), representado en las ecuaciones (5.11) a (5.15).

Y12+ Y2 +ys+y, =20 (5.11)
Y13+ Y2+ys +y,20 (5.12)
—Y2+ Y12 +Y1320 (5.13)
—Y3+ Y12 +¥1320 (5.14)
V4t Yi2+y13=20 (5.15)

En el sector de biosintesis, se tienen en cuenta diferentes productividades de
los biorreactores a partir de la fuente de carbono seleccionada previamente. De
agui surgen y;, e y;s asociadas al consumo del glicerol purificado y el glicerol

crudo, respectivamente, como se indica en las ecuaciones (5.16) a (5.20):

Y11 — Y14 20 (5.16)
—Y11 + Y1420 (5.17)
Yo— Y15 20 (5.18)
—Yo+ Y1520 (5.19)
Yia+ Y15 =1 (5.20)
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Por su parte, las variables y;4, y17 € y1g S€ encuentran asociadas al sector de
biosintesis para el caso de utilizar como sustrato glucosa (y;¢=1), almidén partir

del grano de maiz o procesado (y;;=1) y almidon de mandioca (y;g=1),

respectivamente.

Y13 = Y17 — Y182 0 (5.21)
—Y13+ Y17 +¥18 20 (5.22)
Y1z = Y16 2 0 (5.23)
~Y12+ Y16 20 (5.24)
Ya—Y18 20 (5.25)
—Va+Y1g2 -1 (5.26)
—Y3+y17 2 -1 (5.27)
=Yz + Y172 -1 (5.28)
Yie + Y17 + Y1g+=1 (5.29)

Finalmente, se selecciona el biorreactor BR11 (en Fig. 5.3) correspondiente a
¥19=1 en el caso de la utilizacion de sacarosa a partir de cafia de azucar (ys=1)
0 sacarosa procesada (ys,=1), mientras que para la bioconversion de melazas

(y,=1) se destina el biorreactor BR13 (y,,=1).

Y7 =Y2020 (5.30)
—Y7+Y2020 (5.31)
Y5+ Y6 — Y1920 (5.32)
—¥Y5 — Ve + Y19 =0 (5.33)
Y19t Y20 =1 (5.34)

En relacion con las tecnologias para la extraccion del PHA, se proponen:
extraccion enzimatica (y,;=1), extraccioén con solvente (y,,=1), extraccion con

surfactante-NaOCI (y,3=1) o0 extraccion con surfactante-quelato (y,,=1).
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Yo1+ Y22+ Va3 +Yos +yi0=1 (5.35)

Adicionalmente, se utiliza una ultima variable binaria (y,5) para fijar que los
impuestos a las ganancias (IMP;,y) sean 0 en caso de que no se obtengan
ganancias en algun periodo del proyecto (y,s=0). Para ello se tienen en cuenta
en las ecuaciones, el flujo efectivo antes de impuestos (FEAI) y la depreciacion

(DEP) de los equipos.

FEAI — DEP < y,s. M1 (5.36)
—FEAI + DEP < (1 —y,5) . M1 (5.37)
IMP;y < t.(FEAI — DEP) + (1 —y,5). M2 (5.38)
IMPgay = t.(FEAI — DEP) — (1 — y,5) . M2 (5.39)
IMPg 4y < yp5. M3 (5.40)
IMPg oy = —Y35. M3 (5.41)
donde:

M1, M2, M3: Son pardmetros suficientemente grandes.
t: Tasa de impuesto a las ganancias.

Cada una de las variables binarias mencionadas se incluyen ademas en los
balances de masa mediante la formulacion de restricciones “Big M’
(Grossmann & Ruiz, 2012) para las potenciales unidades en la superestructura

COmMo se muestra a continuacion:

ZZfek—e’,j_M-}’i <0 Vjejiel (5.42)

keK jej

Donde M es un parametro lo suficientemente grande tal que cuando y;=1, las
restricciones sobre el caudal mésico total de entrada a una unidad reactiva o no
reactiva (8 — 6°) se vuelven redundantes, mientras que en el caso contrario

(v;=0), el flujo masico es forzado a ser nulo.
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5.3.4. Restricciones econdmicas y de disefio

La convergencia del modelo de la superestructura descripta proporcionara el
valor de las variables implicitas que se emplearan para la evaluacion
econdmica mediante la funcién objetivo. Especificamente, en la evaluacion
tecnoecondmica se utiliza un enfoque con funciones de costos no lineales y
modelos detallados para el dimensionamiento de los equipos propuestos por
Ulrich y Vasudevan (2004), Chauvel et al. (2003), Walas (1990) y Echarte

(2010) como se muestra a continuacion.

Las siguientes ecuaciones se utilizan para los equipos que se mencionan a
continuacion: FL1 a FL8, DC1 a DC2, TK1.

1 K 39 fh
Vi ==t Z Z_}g (5.43)
Kk j=1 Po
K 39 £
1 )
=t z z _kf (5.44)
Kk j=1 Po
(1/3)
4, (VH + VS) (5.45)
— .
0,6.\p
7.0,6 ( )
H - D.TelH/D (546)
DZ
Vinat =T <D -H+ 7) - 0,008 (5.47)
Mat = Pacero * Vmat (5-48)
Cearcasa = (98;04 — 95,99 D0'00436) ' fm ' ﬁa *Mpat (5-49)
Cocces = 1861,42 + 199,90. (mmat0'42652) (5.50)
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I
Ceql =115 fia ) % (Ccarcasa + Cacces) (5.51)

Donde V4 y Vs son los volumenes de vaciado y llenado, respectivamente, en
m°. Los mismos se calculan considerando el caudal masico por componente
gue ingresa al equipo (fg’f]-) en kg/h, el tiempo estipulado para la operacion de
vaciado (ty=5) y llenado (t;=2), en min, y la densidad de la corriente

alimentada (pk), en kg/m®.

El didmetro del equipo (D), en m, se calcula a partir de Vy y Vs y junto con la

relacion altura-diametro (rely,p=1,5) correspondiente se puede obtener la

altura del equipo (H), en m. Considerando un espesor de material de 8 mm, y
las dimensiones D y H, se calcula el volumen del material (V,,,4;), en m®, el cual
junto con la densidad del acero (pgc.r,=8750), en kg/m* permiten hallar la

masa del material (m,,4;), €n kg, necesario para la fabricacion del equipo.

Finalmente, con las dimensiones calculadas y la cantidad de material necesario
para la fabricacion del equipo, se pueden hallar mediante correlaciones los
costos de la carcasa (Coqrcasq) Y accesorios (Cycces), €N 3, necesarios para la
obtencion del costo del equipo actualizado (C.q;), €n $. Los valores de los
factores de correccion por material (f,,=4), espesor (f.=1,2) y presion (f,=1,6)
corresponden a un equipo de acero inoxidable operando bajo condiciones de
operacion moderada. El valor del indice de actualizacién de precios, Iz, es el
que se reporta mensualmente para la industria de procesos
(chemengonline.com). En este estudio se empleo el indice correspondiente al
mes de abril 2017 (I.;=566,8).

El célculo del costo de la torre de destilacion (DS1) utilizada para la
recuperacion de metanol se realiza mediante la utilizacion de variables
similares a las mencionadas anteriormente. Sin embargo, la altura de la torre
de destilacion (H) se calcula a partir de la suma de la altura minima del nivel
del liquido (H;;;,=0,381), en m, las alturas de vaciado (Hy) y llenado (Hs), la
altura desde la cota de llenado a la tobera de alimentacion (Hyy), en m, la

altura de desenganche, desde la tobera hasta el eliminador de niebla (Hp), en
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m y la altura destinada al eliminador de niebla (Hyg), en m. Las ecuaciones
(5.52) a (5.65) se utilizan para hallar el costo de DS1y DS2.

0,15\ 1  sownfk
—(2=2) = 10.j
Vu = (738) 50- 2. iy (5.52)
k j=1
K 39
0,15\ 1 fe
k j=1
4.Vy
= 5.54
H 7T.D2 ( )
4.Vs
H¢ = 5.55
S T[.Dz ( )
0,5
K 39
pMB 0,5 0,304‘83 Z Z k
=4, . . . ; 5.57
Dy =4 (n. 100) 3600. pyz L15 , fe.s (5:57)
k j=1
Hp = 2+ O'S-DN)- 0,3048 (5.58)
Hyr = 1,5.0,3048 (5.59)
H: HLLL+HH+H5+HL1N+HD+HME (560)
DZ
Vinat =T <D -H+ 7) - 0,008 (5.61)
Mmat = Pacero * Vmat (5.62)
Ccarcasa = (98,04 — 95,99 - DO'00436) “fm  fe Mmat (5.63)
Cocces = 1861,42 + 199,90. (mmat°'42652) (5.64)
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ICE
Ceqz =1,15- fp ' m (Ccarcasa + Cacces) (5-65)

El costo de los tanques utilizados en la superestructura se obtiene mediante la
incorporacion de las ecuaciones (5.66) a (5.75) para los equipos RC1 a RC4,
BR1 a BR14, TK2 a TK7, RL, RS, CL, DG1 a DG4 y EX1.

K 39

fo i tret,
Vyer = Z 10 Tetk (5.66)
raNET Pg
1
trec = (tox + tz,k)-FOB,k-% (5.67)
V. = T H. . (M)Z (5.68)
1 4- mintope- relH/D
n Hminfondo 2
V2= Z-Hminfondo- W (5.69)
Viot = Viet V1 + 13 (5.70)
(1/3)
P Vzt (5.71)
™ (p)
H = D.TelH/D (572)
Pot = Potyy;. Vyer (5.73)
I
Cagitador = 9236. Pot®01 Fpy\ —= (5.74)
400
M&S 1,066 H 082
Ceq3 = Cagitador + ﬁ 101,9.fm.fp. <m> . (0,3048) (575)
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Donde el volumen total del recipiente (V,,,), en m?, se halla a partir de la suma
del volumen asociado a la ocupacién de vapores (V;), en m* el volumen
minimo asociado a razones operativas (V,), en m®, y el volumen de retencién
(V,e¢), €n m>. Por su parte, V; y V, se obtienen a partir de las altura minimas
establecidas para la seccion superior (Hpintope=0,2032) e inferior
(Hpminfonao=0,3048) del tanque, en m, considerando una relacion altura-
diametro rely,p=5. El V;,; se calcula de manera analoga a los volimenes de
llenado y vaciado con la diferencia que en este caso se tiene en cuenta un
tiempo de retencion (t,.. ), e€n h, que para el caso de los biorreactores (BR1 a
BR14) se encuentran en la Tabla 5.4, mientras que para el resto de los
tanques, se obtiene considerando un tiempo asociado a la instrumentacion
(t1,x=2), en min, uno asociado al operador (t;;=4), en min, y un factor de

operacion de unidades externas (FOgy ,=4).

El costo del agitador (Cqgitaaor), €N $, se calcula a partir de una correlacion no
lineal que involucra la potencia requerida por el agitador (Pot), en kW,
considerando que se requiere una potencia volumétrica Pot,,;=0,5 kW/m?3.
Asimismo, se emplea un factor de correccion por material y presion (Fgy,=2,5)

teniendo en cuenta la utilizacién de paletas de acero inoxidable.

El costo total de los tanques (C.43), €n $, viene dado por la suma del costo de
los agitadores y el costo del recipiente actualizado mediante el indice de
Marshall y Swift (M&S=1800). Los factores de correccion por material y presion

en este caso tienen valores de f,,,=3,67 y f,=1, respectivamente.

El costo de los intercambiadores de calor se obtiene a partir de una correlacion
no lineal en funcién del area de intercambio (4), en m. Los factores de
correccion por material y presion empleados para estos equipos son f,,=3 y
fp=1, respectivamente. Los equipos utilizados para el calentamiento de la
corriente de proceso (ST1 a ST3, HX1, HX8 a HX13) se modelan mediante las
ecuaciones (5.76) a (5.78).

K 39
Q= cp.AT.Z Zfe’fj (5.76)
k j=1
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Q
Mygp = 5.77
e hfg,vap + vaap,sub- (Tvap,sat - Tvap,sub) ( )
Q
A= 7
U.AT,,; (5.78)
Coqa = (1,76 + 1,31. fr. ). (1212,06 + 367,76. A%67613) (5.79)

Donde la temperatura del fluido calefactor, T,q, 4, S€ considera 212 °C

correspondiente a la temperatura de ebullicion de un vapor de media presion
en todos los intercambiadores. Una excepcion a esto Ultimo se presenta para
los equipos HX10 y HX11, donde se utiliza una temperatura de 250 °C, para un
aceite calefactor.

Tabla 5.6. Principales parametros utilizados para el modelado de los intercambiadores
de calor I.

. cp AT U Tvap,sub .
Equipo (kJ/kg°C) (°C) (kJ/mZSOC) (°C) Referencia

Hysys
(2013)
ST1 2,73 39 0,057 149 Ulrich &
Vasudevan
(2004)

Ramirez et

ST?2 2,73 79 0,057 70 al. (2009)

Quintero et

ST3 2,73 74 0,057 75 al. (2008)

Hysys
(2013)
HX1 3,341 85 0,003756 - Ulrich &

Vasudevan
(2004)

Posada et

HX8 4,227 50 0,285 95 al. (2011)

Hysys
(2013)

Ulrich &
Vasudevan

HX9 4,187 76,5 0,285 111,5
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HX10

HX11

HX12

HX13

2,837

1,798

2,045

3,341

20 0,007197 109,8

85 0,02736 114,2

65 0,01468 -

76,4 0,003756 -

(2004)

Hysys
(2013)

Ulrich &
Vasudevan
(2004)

Hysys
(2013)

Ulrich &
Vasudevan
(2004)

Hysys
(2013)

Ulrich &
Vasudevan
(2004)

Hysys
(2013)

Ulrich &
Vasudevan
(2004)

Analogamente, las ecuaciones (5.80) a (5.83) se implementan para el calculo

de costo de los intercambiadores de calor empleados para el enfriamiento de la

corriente de proceso (HX3 a HX7).

K 39
Q= cp.AT.Zng’fj
Kk j=1

Q

Myenfr =

a=—Y
U.AT,y,

Cpa,enfr- (Tsal,a,enfr - Tent,a,enfr)

Ceqs = (1,76 + 1,31 fin. f,)- (1212,06 + 367,76. A%67613)
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El fluido refrigerante se considera agua a una temperatura de entrada de 15 °C
y una capacidad calorifica constante (cpgensr) de 4,228 kJ/kg°C. En la Tabla
5.7 se muestran los valores de los parametros que se tuvieron en cuenta para

modelar los intercambiadores de calor HX3 a HXY.

Tabla 5.7. Principales parametros utilizados para el modelado de los intercambiadores
de calor Il.

AT U Tsal,a,enfr Tent,a,enfr

Equipo p oC 2 o Referencia
(kJkgec) (°C)  (kI/m?s°C)  (°C) (°C)

Hysys
(2013)
HX3 2,586 15 0,160 98 15 Ulrich &

Vasudevan
(2004)

Hysys
(2013)
HX4 2,586 35 0,160 55 15 Ulrich &

Vasudevan
(2004)

Hysys
(2013)
HX5 2,586 104 0,160 98 15 Ulrich &

Vasudevan
(2004)

Hysys
(2013)
HX6 2,586 104 0,160 98 15 Ulrich &

Vasudevan
(2004)

Hysys
(2013)
HX7 2,586 104 0,160 98 15 Ulrich &

Vasudevan
(2004)
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Para las centrifugas (CN1 a CN10), su costo (C.qe), €n $, viene dado por la
ecuacion (5.84) en funcién del caudal de entrada a las mismas. El factor de

correccion por material y presion utilizado es Fgy,=3,4.

K 39 0,2977

fG}
Cogs = o5 Fiu- 673549, 75 ZZ (5.84)

El costo de las mallas vibratorias (C47), €n $, correspondiente a los equipos
ML1 a ML3 se calcula a partir de una correlacion no lineal que es funcién de la
potencia necesaria para producir las vibraciones en las mallas y remover los
sélidos contenidos en la corriente de proceso, (Pot), en kW. EIl factor de

correccion por material y presion para este equipo es Fzp,=3,5.

POt—Z.DgSOl 3600.D, ppa— ZZfG]sol (5.85)
oq7 = ﬁ. (=0,29. Pot? + 97,65. Pot + 888,42). Fyy, (5.86)

Las ecuaciones (5.87) a (5.88) se implementan para el célculo del costo de la
cinta transportadora (CT). Se considera un largo de la cinta L ;=25 m y un
diametro D.;,,:,=0,32 m. Asimismo, los factores de correccion por material y

presion para la cinta y el motor son de Fgp1=2,2 y Fgp,=2, respectivamente.

K 39 0.85

Pot = 0,07. Leinta-| 3250 sz"k'f (5.87)
k j=1

oqs = 400 [(92473. D inga® — 20280. Deiniq + 5761,3). Faary 5.58)

+ (304,52. Pot%3%97), Fyu |

El costo de los secadores tipo spray SD1 y SD2 se estima a partir de las
ecuaciones (5.89) a (5.91), donde el caudal de aire necesario para el secado

(aityqte), €N M3h, se obtiene a partir de la cantidad de agua que ingresa al
equipo (Z’,ﬁzjze,fg’fj) teniendo en cuenta los siguientes parametros: libras de

agua por libra de aire seco a la entrada y salida del equipo, Penty,;45=0,008 y
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Psaly ,45=0,0375, respectivamente; volumen especifico a la entrada y salida del
secador, v,,;=17,6 pie’llb y v,,;=14,9 pie’/lb, respectivamente. El tiempo de

residencia considerado resulta de t,..;;=16 S.

k
air _ 252j=6f0,j ( 1 ) .<Vent +Vsal)'0 30483 (5.89)
rate (Psaly as — Penty as) \0,45 2 '
1
V = aityqte- tresia- (ﬁ) (5.90)
Ceqo = 7712,6.V + 206139 (5.91)

El costo de los equipos destinados a la molienda de material (MO1 a MO3) se
obtiene por medio de las ecuaciones (5.92) a (5.93). El factor de correccién por

material y presion para estos equipos posee un valor de Fg),=2,8.

1 K 39
Pot = 0,006mz ngk,j (5.92)
TP TR =1
Coro = CE. (6196,9. Pot*1441) F (5.93)
eql0 400 . ’o U'BM *

El costo de los hidrociclones (HC1 y HC2), se estima mediante la ecuacion
(5.94) con un valor de Fzp,,=3,4.

39 0,2977
Ick 1 X
Ceqll = mFBM67354‘9 m}zlfg,] (594)
El tanque aglutinante (TA) se disefia y se evalla econdmicamente mediante las
ecuaciones (5.95) a (5.97) donde Fgy,=3.

K39 gk 0,5

D= Zk j=1f9,j,sol (5_95)
3600.0,001

Pot = 0,006. D2 (5.96)
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I
Coqrz = %.FBM. (454,55.D? + 4663,6.D + 9909,1) (5.97)

El costo del intercambiador de calor HX2 que involucra la inyeccion de vapor
para lograr un mezclado apropiado, se determina a partir de las ecuaciones
(5.98) y (5.99).

5 K 39
_ k.
Pot—36OO.ZZf9J (5.98)
k j=1
I
Ceqrs = —o=. (—5,09. Pot? + 738,59. Pot + 5248,2) (5.99)

400

El disefio y calculo del costo de la torre de secado del bagazo de la cafa de
azucar (DR) se realiza mediante las ecuaciones (5.100) a (5.106), donde la

relacion altura-diametro se considera rely,;=5 y el factor de correccioén por

material y presion corresponde a Fgy,=4.

K 39

k
Lt
Vyer = Z fe]—,fetk (5.100)
= Pg
70
tretk = m.relH/D (5.101)
Vier = Vior + Vi + 1, (5.102)
(1/3)
p=|% V;’t (5.103)
™.(p)
H = D.T'elH/D (5104)
Pot = 6.D? (5.105)

128



Capitulo 5 DISENO Y OPTIMIZACION DE PLANTAS DE PRODUCCION DE PHAs

0,2387
E . 57867 (%.DZ) (5.106)

Cogia = ——
¢l ™ 400
Segun Moncada et al. (2014), la energia eléctrica del horno (FR) viene dada
como funcién de la energia que genera, como lo indica la ecuacion (5.107),
mientras que el costo del mismo es una relacion no lineal de la energia

generada, corregido por los siguientes factores: Fgy=1,8y f,=1,7.

Pot = 0,002, 2116 5.107
ot = e 56589 3600 sz91 (5.107)

0,3988

Ieg 531,16
Coqis = 705 Fou: fpr 11551274, T2 = ZZfGI (5.108)

Por otro lado, el costo de la turbina (TB) se establece a partir de la inclusién de
la ecuacion (5.109).

K 39 0,4127

Iog 293,44
c Fo. 6137 4, ZZ 5.109
eq16 = 200 BM: 26589 3600 fo, ( )

El costo del secador rotatorio necesario para la obtencion de cachaza (RD) se
calcula a partir de las ecuaciones (5.110) y (5.111), como se muestra a

continuacion.

1

Pot = o,ooz—.Z Zfek]- (5.110)
3600.D; 4 &

Ceqr? = 305 Fau- 2724,5. Pot 4610 (5.111)

5.3.5. Funcién objetivo

La funcién objetivo que se busca maximizar para el andlisis econdmico viene
dada en términos del valor presente neto (VPN), el cual se calcula utilizando el
dolar estadounidense como moneda, por lo tanto, en este capitulo, el simbolo $

representara al dolar.
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VPN = =1+ UT.a"* + (Vreeup)- f 1 (5.112)

Donde I es el costo total de inversion que es igual a la suma del capital fijo

(Crijo) Y €l capital de trabajo (C¢qpqjo) COMO S€ muestra a continuacion:
I = Cfijo + Ctrabajo (5.113)

El capital fijo es el costo actualizado de los equipos (Ceguipos) CONsiderando un
factor de contingencia e impuestos (a = 0,18) y un factor de cimientos (8 = 1,3)
debido a la suposicion de una planta totalmente nueva. Ademas se afiaden
agui los costos del terreno y los referidos a cafierias e instrumentacion. El
capital de trabajo se asume como un 10 % del capital fijo segun la

recomendacion de Ulrich & Vasudevan (2004).
Crijo = Cequipos " (@ + B) + Crerreno + Ceasie/instr (5.114)

Ceravajo = 0,1.Crijo (5.115)

En la ecuacion (5.113), UT corresponde a las utilidades que se espera del
proyecto, anualmente. En esta variable se involucran las ganancias por venta
de los productos y subproductos (IT) como asi también los costos de

manufactura (Cpanuractura) (COStos directos e indirectos), los costos generales
(Cgenerates) (COStos administrativos, de distribucion e investigacion y desarrollo)

y el impuesto a las ganancias (IMF, ).

UT = IT — (Cmanufactura + Cgenerales + IMPgan) (5-116)

El valor de recuperacion (V...,) €s el ingreso estimado por venta de

equipamiento (20 % de la inversion inicial) y recuperaciéon del capital de trabajo
al final de la vida util del proyecto.

Vrecup = Ctrabajo + 0,2.1 (5.117)

Por su parte, a es el factor de anualizacion y f es el factor utilizado para traer
valores del futuro al presente. Ambos se calculan para una vida util de la planta

n de 15 afios y 10 % de la tasa de interés i.
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NEACEL
- [m] (5.118)
F=(1+0n (5.119)

En el ANEXO B se presentan con mayor detalle el calculo de todas las

variables involucradas en la estimacién de costos.

5.3.6. Andlisis de sensibilidad

Se lleva a cabo un andlisis de sensibilidad con el objetivo de evaluar el impacto
gue tiene la incertidumbre de ciertos parametros sobre la funcién objetivo. Del
mismo modo, este estudio aporta informacion valiosa con respecto a las
potenciales mejoras tecnoldgicas y de mercado que pueden ser implementadas

para lograr un mayor beneficio econémico en la ruta tecnolégica 6ptima.

5.4. Resultados y discusién

El modelo MINLP para la produccion de 10.000 t/afio de PHA se formula en
GAMS 24.2.3 (McCarl et al., 2017). Todos los estudios computacionales se
realizan en una computadora con procesador Intel® Core™ i7-3770K, CPU
3,50 GHz y 8 Gb de RAM.

El modelo matematico formulado incluye 8.249 variables continuas, 25
variables discretas y 7.456 restricciones y se resuelve utilizando DICOPT
(CONOPT y CPLEX) (Grossmann et al., 2003) en un tiempo CPU de 14,625 s,
determinando un VPN=75,01 MM$. Asimismo, para corroborar que la solucién
obtenida mediante DICOPT resulta un 6ptimo global, se utiliza el solver de
optimizacién global BARON (Tawarmalani & Sahinidis, 2005), obteniéndose el
mismo valor de la funcién objetivo (VPN=75,01 MM$) en un tiempo CPU de 35
min y 4,593 s con GAP relativo y absoluto de 0,001 y 0,246197.10°

respectivamente.

El diagrama de flujo 6ptimo correspondiente a la maximizacién de VPN incluye
el uso de cafa de azucar como fuente de carbono para la produccion de
biopolimeros, utilizando como método de extraccion el enzimatico. La Figura
5.5 muestra los valores 6ptimos de las principales corrientes para el esquema

Optimo de la planta de produccién PHA.
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46Kgh 30.1Kgh 51.6Kgh  3.487Kgh
H,80, CaOH, Enzimas H,0,

L
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Figura 5.5. Resultados de la optimizacion de la biorrefineria para la produccién PHA.

Una capacidad de produccion de PHA correspondiente a 1.142 kg/h (10.000
t/afo) resulta similar a la de numerosas plantas industriales instaladas
actualmente, como Metabolix, TianAn Biologic Material Co, Tianjin GreenBio y
Bio-on (Levett et al., 2016). La masa de cafia de azucar necesaria en la
configuracion 6ptima para la produccion de PHA establecida es de 23.731 kg/h
(0,208 MMt/afio). La misma corresponde aproximadamente al 1 % de la
produccion total estimada de Argentina para la temporada 2017/2018 de 22,5
MMt/aio (Joseph, 2017), lo cual indica la factibilidad de este tipo de proceso a

partir de cafia de azucar.

Basado en los precios de mercado internacionales para las materias primas y
productos, el valor presente neto correspondiente a la configuracién optima es
de 75,01 MM8$. Para este caso, el costo de produccién de PHA es de 3,02 $/kg
PHA, coincidente con lo reportado por Koller et al. (2012) respecto de los
costos de produccién de PHA en el mundo, los cuales se encuentran alrededor
de 3 $/kg. Asimismo, en Brasil, donde la produccién de biopolimeros se realiza
a partir de cafa de azucar en la mayoria de los casos, los costos de produccion

se encuentran entre 2,5y 5 $/kg (Squio and Aragéo, 2004).

En la Figura 5.6 se muestra el desglose de los costos que contribuyen al costo
de produccién de PHA para la configuracién éptima. Como puede observarse,
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la mayor contribucion viene dada por los costos de materias primas e insumos
necesarios en el proceso productivo, representando un 75,9 % del total del
costo de produccién. Se destaca que, en particular, el costo de la fuente de
carbono resulta un 26 % del costo de produccion del biopolimero, como se
muestra en la Figura 5.7. Estos resultados estan en concordancia con lo que
reportan numerosos autores (Levett et al., 2016; Khosravi-Darani et al., 2013;
Naranjo et al. 2013; Lépez et al., 2012; Koller et al., 2012, 2010b; Posada et al.,
2011), los cuales mencionan que la fuente de carbono puede llegar a
representar hasta un 45 % del costo de produccion. De la Figura 5.7 también
puede destacarse que una de las estrategias para disminuir el costo de
produccion de PHA, seria reducir los costos de las enzimas empleadas en el
sector de extraccion del polimero, las cuales poseen un precio de 28 $/kg
(Kapritvhkoff et al., 2006). Una contribucion a esto ultimo podria surgir a partir
del ensayo de enzimas de menor costo para el proceso de extraccion del

biopolimero generado intracelularmente por el microorganismo.

Salarios Costo energético
3,0% 4.5%
Gastos de
mantenimiento
1,1%

Costos indirectos

1,5%
Gastos
administrativos
0,1%
Ventasy
Investigacién y d'sg'%ﬂf'on
desarrollo e
4.6%

Figura 5.6. Distribucion del costo de produccion de PHA.
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H202

Otros
0,1%

Figura 5.7. Distribucion del costo de materias primas e insumos.

Con relacion al analisis energético de la planta completa, se obtiene que el
consumo de energia para la produccién de PHA es de 22,56 MJ/kg PHA siendo
este valor comparable con los reportados en la literatura. Akiyama et al. (2003)
reportaron un consumo de 41,88 MJ/kg PHA en una planta de 5.095 t anuales
donde el biopolimero se produce a partir de aceite de soja. Por otra parte,
Lopez-Arenas et al. (2017) obtuvieron un consumo de energia de 26,6 MJ/kg
PHB (biorreactor fedbatch) y 29,2 MJ/kg PHB (biorreactor batch), como
resultado de un estudio econdémico de una planta de produccion de PHB a

partir de sacarosa.

A partir de la Figura 5.8 se puede inferir que el mayor consumo se encuentra
asociado al sector de extraccién y purificacién, con un total de 12,80.10° kJ/h,

donde el mayor porcentaje corresponde a energia térmica (96 %).

