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RESUMEN

El presente trabajo esta dirigido a la determinacion de los parametros de
proceso, necesarios para el disefio posterior de un fermentador continuo
(quimiostato) para producir levaduras panificadoras, utilizando como medio

de cultivo un elaborado hecho a base de melaza de cafa de azucar.

El desarrollo de la tesis fue llevado a cabo a través de cinco capitulos.
Primero se busca introducir al lector, en los aspectos generales del proceso,
tales como materias primas y producto en cuestion. Luego se presentan los
criterios para dimensionar los componentes del reactor continuo
experimental, que se construy0, para en €l estudiar el proceso. Se detallan
los procedimientos seguidos para el trabajo en laboratorio y en el prototipo
experimental disefiado y construido. EIl cuarto capitulo, esta dedicado al
analisis de los resultados obtenidos experimentalmente, con el fin de obtener
informacion atil para el disefio futuro de un quimiostato semi-industrial.
Finalmente se presentan las conclusiones y recomendaciones que el tesista

plantea se tomen en cuenta, para la realizacion de trabajos semejantes.
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SIMBOLOGIA

Qo Area interfacial especifica.

A Area de transferencia de calor.

a Moles de oxigeno consumido por mol de sustrato consumido.
b Moles de amoniaco consumido por mol de sustrato consumido.
B Espesor de la pared del quimiostato.

Cal*  Solubilidad del oxigeno en el medio de cultivo.

Cal Concentracion del oxigeno en el cultivo.

Cal Concentracion de oxigeno en el estado estacionario.
Calo,* Solubilidad del oxigeno en concentracién cero de soluto.
Cal*  Solubilidad del oxigeno.

Ci Concentracion del componente iénico i en el liquido.

Ci Concentracion del componente no iénico j en el liquido.

Cp Calor especifico del agua.

Cerit Concentracion critica de oxigeno en el medio de cultivo.

c Moles de biomasa producida por mol de sustrato consumido.
d Moles de CO; desprendidos por mol de sustrato consumido.
Di Diametro del agitador.

DL Difusividad del oxigeno en el medio de cultivo.

dp Diametro de burbuja.

Dt Didmetro del tanque.

D Velocidad de dilucion.

Dopt  Velocidad de dilucion optima.
Derit Velocidad de dilucién de vaciado.
Dt Fraccion de Dt que como maximo se hace uso en los experimentos.

e Moles de agua desprendidos por mol de sustrato consumido.
Fo Caudal volumétrico de gas

F Caudal del medio de cultivo

Fmax  Extremo superior del intervalo de caudales a utilizar.

g Aceleracion de la gravedad.

HI Altura de la columna de liquido en el fermentador

Hi Distancia del impeler con el fondo del tanque.

Hi Constante para el componente iénico i.
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Coeficiente convectivo de transferencia de calor del acero inoxidable.
Constante para el componente no iénico j.

Largo de las paletas del agitador.
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INTRODUCCION

La presente investigacion se centra en la ingenieria de los quimiostatos o
tanques agitados continuos, CSTR (en ingles, continuous stirred — tank
reactor) en los cuales el volumen de liquido se mantiene constante, debido a
la igualacion de los flujos de entrada y salida. Los parametros de operacién
caracteristicos en los reactores continuos son la velocidad de dilucion D y el
tiempo medio de residencia 1, definido como el reciproco de la velocidad de
dilucion. En un quimiostato las concentraciones en el estado estacionario de
biomasa, producto y sustrato estan en funcion de la velocidad dilucion

utilizada (proporcion entre el caudal y el volumen de liquido en el reactor).

El objetivo principal de esta tesis es la determinacion de la informacion que
debe ser usada para el disefio futuro de un quimiostato semi-industrial, para
producir levaduras panificadoras, utilizando como medio de cultivo un

preparado hecho a base de melaza de cafia de azUcar.

Los aspectos que cubre el disefio de un quimiostato son la determinacion de:
el volumen de reactor y el caudal de trabajo; el disefio y eleccion del equipo
de transferencia de calor (tanques enchaquetados, serpentines,
intercambiadores de carcasa y tubos, etc.); la potencia necesaria de

agitacion; y las condiciones adecuadas de transferencia de oxigeno (presion



parcial de oxigeno en el aire de entrada, velocidad de agitacion, uso de

antiespumantes, etc.).



CAPITULO 1

1. GENERALIDADES

El objetivo de este capitulo es introducir al lector en la terminologia usada
para describir la operacién de un fermentador continuo, destinado a la
produccion industrial de levaduras para panificaciébn. Previamente se
abordard la descripcion de los aspectos generales de las materias primas

usadas, y del producto obtenido.

1.1. Materias primas.
Las materias primas utilizadas para la fabricacién de levaduras para
panificacion son principalmente: melaza de cafia, agua, el cultivo

madre, aditivos y auxiliares tecnolégicos [1].

1.1.1. Melaza de cafia.
Es un subproducto de la fabricacion del azucar de mesa,

constituido por la fraccidon del jugo de cafia, que se separa de



1.1.2.

1.1.3.

los cristales de sacarosa, al final de las etapas sucesivas de
cristalizacion y evaporacién, en el proceso de fabricacién del
azucar.

La melaza es una miel negruzca, rica en sales minerales,
vitaminas y azucares fermentescibles, he ahi su incalculable
valor en la industria de la fermentacion. En el APENDICE A
se muestra la composicion aproximada de la melaza de cafia

y de remolacha.

Calidad del agua.

El agua utilizada en las diferentes etapas del proceso de
fabricacion de la levadura, debe encontrarse libre de
microorganismos que puedan mermar la produccién o generar
productos indeseables. También debe estar libre de cloro, el
cual destruye las células de levadura por medio de la

oxidacion de sus componentes celulares.

Aditivos y auxiliares tecnoldgicos.

Durante la etapa del pretratamiento y fermentacion, del medio
de cultivo, se adicionan sustancias de diferente indole:

o Suplementos nutritivos: Adicionados en la etapa de

coccion del pretratamiento. Tienen como objeto cubrir los



requerimientos nutricionales en cuanto a minerales y
vitaminas. Por lo general se usan: sales de amonio, de
magnesio y azufre, asi como vitaminas del complejo B.
Coadyuvante para la floculacion: Adicionado en la etapa
de clarificaciébn del pretratamiento. Tiene como objeto
separar las particulas sélidas y micelios coloidales. Por lo
general se usa el silicato de sodio por su relativamente
elevado poder de precipitacion.

Agentes antiespumantes: Adicionados al inicio de la
fermentacion con el objeto de evitar la formacion de
espuma, a través de la disminucion de la tension
superficial del medio. Los preparados de antiespumantes,
consisten en acidos grasos y ésteres de acidos grasos
vegetales.

Controladores de pH: Adicionados a lo largo del
pretratamiento. Tienen como objeto mantener el pH
dentro de lo 6ptimo para el crecimiento de las levaduras
(3-3.5). En el pretratamiento se usa acido sulfarico y en la

fermentacion, el acido fosforico.



1.1.4. Cepas y medios de mantenimiento.
La cepa de levadura utilizada para la panificacion es el
Saccharomyces cerevisiae, y los medios de mantenimiento

utilizados para su conservacion son:

1. Mantenimiento en medios de cultivo sélidos y repiques
periddicos (cada 3 a 6 meses) en medio fresco,

2. bajo aceite mineral,

3. congeladas a -20 °C y después a -55 °C en medios que
contienen leche o glicerol,

4. liofilizacion, y

5. mantenimiento a muy baja temperatura, en nitrégeno

liquido (-196 °C) [7].

1.2. Levaduras para panificacion.
Es el producto que se emplea para esponjar los articulos de la
panificacion, constituido por células de levaduras vivas, de enérgica
actividad fermentativa, obtenidas mediante multiplicacién en el
proceso de fermentacion alcohdlica de materias primas que

contienen almidén o azucar [1].

Las principales caracteristicas de calidad, para las levaduras de

panificacion son:



o La capacidad fermentativa: Es la rapidez masica promedio de
produccion de CO,, por parte de las levaduras, durante un tiempo
de 24 horas de fermentacién. Una buena levadura origina un
desprendimiento de 6 — 7 gr de CO, por cada 5 gr de levadura,
en ese tiempo [1].

o Prueba de panificacion: Se basa en medir el tiempo que demora
la masa en experimentar un determinado incremento en su
volumen (por lo general el doble). Los tiempos de fermentacion
normales oscilan entre 60 — 80 minutos [1]

o Caracteristicas organolépticas: Son los aspectos sensoriales que

debe cumplir la levadura prensada destinada a panificacion:

Tabla 1. Caracteristicas organolépticas de una buena levadura.

Caracteristicas de una buena levadura

Medios

.~ ., Cualidades Defectos
apreciacion
debe ser crema claro o .
color blanco no debe ser nunca rojizo

no debe desprender olor

olor debe ser inodora i
desagradable o acético

debe tener sabor no debe tener demasiado gusto ni de
gusto L

agradable acido

consistencia firme no debe ser en ningln caso blanda
textura P . ;

plastica ni pegajosa

debe diluirse sin formar debe desmigarse facilmente entre

utilizacién ;
grumos los dedos sin pegarse

Fuente: www.panaderia.com/informes/levadura.html



http://www.panaderia.com/informes/levadura.html

1.3. Produccion de levaduras.
El proceso de obtencion de levadura consiste en cuatro etapas
basicas: 1. Pretratamiento del medio cultivo; 2. Multiplicacién de
levaduras; 3. Separacibn mecanica de la levadura del mosto; 4.
Tratamiento necesario para la obtencién de la presentacion final del
producto [1]. La presente tesis esta orientada Unicamente a la
ingenieria de la multiplicacion de levaduras en su modalidad de
proceso continuo, sin embargo, dado que los ensayos
experimentales que se realizaron, requieren de la preparacion del
medio de cultivo, aqui se da un breve resumen de este punto, y en el

capitulo 3 se expondran los detalles.

1.3.1. Pre-tratamiento de la melaza.
La melaza de la cafa de azlcar contiene impurezas
bioldgicas, sustancias sélidas finamente divididas y coloidales,
gue podrian alterar el crecimiento e intercambio de
sustancias, entre el medio y las levaduras, por lo que se
necesita una esterilizacion y clarificacion técnicamente

satisfactoria de la melaza.

Por lo general, la esterilizacion y clarificacion se efectda en un

mismo proceso. La eleccion y realizacion del sistema de



1.3.2.

clarificacion estd supeditado a si la melaza es normal o
dificilmente clarificable. El pretratamiento de la melaza consta
de tres a cuatro fases: 1. Coccion; 2. Clarificacion; 3. Filtracion

0 separacion; y si es necesario 4. Refrigeracion [1].

Operacion del fermentador continuo.
Un quimiostato es un reactor continuo de mezcla perfecta o
CSTR (en ingles, continuous stirred-tank reactor), en el cual el
volumen de cultivo se mantiene constante, debido a que el
caudal de medio de cultivo fresco en la alimentacién, es igual
al caudal de medio gastado en la salida. A continuacion se
enumeran los paradmetros que describen la operacion del
gquimiostato:

o Velocidad de dilucion (D): Es el caudal volumétrico por
unidad de volumen de cultivo en el fermentador; sus
unidades Sl son (m®/s)/m® o s™.

o Productividad volumétrica de biomasa (Qx): Es la cantidad
de biomasa producida por unidad de tiempo por unidad de
volumen de cultivo en el fermentador; sus unidades Sl son

Kg/(m? s).



o Velocidad de dilucion optima (Dop): Es el valor de la
velocidad de dilucion en la cual se obtiene el maximo de
productividad volumétrica de biomasa.

o Velocidad de dilucién de vaciado (D¢ir): Es el valor de la
velocidad de dilucion en la cual la concentracion de
biomasa una vez alcanzado el estado estacionario es
cero.

o Reinolds del rodete agitador (Rei): Es el grupo
adimensional que caracteriza a la agitacién del cultivo en

el quimiostato. Su definicion para tanques agitados es:

.:Ni-Diz-p

Rei (1.1)
7,

Donde Ni= velocidad del agitador, Di= didmetro del
agitador, p= densidad del cultivo, y=viscosidad del cultivo.
o Coeficiente de transferencia de masa (ka): Es el
parametro que caracteriza la rapidez de transferencia de
oxigeno en los quimiostatos. Su definicion viene
expresada por la Ley de Fick, simplificada para tanques

agitados:

Na =kl-a-(Cal*—Cal) (1.2)



Donde Na es la rapidez volumétrica de transferencia, Cal*
es la solubilidad de oxigeno en el medio y Cal es la

concentracion de oxigeno en el medio.

En estos equipos el estado estacionario se alcanza cuando la
velocidad especifica de crecimiento celular se iguala al valor
de la velocidad de dilucién usada, de lo que se deduce que la
velocidad de dilucion es el parametro de operacion mas
importante, ya que de el depende la concentracion de
biomasa y sustrato en el equilibrio; para su control, el
guimiostato debe contar de un dispositivo dosificador de gran

precision para la introduccion y extraccion del cultivo.

La reaccion bioquimica que se llevard a cabo consiste en la
reproduccion aerébica de levaduras para panificacion
(Saccharomyces cerevisiae). Como medio de cultivo se
utilizara un preparado hecho a base de melaza de cafia de
azucar, cuya formulacion y preparacion se tratara
detalladamente en el capitulo 3. La reaccioén tiene como
requerimientos: temperatura de 32 + 1°C, medio de cultivo
con 6 a 8 °Brix, un pH comprendido de 3 a 3.5, una fuente de
nitrdgeno amoniacal y una tension de oxigeno en el medio no

menor al 10% de la concentracidon de saturacion del aire. En



virtud de las caracteristicas del proceso, el quimiostato
industrial debe contar con: agitacibn mecanica, sistema de
calefaccién o enfriamiento del medio, difusor para la inyeccion
de aire, bombas peristélticas para la introduccién y retiro del

medio de cultivo de manera continua.



CAPITULO 2

2. DIMENSIONAMIENTO DEL PROTOTIPO
EXPERIMENTAL

El presente capitulo tiene como objetivo la determinacion de los
parametros de operacion necesarios para el dimensionamiento y
construccion del prototipo experimental. Dichos parametros importantes
son: el disefio y volumen del reactor, el intervalo de caudales a utilizar, la
potencia del motor agitador, el caudal de liquido refrigerante o calefactor
necesario para mantener la temperatura, y el flujo de aire necesario para
la aireacion. Para alcanzar dichos objetivos se haran uso de experiencias
a escala de laboratorio, datos existentes en la bibliografia, y la aplicacion
de conceptos de bioingenieria, balance de masa, balance de energia,

mecénica de fluidos, transferencia de calor y de masa.



2.1.Criterios utilizados en el dimensionamiento del reactor

El primer paso para el dimensionamiento del reactor es la eleccion
de un disefio general tanque-equipo de agitacion, el cual se lo
asumira considerando las caracteristicas reologicas del medio de
cultivo y los requerimientos de aireacion. Luego, para el calculo del
volumen y del rango de caudales a utilizar, se adoptaran como
compromisos, la minimizacion del tamafio del equipo, y la
procuracion del no vaciado de las células cuando se trabaje con el

limite superior del rango de caudales.

2.1.1. Disefo general del tanque-equipo de agitacion
El mezclado es una operacion fisica que se efectua por el
intercambio de materiales entre diferentes localizaciones,
eliminando gradientes de concentracion, temperatura y otras
propiedades. Los objetivos del mezclado incluyen la
distribucion casi instantanea del medio de cultivo fresco
inyectado continuamente en el reactor; la dispersion del aire
proveniente del difusor localizado en el fondo del tanque; el
mantenimiento de la suspension de levaduras, y la mejora de
la transmision de calor desde el liquido por concepto de la

respiracion celular.



La importancia del mezclado se ve incrementada en los
guimiostatos donde debido a la introduccion y extraccion
continua de fluido, se requiere de una elevada uniformidad
tanto de sustrato como de biomasa, para poder alcanzar el

deseado estado estacionario en el mismo.

Para la eleccion del disefio tanque-equipo de agitacion, se
hace referencia a dos aspectos béasicos relativos a la reologia
del medio y sus necesidades de oxigenacion:

o El caréacter practicamente Newtoniano de la suspension de
levaduras (con u<4 — 5 cP) por debajo del 10% de solidos
[5].

o La relativamente elevada demanda de aireacion para la
produccion de levaduras (500 | aire / Kg melaza -h), bajo
las condiciones de operacion que arrojan los rendimientos

de biomasa normalmente aceptables [1].

El disefio sugerido del tanque y equipo de agitacion para los
bioprocesos que responden al perfil de baja viscosidad y
elevados requerimientos de aireacion, del caldo de cultivo,
comprende: un tanque  provisto de cuatro deflectores
regularmente espaciados, soldados perpendicularmente a la

superficie interior del mismo; un dispositivo de agitacion



mecanica de pequefio didmetro y elevada velocidad,
denominado rodete, suspendido e impulsado sobre el eje
geométrico del tanque, por un eje de acero que le transmite
el movimiento. El disefio del rodete a usar determina el tipo
de flujo en el tanque (axial o radial) y el nivel de transmisién
de potencia al liquido. El disefio de rodete elegido para la
construccion del prototipo experimental es el denominado
turbina Rushton, que consisten un disco con cuatro palas
planas soldadas perpendicularmente. Este agitador fue
elegido porque provee una agitacion del tipo radial y
transmite, relativamente, una mayor fraccion de la potencia
suministrada al fluido, lo que significa menores gastos
energéticos para alcanzar una turbulencia determinada, con
respecto a otros disefios de rodete. El esquema vy

proporciones del equipo se muestran a continuacion:



_b. .‘_
&
Hi L1
m. ’H‘
-
Di Hi
k4
Lt

Proporciones

de turbina:

Wi/ Di= 0,2

Li/Di = 0,25

Proporciones

del tanque:

Dt/ Di= 3

HI / Di = 3

Hi/ Di = 1

Placas

deflectoras:

Wb / Dt = 0,1

Numero = 4
Fraccion de la
altura sin llenar 0,25

Figura 2.1. Proporciones establecidas para el quimiostato.
(Fuente: PAULINE M. DORAN, Principios de Ingenieria de los
bioprocesos, 1998).



2.1.2. Determinacion del volumen de reactor y del rango de
caudales a utilizar.
El volumen de reactor, V, y el maximo del rango de caudales

a utilizar, Fnax, son pardmetros directamente proporcionales:

Frax = K V (2.1)

Donde K es un valor lo suficientemente pequefio como para
prevenir el vaciado celular cuando se opera en dicho Fpax.
Por otra parte, se desea que el tamafo del equipo a construir
sea lo mas pequeiio posible, por lo que se establecieron los
minimos valores de V y Fnax de los que se pueden tener
acceso segun los recursos disponibles. La consideracion
simultdnea de ambos aspectos constituye el criterio para la
seleccion del volumen de reactor y el rango de caudales a

utilizar.

