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RESUMEN

TITULO: HIDROLISIS ENZIMATICA DE BAGAZO DE CANA:; CINETICA Y
DISENO PRELIMINAR DE REACTORES®

AUTOR: ARTURO GONZALEZ QUIROGA™

PALABRAS CLAVE: BAGAZO DE CANA, ETANOL, HIDROLISIS ENZIMATICA, CINETICA,
REACTORES

CONTENIDO

Por su abundancia y capacidad de renovacion sustentable, las materias primas mas viables para la
produccién de biocombustibles resultan ser los azucares presentes en los residuos
agroindustriales, siendo su bajo costo otro factor que favorece su uso. El bagazo de cana (BCA),
es un residuo abundante y de bajo costo que se encuentra concentrado en los ingenios
azucareros, y contiene en promedio 42% de celulosa (Base seca) la cual puede hidrolizarse a
glucosa por hidrélisis acida 6 enzimatica y finalmente fermentada a etanol. La industria de
produccion de azucar y etanol a partir de la cafia de azucar ha sido objeto de continuas mejoras
técnicas del proceso incluido el balance energético, dando como resultados en la mayoria de los
casos, mejoras en los balances térmicos en las plantas de produccién y por lo tanto excedentes de
bagazo del orden de 25 a 30% del bagazo total producido. Es decir, el bagazo provee toda la
energia térmica y eléctrica requerida para la produccién de azucar y alcohol y aun sobra material
que es utilizado para la generacion de excedentes de electricidad y utilizado como combustible.
Con la destinacion de parte del bagazo de cafia a la produccion de etanol via hidrélisis enzimatica,
se logran aumentos significativos en la produccion de etanol sin necesidad de ampliar el area
plantada. El presente trabajo, es una primera aproximacién al disefio preliminar de reactores de
hidrdlisis enzimatica de bagazo de cafia, con miras a la realizacion practica de dicha tecnologia. El
trabajo esta enfocado en la validacién de modelos cinéticos para la etapa de la hidrdlisis y la
proyeccion de diferentes opciones para el sistema de reaccion a escala industrial

* Proyecto de Grado
** Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas, Escuela de Ingenieria Quimica. Director Rubens Maciel

Filho



ABSTRACT

TITLE: ENZYMATIC HYDROLYSIS OF SUGAR-CANE BAGASSE;
KINETIC AND PRELIMINARY REACTORS DESIGN®

AUTHOR: ARTURO GONZALEZ QUIROGA™

KEY WORDS: SUGAR-CANE  BAGASSE, ETHANOL, ENZYMATIC
HYDROLYSIS, KINETIC, REACTORS

CONTENT

By their abundance and capacity of sustainable renovation, the more viable raw
materials for the production of biofuels turn out to be the present sugars in the
agro-industrial remainders, being his low cost another factor that favors its use.
The sugar-cane bagasse (BCA), is an abundant remainder and of low cost that is
concentrated in the sugar talents, and contains in average 42% of cellulose (dry
Base) which can be hidrolizated to glucose by acid or enzymatic hydrolysis and
finally fermented to ethanol. The industry of production of sugar and ethanol from
the sugar cane has been object of continuous technical improvements of the
process including the power balance, giving like results in most of the cases,
improvements in the thermal in plants of production and therefore excessive
balance of sugar-cane bagasse of the order of 25 to 30% of the produced total
sugar-cane bagasse. That is to say, the bagasse provides all the thermal energy
and electrical required for the production of sugar and alcohol and still material
exceeds that is used for the generation of excessive of used electricity and like
fuel. With the destination from the sugar-cane bagasse to the ethanol production
via enzymatic hydrolysis, increases significant in the ethanol production are
obtained with no need to extend the planted area. The present work is one first
approach to the preliminary design of cane enzymatic bagasse hydrolysis reactors,
with a view to the practical accomplishment of this technology. The project is
focused in the validation of kinetic models for the stage of hydrolysis and the
projection of different options for the reaction system from industrial scale

* Project of degree
** School of Chemical Engeenering. Director Rubens Maciel Filho



INTRODUCCION

“Yo creo que el agua un dia sera empleada como combustible y que el hidrégeno
y el oxigeno que la constituyen, usados de forma individual o conjunta, originaran
una fuente inagotable de calor y luz”. Estas palabras del visionario Julio Verne (La
isla misteriosa, 1874) cobran hoy una especial relevancia, que demuestra que
nuestra sociedad actual no hace sino volver sobre un tema que siempre ha estado
asociado al desarrollo de la humanidad: la necesidad de disponer de recursos
energéticos. En las ultimas décadas ademas esta necesidad se ha unido a otra de

vital importancia, que el uso de estos recursos no perjudique el medio ambiente.