En un andlisis energético mas especifico de este sector, se puede destacar que
el intercambiador (HX9) utilizado para evaporar el agua contenida en la
corriente de proceso, es el equipo que mayor energia requiere junto con el
secador por spray (SD2) utilizado para purificar el producto final (Figura 5.9).
En este sentido, la aplicacion de una integracion energética donde se involucre
a estos equipos podria resultar en un impacto positivo para el ahorro de

energia.
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Figura 5.8. Distribucion de la energia consumida en la planta de produccion de PHA.

CN2 — ixg
_0,99% 2 78%

DG1
0,03%

CN3
2,65%

TK4
0,03%
Figura 5.9. Distribucion de la energia consumida por los equipos en el sector de
extraccién y purificacion.

Debido a que el VPN no proporciona por si solo la informacién necesaria para
determinar la rentabilidad de un proyecto, se calculan indices adicionales
(Tabla 5.8) para una tasa de descuento (TREMA) del 10 %, considerando una
vida util del proyecto de 15 afos. La tasa interna de retorno (TIR) representa el
valor maximo que podria adquirir la TREMA utilizada para evaluar el proyecto,
ya que a partir de ese valor, el VPN comienza a hacerse negativo. En este

caso, la TIR resulta 52,53 %, lo cual al estar distante del valor de la TREMA (10
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%) asegura, en cierto aspecto, una seguridad en la factibilidad del proyecto.
Por otro lado, el retorno sobre la inversién actualizado (ROI,) tiene en cuenta el
valor del dinero e indica el porcentaje de ganancia que se espera obtener a
partir del capital total invertido, siendo en este caso del 22 %. Finalmente, el
periodo de repago actualizado (PRa) indica la liquidez del proyecto, es decir,
indica el tiempo en el que se recupera la inversion; en este caso, resulta de

aproximadamente 3 afios.

En relacion a lo reportado por Lopez-Arenas et al. (2017), siempre que el costo
de produccion de PHA sea menor al precio de venta, un proceso productivo de
este biopolimero puede considerarse rentable si el ROI5 es mayor al 20 % vy el
PRa menor o igual a 3 afios. En este trabajo, como se observa en la Tabla 5.8,
ambos indices calculados para la ruta tecnoldogica Optima satisfacen estas

condiciones.

Tabla 5.8. indices de rentabilidad considerados en la evaluacion econémica.

indice de rentabilidad Valor Unidades

VPN 75,01 MM$
TIR 52,53 %
ROl A 22,36 %
PRa 3 anos

El capital invertido tiene en cuenta las inversiones necesarias para la
construccion de la planta (cafierias e instrumentacion, adquisicion del terreno,
contingencias, honorarios de construccion), su puesta en marcha, el capital de
trabajo y el costo de los equipos. La inversion total para la planta de produccion
de PHA a partir de cafia de azlcar es de 21,335 MM$ y su distribucién se

muestra en la Figura 5.10.
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Figura 5.10. Distribucion de la inversion inicial.

Posteriormente, se efectué un andlisis de sensibilidad con el objetivo de
evaluar la influencia de los valores de los pardmetros respecto de la funcion
objetivo (VPN), considerando el esquema Optimo (cafia de azucar-extraccion
enzimatica). Como puede observarse en la Figura 5.11, los parametros mas
sensibles son el precio de venta de biopolimero, junto con la cantidad que se
produce del mismo, la concentracion de enzimas en el digestor (DG1)
perteneciente al sector de extraccion y el precio de la energia eléctrica.
Adicionalmente, el VPN es considerablemente sensible a cambios en el costo
de cafia de azucar y NaOCI, conjuntamente con el costo de la energia térmica
y el rendimiento establecido en los biorreactores para la biosintesis del
polimero. Por otro lado, pardmetros como el precio de la cachaza generada
durante el proceso de purificacion de la cafia de azlcar poseen muy poca
influencia sobre la funcion objetivo. Ejemplificando esto Ultimo, se puede ver
gue un incremento del 10 % en el precio de la cachaza de cafia de azlcar
representa tan solo una variacion del 0,06 % en la funcion objetivo.

El andlisis de sensibilidad es una herramienta que permite establecer los
aspectos donde se deberian concentrar los esfuerzos para obtener mayores
beneficios con las tecnologias obtenidas en la produccion de PHA. A pesar que
algunos de los parametros tenidos en cuenta en el estudio dependen

exclusivamente de la situacion del mercado (precio del PHA, cachaza, NaOCI,
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cafia de azucar y energias térmica y eléctrica), existen otros relacionados con
aspectos referentes al proceso que podrian generar un impacto positivo en la
economia del proceso. Tales parametros podrian ser el incremento en la
capacidad de produccion de PHA o la operacién con enzimas que logren el
mismo efecto de extraccidn, con una menor concentracion. Asimismo, la
influencia del rendimiento de los microorganismos en el sector de biosintesis,
indican la importancia de contar con informacion fehaciente del aspecto
bioldgico del modelo.
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Figura 5.11. Analisis de sensibilidad de la planta de produccion de PHA.

Un beneficio de este tipo de analisis mediante la formulacion de
superestructura, es la posibilidad de investigar el potencial econdmico que
poseen otras rutas tecnolégicas, ademas de la Optima. Esto puede realizarse
mediante la propuesta de Grossmann & Kravanja (1995), incorporando cortes
enteros como restricciones al modelo formulado previamente. De esta manera,
se genera sistematicamente una lista de los caminos de procesamiento
suboptimos que también pueden resultar atractivos y considerados para futuras
mejoras. La siguiente ecuacién se implementa para la generacion de cortes
enteros asegurando que el algoritmo no regrese a una solucion entera ya

encontrada una vez que se alcanzo la convergencia:

ZYi_ ZYi <|A* -1 (5.120)

ieAm ieB™

n=1,..,N
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Donde A" = {i|y¥ =1}, B* ={i|y} = 0} y N es el nimero de cortes que se

desean realizar.

En la Tabla 5.9 se muestran las primeras 4 alternativas tecnoldgicas
comparadas con el 6ptimo global del problema. Se observa que la utilizacion de
la cafia de azGcar como materia prima es la opcién mas rentable, relegando a
un segundo lugar el empleo de melaza de cafia como sustrato para el
crecimiento de los microorganismos productores de PHA. En lo que respecta a
la tecnologia de extraccibn mas promisoria por debajo de la extraccidon
enzimatica, se encuentra la que utiliza surfactante y quelato, seguida de la

extraccion donde se emplea surfactante y NaOCI.

Tabla 5.9. Set de potenciales rutas tecnoldgicas de procesamiento de PHAs.

VPN Tecnologia utilizada para procesamiento
(MM$) g P P
Optimo 75,01 Cafa de azUcar-extraccion enzimatica
global
Alternativa 1 60,27 Carfa de azucar-extraccion surfactante y quelato

Carfa de azucar-extraccion con surfactante y

Alternativa 2 58,16 NaOCI

Alternativa 3 0,57 Melaza de cafa de azUcar- extraccion enzimatica

Melaza de cafia de azucar- extraccion surfactante y

Alternativa 4 -21,39
quelato

Basado en este andlisis, se destaca que la extraccion de biopolimero por
solvente no resulta una opcion econdémicamente viable (VPN=-688,69 MM$)
debido a la alta relacion solvente/biomasa total (20/1) y al alto costo del mismo.
Por esa razdn, se extiende la superestructura propuesta con una seccion de

produccion de solvente (bioetanol) a partir de cafia de azucar (Figura 5.12).

En este sentido, se incorporan las restricciones de costos de capital asociado a
los equipos necesarios para este objetivo, con el consiguiente aumento en el
requerimiento de cafia de azlcar. Luego de la resolucion de esta
implementacion, se hall6 como valor de la funcién objetivo un VPN de 45,12

MMS$, que, aun lejos de las tecnologias Optimas, podria ser econ6micamente
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viable frente a las alternativas 3 y 4 (Tabla 5.9). Este resultado se muestra en
concordancia con lo reportado por Walsem et al. (2007) y Mantelatto et al.,
(2008) donde se propone la extraccion de PHA a partir de la utilizaciéon de
solvente generado a partir de la cafia de azucar, resultando en un proceso

productivo econdOmicamente atractivo.

46Kgh 32,1Kgh
H,80, CaOH,
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Figura 5.12. Resultados de la planta de produccion PHA mediante extraccién con
solvente.

5.5. Conclusiones

En este capitulo se ha formulado una superestructura que incluye diferentes
alternativas tecnoldgicas para la produccion de PHA, como un problema
MINLP.

Los resultados de la optimizacion muestran que para la alternativa donde se
emplea cafia de azlcar como materia prima y enzimas como agente de
extraccion, la funcién objetivo toma su maximo valor, correspondiente a
VPN=75,01 MM$. Por otra parte, mediante el calculo adicional de otros indices
de rentabilidad como la TIR de 52,53 %, el ROIxde 22 % y el PRa de 3 afios, la
evaluacion econémica del proceso de biosintesis de PHA indica el atractivo de
esta propuesta productiva. El costo del biopolimero resulta de 3,02 $/kg y

requiere 22,56 MJ/kg PHA para su produccion.
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Para este escenario, el analisis de sensibilidad realizado muestra los
potenciales pardmetros que deberian tenerse en cuenta para lograr mejoras en
el proceso de produccion, siendo los mas relevantes el precio de venta, la
capacidad de la planta, la concentracion de enzimas utilizadas en el sector de
extraccion-purificacion y el costo de la energia eléctrica. De esta manera, la
estrategia de programacion matematica implementada con el andlisis de
sensibilidad efectuado, permite explorar la produccion de un biopolimero de

alto interés como el PHA.
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CAPITULO 6

DISENO Y OPTIMIZACION DE UNA BIORREFINERIA INTEGRADA
6.1. Introduccién

En los ultimos afios, con el objetivo de complementar la produccion de
combustibles fésiles, muchos investigadores han dedicado sus esfuerzos al
estudio de la produccién de biocombustibles a partir de diferentes tipos de
materia organica (Menegazzo & Fonseca, 2019; Garcia Prieto et al., 2017;
Pinedo et al., 2016; Rizwan et al.,, 2015; Garcia & You, 2015; Martin &
Grossmann, 2013) Los biocombustibles de primera generacion se presentan
como una opcidén no atractiva debido al potencial estrés que generan en
distintos lugares del mundo, donde la idea de emplear alimentos y tierras
fértiles para la producciéon de combustibles no es bien recibida (Cherubin,
2010). En este contexto, el desarrollo de biocombustibles de segunda, tercera y
cuarta generaciéon, donde las materias primas empleadas son biomasa
lignocelulésica y algal (Raheem et al., 2018), constituyen una alternativa en
vistas de contribuir con la independencia energética de los combustibles fosiles
(Ramos et al., 2016). De este modo, el escenario donde se involucran estas
materias primas alternativas parece atractivo, ya que ademas de existir una
amplia variedad, son relativamente econOmicas y se encuentran facilmente
disponibles. Por otro lado, su utilizacion permitiria la coproduccion de los
mencionados biocombustibles como asi también de compuestos quimicos y
energia eléctrica y térmica, conduciendo al logro de un mejor rendimiento de
este tipo de procesos mediante el concepto de biorrefineria (Kamm et al.,
2006).

Una biorrefineria es una instalacion donde se integran procesos de conversion
de biomasa y equipos para producir biocombustibles, energia y productos
quimicos a partir de biomasa (Kokossis et al., 2015). Este concepto representa
un cambio importante respecto de las refinerias tradicionales, las cuales
producen combustibles y productos a partir de combustibles fésiles (Lai et al.,
2017). Sin embargo, para lograr una valorizacién adicional de las biorrefinerias,
se propone la implementacién de una biorrefineria integrada (Figura 6.1), la

cual se enfoca en la integracion de diversas tecnologias para la conversion de
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biomasa (Dietrich et al., 2019; Abdelaziz et al., 2015; Kokossis, 2014; Moncada
et al., 2013). Como resultado de esto ultimo, multiples materias primas basadas
en biomasa pueden ser utilizadas para generar un amplio abanico de
bioproductos conjuntamente con biocombustibles, bioquimicos, bioenergia y

otros biomateriales (Ng et al., 2017).
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Figura 6.1. Evolucion del concepto de biorrefineria tradicional hacia biorrefineria
integrada.

Actualmente, la produccidon de biocombustibles de tercera generacion en base
microalgal ha sido progresivamente abordado por recientes investigaciones.
Esto se debe a la particularidad de que no solo se producen combustibles
mediante organismos autoétrofos, sino que también lo hacen contribuyendo con
el secuestro de dioxido de carbono del medio (Ramos et al., 2016). En este
sentido, Chisti (2007) lleva a cabo un analisis detallado de las microalgas y sus
capacidades, las cuales se presentan como un importante recurso para el
abastecimiento de combustible a nivel mundial. En su trabajo, concluye que
una disminucién en los costos de produccion permitiria establecer al biodiesel

microalgal como un combustible econ6micamente competitivo.

Distintos trabajos se enfocaron en la evaluacidon tecnoecondmica de la
produccion de biodiesel a partir de microalgas. Stephens et al. (2010) estudia
diversos sistemas microalgales empleando modelos industriales con el objetivo
de proveer informacion actualizada de andlisis econdmicos previos. Davis et al.

(2011) consideran dos sistemas diferentes para el crecimiento de la biomasa
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algal, piletas abiertas y fotobiorreactores tubulares cerrados, realizando
simulaciones con el software Aspen Plus para establecer una base de
referencia para la economia de estas dos vias de produccion. Por su parte,
Brownbridge et al. (2014) llevan a cabo un andlisis de sensibilidad con el fin de
presentar un analisis tecnoecondémico de la produccion de biodiesel algal bajo
incertidumbre. Gebreslassie et al. (2013) proponen un modelo de programacion
mixto entero no lineal (MINLP) multiobjetivo de una biorrefineria microalgal para
la produccion de biodiesel donde se maximiza simultaneamente el valor
presente neto (VPN) minimizando el potencial calentamiento global. Yan et al.
(2014a) presentan el estado del arte de la produccion biotecnologica de
biodiesel empleando aceites obtenidos de microalgas. Asimismo, Pinedo et al.
(2016) abordan la optimizacion de una biorrefineria a partir de microalgas
donde se incluyen aspectos econdmicos, complementando con un analisis de
riesgo que contribuye en el progreso hacia un proceso sustentable. Sin
embargo, recientemente, numerosos autores sugieren que la biomasa
microalgal deberia ser utilizada no solo para la produccién de biocombustible
sino también para la obtencion de productos de alto valor agregado a fin de
mejorar los resultados econdmicos (Garcia Prieto et al., 2018, Garcia & You,
2015; Harvey et al., 2014; Martin & Grossmann, 2014; Psycha et al., 2014).

Bajo este concepto y teniendo en cuenta que en la industria del biodiesel se
generan grandes cantidades de glicerol como subproducto, en una proporcién
1/10 (glicerol/biodiesel) luego de la transesterificacion del aceite (Yazdani &
Gonzalez, 2007), surge la idea de producir biomateriales a partir de este
subproducto. El objetivo que se plantea es realizar una contribucion a la
produccion de biocombustibles de tercera generacion y estudiar el impacto que
tiene incluir la posibilidad de producir biopolimeros mediante el concepto de
biorrefineria integrada. Por lo tanto, en este capitulo se propone la
implementacion de un modelo de programacion mixto entero no lineal (MINLP)
para la optimizacion economica de una biorrefineria integrada para la
produccion simultanea de biodiesel, PHAs y bioenergia a partir de microalgas.
El modelo incluye distintas alternativas tecnoldgicas, sujeto a balances de
masa y energia, como asi también a correlaciones detalladas del costo de los
equipos considerando una capacidad de producciéon de 43.800 t/afio de
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biodiesel. La funcidén objetivo que se busca maximizar es el valor presente neto
(VPN) del proyecto. Asimismo, se realiza un andlisis de sensibilidad con el
objetivo de identificar las principales variables que influyen en el desempefio
del proyecto y también se llevan a cabo comparaciones mediante el planteo de
distintos escenarios con valores de precios del mercado nacional e

internacional.
6.2. Descripcion del Proceso

El proceso productivo considerado en este capitulo se determina a partir de las
opciones incluidas en una superestructura de una biorrefineria integrada para
la produccion de biodiesel microalgal. En la Figura 6.2 se muestra un esquema
simplificado de la mencionada superestructura, incluyendo las distintas
alternativas tecnoldgicas. A continuacion, se describen de manera detallada

cada una de las etapas de procesamiento.

Agua fresca
Nutrientes frescos

Gases de combustidn r + Biodiesel

Purificacion
Cultivo Cosechay Extraccion de Transesterifi- | gliceroly

Microalgal secado lipidos cacion recuperacion
metanol
[
Agua Metanol | | Metancl | + Glicerol
fresco
™ ra ™
Biosintesis Extraccion de
- PHA
de PHA PHA -
I = Fertilizante
h 4 B
Ciclo Energia
Torta algal Digestién combinado + térmicay
Lodos y/ I de desech anaerdbica de calory eléctrica
odos y/o papel de desecho
/o pap: ) \_ potencia

Nutrientes

Didxido de carbono

Figura 6.2. Superestructura simplificada de la biorrefineria integrada propuesta.
6.2.1. Proceso de produccion de biodiesel en base a microalgas
6.2.1.1. Cultivo microalgal

El cultivo de las microalgas tiene ciertos requerimientos basicos, dentro de los
cuales se incluyen el dioxido de carbono, el cual es empleado por las
microalgas como fuente de carbono para su crecimiento; macro Yy
micronutrientes, principalmente fésforo y nitrégeno; y una fuente de luz. A fin de
alinear este bioproceso con los objetivos propuestos por el Protocolo de Kyoto

(www.kyotoprotocol.com, 1998), se propone la utilizacion de una corriente de
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gases de chimenea (fgss) de una termoeléctrica como fuente didxido de

carbono.

Los sistemas destinados al cultivo de microalgas se pueden clasificar
principalmente en dos clases: abiertos y cerrados. Las piletas abiertas (OPs)
tienen la ventaja de ser relativamente mas econdmicos que los de sistema
cerrado como los fotobiorreactores tubulares (TPBRs). Sin embargo, los
primeros requieren grandes extensiones de tierras para su establecimiento
(Sawant et al., 2018; Banerjee & Ramaswamy, 2017). Por otro lado, Davis et al.
(2011) reportan que los TPBRs suelen llegar a ser hasta dos veces mas
costosos que los OPs por litro de lipido extraido: 2,25 $/L y 4,78 $/L para OPsy
TPBRs, respectivamente, esto se debe a que requieren grandes cantidades de
energia para su operacion (Gebreslassie et al.,, 2013). No obstante, la
productividad en los TPBRs puede ser mayor que en los OPs: 0,41 g/ (L dia)
frente a 0,125 g/ (L dia), teniendo en cuenta una profundidad de pileta de 0,12

m.

En este capitulo, se consideran dos potenciales alternativas para el cultivo de
la cepa Haematococcus pluvialis (18,3 % de lipidos, 50,4 % de carbohidratos y
31,3 % de proteinas), un TPBR y un OP. La corriente (fgss) que se emplea
como fuente de carbono para el crecimiento de la microalga proviene de una
planta termoeléctrica localizada en las cercanias de la biorrefineria, la cual
ingresa al sistema totalmente purificada. Asimismo, el dioxido de carbono se
suministra por una corriente rica en este componente (rcdo) proveniente de la
unidad donde se lleva a cabo un ciclo de calor y potencia (CHP) en el sector de
digestion anaerdbica. De manera similar, una corriente reciclada (rnt) del
digestor anaerdbico (AD) se alimenta al sistema de cultivo microalgal junto con
una corriente fresca de nutrientes (mnt) para alcanzar los requerimientos

nutricionales de H. pluvialis (Manganaro & Lawal, 2016).

6.2.1.2. Cosechay secado de las microalgas

Los lodos de microalgas contienen una baja concentracion de biomasa
(aproximadamente 0,202 g por 1000 g de agua), por lo que se necesitan
remover grandes cantidades de agua para obtener una corriente concentrada

de biomasa microalgal. En este punto, los procesos de separacion solido-
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liquido incluyen sedimentacion, flotacion y filtracion. Los resultados obtenidos
por Gebreslassie et al. (2013) muestran que la tecnologia de filtracion permite
alcanzar un producto concentrado (alrededor de 40 % de sélidos secos) y a
pesar de que este proceso requiere mantenimientos periddicos, resulta de
simple implementacion y permite alcanzar los maximos valores de VPN para la
configuracion propuesta. En la superestructura propuesta en este capitulo, se
consideran un decantador (DC1), un tanque de acondicionamiento (TAC), una
unidad de filtracion (FP) y un secador (DRY) como los principales equipos para

la cosecha y secado de la biomasa.

6.2.1.3. Extraccion de lipidos

La extraccion de lipidos puede llevarse a cabo mediante la utilizacion de
meétodos quimicos 0 mecanicos. Extrusoras, prensas y extractores ultrasonicos
son algunos de los equipos usados como métodos mecanicos, mientras que
extracciones con solventes y fluidos supercriticos son algunos de los métodos

quimicos comunmente aplicados para este proceso.

Generalmente, las prensas mecanicas son energéticamente intensivas para el
secado de algas, mientras que los solventes quimicos introducen aspectos de
seguridad y salud al proceso, por lo que estos ultimos son generalmente
utilizados. En la superestructura propuesta se considera un método de
extraccién con solvente mediante la incorporacién de un extractor de lipidos
(LE). El caudal de la corriente fresca de hexano (mh) puede reducirse mediante
la incorporacién de una seccion de recuperacion del hexano (HR) (Ferreira et
al., 2015). En esta etapa del proceso, se obtiene una corriente rica en lipidos
(ao) y una torta de aceite (oc), la cual se envia a un digestor anaerébico para la

generacion de energia eléctrica y térmica a partir de biogas.

6.2.1.4. Transesterificacion de aceites

El biodiesel se produce a partir de la transesterificacion de &cidos grasos con
alcoholes de bajo peso molecular, generalmente metanol. La reacciéon de
transesterificacion de triglicéridos con metanol puede representarse a partir de
la Figura 6.3, donde R1, R, y R3 pueden ser cadenas de carbono de diferentes
longitudes.
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(|3H2— O — COR, (|3H2— OH R,— COO — CH,
Catalizador
CH—O0— COR, + 3CH;0H CH—OH + R,—COO—CH,

CH,— O — COR; CH,— OH R;— COO— CH,
Triglicéridos Metanol Glicerol Metilésteres
(Biodiesel)

Figura 6.3. Reaccién de transesterificacion de triglicéridos.

Debido al mecanismo reversible de la reaccion, se requiere un exceso de
metanol para la obtencion de mayores proporciones de biodiesel desplazando
la reaccion hacia el lado derecho. A su vez, en la industria del biodiesel, se
emplean diversos catalizadores como acidos, alcalis e incluso enzimas
(Tapasvi et al., 2005). En este trabajo se considera la transesterificacion de
aceite algal en un transesterificador (TRANS) empleando metanol (mets y rme)

y metoxido de sodio (smos) como catalizador.

El subproducto y las impurezas contenidas en la corriente rica de biodiesel que
sale del TRANS (metanol y metoxido de sodio no reaccionado, jabones,
cenizas y glicerol) se separan mediante los siguientes equipos. En primer lugar,
se recupera el glicerol mediante decantacion (DC2) debido a su mayor
densidad relativa al resto de los componentes de la corriente. A continuacion,
mediante una columna de lavado (WC) con agua a 70 °C se retira la mayoria
del resto de los componentes y mediante otro decantador (DC3) se retira la
fase acuosa formada a partir de la incorporacion de agua. Finalmente, la
corriente de salida de DC3 se calienta hasta 90 °C en una torre de secado
(SPL) donde se remueven las trazas de impurezas remanentes y se obtiene

biodiesel purificado (bds).

6.2.1.5. Purificacién de glicerol y recuperacion de metanol

Las distintas corrientes obtenidas a partir de la purificacion del biodiesel (gp,
wstl y ap) son tratadas en un sector de recuperacion. Para ello, las tres
corrientes se envian a una torre de despojo (STR) donde se separa metanol, el
cual se recircula al proceso de transesterificacion luego de ser recuperado con
un 99,9 % de pureza (Posada et al., 2011) como destilado en una torre de
destilacion (DIS).
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La solucion rica en glicerol obtenida por la corriente inferior de la torre de
despojo (STR) se trata con una solucién de HCI en un reactor de neutralizaciéon
(NEUTR). Aqui, el catalizador (metoxido de sodio) reacciona con el HCI para
formar metanol y NacCl, por su parte, los jabones presentes en esta corriente
reaccionan con el acido para formar acidos grasos libres y NaCl. Los acidos
grasos libres y otras impurezas como cenizas y sales recientemente formadas
se remueven mediante la utilizacién de un decantador (DC4) consiguiendo una
corriente de glicerol al 80 % en peso. Aqui, se tienen en cuenta la posibilidad
de vender el glicerol como producto final y asi también de emplearlo como
sustrato para la digestion anaerdbica o como fuente de carbono para el
proceso de produccion de PHA.

6.2.2. Proceso de digestién anaerdbica y ciclo combinado de calor y
potencia

6.2.2.1. Proceso de digestién anaerdbica

Dentro del contexto de una biorrefineria integral, se considera la produccion de
biogas (bg) y fertilizantes (fert) en un digestor anaerdbico (AD) a partir de la
torta algal (oc), la cual se compone principalmente de carbohidratos y
proteinas. De este modo se logra una mejora en el balance energético del
proceso integrado (Ledda et al., 2016). En esta etapa del proceso, la relacién
carbono/nitrégeno (C/N) es una de las variables mas importantes. Relaciones
C/N entre 20/1 y 30/1 suelen ser aceptables (Parkin & Owen, 1986), mientras
que relaciones desbalanceadas de nutrientes (entre 4/1 y 6/1) se consideran

sumamente restrictivas para la operacion del AD.

Un meétodo para evitar eventuales inhibiciones en el sector de digestion
anaerodbica es ajustar la relacion C/N a través de la incorporacion de corrientes
que posean altos contenidos de carbono. Por esta razon se propone la
posibilidad de alimentar una corriente de papel de desecho la cual puede
poseer relaciones C/N desde 173/1 a mas de 1000/1. En ese sentido, Yen &
Brune (2007) muestran que la incorporacion de 50 % de desperdicios de papel
(basado en solidos volatiles) a una corriente de lodo algal incrementa la
produccion de metano, sugiriendo que una relacion C/N entre 20/1 y 25/1 para

la codigestion de alga y papel es Optima. Asimismo, otros autores como
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Ehimen et al. (2011), Fountoulakis et al. (2010) y Amon et al. (1993) muestran
que la adicién de glicerol con otros sustratos mejora la productividad de metano
alcanzando un valor maximo de conversion luego del cual, con una

concentracion mayor de glicerol, se inhibe la metanogénesis.

En este capitulo se considera la digestion anaerdbica de la corriente de torta
algal (oc), proveniente de la extraccion lipidica, y la biomasa residual (crms),
recuperada del sector de extraccién de PHA, para la obtencion de biogas (bg)
(60 % metano y 40 % dioxido de carbono (Yan et al., 2014b)), un digestato que
puede ser vendido como fertilizante (fert) y un licor rico en nutrientes que se
recircula al sector de cultivo microalgal (rnt). A su vez se incluyen en el modelo
la utilizacion de potenciales sustratos para lograr alcanzar una relaciéon C/N
adecuada: lodos de una planta de tratamiento de aguas residuales (slds),

desperdicios de papel (wps) y glicerol (glipl).

6.2.2.2. Ciclo combinado de calor y potencia

El ciclo combinado de calor y potencia (CHP) produce energia eléctrica (epo) y
térmica (hpo) a partir del metano contenido en la corriente de biogas (bg) a la
salida del AD. Las unidades de CHP resultan una alternativa eficiente para la
produccion de electricidad y calor (Diaz et al., 2009), las mismas poseen
principalmente tres etapas: generacion de potencia, recuperacion del calor y
empleo de la energia térmica. Usualmente, la distribucion de energia en la
combustion de una unidad CHP se considera 32 % potencia, 55 % térmicay 13

% pérdidas.

6.2.3. Proceso de produccion de PHAs
6.2.3.1. Produccion biotecnologica de PHAs

La biosintesis del polimero se realiza mediante el empleo de bacterias
productoras de PHAs a partir de una fuente de carbono que se suministra en
exceso (glicerol) y una limitacion de otros nutrientes esenciales para el
crecimiento de la cepa como el nitrégeno y el fésforo. En este caso, se propone
la utilizacion de la industrialmente empleada cepa de Cupriavidus necator,
debido a la elevada productividad de material polimérico (1,52 g PHA/L h)
reportada para este microorganismo (Cavalheiro et al., 2009).
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Previo al ingreso de la corriente de glicerol (glip2) a los biorreactores, donde se
lleva a cabo la acumulacién de biomasa (BR1) y biosintesis del polimero (BR2),
ésta se diluye con agua (wr2) hasta alcanzar una concentracion de 249 g/L
(Mothes et al.,, 2007). En este punto, se necesitan dos recipientes para la
biosintesis. En el primero, el crecimiento bacteriano se fomenta sin la limitacion
de nutrientes con el objetivo de aumentar la biomasa celular, mientras que, en
el segundo, se produce el PHA a partir de una limitacion en la fuente de
nitrogeno. Los tiempos de residencia de cada uno de los biorreactores
descriptos, son los reportados por Posada et al. (2011), 21 h para BR1y 22,5 h
para BR2.

6.2.3.2. Extraccién y purificacion del biopolimero

La extraccion del polimero del citoplasma del microorganismo es una etapa
determinante del proceso productivo debido a que aqui se define el precio de
venta del proceso. Por lo tanto, una apropiada seleccion del método de
extraccion es crucial para la viabilidad econdmica del proceso (Rodriguez-
Perez et al., 2018).