1) Valores minimos permisibles de volumen de reactor y
del rango de caudales a manejar.
El volumen del reactor, esta limitado por aspectos
practicos a la hora de su manufactura, en virtud de

aqguello, se establecio un volumen limite de 3 litros.



2)

Con respecto a la dosificacion, se usaron cuatro valores de
caudal para los experimentos en el quimiostato, para lo
que se puede disponer de una llave lo suficientemente
sensible como para manejar 0.2 I/h con un error del £ 0.1
I/h, entonces, el minimo rango de caudales a utilizar es:

0.2;0.4;0.6; 0.8 I/h.

Proporcién entre el limite superior del rango de
caudales a utilizar y el volumen de reactor.

La proporcion entre el limite superior del rango de
caudales a utilizar y el volumen efectivo del reactor, debe
ser tal que no se produzca el vaciado celular. Dicha

proporcion es igual a:

Dcrit% 'V% (22)

crit

I:mf’:lx — D
Vv

Donde:

o Fmax €s el limite superior del rango de caudales a
utilizar.

o Dyt €s la velocidad de dilucion de vaciado.

o D €S la fraccion de Dgit que como maximo se hara
uso en los experimentos.

o V es el volumen total del reactor.



o Vg es la fraccion del volumen que es ocupado por el
caldo de fermentacion.
La eleccion del Dgis, S€ lo toma en funcion de que tan
cerca de D¢t se desea trabajar, la eleccion aqui sera de un
90%; el Vo se lo eligié al determinar el disefio general del
tanque — equipo de agitacion, aqui se adopto el 70%; el
pardmetro que faltaria determinar, para establecer la
proporcionabilidad entre F y V, es Dit. A continuacion se
detalla la secuencia de razonamiento, que nos conduce a

un método para la obtencion experimental de Dgii.

La velocidad de dilucion de vaciado, es la velocidad de
dilucion en la que la concentracidbn de biomasa en el
estado estacionario es cero, por lo que su calculo involucra
determinar la relacion existente entre la velocidad de
dilucion y la concentracion de biomasa cuando se alcanza
el equilibrio en el quimiostato. Dicha relacién resulta del
uso simultaneo de los balances de biomasa, sustrato, y del

modelo cinético de Monod [5].

Considérese el balance de biomasa para un reactor

continuo que opera en estado estacionario y mezcla



perfecta (la composicion de la salida es igual a la

composicién del liquido en el reactor):

Corriente de alimentacion Corriente de producto

S
Xj S

V
OO .

S

Figura 2.2. Esquema de un fermentador de tanque
agitado continuo. (Fuente: PAULINE M. DORAN.
Principios de ingenieria de los bioprocesos, 1998).

La ecuacion del balance biomasa es:

F-x,—F-x+u-xV-K,;-x-V=0 (2.3)

Donde los términos que intervienen son:



o Flujo de biomasa en la corriente de entrada, igual a
F-xi, donde F es el flujo volumétrico de entrada e igual al
flujo volumétrico de salida, x; es la concentracion de
biomasa en dicha corriente.

o Flujo de biomasa en la corriente de salida, igual a F-x,
donde x es la concentracion de biomasa una vez
alcanzado el estado estacionario en el reactor.

o Velocidad masica de produccion de biomasa en el
reactor, igual a u-x'V, donde u es igual a la velocidad
especifica de produccion de biomasa y V el volumen del
liquido.

o Velocidad méasica de muerte de biomasa en el reactor,
igual a Kyg-x-V, donde Ky es la velocidad especifica de
muerte celular.

o Razdén de cambio de biomasa con respecto al tiempo,
igual a cero debido a que el sistema se encuentra en

estado estacionario.

Teniendo ademas como supuestos que Ky << u (la muerte
celular es despreciable), x; =0, (el flujo de alimentacion es

estéril):



u-xX-V=F-Xx (2.4)

Definiendo ademas F / V = D, donde D es la velocidad de

dilucion. Reordenando y dividiendo para x se obtiene:
D=u (2.5)

Lo que significa que la velocidad especifica de produccién
de biomasa es igual a la velocidad de dilucion. Sabiendo
ademas que la velocidad especifica de crecimiento celular
esta relacionada con la concentracion de sustrato, s,

mediante la ecuacién de Monod:

Hpmax * S
— —max = 2.6
A=K ts (2.6)
Donde pumax €S la velocidad especifica maxima de
crecimiento celular, y Ks es la concentracion de sustrato en
la cual se produce y = Umax / 2. Combinando estas dos

ultimas ecuaciones se tiene

D = Hma’® (2.7)
Kg +5

Despejando s:



D-K
s= =1 (2.8)
Himax — D

Se obtiene la ecuacién que expresa s en funcion de D y de
los parametros cinéticos intrinsecos, valida siempre y
cuando la muerte celular sea despreciable y la corriente de

alimentacion este esterilizada.

Consideremos ahora el balance de sustrato. La ecuacion

del balance de sustrato es:

F.s,—F-s—qg-x-V=0 (2.9)

Donde los términos que intervienen son:

o Flujo masico de sustrato en la corriente de entrada,
igual a F-s;, donde s; es la concentracion de sustrato en la
corriente de entrada.

o Flujo masico de sustrato en la corriente de salida, igual
a F-s, donde s es la concentracion de sustrato una vez
alcanzado el estado estacionario en el reactor.

o Velocidad masica de consumo de sustrato, igual a
gs-X-V, donde x es la concentracion de biomasa en el

reactor una vez alcanzado el equilibrio, V es el volumen



del reactor y gs es la velocidad especifica de consumo de
sustrato (Kg sustrato/Kg biomasa-s), la cual, para
guimiostatos en los que no existe generaciéon de producto

extracelular, se puede expresar de la siguiente manera [5]:

Qs =—+ Mg (2.10)

Donde D es la velocidad de dilucion, Yxs es el rendimiento
estequiométrico de biomasa a partir de sustrato y ms es el

coeficiente de mantenimiento.

Sustituyendo gs en la ecuacién (2.9) por su equivalente
dado en la ecuacion (2.10), y aplicando el concepto de

velocidad de dilucion, se obtiene:
D
D-(si—s)—{—+msj-x:0 (2.11)

Donde al sustituir s por su equivalente dado en la ecuacion

(2.8), se obtiene una expresiéon de x en términos de D:

__ YD si—& (2.12)
D+YXS -Mg Hmax — D



Dicha ecuacion expresa la dependencia entre X y D en los
guimiostatos, valida siempre y cuando la corriente de
alimentacion este esterilizada y la muerte celular sea

despreciable.

Para la determinacion de una expresion para Dgi, en la
ecuacion (2.12) se realizan las siguientes sustituciones:

X =0, D = Dgit y resolviendo para este ultimo, obtenemos:

Hiax " S
D = max 7i 2.13
crit KS +. ( )

La ecuacion (2.13) se puede simplificar aun mas, al
considerar que por lo general Ks << s;, lo que nos da como

resultado:

Dcrit = /um ax (2 . 14)

Esto nos lleva a concluir que encontrar Dgit, equivale a
encontrar Umax, €l cual se define como la velocidad
especifica de crecimiento celular cuando se alcanza el
crecimiento equilibrado, en un medio donde Ila
concentracion de sustrato es mucho mayor a Ks; dicho

estado es alcanzado en la fase de crecimiento exponencial



de un cultivo discontinuo. Esto nos conduce a la
realizacion previa de un cultivo discontinuo, con una
composicibn de medio de cultivo idéntica a la que se
adoptara para la operacion del reactor continuo que se
construird posteriormente. Aqui se hard mencion del
modelo matematico al que se ajustaran los datos para

calcular pmax.

En el crecimiento equilibrado, la ley de velocidad de la

reaccion autocatalitica de produccion de biomasa, es:

dx

— = - X 2.15
gt Hmar (2.15)
Donde:

o dx / dt es la velocidad volumétrica instantanea de
produccion de biomasa (gr esporas / (ml -h)).

o X es la concentracion de biomasa (gr esporas/ml).

o UMmax €S la velocidad especifica de crecimiento celular

(gr esporas / (h -gr esporas)).

Resolviendo la sencilla ecuacion diferencial (2.15),

obtenemos x como una funcion lineal de t:

Ln(X) = g5 -t +LN(X,) (2.16)



Donde X, es la concentracién de biomasa cuando t = 0.

Los métodos y materiales utilizados en este experimento
se detallaran en el capitulo 3; luego, el ajuste de los datos
a una recta usando regresion lineal, se realizara en el

capitulo 4. El valor de pmax encontrado es 0.6 h™.

Este dato nos permite llevar a cabo el calculo del factor de
proporcionabilidad entre el limite superior del rango de
caudales a utilizar y el volumen del reactor, el cual nos da

como resultado: Frax / V = 0.378 ht.

Con dicha proporcion podemos elaborar una tabla de
valores Fnax VS V, en la que ubicaremos los limites
inferiores permisibles de Fmnax ¥ V, lo que nos dara el
criterio de decision para la eleccion del volumen de

reactor y el limite superior del rango de caudales a utilizar:

Tabla 2. Tabla de valores entre Fnaxy V
Fmax (It/h) | 0,4| 06| 0,8/09]1,1
V (It) 1115/ 2[25] 3

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade




Los valores en negritas de Fnax Y V son los minimos
permisibles para ambas variables, entonces el segmento
de valores de Fnax Y V que constituyen elecciones validas,

es el que se encuentra con fondo rojo.

Recordando ahora el segundo compromiso en la eleccion,
el cual es la minimizacién del tamafio del equipo, se

escoge finalmente lo siguiente:

o Volumen de reactor: 4 I.

o Rango de caudales a utilizar: 0.4, 0.8, 1.1, 1.51/ h, con

un error experimental semejante al ponderado

anteriormente + 0.1 I/h.

El volumen de reactor determinado aqui, junto con las
proporciones del equipo, las cuales fueron especificadas
en la seccion del disefio general del tanque — equipo de
agitacion, nos permiten calcular todas las dimensiones del

reactor, aqui se muestran los resultados:



Turbina Rushton

Hi

Li

wi (cm) 1,1
Di (cm) 5,7
Li (cm) 1,4
Tangque
Dt (cm) 17,2
HI (cm) 17,2
Hi (cm) 5,7
Altura tanque 22,9
Deflectores
Wb (cm) | 1,7

Dt

Figura 2.3. Dimensiones del quimiostato piloto
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade)

2.2.Criterios utilizados en la seleccion del motor agitador.

La eleccién de la potencia debe responder a dos premisas:

o La potencia del motor agitador debe ser la suficiente para
generar un régimen turbulento de flujo totalmente desarrollado.

o Laturbulencia generada por el agitador no debe exceder el limite

sobre el cual se produce dafo por cizalla.

La consideracion simultanea de ambos aspectos, nos generara un
rango de valores de potencia valido. Se elegira finalmente el motor

mas pequeifio, ofertado en el mercado, que se encuentre dentro del

intervalo de potencias.




2.2.1. Potencia minima para generacion de régimen turbulento.
El régimen turbulento es necesario porque garantiza
reducidos tiempos de mezcla, y elevadas velocidades de
difusion molecular.

El régimen turbulento totalmente desarrollado se alcanza en
valores de Reinolds de rodete (Rei) alrededor de 10000,
cuando se trabaja con rodetes pequeiios y fluidos poco
ViSC0oso0s, lo cual es nuestro caso.

Los pasos que se siguen en la determinacion de dicha
potencia minima para la generacién del régimen turbulento,

simbolizada como P’, son:

1) Calculo de la velocidad de agitacion en la cual se
genera turbulencia totalmente desarrollada.

La expresion de Rei es la siguiente [5]:

.:Ni-Diz-p

Rei (2.16)
M

donde:
o Nies la velocidad angular de agitacién (s™).
o Di es el diametro del rodete (m).

o p es la densidad del liquido (Kg / m3).



2)

o M es laviscosidad del liquido (Pa-s).

Los valores vy justificacion, de los pardmetros adoptados

para el calculo de Ni, son:

o Rei = 10% este es el valor de Reinolds de rodete en el
gue se alcanza flujo turbulento totalmente desarrollado.

o u = 5102 Pa-s; [1] las suspensiones de levaduras
presentan un comportamiento practicamente
Newtoniano a concentraciones menores al 10%.

o Di=0.057 m, este dato fue determinado en la seccién
del dimensionamiento del reactor.

o p=1000kg/m? [1].

La incorporacion de estos datos en la ecuacion (2.16) nos

da como resultado Ni = 15.39 s,

Célculo de la potencia en ausencia de aireacion.
En régimen totalmente turbulento la relacion entre el
namero de potencia (Np) y el nimero de Reinolds de

rodete (Rei) es una funcién constante [5]:

Np=—© (2.17)



3)

donde:

o Np es el valor del numero de potencia (adimensional).
Para nuestro disefio tanque — equipo de agitacion
Np = 6.

o Poesla potencia en ausencia de aireacion (Watts).

o Ni, p, Di, fueron definidos y determinados en el paso

anterior.

El valor de P, que obtenemos al incorporar en la ecuacion

(2.17) los datos conocidos, es 13.16 W.

Célculo de la potencia en presencia de aireacion.
La ecuacion empirica que brinda la proporcién entre la
potencia con aireacion y la potencia sin aireacion como

una funcioén de las condiciones de operacion es [5]:

P F -0.25 N|2 ) D|4 -0.2

Z-=01| = | (2.18)
P, Ni-V g-Wi-Vv

Donde:

o Py es la potencia en presencia de aireacion (Watt).
o Fg4es el caudal volumétrico de gas (m3/s).

o V es el volumen de liquido en el reactor (m®).



4)

o

o

o

g es la aceleracion de la gravedad (9.8 m / s?).
Wi es el ancho de la pala del rodete (m).
Po, Ni, Di, fueron definidos y determinados en los pasos

anteriores.

Los valores y justificacion, de los parametros adoptados en

el calculo de Py, son:

(@]

Fg = 210" m® / s; se deduce del hecho que bajo
condiciones normales de fermentacion, se consumen
0.05 m2aire / m®caldo-s [1], y el volumen de caldo que
se dispone en el reactor piloto es 4 |.

V = 4 |; obtenido en la seccion del dimensionamiento
del biorreactor.

Wi = 0.011lm; obtenido en la seccion del

dimensionamiento del biorreactor.

El uso de la ecuacion (2.18) nos da como resultado: Pg =

5.6 Watts., menos de la mitad de la potencia obtenida sin

aireacion!

Consideracion de la eficiencia del sistema mecanico.

El célculo de la potencia del motor debe considerar la

eficiencia del sistema mecanico — eléctrico:



2.2.2.

p=-% (2.19)
&
Donde:

o P’esla minima potencia del motor a elegir.

o € es la eficiencia conjunta del sistema mecéanico —
eléctrico, la cual aqui se adoptara del 75%.

o Py es la potencia en presencia de aireacion, la cual se

calculo en el paso anterior.

El valor de P’ que se obtiene es 7.5 Watts = 0.01 hp.

Potencia limite bajo la cual no se produce dafio por
cizalla.

Son variados los mecanismos que se consideran causantes
del dafio celular por efectos de la cizalla, aqui se considerara,
por ser uno de los mas estudiados, la interaccion entre las
células y la turbulencia.

Las investigaciones en esta area han determinado, que los
efectos perjudiciales empiezan a ocurrir cuando la dimension
caracteristica de los remolinos mas pequefios esta por debajo

de 2/3 — 1/2 del tamafio de las células [5].



Los pasos aqui seguidos para la determinacion del valor de
potencia del motor agitador, a partir de la cual empiezan los

efectos perjudiciales de la cizalla, son:

1) Calculo de la potencia disipada por unidad de masa
del fluido, a partir de la cual se produce dafio por
cizalla.

La ecuacién empirica a utilizar es [5]:

A= (%3] (2.20)
Donde:

o A es la dimensién caracteristica de los remolinos mas
pequeios formados (m).

o V es la viscosidad cinematica del caldo de
fermentacion (m?/ s).

o [ es la potencia disipada por unidad de masa de caldo

de fermentacién (m?/ s°).

Los valores vy justificacion, de los parametros que aqui

adoptaremos para la determinacién de (3, son:



2)

o v = 5.10° m?s, calculado en base a la definicion de
viscosidad cinematica (v = p / p), y las caracteristicas
reoldgicas del caldo ( p = 5-10° Pa's, p = 1000 kg/m®).

o A=210° m, este dato se lo calculd en base al hecho
que el daio por cizalla empieza con un A equivalente a
2/3 del diametro mayor de la célula, el cual es de mas o

menos 30 ym.

El uso de estos datos en la ecuacién (2.20) nos da como

resultado B= 781.25 m?/s°.

Célculo de la potencia de agitacion en el prototipo, a
partir de la cual se produce dafio por cizalla.

Para el célculo de la potencia del motor agitador, bajo la
cual los efectos negativos de la cizalla se ponen de
manifiesto en el prototipo experimental, simbolizada como

P”, se utiliza la siguiente expresion [5]:

pu_ B-(p- i) (2.21)
&

Donde:



o (0-D) es la masa de cultivo, en la cual se supone,
ocurre preponderantemente la disipacién de la potencia
de agitacion.

o By ¢ fueron definidos y determinados anteriormente.

Todos los valores que sirven como argumento de la
ecuacion (2.21), fueron ya definidos y determinados en

secciones anteriores, el calculo se muestra a continuacion:

P” = (781.25 m®/s®)-(1000 Kg/m?)-(0.057 m)®/0.75

P” = 3384.4 Watts = 4.5 hp

La potencia minima para alcanzar el régimen turbulento
totalmente desarrollado (P’) y la potencia limite bajo la cual
no se produce dafio por cizalla (P”), son los extremos de
un intervalo de valores de potencia (0.01 — 4.5 hp) dentro
del cualquier eleccion seria técnicamente vélida. Se elige
entonces, el motor con la menor potencia ofertada en el
mercado, que se encuentre dentro del intervalo
establecido, con este criterio, se eligi®6 un motor de
0.05 hp. La magnitud de la velocidad que se observa en

la placa del motor es 21 rev / seg.



2.3. Calculo del caudal de liguido refrigerante o calefactor.
El objetivo del sistema de transferencia de calor en el reactor piloto,
es el de mantener la temperatura de fermentacién en un rango no
mayor a 32 = 1°C, el cual es biolégicamente satisfactorio para el
crecimiento de Saccharomyces cerevisiae. Para alcanzar dicho
objetivo se adoptdé como sistema de calefaccion o refrigeracion una
chaqueta, que cubra los % de la altura total del tanque. Dicha
eleccion tiene como fundamento las bajas necesidades calorificas
gue se proveen en un reactor de este tamafio. Bajo este contexto, el
presente capitulo tiene como obijetivo final, la obtencion del caudal
de fluido calefaccion o refrigeracién, del que se debe disponer en la
chaqueta para mantener la temperatura del caldo de fermentacion

dentro de lo satisfactorio.