La progresiva disminucion de las reservas de combustibles fésiles y los problemas
medioambientales asociados a su combustion obligan a la busqueda de nuevas
alternativas energéticas. En este contexto, el etanol producido a partir de la
biomasa lignocelulésica surge como un “vector energético”, es decir, un
transportador de energia primaria hasta los lugares de consumo que ofrece
ademas importantes ventajas. El bagazo de cafa es una materia prima
lignoceluldsica abundante, de bajo costo y que por su contenido de celulosa (45-
55% en peso, base seca) se puede procesar via hidrélisis enzimatica y posterior
fermentacion, con un potencial teérico de aumento en la producciéon de etanol de

43% por hectarea de cafia plantada.

La hidrdlisis enzimatica de biomasa lignoceluldésica es materia de investigacion
actual en varios paises con enfoque en el conocimiento fundamental del sistema
de reaccion. Sin embargo, no se cuentan con estudios relacionados con la puesta
en funcionamiento de reactores de hidrdlisis enzimatica a nivel industrial.

Concientes de esta falencia, y de la necesidad de la realizacidon practica de la

13



tecnologia, en este trabajo se muestra un analisis de modelos cinéticos de la

reaccion y finalmente varias opciones de sistemas de reaccion.

El trabajo esta organizado en dos capitulos: Cinética y Disefio de Reactores. En el
primer capitulo se hace una revisién de los modelos cinéticos para la hidrdlisis
enzimatica de biomasa lignoceluldsica, se muestran en detalle los modelos
basados en la hipotesis de Michaelis-Menten con inhibicién, se comparan los
modelos con perfiles experimentales de reaccion y se muestran conclusiones
sobre la validez de dichos modelos. Con un conocimiento mas profundo de los
modelos cinéticos, se procede al disefio preliminar de reactores mostrando como
opcion una serie de reactores CSTR y un reactor PFR con o sin reciclo, de

volumen 6ptimo y de igual volumen.
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1. CINETICA

Se refieren modelos cinéticos pseudo-homogéneos de Michaelis-Menten con
inhibicion competitiva y no competitiva por producto para describir la reaccion de
hidrolisis enzimatica de bagazo de cafa deslignificado. Se presenta una
metodologia para el ajuste parametros y se comparan las predicciones de los
modelos con resultados experimentales. EI modelo con inhibicion competitiva es el

que mejor describe los perfiles de la reaccion de hidrélisis enzimatica.

1.1 INTRODUCCION

El bagazo de cafa de azucar (BCA) es un material lignoceluldsico abundante y de
bajo costo que se obtiene como residuo del proceso de extraccion de jugo de la
cana de azucar. (Ferrara et al., 2002; Takahashi et al., 2000). Un uso adecuado
del BCA, ademas de los beneficios econdmicos soluciona el inconveniente de
acumulacion de este abundante material. EI uso mas comun del BCA es la
produccion de energia por medio de su combustion (Kilicaslan et al., 1999;
Neureiter et al., 2002). Esto provoca problemas de polucién e incrementa las
emisiones de CO,. Otros usos alternativos del BCA son la produccion de
compuestos quimicos como furfural o hidroximetilfurfural (Almazan et al., 2001;
Gong et al., 1993), produccion de pasta de papel (Caraschi et al., 1996; Nagieb
et al., 2000; Shukry et al., 2002) o la produccién biotecnoldgica de etanol (David
et al., 1985; Grethlein y Converse, 1991; Laser et al., 2002).

El BCA esta constituido por tres fracciones principales; celulosa, hemicelulosa y

lignina. El contenido aproximado es de 50,25y25% respectivamente.
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Quimicamente, contiene cerca de 50 % de a-celulosa, 30 % de pentosas 'y 2.4 %

de cenizas. Debido a su bajo contenido de cenizas, el BCA ofrece numerosas
ventajas para su bioconversion en comparacién a otros residuos de cosecha como
cascarilla de arroz y paja de trigo los cuales tienen contenidos de cenizas de

17.5y11.0 % respectivamente (Pandey et al., 2000).