Dentro de los métodos de extraccion descriptos en literatura se pueden
encontrar diversas alternativas: extraccion con solvente, liberacion espontanea,
disrupcién mecanica, a través de fluidos supercriticos, métodos quimicos, etc.
Dentro de ellos, la utilizacién del método de digestion con surfactante y quelato
trae aparejado una baja polucion del medio ambiente. Asimismo, la buena
calidad del producto final que se obtiene, junto con los minimos requerimientos
de quimicos que son necesarios para su implementacion (relacion en masa de
surfactante y quelato frente a la biomasa seca de 0,0075 y 0,01,
respectivamente (Chen et al., 2001)), hacen de este método una alternativa
promisoria a tener en cuenta en la superestructura propuesta. En este caso, el
agregado de una corriente de surfactante y quelato (sch) produce una
desestabilizacién en la membrana interna y externa de la célula mediante la
formacion de complejos catidnicos divalentes (Jacquel et al., 2008). Estos
cambios inducidos en la membrana celular conducen a una disrupcion del
microorganismo y posterior extraccion de un biopolimero con una elevada

pureza. La biomasa residual se separa mediante la utilizacion de una centrifuga
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(CN1) y esta se envia al proceso de digestion anaerobico como sustrato (wst4)
(Gong & You, 2015). De esta manera los quimicos remanentes en la corriente
de proceso son extraidos mediante un decantador (DC5) a través de una

corriente de desecho (wstb).

Del mismo modo, se considera el tradicional método de extraccion por solvente
debido a que este brinda la posibilidad de destinar el PHA en aplicaciones
meédicas. Los microorganismos Gram negativos como el Cupriavidus necator
poseen lipopolisacéaridos (LPS) en la membrana externa de sus células (Ramos
et al., 2014), donde existen fracciones de endotoxinas que podrian causar
reacciones inmunogeénicas al ser puestas en contacto con seres humanos. Sin
embargo, la implementacién de un método de extraccidon con solvente permite
la eliminacién de endotoxinas generadas por este tipo de microorganismos
Gram negativos. Por este motivo, se propone como segunda opcion para la
extraccion, el empleo de una solucion de dietilsuccinato (dsst) como solvente
en un reactor (RC2) luego de la lisis celular llevada a cabo en un
homogeneizador (HOM) y centrifuga (CN2) previamente. La adicion del
solvente se efectia en una relacion en masa de polimero/solvente de 1/20
(Jacquel et al., 2008). En una etapa de centrifugacién posterior, se separa la
biomasa residual (wst7) del polimero extraido y finalmente, luego de una etapa

de enfriamiento y decantacién (DC6) se recupera parte del solvente.

Finalmente, las corrientes de biopolimero resultantes de ambas alternativas de
extraccion se envian a un secador por aspersion (SD) para purificar el

bioproducto hasta lograr una pureza del 99,9 % (Harding et al., 2007).
6.3. Modelo matemaético

El disefio 6ptimo de una biorrefineria integrada para la producciéon de 43.800
t/afio de biodiesel a partir de microalgas se realiza basado en la
superestructura que se muestra en la Figura 6.4. Se formula un problema
MINLP, se implementa en GAMS (McCarl et al., 2017) y se resuelve a
optimalidad global, utilizando el solver BARON (Sahinidis, 2014). EI modelo
incluye la maximizacion del VPN sujeto a restricciones establecidas por
balances de masa y energia, el disefio detallado de los equipos, ecuaciones de

costos de capital y restricciones enteras.
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Figura 6.4. Superestructura de la biorrefineria microalgal propuesta.
6.3.1. Balance general de masa

Al igual que en el capitulo anterior, los balances de masa para las unidades no
reactivas () de la superestructura propuesta (Figura 6.4) se formulan de la

siguiente manera:

DR =D vie (6.1)

keK TER

donde:

fe’fj : Caudal masico del componente j de la corriente de entrada k hacia la

unidad @ (kg j/dia)
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fr‘?j : Caudal masico del componente j desde la unidad 6 a la corriente de salida

r (kg jldia)

Los balances de masa de cada unidad reactiva (6°) se describen con la
ecuacion (6.2) mediante la utilizacion de parametros de rendimiento respecto a
los caudales de entrada a los equipos.

1= D D e O ) fhe V€] 6.2)

keK heH keK

donde:

fr‘?} : Caudal masico del componente j desde la unidad reactiva 8 a la corriente

de salida r (kg j/dia)

fg"/‘j : Caudal masico del componente j desde la corriente de entrada k hacia la

unidad 8” (kg j/dia)
E}fsh: Coeficiente masico entre el componente j y el componente s;, (kg j/kg s;)

para la reaccion h
s, : Reactivo limitante de la reaccién h
Cy,: Conversion del reactivo limitante para la reaccion h

fe’"; o Flujo masico del componente s; desde la corriente de entrada k hacia la

unidad 0" (kg s,/dia)

En el Anexo C se presentan los balances de masa detallados de cada uno de
los equipos involucrados en los distintos sectores de la superestructura
propuesta.

6.3.2. Balances de energia

El consumo energético de los equipos incluidos en los diferentes sectores de la

biorrefineria se modela con relaciones lineales mediante la ecuacion (6.3).
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— . k
ECy = ECRy Zfa,,- (6.3)
Jj=1

donde:
ECy: Energia consumida en la unidad reactiva o no reactiva 9 (kJ/h)

ECRy: Relacién de energia consumida por unidad de caudal masico relativo a la

unidad reactiva o no reactiva 9 (kJ/kg)

fé‘,j . Flujo masico del componente j desde la corriente de entrada k hacia la

unidad reactiva o no ractiva 9 (kg j/dia)

Como excepcion, el consumo energético por parte de OP y TPBR se calculan
en funcién del volumen de cada uno de ellos. Para lo cual, ECRyp Y ECRrppg
poseen valores de 0,089 y 24, en kWh/m®, respectivamente. Por su parte, el
resto de los parametros energéticos de los principales equipos se muestran en
la Tabla 6.1.

Tabla 6.1. Principales parametros de consumo energeético.

Parametros Valor Unidades Referencia
ECRpc1 0,063 kWh/kg alga Gong & You (2014a)
ECRg_pr 0,581 kWh/kg aceite Elsayed et al. (2003)
ECRygans 0,299 kWh/kg biodiesel Morken et al. (2013)
ECRpc 0,028 kWh/kg biodiesel Tapasvi et al. (2005)
ECRpc3 0,032 kWh/kg biodiesel Tapasvi et al. (2005)
ECRpgry 0,988 kWh/kg agua Sander & Murthy (2010)
ECR,p 1,140 kWh/kg biogas Morken et al. (2013)
ECRgrg 1,386 kWh/kg metanol Posada et al. (2011)
ECRgg1 0,985 kWh/kg glicerol Posada et al. (2011)
ECRgc4 0,716 kWh/kg biopolimero Posada et al. (2011)

ECRcn1 13,548  kWh/kg biopolimero Posada et al. (2011)

ECRgp, 1,144 kWh/kg agua Posada et al. (2011)
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ECRyoum 2,842 kWh/kg biopolimero Posada et al. (2011)
ECR(n> 4,748 kWh/kg biopolimero Posada et al. (2011)
ECR(n3 7,140 kWh/kg biopolimero Posada et al. (2011)
ECRyc» 1,480 kWh/kg biopolimero Posada et al. (2011)

6.3.3. Restricciones enteras y mixto-enteras

Las potenciales unidades propuestas en la superestructura de la Figura 6.4 se
encuentran asociadas a variables binarias. Se introducen dos variables
binarias, y; e y,, para la seleccion de la tecnologia de cultivo correspondiente a
OP y TPBR, respectivamente. La ecuacion (6.4) garantiza que solo una de las
dos tecnologias propuestas para el cultivo de las microalgas pueda ser

seleccionada:

yi=1 (6.4)

-
1} N
[N

El glicerol producido en TRANS, luego de su purificacion, puede ser alimentado
al digestor anaerobico para mejorar el rendimiento hacia metano (glypl),
utilizarlo como fuente de carbono para la produccién de PHA (glip2) y/o
venderse como producto final (glip3). Para el caso que el PHA se produzca
como un coproducto de alto valor agregado (y;=1), el método de extraccion
estara asociado a y, (extraccion con surfactante y quelato) e ys (extraccién con
solvente). Como se detalla a continuacion, las ecuaciones (6.5) y (6.6)
aseguran la seleccion de un Unico meétodo de extraccion si y; es igual a 1. Por
otra parte, si y; es 0 (no existe produccion de biopolimero), las ecuaciones
(6.7) y (6.8) garantizan que no se utilice ninguna tecnologia de extraccion de
PHA.

Y3 =Ys+ Vs (6.5)
Y3+ Ya+ys <2 (6.6)
Ya = Y3 (6.7)
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Vs < V3 (6.8)

Analogamente a lo descripto en el capitulo anterior, se formulan restricciones
“Big M” (Grossmann & Ruiz, 2012) asociadas a los balances de masa de las

potenciales unidades presentes en la superestructura.

6.3.4. Restricciones econdmicas y de disefio

El detalle del disefio de los equipos involucrados en la superestructura y sus
respectivas ecuaciones de costos empleadas en la evaluacion tecnoecondmica

se muestra a continuacion.

Los decantadores, separadores, homogeneizadores y columnas de despojo se
consideran recipientes para el disefio de equipos. EI mismo se realiza
considerando un 40 % de sobredimensionamiento. Basado en el disefio de
equipos propuesto por Ulrich & Vasudevan (2004), se utiliza la ecuacion (6.9)
para determinar el diametro de los siguientes equipos: DC1-6, TAC, DRY, HR,
WC, SPL, STR, DIS, SD, CN1-3 y HOM.

4- f¥
i

k
w-ul? - pl 86400

Dy = (6.9)

donde:
Dy: Diametro del equipo 9 (m)

f¥: Flujo total (considerado vapor) proveniente de la corriente k hacia el equipo
9 (kg/dia)

k
ufz: Velocidad del flujo de vapor ff basado en la seccion transversal total del

equipo 9 (m/s)
k
pgﬂ: Densidad del gas correspondiente a la corriente fy (kg/m3)

k
La velocidad del caudal de vapor (ufg) se puede expresar mediante la ecuacion

de Souders-Brown como se muestra a continuacion (Fabian et al., 1993):
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(6.10)

donde:

Ksg: Constante de Souders-Brown, la cual toma un valor de 0,1 (m/s)
k
plfl’: Densidad del liquido de la corriente fX (kg/m3)

k
pgﬂ: Densidad de la fase gaseosa de la corriente fy (kg/m®)

El costo de compra de los mencionados equipos (Cy;) viene dado por la

siguiente ecuacion:

ICEl
182,1

C19,1 = ftﬁ ) fiaﬁ ) (Cﬁ,shell + Cﬁ,acces) (6.11)

donde:

Cy,1: Costo de compra de los equipos en el afio de interés ($)

f%: Factor de tanque que corresponde a 1,1 para separadores,

homogeneizadores y decantadores, y 1,15 para columnas (Chauvel, 1981).

fpﬁ: Factor de correccion por presién que corresponde a un valor de 1 si el

equipo no se disefia para operar en condiciones elevadas de presion y

temperatura.

Cy shen: Costo de la carcasa ($)
C9,acces: COSto de los accesorios ($)

Los costos de la carcasa y los accesorios se calculan mediante las ecuaciones

(6.12) y (6.13).

Cosnen = (98,04 = 95,99 - Dg™**%) - £+ £7 - mb oy (6.12)

Co,acces = 1861,42 + 199,90. (m}’}lato'42652)

(6.13)
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donde:

£2: Factor de correccién por material (se considera un valor de 4 para todos los

equipos segun Ulrich & Vasudevan (2004))

£2: Factor de correccion por espesor del material (se considera un valor de 1,2

para todos los equipos segun Ulrich & Vasudevan (2004))
m? ,.: Masa de material utilizado para la construccion de cada equipo (kg)

Considerando que los equipos se construyen con acero al carbono, la masa de
material necesaria para su construccion se calcula a partir de la ecuacién
(6.14).

m;?nat = Pcsteel V;r’;at (6.14)

donde:
pesteer. DENsidad del acero al carbén (8750) (kg/m®)
v8..: Volumen del material (m®)

Teniendo en cuenta un espesor de material de 8 mm, el volumen del material

(V2 .¢) se calcula como:

DZ
ngzzn-<pﬁ-Lﬁ+-€}>-aoos (6.15)

Donde Ly, correspondiente a la altura del equipo, en m, viene dada en funcion
del diametro y un parametro relativo a cada equipo (HDy) como se muestra a

continuacion:
Ly = Dg.HDy (6.16)

El costo de compra del reactor de transesterificacion (TRANS) y el reactor de
neutralizacion utilizado en el sector de purificacion de glicerol (NEUTR) se
calculan utilizando correlaciones de Ulrich & Vasudevan (2004) como funcién

de los volumenes de los equipos como muestran las ecuaciones (6.17) y (6.18).
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Dg\?
V,9 =1" L,9 ' <7) (617)
Cs 1 legy £ - 10[36+0.1710g(V5)+0,08310g%(V9)] (6.18)

17 400

El costo de los reactores y biorreactores (Cy ) involucrados en el proceso de
produccion de PHA (BR1, BR2, RC1, RC2) se calculan utilizando correlaciones

propuestas por Peters y Timmerhaus (1991).

1,066 0,802

L 6.19
'(0,3548) 218+ f - ) (649

M&S
Cor=—=—"101,9 (

280 0,3048)

donde M&S es el indice de Marshall y Swift.

A continuacion, se presenta la Tabla 6.2, donde se exponen algunos de los
parametros asociados al costo de los equipos mediante las ecuaciones (6.9) a
(6.19).

Tabla 6.2. Principales parametros utilizados para el calculo de costos de los equipos.

Equipo (9) plfg Pﬁ( Jitd HDg
DRY 1000 0,5797 1 2
TRANS 880 0,5797 - 15
DC1 1000 0,5797 1 3
DC2 880 0,5797 1 3
wWC 1000 0,5797 1,4 30
STR 791,84 1,199 1,6 30
DIS 791,84 1,199 1,6 5
NEUTR 1000 0,5797 - 15
DC4 1000 0,5797 1,6 3

Los costos de capital para el extractor de lipidos (LE), el fotobiorreactor tubular

(TPBR), la pileta abierta (OP), el digestor anaerdbico (AD), la unidad de ciclo
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combinado de calor y potencia (CHP) se calculan mediante la regla de los seis

décimos como se muestra a continuacion:

_ep Qo1 6.20
Con=7—"Cop 0us (6.20)
CE2 9,2

donde:

Cy,1: Costo del equipo instalado en el afio actual del proyecto ($)
Cy . Costo del equipo instalado en el afio de referencia ($)

I-z1: Indice de costo de plantas en el afio actual

I-x,: Indice de costo de plantas en el afio de referencia

Qy,1: Capacidad asociada al equipo que se quiere instalar

Qy »: Capacidad asociada al equipo de referencia

y: Factor de escalado (en promedio toma valores de 0,6)

En la Tabla 6.3 se exponen algunos de los parametros utilizados para el calculo

del costo de los equipos a partir de la ecuacion (6.20).

Tabla 6.3. Principales pardmetros utilizados para el calculo de costos de equipamiento
a partir de la regla de los seis décimos.

Co2 Qv2

Equipo (9) (MM$) (t/dia) Icgo % Referencia
TPBR 1,44 16,4 521,9 0,6 Gebreslassie etal. (2013)
OP 0,0276 5,182 521,9 0,6 Gebreslassie et al. (2013)
LE 2,43 23225,8 539,1 0,6 Gebreslassie etal. (2013)
AD 0,034 17 539,1 0,6 Gebreslassie et al. (2013)
CHP 0,55 968 5254 0,65 Diaz et al. (2009)
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6.3.5. Restricciones de desigualdad

En la Tabla 6.4 se presentan las restricciones de desigualdad del proceso. Por
un lado, con el objetivo de asegurar una reduccion de las emisiones globales
de CO,, se fija que la produccion de dioxido de carbono sea menor que el
caudal de CO, necesario para la generaciéon de la biomasa algal en el sector de
cultivo. La cota superior para la corriente de entrada de dioxido de carbono
(fgss) viene dada por la capacidad producida de este compuesto en una
termoeléctrica de tamafio mediana. Asimismo, se establece una cota superior
para la corriente con desperdicios de papel (wps) que se alimenta al digestor
anaerobico. Esta se asume como el total del papel reciclado en una ciudad con
400.000 habitantes (como es el caso de Bahia Blanca). El maximo establecido
para la corriente de lodos (slds) se establece teniendo en cuenta la capacidad
de abastecimiento de una planta de tratamiento de aguas residuales. En este
sentido, no se asumen costos para estas corrientes de entrada al digestor
anaerobico (wps y slds). Finalmente, como se describe previamente, para
asegurar una operacion 6ptima del AD, la relacién C/N se fija entre 20/1 y 25/1
(Yen & Brune, 2007).

Tabla 6.4. Principales restricciones de desigualdad del modelo.

Variable Cota superior

CO; producido - CO; requerido por el cultivo algal 0,01 t/afio

CO; alimentado al cultivo algal desde termoeléctrica 1,46 MMt/afio

Desechos de papel alimentado al AD 18.700 t/afio
Lodos alimentados al AD 12.700 t/afio
-C/N (relacion operativa del AD) -20
C/N (relacién operativa del AD) 25

Asimismo, se plantean distintos escenarios de optimizacion mediante la
asignacion de distintos valores a la cota superior de la corriente de glicerol
comprado (glip4). En este sentido, se propone en primer lugar un valor de cota
igual a 0 con el objetivo de evaluar la situacién donde la producciéon de PHA

163



Capitulo 6 DISENO Y OPTIMIZACION DE UNA BIORREFINERIA INTEGRADA

quede establecida unicamente en funcion del glicerol generado por la planta de
biodiesel microalgal (escenario 1). En segundo lugar, se establece un valor de
52.900 t/afo, el cual corresponde, junto con el glicerol generado en la planta de
biodiesel, a la materia prima necesaria para la produccion de una planta de
produccion de PHA de 10.000 t/afio (escenario 2). Finalmente, se presenta una
tercera opcion proponiendo una cota superior para el glicerol comprado de
87.800 t/afio. En este ultimo caso, el caudal de biopolimero producido podria

alcanzar un valor de 16.000 t/afio (escenario 3).

6.3.6. Funcion objetivo

El valor presente neto del proyecto (VPN) se utiliza como funcién objetivo a

maximizar en el analisis econdmico.

VPN = —Inv + a(Rev - Cmanuf - Crawmat - Cutilit) (6'21)

donde VPN corresponde al valor presente neto en $ y representa el rendimiento
econdémico de la biorrefineria integrada basada en microalgas. Inv es el costo
total de inversion que es igual a la suma del capital fijo (F.qpitq;) Y €l capital de

trabajo (W;qpitq:) COMO Se muestra a continuacion:
I'= Feapitar + Weapital (6.22)

El capital fijo (Feapica:) €S €l costo actualizado de los equipos (Ceguipment)
considerando un factor de contingencia (¢=0,18) y un factor de cimientos
(B=1,3) si la biorrefineria es una planta totalmente nueva. El capital de trabajo
se asume como un 15 % del capital fijo segun la recomendacion de Ulrich &
Vasudevan (2004).

Fcapital = Cequipment “(a+B) (6.23)

a es la anualidad y es calculada para una vida del proyecto (n) de 15 afiosy 10

% de la tasa de interés i.

L(1+)" ]
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Rev representa la ganancia por venta de los productos y coproductos en $/afo.

La ecuacion de ganancia se puede escribir de la siguiente manera:
Rev = 365+ Y, p1, - my, + 365 - INCpppq - Mpg (6.25)
Vp € {bd,pha,glic, fer}

Donde pr, es el precio de venta en $/kg, m, es la produccion diaria de cada
producto o subproducto en kg/dia, INC,.,, corresponde a los incentivos

recibidos por producir biodiesel en $/kg biodiesel y m,,; es la cantidad de

biodiesel producido por dia.

El costo de manufactura (Cpanyr) €n $/afio viene dado por la suma de
diferentes gastos de operacién como el trabajo de operacion y supervision
(Owabor Y Siavor respectivamente), mantenimiento y reparacion (Myepgirs),
suministros de operacion (Ogyppiies)» Cargos de laboratorio (Leparges), 9astos de

sobrecargo en la planta (P,,erneqq), IMpuestos locales (Liyxes) Y S€QUrOS (Ins).

Cmanuf = OIabor + Slabor + Mrepairs + OSupplies + Lcharges + Poverhead (6 26)

+ Ligyes + IS

El trabajo de operacion se relaciona con la atencién que se requiere por un

operario para manejar un equipo, Oyequirements d€ Ulrich & Vasudevan (2004).

Si se considera que un slot de operacion (Oy;,;) requiere 5 personas y el salario
de un operario se puede estimar a partir de la consideracion que el salario
incrementa a una velocidad de §=0,03 por afo, el trabajo de operacion (0;4p0r)

puede ser calculado como:
Oiabor = 0requirements * Og10¢ = salary - (1 + 5)((»—2003) (6'27)
donde w es el afio actual.

Slabor’ Mrepairs’ OSupplies’ Lchargesn Poverheadl Ltaxes e Ins se calculan mediante
las ecuaciones (6.28) a (6.34) con X, Xoper Y Xiap iguales a 0,1, X;,,4:,=0,02,

Xover=0,5Y X¢ax ¥ Xins igual a 0,01.

Siabor = Xsup- Otavor (6.28)
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M, epairs = Xmain- Feapital (6.29)
Osuppiies = Xoper- Mrepairs (6.30)
Lenarges = Xiab- Otapor (6.31)
Poverneaa = Xover- (Otapor + Siavor + Mrepairs) (6.32)
Liaxes = Xtax-Fcapital (6.33)
Ins = Xins- Feapital (6.34)

Crawmat FEPresenta el costo de las materias primas en $/afio y se calcula como:
Crawmat = 365 Z prj - m; (6.35)
j

Vj € {met, hex,nit,pot,smo, hcl,srf,che,des}

donde pr; es el costo de compra en $/kg, m; es el requerimiento diario de la

materia prima en kg/dia.

Finalmente, en la ecuacion (6.36), C,.;;i: €S €l costo asociado a los servicios, en

donde se incluye el agua y la energia (térmica y eléctrica).

Cutilit = 365. [(HEcons - HEprod)-erE + (EEcons - EEprod)-prEE (6'36)

+ Wtcons-prwt]
donde:
HE,,ns: Consumo de energia térmica (kWh/dia)
HE,,q: Produccion de energia térmica (kWh/dia)
prye: Precio de la energia térmica ($/kwh)
EE.,,s: Consumo de energia eléctrica (kwh/dia)
EE,-oq- Produccion de energia eléctrica (kWh/dia)

prgg: Precio de la energia eléctrica ($/kWh)
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Wt.ons: COnsumo de agua en la biorrefineria integrada (kg/dia)
pr,:. Precio del agua requerida ($/kg)

Con el objetivo de analizar el impacto que provoca la inclusién de coproductos
de alto valor agregado en la biorrefineria integrada en base microalgal, se
propone calcular el costo de produccion de biodiesel relativo a las ganancias

por los coproductos (Cprodyey coproa) COMO S€ Muestra a continuacion (y se

haréa referencia de aqui en adelante como costo de produccion de biodiesel).

CPTOdrev_coprod (6 : 37)

= (Cmanuf + Crawmat + Cutilit + Ccapital - Revcoprod)/(365 ' mbd)

Donde la variable Rev,,,,,q incluye las ganancias por los coproductos (glicerol,

PHA vy fertilizantes) en $/afio, como asi también los ingresos por los incentivos

de producir biodiesel segln corresponda. Cqypirq;, POr SU parte, es el costo de

capital anualizado en $/afio, el cual se calcula como el producto de costo total
de inversién de la planta (Inv) y la anualidad (a) como se muestra en la

ecuacion (6.38).
Ceapital = IV - a (6.38)

Los precios y costos asociados a las distintas corrientes de la biorrefineria

integrada se presentan a continuacion en la Tabla 6.5.

Tabla 6.5. Precios y costos empleados en la superestructura propuesta.

ltems Valores Referencias

Materias primas

Hexano ($/kg) 0,41 Martin & Grossmann (2014)
Nutrientes ($/kg) 0,367 Martin & Grossmann (2014)
Metanol ($/kg) 0,286 Gebreslassie et al. (2013)
Metoéxido de sodio ($/kg) 0,98 Gebreslassie et al. (2013)
Acido clorhidrico ($/kg) 0,208 Alibaba.com
Dietilsuccinato ($/kg) 3 Alibaba.com
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Surfactante ($/kg) 1 Alibaba.com
Quelato ($/kg) 1 Alibaba.com
Servicios
Energia eléctrica ($/kWh) 0,00722 Eia.gov
Energia térmica ($/kwWh) 0,015841 Eia.gov
Agua ($/kg) 0,000007 Gebreslassie et al. (2013)
Biodiesel ($/kg) 0,98 Energy.gov
Glicerol ($/kg) 0,2574 Gebreslassie et al. (2013)
Fertilizantes ($/kg) 1,115 Alibaba.com
PHA ($/kg) 6,25 Posada et al. (2011)
Otros
Terreno ($/m?) 0,3 Gong & You (2015)
Incentivos ($/kg) 0,3 Thinkkentucky.com

6.3.7. Andlisis de sensibilidad

Se lleva a cabo un analisis de sensibilidad con el objetivo de evaluar el impacto
que tiene la incertidumbre de ciertos parametros sobre la funcion objetivo. Para
lo cual, basandose en el VPN de la configuracion 6ptima, se modifican en un
porcentaje no mayor al 10 % ciertos valores de parametros de interés y se
verifica en qué porcentaje esto afecta al valor de la funcion objetivo.

6.4. Resultados y discusién

El modelo MINLP propuesto para la produccion de 43.800 t/afio de biodiesel se
formula e implementa en GAMS 24.2.3 (McCarl et al., 2017). Los estudios
computacionales se realizan en una computadora con procesador Intel®
Core™ |7-3770K, CPU 3,50 GHz y 8 Gb de RAM. El modelo matematico
formulado incluye 3.149 variables continuas, 5 variables discretas, 2.552
restricciones y se resuelve utilizando BARON (Sahinidis, 2014).

Los resultados obtenidos expresan que la configuracién 6ptima que maximiza

la funcién objetivo econdmica (VPN) incluye a la planta de produccion de PHAs
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en el marco de una biorrefineria integrada con la planta de biodiesel. Por su
parte, se selecciona la utilizacion de piletas abiertas (OPs) para desarrollar el
cultivo microalgal (y;=1). Con respecto al método de extraccion y purificacion
del polimero biosintetizado, se elige la opcién que involucra al surfactante-
quelato (y,=1). A continuacion, se muestran los resultados 6ptimos de las
principales corrientes del proceso esquematizado por la Figura 6.5 para el
escenario 1, donde se establece un valor de 0 para la cota de la variable que

involucra la compra de glicerol adicional.

< 1,46 x 10° t/afio
7,48 x 10" tfafio
Didxido de carbono

- Cultivo
9,31 % 10* t/afio e -
Nitrogeno ] 2.99 % 10° tfafio 4,38 x 10° t/afio
fo Microalgal Biomasa microalgal PETDE Biodiesel
3,63 x 10° t/afio | E produccién de
Fosforo Ops | Biodiesel
4,74 x 10° t/afio Tecnologia de
Metanol cultive microalgal |
Proceso de
produccién de
4,66 x 10° t/afio PHA 8,07 x 10? t/fafio
Glicerol \ PHA
Surfactante- |||
Quelato
Método de
\ || extraccidn de PHA | )/
2,65x 10° tfafio
Torta algal 2,62 x 10° kWh/afio
= 1,27 x 10* tfafio | Energia eléctrica
1,27 % 10° t/fafio Proceso de 4,51 x 10° kWhy/afio
Lodos digestién | Energia térmica
< 1,87 x 10° t/afio anaerchica + 2,6 x 10° t/afio
1,87 % 10% t/afio CHE | Fertilizante

Papel de desecho

Figura 6.5. Resultados de la optimizacion de la biorrefineria integrada (escenario 1).

Como puede observarse, la producciéon de 43.800 t/afio de biodiesel a partir de
microalgas tiene asociado la generacion de 265.000 t/afio de torta algal y 4.660
t/afio de glicerol como subproducto, este ultimo, permite la posibilidad de

producir 807 toneladas anuales de biopolimero.

Por su parte, la torta algal junto con la corriente de biomasa residual retirada
del proceso productivo de PHA se alimentan al sector de digestion anaerdbica
(operando con C/N=21,8) para la produccién de energia y fertilizantes. Para
ello, las variables de ingreso de las corrientes de lodos y papel de desecho
toman el maximo valor contemplado a partir de las cotas propuestas; y junto
con la torta algal y el material celular residual permiten la generacién de
2,62.10° kWh/afio y 4,51.10° kWh/afio de energia eléctrica y térmica,

respectivamente. En este aspecto, mediante los resultados obtenidos se
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evidencia la idea planteada previamente por diversos autores (El-Halwagi,
2017b; Ubando et al., 2016; Abdelaziz et al., 2015; Santibafiez-Aguilar et al.,
2014) la cual involucra lograr una reduccion energética a partir del provecho de
diversas corrientes disponibles. Del mismo modo, la presencia de una etapa de
digestiéon anaerdbica y un ciclo combinado de calor y potencia implica una
contribucion positiva en vistas de presentar a las biorrefinerias integradas como
alternativas sustentables. En este caso, el empleo de las corrientes residuales
del proceso (oc y crms) junto con otras provenientes de inmediaciones (slds y
wps) permite, ademas de la cogeneracion energética, la obtencion de 2.600

t/afio de material fertilizante generando asi un rendimiento econémico mayor.