Se comenzard con la determinacion de las necesidades calorificas
del reactor, las cuales se basan en el balance de energia tomando
como sistema el caldo de fermentacion. Considerando carentes de
importancia, cualquier cambio de calor sensible (el fluido en la
corriente de entrada se encuentra en la temperatura de

fermentacion), el balance de energia es el siguiente [5]:

- Ahrxn — Mv-Ahv—q +ws =0 (2.22)



Donde:

o g es el calor por unidad de volumen y de tiempo (kJ / m® h.) que
debe ser proporcionado o retirado para mantener el estado
estacionario (temperatura constante).

o Ws es la potencia por unidad de volumen (kJ / m* h) disipada por
el impeler en el caldo de fermentacion.

o Mv-Ahv es la energia por unidad de volumen y de tiempo que es
retirada del sistema por concepto de evaporacion (Mv es la masa
de liquido evaporado por unidad de volumen del fermentador y de
tiempo y Ahv es la entalpia especifica de evaporacion).

o Ahrxn es el calor generado por unidad de volumen y de tiempo,

por concepto de la reaccion bioquimica.

A continuacién se determinaran por separado cada uno de los

términos del balance de energia.

2.3.1. Célculo del calor generado por reaccién bioquimica
(Ahrxn).
El calor generado por la reaccion autocatalitica de crecimiento
celular para reacciones aerobias, esta relacionada con la

demanda de oxigeno mediante la siguiente ecuacioén [5]:



Ahrxn = (-460 kJ / mol O2)-Q.. (2.23)

Donde Q, son los moles de oxigeno consumidos por unidad
de volumen y de tiempo en el fermentador (mol O, / m*-h.). A

la vez Q, se puede expresar de la siguiente manera [5]:

Qo =QoX’ (2.23)

Donde g, es el consumo de oxigeno por mol de células por
hora (mol O, / mol células-h) y x’ es la concentracion molar de
biomasa (mol células / m®). g es funcién de la formulacién
del medio de cultivo y del periodo de desarrollo del cultivo,
mientras x’ depende de la velocidad de dilucion. Para
dimensionar adecuadamente el sistema de transferencia de
calor, se deben determinar las necesidades calorificas en su
punto mas alto de exigencia, lo cual aplicado aqui, son las
necesidades calorificas cuando Q, es maximo, o lo que es
equivalente, cuando x’ es maximo, lo cual en un quimiostato

ocurre en la velocidad de dilucion optima (Dopy).

Debido a que no se dispone de datos suficientes, en esta
instancia para el célculo de o Yy X'opt (X’ €n Dop) en el

quimiostato, se usara en su lugar la demanda volumétrica de



oxigeno en un cultivo discontinuo a la mayor concentracion de
biomasa, es decir justo antes de la transicion crecimiento

exponencial — fase estacionaria.

En el estado estacionario la demanda volumétrica de oxigeno
debe ser igual a la velocidad volumétrica de transferencia de
oxigeno desde las burbujas de gas a la fase liquida. La
ecuacion que gobierna la transferencia de oxigeno en los
biorreactores, bajo las suposiciones especificas de
transferencia de masa en estos procesos, se puede expresar

como:

Na = k_a-(Cal* - Cal) (2.24)

Donde:

o Na es la velocidad volumétrica de transferencia de oxigeno
desde las burbujas de gas al caldo de fermentacion
(mol O,/ m®s).

o kia es el coeficiente individual de transferencia de materia
en la fase liquida (s™).

o Cal* es la solubilidad del oxigeno en el caldo de
fermentacion expresada como porcentaje de saturacion

del aire.



o Cal, es la concentracion de oxigeno en el caldo de

fermentacion.

La obtencion de cada uno de los parametros que definen a Na

(k_La, Cal* y Cal), se trata en los puntos siguientes.

1) Determinacién de k a (método dindmico).

Este método se basa en el balance de oxigeno en estado
no estacionario.

El cultivo inicialmente aireado se desoxigena cortando la
inyeccion de aire, hasta alcanzar una concentracion baja,
pero mayor a la concentracion de oxigeno critica (10% de
la saturacion en el aire). Luego de aquello, se renueva la
inyeccion de aire, por lo que se observa un crecimiento
asintotico de la concentracion de oxigeno en el medio. El

balance de oxigeno en este estado no estacionario es:

dCal

e k _a-(Cal*-Cal)-q, - x (2.25)

Cuando se alcanza el estado estacionario, la
concentracion de oxigeno disuelto llega a mantenerse
estable en un valor que definiremos como Cal; es decir

que cuando Cal = Cal entonces dCal/dt = 0. La



incorporacion esta informacion en la ecuacion (2.25), nos

produce:
q, -x=kLa-(CaI*—CaI) (2.26)

Al sustituir go-x en la ecuacion (2.25) por la ecuacion

(2.26), se obtiene:

dCal

o kLa-(éaI —Cal) (2.27)

Suponiendo k,a constante en el tiempo, la ecuacion
anterior puede integrarse entre los puntos (t;, Caly) y (tz,
Caly), los cuales son dos puntos cuales quiera de la curva
concentracion de oxigeno vs tiempo (Cal vs t) del proceso
no estacionario. La ecuacion resultante para k_a es:
Ln((i:al —Cal, J
Cal —Cal,

kia= 2.28
A (2.28)

Entonces, kia podria calcularse con el uso de solamente
dos puntos (t;, Caly) y (t2, Caly), sin embargo buscando

precision, en este trabajo se procedera a la obtencion de

. Cal - Cal,
varios puntos: Ln ———— | frente a (t»-t;), para los
Cal —Cal2
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cuales se obtendra la pendiente de la recta que mejor se

ajuste a estos datos.

Los métodos y materiales que se utilizaran en la obtencién
de estos datos, se detallaran en el CAPITULO 3. EI
tratamiento matematico de estos para la obtencion de k a,
se tratard en el CAPITULO 4, y nos da como resultado

k,a=0.06s™

Determinacion de Cal*.

La ecuacion empirica que se utilizara para determinar la

solubilidad de oxigeno en el caldo de fermentacion (segun

Quicker), es:

Logm(ca‘—'f’*jzo.S-ZHi -Z2-C L+ K, -C, (2.29)

Cal™* i ; -

Donde:

o Caly,* = solubilidad del oxigeno en concentracion cero
de soluto (mol-m™).

o Cal* = solubilidad del oxigeno (mol-m™).

o Hi = constante para el componente iénico i (m*mol™).

o zj=valencia del componte ionico i



o Cj. = concentracion del componente ionico i en el
liquido (mol-m™).

o Kj = constante para el componente no ionico |
(m*mol™).

o Cj = concentracion del componente no ioénico j en el

liquido (mol-m™).

La concentracibn de las especies i6nicas que se

encuentran presentes en el medio de cultivo, se
determinan a partir de la formulacion del mismo y calculos
de equilibrio quimico. A continuacion se muestra la hoja
la obtencion de

de calculo para

O-S'Z(Hi .22 -CiL)+ij -C,., una vez conocidos todos

]

los pardmetros involucrados.

Tabla 3. Hoja de calculo desarrollada para la obtencién de

la solubilidad de oxigeno en el medio de fermentacion

I6nicos

Componente | z, | H; (m®/mol) Ciy (Mol / m®) Hi-zi*-.C,
H* 1 -7,400E-04 0,1 -0,000074
NH," 1 -7,200E-04 1,0E-07 -7,2E-11
Mg 2 -3,140E-04 5,879 -0,00738
S04 % -2 4,530E-04 5,879 0,01065
OH" -1 9,410E-04 1,0E-07 9,41E-11
H,PO, -1 1,037E-03 0,1 0,00010
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No i6nicos

Componente Ki (m* / mol) Ci (Mol / m®) Ki-Ci.
Glucosa 1,190E-04 55,56 0,0066
Sacarosa 1,490E-03 116,96 0,1743

0,5-%(Hi-z’-Ci) SK-Cy 0.5-Z(H;-z*-Cy) + ZK-Cy
0,001649303 | 0,18088012 0,18252942

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade.

La solubilidad de oxigeno a concentracion cero de soluto
(Caly*), a 1atm de presion de aire y 30°C es 0.25 mol/m?;
este dato junto con el calculado en el paso anterior se
incorporan en la ecuacion (2.29), cuya evaluacién nos da
como resultado Cal* = 0.165 mol/m?, que es un 66% de la

solubilidad de oxigeno en el agua libre de solutos.

Determinacion de Cal.

Cal es la concentracién de oxigeno en el medio de cultivo
discontinuo a la mayor concentracion de biomasa
(transicion crecimiento exponencial — fase estacionaria).
Dicha medicion se la efectda con un electrodo de oxigeno

disuelto, y nos arroja como resultado 0.095 mol/m?.



2.3.2.

La sustitucion de k_a, Cal* y Cal, en la ecuacién (2.24), nos da
como resultado una demanda volumétrica de oxigeno (Qo)

equivalente a: 4.2:10° mol O,/ m? -s.

Por ultimo, la sustitucion de este valor en la ecuacion (2.23),
genera un cambio de entalpia estandar por reaccién

bioquimica (Ahrxn) igual a -1.932 kJ/ m® -s.

Estimacidn del calor cedido por concepto de evaporacion
y la energia disipada por el impeler agitador.

La energia retirada del sistema por concepto de evaporacion
del agua (Mv-Ahv), se considera despreciable, debido a que el
fermentador piloto que se construird no dispone de orificios
expuestos a la atmosfera lo suficientemente grandes, como

para estimar este termino.

La energia por unidad de volumen y de tiempo que es
disipada por el impeler agitador (ws), expresada en kJ / m*:s,
se calcula en base a la potencia del motor elegido (0.05 hp),
la eficiencia del sistema mecanico — eléctrico (0.75), y el

volumen de reactor (0.004 m®):

0.746 kW 1 _6.99 kJ

lthp  0.004m?® m®-s

ws = 0.05hp-0.75 -



2.3.3. Determinacion del flujo de refrigerante o calefactor.
Se dispone ahora de los datos necesarios para la
determinacion de las necesidades calorificas del fermentador,
mediante el uso del balance de energia, descrito a través de
la ecuacion (2.22), la cual nos genera el siguiente resultado:

q=8.922 kJ/m?®s.

El signo positivo indica que se debe retirar calor del sistema.
Las necesidades de eliminacion de calor para nuestro

volumen de reactor (4 |) es entonces: Q = 0.036 kJ / s.

El liquido de refrigeracibn que se adoptara es el agua a
temperatura ambiente, en virtud de su bajo costo y los bajos
requerimientos de refrigeracion que exige el proceso. La
ecuacion de disefio para intercambiadores de calor que

operan en estado estacionario es [3]:

Q= U-AATm (2.30)

Donde:
o U es el coeficiente global de transferencia de calor
(W /m?°C)

o Aes el rea de transferencia de calor (m?).



o ATm es la diferencia de temperatura media aritmética

entre el agua y el caldo de fermentacion (°C).

El flujo mésico de agua en la chaqueta (M), debe ser tal que
el lado derecho de ecuacion anterior sea igual a los
requerimientos de eliminacibn de calor en el caldo de
fermentacion, 0.036 kJ / s. Para alcanzar dicho objetivo se
expresa U y ATm como funciones del flujo méasico de agua
refrigerante (M). El célculo M se lo realizard utilizando
métodos iterativos de Excel. A continuacion, se calcula el
valor de A (implicito en el disefio ya definido del fermentador),
y se especifican las ecuaciones que definen a Uy ATm como

funciones de M.

1) Calculo del area de transferencia de calor, A.
Conociendo las dimensiones del tanque de fermentacion
(seccion del dimensionamiento del reactor) y ademas la
chaqueta cubre los % de su altura, el area de transferencia

se calcula facilmente:

A = Apase + Aateral chaqueta- (2-31)
7 -Dt?
A= +-Dt-(%h)
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_ 7-(0.172m)?

A +7-0.172m-(%-0.229m)

A=0.1162 m?.

Determinacion de ATm como funcién del flujo masico
de agua refrigerante (M).
La diferencia de temperatura media aritmética ATm, se

define de la siguiente manera [3]:

2.T, —(T,+T
ATm = — 2(& 2) (2.32)

Donde:

o Tt = temperatura de fermentacién = 32 °C.

o Ti=temperatura de entrada del agua de enfriamiento =
22 °C.

o T,=temperatura de salida del agua de enfriamiento.

La temperatura de salida del agua de enfriamiento
depende de su flujo masico (M), segun la elemental
expresion del calor sensible que resuelta para T,, se

transforma en:

T, = M(?Cp +T, (2.33)
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Donde:
o Q = necesidades calorificas del fermentador = 36J/s.

o Cp = calor especifico del agua = 4186 J / Kg-°C.

La utilizacion simultanea de las ecuaciones (2.32) y (2.33),

nos proporciona la funcionabilidad entre ATmy M.

Determinacion del coeficiente global de transferencia
de masa (U) como funcion del flujo méasico de agua
refrigerante (M).

El coeficiente global de transferencia de calor U, se calcula

haciendo uso del concepto de sumatorias de resistencias

l=i+E+i (2.34)
U h; k h
Donde:

o hgj y hi son los coeficiente convectivos de transferencia
de calor, experimentados por la capa limite térmica en
el lado del cultivo y del agua de refrigeracion,
respectivamente.

o B y k son el espesor y coeficiente conductivo de

transferencia, respectivamente, para la plancha de



acero inoxidable de la cual esta hecha la pared del

tanque que pone en contacto térmico a los fluidos.

Los tres términos presentes en la sumatoria de la ecuacién
(2.34), representan resistencias a la transferencia de calor,
de las cuales, solo la concerniente a la conveccion del
agua en la chaqueta (1/h), es funcibn de M. A
continuacion se calcula 1/hy, B/k; y se determina la

dependencia entre hiy M.

a. Calculo de la resistencia a la transferencia de calor
ofrecida por el cultivo (1/hg)
La resistencia a la transferencia de calor, ofrecida por
la capa limite térmica en el caldo de fermentacion
(1/hyj), se calcula mediante el siguiente banco de

formulas [3]:

Nu = 0.36- Re®®". prt/® (2.35)
h,; - Dt
Nu = ’k (2.36)
; P2
Rej=N-DI"-p (2.37)
MU
pr= SP-# (2.38)



Donde: Nu es el nimero de Nusselt y Pr es el nimero

de Prandtl.

Las constantes fisicas del medio de cultivo y demas
pardmetros de operacion, que se necesitan disponer
como datos en la resolucién del sistema de ecuaciones

anterior, son:

. = viscosidad del medio= 5-10  Pa:s.

k. = conductividad térmica del medio= 0.64 W/m-°C
p. = densidad del medio= 1000 kg/m?®.

Cp. = calor especifico = 4200 J/Kg-°C

Dt = diametro del tanque = 0.172 m

Di = diametro del impeler = 0.057 m

Ni = velocidad del impeler = 21 s .

El sistema de ecuaciones que resulta de la sustitucion
de estos datos en las ecuaciones (2.35), (2.36), (2.37)
y (2.38), al resolverse simultaneamente genera los

siguientes resultados:

Rei = 13645.8
Pr=32.8.

Nu= 679.4



hy = 2527.8 W/ m?.°C.

El valor de la resistencia a la transferencia de calor en

este nivel es entonces:

1/he = 1/(24.84 W/ m**°C) = 3.9-10" m*°C/ W.

. Calculo de la resistencia a la transferencia de calor

ofrecido por la pared del tanque (B/K).
Los datos necesarios para el calculo de la resistencia

del metal a transmisién de calor, son:

B = espesor de la plancha de acero inox = 0.001 m
k = conductividad térmica del acero inox =

16 W /(m-°C).

La resistencia a la conduccion de calor a través del

metal, es entonces:

B/k = 0.001 m/ (16 W/m-°C) = 6.25-10° m?-°C/W

. Determinacion de la resistencia a la transferencia

de calor del agua en la chaqueta (1/h;) como una

funcion de su flujo (M).



La resistencia a la transferencia de calor, ofrecida por
la capa limite térmica del agua en la chaqueta (1/h;), se

calcula mediante el siguiente banco de formulas [3]:

%:0.15- P2, Grt/3 (2.39)

3 2
gr-A9p, f("T) (2.40)
7,

para V agua<0.3 m/s.

Las constantes fisicas del agua y demas parametros de

operacion, gue se necesitan disponer como datos, son:

k = conductividad térmica del agua = 0.6 W/m-°C

Cp = calor especifico del agua = 4186 J/Kg-°C

U = viscosidad del agua = 1 x 10 * Kg/m-s.

p = densidad del agua = 1000 Kg/m®.

H = altura de liquido en la chaqueta = 0.17 m.

B = coef de expansion térmica del agua= 2.07-10™ °C™.
T, = temperatura de entrada del agua = 22 °C

T, = temperatura de salida del agua

La temperatura de salida del agua de enfriamiento (T>)
se expresa en funcion de su flujo masico (M), de la

misma manera como se hizo en la seccién de ATm,



(con la utilizacion de la expresion del calor sensible

para el agua).

La hoja de célculo desarrollada para la obtencién de M, se
muestra en el APENDICE B. El valor de M que se obtiene

como resultado es 0.013 Kg/s.

2.4. Criterios utilizados en la seleccion del compresor de aire.
El compresor de aire debe proveer, la velocidad superficial de aire
en el fermentador, necesaria para generar un coeficiente de
transferencia de masa (k.a) mayor a un valor critico (k a)cit, €l cual
se define como el coeficiente de transferencia de masa necesario
para cubrir la demanda volumétrica de oxigeno cuando la
concentracion del mismo en el caldo de fermentacidon es Cgi,
definida como la concentracion de oxigeno sobre la cual la demanda
especifica de oxigeno g, (mol Oz/mol biomasa:s) es constante e

independiente de la concentracion de oxigeno en el medio.

En presente subcapitulo, se comenzard con el calculo (K a)crit.
Luego se prevera el coeficiente de transferencia de masa que
predominaria en el reactor piloto, teniendo como argumentos, una
eleccion de velocidad superficial de aire (Vg) y las condiciones

hidrodindmicas descritas en las secciones anteriores; dicho calculo



involucra la determinacion previa de diametro de burbuja, retencion
de gas y érea interfacial especifica. Por ultimo se compara el
(KLa)eit con el k.a previsto; si el previsto es mayor al critico, la
eleccion de Vg es satisfactoria, caso contrario Vg debe ser
revalorado. Por ultimo se calcula el caudal volumétrico de aire
requerido, en base a la velocidad superficial de aire aceptada vy el
area transversal del tanque piloto. A continuacién se muestra el

desarrollo de cada uno de estos puntos.