En otro orden de ideas, se puede destacar que si bien el modelo admite la
posibilidad de utilizar el glicerol producido como corriente de alimentacion al
digestor anaerdbico (Zhang et al., 2015) o incluso venderlo como producto final
(Burniol-Figols et al., 2018); la totalidad de este subproducto es destinado a la
biosintesis de PHAs en concordancia con la propuesta de diversos autores
(Zhang et al., 2018; Kumar et al., 2018; Coutinho de Paula et al., 2017; Luo et
al., 2016; Garcia Prieto et al., 2014). Sin embargo, a pesar de la incorporacién
de una planta de PHAs al esquema de biorrefineria integrada para la
produccion de biodiesel microalgal y cogeneracion de energia, el valor presente
neto de este escenario 1 resulta negativo (VPNgscenario 1=-462,09 MMS$). El
costo de produccidén asociado a este escenario, que se calcula a partir de la
ecuacion (6.37), es de 2,39 $/kg biodiesel. En la Figura 6.6 se muestra la
distribucion de los costos de produccion para la optimizacion del primer
escenario, en donde los ingresos por venta de coproductos vienen dados por
las ganancias a partir de la venta de PHA vy fertilizantes, como asi también

debido a los incentivos por la produccién de biodiesel (0,3 $/kg biodiesel).
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Figura 6.6. Distribucion de costos de producccion (escenario 1).

A partir de la Figura 6.6, puede resaltarse que una de las mayores
contribuciones al costo de produccion se encuentra asociada al costo de los
servicios (Cy:i:)- Por lo tanto, en la Tabla 6.6 se muestra una distribucion del
consumo energético anual por parte de la biorrefineria integrada. Aqui, puede
identificarse que el principal consumo energético que tiene la planta se ubica
en el sector de produccion de biodiesel, requiriendo mas del 95 % de la energia
total. A su vez, dentro de este sector productivo, puede sefalarse que la etapa
de cosecha y secado de la biomasa algal demanda el mayor porcentaje
(aproximadamente 74 %). Esto ultimo, resulta en concordancia con lo reportado
por numerosos autores (Gebreslassie et al., 2013; Martin & Grossmann, 2012;
Severson et al., 2012; Lee et al., 2010; Li et al., 2008), quienes concluyen que
el cultivo de microalgas en piletas abiertas induce a un mayor consumo

energeético en la posterior etapa de secado.

Tabla 6.6. Distribucion del consumo energético anual.

Sector KWh Porcentaje
Proceso de Produccion de Biodiesel 3,79.10° 95,08 %
Cultivo microalgal 7,78.10° 19,46 %
Cosecha y Secado 2,95.10° 73,99 %
Extraccion de Lipidos 3,14.10° 0,79 %
Transesterificacion 1,31.10’ 0,33 %
Purificacion glicerol y recuperacion metanol 9,69.10° 0,25 %
Proceso de Digestion Anaerdbica 1,78.10° 4,47 %
Proceso de Produccion de PHA 1,80.10" 0,45 %
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De manera similar, en la Tabla 6.7 se presenta la distribucion de costos de
capital (Ccapitar), que, conjuntamente con el costo de los servicios (Cyeirir)
representan los mayores aportes al costo de produccion de biodiesel. Martin &
Grossmann (2014a) reportan una conclusion semejante en su trabajo de
optimizaciéon de una biorrefineria para la produccion de biocombustibles
(biodiesel y bioetanol mediante fermentacion de glicerol). En este caso, el
mayor porcentaje asociado al costo de capital necesario para la instalacion de
la planta viene dado por la etapa de cultivo de las microalgas (199,09 MM$),
relegando a un segundo lugar, pero igualmente con un importante aporte, al
sector de cosecha y secado de la biomasa algal (55,37 MM$). En este punto,
resulta importante destacar que, en vistas de aspirar a lograr mejoras
econdémicas en el proceso de produccion de biodiesel en base a microalgas, es
necesario focalizar los esfuerzos en las secciones destinadas a la acumulacién
de biomasa y secado de la misma como también sugieren Rizwan et al.
(2015a).

Tabla 6.7. Distribucion del costo de capital.

Sector MM$ Porcentaje
Proceso de Produccion de Biodiesel 261,36 82,42 %
Cultivo microalgal 199,09 62,61 %
Cosechay Secado 55,37 17,41 %
Extraccion de Lipidos 0,72 0,23 %
Transesterificacion 2,79 0,88 %
Purificacion glicerol y recuperacion metanol 3,44 1,08 %
Proceso de Digestion Anaerdbica 54,68 17,24 %
Proceso de Producciéon de PHA 0,81 0,34 %

Con el objetivo de contextualizar este resultado obtenido luego de la
optimizacién, se buscan trabajos en la literatura que incluyan la produccién de
biodiesel a partir microalgas. En este sentido, se pueden encontrar numerosos
trabajos presentados por los profesores Mariano Martin e Ignacio Grossmann,
quienes recurren a la optimizacion de procesos integrados para analizar
econdmicamente la rentabilidad de la produccion de biocombustibles a partir de
microalgas. Basados en un proceso presentado con anterioridad (Martin &

Grossmann, 2012), donde consideran integracion de agua y energia (Martin &
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Grossmann, 2011), los mencionados autores evalian la produccion de
biodiesel y bioetanol microalgal integrada con el uso de glicerol para producir
etanol via fermentacion (Martin & Grossmann, 2014a) y lo comparan con la
posibilidad de emplear el glicerol para venta (Martin & Grossmann, 2013a),
produccion de metanol (Martin & Grossmann, 2013b) o éteres (Martin &
Grossmann, 2014b). Un aspecto destacable de los trabajos enumerados son
los costos de produccion asociados a los diferentes procesos, ya que en
ninguno de los casos se superan los 0,5 $/kg biocombustible, costo
notablemente menor a 2,39 $/kg biodiesel que surge como resultado de la
optimizacién del escenario 1. Una posible explicacién para esto podria surgir de
las capacidades de las plantas propuestas (220.000 a 320.000 t/afio). Estos
grandes volumenes de biocombustibles resultan beneficiosos al momento de
realizar cualquier analisis econdmico debido al concepto de economia de
escala. Asimismo, la tecnologia en base a membranas empleada por estos
autores, la cual integra la cosecha y el secado del alga (Martin & Grossmann,
2012), requiere minimos consumos energeéticos (2,75 kwh/kg biodiesel frente a
los 85,20 kWh/kg biodiesel necesarios en el proceso presentado en este
capitulo). A pesar de ello, en el modelo presentado en este capitulo se opta por
presentar tecnologias que se encuentren comercialmente disponibles en la

actualidad.

Dentro de los aportes realizados por el grupo de trabajo del profesor Rafiqul
Gani, se pueden mencionar trabajos de optimizacion a partir de modelos
MINLP para hallar la ruta de procesamiento Optima para la produccion de
biodiesel en base microalgal (Rizwan et al., 2013), donde también se puede
incluir incertidumbre en ciertos aspectos tecnoeconomicos (Rizwan et al.,
2015b). Dichos autores, adhieren a la importancia de incorporar el concepto de
biorrefineria integrada mediante la consideracién de producir otros coproductos
conjuntamente con el biodiesel (Rizwan et al.,, 2015a). Cabe sefialar que en
ninguna de las publicaciones realizadas por estos autores se pudo alcanzar
una rentabilidad econémica para la produccién de biodiesel. Esto ultimo, se
encuentra en concordancia con lo obtenido a partir del escenario 1 mediante un
valor de VPN negativo. Segun Rizwan et al. (2015a), luego de realizar un

analisis de sensibilidad, concluyen que para alcanzar rentabilidad en este tipo
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de biorrefinerias se necesitan diversas mejoras tecnolégicas y de mercado
como el reciclo de nutrientes, mayor conversion de residuos, disponibilidad de

COg, reduccién de requerimientos energéticos, entre otros.

Por otra parte, se pudieron encontrar antecedentes de trabajos de optimizacion
en plantas de produccion de biodiesel microalgal donde el beneficio econdmico
resulte atractivo (Gong & You, 2015; Gong & You, 2014a; Gong & You, 2014b;
Gebreslassie et al., 2013). No obstante, muchos de estos trabajos tienen como
objetivo, ademas de analizar el aspecto medioambiental, presentar un
algoritmo de optimizacion heuristico para la resolucion de problemas
multiobjetivo, para lo cual se establecen precios de venta del biodiesel
elevados (3,23 $/kg biodiesel), hasta tres veces superiores respecto de los que
existen en el mercado actualmente (alrededor de 1 $/kg).

En este sentido, se plantean los modelos que involucran los escenarios 2 y 3.
En el escenario 2 se propone definir como cota superior de la corriente de
glicerol alimentado (glip4) un valor de 52.900 t/afio, lo que permite establecer
un volumen de produccion de biopolimero de 10.000 toneladas anuales. Sin
embargo, no se obtuvieron resultados favorables en términos de rentabilidad
econdémica para este escenario planteado. En consecuencia, considerando que
ciertas empresas a nivel mundial poseen capacidades de hasta 50.000 t/afio de
biopolimeros (Koller et al., 2017), en el escenario 3, se le asigna un valor
méaximo para la corriente glyp4 de 87.800 t/afio, equivalente a producir 16.000
toneladas anuales de PHAs. De acuerdo con esta Ultima implementacion de la
biorrefineria integrada, puede destacarse que la funcion objetivo toma un valor
positivo (VPN=45,38 MM$) con un costo de produccion de biodiesel de 0,93
$/kg biodiesel. Por otra parte, el caudal de material celular que se envia desde
el sector de produccion de PHA al de digestion anaerdbica incrementa desde
1.870 t/afio (escenario 1) a 30.200 t/afio (23.215 t/afio en base seca). Esto se
debe a que en el sector de biosintesis se alcanzan mayores concentraciones
de microorganismos para conseguir la produccion de 16.000 t/afio de material
polimérico. Una vez extraido el PHA de su citoplasma, mediante centrifugacion
(CN1) se recicla toda la biomasa residual la cual se dispone para cogeneracion
de energia. Para esto ultimo, se considera lo propuesto por Moncada et al.

(2013), quienes reportan que la biomasa celular puede llegar a producir 5,17

174



Capitulo 6 DISENO Y OPTIMIZACION DE UNA BIORREFINERIA INTEGRADA

MJ/kg biomasa celular seca de energia térmica, lo que resulta en una
contribucién medianamente significativa (aproximadamente 33.10° kWh/afio)
frente a la suma generada por el resto de las corrientes de desecho (451.10°
kWh/afo).

A continuacion, se presentan los valores de la funcion objetivo (VPN) de dos de
los casos expuestos (Escenario 1 y Escenario 3, renombrados Biodiesel+PHA
y Biodiesel+PHA+GLI, respectivamente) (Figura 6.7 (a)) junto con la
distribucion de los costos de produccion (Figura 6.7 (b)) comparados con un
caso base en el que solo se considera una planta de produccion de biodiesel
microalgal con venta de glicerol como subproducto (denominado Biodiesel).
Como puede observarse, la inclusion de un sector de produccion de PHAs
genera cierta mejora en la funcién objetivo respecto al caso donde solo se
produce biodiesel, desde un VPN=-481,79 MM$ (Biodiesel) a VPN=-462,09
MM$ (Biodiesel+PHA, Escenario 1). Lo mismo se refleja en los costos de
produccion de biodiesel, los cuales disminuyen desde 2,42 $/kg biodiesel hasta
2,39 $/kg biodiesel para el caso correspondiente al Escenario 1. Estos valores
podrian tornarse mas prometedores para el caso en el que se considere la
compra de una corriente de glicerol extra (Escenario 3), donde la funcién
objetivo logra tomar valores positivos (VPN=45,38 MMS$) con costos de

produccion de biodiesel de 0,93 $/kg biodiesel.
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Figura 6.7. Comparacion entre los diferentes escenarios presentados.
a) Valor presente neto y b) Distribucién de costo de produccion

Finalmente, se realiza un analisis de sensibilidad para evaluar la influencia que
tienen ciertos valores de parametros sobre la funcidn objetivo propuesta (VPN)

(Sabol et al., 2017). De esta manera, se pueden identificar los sectores de la
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biorrefineria integrada que admitan mejoras en vistas a obtener un mayor
beneficio econdbmico. A continuacion, se mencionan los parametros que se
tomaron en cuenta en este estudio: porcentaje de recuperacién de metanol en
el sector de purificacion de glicerol; contenido lipidico de las microalgas y
consumos energéticos de DRY y TPBR en el sector de cultivo, cosecha y
cultivo microalgal; productividad hacia PHA en el sector de biosintesis del
polimero; y precios de venta de biodiesel y PHA.

Como puede observarse en la Figura 6.8, la funcién objetivo resulta mas
sensible a cambios en los parametros asociados al contenido de lipidos de las
microalgas seguido por el consumo energético del DRY vy el precio de venta del
biodiesel. En principio, estos resultados podrian confirmar lo reportado por
algunos autores en relaciébn a los aspectos donde deberian enfocarse los
esfuerzos, tanto tecnolégicos como de mercado, para volver rentable este tipo
de procesos. En este sentido, Martin & Grossmann (2013a) mencionan que la
principal variable de decision en su modelo NLP propuesto es la composicién
del alga empleada, encontrando que la fraccion de lipidos tiende a tomar el
valor de la cota maxima propuesta (60 % de la biomasa algal seca). Con
relacion al consumo energético destinado al secado del material microalgal,
Rizwan et al. (2015a) muestran que la distribucion de costos correspondiente a
la ruta 6ptima para la generacion de biodiesel obtenido a partir de un modelo
MINLP, queda fuertemente determinado por la seccién de secado, siendo los
principales factores responsables de este hecho, los requerimientos
energéticos. Por el lado del precio del biodiesel, ya se mencionaron en este
capitulo antecedentes de la influencia que tiene el precio de venta de los
biocombustibles en este tipo de analisis (Gebreslassie et al., 2013). En nuestro
modelo podriamos observar que si consideraramos el precio propuesto por
estos autores (3,23 $/kg biodiesel), se obtendrian rendimientos econdémicos
mucho mayores a los alcanzados (VPN=234,19 MM$). De lo anteriormente
mencionado, se puede resaltar que, si bien el precio de venta del biodiesel
depende fuertemente de las caracteristicas de mercado y las decisiones
politicas de cada uno de los paises, técnicamente, las investigaciones podrian

focalizarse en lograr mejoras de la eficiencia energética de los procesos de
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secado, como asi también encontrar cepas de algas con elevados contenidos

de lipidos que resulten compatibles con este bioproceso.

Respecto del precio de venta del biopolimero, se puede mencionar que la
influencia sobre el VPN es muy similar a la productividad del microorganismo
empleado para su biosintesis, encontrandose levemente por encima de este
altimo. Por otro lado, se puede observar que el VPN sufre las menores
variaciones a cambios en el parametro de recuperacion de metanol
correspondiente al sector de purificacién de glicerol. Por dltimo, este estudio
demuestra que variaciones en el parametro que involucran al consumo
energético del TPBR, no producen ningun efecto sobre la funcidon obijetivo,
atribuyéndose esto ultimo a que el modelo continda optando la tecnologia de
OPs para llevar a cabo el crecimiento de las microalgas.
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Figura 6.8. Analisis de sensibilidad de la biorrefineria integrada.

6.5. Conclusiones

En este capitulo se formula un problema MINLP para el disefio 6éptimo de una
biorrefineria a partir de microalgas para la produccion integrada de biodiesel y
PHAs como un potencial coproducto de alto valor agregado. La superestructura
propuesta incluye dos alternativas tecnoldgicas para el cultivo de microalgas
(OPs y TPBR); tres alternativas para el empleo del subproducto del proceso

productivo de biodiesel (glicerol para venta, fuente de carbono para biosintesis
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de PHA o sustrato en el proceso de digestion anaerodbica); y dos opciones para
la extraccion y purificacion del biopolimero (extraccion por solvente o

surfactante y quelato).

Los resultados obtenidos luego de la optimizacion revelan que la mejor
alternativa desde el punto de vista econdmico surge de considerar OPs para el
cultivo de las microalgas, el glicerol para la produccion de PHAs y su posterior
extraccion y purificacion a partir de surfactante y quelato. Si bien en este
escenario no se logra alcanzar un valor positivo de la funcién objetivo que se
busca maximizar (VPN=-462,09 MM$) se proponen distintas alternativas que
contribuyan a tornar atractiva este tipo de biorrefinerias integradas. Un aporte
en este sentido lo brinda el analisis de sensibilidad realizado, donde se
permiten identificar aquellos pardmetros que mas influyen sobre el valor del
VPN. En particular se halla que logrando mejoras en las tecnologias empleadas
en la actualidad para el secado de algas y mediante el empleo de cepas de
microalgas con mayor contenido lipidico, se podria impactar positivamente en

la rentabilidad de los biocombustibles de tercera generacion.

Asimismo, otra de las opciones que surgen de este tipo de estudios, implican la
posibilidad de incluir diversos coproductos de valor agregado, los cuales
transformen este tipo de biorrefinerias en alternativas prometedoras como se
presenta en un trabajo realizado con Carla V. Garcia Prieto (Garcia Prieto et
al., 2017) en el marco de su tesis doctoral, donde mediante la incorporacion de
un proceso de produccion de astaxantinas a la biorrefineria integrada expuesta
en este capitulo, se logran alcanzar valores econémicos muy superiores a los
alcanzados aqui (VPN=174,02 MM$), representando un costo de produccion
de biodiesel de 0,48 $/kg biodiesel.
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CAPITULO 7

CONCLUSIONES Y TRABAJOS FUTUROS
7.1. Conclusiones generales

En esta tesis se han realizado contribuciones para la optimizacion de
bioprocesos destinados a la biosintesis de PHAs. Para ello, se desarrollaron
modelos matematicos basados en primeros principios y técnicas avanzadas de

optimizacién a partir de informacion bibliografica y datos experimentales.

En primer lugar, se llevé a cabo trabajo experimental durante una estadia en la
Universidad Federal de Rio de Janeiro, Brasil, con el objetivo de obtener datos
dindmicos de las principales variables de estado involucradas en la produccién
de biopolimeros. Asimismo, se realizd una caracterizacion térmica, estructural y

morfoldgica del material polimérico extraido de la biomasa celular.

Por otro lado, se desarroll6 un modelo dindmico de la cinética de crecimiento
del microorganismo Bacillus megaterium BBST4 y biosintesis de PHAs. Se
formuld y resolvié un problema de estimacion de parametros para el modelo
propuesto en un entorno de optimizacion empleando una funcién objetivo de
méaxima verosimilitud sujeto a un sistema de ecuaciones diferencial algebraico.
El modelo fue ajustado y validado a partir de datos experimentales obtenidos

en el marco de esta tesis.

Asimismo, se desarrollé un modelo de una biorrefineria asociado a la obtencion
de PHAs a partir de diferentes fuentes de carbono, incluyendo un estudio
tecnoecondmico caracteristico de este tipo de bioprocesos. De modo similar, se
propuso un modelo de una biorrefineria integrada para la produccién biodiesel
y coproductos de alto valor agregado, dentro de los cuales se incluyen a los
PHAs. Los modelos mencionados se formularon como problemas de

programacién matematica mixto entero no lineal.

7.2. Conclusiones particulares

A continuacion, se mencionan las principales contribuciones del trabajo

realizado en el marco de la presente tesis doctoral.

179



Capitulo 7 CONCLUSIONES Y TRABAJOS FUTUROS

En el Capitulo 2 se estudia la capacidad de crecimiento de la cepa autoctona B.
megaterium BBST4 y su produccion de PHA a partir de glicerol como Unica
fuente de carbono. Se realizaron experimentos in vivo en Erlenmeyers y
biorreactores empleando concentraciones iniciales de glicerol y urea (fuente de
nitrogeno) de 20 g/L y 2 g/L, respectivamente, como asi también 40 g/L de
glicerol y 4 g/L de urea para una experiencia en biorreactor. Con el fin de contar
con datos necesarios para el modelado del crecimiento y produccion se
tomaron muestras de las principales variables cinéticas del bioproceso en
diferentes tiempos del cultivo. Dentro de los resultados obtenidos se destacan
el porcentaje de acumulacién del biopolimero del 37 % en peso seco de la
biomasa para el caso de la experiencia en Erlenmeyer, 68 % en biorreactores y
27 % en los biorreactores donde se duplicd la concentracion inicial de
sustratos. Asimismo, las productividades resultaron de 0,032 g P/(L h) en
Erlenmeyer, 0,081 g P/(L h) al escalarlo a biorreactor y 0,068 g P/(L h) en
biorreactor con 40 g/L de glicerol y 4 g/L de urea. Estos resultados permiten
profundizar a nivel experimental en el estudio de la produccion de PHAs
utilizando residuos agroindustriales como fuente de carbono para su biosintesis
por parte de la cepa B. megaterium BBST4. Asimismo, se obtienen datos
dinamicos del bioproceso, los cuales se utilizan para calibrar y validar un
modelo matematico del crecimiento de la biomasa y la produccion del

biopolimero.

En el Capitulo 3 se emplean distintas técnicas de caracterizacion estructural y
térmica de polimeros con el objetivo de estudiar las propiedades de los PHAs
biosintetizados por B. megaterium y compararlo con uno comercial (PHB). Los
resultados obtenidos sugieren que el biomaterial analizado podria ser
identificado como el copolimero P(3HB-co-HV). A su vez, con el biopolimero
producido, se forman peliculas y se evallan sus caracteristicas morfologicas
dentro de las cuales se destaca su mayor capacidad de barrera al UV en
comparacion a las de PHB comercial, resultando esto ultimo de especial interés

para aplicaciones en el area alimenticia.

En el Capitulo 4 se lleva a cabo una estimacion de parametros empleando
técnicas avanzadas de optimizacion dinamica para un modelo de la cinética de

crecimiento y produccion de PHA a partir B. megaterium BBST4 considerando
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dos sustratos diferentes, glicerol y almidon. Los modelos propuestos se
calibran a partir de datos experimentales que se obtuvieron como parte del
trabajo de esta tesis (fuente de carbono: glicerol) y los presentados en el marco
de la tesis doctoral del Dr. Mauricio Porras (fuente de carbono: almidén). En el
presente capitulo, se formula un problema de optimizacion sujeto a
restricciones diferenciales y algebraicas que representan el modelo de la
cinética de crecimiento y produccion de la cepa B. megaterium. Mediante la
resolucion del problema de optimizacion dinamico, se determinan los valores
optimos de los parametros cinéticos correspondientes a cada uno de los
escenarios presentados. El modelo propuesto, calibrado por la estimacion de
parametros, provee para todas las experiencias una buena representacion de
la evolucion dinamica de la biomasa total y residual, el biopolimero, el pH y las
fuentes de carbono, nitrégeno y fosforo observados durante los ensayos
efectuados experimentalmente. De este modo, con el trabajo realizado en este
capitulo, se logra realizar una contribucion novedosa en el campo del modelado
matematico de la cinética de crecimiento y produccion para la cepa B.

megaterium a partir de glicerol y almidén como fuentes de carbono.

En el Capitulo 5 se formula una superestructura que incluye diferentes
alternativas tecnoldgicas para la produccion de PHA, como un problema de
programacion mixto entero no lineal (MINLP). La funcidn objetivo que se busca
maximizar es el valor presente neto (VPN) sujeto a restricciones que incluyen
balances de masa y energia, el disefio detallado de los equipos, ecuaciones de
costos de capital y restricciones enteras para la seleccion de las tecnologias
respectivas. Los resultados presentan a la alternativa donde se emplea cafia de
azucar como materia prima y enzimas como agente de extraccion como la
optima. El valor positivo de la funcion objetivo empleada, conjuntamente con el
calculo adicional de otros indices de rentabilidad en la evaluacion economica,
como la tasa interna de retorno (TIR), el retorno sobre la inversion (ROI,) y el
periodo de repago (PRa), indican el atractivo de esta propuesta productiva. Del
mismo modo, el costo de produccion del biopolimero y el consumo energético
para su produccion, resultan similares a los que actualmente se encuentran en
el mercado. Por ultimo, el analisis de sensibilidad realizado permite identificar

los potenciales parametros que deberian tenerse en cuenta para lograr mejoras
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en el proceso productivo del PHA. Asi, la estrategia de programacion
matematica implementada junto con el analisis de sensibilidad efectuado,

permiten explorar la produccién de un biopolimero de alto interés como el PHA.

En el Capitulo 6 se propone el disefio 6éptimo de una biorrefineria integrada a
partir de microalgas para la produccion de biodiesel y PHAs como un potencial
coproducto de alto valor agregado. La superestructura propuesta incluye dos
alternativas tecnologicas para el cultivo de microalgas, tres alternativas para el
empleo del subproducto del proceso productivo de biodiesel y dos opciones
para la extraccion y purificacion del biopolimero, en caso de seleccionar la ruta
de produccion de PHAs. Los resultados obtenidos luego de resolver el
problema MINLP considerando el VPN como funcién objetivo a maximizar,
sefialan que la mejor alternativa surge de considerar estanques abiertos para el
cultivo de las microalgas, el glicerol para la produccion de PHAs y la extraccion
y purificacion de este ultimo, a partir de surfactante y quelato. A pesar de que
en este escenario no se alcanza un valor positivo del VPN, mediante un
andlisis de sensibilidad se logran identificar aquellos sectores de la biorrefineria
integrada en donde se deberia prestar especial atencidbn para impactar

positivamente en la rentabilidad de los biocombustibles de tercera generacion.

7.3. Trabajos futuros

Los resultados obtenidos en esta tesis permiten profundizar tanto a nivel
experimental como tedrico, en el estudio de la produccion de biopolimeros
empleando fuentes de carbono alternativas. Conjuntamente, las metodologias
aplicadas en los modelos matematicos formulados, contribuiran en el avance
del desarrollo de estrategias mas robustas para el disefio y optimizacién de
bioprocesos para la produccion de PHAs. De esta manera, el presente estudio
provee las bases para desarrollar posibles lineas de investigacion las cuales se

detallan a continuacion.

. Aplicacion de técnicas de optimizacién dinamica para la determinacién
de los perfiles 6ptimos de alimentacién de sustratos en una configuracion de

biorreactores semibatch y continua.
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. Formulacion de modelos integrados de plantas de produccion como
problemas de optimizacién biobjetivo, en donde se puedan identificar
oportunidades econdmicas y al mismo tiempo mejoras medioambientales. Para
ello se propone una combinacion de funciones objetivo (maximizacion
econdémica y minimizacion del impacto ambiental) sujeto a las restricciones de

disefio de los equipos.

. Escalado del proceso productivo de PHA a partir del trabajo
experimental realizado a escala Erlenmeyer y diferentes volumenes de

biorreactor.
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ANEXO A

En el presente Anexo se muestran las curvas de calibrados realizadas para
cada uno de los métodos analiticos empleados para cuantificar las
concentraciones de las principales variables del proceso biotecnolégico

exhibido en el Capitulo 2 de esta tesis.
A.l. Métodos analiticos

A.1.1. Determinacién de la biomasa

y=7,2477 x -00,0036
1,0 {R*=0,9992 E

nm)
(=]
@
1
L

0,6 _

04 g

Absorbancia (600

0,2 4 4

0.0 T T
0,00 0,05 0,10 0,15

Concentracion celular (g/L)

Figura A.1. Curva de calibrado para la determinacion de la biomasa.

A.1.2. Determinacion del biopolimero

y=0.8153 x - 1,1462
40 JR=0.9956

Area PHB / Area Acido Benzoico

Masa PHB (mg)

Figura A.2. Curva de calibrado para la determinacion de PHB.
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A.1.3. Determinacion de glicerol

y= 15,5373 x +0,0481
R*= 0,9994

0.0 v T T T T T T T v
0,00 0,05 0,10 015 0,20 0,25

Concentracidn glicerol (g/L)

Figura A.3. Curva de calibrado para la determinacion del glicerol.

A.1.4. Determinacién de urea

-0,01

y=-0,2416 x - 0,0073
R™=0,9987
0,02 .

nm)
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Figura A.4. Curva de calibrado para la determinacion de urea.

A.1.5. Determinacion de féosforo

y=0,4193 x - 0,06781
20 R*=0,9999
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Figura A.5. Curva de calibrado para la determinacion de fosforo.
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ANEXO B

En este Anexo se presentan de manera detallada los balances de masa, de
energia y las correlaciones empleadas en el calculo de los aspectos del modelo
formulado en el Capitulo 5 de la presente tesis.

B.1. Balances de masa

A continuacion, se describen los balances de masa planteados en cada uno de
los sectores de produccion de PHA, asimismo, se reportan los pardmetros
utilizados en dichos balances para cada una de las distintas alternativas
tecnoldgicas propuestas en la superestructura que se presenta en la Figuras
5.2,5.3y5.4.

B.1.1. Pretratamiento de las materias primas
B.1.1.1. Materia prima: Glicerol crudo

La corriente de glicerol crudo (glics) puede purificarse o emplearse

directamente como fuente de carbono sin ser purificado.

i
Y1-ngUllcj' = YB-fFDLL{,lj + 3’9-fs%]3' (B.1)

Vj € {agu,cenz, glic,jab, met, moxs}

Flash 1 (FL1)

El balance de masa en el flash asegura que la suma de los componentes que

ingresan desde la unidad ficticia (DU1) igualan a la suma de las especies en las

corrientes ricas en metanol (f3¢1,) y glicerol (fz¢t ;).