2.4.1. Calculo del coeficiente critico de transferencia de masa
(kLa)crit-
La definicidbn del coeficiente de transferencia de masa critico,

responde a la siguiente ecuacion [5]:

-9
(kLa)crit - Cal*—-C (241)

crit

Donde:

o Qo = demanda volumétrica de oxigeno (mol O,/m?-s)

o Cal* = solubilidad de oxigeno en el caldo de fermentacion
(mol O, / m).

o Ceit = concentracion critica de oxigeno (mol O, / m°).

Los valores adoptados en este trabajo son:



2.4.2.

o Qo= 4.2:10° mol O,/ m*s, calculado anteriormente.
o Cal* =0.165 mol O, / m3, calculado anteriormente.

o Cgi. = 0.011 mol O,/ m®, [1].

La aplicacion de la ecuacion (2.41) nos da como resultado:

(k.@)eit = 0.027 seg .

Determinacion del diametro de burbuja (dp), retencion de
aire (@g), area interfacial especifica (a,) y la velocidad de
ascension terminal (Vt).

El célculo de: dp, ¢c, a, y Vt es requisito para la estimacion de
kia en el quimiostato. La obtencion de estos parametros se
logra mediante la resolucion simultanea de cuatro ecuaciones,

las que definiremos a continuacion:

1) Areainterfacial especifica (ao).
Este parametro se calculd mediante la siguiente ecuacion

segmentada [6]:

P 0.4 0.2 V 1/2
a, =144 —| | L_| |Ze (2.42)
VL o -0, Vt

Ni - Di

G

0.3
para Rei®’ ( j < 30000



. \03
%:8.33-105-Rei°-7-('\':/' D'j _15 (2.43)

G

para Rei®’ -(N"D'
Vv

0.3
] > 30000

G

Para determinar que ecuacion utilizar debemos evaluar el

Ni - Di

0.3
factor Rei®’ ( j , el cual requiere como datos:

G

o Rei=13645.8, ver seccion Transferencia de calor;

o Ni = 21 Rev./seg., ver seccion potencia del motor
agitador;

o Di = 0.057 m, ver seccion dimensionamiento del
biorreactor

o Vg = 0.08 m/seg. (asumido al principio de esta

seccion).

Los cuales evaluados en la expresiébn, nos da como

Ni - Di

0.3
resultado Rei”-( j = 1766, por lo que el area

G

interfacial esta dada por la ecuacién (2.42).

La definicion y valores, de las variables que intervienen en

la ecuacion a utilizar son:



2)

o P = potencia suministrada al caldo de fermentacion =
27.97W, ver seccién potencia del motor agitador;

o V. = volumen de liquido en el fermentador = 0.004m?,
ver seccion del dimensionamiento del reactor.

o 0oL = tension superficial del liquido en el fermentador =
0.072N/m.

o p.= densidad del liquido en el fermentador =
1000Kg/m?.

o Vg = velocidad superficial del aire = 0.08 m/s, (asumido
al principio de esta seccion).

o V= velocidad de ascension de las burbujas (m/s)

La utilizacion de estos valores, transforman a la ecuacion

(2.42) en la siguiente ecuacion en términos de a, y Vi

e

t

Diadmetro promedio de la burbuja (dp).
Para turbinas de hoja plana en disco, el diametro medio

para la burbuja estada dado por [6]:

v\ 3 0.25
dp = K (FLJ .(GL_QC).(pm (“_G] (2.45)
PL He
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Las variables que aparecen aqui, y que no fueron

definidas en el apartado anterior son:

o K =19, m = 0.65, (constantes utlizadas para
soluciones con solutos organicos).

o Mg = viscosidad del aire = 1.8:10° Kg/m-s. fuente:
tablas de constantes fisicas

o M. = viscosidad del liquido en el fermentador = 5-10
Kg/m:s.

o @ = retencion de gas (fraccion del volumen de liquido

en el reactor ocupado por el aire).

La utilizacion de estos valores, transforman a la ecuacién

anterior, en la siguiente, en términos de dp y @c:

dp=1.05-10"°.p*%® (2.46)

Retencién de aire (@g).

Ni - Di

0.3
Para Rei®’ [ ) < 30000, la retencién de gas puede

G

calcularse mediante la expresion [6]:

025 Vv 12 \1m
Pe [0.24-[2—@] (V—Gj } (2.47)
L t
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Todos los datos que requiere esta ecuacion como
argumentos, fueron ya especificados en los puntos
anteriores; la utilizacion de estos valores, transforma la

ecuacién anterior en la siguiente:

©9.19.10°
Ps = VRO (2.48)

Velocidad de ascension para burbujas (Vy).
Para diametros de burbuja pequefios (dp < 0.7 mm), la

velocidad de ascension esta dada por la ley de Stokes [6]:

v, =% (2.49)

La variable que aparecen aqui, y que no ha sido definida
en los puntos anteriores es Ap = diferencia de densidad
entre el gas y el liquido = p. - ps. El difusor de aire se
encuentra por debajo de 0.172 m de fluido de
fermentacién de densidad 1000 Kg/m?® por lo que la
presién ejercida por la columna de liquido es 101330 +
0.172(1000)(9.8) = 103015.6 N/m? abs. Considerando
ademas la temperatura de fermentacion 32°C, la densidad

del aire pg en estas condiciones es (28.95 kg / 22.41 m®)



(103015 Pa / 101330 Pa) (273 K / 305 K) = 1.17 Kg/m®.

Entonces Ap = 1000 — 1.17 = 998.83 Kg/m®.

Al emplear Ap = 998.83 Kg/m®, u_ = 5-10 * Kg/m-s, g =
9.8 m/s? en la ecuacién (2.49), obtenemos como resultado

la siguiente expresion en términos de Vty dp:

V, =108761 .5- dp> (2.50)

Las ecuaciones (2.44), (2.46), (2.48) y (2.50) conforman un
sistema de cuatro ecuaciones con cuatro incégnitas a,, dp, Vi y
¢@c, el cual una vez resuelto nos proporciona los siguientes

resultados:

Tabla 4. Parametros que caracterizan la transferencia de masa

en el reactor piloto.

Vit 0,0160 m/s
a. 2142,32 m?/m®
dp 3,84E-04 m

@G 0,2126

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade



2.4.3. Determinacion del coeficiente de transferencia de masa
kL a.
El coeficiente de transferencia de materia (k) en tanques con
agitacibn mecanica, se calcula mediante el siguiente banco de

férmulas [6]:

Sh, =2+0.31-Ra'’® (2.51)

Shy = K0P (2.52)
DL
3

Ra= 4P Ap-g (2.53)
D, -x

Donde:

v' Sh, es el nUmero de Sherwood;
v' Ra es el nUmero de Rayleigh; y
v' D, es la difusividad del oxigeno en el medio de cultivo, la

cual adoptaremos aqui igual a 1.9:10° m?/seg [1].

Todos los datos involucrados, fueron ya determinados en las
secciones anteriores. El valor de k. que se obtiene como
resultado de la resolucion simultanea de las ecuaciones

(2.51), (2.52), (2.53) es 6.87-10° m/s.



2.4.4.

2.4.5.

El parametro combinado k,a, se obtiene mediante la
multiplicacion de los valores de k. y a, calculados

anteriormente, esto nos da como resultado: k,a = 0.147 seg™.

Comparacion de (ki a)crit con (k.a) esperado.

El coeficiente de transferencia de masa pronosticado es 0.147
s: mientras que el coeficiente de transferencia de masa
critico es 0.027 s™. Los nimero muestran que el (k.a)cit €S
apenas el 18% del (k.a) esperado, por lo que los parametros

de operaciones impuestos en el quimiostato generan un

ambiente favorable para la transferencia de masa.

Célculo del caudal volumétrico de aire, Fq (m®/s).

El caudal volumétrico de aire requerido, es el producto de la
velocidad superficial de aire (Vg), con el area de transversal
del fermentador piloto que se construira, de Dt = 0.172 m (ver
seccion del Dimensionamiento del reactor). A continuacion

se muestra su calculo.

2
Area transversal = @ = 0.023 m?

Fy = (0.08 m/s)-0.023 m* = 1.84-10 *m®s.=1.84 1/ s



2.5. Resumen de resultados importantes.
Como se establecié al principio de este capitulo, el objetivo
fundamental del mismo es la obtencién de los datos indispensables
para el disefio del prototipo experimental. Dichos datos fueron

obtenidos a lo largo de este capitulo, a continuacion se los resume:

v' Dimensiones del reactor (Figura 3).

Wh
-
Turbina Rushton
4 wi (cm) 1,1
Di (cm) 57
Li (cm) 1,4
Tanque
HI _ L Dt (cm) 17,2
W HI (cm) 17,2
} Hi (cm) 5,7
— b Altura tanque 22,9
Di H Deflectores
¥ Wh (cm) 1,7

Dt

El tanque debe estar provisto de una chaqueta que cubra hasta

los ¥ de la altura del tanque.

v' Rango de caudales a utilizar.
Los caudales que deben manejar las llaves que dosifican la

alimentacion del medio fresco y retiro del medio gastado en el



guimiostato son: 0.4, 0.8, 1.1, 1.5 I/h, con un error experimental

no mayor al £ 0.1 It/h.

Potencia del motor agitador.
La potencia del motor que provee de movimiento a la turbina del
guimiostato es 0.05 hp (basandose en una eficiencia del sistema

mecanico-eléctrico estimada del 75%).

Temperatura y Caudal del agua en la chaqueta.
La temperatura del agua en la entrada de la chaqueta (T1) es

22°C, y su caudal masico (M) es 0.013 Kg/s.

Caudal volumétrico y presion que debe proveer el compresor en
el difusor de aire del quimiostato.

El caudal volumétrico del aire (G) es 1.84 I/s, y su presion al
pasar por el difusor es 103015.6 N/m? abs, (determinada segin

la columna de liquido en el tanque).



CAPITULO 3

3. PRUEBAS EXPERIMENTALES.

La parte experimental de esta tesis comprende: el andlisis y
pretratamiento de la melaza; la metodologia utilizada para la siembra;
materiales, métodos y llevados a cabo durante el cultivo continuo y
discontinuo. EIl presente capitulo esta dedicado a detallar las técnicas
experimentales adoptadas para el trabajo de laboratorio, que se requiere
realizar para alcanzar los objetivos propuestos. Los resultados obtenidos
en las determinaciones se presentan en tablas desarrollas en el

APENDICE C.



3.1. Analisis previos realizados a la melaza.

Los andlisis realizados a la melaza, estan dirigidos a determinar si

sus parametros de calidad estan dentro de los rangos permisibles.

Se consideran melazas no viables aquellas:

o Con una concentracién de solidos solubles inferior a 76.3°Brix. A
menor concentracion la melaza no es estable.

o Con un contenido de azUcares reductores totales inferior al 47%.

o Con un pH por debajo de 6.8-6.9.

o Con mas de un 0.15% de SO, (determinado yodometricamente).

El limite normal para el SO, es de 0.01%.

A continuacion se detallan los procedimientos seguidos en las

determinaciones llevadas a cabo.

3.1.1. Determinaciéon de la concentracion de sélidos solubles

utilizando el refractometro.

Materiales:
o Refractémetro.

o Pipeta 5 ml.

Substancias:

o Solucion de melaza (1:1), 5 ml.



3.1.2.

Procedimiento:

Se toma una alicuota de 5 ml de solucion de melaza (1:1).
Poner dos gotas de muestra sobre el prisma del
refractometro.

Se lee el grado Brix que indique a la temperatura de 20°C.

Determinacion de los azucares reductores (Método Lane-

Eynon).

Materiales:

o

Balanza.

Vaso de precipitacién 500 ml.
Matraz 500 ml.

Hornilla.

Bureta.

Un embudo.

Tres pipetas 10, 10y 5 ml.

Tabla metodo Lane-Eynon.

Substancias:

(@]

(@]

(@]

Melaza, 1gr.
Agua destilada, 100 gr.

Solucién de Fehling, 10 ml.



o Azul de metileno, 5 ml.

Procedimiento:

o Pesar 1 gr de melaza en un vaso de precipitacion.

o Disolver el gramo de melaza en 100 gr de agua destilada y
luego agitar.

o Tomara una alicuota de 10 ml de la solucion preparada
anteriormente y se coloca en una fiola al mismo tiempo se
aflade 10 ml de solucién de Fehling y colocamos dos
bolitas de cristal dentro de la fiola.

o Calentar hasta ebullir, dejar dos minutos en ebullicion, en
este momento agregar 5 ml del indicador azul de metileno,
la solucion toma una coloracién azul.

o Procedemos a titular con la solucion de melaza preparada
usando una bureta hasta cambiar el color azul a un color
rojo-pardo que es el oxido de cobre, y anotamos su
consumo.

o Con este valor se recurre a la tabla del método, y
encontramos asi los ml de azucar invertido.

o El valor obtenido en tabla, sirve para encontrar porcentaje

de azucar reductor como invertido.



3.2. Pretratamiento de la melaza.
El pretratamiento de la melaza con fines de fermentacion, se ha
esquematizado, de manera ampliamente aceptada, en las siguientes
cuatro etapas: 1. Coccidn; 2. Clarificacion vy filtracion; 3. Dilucion y
acidificacion final; y 4. Refrigeracién. El diagrama de flujo completo
y los calculos de balance de masa, necesarios para determinar la
cantidad de insumos que se requieren para la elaboracion de una
determinada cantidad de medio de cultivo, se muestran en el
APENDICE D. A continuacion se detallan los métodos y materiales

relacionados a cada fase.

3.2.1. Coccion.
Materiales y substancias.
o Juego de ollas.
o Hornilla.
o Jarras graduadas.
o Tirillas para medir pH.
o Melaza.
o Agua desclorificada.
o Ac. Sulfarico 1N.

o Sulfato amonico y fosfato diamaonico.



Procedimiento.

o

Diluir la melaza con agua desclorificada, hasta alcanzar 30
°Brix.

Afadir acido sulfarico 1 N hasta llegar a un pH = 2.
Agregar sales nutritivas, sulfato amonico y fosfato
diamdnico, en un proporcion 1:1, hasta alcanzar 40°Brix.

Mantener la temperatura en 70 °C durante 20 minutos.

3.2.2. Clarificacion y filtracion.

Materiales y substancias.

o

O

(@]

Medio pliego de papel filtro cualitativo.
Embudo.
Silicato de sodio (floculante).

Agua destilada.

Procedimiento.

(@]

Afnadir 0.01 gramos del floculante por gramo de solucién
de melaza presente, luego de lo cual dejar reposar durante
media hora para permitir la accion del floculante.

Separar la fase solida, mediante el uso del papel filtro y el
embudo.

Diluir el filtrado hasta alcanzar 20 °Brix.



3.2.3.

3.2.4.

Dilucion y acidificacién final
Materiales y substancias.

o Acido sulfurico 1 N.

o Agua desclorificada.

o Tirillas para medir pH.

o Jarros graduados.

Procedimiento.

Afadir agua y acido sulfarico 1N, con el objeto de alcanzar un
pH= 4.5, y una concentracion de soélidos de 6 °Brix. Mediante
ensayos aislados, se determindé que se deben agregar 0.1
gramos de acido sulfarico por gramo de la mezcla (agua
afiadida en esta etapa + solucion de melaza que entra a esta

etapa).

Refrigeracion.

Materiales y substancias.

Refrigeradora.

Procedimiento.

Bajar la temperatura hasta 6 °C, durante una hora. El
enfriamiento  favorece la  eliminacion  oOptima  del

enturbamiento.



3.3. Cultivo discontinuo.
La realizaciéon del cultivo discontinuo tiene como objeto, recabar la
informacion necesaria para el dimensionamiento del prototipo
experimental. A continuacion se detallan los materiales y métodos
puestos en practica para la realizacion del mismo, asi como las

determinaciones llevadas a cabo en el transcurso del experimento.

3.3.1. Materiales y métodos.
Los materiales que fueron utilizados para la realizacion del
cultivo discontinuo son: un recipiente de vidrio refractario de 3
Its de capacidad; un compresor de aire (3/4 hp); una estufa; y

un bafo Maria.

Se colocan 2.5 It de medio de cultivo en el recipiente de vidrio,
se procede a hervir a 90°C durante 10 minutos, luego de lo
cual se deja enfriar al ambiente. Se sumerge el fermentador
en un bafo Maria temperado a 30 °C; una vez alcanzado el
equilibrio térmico, se agrega 1 gr de levadura en polvo
LEVAPAN y se enciende el suministro de aire. La
fermentacion fue estudiada en un lapso de 8 horas después

de haber comenzado.



3.3.2. Determinaciones realizadas.
En el transcurso de la siembra se mediran a diferentes
tiempos: la concentracion de biomasa como peso seco de
levadura por unidad de volumen de cultivo (gr/lt) y la
concentracion de oxigeno disuelto (%). Los resultados y su
analisis se muestran en el CAPITULO 4, y la técnica seguida

se detalla a continuacion.

1) Peso seco de levadura.

Materiales y reactivos:

o Centrifuga.

0 Tubos de ensayo graduados para centrifuga (10 ml)
o0 Pipeta de 10 ml.

o0 Agitador de vidrio.

o Balanza.

0 10 ml de muestra

o0 Agua destilada

Procedimiento:
0 Usando la pipeta se colocan 10 ml de muestra en el
tubo de ensayo graduado y se procede a centrifugar

durante 10 minutos.



o El liqguido sobrenadante se separa, y se afiade agua
hasta enrazar el tubo de 10 ml, agitando el contenido
con la varilla de vidrio.

0 Se centrifuga nuevamente y se retira el liquido.

o El sedimento de la levadura se seca en una estufa a
100°C por media hora.

0 Se pesa el residuo obtenido.

2) Concentracion de oxigeno en el medio.

Materiales y reactivos:
o Electrodo galvanico y accesorios.

0 Agua destilada.

Procedimiento:

o Calibrar el electrodo usando agua destilada.

o Tomar la lectura de concentracion de oxigeno en el
medio de cultivo (el tiempo de respuesta varia de 10 a

100 segundos).

3.4. Cultivo continuo.
Los objetivos especificos de esta seccion son: la determinacion de

las concentraciones de biomasa (X) y sacarosa (S), una vez



alcanzado el estado estacionario, en cada una de las velocidades de
dilucion utilizadas; y los parametros reologicos del medio de cultivo,
cuando se trabaja en la velocidad de dilucion éptima. Ya que el
célculo de la velocidad de dilucién optima tiene como argumentos el
estudio de la dependencia de X y S con la velocidad de dilucion, el
primer objetivo es requisito del segundo. Para alcanzar dicho primer
objetivo, se debe construir el quimiostato experimental, cuyas
especificaciones fueron establecidas en el CAPITULO 2. A
continuacion se describe la configuracién del equipo, ya construido,
y se detallan los métodos para las determinaciones de sustrato,

biomasa y parametros reoldgicos.