DUL _ fFL1 FL1
fri1j = fosij + freij (B.2)

Vj € {agu,cenz, glic,jab, met, moxs}

El flujo que ingresa a la columna de destilacion se determina como funcion de

un parametro de separacién de cada uno de los componentes (Pj”l) calculado

en Hysys (2013) para una temperatura de 120 °C.
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fosij = P frid (B.3)

Vj € {agu,cenz, glic,jab, met, moxs}

Columna de destilacién (DS1)

El balance de masa sobre la columna de destilacion asegura que la corriente

de entrada de los componentes es igual a lo que sale por tope (f,’,{,f,}s,j) mas lo

que se obtiene por debajo de la misma (s ;)-

FL1 _ ¢DS1 DS1
fDSl,j — Jmets,j + fwstl,j (B-4)

Vj € {agu, met}

La cantidad metanol extraida por el tope de la columna de destilacion DS1
viene dada por la pureza deseada del mismo (P231). Para ello se plantea la

siguiente ecuacion.
DS1 — pDS1 DS1
mets,met — Pmet'z fmets,j (B-5)
J

Vj € {agu, met}

Reactor de neutralizacién (RC1)

La corriente de salida del reactor de neutralizacién RC1 es igual a la suma de
los caudales de entrada mas/menos lo que se genera/consume en el interior

del mismo.

frery + frcry + REU(freiy + frény) = fini (B.6)
vV j € {agu,cenz, glic, hcl, jab, moxs}

frctj + fact + R (fidimoxs + fi€imoxs) = févi,s (B.7)

Vj € {ffa, met,nacl}

La cantidad de HCL al 33 % en peso (Posada et al.,, 2011) que ingresa al

reactor es funcion de la cantidad de glicerol como se muestra a continuacion.
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hclsl _ nhclsl ¢FL1
frerj = Qrer - frevguic (B.8)
J

vV j € {agu, hcl}

hels1 _ phelsl hels1
frery = Q" -ZchCLSj (B.9)
J

Vj € {agu, hcl}

Centrifuga (CN1)

El balance de masa en la centrifuga CN1 asegura que el caudal masico
proveniente del reactor de neutralizacion es igual a la suma de la corriente que

se dirige al decantador y una corriente de desperdicios.
fENL; = f5et + fots, (B.10)

Vj € {agu,cenz, ffa,glic, hcl, met,nacl}

Los componentes que se extraen como desperdicio en la centrifuga se calculan

a partir de la siguiente ecuacion.
CN1 _ pCN1 gRC1
wstz,j = B fen,j (B.11)

Vj € {cenz,nacl}
Decantador (DC1)

El caudal proveniente de la centrifuga CN1 y el agua de lavado que ingresan al
decantador es igual a lo que se envia al flash y lo que se retira como

desperdicio.
CN h _ ¢DC DC
foer; + oltst = frsy & fusis,j (B.12)

Vj € {agu,ffa,glic, hcl, met}

El caudal de agua para lavado que ingresa al decantador DC1 viene dado como

funcion de la cantidad de glicerol.
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h20os1 _ nHCN1 ¢CN1
fDClo,ilgu - Qagu' DcC1,glic (B.13)

La corriente de componentes que se retiran del proceso luego del lavado se

calcula con la siguiente ecuacion.
DC1 _ pDC1 ¢CN1
wst,j = b fpcij (B.14)

Vj € {ffa hcl}
Flash (FL2)

El balance de masa en el flash FL2 asegura que la suma de los componentes
gue ingresan desde el decantador DC1 igualan a la suma de las especies que

se van por tope y fondo.
frisj = fwsia + fos2, (B.15)

Vj € {agu, glic,met}

El flujo que ingresa a la columna de destilacion se determina como funcion de

un parametro de separacion de cada uno de los componentes (P]-FLZ) calculado

en Hysys (2013) para una temperatura de 111 °C.
fosaj = P2 friay (B.16)

Vj € {agu, glic,met}

Columna de destilacion (DS2)

El balance de masa sobre la columna de destilacion DS2 asegura que la
corriente de entrada de los componentes es igual a lo que sale por tope mas lo
gue se envia a venta o alternativamente se utiliza como fuente de carbono para

la biosintesis de PHA.
foszj = fwsts,j + fous,) (B.17)
Vj € {agu, glic,met}
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La cantidad glicerol extraida por el fondo de la columna de destilacion viene

dada por la pureza deseada del mismo (Pngf-Z). Para ello se plantea la siguiente

ecuacion.

1553 gue = PRS2 ) FE53 (8.18)
J

Vj € {agu, glic,met}

En este punto del proceso de purificacion de glicerol se plantea la alternativa de

vender el glicerol purificado (fLY2

glips,j) O Utilizarlo como sustrato para el

crecimiento de los microorganismos y la produccion de biopolimero (fsl%l{?j).

Esto se representa mediante la siguiente ecuacion.
DS2 _ DU2 DU2
fouzj = Yio-fiips,j + Y11 forij (B.19)

Vj € {agu,glic}

En la Tabla B.1 se muestran los pardmetros utilizados en los balances de masa
detallados para el sector de purificacion de glicerol crudo.

Tabla B.1. Parametros de balance de masa del sector de purificacién de glicerol

crudo.
Parametro Valor Unidades Referencia

PFLL 0,916 - Hysys (2013)
PFLL 0,7681 - Hysys (2013)
pbst 0,917 kg met/kg tot Posada et al. (2011)
REE -0,4142 - Lourneco et al. (2011)
RS -1 - Lourneco et al. (2011)
RERCL -1 - Lourneco et al. (2011)
R4 0,3279 - Lourneco et al. (2011)
RRCL 0,5926 - Lourneco et al. (2011)
RRCL 1,1474 - Lourneco et al. (2011)
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pelst 0,355 kg acido/kg glic
Qhgi? 0,69 kg agu/kg acido
helst 0,31 kg hcl/kg acido
PNz 1 -
Pract 1 -
Qs 2,4 kg agu/kg glic
P 1 -
Preit 1 -
Pigi 0,2009 ;
Pgic 0,9991 ]
Pt 0,04 -
Pie 0,98 kg glic/kg tot

ANEXO B

Lourneco et al. (2011)

Posada et al. (2011)
Posada et al. (2011)
N/A
N/A
Posada et al. (2011)
N/A
N/A
Hysys (2013)
Hysys (2013)
Hysys (2013)

Posada et al. (2011)

B.1.1.2. Materia prima: Almidén

Cinta transportadora (CT)

El grano de maiz es transportado mediante cintas transportadoras hasta la

seccion de remojo. Las pérdidas de material se consideran mediante las

siguientes ecuaciones.

mzs _ ¢CT CT
YZ-fCT,j = frr1,j T Jwste,j

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
cT . — pCT fmazs

fwste,j CT,j

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
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Tangque de remojo (TK1)

La corriente de salida del tanque de remojo es igual a la suma de la corriente
proveniente de la cinta transportadora y el caudal de agua que ingresa al

mismo.
CT h20s2 — ¢TK1
TK1,j + fTK1,agu = JmL1,j (B.22)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad de agua que ingresa al tanque de remojo se calcula a partir de la

siguiente ecuacion.
CT h20s2 _ pTK1 CT
TK1,agu + fTK1,agu =P Z fTKl,j (B.23)
J

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
Malla 1 (ML1)

El balance de especies en la malla indica que la suma de los componentes que
ingresan es igual a la suma de los componentes que se envian al evaporador

mas los componentes que se dirigen a la seccion de extraccion del germen.
TK1 _ gML1 ML1
fML1,j = fFL3,j + fM01,j (B.24)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad de los componentes que se separan para formar aguas abajo del
proceso el gluten feed se determinan mediante un factor de separacion como

se indica a continuacion.
ML1 _ pML1 TK1
frizj = B fuLy (B.25)

Vj € {agu,amd,prt}
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Evaporador (FL3)

El balance de masa en el evaporador flash asegura que la suma de los
componentes que ingresan desde el tanque de remojo iguala a la suma de las

especies que se evaporan por tope y las que se extraen por el fondo.
ML1 _ ¢FL3 FL3
fFL3,j = Jwst7,j + fsm,j (B.26)

Vj € {agu,amd,prt}

El flujo que ingresa a la secadora por spray se recomienda que tenga un 50 %
de humedad, por lo que la siguiente ecuacién se plantea para calcular el caudal
gue abandona el flash por fondo.

fSI;)LZB’,agu = PFL3'Z fSIBLZB:j (B.27)
J

Vj € {agu,amd,prt}

Molino 1 (M01)

Los componentes que ingresan al molino resultan los mismos que salen debido

a gue no se considera pérdida de material en el mismo.
ML1 _ gMO1
fmotrj = fuci,j (B.28)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
Hidrociclén 1 (HC1)

El balance de masa en el hidrociclon HC1 asegura que el caudal proveniente
del molino es igual al que se envia a la malla 2 mas el que se retira como

desperdicio.
fiic1y = figa; + fusts,j (B.29)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

Los componentes que se eliminan por la utilizacion del hidrociclén se calculan a

partir de la siguiente ecuacion.
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fwsts.j = P frica,j (B.30)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
Malla (ML2)

El balance de masa en la malla ML2 confirma que la suma de los flujos de los
componentes que provienen del hidrociclon HC1 es igual al caudal masico que

circula hacia el molino 2 mas lo que se retira como desperdicio.
HC1 __ fML2 ML2
fuizj = fmosj + fwsts, (B.31)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad de agua que se retira mediante la utilizacion de la malla 2 se

calcula mediante la siguiente ecuacion.
ML2 — pML2 (HC1
wst9,agu — P 'fMLZ,agu (B.32)

Molino (M0?2)

Los componentes que ingresan al molino M0O2 resultan los mismos que se
envian a la malla ML3 debido a que no se considera pérdida de material en el

mismo.
ML2 _ gMO2
fMOZ,j — JML3,j (833)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
Malla (ML3)

El balance de masa en la malla ML3 confirma que la suma de los flujos de los
componentes que provienen del molino M0O2 es igual al caudal méasico que
circula hacia el hidrociclon HC2 y hacia el secador por spray SD1 mas lo que se

retira como desperdicio.

MO2 _ ¢ML3 ML3 | £ML3
fursj = fucz; + fspij + fwstio,) (B.34)
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Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad removida de los componentes que se envian al secador por spray
gueda determinada a partir de un factor se separacion como se muestra a

continuacion.
ML3 _ pML3 MO2
fspij =B fuisj (B.35)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad de agua que se retira mediante la utilizacion de la malla 3 se

calcula mediante la siguiente ecuacion.
ML3 — DpML3 rMO2
wst10,agu — p 'fML3,agu (B.36)

Secador spray (SD1)

El balance de masa por componentes en el secador tipo spray confirma que la
suma de las corrientes que ingresa desde evaporador flash 3 y la malla 3 es

igual a la corriente de agua que se retira del proceso mas la de gluten feed.
FL3 ML3 __ ¢SD1 SD1
fSDl,j + fSDl,j — Jglutfs,j + wst11,j (B-37)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad de agua que debe eliminarse en este proceso de secado para que
el porcentaje de humedad en la corriente del sub-producto sea del 10% viene
dado por la siguiente ecuacion.

FL3 ML3 — pSD SD1 SD1
EDl,agu + fSDl,agu =P 1'21' f:glutfs,j + fwstll,agu (838)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
Hidrociclén (HC?2)

El balance de masa en el hidrocicldon HC2 asegura que el caudal proveniente
de la malla ML3 es igual al que se envia al tanque aglutinante mas el que se

retira como desperdicio.
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ML3 _ ¢HC2 HC2
chz,j = fTA,j + fwstlz,j (B.39)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

Tangue aglutinante (T'A)

El caudal que ingresa al tanque se separa en tres corrientes: la que se envia a
lavado, desperdicios y la correspondiente a la formacion de gluten meal como
sub-producto.

HC2 _ fTA TA TA
fraj = friaj + fwst1s,j + fotuems,j (B.40)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

El caudal de gluten meal se calcula mediante la siguiente ecuacion.
TA _ pTA g£ML3
fglutms,j - P] 'fHCZ,j (B-41)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

Las corrientes de desperdicios resultantes del proceso de separacién de gluten

se calculan mediante la siguiente ecuacion
TA HC2 — pTA g£ML3
fwst13,agu + fwstlz,agu =P 'fHCZ,agu (B-42)

Tanque de lavado (TK2)

El balance de masa en el tanque de lavado TK2 confirma que el ingreso de las
corrientes de agua y la corriente proveniente del tanque aglutinante es igual al
caudal que se dirige a la unidad ficticia DU3.

TA h20s3 _ ¢TK2
TK2,j+fTK205' = Jpus,j (B.43)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad de agua necesaria para el lavado del almidén de maiz en el tanque
correspondiente viene dado por la siguiente expresion con el objetivo que haya
un 60 % de humedad.
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Tihz.agu + flitsagu = PT. Z fous, (B.44)
Jj

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

En esta instancia, se plantea la posibilidad de emplear el almidén de maiz que
se obtuvo a partir del procesamiento descripto anteriormente como fuente de
carbono para el crecimiento y biosintesis de PHA o enviarlo a un segundo
sector de procesamiento donde mediante sacarificacion se obtendra glucosa
que podra ser utilizada como sustrato en los biorreactores. Asimismo, se tiene
en cuenta la adquisicion de almidén de maiz o mandioca ya procesado para ser

utilizado en la fermentacion o sacarificacion.
TK2 amzs amdcs __ DU3 DU3
fDU3,j + Y3-fDU3,j + y4'fDU3,j = ylZ-fHXl,j + y13'fDU4,j (B.45)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

En la Tabla B.2 se muestran los pardmetros utilizados en los balances de masa
descriptos anteriormente relacionados con el sector de tratamiento del grano de

maiz para la obtencion de almidén.

Tabla B.2. Parametros utilizados en los balances de masa del sector de tratamiento de
grano de maiz.

Parametro Valor Unidades Referencia

peT 0,02395 - Ramirez et al. (2008)
pTKl 0,45 kg agu/kg tot Ramirez et al. (2008)
ML1 i Ramirez et al. (2008)
Fagi 0,295 Ramirez et al. (2009)
Ramirez et al. (2008)

ML1 -
Famz 0,037 Ramirez et al. (2009)
ML1 i Ramirez et al. (2008)
Port 0,28 Ramirez et al. (2009)
prLs 0,5 kg agu/kg tot Ramirez et al. (2008)
Pait 0,004 - Ramirez et al. (2009)
phct 0,033 - Ramirez et al. (2009)
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HC1
Pcenz

HC1
ber

HC1
Plpd

HC1
Pprt

PMLZ

HC1
Pagu

HC1
Pamz

HC1
Pcenz

HC1
ber

HC1
Plpd

HC1
Pprt

PML3
PSDl

TA
P agu

TA
P amz

TA
s cenz

Pfir

TA
Plpd

TA
Pprt

PTA

PTKZ

0,105
0,062
0,794
0,142
0,315
0,022
0,0215
0,115
0,96
0,474
0,105
0,315
0,1
0,028
0,017
0,067
0,83
0,5
0,884
0,315

0,6

kg agu/kg tot

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al

Ramirez et al
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. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)
. (2009)

. (2009)

Intercambiador de calor (HX1)

En el caso de elegir la ruta tecnologica de sacarificacion para la obtencion de

glucosa a partir de almidon, el balance de masa para el intercambiador de calor
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se establece como una igualdad entre la suma de los componentes a la salida

y los de entrada.
fixrj = friay (B.46)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}
Flash (FL4)

El balance de masa en el flash FL4 asegura que la suma de los componentes
gue ingresan desde el intercambiador de calor igualan a la suma de las
especies que se van por tope y fondo.

HX1 _ ¢FL4 FL4
fFL4-,]' — Jwst14,j +fHX2,]' (B47)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

La cantidad de agua que se evapora mediante la destilaciéon instantanea viene
dada por la siguiente ecuacion de manera tal que la concentracién de almidén

en la corriente de proceso sea del 69 % en peso.
FL4 — PFL4 fFL4-
Hx2,amd = Famd- HX2,j (B.48)
J

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

Intercambiador de calor (HX2)

El balance de masa para el intercambiador de calor HX2 se establece como
una igualdad entre la suma de los componentes a la salida y los de entrada

debido a que no ocurre reaccion quimica ni hay separacion de corrientes.
FL4 __ rHX2
fuxz,j = fuxsj (B.49)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

Intercambiador de calor (HX3)

El balance de masa para el intercambiador de calor HX3 se establece como

una igualdad entre la suma de los componentes a la salida y los de entrada.
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fixsj = faLj (B.50)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr,lpd, prt}

Reactor de licuefaccion (RL)

El balance de masa en el reactor de licuefaccibn RL considera la reaccion
quimica de los componentes que vienen aguas arriba del proceso con a-

amilasa como se describe a continuacion.

fR e+ fRin]llSS + RRL (fR X3 + 1 Rin]llss) HX4] (B.51)
Vj € {amd,amls}

fsz),(f + fRaLn}lss + R]RL- RPI{),(;’md fHX4] (B.52)

Vj € {agu,cenz, fbr,lpd, mdx, prt}

La cantidad de a-amilasa que ingresa al reactor de licuefaccion es funcion de la
cantidad de almiddn que ingresa al reactor por la corriente de proceso como se

muestra a continuacion.
amlss amlss HX3
frLj J RL,amd (B.53)

Vj € {agu,amls}

Intercambiador de calor (HX4)

El balance de masa para el intercambiador de calor HX4 se establece como

una igualdad entre la suma de los componentes a la salida y los de entrada.
fHX4 Jj fRI-.IS'X]4 (B-54)

Vj € {agu,cenz, fbr,lpd, mdx, prt}

241



ANEXO B

Reactor de sacarificacion (RS)

El balance de masa en el reactor de sacarificacion RS considera la reaccion
quimica de los componentes que provienen del intercambiador de calor con

glucoamilasa como se describe a continuacion.

1 !
RSyt fasy o+ R (frsy + fasy ) = friay (B.55)
Vj € {ymls,mdx}

l
frsy +fasy + R fiSmax = fris, (B.56)

Vj € {agu,cenz, fbr,lpd, gluc, prt}

La cantidad de glucoamilasa que ingresa al reactor de sacarificacion es funcion
de la cantidad de maltodextrina que ingresa al reactor por la corriente de

proceso como se muestra a continuacion.

ymlss ymlss HX4
frs,j Qrs,j -frSmax (B.57)

Vj € {agu,ymls}
Flash (FL5)

El balance de masa global en el flash FL5 considera que la suma de los
componentes que ingresan desde el reactor de sacarificaciéon igualan a la suma

de las especies que se van por tope y fondo.

fFLS] FsLt515] + fgﬁj (B-58)

Vj € {agu,cenz, fbr,lpd, gluc, prt}

La cantidad de agua removida en esta etapa de separacion se calcula

mediante un balance de masa como se muestra a continuacion

FL5 FL5 FL5
wst15,agu = fris agu ~ Fagu- Z foua,j (B.59)

Vj € {agu,cenz, fbr,lpd, gluc, prt}
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En la Tabla B.3 se encuentran los parametros involucrados en los balances de

masa realizados para el sector de sacarificacién de almidon.

Tabla B.3. Parametros utilizados en los balances de masa de sacarificacion de

almidon.
Parametro Valor Unidades Referencia
prLa 0,69 kg amd/kg tot  Van der Veen et al. (2006)
RRL . -1 - N/A
RRL . -1 - N/A
RRL 0,88 kg mdx/kg amd ~ Van der Veen et al. (2006)
QRIS 0,2 kg agu/kg amd Carr et al. (1982)
s 0,001 kg amls/kg amd Muller & Miller (1982)
Rymis 1 ; N/A
RRS . -1 - N/A
Rgiue 1 kg gluc/kg mdx N/A
Qb 2,778 kg agu/kg mdx Carr et al. (1982)
Qhsrmis 0,025 kg ymls/kg mdx Muller & Miller (1982)
Pigw 0,2 kg agu/kg tot  Van der Veen et al. (2006)

B.1.1.3. Materia prima: Cafia de azucar

Tanque de lavado (TK3)

El balance de masa global en el tanque de lavado TK3 afirma que la suma de

los componentes de salida iguala a los de entrada debido a que no existe

reaccion quimica.

fcﬁzs _ ¢TK3
TK3,j — JMO03,j

Vj € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}
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Molino (M03)

En la molienda se considera la separacion del bagazo de cafia de azucar del

resto de los componentes ricos en azucar mediante las siguientes ecuaciones.
finos; = for) + feLy (B.61)
Vj € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

ory = PO 63, (B.62)

Vj € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}
Secador (DR)

El balance de masa alrededor del secador DR confirma que los componentes
de entrada al equipo son iguales a la suma de los que se eliminan como

humedad al ambiente y aquellos que se dirigen al horno ubicado aguas abajo.

%%3 = wst16,] + fFR] (B.63)

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

La cantidad de agua que se elimina en este proceso de secado viene dado por

un parametro como se muestra en la siguiente ecuacion.
DR
fir, FR,for = P Z FR] (B.64)

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}
Horno (FR)

El balance de masa por componentes en el horno FR confirma que el ingreso
de material lignoceluldsico y el agua necesaria para combustion iguala a las
salidas de gas de escape, cenizas y la corriente que se envia a la turbina de

vapor para la generacion de energia.

DR h20s4 _
fFR,j +fFR ]S - wst17,] + f wst18,j + fTB,] (B.65)
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vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

PngRS'fFDRI,efbr = fvlljftls,fgs (B.66)

fritagu = Pigu Z fersy (B.67)
vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

sy ens = P FRE (8.68)
J

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

Turbina de vapor (TB)

La cantidad de vapor generada en la turbina de vapor TB se determina a partir

de la cantidad de bagazo seco como se muestra en la siguiente ecuacion.
TB _ pTB DR
vaps — Pvap-ZfFR,j (B.69)

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}
Clarificador (CL)

El balance de masa en el clarificador CL se plantea mediante las siguientes
ecuaciones que tienen en cuenta los ingresos de la corriente de proceso, acido
sulfurico e hidroxido de calcio junto con la proveniente del tambor rotario luego
del proceso de generacion de cachaza. Asimismo, se considera un reciclo de

acido sulftirico e hidroxido de calcio.
MO3 CL asulfsi Is1 RDY _ ¢CL CL
ferj + (1+ P; )(fCL,j +feng + fCL,j) = fro,j + fous,; (B.70)

Vj € {agu,asulf,cal,cenz, fbr,otr,prt, sac}

La cantidad de acido sulfarico que ingresa al sistema de clarificacion de jugos

se modela mediante las siguientes ecuaciones.

asulfsl __ Ifs1 £MO3
ZfCL,j = pasuifst, CL,sac (B_?l)
J
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Vj € {agu,asulf,}

asulfsl asulfsl asulfsl
fer J fer J (B.72)

Vj € {agu,asulf,cal,cenz, fbr,otr,prt, sac}

El hidréxido de calcio que se utiliza se calcula a partir de la cantidad de

sacarosa que contienen los jugos.
Is1 Is1 £MO3
CCL(,I,cfll peas fCL sac (B-73)

La composicidon de los jugos clarificados se calcula mediante la ecuacion que

se muestra a continuacion.
CL MO3
fRD] P fen (B.74)

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

Tambor rotatorio (RD)

El balance de masa global alrededor del tambor rotatorio RD viene dado por la

siguiente ecuacion.

fRD] fCL] + fachsl] (B.75)

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

La composicion de la cachaza se calcula mediante la expresion matematica

que se muestra debajo.

fcachsl] = PRD fRD] (B.76)

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

En la Tabla B.4 se reportan los valores de los parametros utilizados en los

balances de masa del sector de acondicionamiento de la cafia de azUcar.

246



ANEXO B

Tabla B.4. Parametros utilizados en los balances de masa del sector de
acondicionamiento de la cafia de azlcar.

Parametro Valor Unidades Referencia
Pyo? 0,1891 - Moncada et al. (2014)
pMo3 0,2707 - Moncada et al. (2014)
P23 0,93 - Moncada et al. (2014)
pMos3 0,0444 - Moncada et al. (2014)
PR3 0,0795 - Moncada et al. (2014)
pMos3 0,0193 - Moncada et al. (2014)
PPR 0,48 kg fbr/kg tot Rincon et al. (2014)
Pfy 16,4518 - Moncada et al. (2014)
P 0,5585 - Moncada et al. (2014)
PER 0,01396 - Moncada et al. (2014)
P 5,077 - Moncada et al. (2014)
Piiis -1 - N/A
Piime 0,1 ) N/A

pasulfst 0,0014 - Amores et al. (2013)
pacfgs;*’f s1 0,96 - Moncada et al. (2014)
pacgsuul;f s1 0,04 - Moncada et al. (2014)
peaist 0,00932 - Mele et al. (2011)
PCL, 0,9169 - Quintero et al. (2008)
PSEL 0,5355 - Quintero et al. (2008)
P& 0,1889 - Quintero et al. (2008)
PSot 0,6332 - Quintero et al. (2008)
PEL 1 - Quintero et al. (2008)
PR0 1 - Quintero et al. (2008)
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PRD 1 - Quintero et al. (2008)
PRD 1 - Quintero et al. (2008)
PRR. 1 - Quintero et al. (2008)
PRD 1 - Quintero et al. (2008)

B.1.2. Biosintesis

A continuacion, se describen las ecuaciones implementadas correspondientes

al sector de biosintesis del PHA.

Esterilizador (ST1)

Las corrientes de entrada al esterilizador ST1 es igual a la de salida que se
envia al intercambiador de calor debido a que este equipo solo se utiliza para

elevar la presion de la corriente que contiene la fuente de carbono.
DU2 DU1 _ ¢ST1
fsrij + fst1,j = fiixs,j (B.77)

Vj € {agu,glic}

Intercambiador de calor (HX5)

La corriente de entrada al intercambiador HX5 de calor es igual a la corriente
de salida del mismo debido a que este equipo se utiliza para esterilizar la

corriente del sustrato.
STl _ gHXS
fHXS,j — JDus,j (B-78)

Vj € {agu,glic}

Asimismo, dependiendo del estado del glicerol (crudo o purificado), se utilizan
diferentes biorreactores para la sintesis del biopolimero. Por lo tanto, la

corriente de salida se formula como se muestra a continuacion.
HX5 __ DU6 DU6
fDU6,j = y14-fBR1,j + ylS-fBR3,j (B.79)

Vj € {agu,glic}
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Biorreactor 1 (BR1)

La corriente de salida del biorreactor es igual a la suma de los caudales de

entrada mas/menos lo que se genera/consume en el interior del mismo.
DU6 lts1 BR1 DU6 lts1y _ fBR1
forsy + R4t + RPF (farsy + [oR45Y) = fans (B.80)
Vj € {agu,glic}
DU6 lts1 BR1 DU6 BR1 _ f£BR1
forsy + [R5 + RPRY (fartgtic — fansgiic) = fans (B.81)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de medio de cultivo que ingresa al biorreactor se simula como si
fuese agua y la misma viene dada a partir de datos de concentracién del

sustrato principal dentro del equipo.

DU6
_ BR1,glic
CONCgiic = <Dy f£Dus fmeults1 (B.82)
BR1,glic + BR1,agu + BR1,agu :
pglic pagu pagu

Biorreactor 2 (BR2)

El segundo biorreactor se utiliza para la producciéon de biopolimero, por lo
tanto, el balance de masa de este equipo viene dado por las siguientes

ecuaciones.
BR1 BR2 BR1 __ gBR2
fer2,j ¥ B fgraj = fonzj (B.83)

Vj € {agu,glic}
fE{ERRzl,j + R]BRZ' (f;RRzl,glic - fCBI\fzz,glic) = fCBI\fzz,] (B-84)

Vj € {bmr,pha}
Biorreactor 3 (BR3)

La corriente de salida del biorreactor destinado al incremento de la biomasa
celular es igual a la suma de los caudales de entrada mas/menos lo que se

genera/consume en el interior del mismo.
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DU6 lts2 BR3 ( £DU6 lts2 _ £BR3
forsj + o452 + RPP . (farsy + [oR345%) = fana (B.85)
Vj € {agu,glic}
DU6 Its2 BR3 ( £DU6 BR3 _ £BR3
feraj + fersy - +R; '(fBR3,glic - fBR4,glic) = fBRaj (B.86)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de medio de cultivo que ingresa al biorreactor se simula como si
fuese agua y la misma viene dada a partir de datos de concentracién del
sustrato principal dentro del equipo.

DU6
BR3,glic

DU6 1
3 BR3,j _I_meR?,lazsuz (B.87)

J Pj pagu

CONCyy;e =

vV j € {agu,cenz, glic,jab, met, moxs}
Biorreactor 4 (BR4)

El biorreactor posterior al destinado al aumento de la biomasa celular se utiliza
para la produccion de biopolimero, por lo tanto, el balance de masa de este
equipo viene dado por las siguientes ecuaciones.

BR3 BR4 ¢BR3 _ rBR4
foraj + R fgraj = fonzj (B.88)
Vj € {agu,cenz, glic,jab, met, moxs}

BR3 BR4 ( £BR3 BR4 _ (BR4
fonaj + REF: (famagtic — [onogiic) = feno (B.89)

Vj € {bmr,pha}
Esterilizador (ST2)

La corriente de entrada al esterilizador es igual a la de salida que se envia al
intercambiador de calor debido a que este equipo solo se utiliza para elevar la

presion de la corriente que contiene la fuente de carbono.
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fst2 = fiixe,j (B.90)

vV j € {agu,amd, cenz, fbr, gluc, lip, prt}

Intercambiador de calor (HX6)

La corriente de entrada al intercambiador de calor es igual a la corriente de
salida del mismo debido a que este equipo se utiliza para esterilizar la corriente
del sustrato.

fitxe; = fouri (B.91)

Vj € {agu,amd,cenz, fbr, gluc, lip, prt}

En funcién de la fuente de carbono seleccionada previamente, se plantea la
utilizacion de diferentes biorreactores para el proceso de biosintesis como se

muestra a continuacion.
HX6 __ DU7 DU7 DU7
fou7.j = Y16- fers,j + Y17- for7.j + V18- fRo,;j (B.92)

vV j € {agu,amd, cenz, fbr, gluc, lip, prt}
Biorreactor 5 (BR5)

La corriente de salida del biorreactor es igual a la suma de los caudales de

entrada mas/menos lo que se genera/consume en el interior del mismo.

fBDRng + flsnzle?fjltﬂ + R]BRS- (fé)ngj + fgegljltﬂ) = fBBRR65,j (B.93)
vV j € {agu,amd, cenz, fbr, gluc, lip, prt}

fBDRng + R]BRS- (fBDRngluc - ngRg,’gluc) = flﬁgeé]_ (B.94)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de medio de cultivo que ingresa al biorreactor se considera agua y
la misma viene dada a partir de datos de concentraciéon del sustrato principal
dentro del equipo.
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BDng l

_ ,gluc

CONCQIUC — £DU7 fDU7 fmcults3 (B.95)
BRS,gluc_I_ BR5,agu + BR5,agu :
pgluc pagu pagu

Biorreactor 6 (BR6)

El segundo biorreactor se utiliza para la produccion de biopolimero, por lo
tanto, el balance de masa de este equipo viene dado por las siguientes

ecuaciones.

fBBRRGS,j + R]BR6'fBBRR65,j = 0%26,]' (B.96)
Vj € {agu,amd, cenz, fbr, gluc, lip, prt}

fBBRRGS,j + R]BR6' (fBBRRe,S,gzuc — f c%eze,’gzuc) = fc%z?j (B.97)

Vj € {bmr,pha}
Biorreactor 7 (BR7)

La corriente de salida del biorreactor destinado al incremento de la biomasa
celular es igual a la suma de los caudales de entrada mas/menos lo que se

genera/consume en el interior del mismo.

ferry + foray "t + REFT. (faxry + farri ") = farey (B.98)
vV j € {agu,amd, cenz, fbr, gluc, lip, prt}

forr + forrg >t + RPF7 . (fRrama — foreama) = fors, (B.99)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de medio de cultivo que ingresa al biorreactor se simula como si
fuese agua y la misma viene dada a partir de datos de concentracion del

sustrato principal dentro del equipo.
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DU7
BR7,amd

DT fomultsd (B.100)
2 +

Pj Pagu

CONChpy =

Vj € {agu,amd,cenz, fbr, gluc, lip, prt}
Biorreactor 8 (BR8)

El biorreactor posterior al destinado al aumento de la biomasa celular se utiliza
para la produccion de biopolimero, por lo tanto, el balance de masa de este

equipo viene dado por las siguientes ecuaciones.

fBBRR87,j + R]BRS- BBRR87,j = 63152?1' (B.101)
vV j € {agu,amd, cenz, fbr, gluc, lip, prt}

fBBRR87,j + R]BRS- (f;RRs?amd - fC%Z?amd) = chz\fzéj (B.102)

Vj € {bmr,pha}
Biorreactor 9 (BR9)

La corriente de salida del biorreactor destinado al incremento de la biomasa
celular es igual a la suma de los caudales de entrada mas/menos lo que se

genera/consume en el interior del mismo.

faroy + foroy o> + R (fare, + foray ") = fario,j (B.103)
Vj € {agu,amd,cenz, fbr, gluc, lip, prt}

feroy + foroy o> + RP®. (foroama — frsama) = far10, (B.104)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de medio de cultivo que ingresa al biorreactor se simula como si
fuese agua y la misma viene dada a partir de datos de concentracién del

sustrato principal dentro del equipo.
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DU7
BR9,amd

BDRL‘])?j j Brggﬂéis (B.105)
2 +

Pj Pagu

CONChpy =

Vj € {agu,amd,cenz, fbr, gluc, lip, prt}

Biorreactor 10 (BR10)

El biorreactor posterior al destinado al aumento de la biomasa celular se utiliza
para la produccion de biopolimero, por lo tanto, el balance de masa de este

equipo viene dado por las siguientes ecuaciones.

fBBRR190, j + R]BRIO-fBBRRfo, ji= c%ezl,? (B.106)
vV j € {agu,amd, cenz, fbr, gluc, lip, prt}

fBBRR190, j + RjBRIO- (f BBRR190,amd — f cl%ezl,gmd) = fi c%?zl,? (B.107)

Vj € {bmr,pha}
Esterilizador (ST3)

La corriente de entrada al esterilizador es igual a la de salida que se envia al
intercambiador de calor debido a que este equipo solo se utiliza para elevar la

presion de la corriente que contiene la fuente de carbono.
DU5 _ £ST3
fST3,j = JHx7,j (B.108)

Vj € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

Intercambiador de calor (HX7)

La corriente de entrada al intercambiador de calor es igual a la corriente de
salida del mismo debido a que este equipo se utiliza para esterilizar la corriente
del sustrato.

fitxs; = fove) (B.109)

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}
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En funcion de la fuente de carbono seleccionada previamente, se plantea la
utilizacién de diferentes biorreactores para el proceso de biosintesis como se

muestra a continuacion.
HX7 _ DU8 DU8
fous,j = Y1o-fr11,j + Y20- fR13,j (B.110)

Vj € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

Biorreactor 11 (BR11)

La corriente de salida del biorreactor destinado al incremento de la biomasa
celular es igual a la suma de los caudales de entrada mas/menos lo que se

genera/consume en el interior del mismo.

fartrj + forisy™® + P (foriy, + forisy ) = foriag (B.111)
vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

forir + foraty S + RPF (fii sac — fifiasac) = fomizj (B.112)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de medio de cultivo que ingresa al biorreactor se simula como si
fuese agua y la misma viene dada a partir de datos de concentracion del

sustrato principal dentro del equipo.

DUS8
BR11,sac

5 Jony | fhieg (119

J Pj pagu

CONCyy. =

Vj € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

Biorreactor 12 (BR12)

El biorreactor posterior al destinado al aumento de la biomasa celular se utiliza
para la produccion de biopolimero, por lo tanto, el balance de masa de este

equipo viene dado por las siguientes ecuaciones.
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fBRll 4+ RBR12 (BRIl _ (BR12
BR12,j -j -JBR12,j = JDU9,j

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

fBRll -|-R.BR12 (fBRll BR12 ) — fBRlZ
j .

BR12,j BR12,sac ~ JCN2,sac) — JCN2,j

Vj € {bmr,pha}

Biorreactor 13 (BR13)

ANEXO B

(B.114)

(B.115)

La corriente de salida del biorreactor destinado al incremento de la biomasa

celular es igual a la suma de los caudales de entrada mas/menos lo que se

genera/consume en el interior del mismo.

B+ SRS+ BPRL (RS + FARss) = S
Vj € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

fBDRUl%,j + fl;;leclbéf]tg + R]BRB- (fBDRLg,sac - gRRllza:sac) = ngRllej

Vj € {bmr,pha}

(B.116)

(B.117)

La cantidad de medio de cultivo que ingresa al biorreactor se simula como si

fuese agua y la misma viene dada a partir de datos de concentracién del

sustrato principal dentro del equipo.

DU8
BR13,sac

DU8 fmcults7
BR13,j BR13,agu
2j +

Pj Pagu

CONCy,. =

vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}

Biorreactor 14 (BR14)

(B.118)

El biorreactor posterior al destinado al aumento de la biomasa celular se utiliza

para la produccion de biopolimero, por lo tanto, el balance de masa de este

equipo viene dado por las siguientes ecuaciones.
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foraay + RIFY foriag = fonog (B.119)
vV j € {agu,cenz, fbr,otr,prt,sac}
fBBRR1143:j + R]BRM- (ngRllza:sac - C%Zl,gac) = /ICBI\‘le,;L (B.120)

Vj € {bmr,pha}

La Tabla B.5 muestra los valores los parametros que se utilizan en los balances

de masa correspondientes al sector de biosintesis de PHA.

Tabla B.5. Parametros utilizados en los balances de masa asociados al sector de
biosintesis de PHA.

Parametro Valor Unidades Referencia
RO -0,33 - Cavalheiro et al. (2009)
RERL 0,37 - Cavalheiro et al. (2009)
RIR: 0,07 - Cavalheiro et al. (2009)

CONCyy;, 249 kg/m?® Posada et al. (2011)
R -0,66 - Cavalheiro et al. (2009)
RER2 -0,06 - Cavalheiro et al. (2009)
RJKE 0,36 - Cavalheiro et al. (2009)
RS -0,45 - Cavalheiro et al. (2009)
RER3 0,45 - Cavalheiro et al. (2009)
RO 0,04 - Cavalheiro et al. (2009)
RIS -0,48 - Cavalheiro et al. (2009)
RER% -0,07 - Cavalheiro et al. (2009)
RpFY 0,34 - Cavalheiro et al. (2009)
RO -0,6 - Chanprateep (2010)
RBRS 0,095 - Chanprateep (2010)
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BR5
Rpha

CONCype

BR7
Ranul

BR7
Rbnn

BR7
Rpha

CONCamy

BR9
Ranul

BR9
Rbnu*

BR9
Rpha

BR10
Ranui

BR10
Ranui

BR10
Ranui

BR11
Iesac

BR11
Rbnn

BR11
Rpha

CONCqy,

BR13
lesac

BR13
Rbnn

BR13
Rpha

0,38
250
-0,93
0,074
0,138
250
-0,35
0,48
0,17
-0,77
-0,1
0,13
-0,97
0,133
0,4
220
-0,97
0,08

0,24
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Chanprateep (2010)
N/A
Sheu et al. (2009)
Sheu et al. (2009)
Sheu et al. (2009)
N/A
Poomipuk et al. (2014)
Poomipuk et al. (2014)
Poomipuk et al. (2014)
Poomipuk et al. (2014)
Poomipuk et al. (2014)
Poomipuk et al. (2014)
Nonato et al. (2001)
Chanprateep (2010)
Chanprateep (2010)
N/A
Nonato et al. (2001)
Tripathi et al. (2012)

Tripathi et al. (2012)

B.1.3. Extraccion y purificacién del biopolimero

Mediante las siguientes ecuaciones se modelan las distintas tecnologias de

extraccion propuestas.

Previo al ingreso del sector de extraccion, se retiran los componentes

indeseables mediante la formulacion de la siguiente ecuacion.
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BR2 BR4 BR6 BRS BR10 BR12 BR14
fCNz,j + fCNz,j + fCNz,j + fCNz,j + fCNz,j + fCNz,j + fCNz,j
_ fCN2 CN2
= fwst19,j T fDU9,j

(B.121)

La cantidad de cada uno de los componentes que se desecharan mediante
centrifugacion se determinara a partir de la ecuacion que se presenta debajo.

CN2 — pCN2 BR2 BR4 BR6 BR8 BR10 BR12
wst19,j = b '(fCNz,j + fenzg t fenzj t fenzy t fonzy t fonz
R (B.122)
+ fenz,j
Vj€E]
donde Pf’"2 tendra un valor de 1 para todos los componentes involucrados en

el proceso con excepcion de bmr y pha. Por su parte, J representa a todo el

conjunto de componentes que lleguen al sector de extraccion.

La corriente proveniente del sector de biosintesis puede ser purificada
mediante una de las tecnologias de extraccion y purificacion planteadas. Para

ello, se formula la siguiente ecuacion en donde se incluyen variables binarias.
CN2 __ DU9 DU9 DU9 DU9

fDU9,j = yZl-fHXS,j + yzz-fTKS,j + y23-fTK6,j + Y24 fpg3j (B.123)

Vj € {bmr,pha}

B.1.3.1 Extraccion enzimatica

Las ecuaciones que se detallan a continuacion son las implementadas con el

objetivo de modelar el sector de extraccion mediante la utilizacion de enzimas.

Intercambiador de calor (HX8)

La corriente de entrada al intercambiador de calor es igual a la corriente de

salida del mismo como se plantea a continuacion.
DU9 _ HXS8
fHXS,j — JDG1,j (8124)

vV j € {agu,bmr,pha}
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Digestor (DG1)

La corriente de salida del digestor es igual a la suma de los caudales de
entrada proveniente del intercambiador de calor previo y las corrientes de
enzimas e hipoclorito de sodio destinados a la lisis celular mas/menos lo que se

genera/consume en el interior del mismo.

foers + fogis + foois - = fenay (B.125)
Vj € {agu,enz,naocl}

focry + foerg + focrs " + RPC (fcipna) = fiNs, (B.126)

Vj € {bmr,pha}

La concentracion enzimatica dentro del digestor resulta del 2 % (Posada et al.,

2011), para ello se plantea la siguiente ecuacion.

S = Q) (FAES, + fimest + faveis (6.127)

J

vV j € {agu,bmr,enz,naocl,pha}

La cantidad de NaOCI al 30 % en peso (Posada et al., 2011) que ingresa al
digestor es funcion de la cantidad de biomasa total dentro del mismo como se

muestra a continuacion.

Is1 _ Is1 (fHX8 HX8
z fggff *=0Qpa1 (fDGl,bmr + fDGl,pha) (B.128)
J

Vj € {agu,naocl}

naoclsl _ pnaoclsil naocls1
focry = Qj 'ZfDGl,j (B.129)

Vj € {agu,naocl}
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Centrifuga (CN3)

El balance de masa en la centrifuga asegura que el caudal masico proveniente
del reactor de neutralizacion es igual a la suma de la corriente que se dirige al

decantador y una corriente de desperdicios.
finsy = frris + fustro,j (B.130)

Vj € {agu,bmr,enz,naocl,pha}

Los componentes que se extraen como desperdicio en la centrifuga se calculan

a partir de la siguiente ecuacion.
CN3 — pCN3 £DG1
wstz0,j = P - fens,j (B.131)

Vj € {bmr,enz, naocl}

Tanque de lavado (TK4)

La corriente de salida del tanque de lavado es igual a la suma de la corriente
proveniente de la centrifuga y el caudal de peroxido de hidrégeno que ingresa

al mismo como se muestra en la siguiente ecuacion.
CN3 h202s1 _ TK4
fricaj + frkanzoz = fixo,) (B.132)

Vj € {agu,h202,pha}

La cantidad de peroxido de hidrogeno que ingresa al tanque de remojo se

calcula a partir de la siguiente ecuacion.
h202s1 _ nh202s1 CN3
frkas = Qj - JTK4,pha (B.133)

Vj € {agu,h202}

Intercambiador de calor (HX9)

La corriente de entrada al intercambiador de calor es igual a la corriente de

salida del mismo como se plantea a continuacion.
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fiixoj = fris, (B.134)

Vj € {agu,h202,pha}
Flash 6 (FL6)

El balance de masa en el flash asegura que la suma de los componentes que
ingresan desde el intercambiador de calor iguala a la suma de las especies que
se van por tope y fondo.

HX9 _ (FL6 FL6
frie = fsp2j T fwston,j (B.135)

Vj € {agu,h202,pha}

En este punto, la pureza del PHA en la corriente de salida del destilador flash

es del 53%, lo cual se representa mediante la siguiente ecuacion.
FL6 _ pFL6 HX9
wst21,pha — pha'ZfFL6,j (B.136)
j
Vj € {agu,h202,pha}

La Tabla B.6 muestra los valores los parametros que se utilizan en los balances

de masa correspondientes al sector de extraccién enzimatica.

Tabla B.6. Parametros utilizados en los balances de masa asociados al sector de
extraccion enzimatica.

Parametro Valor Unidades Referencia
RPCL 0,097 - Tan et al. (2014)
R)fa -0,097 - Tan et al. (2014)

enzsl 0,02 kg enz/kg tot Posada et al. (2011)
naoclsl 0,5 kg sol/kg tot Posada et al. (2011)

Qrascist 0,7 kg agu/kg tot Posada et al. (2011)
naoclsi 0,3 kg naocl/kg tot Posada et al. (2011)
PEN3 1 - N/A
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Paly 1 - N/A

Praoel 1 - N/A

Qhaozst 3,00135 kg agu/kg pha Harding et al. (2007)
fZoZst 0,0529 kg h202/kg pha Harding et al. (2007)
Plye 0,53 kg pha/kg tot Posada et al. (2011)

B.1.3.2. Extraccién con solvente

El sector de extraccidn mediante el empleo de solvente como principal agente
extractor se modela matematicamente mediante la implementacién de las

siguientes ecuaciones.

Homogeneizador (TK5)

La suma de los componentes que ingresan al homogeneizador es igual al

caudal de salida del equipo debido a que no existe reaccion quimica.
fris) = fonay (B.137)

vV j € {agu,bmr,pha}

Centrifuga (CN4)

El balance de masa en la centrifuga asegura que el caudal masico proveniente
del homogeneizador es igual a la suma de la corriente que se dirige al

intercambiador y una corriente de desperdicios.
TK5 _ gCN4 CN4
fenaj = fuxto,j + fwst21,) (B.138)

vV j € {agu,bmr,pha}

Los componentes que se envian al intercambiador de calor se modelan

mediante la siguiente ecuacion.
CN4 _ pCN4 TK5S
fix10j = B fenaj (B.139)

Vj € {agu,bmr,pha}
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Intercambiador de calor (HX10)

La corriente de entrada al intercambiador de calor es igual a la corriente de

salida del mismo como se plantea a continuacion.
CN4 — fHX10
fHXlO,j = JEx,j (B.140)

Vj € {agu,bmr,pha}
Extractor (EX)

El balance de masa en este equipo afirma que la suma de los componentes
que ingresan desde los intercambiadores de calor HX10 y HX11 resulta igual a
la corriente de salida que se dirige a la centrifuga CN5. En este equipo, también
se tiene en cuenta una pérdida de solvente y un porcentaje en la recuperacion

del solvente como se muestra a continuacion.

PO + T+ RELCE + ) = 8 (5141
Vj € {agu,des}

A+ " + RE A = B (8142)

Vj € {bmr,pha}

Intercambiador de calor (HX11)

Las corrientes de entrada al intercambiador de calor se igualan a la corriente

masica que se dirige al extractor EX.
DC d _
fHX121,j + fH)?ﬁ,j = lgf),(jl1 (B.143)

Vj € {agu,bmr,des,pha}

La cantidad del solvente que ingresa al sector de extraccion mediante el

intercambiador de calor HX11 se establece mediante la siguiente ecuacion.

DC2 d _ pd HX10 HX10
fuxivj + faxii; = B (fexomr + EX,pha) (B.144)
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Vj € {des}

Centrifuga (CN5)

El balance de masa en la centrifuga asegura que el caudal masico proveniente
del extractor es igual a la suma de la corriente que se dirige al intercambiador

de calor HX12 y una corriente de desperdicios.

_ fCN5 CN5
fc%(s,j = JHx12,j T fwstzz,j (B.145)

Vj € {agu,bmr,des,pha}

Los componentes eliminados mediante el proceso de centrifugacion se calculan

mediante la siguiente ecuacion.
CN5 — pCN5 rEX
wst22,j = b -fczvs,j (B.146)

Vj € {agu,bmr,des,pha}

Intercambiador de calor (HX12)

La corriente de entrada al intercambiador de calor es igual a la corriente de

salida del mismo debido a que existe reaccion quimica.
CN5 _ fHX12
frx12,j = foca (B.147)

Vj € {agu,bmr,des,pha}
Decantador (DC2)

El balance de masa en el decantador asegura que la suma de componentes
provenientes del intercambiador de calor HX12 es igual a la suma de los
componentes que se recirculan por HX11 y los que se dirigen al secador por

Spray SD2
foca = fixivr + fsbay (B.148)

Vj € {agu,bmr,des,pha}
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La composicion de la corriente que se recircula mediante el intercambiador de

calor HX11 queda establecida mediante la siguiente ecuacion.
fiinj = PP f365 7 (B.149)

Vj € {agu,des}

La Tabla B.7 muestra los valores los parametros que se utilizan en los balances
de masa correspondientes al sector de extraccion mediante el empleo de

solvente.

Tabla B.7. Parametros utilizados en los balances de masa asociados al sector de
extraccién por solvente.

Parametro Valor Unidades Referencia
Prgu' 0,3 - N/A
pENs 1 - N/A
Poha 1 - N/A
REX, 0,1 - Jacquel et al. (2008)
REX. -0,01 - N/A
Ria -0,1 - Jacquel et al. (2008)
pgess 20 kg des/kg tot Jacquel et al. (2008)
PENS 0,3 - N/A
PENS 1 - N/A
PENS 0,05 - N/A
Poe 0,05 - N/A
Prgi 0,1 - N/A
pbez 0,98 - N/A

des

266



ANEXO B

B.1.3.3. Extraccion con surfactante-NaOCI

Los balances de masas correspondientes a la tercera tecnologia de extraccion
la cual involucra la utilizacion de surfactante se modelan mediante las

ecuaciones que se muestran a continuacion.

Tanque (TK6)

La suma de los componentes que ingresan al tanque TK6 es igual al caudal de

salida del equipo debido a que no existe reaccion quimica.
DU9 naohsl _ TK6
fTK6,j + fTK6,j = JpcG2,j (B.150)

vV j € {agu,bmr,naoh,pha}

La cantidad NaOH que ingresa al tanque TK6 es funcion de la cantidad de

biomasa total dentro del mismo como se muestra a continuacion.

h
> et = QR (R + FEina) (8.151)
J

Vj € {agu,naoh}

naohsl _ nnaohsi naohs1
frre; = = Qjf Z frxe, (B.152)
J

Vj € {agu,naoh}

Digestor (DG2)

La corriente de salida del digestor DG2 es igual a la suma de los caudales de
entrada proveniente del tanque TK6 y las corrientes de quimicos destinados a

la lisis celular mas/menos lo que se genera/consume en el interior del mismo.
foizi + fogay + fogas " = feney (B.153)
vV j € {agu,naocl,naoh,sds}

focay * fogay + focag - + RPO (fodspna) = feNey (B.154)

Vj € {bmr,pha}
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La cantidad de surfactante que ingresa al digestor se establece a partir de la
cantidad de biomasa total que ingresa al equipo mediante la siguiente

ecuacion.
sdss —_ sdss TK6 TK6
DG2,sds — sds GZ bmr GZ pha) (B-155)

La cantidad de NaOCI necesaria para la ruptura de la membrana celular para

esta alternativa tecnoldgica se determina a partir de la siguiente ecuacion.
naoclsz Qnaoclsz ( TK6 + TK6 )
DGZ J DG DGZ bmr DG2,pha (B,156)

Vj € {agu,naocl}

fnaoclsz — naoclsz naoclsz
DG2,j foéz J (B.157)

Vj € {agu,naocl}

Centrifuga (CN6)

La suma de los componentes provenientes del digestor DG2 es equivalente a la
suma de los componentes que se envian al tanque de lavado TK7 y la corriente

de desecho wst23.
fenes = frierj + fustos ) (B.158)

Vv j € {agu,bmr,naocl,naoh,pha, sds}

Los componentes eliminados mediante el proceso de centrifugacion se calculan

mediante la siguiente ecuacion.
CN6 _ pCN6 £DG2
wst23,j = P Jene, (B.159)

Vv j € {agu,bmr,naocl,naoh,pha, sds}

Tanque (TK7)

El balance de masa en el tanque TK7 confirma que la suma de los

componentes que ingresan por las corrientes provenientes desde la centrifuga
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CN6 y la de lavado h202s2 es igual a la suma de compoenentes que se dirigen

al intercambiador de calor HX13
friny + friss s = fixia (B.160)

Vj € {agu, h202,pha}

La cantidad de peréxido de hidrogeno diluido que ingresa al tanque de lavado

viene dado por la siguiente ecuacion.
h202s2 _ pTK7 £DG2
frini =P " fenepha (B.161)

Vj € {agu,h202}

Intercambiador de calor (HX13)

La corriente de entrada al intercambiador de calor es igual a la corriente de

salida del mismo debido a que existe reaccion quimica.
TK7 — fHX13
fuxis,j = fri7} (B.162)

Vj € {agu,h202,pha}
Flash 7 (FL7)

El balance de masa en el flash asegura que la suma de los componentes que
ingresan desde el intercambiador de calor HX13 igualan a la suma de las

especies que se van por tope y fondo.
fiirg = fipas + fwstza,j (B.163)

Vj € {agu,h202,pha}

En este punto, la pureza del PHA en la corriente de salida del destilador flash

es del 25,2 %, lo cual se representa mediante la siguiente ecuacion.
Filna = PEEL. ) FHE (8.164)
j
Vj € {agu,h202,pha}
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La Tabla B.8 muestra los valores los parametros que se utilizan en los balances

de masa correspondientes al sector de extraccidén con surfactante.

Tabla B.8. Parametros utilizados en los balances de masa asociados al sector de
extraccion con surfactante.

Parametro Valor Unidades Referencia
naohst 0,4 kg base/kg tot Tamer et al. (1998)
Qraohst 0,8929 kg agu/kg base Tamer et al. (1998)
naohsi 0,1071 kg naoh/kg base Tamer et al. (1998)
RPC2 0,13001 kg bmr/kg pha Dong & Sun (2000)
Rona -0,13001 - Dong & Sun (2000)
sdss 0,3333 kg sds/kg tot Dong & Sun (2000)
naoclsz 0,3333 kg naocl/kg tot Posada et al. (2011)
Quanctsz 0,7 kg agu/kg tot Posada et al. (2011)
naocls2 0,3 kg naocl/kg tot Posada et al. (2011)
Pigl 0,3 - N/A
PENS 1 - N/A
Praoct 1 - N/A
Priaon 1 - N/A
P pcrllva6 0,05 - N/A
PG’ 1 - N/A
Pagsl 3,00135 kg agu/kg pha Harding (2007)
PrK7, 0,0529 kg h202/kg pha Harding (2007)
Pika 0,252 kg pha/kg tot Posada et al. (2011)

B.1.3.4. Extraccién con surfactante y quelato

Los balances de masa del sector de extraccion

representan mediante las siguientes ecuaciones.
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Digestor (DG3)
La corriente de salida del digestor DG3 es igual a la suma de los caudales de

entrada mas/menos lo que se genera/consume en el interior del mismo.

DU srfsi h20s5 hels1
pG3,j /i + foesi + foes;

DG3,j G3,j DG3,j
DG3( £DU srfs1 h20s5 hels1 DG3 (B.165)
+ R; (fDG3,j + fogs; tfocsj + foes; )= fen7 )
Vj € {agu,chel, srf}
DU srfsl h20s5 hels1 DG3 DU _ £DG3
pe3,j t foga; + /ey * foes; TR (2 pha) = N (B.166)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de surfactante que ingresa al digestor se establece a partir de la
cantidad de biomasa total que ingresa al equipo mediante la siguiente

ecuacion.

srfsl __ A,srfsl
DG3,srf — erf '(fDDGL;,bmr + fDDGL;,pha) (B.167)

La cantidad de quelato que ingresa al digestor se establece a partir de la
cantidad de biomasa total que ingresa al equipo mediante la siguiente

ecuacion.
hels1 _ pchelsl (£DU DU
sestoer = Qe (5 pmr + fDG3,pha) (B.168)

La cantidad de agua necesaria para la dilucion del surfactante y quelato
mediante la corriente h20s5 se calcula a partir de la ecuacion que se muestra a

continuacion.
h20s5 _ nh2o0s5 srfsi chels1
foézagu = Qagu’ '(fDG3,srf + fpG3,chet (B.169)

Centrifuga (CN7)

La suma de los componentes provenientes del digestor DG3 es equivalente a la

suma de los componentes que se envian al digestor DG4.
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fine = foea; (B.170)

vV j € {agu,bmr,chel,pha,srf}

Digestor (DG4)

La corriente de salida del digestor DG4 es igual a la suma de los caudales de

entrada mas/menos lo que se genera/consume en el interior del mismo.
CN7 srfs2 naohs2 h20s6 chels2 RC3
fDG4,j + fDGM + fDG4,j + fDG4,j + fDG4,j + fDG4,j
DG4 ( fCN7 Srfs2 naohs2 h2o0s6 chels2
+ RP(f5ed; + foca; tTogay =+ focaj + foca, (B.171)
RC3 — £DG4
+ fDG4,j) = fcns
vV j € {agu,chel, naoh,srf}

fsod i + RPEE (5800 = favey (B.172)

Vj € {bmr,pha}

La cantidad de surfactante que ingresa al digestor se establece a partir de la
cantidad de biomasa total que ingresa al equipo mediante la siguiente

ecuacion.
srfs2 _ ASrfs2
fDG4,srf = erf -(fDCCI;\mer + flg:é\tha) (B.173)

La cantidad de quelato que ingresa al digestor se establece a partir de la
cantidad de biomasa total que ingresa al equipo mediante la siguiente

ecuacion.
hels2 _ pchels2 (£CN7 CN7
St = Qe (f5od pmr + fDG4,pha) (B.174)

La cantidad de hidréxido de sodio que ingresa al digestor se establece a partir
de la cantidad de agua que se encuentra contenida por el digestor segun la

siguiente ecuacion.
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naohs2 _ nnaoh2 DG4
DG4naoh — Qnaoh *JCN8,agu (B.175)

La cantidad de agua necesaria para la dilucion del surfactante y quelato junto

con el hidréxido de sodio se establece a mediante la siguiente ecuacion.
h20s6 RC3 — N h2os6 CN7 CN7 h2o0s6 hs2
fDnglgu + fDG4,agu - Qaggts . (fDG4,bmr + fDG4,pha) + Qagg}glaoh' L;lng,niloh (B-176)

Centrifuga (CN8)

La suma de los componentes provenientes del digestor DG4 es equivalente a la
suma de los componentes que se envian al reactor RC2 y la corriente que se

envia al reactor RC4.
finw; = frcoy + facay (B.177)

Vj € {agu,bmr,pha}

Los componentes que se envian al reactor RC4 se establecen mediante la

siguiente ecuacion.
CN8 _ pCN8 DG4
frea; = B fens, (B.178)

Vj € {agu,bmr,pha}
Reactor (RC2)

La corriente de salida del reactor RC2 es igual a la suma de los caudales de

entrada ya que no se considera reaccion quimica en este equipo.
CN8 hcls2 _ gRC2
chz,j +ch2,j = Jcno,j (B.179)

Vj € {agu, hcl}

La cantidad de HCL que ingresa al reactor RC2 se calcula a partir de las
siguientes ecuaciones de modo que el pH del agua alcance un valor de 3

dentro de este equipo segun la recomendacion de Chen et al. (2001).