3.4.1. Materiales y métodos.
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Figura 3.1. Quimiostato. Vista lateral izquierda.
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade).
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Figura 3.2. Quimiostato. Vista frontal.
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade)
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Figura 3.3. Quimiostato. Vista lateral derecha.
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade)



Las partes del equipo, segun el cédigo numérico especificado,

se enumeran a continuacion:

1. Bomba para el medio de cultivo.

2. Tanque reservorio inferior para el agua que controla la
temperatura en el reactor.

3. Compresor de aire.

4. Tanque intermedio de melaza.

5. Tanque reservorio superior para el agua que controla la
temperatura en el reactor.

6. Tanque superior para el medio de cultivo.

7. Motor del agitador.

8. Reactor.

9. Reservorio del medio de cultivo.

10. Tanque inferior de melaza.

11.Bomba de agua para el control de la temperatura en el

reactor.

Funcionamiento:

Para el estudio satisfactorio de los pardmetros cinéticos
intrinsecos del crecimiento aerdbico de levaduras, mediante
cultivo quimiostatico, el prototipo experimental debe de

cumplir los siguientes requisitos:



o

o

o

El caudal de alimentacion del medio fresco y retiro del
medio gastado, en el reactor, deben ser equivalentes y
totalmente controlables por el usuario. La dosificacion
debe ser lo suficientemente precisa como para manejar
caudales dentro de un rango de 0.4 a 1.5 It/h, con un error
experimental no mayor a 0.1 It/h.

La temperatura de operacion debe estar dentro de lo
biolégicamente satisfactorio (35 + 1)°C.

Alimentacion constante de aire estéril, para el medio de
cultivo en el reactor (1.84 It/seq).

Agitacion mecanica constante o parciamente constante,

para el medio de cultivo en el reactor (0.05 hp).

El disefio del prototipo responde a cada uno de estos

requerimientos. A continuacion se expondran los detalles de

su configuracion:

(@]

El equipo maneja dos lineas de fluidos que nunca se
ponen en contacto: medio de cultivo y agua de
enfriamiento.

El medio de cultivo se coloca manualmente en el
reservorio del medio de cultivo (9), desde el cual es
elevado por medio de la bomba (1) a los tanques

superiores de medio de cultivo (6), el cual esta conectado



al tanque intermedio (4), el mismo que esta provisto
interiormente de una boya que tiene como funcion
mantener el nivel del liquido constante, con el fin de
proveer una presion hidrostatica constante en la linea de
alimentacion de medio fresco en el reactor (8). EI medio
de cultivo gastado en el reactor es retirado
simultdneamente a la inoculacion y depositado en los
tanques (10).

El agua de enfriamiento a 24 °C es introducida
manualmente en el equipo por medio de los tanques (2), a
partir de los cuales el agua es elevada por medio de la
bomba (11), al tanque elevado (5), el mismo que
suministra, por gravedad, a la chaqueta del reactor. El
agua en la chaqueta es retirada simultAineamente y
devuelta al tanque reservorio (2). Cuando el agua de
enfriamiento esta solamente un grado por debajo de la
temperatura de fermentacion (30 °C), la transferencia de
calor en el chaqueta se vuelve ineficiente, por lo que se
opto por la sustitucion del 50% del agua de enfriamiento,
por agua de la llave (24 °C), cada vez que se presenten

estas circunstancias.



3.4.2. Determinaciones realizadas.
Operando en cualquier velocidad de dilucién, el estado
estacionario no se alcanza instantaneamente, por lo que la
determinacion de la concentracion de biomasa y sustrato en
el estado estacionario se realiza asumiendo la tendencia de x

y s en el proceso no estacionario.

En el presente trabajo se elaboraron, por velocidad de
dilucion, tres series de valores, tanto para x como para s,
cuyas tendencias se promedian para obtener los valores de x
y s en el equilibrio para cada una de las velocidades de
dilucién utilizadas; dichos datos se muestran tabulados en el

APENDICE C.

Los pardmetros reoldgicos del medio de cultivo se determinan
cuando se trabaja en la velocidad de dilucion éptima Dop =
0.49 h™, obtenida como resultado en el CAPITULO 4. Los
datos generados por la operacion del viscosimetro (esfuerzo
de cizalla vs. velocidad de cizalla) y su procesamiento
matematico para la obtencion de los parametros reoldgicos
(indice de consistencia e indice de comportamiento de flujo),

se muestran también en el APENDICE C.



Ya que la técnica seguida para la determinacion de la
concentracion de biomasa se anoto anteriormente, a
continuacion se detalla Unicamente los procedimientos
seguidos para determinar concentracion de sacarosa Yy

pardmetros reoldgicos.

1) Concentracién de sacarosa.
Debido a que la concentracion de solidos solubles es en
gran porcentaje la concentracibn de sacarosa, esta se
estim6 simplemente con el uso de un refractometro de

campo.

Materiales y reactivos:

0 Refractometro.

o0 Pipetade 5 ml.

0 5 ml de muestra.

Procedimiento:

0 Usando la pipeta colocar dos gotas de muestra sobre el
prisma del refractometro.

0 Leerytomar nota de los grados Brix.



2) Parametros reoldgicos.

Materiales y reactivos:
o Viscosimetro Brookfield y accesorios.

o Vaso de precipitacion de 1 | de capacidad.

Procedimiento:

o Acoplar el aguja numero dos al motor del viscosimetro,
ya que esta es la recomendada para estudiar la
reologia de fluidos parecidos al agua.

o Colocar un litro de muestra en el vaso de precipitacion
e introducir la aguja del viscosimetro dentro del vaso
hasta el nivel requerido por el equipo.

o Realizar lecturas de viscosidad aparente a las
siguientes velocidades de rotaciéon: 0.5, 1, 2, 2.5, 4, 5,
10, 20, 50 y 100 RPM. Para cada velocidad de
rotacién, existe un factor por el cual se debe multiplicar
el valor de viscosidad leido, para obtener el valor real

de viscosidad aparente en centipoise.



CAPITULO 4

4. ANALISIS DE RESULTADOS

El objetivo de este capitulo es la obtencion de la relacién entre, la
informacion util para el disefio, y los requerimientos de produccion del
guimiostato. Dicha informacién util para el disefio es, el volumen de
reactor, el caudal de operacion, la potencia del motor agitador, y las
necesidades calorificas del sistema. El objetivo propuesto sera alcanzado
mediante el estudio de de informacién obtenida de la operacion del
prototipo construido. Los resultados obtenidos aqui, constituyen los datos
necesarios para el disefio y construccién posterior, de un quimiostato a
escala semi — industrial, que opere bajo las mismas condiciones de
operacion que se adoptaron el prototipo experimental (composicién de
medio de cultivo, tipo de cepa, pH, temperatura, y velocidad superficial de

aire).



Los primeros dos subcapitulos estan dedicados a la obtencion de
informacion necesaria para el disefio del prototipo experimental (mediante
la utilizacién de un cultivo discontinuo previo), mientras que los restantes,
son los analisis de los datos obtenidos de la operacién del prototipo ya

construido.

4.1. Determinacion de la velocidad especifica de crecimiento celular
en cultivo discontinuo.
La determinacién de la velocidad especifica de crecimiento celular
en cultivo discontinuo (umax) €S necesaria, debido a que es un dato
importante en el calculo del volumen de reactor en el prototipo
experimental, tal como se vio en el capitulo 2. Para su calculo se
requiere de los pares ordenados (concentracion biomasa vs tiempo),
obtenidos mediante la operacion del cultivo discontinuo, cuyo arreglo

se trata en el Capitulo 3.

La velocidad especifica de crecimiento celular es la pendiente de la
recta que mejor se ajuste a los datos Ln (concentracion de biomasa)
vs tiempo, en la etapa de crecimiento exponencial; dicha etapa
comienza en el momento en que los datos, graficados a escala

semilogaritmica, muestran un comportamiento lineal mas acentuado.



A continuacién se muestra la graficacion de los datos a escala

semilogaritmica y el bosquejo de su linea de tendencia.

Tabla 5. Concentraciéon de biomasa en funcién de tiempo para un

cultivo discontinuo.

Concentracion

Tiempo, t |biomasa, X

(hr) (gr/Lt) Ln (X)
0 0,500| -0,693
1 0,371| -0,992
2 0,853| -0,160
3 0,836| -0,179
4 3,266| 1,184
5 5,157| 1,640
6 5,060| 1,621
7 25,943| 3,256
8 15,600| 2,747

LN (X) vs. tiempo

3,500
3,000
2,500
2,000
1,500
1,000
0,500
0,000

o 4 1
-0,500 §—F
-1,000 =

-1,500

LN(Concentracion biomasa)

Tiempo t, (hr).

Figura 4.1. Representacion semilogaritmica de la concentracion de
biomasa con el tiempo en cultivo discontinuo.
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade)



4.2.

Como se observa en la linea de tendencia, los datos muestran un
marcado comportamiento exponencial a partir de las 2 horas de
cultivo, por lo que se determinard la pendiente de la recta de
regresion de los datos (Ln(X), t), empezando con t = 2 horas.
Para calcular la pendiente de dicho segmento de recta se utiliza la
funciéon  INDICE(ESTIMACION.LINEAL(conocido_y,conocido_x),1)
de Microsoft EXEL, cuyos argumentos son vectores e iguales a:

v' conocido_y = Ln(concentracion de biomasa) y

v/ conocido_x = tiempo
El valor resultante es pmax = 0.6 h™ lo que significa que se producen
0.6 gr de biomasa por hora, por cada gramo de biomasa en el

cultivo.

Determinacién del coeficiente de transferencia de masa en

cultivo discontinuo.

La presente seccion esta dedicada a la obtencion del coeficiente de
transferencia de masa en el cultivo discontinuo, mediante un
método gréfico, cuyo fundamento fue tratado en el capitulo 2, y que
requiere datos generados en un cultivo discontinuo cuyo arreglo se

explico en el capitulo 3.



El coeficiente de transferencia de masa (k.a) es la pendiente de la

donde:

. . Cal —cCal
recta que mejor se ajuste a los datos Ln(ﬂ—l

Cal —Cal2

j frente a (t2-t1)

v Cal es la tension de oxigeno en el medio una vez alcanzado el

estado estacionario = 78%;

v' (t1, Caly) es el primer punto determinado experimentalmente de la

curva tensibn de oxigeno vs tiempo,

estacionario (10 seg, 40%).

en el proceso no

v' (t, Caly) son los puntos posteriormente determinados de la curva

tensién de oxigeno vs tiempo, en proceso no estacionario.

La hoja de calculo desarrollada para la obtencion de las parejas de

datos se muestra a continuacion:

Tabla 6. Hoja de calculo desarrollada para la obtencion de k.a

t, (seg) | Cal, (%) A=Cal—Call|B=Cal-Cal2|Ln(A/B) |t2-t1

10 40

20 56,00 38 22 |0,54654371 10
30 64,00 38 14 | 0,99852883 20
40 72,00 38 6 | 1,84582669 30
50 73,50 38 4,5|2,13350876 40
60 76,00 38 2| 2,94443898 50
70 76,60 38 1,43,30111392 60

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade.
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Figura 4.2. Grafico desarrollado para la obtencion de k_a.
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade)
Como se observa en la ecuacion de la linea de tendencia generada

en EXEL, tenemos una pendiente = k,.a = 0.06 seg ™.

En el capitulo 2, este dato se usa junto con la concentracion de
oxigeno disuelto, que se tiene a la mas alta concentracion de
biomasa en el cultivo discontinuo, para determinar una demanda
volumétrica de oxigeno, que servira como estimativo de la demanda
volumétrica de oxigeno en el prototipo experimental, trabajando en la
velocidad de dilucién optima. Dicha demanda volumétrica de
oxigeno sirve, en el mismo capitulo, para la determinacion del caudal
de liquido refrigerante y la capacidad de aireacién del compresor, en

el prototipo experimental.



4.3. Estudio de la cinética celular mediante los datos generados en

el quimiostato.

Las constantes que constituyen paradmetros de las ecuaciones que

explican la concentracién de biomasa y sustrato, como funciones de

la velocidad de dilucién en el quimiostato, son:

o

Mmax = velocidad especifica de crecimiento celular (gr biomasa /
(gr biomasa-h), cuando la concentracion de biomasa, X, es
mucho mayor a Ks.

Ks = concentracién de biomasa (gr biomasa / It ) en la cual la
velocidad especifica de crecimiento celular es la mitad de la
maxima (Mmax)-

Yxs = rendimiento estequiométrico de biomasa con respecto a
sustrato.

ms = coeficiente de mantenimiento, definido como los gramos de
sustrato consumidos por gramo de biomasa por unidad de
tiempo, debidos Unicamente por concepto del mantenimiento

(movilidad celular, mantenimiento del pH interno, etc.).

Los primeros dos parametros (Umax, Ks) se nombran en conjunto

como pardmetros cinéticos intrinsecos. A continuacién se realizara

la determinacion de todos estos valores, mediante los datos

recogidos en la operacién del prototipo experimental.



4.3.1. Determinacién de los parametros cinéticos intrinsecos
(Umax, KS)-
La velocidad especifica maxima de crecimiento celular (Umax) Y
la constante del sustrato (Ks), son los parametros del modelo
cinético de Monnod, el cual relaciona la velocidad especifica
de crecimiento (u) con la concentracion de sustrato limitante

del crecimiento (s):

(= ‘;—HS (4.)

En el balance de biomasa realizado sobre un cultivo continuo
generalizado (ver capitulo 2), se tuvo como resultado que la
velocidad especifica de crecimiento es igual a la velocidad de
dilucién, es decir y = D, lo cual al sustituirlo en la ecuacion de

Monod, y resolviendo para s, resulta:

D-K
S=———>— (4.2)
Hmax — D
Utilizando la representacion linealizada de Langmuir para esta

ecuacion (la cual representa la menor propagacion de los

errores de medicion), obtenemos:



% B K%max_’_%lmax (4.3)

Todo esto nos lleva a la conclusion que midiendo la
concentracion de sustrato una vez alcanzado el estado
estacionario a diferentes velocidades de dilucion, la grafica de
s/ D vs. s es una linea recta cuya pendiente es 1/ gmax Y Cuya

ordenada en el origen es Ks / Pmax.

En el prototipo experimental construido, se trabajé con cuatro
caudales: 0.4; 0.8; 1.1; 1.5 |1 / h, los cuales para nuestro
volumen de reactor = 4 |, equivalen respectivamente a las
siguientes velocidades de dilucién 0.15; 0.2; 0.275; 0.375 h™.
Las concentraciones de sustrato (sacarosa) una vez
alcanzado el estado estacionario, para cada una de las
velocidades de dilucibn empleadas, se muestran en la

siguiente tabla:

Tabla 7. Hoja de calculo desarrollada para el procesamiento
de los datos obtenidos durante la operacion del quimiostato,

con el fin de obtener pmax y Ks.



Caial | Gleh | siivaa, | a0
,(1/h) | s,(g/l)

0,400 0,100 21,722 0,400

0,800 0,200 22,682 0,500

1,100 0,275 23,738 0,545

1,500 0,375 23,894 0,800

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade.

Las parejas de valores (s/D vs s) y la linea de tendencia que

mejor se ajusta a este conjunto de datos, se muestran a

continuacion:

Determinacion de parametros cineticos intrinsecos

s/D = s/0,65 + 0,22/0,65

0,900

0,800

—

_

0,700
0,600

—

0,500

S/D

0,400 A

0,300
0,200

0,100

0,000

0,05

0,1 0,15

0,2 0,25 0,3 0,35

Figura 4.3. Determinacion grafica de los parametros cinéticos
intrinsecos. (Elaborado por: Gandhi Armas Andrade).




4.3.2.

La ecuacion de la linea de tendencia, adjunta al grafico,
proporciona explicitamente la pendiente y ordenada en el
origen de la misma. Recordando que la pendiente de la recta
es 1/ PUmax Y SU ordenada en el origen es Ks / Jmax, t€NemMos

quUE: Hmax = 0.6549 y Kq = 0.22.

Se observa que la velocidad especifica maxima de
crecimiento celular calculada con el uso de los datos del
reactor continuo, es practicamente el mismo que el obtenido
mediante los datos del cultivo discontinuo, lo cual es

satisfactoriamente congruente.

Determinacion del rendimiento estequiométrico de
biomasa con respecto a sustrato y el coeficiente de
mantenimiento (Yxs, ms).

El rendimiento observado de biomasa a partir de sustrato se

define como [5]:

Y'xs =Ty /rs (4-4)

Donde rx y rs son la velocidad volumétrica de formacion de
biomasa y de consumo de sustrato, en un determinado

instante, respectivamente.



Para una cinética de crecimiento de primer orden la velocidad

volumétrica de crecimiento celular se define como [5]:
ry =4-X (4.5)

Cuando no existe generacion de producto extracelular, lo cual
es el caso del crecimiento aerdbico de levaduras, la velocidad

volumétrica de consumo de sustrato se define como [5]:
I :(i+msj-x (4.6)

Sustituyendo las correspondientes definiciones de rx y rs en la

ecuacion de Y'xs, se obtiene:
Y'XS:% 4.7)
Reemplazando p por D (resultado obtenido del balance

biomasa en un quimiostato) y elevando a la -1 ambos lados

de la ecuacion, se obtiene la ecuacion de una recta:

(4.8)



Los valores de Yxs en el quimiostato se obtiene de la

siguiente manera [5]:

Yig=—— (4.9)

Donde x y s son las concentraciones de biomasa y sustrato en
estado estacionario, y s; es la concentracién de sustrato en la

corriente de alimentacion del reactor.

Todo esto nos lleva a la conclusion que representando 1 /
xs VS. 1/ D se obtiene una linea recta cuya pendiente es ms

y la ordenada en el origen es 1/ Yxs.

La concentracion de sacarosa (sustrato) en la corriente de
alimentacion, del prototipo construido, es igual a 50 gr/lt (s;).
Las concentraciones de sustrato y biomasa en el reactor, una
vez alcanzado el estado estacionario, para cada una de las
velocidades de dilucién utilizadas, se muestran en la siguiente

tabla;

Tabla 8. Hoja de calculo desarrollada para el procesamiento
de los datos obtenidos durante la operacion del quimiostato,

con el fin de obtener Yxs y ms.



Caudal \ét'aloc..,de Co,nct. C%ZCI' .
(It /h) ilucidon, | de células, sustrato, 1/Y'yss | 1/D
D(1/h) x,(g/l) s, (g /1)
0,400 0,100 21,72 0,04 2,300| 10,00
0,800 0,200 22,68 0,10 2,200| 5,00
1,100 0,275 23,74 0,15 2,100| 3,64
1,500 0,375 23,89 0,30 2,080 2,67

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade.

Donde Y’xs = x / (60gr/lt — s). Las parejas de valores (1/Y’xs
vs 1/D) y la linea de tendencia que mejor se ajusta a este

conjunto de datos, se muestra a continuacion:

Determinacion del rendimiento estequiometrico de
biomasa a partir de sustrato (Yxs) y coeficiente de
mantenimiento (ms).

1/Y'xs = 2,0104 + 0,03/D

3

[ O S¢S )

1/Y'xs
K

_r*
/

PN PN NM»NMNNPIY

-2,000 0,000 2,000 4,000 6,000 8,000 10,000 12,000
1/D

Figura 4.4. Determinacion grafica del rendimiento
estequiométrico de biomasa a partir de sustrato y del
coeficiente de mantenimiento. (Elaborado por: Gandhi Armas
Andrade).



La ecuacion de la linea de tendencia, adjunta al grafico,
proporciona explicitamente la pendiente y ordenada en el
origen de la misma. Recordando que la pendiente de la recta
es ms Yy su ordenada en el origen es 1/ Yxs, tenemos como

resultado que Yxs = 0.497 y ms = 0.03.

El valor de Yxs obtenido significa que se producen
aproximadamente 0.497 Kg de biomasa por Kg de sacarosa
consumida bajo concepto exclusivo de reproduccién celular;
mientras que el valor de ms expresa que se consumen 0.03
Kg de sacarosa por Kg de biomasa por hora, por concepto del
mantenimiento celular. Estos datos son exclusivos del
sistema levadura — medio de cultivo, el cual fue especificado
en el capitulo PARTE EXPERIMENTAL de esta tesis.
Cualquier cambio en la fuente de carbono, nitrégeno, pH,
temperatura o tipo de cepa a usar, generara resultados

diferentes.

4.4. Determinacion y estudio de la dependencia entre la
concentracion de sustrato, biomasa y productividad

volumétrica, con la velocidad de dilucion.



Al sustituir pmax por 0.6549 hy K por 0.22 gr/l, en la ecuacién que
define la dependencia de la concentracion de sustrato en el estado
estacionario con la velocidad de dilucién en el quimiostato (ecuacion
2.8), obtenemos como resultado la siguiente funcibn de s en

términos de D:

- D-0.22gr/lt

= 4.10
0.654%h" —-D ( )

Donde s estaen gr/ly D en h™.

Por otra parte, al sustituir Yxs por 0.497, ms por 0.03 h™, s; por 50
gr/l, en la ecuacion que define la dependencia de la concentracion
de biomasa con la velocidad de dilucién y la concentracién de
sustrato en el estado estacionario (ecuacion 2.12), obtenemos como

resultado la siguiente funcion de x en términos de D y s:

‘- D-(50gr/It—s)

D +0.03n™
0.497

(4.11)

Donde x esta en gr/lty s en gr/lt.

La productividad volumétrica de biomasa (Qx) se define como el flujo
masico de biomasa en la corriente de salida (F-x) por unidad de

volumen de liquido en el reactor (V). Es decir:



Qx =— (4.12)

Si se recuerda la definicion D = F / V., y reemplazando x por su

expresion en términos de D y s (ecuacion 4.11), se obtiene:

2 —
Ox = D I:)(SOgr/It s) (4.13)
+0.03h™
497

Como se observa, las ecuaciones (4.11) y (4.13) son expresiones de
X'y Qx en términos de s y D, donde s es a la vez funcién de D, tal

como se ve en la ecuacion (4.10).

Durante la operacién de un quimiostato, es importante mantener la
velocidad de dilucion de trabajo por debajo del valor de la velocidad
de dilucion de vaciado (D), definida como la velocidad de dilucion a
partir de la cual la concentracion de biomasa una vez alcanzado el

estado estacionario es igual a cero.

Para determinar D, se hace x = 0 en la ecuacion (4.11), la cual,
resuelta, se transforma en: s = 50 gr/lt; este resultado evidencia que,
en el vaciado, la concentraciébn de sustrato una vez alcanzado el
estado estacionario, es igual a la concentraciébn de sustrato en la
corriente de entrada. Finalmente, la sustitucion de s = 50 gr/lt, en la

ecuacion (4.10), nos da como resultado Dt = 0.652 h ™.



Las gréaficas de las ecuaciones (4.10), (4.11) y (4.13) en el intervalo
0 < D < 0.652 h'* se bosquejaron en EXEL, mediante la evaluacion
de cuarenta valores de D distanciados a intervalo variable segun los
cambios bruscos de pendiente que se intuye presentarian estas
curvas, las tablas de valores se encuentran el APENDICE E; he aqui

la grafica resultante:

60,00
50,00

= 40,00

2 30,00
n

% 20,00 |
[ =
10,00 ’/
0,00 ——=F=

000 010 020 030 040 050 060 0,70
Velocidad de dilucion (h-1)

—

Figura 4.5. Concentracion de células y de sustrato en el estado
estacionario, en funcion de la velocidad de dilucion en el quimiostato.
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade).
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Figura 4.6. Productividad volumétrica de biomasa en estado
estacionario en funcion de la velocidad de dilucion en el quimiostato.
(Elaborado por: Gandhi Armas Andrade).

A continuacion se analiza las graficas de estas funciones:

44.1.

Analisis de la dependencia de la concentracion de
sustrato (s) con la velocidad de dilucion.

La grafica de la concentracion de sustrato presenta un
comportamiento creciente y céncavo hacia arriba en todo su
domino, (el valor de su derivada es positiva y creciente con
respecto a D), sin embargo su razén de cambio experimenta
un muy brusco aumento, tal como se puede apreciar; bajo

este criterio, la grafica de s se puede dividir en dos regiones



claramente definidas: constante igual a cero y creciente
asintética.

Dado que s es una ecuacion racional, presenta un
comportamiento asintético vertical en los valores de D, que
ocasionan la forma indeterminada a/0O, es decir en D = 0.6549

h™ (0 sea Pmax).

De la estructura algebraica de la ecuacion (4.10), se deduce
gue mientras menor sea la proporcién K¢/umax, S presentara
un comportamiento mas agudo con respecto a D (mas

pegada a su asintota y al eje horizontal).

4.4.2. Andlisis de la dependencia de la concentracion de
biomasa (x) con la velocidad de dilucion.
La grafica de la concentracion de biomasa, tal como se
aprecia, presenta tres regiones claramente delimitadas: Una
estrecha etapa de comportamiento lineal creciente de x con
respecto a D; una larga etapa de x constante con respecto a
D; y una muy estrecha etapa de decremento lineal de x con

respecto a D.

El comportamiento lineal creciente de x con respecto a D se

mantiene para valores lo suficientemente pequefios como



4.4.3.

para que el denominador de la ecuacion (4.11), (D/0.497 +
0.03) tienda a 0.03, lo que se traduce en D << (0.03)-(0.497);
luego para valores de D contenidos en (0.03)-(0.497) < D <
0.612, el denominador de la funcién es practicamente igual a
D/0.497, por lo que en este intervalo la funcién se puede
expresar de la siguiente manera: x = (50)-(0.497) = 25 gr/lt,
simbdlicamente x = s;-YXs, este es el valor tipico o promedio
de x, para los valores de D alejados del vaciado (segmento

altamente horizontal que se aprecia en la grafica de x).

Al aumentar el valor de D, en regiones cercanas a Hmax =
0.6549, s crece sin tope (tal como se vio en el analisis de la
curva de s), lo que tiene como resultado el decremento

asintotico de x también en Pmax.

Analisis de la dependencia de la productividad
volumétrica (Qx) con la velocidad de dilucién.

La grafica de la productividad volumétrica de biomasa
muestra un marcado maximo relativo, por lo que podemos
dividila en dos segmentos: una regidbn de crecimiento
moderado a ritmo constante, y una decreciente a un ritmo

relativo alto.



Debido a que Qx = x:D, la pendiente de la curva Qx es igual
al valor de x en D. Dado que, para la mayoria de las
velocidades de dilucibn menores a las del vaciado, x = Yxs's;
= 25 gr/lt, la productividad volumétrica, para esta region, se
puede expresar como Qx = (25 gr/lt)-D, que es cercana, pero
sobreestima en algo dicha razén de cambio, debido a que no
se considera el corto periodo de levante de x. El rapido
decremento posterior de Qx halla su explicaciéon, en el

igualmente rapido decremento de x en las cercanias de pPmax-

Dado que Qx = x-D, de manera intuitiva, se prevé que el
méaximo en la productividad volumétrica de biomasa se
produce en el mayor valor de D en el que aun se conserva el
alto valor de concentracién de biomasa: x = Yxs's;. Del
analisis conjunto de las graficas de s y x, se tiene que el
mayor valor de D para el cual x se mantiene alto y constante,
aumenta al aumentar umax (la asintota se hace mas a la
derecha). De lo anterior se concluye que el maximo de
productividad volumétrica de biomasa aumenta en proporcion

directa con Yys Y Umax-

En el presente trabajo, la determinacion del maximo de

productividad volumétrica de biomasa, se realiz6 mediante el



uso de la herramienta SOLVER de EXEL, el modelo usado

se resume en los siguientes puntos:

o Funcion objetivo: Qx, (maximizar)

o Celda cambiante: D, (Qx en funcion de D, se obtiene
mediante el uso simultaneo de las ecuaciones 4.10, 4.11y
4.12).

o Restricciones: 0 < D < 0.652 h™. (valores de D fuera de

este intervalo no tienen sentido fisico real).

El Dopt Obtenido, y los valores de s, x y Qx en Dopt (Sopt, Xopt Y

QXopt, respectivamente), se muestran en la siguiente tabla:

Tabla 9. Valores de D, s y x en los que se maximiza la

productividad volumétrica de biomasa.

Dopt- = 0,612 h*

Sopt = 3,141 Kg/m?®
Xopt = 22,754 Kg/m?®
QXopt = 13,925 Kg/(m*h)

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade.

Debido al rapido decremento de Qx cuando D se mueve a la
derecha de Dgy, desde el punto de vista practico no es
aconsejable, la operacion en Dopi, Si N0 mas bien trabajar en

valores de D, tan cercanos a Doy, como lo permita el



porcentaje de error del sistema de dosificacion utilizado. En el
presente trabajo, para la obtencion y estudio de los resultados
en las restantes secciones, se adoptard una velocidad de
dilucion de trabajo igual al 80 % de Dgy.. Entonces, los

nuevos valores de D, s, x y Qx son:

Tabla 10. Valores de valores recomendados para D, sy x.

D.= 0,490 h~-1

S = 0,652 Kg/m3

X = 23,821 Kg/m3

Qx = 11,663 Kg/(m3*h)

Elaborado por: Gandhi Armas Andrade.

El valor de Qx y D aqui obtenidos, son los datos necesarios y
suficientes para la determinacion del volumen (V) y caudal de
operacion (F) en el quimiostato industrial como funcion de la
produccion (x:F), mediante el uso simultaneo de las
definiciones de productividad volumétrica y velocidad de
dilucion expresadas en forma conveniente: V = (x-F) / Qx; y
F = DV, las que al incorporar los valores de Qx y D

conocidos, se transforman en:

V = (x-F)/ (11 Kg/ m* h) (4.14)

F=V.(0.49h™) (4.15)

Donde (x-F) esta en Kg/h; Venm?®; Fenmh.



4.5. Determinacién de la dependencia entre la potencia de agitacién
en presencia de aireacion y el nivel de produccién.
El objetivo de esta seccién es determinar la potencia que debe ser
suministrada por concepto de agitacion en funcién del nivel de
produccion. La correlacién encontrada sera valida bajo la adopcion
del disefio tanque — equipo de agitacién especificada en el capitulo
2, y bajo el uso de la velocidad de dilucién de trabajo encontrada en

la seccién anterior.

La relacion entre el nivel de produccién y la potencia de agitacion,
serd expresada mediante una tabla de valores localizada en el

APENDICE F ; dicha tabla consta de las siguientes siete columnas:

. . Potencia Caudal Potencia
. Volumen | Diametro | Velociad : .
Produccion . . - sin volumetrico con
(Kg/h) efect3|v0 tur.blna, tprblna, aeracion aire, Fg aeracion
= (m®) Di (m) Ni (1/seq) ' ' '

Po (Kw) (m®/seg) Py (Kw)

En la columna produccion se enlistan valores de produccion
localizadazos dentro del rango 100 a 1050 kg/h, distanciados a un

rango constante de 50 Kg/h.

La columna volumen efectivo (V) es funcibn de la columna

produccion segun la siguiente regla de correspondencia: V=



(x-F)/Qx, donde (x:F) es la columna produccion, y Qx es el valor de
la productividad volumétrica de trabajo obtenida en la seccion

anterior, 11 Kg/(m®*H).

La columna diametro del impeler (Di), se la calcula en funcién de la

columna volumen (V), mediante Ila siguiente regla de

N 4.V
correspondencia: Di =3 5

: la cual se obtiene mediante el uso
v/

simultaneo de la formula para el volumen del cilindro y de las

proporciones entre el diametro del impeler, didmetro del tanque (Dt)

ﬁ.DtZ_HI_ Dt_3_ HI
’ Di

— = 3.
4 Di

y altura de liquido (HI): V =

La columna de la velocidad de agitacion (Ni), se calcula en funcion
del didametro de impeler, mediante la siguiente regla de

Re,-K-k"*

correspondencia: Ni=[ >
Di*-p

2on
j la cual es la definicion del

namero de Reinolds en tanques agitados para fluidos no

Newtonianos, resuelta para Ni. Esta expresion tiene como

argumentos:

v' Parametros reoldgicos y fisicos del caldo una vez alcanzado el
estado estacionario operando a la velocidad de dilucion de

trabajo; estos parametros son: K = indice de consistencia, n =



indice de comportamiento de flujo, p = densidad. La
determinacién de K y n se realiza ajustando los valores de

velocidad de cizalla () y el esfuerzo cortante (z ), obtenidos de

la operaciéon de un viscosimetro, al siguiente modelo:z =K -y".

Los detalles de la operacion del viscosimetro se tratan en el
capitulo PARTE EXPERIMENTAL (capitulo 3).

v' k = Constante que depende del disefio del rodete. Dado que se
trata de un disefio tipo turbina, disco con tres aletas planas

igualmente distanciadas, su constante es k = 10 (Fuente: Pauline. M
Doran, Principios de Ingenieria de los Bioprocesos, Pag 162).

v' Re; = NUmero de Reinolds de rodete = 10% el cual asegura

buenas condiciones de mezcla en el fermentador.

La columna de la potencia de agitacibn en ausencia de aireaciéon
(Po), se calcula en funcién de la velocidad del impeler, mediante la
siguiente regla de correspondencia: P, = Np“p-Ni®-Di°, donde Np’
es el valor del numero de potencia bajo régimen turbulento, cuyo
valor depende del disefio del tanque — equipo de agitacion; para

nuestro caso Np’ = 5 (Fuente: Pauline M. Doran, Principios de Ingenieria de

los Bioprocesos, pag 157).

La columna caudal volumétrico de aire (Fy) se calcula como el

producto, de un valor asumido para la velocidad superficial del aire



Vs = 0.08 m/s, con el area de la seccion transversal del tanque,

calculada como funcion de la columna diametro del impeler (Di)

segun la siguiente ecuacion: At = % .- Di?.

La columna de la potencia de agitacion en presencia de aireacion

(Pgy) se calcula mediante el uso de la siguiente ecuacion:

-0.25 N| 2 D| 4 -0.2
P, =P, .0_1,(N. QV] ( 2D VZ/SJ (4.16)
|- g. ya |-

Fuente: Pauline M. Doran, Principios de Ingenieria de los Bioprocesos, pag

159,1998.

Donde P, es la columna de la potencia en ausencia de aireacion, Fq
es la columna del caudal volumétrico de aire, Ni es la columna de la

velocidad del agitador, Di es la columna del diametro del agitador.

A continuacion se muestra el gréfico que ilustra la relacién entre la
potencia de agitacion en presencia de aireacion (Pg) y el nivel de
produccion (x-F) junto a la ecuacién de su curva de regresion,
elaborado a partir de los resultados de la tabla cuya estructuracion

se explico en esta seccion:
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Figura 4.7. Potencia de agitacion en presencia de aireacién en
funcién del nivel de produccién. (Elaborado por: Gandhi Armas

Andrade).

Mediante el uso de la correlacion aqui obtenida, se puede obtener

un estimado de la potencia necesaria por concepto de agitacion para

un determinado requerimiento de produccion dentro del intervalo

aqui usado (100 a 1050 kg/h).



4.6. Determinacion de las necesidades calorificas del reactor en
funcion de la produccién de biomasa.
El termino necesidades calorificas, se refiere a la cantidad de
energia por unidad de tiempo que debe ser suministrada o retirada
del cultivo, con el fin de mantener la temperatura constante. El
objetivo de la presente seccién es determinar la dependencia entre
las necesidades calorificas del sistema y el nivel de produccién. Las
necesidades calorificas del proceso, se calculan mediante el balance
integral de energia, tomando como sistema el medio de cultivo, el
cual fue ya explicado en el capitulo 2, pero se repite aqui en virtud

de su importancia:

- AHrxn — Mv Ahv-Q + Ws =0 (4.17)

Donde:

e Q es el calor por unidad de tiempo (kW) que debe ser
proporcionado o retirado para mantener el estado estacionario.

e Ws es la potencia (kW) disipada por el impeler en el caldo de
fermentacion.

e AHrxn es el calor generado por unidad de tiempo, por concepto

de la reaccion bioquimica.

Tomando las precauciones necesarias para que el efecto relativo de

la refrigeracion por evaporacion sea despreciable con respecto a los



otros términos de la ecuacion, los Unicos términos importantes para
la determinacion de Q son Ws 'y AHrxn. Dado que Ws ya se expreso
en términos del nivel de produccion en la seccion anterior, solo
gueda por expresar AHrxn en funcion de la produccién. Por ultimo
se sumaran las funciones Ws y AHrxn, lo cual equivale a Q en

términos del nivel de produccién de biomasa.

4.6.1. Determinaciéon de AHrxn en funcion del nivel de
produccion de biomasa.
Para reacciones aerobias, el calor generado por la respiracion
celular (kW), esta relacionada con la demanda de oxigeno

mediante la siguiente ecuacion:

AHrxn = (-460 kJ / mol O3)-Qo-V, (4.18)

Donde:
v V_ es el volumen del cultivo (m®), el cual se lo expresa
como una funcidn lineal de la produccion de biomasa, x-F

(kg/h), por la ecuacién (4.14).

v Q. es la demanda volumétrica molar de oxigeno
(mol O,/m*s); la cual se expresa como el producto de la

demanda especifica molar de oxigeno, o, (molOz/mol



células-s) con la concentracion molar de biomasa en la

velocidad de dilucién recomendada, x’, (mol células / m®).