273



ANEXO B

hcls2 _ nhcls2 ¢RC2
RC2,hcl = WRe2 - JCN9agu (B.180)

hcls2 _ nhcls2 ghcls2
frezj = Q" frez i (B.181)

Vj € {agu, hcl}

Centrifuga (CN9)

La suma de los componentes provenientes del reactor RC2 es equivalente a la
suma de los componentes que se envian al reactor RC3 y la corriente de

desperdicios wst25.
finas = frcsy + fustas ) (B.182)

Vj € {agu, hcl}

Los componentes que se eliminan vienen descriptos mediante la ecuacion que

se muestra a continuacion.
CN9 _ pCN9 RC2
wstzs,j = B fenoj (B.183)

Vj € {agu, hcl}
Reactor (RC3)

La corriente de salida del reactor RC3 es igual a la suma de los caudales de
entrada menos lo que se consume de carbdn activado dentro de este equipo

COMO se muestra a continuacion.
CN9 cacts RC3 cacts _ rRC3 RC3
chs,j + ch3,j + Rj -ch3,j = JDG4,j + fwstze,j (B.184)

Vj € {agu,cact}

La cantidad de carbon activado que se aflade al reactor RC3 se establece
mediante la siguiente ecuacién con el objetivo que la concentracion del mismo

sea del 5 % en peso como sugiere Chen et al. (2001).
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— CN
ch3c,tcsact - Ic?(égts' (fRC3?agu + flggs(’:,tcsact) (B-185)

En este punto, se considera una pérdida de agua del 10 % la cual se modela

mediante la utilizacion de la siguiente ecuacion.
RC3 — pRC3 fCNO9
wst26,agu — Pagu' RC3,agu (B.186)

Reactor (RC4)

La corriente de salida del reactor RC4 es igual a la suma de los caudales de

entrada como se muestra a continuacion.
CN8 FL8 h2o0s7 acets _ gRC4
frca t freaj T fréaj” + freaj = fenio, (B.187)

Vv j € {acet,agu, bmr,pha}

Las cantidades de agua y acetona que ingresan a este equipo donde se realiza

el lavado del biopolimero se calculan a partir de las siguientes ecuaciones.

h20s7 _ ph20s7 pagu CN8
frCaagu = Qrca '<_,0 )'fRC4—,pha (B.188)
pha
FL8 acets _ pnacets Pacet CN8
frcaacet T frcaacer = Qrca '<_p ) RC4,pha (B.189)
pha

Centrifuga (CN10)

La suma de los componentes provenientes del reactor RC4 es equivalente a la
suma de los componentes que se envian al flash FL8 con el objetivo de
recuperar la acetona y la corriente de procesos que se envia al sector de

purificacion de PHA.
fiNto; = frls) + fvg (B.190)

vV j € {acet,agu, bmr,pha}

Los componentes que se envian al secador tipo spray SD2 se modelan

mediante la siguiente ecuacion.
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fsvay = PV A (B.191)

vj € {agu,pha}
Flash 8 (FL8)

El balance de masa en el flash asegura que la suma de los componentes que
ingresan desde la centrifuga CN10 igualan a la suma de las especies que se

van por tope y fondo.
fis) = frcej T fwstzr,j (B.192)

vV j € {acet,agu}

En este punto, se considera que la recuperacion de acetona es un 50 %
respecto a lo que ingresa al destilador flash como se muestra en la siguiente

ecuacion.
FL8 — pFL7 CN10
RC4,acet — Pacet- FL8,acet (B.193)

La Tabla B.9 muestra los valores los parametros que se utilizan en los balances

de masa correspondientes al sector de extraccién con surfactante y quelato.

Tabla B.9. Parametros utilizados en los balances de masa asociados al sector de
extraccion con surfactante y quelato.

Parametro Valor Unidades Referencia
RDS3 -1 - Chen et al. (2001)
ROF -1 - Chen et al. (2001)
RPC3 0,1 kg bmr/kg pha N/A
Rona -0,1 - N/A
Qo 0,12 kg srf/kg tot Chen et al. (2001)
Qe 125 kg agu/kg tot Chen et al. (1999)
Chels1 0,08 kg chel/kg tot Chen et al. (2001)
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DG4
Rchel

DG4
Rnaoh

DG4
Rsrf

STfs2
er f

chels2
chel

naohs2
naoh

h2o0s6
Qagzs

Q h20s6
agunaoh

CN8
Pagu

CN8
P bmr

CN8
Ppha

hcls2
RC2

thlsz
RC2,agu

CN9
Pagu

CN9
Phcl

RC3
Rcact

cacts
RC3

RC3
Pagu

h20s7
RC4

acets
RC4

CN10
Pagu

CN10
Ppha

FL7
Pacet

0,0075
0,01
0,004
50
5
0,15
1
1
0,0000365
6,84932
0,15
1
-1
0,05

0,1

0,4
0,98

0,5

kg srf/kg tot
kg chel/kg tot
kg naoh/kg agu

kg agu/kg tot

kg hcl/kg agu

kg agu/kg hcl

kg cact/kg tot

m>agu/ m*pha
m3acet/ m®pha

ANEXO B

N/A
N/A

N/A

Chen et al. (2001)

Chen et al. (2001)
Chen et al. (2001)
N/A
Chen et al. (2001)
N/A
N/A
N/A
Chen et al. (2001)
Chen et al. (2001)
N/A
N/A
N/A
Chen et al. (2001)
N/A
N/A
Chen et al. (2001)
N/A
N/A

N/A
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B.1.4. Purificacioén

Secador spray (SD2)

El balance de masa por componentes en el secador tipo spray destinado a la
purificacion del biopolimero confirma que la suma de las corrientes que ingresa
desde los distintos sectores de extraccion es igual a la corriente que se elimina

como desecho del proceso mas la correspondiente a la de PHA purificado.
FL6 DC2 FL7 CN10 _ ¢SD2 SD2
fsnz,j + fsnz,j + fsnz,j + fsnz,j = Jwst28,j + fphas,j (B.194)

Vj € {agu,des,h202,pha}

La cantidad de agua que debe eliminarse en este proceso de secado s
establece mediante la siguiente ecuacion considerando la obtencion de un

producto completamente puro.
vf.?tzzs,j = PjSDZ- (fs%Lze,)j + fs%cz?j + stZL27,j + fsCDAé,l]p (B.195)

Vj € {agu,des,h202}

La Tabla B.10 muestra los valores los parametros que se utilizan en los
balances de masa correspondientes al sector de purificacion mediante la

utilizacién de un secador tipo spray.

Tabla B.10. Parametros utilizados en los balances de masa asociados al sector de

purificacién.

Parametro Valor Unidades Referencia
Pt 1 - N/A
P3Pz 1 - N/A
P3Pz 1 - N/A

acet

B.2. Balances de energia

La energia térmica consumida por los potenciales equipos utilizados en la

superestructura (ETCy), en kJ/h, se calcula mediante la siguiente ecuacion.
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ETCo = Z Qo (B.196)

term

{HX8 —13,ST1—-3,FL1 —3,FL5,CL,RC3,FL8,DG3 — 4,}
Yterm €

TK5—6,DS1 —2,5D2

A continuacion, se detallan las ecuaciones utilizadas para el calculo de la

energia térmica requerida por los equipos que se mencionan debajo.

39 39
Qg = cpg.AT.Z o + AHW,,Q.Z fie (B.197)
j=1 j=1

VO € {FL1-3,FL5,CL RC3,FL8,DG3 — 4, TK5 — 6}

Tabla B.11. Parametros de consumo energético.

: AT AH .
cp vap
Equipo (kJ/kg°C) (°C) (kJ/kg) Referencia

FL1 2,692 95 1391 Hysys (2013)

FL2 2,568 86 2568 Hysys (2013)

FL3 4,221 75 2268 Hysys (2013)
Hysys (2013)

FL5 4,352 46,3 2270 Van der veen et al.

(2006)

FL8 3,691 15 600,3 Hysys (2013)

CL 4,729 40 - Hysys (2013)

RC3 4,221 65 2256 Hysys (2013)
Hysys (2013

DG3 3,033 15 - ysys ( )

Chen et al. (2001)

Hysys (2013

DG4 3,033 15 - ysys ( )

Chen et al. (2001)

Hysys (2013

TK5 3,033 67 1437 ysys ( )

Posada et al. (2011)
TK6 3,204 20 - Hysys (2013)
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39
Qo = ECRg -ng’f,- (B.198)
j=1

VO € {DS1—2,SD2}

Tabla B.12. Pardmetros de consumo energético de los equipos DS1 — 2,5D2

Equipo Valor Unidades Referencia

ECRpgq 600,6 kJ/kg Posada et al. (2011)
ECRps, 504,51 kJ/kg Posada et al. (2011)
ECRgp, 1580 kJ/kg Posada et al. (2011)

Por otro lado, la energia eléctrica (EECy), en kJ/h, de los equipos con motores
que requieren la utilizacion de energia eléctrica, se calcula a partir de la

siguiente ecuacion.

bEo = Z v (B.199)
elec
V elec € { RC1—4,CT,ML1 — 3,M01 — 3,TA, TK2 — 7, HX2,RL, RS, }
BR1 —14,DR,FR,CL,RD,DG1 — 4,EX,CN1 — 10, HC1 — 2

A continuacion, se detallan las ecuaciones utilizadas para el calculo de la

energia eléctrica requerida por los equipos que se mencionan debajo.

Q¢ = Poty.3600 (B.200)

RC1—4,CT,ML1 —3,M01-3,TA,TK2 — 7,HX2,RL,RS,}

Vo e { BR1 — 14,DR,FR,CL,RD,DG1 — 4,EX

39
Qo = 4Oo'z:fek,jsolidos (B-201)
=

VO € {CN1—10,HC1 — 2}

La energia producida a partir del bagazo de cafa puede ser eléctrica (EEy,.oq) Y
térmica (ET,..q) €n kJ/h. Las mismas se calculan a partir de las siguientes

ecuaciones con EEPRy=11036,1 kJ/kg bagazo y ETPRy=19976,7 kJ/kg bagazo
(Moncada et al., 2014).
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39

EEppoq = EEPRQ.Z £ (B.202)
=1
39

ET)roq = ETPRQ.Z £ (B.203)
=

B.3. Correlaciones econdmicas

A continuacion se presentan las ecuaciones empleadas para el calculo de las

variables involucradas en los aspectos economicos del modelo.

Los ingresos totales (IT), en $/afio, representan las ganancias obtenidas por la

venta de productos y subproductos y se calcula como:

IT = Eprod + 87602 pr.mp (8204)
p

Vp € {cach, germ, glic, glutf, glutm, met, pha}
Donde

8760

Eproa = 3600 (EEprod- PTee + ETproa- pret) (B.205)

pr, €s el precio de venta en $/kg (Tabla B.13) y m,, es la produccion horaria de

cada producto o subproducto en kg/h.

Pr.e Y PTe: SON lOS precios de la energia eléctrica y térmica, respectivamente en
$/kWh.

Tabla B.13. Precio de venta de productos y subproductos.

item Valor  Unidades Referencia
Cachaza 0,0055 $/kg Quintero et al. (2008)
Gérmen 0,296 $/kg Ramirez et al. (2008)
Glicerol 0,2574 $/kg Garcia Prieto et al. (2017)
Gluten feed 0,08 $/kg Ramirez et al. (2008)
Gluten meal 0,4 $/kg Ramirez et al. (2008)
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Metanol 0,49 $/kg Rizwan et al. (2015a)
PHA 3,12 $/kg Posada et al. (2011)

Energia .

cléctrica 0,0678 $/kWh eia.gov (2017)

Energia 01279 $/kwh eia.gov (2017)

térmica

Los costos de manufactura (Cranufactura): €N $/aiio, vienen dados por la suma
de los costos directos (Ciirectos) € indirectos (Cingirectos) iNVolucrados en el
proyecto. El primero de ellos tiene en cuenta las materias primas (Cratprimas):
mano de obra (Cypopra), SUPEIVISION (Cgypery), SEIVICIOS (Csery), Mantenimiento
(Crnanten), SUMINIstros (Csyminis) Y gastos de laboratorio (C,,p), mientras que los

costos indirectos tienen en cuenta gastos de planta (Cyigntq), impuestos locales

(Cimplocal) y Seguros (Cseguro)-

Cmanufactura = Cdirectos + Cindirectos (B-206)
Cdirectos = Umatprimas + Cserv + Cmobra

(B.207)
+Csuperv + Cmanten + Csuminis + Clab
Cindirectos = Uplanta + Cimplocal + Cseguro (B.208)

Los costos de las materias primas (Cparprimas), €N $/afio, se calculan como:

Cmatprimas = 8760'2 Clp.my (B.209)
4

{act, agu, amls,amdc,amz, asulf, cal, chel, cfiz, des, enz,}
ymls, hcl, h202, mlz, mz, naocl,naoh, glics, sac, sds, srf

Donde ct, es el costo en $/kg (Tabla B.14) y m, es el consumo horario de cada

materia prima en kg/h.
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Tabla B.14. Costo de las materias primas.

item Valor  Unidades Referencia
Acetona 0,5 $/kg Made-in-china.com (2017)
Agua 0,00008 $/kg Rizwan et al. (2015a)
a-amilasa 11,55 $/kg Woiciechowski et al. (2002)
Arlnrgir(]j(;ﬁigcie 0.34 $/kg Thaitapi(c;((:)als;?rch.org
Almidonde  , $/kg Alibaba.com (2017)
maiz
H.SO,4 0,094 $/kg Moncada et al. (2014)
CaOH; 0,05 $/kg Moncada et al. (2013)
Quelato 0,3 $/kg Alibaba.com (2017)
Caﬁ'a de 0,0245 $/kg gain.fas.usda.gov (2017)
azucar
DES 3,5 $/kg Gong & You (2015)
Enzimas 28 $/kg Kapritchkoff et al. (2006)
Glucoamilasa 10 $/kg Made-in-china.com (2017)
HCI 0,11 $/kg Made-in-china.com (2017)
H.O, 0,25 $/kg Alibaba.com (2017)
Melazas 0,12 $/kg Alibaba.com (2017)
Maiz 0,132 $/kg Ramirez et al. (2009)
NaOClI 0,8 $/kg Alibaba.com (2017)
NaOH 0,15 $/kg Alibaba.com (2017)
Glicerol 044 $ikg Posada et al. (2011)
crudo
Sacarosa 0,4640 $/kg Sugaronline.com (2017)
SDS 1,23 $/kg Made-in-china.com (2017)
Surfactante 1 $/kg Alibaba.com (2017)
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El costo de los servicios (Cs.py), €n $/afio, se calcula mediante el producto de
los requerimientos energéticos y el costo de los mismos dependiendo si son de
naturaleza térmica o eléctrica. Se considera que el costo de la energia (pr.. ¥y
pr.:) €S el mismo que el precio de venta de la energia generada reportada en
Tabla B.1.

8760
Cserv = 3600° pree.ze: EECy + pret.ze: ETCy (B.210)

Los costos de mano de obra (Cropra), €N $/afio, se encuentran relacionados
con la atencion requerida por cada uno de los equipos de la planta (AT,,) por

parte de los operarios. Considerando un turno de cinco personas y un salario
anual estimado de 46312,24 $/afo (stats.bls.gov, 2017) el costo de mano de

obra puede calcularse a partir de la siguiente ecuacion.

Crmobra = 5 AT,q.46312,24 (B.211)

Donde:

AT,4=0,3 para los flashes, reactores, homogeneizadores, secadores, molinos,
biorreactores, recipientes, tanques de lavado, digestores y extractores.

AT.4=0,1 para decantadores, esterilizadores, cinta transportadora, filtros y
clarificadores.

AT,4=0,05 para intercambiadores de calor, centrifugas e hidrociclones.

Csuperv = Xsuperv- Cmobra (B.212)
Cinanten = Xmanten- Crijo (B.213)
Csuminis = Xsumins- Cmanten (B.214)
Ciab = Xiap- Cmobra (B.215)
Copianta = Xpianta- Cmobra (B.216)
Cimpiocal = Ximptocai- Crijo (B.217)
Cseguro = Xseguro- Crijo (B.218)
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Los costos de supervision (Cgupery): Mantenimiento (Cpanten), SUMINistros
(Csuminis), 9astos de laboratorio (Cyqp), gastos generales (Cgenerates), impuestos
locales (Cimpiocar) ¥ S€QUrOSs (Cseguro), €N $/afio, se calculan mediante las
ecuaciones siguientes €on Xopery=0,3; Xmanten=0,1; Xsumins=0,2; X1qp=0,2;

Xplanta=015; Ximplocalzo’os; Xsegurozoloz-

Por su parte, los gastos generales (Cyeneraies), €N $/afio, se componen de los
gastos administrativos (C,gmin), de distribucidn (Cysr) € investigacion y
desarrollo (C;,,)- Los mismos se calculan mediante las siguientes ecuaciones
con X,amin=0,25; X4istr=0,1; X;,=0,05.

Cgenerates = Caamin + Caiser + Ciny (B.219)
Caamin = Xaamin- Cpianta (B.220)
Caistr = Xaistr- Crotates (B.221)
Cinv = Xinv- Crotates (B.222)

Los gastos totales (Cioraies). €N $/afio, se calculan a partir de la siguiente

ecuacion

Ctotales = Cmanufactura + Cgenerales + DEP (B.223)

Donde la depreciacion de los equipos (DEP) se considera un 10 % del capital

El flujo de impuestos antes de impuestos (FEAI), en $/afo, se calcula como los

ingresos totales (IT) menos los costos de manufactura (Cpanuractura) Y 10S

costos generales (Cgenerates) COMO S€ Muestra a continuacion.

FEAI = IT — Cmanufactura - Cgenerales (B-224)
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B.4. Dimensiones y costos del proceso optimo

Tabla B.15. Dimensiones caracteristicas y costos de los equipos involucrados en el
sector optimo de purificacion de la materia prima.

Diametro Potencia

(m) (KW) Costo ($)

Equipo

TK3 1,342 4,746  1,85.10°
MO3 - 39,551  4,18.10°
DR 0,538 1,74  2,30.10°
FR - 68,887  1,72.10°
TB - - 1,78.10°
CL 2,372 26,206 4,75.10°

RD - 36,639 5,09.10°

Tabla B.16. Dimensiones caracteristicas y costos de los equipos involucrados en el
sector 6ptimo de biosintesis de PHA.

Diametro Area Potencia Costo

FUPe imy o md) kW) (©)
ST3 - 305,74 - 1,52.10°
HX7 - 252,64 - 1,35.10°
BR13 4,63 - 194,87 1,58.10°
BR14 4,83 - 221,45 1,70.10°
CN?2 - - - 6,32.10°
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Tabla B.17. Dimensiones caracteristicas y costos de los equipos involucrados en el
sector 6ptimo de extraccion y purificacion del biopolimero.

Equipo Diametro Areza Vquryen Potencia  Costo
(m) (m*) (m%) (kW) ($)
HX8 - 8,52 - - 2,20.10*
DG1 0,84 - - 1,16  9,39.10*
CN3 - - - - 3,64.10°
TK4 0,81 - - 1,04  8,97.10°
HX9 - 138,22 - - 9,30.10*
FL6 0,95 - - - 1,30.10°
SD2 - - 70,18 - 7,47.10°
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En este Anexo se presentan de manera detallada los balances de masa

planteados en el Capitulo 6 de esta tesis.
C.1. Balances de masa
C.1.1. Producci6n de biodiesel

Los requerimientos para llevar a cabo el cultivo de microalgas se establecen
mediante la corriente de gases de chimenea (fgss), nutrientes (mnt y rnt) y
agua (mwr y rwr). Las mencionadas corrientes se incorporan al proceso a
través de un punto de mezcla y se dirigen a una unidad ficticia DU la cual podra
convertirse en OP, si el programa escoge efectuar el crecimiento algal en
piletas abiertas, o TPBR, si se elige el desarrollo de la biomasa en los

fotobiorreactores tubulares.
Z fMIXl J DIVIUDJ(1 (C.2)

Vj € {agu,cdo,nit,pot} i € {fgss, mnt,rnt,mwr,rwr}

Pileta abierta (OP)

El balance de masa de las especies que ingresan a la pileta abierta (OP)
asegura que el caudal masico proveniente de la unidad de decision (DU) es

igual a una corriente de evaporacion (fempwr]) mAas una corriente rica en

microalgas (7 ;)-

fOP] evapwr] + fUU] (C-Z)

vV j € {al,agu,cdo,nit,pot}

El agua que se evapora en las piletas abiertas viene dada por un factor de

evaporacion (P, gu)

e?;ﬁpwr,agu = Paogi fOP agu (C.3)
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Los nutrientes y el CO, consumidos, como asi también la produccion de algas
se expresan mediante una funcion de conversion a partir de las siguientes

ecuaciones.

vu = G fiba (C.4)
Vj € {cdo,nit,pot}

Uolf,al = PRG . Aop (C.5)

donde CjOP es un parametro de consumo de nutriente en g de nutriente/g de

microalga, Aop es el area en m? de la pileta abierta y PR es la productividad

del alga en kg/(m?.dia).

Fotobiorreactor tubular (TPBR)

El crecimiento de las microalgas en el fotobiorreactor tubular junto con el
consumo de nutrientes y diéxido de carbono se calculan como se muestra a

continuacion.

Uit = PRy PR Vrppg (C.5)

foug" =G fogat (C.6)

Vj € {cdo,nit,pot}

donde PRY} es la productividad del alga en kg/(m®.dia), Vg €S el volumen del
fotobiorreactor tubular en m®y ¢/72* es un parametro asociado al consumo de

nutrientes en g nutrientes/g microalgas.

Decantador (DC1)

El balance de masa global en el decantador viene dado por la corriente

proveniente del sector de crecimiento algal DUCUL]-), la cual iguala a la corriente

rica en alga (ffAccl,j) y la de agua residual que abandona la etapa de secado

(futizcr,j)-
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UU _ ¢DC1 DC1
DC1,j = fTAC,j + fMIXl,j (C.7)

vV € {al,agu}

La corriente de especies que abandonan el decantador se determina como una

funcién de un parametro de separacion (P°°").
DcC1 _ pDcC1 uu
fuixij = B focwj (C.8)

Vj € {al,agu}

Tanque acondicionador (TAC)

El balance de masa en el tanque acondicionador (TAC) confirma que la
alimentacion al tanque es igual a la corriente diluida de alga que se dirige al

filtro de prensa (FP).
fric; + frac; = fery (C.9)

vV j € {al,agu,ch}

La cantidad de coagulante requerido viene dado como una funcién del caudal

de microalga que ingresa al equipo (Q7#¢).
h — NnTAC ¢DcC1
;Ag,ch - Qch *JTAC,al (C.lO)

La corriente de alga que abandona este sector queda establecida a partir de la

siguiente ecuacion.

TAC _ pTAC ¢DC1
FP,al — fal +JCT,al (C-ll)

donde PIA¢ es un parametro que indica la cantidad de alga que se dirige desde

el tanque acondicionador hacia el filtro de prensa.
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Filtro de prensa (FP)

El flujp méasico proveniente del tanque acondicionador (TAC) es igual a la
corriente que se dirige al secador mas una corriente de agua residual como se

presenta mediante la siguiente ecuacion.
TAC _ ¢FP FpP
fepj = forvj t frwra, (C.12)

Vj € {al,agu}

El flujo correspondiente a la corriente algal que deja el filtro de prensa se

determina como una funcion de un parametro de separacion (PEF).
FP _ pFP TAC
pry,al = Pai - frpal (C.13)

Secador (DRY)

El balance de masa en el secador establece que la corriente proveniente del
filtro prensa (FP) mas la corriente necesaria para el proceso de secado (stm1)
es igual a una corriente de vapor que abandona el equipo (wvl) junto con la

corriente de proceso rica en alga que se dirige al extractor de lipidos (LE).
DFII;Y, j +fu§1t;r1n11 = u?fll,/j + fLDEI,e]Y (C.14)

vV € {al,agu}

El agua evaporada viene dada como funcion de un parametro de evaporacion

(P;y3!) como se muestra a continuacion.
DRY — pDRY FP
wotagu = Fagu - foRY agu (C.15)

La corriente de vapor incorporada para la etapa de secado puede calcularse

como funcién del agua ingresando con la corriente de proceso.

stm1l — pstml (FP
forvi,agu = Pagie - foRY,agu (C.16)
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donde P;th‘l es un parametro que relaciona el caudal de vapor necesario en la

seccidn de secado con la humedad del agua.

Extractor de lipidos (LE)

El balance sobre el extractor lipidico (LE) afirma que el caudal de alga que
ingresa al equipo desde el secador (DRY) y el hexano proveniente del
mezclador (MIX2) es igual a la corriente que se dirige a la unidad de
recuperacion de hexano (HR) y la enviada al proceso de digestiébn anaerdbica
(MIX5).

DRY MIX2 _ fLE LE
fLE,j + fLE hex = HR,j +fM1X5,j (C.17)

Vj € {al,agu,carb, hex,lpd, prt}

El hexano (hex) empleado para el proceso de extraccion lipidico se define
mediante un parametro que relaciona la cantidad necesaria del solvente con el

alga proveniente del secador.

MIX2 _ pMIX2 gDRY
LE,hex — “hex *JLE,al (C18)

Los lipidos, carbohidratos y proteinas extraidos de la biomasa algal se pueden
expresar utilizando un parametro de conversion como se muestra a

continuacion.
LE _ pLE DRY
R = G fiEal (C.19)

Vj € {carb,lpd, prt}

La corriente que ingresa a la seccion de digestion anaerdbica se puede
expresar como una fraccion de las biomoléculas obtenidas en el extractor de
lipidos.

wixs,) = PEEfiE (C.20)

Vj € {agu,carb,lpd, prt}
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Unidad de recuperacion de hexano (HR)

La transformacion de aceite algal desde lipidos a triglicéridos y acidos grasos
libres se puede expresar como una funcién de un parametro de conversion de

lipidos como se muestra a continuacion.

M;
fMIX3] Ml d lpd f HR,lpd (C-Zl)
p

vj € {ffatg}

El balance de masa por especies sobre la unidad de recuperacion de hexano
(HR) confirma que la corriente que ingresa desde el extractor de lipidos es igual
a la suma de una corriente rica en lipidos (MIX3) y una corriente que se
recircula a un mezclador previo ingreso al proceso de extraccion lipidica
(MIX2).

fHR] fMIX3] fMIXZ] (C22)

Vj € {agu, ffa, hex,lpd, tg}

El caudal reciclado de hexano puede ser determinado empleando un parametro

de recuperacion como se muestra a continuacion.

HR — N HR LE
LE,hex — “hex'JHR,hex

Mezclador (M1X2)

El balance de masa sobre el mezclador afirma que la corriente proveniente de
la unidad de recuperacién de hexano (HR) mas la corriente fresca de hexano

(mh1) es igual a la corriente que ingresa a la unidad de extraccion lipidica (HR).

fMIXZ] fMIXZ] ng'I]X2 (023)

Vj € {agu, hex}
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Mezclador (MI1X3)

El balance de masa sobre el mezclador (MIX3) confirma que las corrientes
alimentadas al mismo son iguales a la que ingresa al reactor de

transesterificacion.
HR smos mets MIX6 _ cMIX3
MIX3,j + fM1X3,j + fM1X3,j + fM1X3,j — JTRANS,j (C.24)

Vj € {agu, ffa, met,moxs,tg}

Las corrientes frescas de metanol (mets) y metoxido de sodio (smos) se

pueden definir mediante la siguiente ecuacion.
fl\EIIX3,j = Q]l 1\%{3,@ (C.25)

Vi € {mets,smos} Vj € {met,moxs}

donde Q} relaciona el caudal de la materia prima j que ingresa por la corriente

i con los triglicéridos presentes en la corriente principal del proceso.

Reactor de transesterificacion (TRANS)

Los caudales de glicerol y ésteres metilicos se calculan como una funcion de

un parametro de conversion de triglicéridos como se muestra a continuacion.

fTRANS _ M; CTRANS £MIX3 C.26
pc2j = 3y +“tgj -JTRANStg (C.26)
tg

Vj € {bd,glic}

El caudal méasico de jabones (jab) se calcula como una funcién de un
parametro de conversion de los acidos grasos libres.