Debido a que la concentracion de biomasa en la velocidad de
dilucién recomendada es 23.821 gr/lt, y la masa molar de
biomasa 24.38 gr/mol, la concentracién molar de biomasa es
X = 23.821/24.38 =0.98 mol / It = 977.1 mol / m®, por lo que

la demanda volumétrica de oxigeno se expresa como:

Q, =q, - (977.1molO, / m*) (4.19)

La demanda especifica de oxigeno (g,) se obtiene del
producto de la velocidad especifica de crecimiento celular p
(mol células / mol células-h.) con el factor unitario que
relacione los moles de oxigeno consumidos con los moles de
biomasa producidos (mol O, / mol células), calculado como la
proporcion del coeficiente estequiométrico de oxigeno y de
biomasa incluidos en la reaccion bioquimica global del

proceso de reproduccion de levadura:

C12H22011 + @02 +bNH3 ___, cCHj810051No.17 + dCO2 + eH,0

Donde: Ci2H2,0;1;. es la féormula empirica de la sacarosa
(sustrato) y CHi810051No17, la formula empirica del

saccharomyces cerevisiae; a y ¢ son los coeficientes



estequiométricos del oxigeno y biomasa, por lo que g, se

calcula segun la siguiente expresion:

a
o =~ 4 (4.20)

Recordando que en un quimiostato, operando en el estado

estacionario: 4 = D, y que ademas D = 0.49 h™:

_(a) 0.49h™

S A AL 4.21
% (cj 3600s/h (4.21)

El procedimiento de calculo de a y c, se explica a

continuacion:

Determinacion del coeficiente estequiométrico c. El cual
se lo calcula mediante el rendimiento verdadero de biomasa a
partir de sustrato y del peso molecular de la biomasa y

sustrato:

Y, =c- MWocelulas (4.22)
MWsustrato

Resolviendo la ecuacion (4.22) para c, y haciendo uso de: Yxs
= 0.5 g biomasa / g sustrato; MW sustrato = 342.3 g/moaol,
MW biomasa = 24.38 g/mol; se obtiene que ¢ = 7 mol

biomasa / mol sustrato.



Determinacion del coeficiente estequiometrico a. Se lo
calcula mediante el balance de la potencia reductora de la

reaccion:

W-ys — 4.9 = C-Ys (423)

Donde ys ys son el grado de reduccidon con respecto al
amoniaco de la sacarosa (= 4) y de la biomasa (= 4.19)
respectivamente, ¢ es el coeficiente estequiométrico de
biomasa (calculado en el apartado anterior) y w es el
subindice del carbono en la formula de la sacarosa (= 12).
La evaluacion de estos valores en la ecuacion (4.23), y
resolviendo para a, se obtiene que: a = 4.7 mol O, / mol

sustrato.

Los valores de a y ¢ encontrados se incorporan en la
ecuacion (4.21), la cual nos da como resultado: g, = 9.12:10

mol O, / (mol biomasa:-s).

El valor de g, encontrado se incorpora en la ecuacion (4.19),
para encontrar el valor de la demanda volumétrica de
oxigeno, lo que nos da como resultado: Q, = 0.089 mol O,/

(m*-s).



Dicho valor de Q, se incorpora en la ecuacion (4.18), para
encontrar el calor generado por respiracion celular (AHrxn), en

funcién del volumen del cultivo:
AHrxn =( - 40.99 kW / m®)-V (4.24)

Sustituyendo el volumen, por su equivalente en términos de la
produccion de biomasa (x-F) dado por la ecuacion (4.14), la

ecuacion (4.24) se transforma en:
AHrxn =(- 3.51 kW-h / Kg)-(x-F) (4.25)

Lo cual expresa al calor generado por reaccion bioquimica
(AHrxn) con unidades kW, como funcién de la produccion de
biomasa (x-F) con unidades Kg/h. A continuacién se grafica
AHrxn en el mismo intervalo de valores de (x-F) para los
cuales se graficO la potencia de agitacion en presencia de
aireacion (Py), por lo que se incorporé la columna
correspondiente a AHrxn en la tabla del APENDICE F. A

continuacion se ilustra su grafica:
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Figura 4.8. Calor generado por la reaccion bioquimica como
funcidbn de la produccion. (Elaborado por: Gandhi Armas

Andrade).

4.6.2. Determinaciéon de Q en funcion del nivel de produccién de

biomasa.

El calor que se necesita retirar para mantener la temperatura

constante (Q) en el quimiostato como funcion del nivel de

produccion (x-F) se calcula al sumar las funciones: potencia

de agitacion en presencia de aireacion (Py) y calor generado

por reaccion bioquimica (AHrxn), por lo que se afadira una

ultima columna a la tabla del APENDICE F, formulada como la

sumatoria de dichas dos variables. A continuacidon se muestra



la grafica Q vs (x:F) resultante, junto con su ecuacién

determinada en EXEL:

Calor retirado por unidad de tiempo, Q (Kw)

4000,00

3500,00

3000,00

2500,00

2000,00

1500,00

1000,00

500,00

0,00

Wl

pd

P

/ Q = 4,2624(

F }0.9743

/

1

e

200

400

600

800 1000
Produccion de biomasa, xF (Kgth)

1200

Figura 4.9. Necesidades de refrigeracion vs produccién de
biomasa (Elaborado por: Gandhi Armas Andrade).

Mediante el uso de la correlacion aqui obtenida, se puede

obtener un estimado del calor por unidad de tiempo que debe

ser retirado con el objeto de mantener la temperatura de

trabajo (32°c), como funcién del requerimiento de produccion.

Dicha estimacion de las necesidades calorificas, servira al

ingeniero constructor como importante dato para la eleccion y

disefno del sistema de transferencia de calor.



4.7. Determinacion del coeficiente de transferencia de masa critico
(kLa)crit-
El objetivo de esta seccion es determinar las exigencias minimas
que el sistema de transferencia de oxigeno debe cumplir en el
guimiostato. Dichas exigencias minimas vienen expresadas por un
Gnico e importante parametro: el coeficiente de transferencia de
masa critico (k,a)ei. Tal como se definié en el capitulo 2, este
pardmetro es el minimo valor del coeficiente de transferencia de
masa, con el cual se obtiene una concentracion de oxigeno en el
medio de cultivo superior a su valor critico (Cgit.), una vez alcanzado
el estado estacionario (la demanda volumétrica de oxigeno es igual a
la rapidez volumétrica de transferencia). Tal como su definicion lo
indica, (kLa)crit Se calcula sustituyendo Q, por Na y Cei por Cal, en la
ecuacion de la rapidez de transferencia: Na = k a-(Cal* - Cal), con lo

cual se obtiene:

Q,

Ka),, =————
( : )C”t (Cal*_ccrit)

Donde:
o Qo=0.089 mol O,/ (m3s).
o Cal* = solubilidad de oxigeno en el cultivo = 0.165 molO?%/m?®,

(calculado en el capitulo 2).



o Cgit = 0.011 mol Oz / m® (Fuente: Kresmar, Levaduras y

alcoholes, 1961).

La sustitucion de los valores en la formula, nos da como resultado:

(k.a)eit = 1.62 seg™.

Con lo que concluimos que 1.69 seg™ es el valor que como minimo
debe tener el coeficiente de transferencia de masa en el quimiostato,
el cual es una compleja funcibn de pardmetros tales como: la
velocidad del agitador, la velocidad superficial del aire, la
concentracion de agentes reductores de la tensidn superficial
(antiespumantes), la temperatura y la presion parcial de oxigeno en
el aire de entrada. La velocidad superficial del aire (Vg) se asumié
en base a la recomendacion adoptada en la mayoria de los casos:
Vs = 0.08 m/seg (Fuente: Robert E. Treybal, Operaciones de transferencia de
masa). Debido a la gran complejidad y sensibilidad de la correlacion
entre k.a con las condiciones fisico — quimicas del medio, este debe
ser determinado experimentalmente en cada situacién. Para la
evaluacion de kia en el quimiostato industrial, se sugiere recurrir al

METODO DINAMICO, explicado en el capitulo 2.



4.8. Resumen de resultados importantes.
Como se menciond en la introduccion de este capitulo, el objetivo
general es la obtencion de la informacién necesaria para el disefio
posterior de un quimiostato que opere bajo las mismas condiciones
de cultivo impuestas en este estudio (temperatura, pH, composicion
guimica del medio). La informacidon necesaria consiste en toda
aquella, que a partir de los requerimientos de produccion nos
permita determinar: volumen de reactor, caudal de operacién, area
de transferencia de calor, potencia del motor agitador, caudal y
presibn de aire en el difusor. A continuacibn se resume la
informacion generada en este capitulo y capitulos anteriores que

responden a estas exigencias:



o Proporciones del reactor para el disefio:

h

-

Proporciones

i de turbina:
Wi/ Di= 0,2
N Li/Di = 0,25
Proporciones
del tanque:

HI Li Dt/ Di= 3
kit HI/ Di = 3
::r Hi / Di = 1

‘-
Di Hi Placas
v deflectoras:
« > Wb /Dt = 0,1
Dt Numero = 4
Fraccion de la altura
gue esta sin llenar 0,25

Figura 4.10. Disefio general y proporciones del reactor a las que se
(Elaborado por: Gandhi

debe sujetar el disefio de un quimiostato.

Armas Andrade).

o Factores para el dimensionamiento:

Es la informacién necesaria para la determinacion del volumen del

reactor (V) y su caudal de operacién (F) en funcion del requerimiento

de produccion (x-F):

B x-F
11Kg/m?®-h

F =V-(0.49h™)




o Estimacion de la potencia de agitacion (sin considerar las eficiencias

de la parte mecénica — eléctrica):

Py = 6.5805-(x-F)*3%¥7, 100 < x-F < 1050

Donde: Py = Potencia de agitacion en kW; x-F = produccion en kg/h.
o Estimacion de las necesidades calorificas del cultivo:

Q = 4.2624-(x-F)*9™*3 100 < x-F < 1050

Donde: Q = calor por unidad de tiempo que debe ser retirado del

cultivo en kW; x-F = produccién en kg/h.

o Caracteristicas del compresor de aire:
La informacion que gobierna la eleccion del compresor es el caudal

(Fg) y presion de aire (P) en el difusor.
Fg =(0.08 m/s)-At

Donde: Fq estd en m®/s; At = area de la seccion transversal del

tanque en m?.
P = (1000 Kg/m®)(9.8 m/seg?)HI + 10130 N/m?.

Donde: P esta en N/m? HI = altura de la columna de liquido en el

reactor en m.



CAPITULO 5

5. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

o Los resultados obtenidos de la operacion del prototipo experimental
fueron los esperados en base a la informacion bibliografica, relativa al
crecimiento aerobio de la levadura Saccharomyces cerevisiae.

o Los aspectos primordiales que debe cubrir el disefio del quimiostato
son: el volumen de reactor y caudal de trabajo; el disefio del tanque y
del equipo de transferencia de calor; la potencia de agitacion; y el
aseguramiento de las condiciones adecuadas para la transferencia de
oxigeno.

o ElI méximo de productividad volumétrica de biomasa que se puede
alcanzar en un quimiostato que opere bajo las parametros de cultivo
impuestos en este estudio (Temperatura = 33 °C, pH = 4,
concentracion de sustrato en la corriente de alimentacién = 50 gr/lt, y

suplementacion de nutrientes), es de 13,9 Kg/ m®- h, el mismo que se



alcanza a una velocidad de dilucién de 0.612 h™, es decir, a un caudal
equivalente a por ejemplo 0.612 m*h por cada m® de cultivo en el
reactor.

Trabajando en la velocidad de dilucién 6ptima, y una vez alcanzado el
estado estacionario, la concentracion de sustrato y biomasa en la
corriente de salida es 3.14 gr/l y 22.75 gr/lt respectivamente, por lo
gue tenemos un porcentaje de conversion de sustrato de 93.7% (la
concentracion de sustrato en la corriente de alimentacion es de 50
gr/lt) y un rendimiento estequiométrico de biomasa con respecto a
sustrato de Y'xs = (22.75gr/l) / (50gr/l — 3.14gr/l) = 0.485 0 48.5%.

Con respecto a las necesidades calorificas del cultivo, como dato
referencial se puede citar que para una produccién de 200 Kg de
biomasa por hora, la potencia calorifica que deben ser retirada es de
aproximadamente 500 kW y asciende a razén de 4.26 kW por cada
Kg/h de aumento en la produccion.

En lo que respecta a la potencia de agitacion, podemos citar que para
una produccion de 200 Kg de biomasa por hora, la potencia de
agitacion debe ser de 40 kW, o lo que es lo mismo 53.6 hp. La razén
de cambio de la potencia de agitacidn con respecto a la produccion
decrece con el aumento de la produccion.

El parametro de caracteriza la transferencia de masa en el quimiostato

es el coeficiente de transferencia de masa (K_a), definido por la Ley de



Fick. El minimo valor de K,a que garantiza una concentracion
oxigeno disuelto, en el estado estacionario, mayor e igual a la

molO,
m3

concentracion de oxigeno critica (Cqit = 0.011 ), es el

coeficiente de transferencia de masa critico (K_a)cit, €l cual se lo
estimé en 1.62 s™.

Las variables que gobiernan al coeficiente de transferencia de masa
del reactor, son: el numero de Reinolds del rodete, concentracion de
antiespumante, el caudal y presién parcial de oxigeno en el aire que
se inyecta. Con el fin de mantener K_a por encima de su valor critico,
estos parametros de proceso deben ser manipulados conjuntamente,

mediante criterios generados por la experiencia.



APENDICES

APENDICE A

COMPOSICION MEDIA DE LA MELAZA DE CANA Y REMOLACHA.



Composicion media de la melaz de caiia y remolacha
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APENDICE B
HOJA DE CALCULO DESARROLLADA PARA LA OBTENCION DEL
FLUJO MASICO DE AGUA, PARA EL CONTROL DE TENPERATURA EN

EL QUIMIOSTATO EXPERIMENTAL.



Se empezo con el desarrollo de una hoja de calculo que permita obtener la
capacidad de refrigeracién de la chaqueta, Q, (Jouls / s), como funcién del
flujp masico de agua en la misma, M. Su estructuracion se basa en las

ecuaciones explicadas en el CAPITULO 2.

Finalmente, la obtencién del flujo mésico de agua que se requiere para retirar
el calor generado (Q-objetivo), obtenido mediante balance de energia, se
logré mediante la aplicacion de la herramienta SOLVER de exel, en la que se
definieron:

e Celda cambiante: M.

e Funcion objetivo: Q; hacerla igual a Q-objetivo.

e Restricciones: M > 0.

A continuacion se muestran las partes de la hoja de calculo: 1. Variable de

decision; 2. calculo de ATm; y 3. Calculo de Q.

v' Se define al flujo masico de agua en la chaqueta, como la variable de
decision del modelo, es decir, la celda que va a estar sujeta a las
iteraciones, para la obtencién de Q = Q’objetivo. A continuacién se

muestra la celda con su valor ya determinado por solver:



A | B | C | D |
3
4 |Variable de decision
5
Flujo
B |masico | 00128 Kyiseq
7

v' El célculo de la deferencia media aritmética de temperatura entre el
liguido en la chaqueta y el liquido en el tanque (ATm), se obtiene
realizando un balance de energia tomando como sistema el agua en la
chaqueta y la definicibn de ATm. Los datos necesarios son: la
temperatura del medio de cultivo, la temperatura de entrada del agua en

la chaqueta y el calor especifico del agua.

A | B | c |D]
a
g |Calculo de ATm
10
11 [Datos
12 |Tf= 32 oC
13 [T1 = 22 oC
14 [Cp= 4186 J/{KgoC)
15
16 |Resultado
17 T2 = 22 BhR951 ol
18 [ATm = | 9 665246 | aC
19

v El coeficiente global de transferencia de calor (U), se calcula como el

reciproco de la suma de las resistencias a la transferencia ofrecida por el



medio de cultivo (1/hoj), por la pared del tanque (B/K), y por el agua en la
chaqueta (1/hi). El calculo de cada uno de estos términos requieren de la

disposicion de las constantes fisicas de cada uno de estos elementos.

A | B | C D] E |TTET G N K
20 |
|21 |Calculo del coeficiente global de transferencia de calor
2
| 23 |Calculo de 1/ hoj Calculo de B/K Calculo de 1/ hi
24 |
25 |Datos Datos Datos
25 p= 0,005 Kg/im™seq) B= 0,001 m p= 0,001 Kg/im™seq)
27 k= 0,64 Wi(m™aC) k= 16 Wi m™aC) k= 0,6 W/(m=oC)
28 p= 1000 K3, p= 1000 K3,
29 [Cp= 4200 Jf{<g o) Cp= 4186 JA{<g ol
30 [Dt= 0.172 m H= 0,17 m
3 [Di= 0,057 |m = 0,00021 oCA1
32 [Mi= 21 seg-1 T = 220
133 |
34 |Resultados Resultado Resultados
35 [Rei = 13645 B IBk= | 63E-05 m2%crwy | |T2-T1 0,570/0C
36 [Pr = 328125 Pr G977
37 [Mu = B79,3573 Gr= B,7/7E+HIG
38 |hnj 2527 81 WmZ o) hi = 32 532 Wi(m2 o)
39 [1/hoj= | 0000396 m2*alCivw 1/hi = 0031 m2 oty
40|
41|
| 42 |Calculo de U
43
44 |U= | 32084 Wi (mZ*ol) |
45

v' La capacidad calorifica de la chaqueta (Q), se calcula mediante la
ecuacion de disefio de los intercambiadores de calor operando en el
estado estacionario Q = U*A*ATm. Como dato adicional se especifica el

Q-objetivo que se desea alcanzar.



A | B | ¢ |D]

4B
47 (Calculo de Q
48
49 |Datos

Area de
0 |transferencia 0,1162 m2.

51 |-objetivo 36/ seq
52
53 |Resultado

£4 |0 = | 36 WY |
55

En la ventana de solver, la celda objetivo, celda cambiante y restricciones

gue se adoptaron para resolver el problema.

Parametros de Solwer FX|
Zelda objetivo: | — |
Malor de la celda objetivo: Corrar |

" Méaxima " Minimo * Valores de: |36
Cambiando las celdas
|$E:46 E| Eskirnar
Qpciones, .. |
Sujetas a las siguientes restricciones;
3656 >=0 | agegar..
Cambiar. .. | Restablecer boda |
J Elirninar | fyuda |




APENDICE C

TABLA DE RESULTADOS OBTENIDOS EN EL QUIMIOSTATO

La concentracion de sustrato (S) y biomasa (X) cuando se alcanza el estado
estacionario, trabajando en una determinada velocidad de dilucién, se
calcula, en el presente trabajo, mediante el promedio de las tendencias de
tres series de valores de X y tres series de valores de S, respectivamente,
los que se obtienen mediante la medicién de dichos parametros a diferentes
tiempos, desde el inicio del establecimiento de la velocidad de dilucion hasta

un tiempo de seis horas.

Los parametros reoldgicos (indice de consistencia, K, e indice de
comportamiento de flujo, n) se miden determinando los parametros de la
recta que resulta al correlacionar: la velocidad de cizalla y el esfuerzo de
cizalla, en escala Log - Log. Estos datos son obtenidos mediante la
utilizacion de un viscosimetro de cilindro coaxial. Las determinaciones se

efectian cuando se trabaja en la velocidad de dilucion optima (Dop: = 0.49 h

b,

A continuacién se muestran los resultados obtenidos.



Tablas desarrolladas para la obtencion de la concentracién de sustrato
y biomasa en el estado estacionario, para cada una de las velocidades
de dilucioén utilizadas.

A | lc|l D | E|F | | H| 1| 4] K| L[| M|

1

2 “Yelocidades de dilucidn

3 0,1 h1 02 h~1

4 | Tiempo (hi)]  Biomasa (grit) Sustrato (grit) Biomasa (grlt) Sustrato (gr/lt)

5 N 50 50 50 28 28 28 A0 50 50 28 28 28
5 05 45 49 45 22 23 24 &0 a0 a0 24 20 20
7 1 30 43 40 15 14 15 43 47 43 15 15 15
a 15 35 44 39 10 9 a 47 45 47 10 10 9
9 2 34 40 34 9 3 7 45 44 45 5 E, 3
10 25 33 35 30 5 5 5 40 40 40 3 8 7
1 3 20 30 27 4 3 4 35 35 30 4 A 5
12 35 21 2 25 1 2 3 30 30 27 2 3 3
13 4 211 2k 23 0s 1 1 25 25 25 03 1 1
14 45 25| 25 22 02 (02| 03 23 23 24 03 ns ns
15 a MNE |8 15101101 D4 | 228 28 [228 ) 08 05 03
1R 55 25218217 (003|004 | 005 | 227 | 227 | 227 | DB 01 01
17 G ME|B A7 (003|004 | 005 227 | 227 | 27| 08 01 01
18| Tendencia | 2156 |21 8] 217 003 (004 | op5 | 227 [ 227 [ 227 04 01 01
19 | Promedio 217 0,04 27 oA

20

A | Blc| D | E|F |6 | H| I | 1] K| L | M|

| 21

22 “Yelocidades de dilucidn

23 0,275 h-1 0,375 h-1

24 | Tiempo (h)]  Biomasa (gt Sustrato (gedt) Biomasa (gr/it) Sustrato (gedt)
25 0 a0 a0 a0 28 28 28 50 50 50 28 28 28
26 a5 43 45 49 24 24 25 40 40 40 25 26 25
27 1 45 44 47 25 25 25 35 30 £}l 20 25 20
28 15 44 40 45 20 20 20 30 27 26 10 20 15
29 2 42 35 40 15 15 15 25 25 25 5 10 10
a0 25 40 30 35 10 10 10 22 22 24 3 1 2
3 3 35 28 30 3 5 5 23 231 23 2 0s 1
32 35 30 25 2 2 3 3 231 B35 235 08 04 05
33 4 25 24 25 1 2 2 2341 238 |37 02 04 05
34 45 24 |2359] 24 D5 |05 | 08 | 239 2838 | 238 02 05 0.4
35 5 235|238 38101 |02 | 02 |23 238 (238 ) 0O 05 0.3
36 55 B3R |37 G701 |02 | 02 |23 238 (238 01 05 03
37 G 238 |37 G701 |02 | 02 | 238238 [ 2358 ) 0O 05 03
38 | Tendencia | 238 | 237|237 | 01 [ 02 | 02 | 238 238|239 | 01 05 0,3
39 [ Promedio 237 02 239 03




Hoja de calculo desarrollada para la obtencion de los parametros

reolégicos.
&, | B C D |
2
3 |Determinacion de los parametros reologicos a Dopt.
4
Fuerzade | Velocidad
cizalla, T de cizalla, Log (T) Lag ()
5 (dinfecm®) | Y{1/s)
= 44 1 10,2 1,644 1,009
7 2353 170 2,372 2,230
B8 357.1 340 2,553 2,531
5 457 1 510 2,660 2,708
10 636.8 1020 2,804 3,009
A | E C
12
Indice de cumpunamlentn 0.587
13 de flujo, n.
Indice de consistencia, K 1149
14|  (KgTseg'(n-2)/m) '
Densidad
' 1000
15 P (kg /mi)
Log (T)vs Log (Y)
3,000
2,500 —
2,000 —
=) ’ /
= 1,500 e
3 1,000 7
0,500
0,000
0,000 0,500 1,000 1,500 2,000 2,500 3,000 3,500
Log (Y)




APENDICE D

CALCULOS DE BALANCE DE MASA EN EL PRETRATAMIENTO DE LA

MELAZA.
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Definicién de las variables:

O

O

ao y Brix.ao: Masa y grados Brix de la melaza a procesar.

al, a2, a3, B, y C: Masas de la soluciones de melaza que salen de las
etapas Al, A2, A3, By C, respectivamente.

Brix.al, Brix.a2, Brix.a3, BrixB, y BrixC: Grados Brix de las
soluciones de melaza que salen de las etapas Al, A2, A3, B, y C,
respectivamente.

W.al, Wb y Wc: Masa del agua afadida a las etapas Al, By C,
respectivamente.

A.a2 y Ac: Masa del acido sulfarico 1N afadido a las etapas A2 y C,
respectivamente.

F: Masa de floculante afiadido en la etapa B.

P: Masa del precipitado que se separa en la etapa B.

S1y S2: Masa del fosfato diamonico y sulfato amonico, afiadido en la

etapa A3.

Definicion general del problema.

Desarrollar una hoja de calculo que obtenga las cantidades necesarias de los

insumos para el pretratamiento (ao, W.al, Wb, Wc, A.a2, Ac, F, S1, S2),

como funciones de la masa de medio de cultivo que se desea prepara (C) y

del grado Brix de la melaza que se dispone como materia prima (Brix.ao).



Anélisis.

Para encontrar las ecuaciones que nos permitan elaborar dicha hoja de
calculo se realizar6n cinco balances de masa (cuatro sistemas de
ecuaciones), en un orden tal que la solucion de uno sirva como argumento
para encontrar la solucion del siguiente. Se determino que los sistemas
sobre los cuales se realizardn los balances de masa son: 1. Etapa C; 2.
Etapa B; 3. Etapa conjunta A2-A3; 4. Etapa A2; y 5. Etapa Al. Para buscar
la solucion del sistema, en la mayoria de los balances de masa que se
realizaran, se deben definir nuevas variables, como proporciones de las ya
mencionadas, estos datos son extraidos de la tecnologia relacionada al
procesamiento de la melaza. Los puntos que se incluyen en el desarrollo de
cada balance de masa son: definiciébn de variables adicionales, objetivo del

balance, ecuaciones de balance y la solucién del sistema.

Balances de masa.
1. EtapaC.
v Definicidon de variables adicionales:
o Y: Masa de acido afiadido en esta etapa por unidad de masa de la

mezcla melaza — agua: A.c/(B+W.c).

v" Objetivo del balance:
Encontrar los valores de B, W.c, y A.c en términos de: C, BrixC, BrixB

yY.



v' Supuestos del balance:
o El acido no aporta sélidos

o Launica linea que aporta solutos es B y la que los retira es C.

v' Ecuaciones de balance:
o Balance total.
B+Wc+Ac=C
o Balance de sdlidos.
B*BrixB = C*BrixC
o Definicion de Y.

Ac/ (B+Wc) = Y

v" Solucién del sistema:
o B = C*BrixC / BrixB.
o Wc=C/(Y+1)-B.

o Ac =C-B-Wc

2. EtapaB.
v Definicidon de variables adicionales:
o X: Razdn entre las masas de floculante afadido y solucion de
melaza que entra a la etapa F/a3.
o Z: Razbn entre la masas del precipitado y solidos iniciales

presentes: P / (A*BrixA).



v" Objetivo del balance.
Encontrar los valores de a3, F, Wb y P, en términos de: B, BrixB,

Brix.a3, X, Z.

v' Supuestos del balance:
El floculante no incorpora soélidos en B, todo el floculante afiadido es
separado. Este supuesto permite la eliminacion del termino

relacionado a la masa del floculante (F), del balance tota.

v' Ecuaciones de balance.

o Balance total.
a3+Wb=B+P

o Balance de solidos.
a3*Brix.a3 = P + B*BrixB

o Definicion de X.
X=F/a3

o Definicion de Z.

Z =P/ (a3*Brix.a3)

v Solucién del sistema.
o a3 =B*BrixB / (Brix.a3*(1 - Z2))
o F=a3*X.

o P =a3*Brix.a3 — B*BrixB



o Wb=B+P-a3.

3. Etapa A2-A3

v

Definicién de variables adicionales:

o R: Razon entre la masa de acido afiadido y la solucion de melaza
entra a esta etapa: A.a2 / al.

o K: Proporcion entre las masas del fosfato diaménico y el sulfato

amonico: S1/ S2.

Objetivo del balance.
Encontrar los valores: al, A.a2, S1, S2 en términos de: a3, Brix.a3,

Brix.al, R, K.

Supuestos del balance:

El acido no incorpora sélidos a la solucién.

Ecuaciones de balance:
o Balance total:
al+Aa2+S1+S2=a3
o Balance de sdlidos:
al*Brix.al + S1 + S2 = a3*Brix.a3
o Definicion de R:
Aa2/al=R

o Definicién de K:



S1/S2 =K.

v" Solucién del sistema:
o al=a3*(1-Brix.a3)/(1-Brixal +R)
o Aa2=al*R.
o S2=(a3-al-A.a2)/(K+1).
o S1=K*S2.
4. Etapa AZ2.
v' Definicién de variables adicionales:
La resolucion del sistema de ecuaciones que se planteara no requiere
de la definicién de variables adicionales.
v" Objetivos del balance:
Expresar: a2 y Brix.a2 como funciones de al, Brix.al y A.a2.
v' Supuestos del balance:
El acido no incorpora sélidos.
v' Ecuaciones de balance:

o Balance total:
al+ A.a2=a2.
o Balance de solidos:

al * Brix.al = a2 * Brix.a2.



v Solucién del sistema:
o a2=al+A.a2.

o Brix.a2 = al * Brix.al/ a2.

Etapa Al.
v" Definicién de variables adicionales:

No se requiere definir ninguna variable adicional

v" Objetivos del balance:

Expresar: ao y W.al como funciones de al, Brix.al, Brix.ao.

v' Supuestos del balance:

Todos los solidos presentes en al provienen de la melaza.

v' Ecuaciones de balance:
o Balance total:
ao=W.al + al.
o Balance de sdlidos:

ao * Brix.ao = al * Brix.al.

v Solucién del sistema:
o ao =al *Brix.al/ Brix.ao

o W.al =ao-al.



Las soluciones de cada uno de los sistemas que se acaban de considerar
son las formulas que se introduciran en los lugares correspondientes del
diagrama de flujo del proceso. A continuacion se enlistan las constantes

adicionales que se debieron definir en balance de masa:

Proporciones (Defindas por la tecnologia)

Coccion Clarificacion Diluciony adidifiacion final
g Floculante gr H2504 10
Brix en al 30% g en ad 0.07] gr (B+Agua en ) i1
gr H2504 1M gr solidos precipitados
gren al 0.1]  grsolidos totales 20% Brix C 6%
Brix en a3 40% Brix en B 20%
gr Sulfato amonico
gr fosfato diamanico 1

Con este banco de datos, la hoja de calculo desarrollada se encuentra lista
para la determinacion de la masa de las diferentes materias primas
necesarias para el proceso, como funcion de la cantidad de medio de cultivo
gue se desea preparar (C) y los grados Brix de la melaza que se tiene como
materia prima (Brix.a0). A continuacion se muestran los resultados obtenidos

en la hoja calculo cuando se introducen: C = 50 Kg, y Brix.ao = 90.

Brix en ao Ko media de cultivo
(Brix melaza cruda) 90% (kg en ) a0




Valores calculados para la preparacién de 50 Kg de medio de cultivo.
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APENDICE E
TABLA DE VALORES DESARROLLADA PARA LA OBTENCION DE LA
GRAFICA DE LA CONCENTRACION DE SUSTRATO (s), BIOMASA (x) Y
PRODUCTIVIDAD VOLUMETRICA (Qx), FRENTE A LA VELOCIDAD DE

DILUCION.

El rango de valores de D considerados para la evaluacion de x, s y QXx,
comprende desde 0 a Dgit = 0.65 h™. Los puntos dentro de este intervalo que
se consideraron para la evaluacion, no estan distanciados con una norma
constante, si no que mas bien, varia en funcién de los cambios bruscos de
pendiente, que se intuye, presentaran estas graficas. X, s y Qx presentan un
brusco cambio de pendiente en D = Dgy = 0.612 h, lo que nos lleva
establecer dos subintervalos:

v 0<=D <=0.612, donde los datos evaluados se distancian con una norma
de AX =0.612/ 21 = 0.029, (21 es el numero de datos que se decidio
evaluar en este intervalo).

v' 0.612 <= D <= 0.65 donde los datos evaluados se distancian con una
norma de AX = (0.65 —0.612) / 19 = 0.002, (19 es el numero de datos que

se decidio evaluar en este intervalo).

A continuacién se muestra la tabla de valores desarrollada, y los graficos de

X, S’y Qx que se obtienen:



‘geausal xO AX ‘S ap eolyelb e| Jeioge|s e| eled epe||0llesap Sai0[eA ap B|qel

s

ST £l 75477 L l'E Z19'0 lZ | EE

LESEL J9E'E7 184" L £95'0 0z |ze

c1-309'L | EL-9sy'c | 00005 7590 Bl o0l GCg'£7 507 L 7550 Gl | LE
5l5G 0co'0lL 7/ERT 059'0 Bl LGF 71 55/ E7 §oo'0 5750 8L |oE
7T R ELE T 85/ 07 or9'0 £l 86 1L FLE'E7 ¥09'0 SEF 0 il |BE
0901 ACED z0'al o9¥9'0 gl GLLLL aro'c7 7F50 09y’ 0 9. |8z
£/5LL 046 21 Bl 7¥9'0 Gl LZF DL aro'c7 ZFr 0 CF0 Gl |42
N 0681 L6 0L ZF9'0 7l oLl R 07E'E7 FoE'0 20’0 ¥l |92
EO9'ZL L0 Bl LiFE oF9'0 £l LLO'G 5o/ c7 ZOE'D 650 £l |5z
STE 7L 857 07 77D acg'0 Zl i FoE7 7570 N ZL | F2
TN 965’07 v 9cg9'0 Ll 005’/ Go9'c7 L1EZD L1ZED Ll | EZ
OFc'Cl L5017 5o9'g 79’0 ol EE L5ET 210 LEZ D oL |zz
BIF' L CFE'LZ = 79’0 g 751’9 Far £7 10 7970 5 |IE
009’ 0517 7/55 0cg'0 g O G BLE'EZ Zzl'o ] 2 |og
09'C) SES 1T cFL'G 879’0 i ELET LEL'ET ooL'o 707 0 i |6l
05/l 76 LT 78T 979’0 g LO0' ¥ 028’77 020’0 5/1'0 g |31
BOS'EL 0cl'zz oFr 779’0 5 ¥O7'C [ £o0'0 OF 1’0 5 |41
EFECL 097 77 Fal' 779’0 ¥ 005’7 0o0'zz or0'0 110 ¥ |9l
£/E'EL 0oc' 77 CLEEC 079’0 £ = £C7 L7 ¥o0'0 /000 c |51
LOG'EL VEF 77 Bog'c 2190 z = 6B zzo'o 250’0 z |l
GLEEL 065 77 or'E 919'0 L 60 05t 3l oLo'o £20'0 N
CTEEL 9/9'77 S 7190 0 ooo'o ooo'o ooo'o ooo'o 0 |zl
. u/b)y | tusb) | (us6) [(1-yh g ‘uornpp {(u.u/ b fu/6) | {(u/6) [y} q ‘uorpnpp bt

XD X 5 ap peprRojan XD X 5 ap peprRojan
ol
A _ r o H IERIER 3 _ a | 2 | =] | v




TABLA DE VALORES DESARROLLADA PARA LA OBTENCION DE LA

APENDICE F

GRAFICA, DE LA POTENCIA DE AGIATACION (Pg), ENTALPIA ESTANDAR DE

REACCION (AHrxn), Y NECESIDAD CALORIFICA DEL SISTEMA (Q), FRENTE

AL NIVEL DE PRODUCCION (x-F).

A 5] [ B E F €] H
47
. Volumen Diametro Velociad Pote:ncla Cauda! Potencia
Produccion . . . sin volumetrico ¢oh AHrxn Q
efectivo turbina, turbina, . . . .

(Kgfh) (m~3) Di (m) Ni (1/seg) aeracion, aire, Fg aeracion, (Kw) (Kjlseg)
48 Po (Kw) (m3lseg) Pg (Kw)
49 100 8,87 0,74 438 93,26 0,3092 31,308 35147 382,78
A0 150 12,86 0,85 3,62 103,26 04052 35817 2271 563,12
A1 200 1715 0,893 3,16 111,00 0,4908 39 593 702,94 742 584
52 250 2144 1,00 288 1741 0 5696 42 702 878 6B 921,38
a3 300 1572 1,07 2 A1 122,81 05432 45 422 1054 41 1059,84
54 350 ann1 112 243 127 76 07128 47 B5R 123015 1273,01
55 400 34,30 117 228 132,12 07792 50,070 1405 89 1455,96
fala] 450 38,58 122 216 136,09 08428 52,108 1881 62 1633,73
57 500 4287 1,26 2,05 138,74 05041 54 001 1757.36 1811,36
A5 550 47 16 1,31 1,96 143,13 09634 56773 1833,09 1988,87
jaic] 600 5145 1,34 1,88 146,249 10210 57 Ad1 2108,83 2166,27
60 £50 5573 1,38 1,81 148 27 10769 59,018 2284 56 2343,58
fi1 700 60,02 141 1,78 152,07 11315 50520 2460,30 2520,82
2 750 f4 .31 145 1,70 184,73 1,1848 51,950 2636,04 269788
53 800 6859 148 1,64 157,26 1,2368 53,320 281177 2875,09
54 850 7288 181 1,60 1588 67 1,2879 64 £33 2987 81 052,14
65 900 TTAT 154 1,56 161,495 1,3379 55,897 163,24 322814
=15} 550 8146 1587 1482 164,20 1,3870 £7 114 333888 3405,08
&7 1000 8574 169 148 166,33 14352 58,291 351471 3583,01
J=15] 1080 80,03 1,62 144 168,38 14827 59,428 3690 45 a758,88

A continuacién se muestran las graficas que resultan al correlacionar: Pg, AHrxn, Q

con la produccion.
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