M'ab
TRANS _ "] CTRANS MIX3 (C 27)

DC2,jab _Mff *“ffa *JTRANS,ffa
a

Los triglicéridos y &cidos grasos libres que abandonan el reactor de
transesterificacion se obtienen como una diferencia entre las corrientes

alimentadas y el consumo de dichos componentes.
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M;
TRANS _ ¢MIX3  _ i ~TRANS ¢MIX3
foczj = frrans,j - Gji frrans,i (C.28)

ie{glic,merc} J

vj € {ffatg}
El caudal de metanol que sale del reactor se calcula mediante la siguiente

ecuacion.

TRANS _ ¢MIX3 _Mmet CTRANS £MIX3 +Mmet CTRANS (MIX3 C.29
DC2,met — JTRANS met -Ltg -JTRANS tg ‘Uffa - JTRANSffa ( . )
Mg Mg fq

El caudal de metéxido de sodio sin reaccionar se obtiene considerando el

catalizador alimentado y su consumo.

TRANS — £MIX3 _ Msmo TRANS MIX3 C 30
DC2,moxs — JTRANSmoxs M *“ffa *JTRANS,ffa ( . )
ffa

Decantador (DC2)

El balance de masa sobre el decantador (DC2) afirma que la corriente que
ingresa al equipo proveniente desde el reactor de transesterificacion (TRANS)
es igual a las corrientes que se dirigen a la columna de lavado (WC) mas la
corriente que se envia a un mezclador aguas arriba del proceso de purificaicon

de glicerol.
TRANS _ ¢DC2 DC2
fDCZ,j = fWC,j + fM1X4,j (C.31)

Vv j € {agu,bd, glic,jab, met, moxs, tg}

La corriente que se dirige a la etapa de purificacion de glicerol se puede
expresar como una funcidn del caudal proveniente de la etapa de

transesterificacion empleando un parametro de separacion (P¢?).
DC2 _ pDC2 TRANS
fuixaj = P foczj (C.32)

Vj € {agu,bd, glic,jab, met, moxs, tg}
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Columna de lavado (WC)

El balance de masa por especies en la columna de lavado (WC) afirma que el
agua alimentada a la columna (wr1l) mas la corriente de proceso proveniente
del decantador (DC2) son iguales a la corriente que se dirige al decantador

aguas abajo (DC3) mas la corriente enviada al mezclador (M1X4).

fer + fwl;gz] fDC3] + fMIX4] (C-33)

vV j € {agu,bd, glic,jab, met, moxs, tg}

El agua requerida para el proceso de lavado viene dada por un parametro que

relaciona el agua alimentada con el éster metilico de la corriente de proceso.
1 1 £DC2
fVIV/VE agu W77: JWC,bd (C34)

El flujo masico que ingresa al decantador (DC3) se determina mediante el uso

de un parametro de separaciéon como se muestra debajo.

focs; =PF"C. fwc) (C.35)

vV j € {agu,bd, glic,jab, met, moxs, tg}

Decantador (DC3)

El balance de masa en el decantador (DC3) confirma que el caudal de ingreso
al equipo es igual a la suma del caudal que se dirige al proceso de produccién

de glicerol luego del mezclador (M1X4) y la corriente rica en éster metilico.

ch31 fn%iu fsg?_’; (C.36)

vV j € {agu,bd, glic,jab, met, moxs, tg}

El caudal de las especies que ingresan al mezclador (M1X4) viene dado como

funcién de un parametro de separacion.
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ftrea; = PP focs j (C.37)

vV j € {agu,bd, glic,jab, met, moxs, tg}

Torre de separacion (SPL)

El balance de masa por componentes sobre la torre de separacion (SPL) indica
que la corriente de entrada es igual a una corriente de vapor (wv2) mas la

corriente de biodiesel (bds).
fopiy = favzj + fods (C.38)

Vj € {agu, bd}

El caudal masico de vapor se calcula como funcion de un parametro de

separacién como se muestra a continuacion.
SPL _ pSPL £DC3
fwvzj = B fspLj (C.39)

Vj € {agu, bd}

Mezclador (M1X4)

El caudal alimentado al mezclador (MIX4) se establece a partir de la
contribucion de las corrientes provenientes de la etapa de obtencion de

biodiesel como se muestra debajo.
MIX4 __ gDC2 wc DC3
fSTR,j = IMixa,j + MIX4,j +fM1X4,j (C.40)

vV j € {agu,glic, jab,met,moxs,tg}

Torre de separacion (STR)

El balance de masa de la columna de separacion (STR) confirma que la suma
del caudal méasico de cada una de las especies provenientes del mezclador
(MIX4) y el caudal de vapor alimentado (stm2) es igual a la suma de las
especies en las corrientes ricas en metanol y glicerol que ingresan a la columna

de destilacion (DIS) y el reactor de neutralizacion (NEUTR), respectivamente.
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STR STR _ gstm2 MIX4
fDIS,j + fNEUTR,j = sstrer,lj + fSTR,j (C.41)

vV j € {agu,glic, jab, met,moxs,tg}

La corriente que ingresa a la columna de destilacion (DIS) se determina como

una funcion de un parametro de separacion.
STR _ pSTR stmil MIX4
fDIS,j = P] (fSTR,j + fSTR,j (C.42)

Vj € {agu,glic, jab, met,moxs,tg}

Columna de destilacién (DIS)

El balance global de cada uno de los componentes sobre la columna de
destilacién (DIS) afirma que la corriente alimentada es igual a la suma de las

corrientes rica en metanol y agua, (rme) y (wst2) respectivamente.
DIS DIS __ ¢STR
frme,j + wst2,j — JDIS,j (043)

vV j € {agu,glic, jab,met,moxs,tg}

La corriente rica en metanol (rme) se puede reutilizar en el proceso de
produccion de biodiesel. Para su determinacibn se emplea la siguiente

ecuacion la cual incluye un parametro de separacion (P"'*).
DIS _ pDIS ¢STR
fuixsj =P foisj (C.44)

Vj € {agu,glic, jab, met,moxs,tg}

Reactor de neutralizacién (NEUTR)

La solucion de acido clorhidrico alimentada al reactor (hcls) se expresa como
una funcion del glicerol alimentado y la concentracion de las especies

involucradas en la corriente acida.
hcls _ hcls STR
fNEUTR,j = leic-PARIj- NEUTR,glic (C.45)

Vj € {agu, hcl}
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donde PARI; indica la concentracion de la corriente con la solucion acida.

Como el glicerol y los triglicéridos no se encuentran involucrados en la reaccion
de neutralizacion, el caudal a la salida del reactor de estos componentes es

igual a los de entrada.
NEUTR _ ¢STR
fDC4,j — JNEUTR,j (C.46)

Vj € {agu,glic}
El caudal de agua a la salida del reactor de neutralizacibn (NEUTR) se

establece a partir de la suma del agua que ingresa con la corriente rica en

glicerol més la incorporada al sistema mediante la solucion &cida.
NEUTR _ ¢£STR hcl
focaagu = INEUTR agu T INEUTR agu (C.47)

Los caudales masicos de los componentes metanol y acidos grasos libres a la
salida del reactor de neutralizacion (NEUTR) se expresan como una funcion de
parametros de conversion como se muestra debajo.

M;
NEUTR _ J ~NEUTR £STR
foca,j Gy NEUTR,i (C.48)

ie{jab,moxs}

vj € {ffa met}
donde M; and M; son los pesos moleculares de las especies involucradas en la

reaccion. C}f’jE UTR

es el parametro de conversidbn que indica la tasa de

conversion de la especie i a |j.

El caudal de cloruro de sodio que abandona el reactor queda establecido como
funcién de un parametro de conversion de jabones y metoxido de sodio como

se muestra a continuacion.

NEUTR __ MnaCl NEUTR ¢STR
.C; f

DC4nacl = 7 NEUTR,i (C.49)
ie{jab,moxs}

La solucién de &cido clorhidrico que abandona el reactor se determina

mediante el conocimiento de la cantidad alimentada al reactor y su consumo.
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NEUTR _ rhcls _ Mpci CNEUTR fSTR
DC4,hcl = JNEUTR,hcl - li NEUTRi (C.50)

ie{jab,moxs}

Decantador (DC4)

El balance de masa sobre el decantador (DC4) asegura que el caudal que
ingresa desde el reactor de neutralizacion (NEUTR) es igual a una corriente
purificada de glicerol mas una residual como se muestra en la siguiente
ecuacion. Es importante resaltar que la corriente de glicerol a la salida del
decantador (DC4) puede tener 3 potenciales destinos que son solucion del
problema de optimizacion: el proceso de digestion anaerdbica (glip1), el
proceso de produccion de PHA (glip2) o venta (glip3).

DC4 DC4 DC4 DC4 _ NEUTR
gtint,j 1 fauipa,j + fqips,j T fwsts,j = foca, (C.51)

Vj € {agu,ffa,glic, hcl,jab, met, moxs, nacl, tg}

El caudal de cada uno de los componentes a la salida del decantador (DC4) se

establece como funcién de un parametro de separacion (PjDC“).

DC4 DC4 DC4 _ pDC4 ¢NEUTR
gint,j t fguipz,j + fatips,j = P foca,guic (C.52)

Vj € {agu,ffa,glic, hcl, jab, met, moxs,nacl, tg}

En la Tabla C.1 se presentan los parametros empleados en el planteo de los
balances de masa de la seccion de produccidn de biodiesel a partir de

microalgas.

Tabla C.1. ParAmetros de balance de masa del sector de produccién de biodiesel.

Parametros Valor Unidades Referencia
pox, 110,27 i Gebreslza(l)sls:i’e etal,
cor 2,5333 kg cdo/kg al Gebreslzzzsls;’e etal.,
COP 0.0555 kg nit/kg al Gebreslassie et al.,

2013
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PRTlPBR
a
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deo

TPBR
Cnu

TPBR
Cbot

DC1
Phl
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Phl

DRY
}Zgu

MIX2
[%ex

LE
Ckarb
LE
C)pd
LE
Cbrot
LE
[%arb
LE
}ﬁpd

LE
Fbrot

0,0125

0,125

0,41

2,5333

0,0555

0,0125

0,05

0,9

0,994

0,09

0,179

0,05

kg pot/kg al
kg al/ m3.dia
kg al/ m3.dia
kg cdo/kg al
kg nit/kg al
kg pot/kg al
kg al/kg al

kg ch/kg al

kg hex/kg al
kg carb/kg al
kg Ipd/kg al

kg prt/kg al
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Gebreslassie et al.,
2013

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Gebreslassie et al.,
2013

Garcia Prieto et al.,
2017

Gebreslassie et al.,
2013

Gebreslassie et al.,
2013

Gebreslassie et al.,
2013

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017
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Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Garcia Prieto et al.,
2017

Posada et al., 2011

Posada et al., 2011
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PARI, gy 0,69 kg agu/kg acido Posada et al., 2011
Pois 1 - Posada et al., 2011
Po5E 0.1 kg agu/kg glic Posada et al., 2011

C.1.2. Proceso de digestion anaerdbica

Mezclador (MIX5)

El flujo masico de las especies que ingresan al sector de digestion anaerdbica
se expresa como la suma de la corriente de torta algal (oc) proveniente del
extractor de lipidos (LE) mas las potenciales corrientes que ingresan desde el
proceso de purificacion de glicerol (glip1), papel de desecho (wps), lodos de
aguas residuales (slds) y biomasa residual (crms) extraido del proceso de
produccion de PHAs.

LE glipl wps slds crms _ gMIX5
Mixs,j + fuixs,j T fuixs,j + fuixs,j + fuixs,; = fap,j (C.53)

Vj € {agu,bmr,carb, glic, hex, lpd, prt, sld, wp}

Es importante destacar que la incorporacion de la corriente de lodos de aguas
residuales y la de papel de desecho seran variables del proceso determinadas
con el fin de alcanzar una relacién C/N entre 20 y 25 la cual es la adecuada
para este tipo de procesos (Garcia Prieto et al., 2017).

La composicion de las corrientes de lodos de aguas residuales y papel de

desecho, se encuentran dadas por las siguientes ecuaciones:

VxS j =folds' s VJj € {agu,sld} (C.54)
J

fiky =D A7 faks V€ {agu,wp) (C.55)
J

donde xflds y xjwps corresponden a la fraccién del componente j presente en las

corrientes totales [ v fyrrs » respectivamente.
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Digestor anaerdbico (AD)

Los sdlidos volatiles presentes en la alimentacion al digestor anaerdbico (AD)

se calculan a partir del uso del parametro P]-VS COmo se muestra a continuacion:
MX5 _ pVS gMX5
flAD,j =P -fAD,j (C.56)

Vj € {agu,carb, glic, hex, lpd, prot, sld, wp}

Por lo tanto, la entrada al digestor anaerébico se puede clasificar entre sélidos

volatiles (f1473) y sélidos no volatiles (2}73).

favy = flap; + f2up; (C.57)

Vj € {agu,carb, glic, hex, lpd, prt, sld, wp}
La fraccion de solidos volatiles de cada componente presente en la torta algal
(n]f’c) gue ingresan al digestor anaerébico (AD) se determina como la cantidad

de cada componente en la torta algal sobre la corriente total.

flMX5
oc _ AD,j
nj

= C.58
OV (©59)

Vj € {carb, hex,lpd, prt}

La relacion C/N presente en la torta algal (CN,.) se calcula como la cantidad

total de carbono presente en dicha corriente sobre la cantidad de nitrégeno.

Xt

CN,. = C.59
oc ng;{t Nprt ( )

Vj € {carb, hex,lpd, prt}

Donde (; indica la cantidad de carbono presente en el componente j y Ny, €l

porcentaje de nitrogeno presente en las proteinas, ya que estas son las Unicas

gue aportan dicho compuesto a la corriente total.
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La fraccion de torta algal (ns¢), glicerol (ng;;.), lodos residuales (n5,) y papel de
desecho (n3,), que ingresan en la corriente de sdlidos volatiles al digestor
anaerobico, se calculan de la siguiente manera:

F1MX5
vs _J TAD,j

T 5
Y3

(C.60)

Vj € { glic,oc,sld,wp}

La relacibn C/N con la que opera el digestor anaerdbico se calcula como la
suma del aporte de dicha relacion presente en cada uno de los componentes,

donde CNg;c, CNgq4 y CN,, corresponden a la relacion carbono/nitrégeno del

glicerol, lodo de aguas residuales y papel de desecho, respectivamente.
CNop = 7133- CNoc + Tlﬁ'c- CNglic + nglsd- CNsld + n\lzjv%) Cpr (CGl)

Vj € {carb, hex,lpd, prt}

El biogas producido durante la digestion anaerdbica se calcula en funcion de
los solidos volétiles presentes, mediante el parametro BGSV. El volimen de
metano (V,;,) y diéxido de carbono (V.4,) generados, se define a partir de la

composicién propuesta para el biogas (v2, y v°9 ).

Vg = BGSV - f1° (C.62)
Vena = V20, - Vg (C.63)
Veao = V23 - Vyy (C.64)

El biogas producido es enviado ciclo combinado de calor y potencia, donde es
transformado a energia térmica y eléctrica. El caudal masico de biogas se
obtiene de la sumatoria de los volumenes de cada componente (V;) multiplicado

por su densidad (p;).
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ey = PV (C.65)

¢ip = PV Vj € {cdo,ch4} (C.66)

El reciclo de nutrientes al cultivo algal se calcula de la siguiente manera:

AD  _ MX5 | oc wps | wp slds sld glipl
rntnit — Anit- [fAD,j PERy;; + fAD,j PER,;; + fAD,j PERy;; + f,

nit DJ
. (C.67)
c
- PERZ. + fit%? - PERDY"]
Vj € {carb, glic, hex, lpd, prt,sld, wp}
i
fipor = Qpor- [faby  PERSG: + fun; - PERpay + fis  PERSGL + £ c8)

'PERDy; + faby - PERGST]

Vj € {carb, glic, hex, lpd, prt,sld, wp}

Donde frf,‘ﬁ,nit Y fipoe corresponden a la cantidad de nitrégeno y fésforo,
respectivamente, que se recirculan al cultivo algal. a,;; y ap,e Son los
porcentajes de mineralizacion para el nitrégeno y fésforo, respectivamente, en
el digestor anaerobico. El nitrégeno y fésforo en la torta algal (PERy;; y PERpG,,

respectivamente), se calculan de la siguiente manera:

PER{S, - PERSS/100 = PERYT® - nsg, (C.69)
PERSS, - PER2S/100 - PERYI - PRO/100 = PERY, - PERSS, (C.70)

Donde, PERZS representa el porcentaje de solidos volatiles en la torta algal que

se asume igual al 90% independientemente de su composicion, PERE la
cantidad de nitrogeno por unidad masica de proteinas, PRO el porcentaje de
proteinas presente en las algas y PERgf,t la cantidad de fosforo presente por

unidad masica de alga.

El residuo sélido producido en la digestion anaerdbica (f¢s,), es vendido como

fertilizante y se obtiene a partir de la corriente total de sélidos no volatiles.
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fore = f2Up° (C.71)

Ciclo combinado de calor vy potencia (CHP)

El diéxido de carbono recirculado se obtiene a partir del didxido de carbono
presente en los gases de combustidon generados al quemar el metano en el
ciclo combinado de calor y potencia (f,545 .q0)- La cantidad de diéxido de
carbono producido en el ciclo combinado de calor y potencia es una funcion del

metano transformado (f47» cns), Mediante el pardmetro CMR.
r(i‘zg,cdo = CMR - CI‘}-IDP,CM (C-72)

En la Tabla C.2 se presentan los parametros empleados en el planteo de los
balances de masa de la seccion de digestion anaerdbica.

Tabla C.2. Parametros de balance de masa del sector de digestion anaerébica.

Parametros Valor Unidades Referencia
X5 0,99 - Strgmme, 2010
xStds 0,01 - Stremme, 2010
Xogn 0,514 - Stramme, 2010
X 0,486 - Stremme, 2010
Prox 1 - -

Plpa 0,9 : Strgmme, 2010
P 0,9 - Strgmme, 2010
Py 0,9 - Stremme, 2010
Py 0,72 - Stramme, 2010
Pys 0,92 - Stremme, 2010
Pyiic 1 - Stremme, 2010
Cearb 0,5316 - Stremme, 2010
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Stromme, 2010
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C.1.3. Proceso de biosintesis de PHA

Mezclador (MI1X6)

El flujo méasico alimentado a la etapa de biosintesis (faz; ;) esta dado por la

contribucion de las corrientes de glicerol, una proveniente de la etapa de

purificacion (f,j,’;@zj) y otra potencialmente suministrada por industrias de

biodiesel (f,j’,l)‘}z), y por una corriente auxiliar de agua (f,;?’,}zaj), con el fin de

diluir el glicerol hasta la concentracion deseada.

glip2 glip4 2 _ gMiXe
fuixe,; T fuixej + fuixej = faRi, (C.73)
Vj € {agu,glic}

El flujo masico de agua necesario para la dilucion de glicerol (f,{,”,}zaagu) se

calcula en funcion de la corriente total de glicerol que ingresa desde el sector

de purificacién mediante el parametro Qg7 en kg agua/kg glicerol para obtener

una concentracion de glicerol de 249 g/L (Harding et al., 2007).
li li
flm’;(z@agu = legbzl (fllfl)l(%,zglic + fnfl)l(%?glic) (C-74)

Biorreactor 1 (BR1)

Durante la primera etapa de biosintesis el agua no es consumida ni generada,
por lo tanto, el balance de agua en el BR1 puede expresarse como sigue:

BR1 — f£MIX6
fBRZ,agu — JBR1,agu (C.75)

El flujo de glicerol a la salida del BR1 (fgxy ;) Se expresa como la diferencia
entre el flujo alimentado de dicho componente (fB’V,’{ffglic) y el glicerol consumido

por los microorganismos.
BR1 — f£MIX6 BR1
BR2,glic — fBRl,gliC' (1 - Cglic (C-76)

Donde Cgl’f} es un parametro de consumo de glicerol, el cual depende de la

cepa considerada para la biosintesis de PHA en el BR1.
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El PHA generado durante la primera etapa de biosintesis se calcula en funcion

de un paradmetro de conversion Ci! como se muestra a continuacion:

BR1 — FMIX6  ~BR1 Mpha (C.77)

BR2,pha — JBR1,glic* pha'M ]
glic

Donde M, Y My corresponden a los pesos moleculares de PHA y glicerol,

respectivamente.

La corriente de biomasa producida en el primer biorreactor (fapsmicr) €S

expresada en funcion del glicerol que ingresa a esta etapa (f3g;.g;;.) mediante

el parametro de conversion QERL

BR1 — nBR1 | cMIX6
BRZ,micr_Qmicr BR1,glic (C78)

Biorreactor 2 (BR2)

En esta etapa de la biosintesis de PHA, asi como en el primer biorreactor, el
agua no es consumida ni producida. Por lo tanto, su balance de masa en el

segundo biorreactor (BR2) se expresa de la siguiente manera:
fDBglz,tzlgu = E{ERRzl,agu (C.79)

Donde f5;'54u €s el flujo méasico de agua desde BR2 a la unidad DU y fgi5 4y €l

correspondiente desde BR1 a BR2, DU es una unidad potencial la cual puede
representar a la unidad RC1 u HOM en funcién de la seleccion del proceso de

extraccion de PHA.

El caudal masico de glicerol a la salida del segundo biorreactor (fggg,uc) se

calcula en funcion de la corriente de entrada al mismo (fBBRRzl,glic) y considerando

una conversién completa de la fuente de carbono (CJ57 = 1).

BR2 — £BR1 BR2
DU,glic — JBR2,glic* (1 - Cglic (C8O)

El flujp mésico de microorganismos a la salida del segundo biorreactor

oeicr) S€ expresa en funcién de la biomasa de microorganismos presentes

en el primer biorreactor (f2s micr), teniendo en cuenta un parametro de muerte

celular (CZR2) en el segundo biorreactor.
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BR2 _ fBR1 BR2
DUmicr — BRZ,micr(]- - Cmicr) (C-81)

El PHA resultante durante la segunda etapa de biosintesis se calcula como la

suma de lo producido en la primera etapa (fgispna) Y |0 generado en la
segunda (f;; anq)- Siendo lo producido en esta segunda etapa una relacién en

funcién del pardmetro C;%.

fBR2 _ BRl _ (BR2 Mpha + fER1 (C.82)
DU,pha — JBR2,glic* “pha- M BR2,pha
glic

C.1.4. Proceso de extraccion de PHA

La superestructura propuesta incorpora dos opciones para la extraccion de
PHA de los microorganismos: a) uso de surfactante-quelato y b) uso de

solvente. Ambos procesos se describen a continuacion.
C.1.4.1. Surfactante - quelato

Reactor (RC1)

El balance de masa para cada especie en el reactor RC1, donde se extrae el
biopolimero de los microorganismos mediante el uso de betaina como
surfactante y acido etilendiaminotetraacético (EDTA) como agente quelante, se

muestra a continuacion:

_ h
finiy = frery + frery (C.83)
Vj € {agu,chel, micr,pha,srf}

Donde fRBCRfj representa el flujo masico de la especie j a la salida del segundo
biorreactor BR2; fggilj el flujo masico de surfactante y quelato que ingresa al
reactor RC1y ff,\,cij el flujo masico de cada componente j a la salida del reactor

RC1.

El caudal masico de surfactante y quelato necesarios para la extraccion de

PHA (f,fgfi-) se calcula como funcion del flujo de microorganismos presentes en
el reactor (freimicr): Provenientes de la etapa de biosintesis, mediante los

parametros Q3 f° yQ3ihi respectivamente.
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h.
frens = (Q5h + QSEhs). fiol2 vicr (C.84)

Centrifuga (CN1)

El balance de masa para cada componente en la centrifuga CN1 se expresa a

continuacion:
fent = focs, + fsth,j (C.85)
Vj € {agu,chel, micr,pha,srf}

El flujo masico de cada componente hacia la corriente principal de proceso
(f5és;) es funcién de un pardmetro de distribucion P, el cual se asume 0

para el quelato (chel), los microorganismos (micr) y el surfactante (srf) y 1
para el PHA (pha).

focs,; = PN feni g (C.86)
Vj € {agu,chel, micr,pha,srf}

Decantador (DC5)

C5

La corriente principal de proceso, rica en biopolimero (fs%,]-) es separada de

una corriente de desecho (fvfsctf-,,]-). El balance de masa de cada especiej en el

DC5 se muestra a continuacion:

CN1 _ £DCS DCS

e = fspg + fusts,j (C.87)
Vj € {agu,chel, micr,pha,srf}

Paradmetros de distribucion individual (PjDCS) se utilizan para calcular el flujo

masico de cada componente a la salida del decantador DC5 (fs%ff’) en funcion

de lo ingresado (f5¢%)-

fin; = PP fste; ¥ j € {agu,pha} (C.88)
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C.1.4.2. Solvente

Homogeneizador (HOM)

El balance de masa en el homogeneizador indica que el flujo masico de las

especies a la entrada del mismo (f,fg,ﬁ,,j) es igual al flujo de dicho componente

a la salida (ffi%)). En dicho equipamiento no sucede reaccién quimica, sino

que es implementado con el objetivo de fomentar la ruptura de la pared celular
de los microorganismos que contienen el PHA por medio de altas presiones (70
MPa) y temperatura (110 °C) en funcién de lo detallado por Parkin & Owen
(1986).

fénas = fitom, (C.89)
Vv j € {agu, micr,pha}

Centrifuga (CN2)

El balance de masa alrededor de la centrifuga CN2 determina que la corriente

de entrada (ffy2;) es separada en una corriente rica en PHA (fg/%’;) y una de

desecho (fiohiz ;)-
fenn = frczy + fusto (C.90)
vV j € {agu, micr,pha}

Se asume que el 80 % del agua que ingresa a la centrifuga es removida, y
abandone el equipo en la corriente de desecho.

Reactor (RC2)

El balance de masa en el reactor RC2 determina que el flujo masico a la salida

del mismo (fCRNcﬁj) es igual a la suma de la corriente rica en PHA que ingresa al

mismo (fi¢%;) Y €l solvente necesario para la extraccion del biopolimero (fg&55).
RC2 __ gCN2 dsst
fens,j = frezi + frez,j (C.91)

Vj € {agu,des, micr,pha}
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La alimentacion de solvente necesario para realizar la extraccion quimica del

PHA (fg54.;) estd dada como una funcién del biopolimero acumulado

(fic¥ona) Mmediante el pardmetro Q53"

dsst _ Nndsst , £CN2
RC2,des — Qdes RC2,pha (C92)

Centrifuga (CN3)

El balance de masa para las especies individuales en la centrifuga CN3 se

formula a continuacion:

RC2 _ gCN3 CN3
fens,j = focej T+ fwstr,j (C.93)
Vj € {agu,des, micr,pha}

donde ff\3; fole; and f.ods ; corresponde al flujo mésico a la entrada de la

centrifuga CN3, la corriente de proceso rica en PHA a la salida de la centrifuga

CN3y la corriente de desecho de dicho proceso, respectivamente.

Se asume que la totalidad de los residuos provenientes de los
microorganismos, luego de extraido el PHA son recuperados e incorporados al
digestor anaerobico con el fin de incrementar la produccion de biogas y tratar
las corrientes residuales del proceso propuesto en el modelo correspondiente a
este capitulo.

Decantador (DC6)

El balance de masa en el decantador DC6 esta dado por siguiente ecuacion, En

esta instancia se considera la recuperacion del 95 % del solvente por la

corriente f25¢ ges-

CN3 _ ¢DC DC
foce; = fabe + favse; (C.94)

Vj € {agu,des,pha}
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Secador por aspersion (SD)

El balance de masa en el secador por aspersion (SD) determina que el flujo de
entrada por las unidades DC5 o DC6. UU es igual a la suma del flujo masico

correspondiente al producto final (pb) y una corriente de desecho (wst8).
fspy + finf = fwstej + fooe; Vi € {agu,pha} (C.95)

El agua removida gracias a la implementacion de esta unidad de proceso se

obtiene a partir de la siguiente ecuacion:
SD — pSD uu
fwst8,agu - Pagu' SD,agu (C.96)

UU representa a los decantadores DC4 or DC5, dependiendo del método de

extraccion seleccionado.

En la Tabla C.3 se muestran los valores de los parametros empleados para la
formulacién de los balances de masa correspondientes al sector de produccion
de PHA planteados anteriormente.

Tabla C.3. Parametros de balance de masa del sector de produccion de PHA.

Parametros Valor Unidades Referencia

)45 3,197 kg agu/kg glic Mothes et al. (2007)

Coe 0,6294 - Cavalheiro et al. (2009)

Cona 0,026958  mol pha/mol glic Cavalheiro et al. (2009)
BR1 0,282787 kg micr/kg glic Cavalheiro et al. (2009)

chRz 0,089 kg micr/kg micr Cavalheiro et al. (2009)

Cont 0,439829  mol pha/mol glic Cavalheiro et al. (2009)

Qsf 0,12 kg srf/kg micr Chen et al. (2001)
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schs
chel

CN1
[hgu

DC5
[hgu

dsst
des

SD
Phgu

0,08

0,048

0,92

20

0,999

kg chel/kg micr

kg des/kg pha
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Chen et al. (2001)

Posada et al. (2011)

Posada et al. (2011)

Posada et al. (2011)

Harding et al. (2007)
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