La biomasa lignocelulésica en general, es resistente a la bioconversién y el
bagazo de cafia no es la excepcion. Se requiere pretratamiento para alterar la
estructura de la biomasa lignoceluldsica con el fin de facilitar la accion del
complejo enzimatico que cataliza la reaccién de conversion de polimeros de
carbohidratos en azucares fermentables. El objetivo del pretratamiento es romper
la capa de lignina y fraccionar la estructura cristalina de la celulosa. El
pretratamiento ha sido visto como una de las etapas mas caras del proceso de
bioconversion de biomasa a azucares fermentables (Lynd et al., 1996; Lee et al.,
1994; Colman et al., 1995).

Entre las dificultades de la realizacion practica de la tecnologia para bioconversion
de biomasa, se cuentan la lenta velocidad de reaccion y carencia de un sistema
reaccionante adecuado para llevar a cabo la compleja e interfacial hidrdlisis
(Jones y Lee, 1988; Nobel, 1990). Dado un tiempo de reaccion suficiente y
dependiendo de la calidad, composicién y estructura del sustrato, la conversion de
sustrato ha sido satisfactoria en varios sistemas de reaccion reportados (Katz y
Reseei, 1968; Ghose y Kostick, 1970). La lenta velocidad de reaccién ha sido
reconocida como el mayor obstaculo para llevar a cabo una hidrélisis enzimatica

econdmicamente viable (Brown y Holtzapple, 1990; Ryu y Mendels, 1980).

La descripcion cuantitativa de la hidrolisis enzimatica es de gran valor en dos
contextos; para estructuracion y prueba del conocimiento fundamental y en disefio
y evaluacion de sistemas de ingenieria basados en modelos cuantitativos. En el

presente trabajo se evaluan dos modelos cinéticos Michaelis_menten pseudo-
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homogéneos con el doble propésito de describir los perfiles de hidrdlisis y realizar
un disefo preliminar de reactores de hidrolisis enzimatica de bagazo
deslignificado. Después de describir los modelos cinéticos de Michaelis-Menten y
los modelos cinéticos pseudo-homogéneos se encuentran los parametros
cinéticos de los modelos propuestos. Finalmente se comparan los resultados de

los modelos con perfiles experimentales

1.2 HIDROLISIS ENZIMATICA

La reaccion de hidrdlisis enzimatica de celulosa es catalizada por las enzimas
celulasa, las cuales son altamente especificas (Béguin y Aubert, 1994). El
producto de la hidrdlisis son usualmente azucares reductores, incluyendo la

glucosa. La reaccion se lleva a cabo bajo condiciones suaves
(PH :4.8,T:45-50°C) (Duff y Murria, 1996). Al contrario de los catalizadores

comunes, las enzimas presentan una elevada especificidad con respecto al

sustrato, y su uso reduce la obtencién de subproductos indeseables (Segel, 1975).

La reaccion de hidrélisis enzimatica se caracteriza por un sustrato insoluble

(celulosa) y un catalizador soluble (enzimas). Asi, las caracteristicas estructurales

de la celulosa y el modo de accidn de las enzimas influencian la tasa de reaccién.
La susceptibilidad de la celulosa al ataque enzimatico es determinada por la
accesibilidad de los sitios de enlace para la celulasa lo que determina la

subsecuente adsorcion de la enzima sobre el sustrato soélido.

A pesar de las reservas presentadas por algunos autores, relacionadas con la
especificidad de las diferentes celulasas y su modo de accion, se reconoce la
existencia de tres tipos de celulasas en los sistemas completos: endoglucanasa,
exoglucanasa o celobiohidrolasa y B-glucosidasa o celobiasa (Bhat y Bhat, 1997;

Mani et al., 2002; Gan et al., 2003). Las moléculas de celulosa son lineares y se
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asocian unas con otras formando ejes fibrosos que presentan zonas cristalinas y
amorfas. Las endoglucanasas hidrolizan preferencialmente los enlaces internos en
el polimero de celulosa, en regiones amorfas 6 en la superficie de las
microfibrillas, produciendo oligosacaridos de menor peso molecular, celodextrinas
y celobiosa (Word, 1989; Heikinheimo, 2002). Las exoglucanasas o
celobiohidrolasas inician la hidrélisis en los extremos de la cadena (Irwin et al.,
1993; Heikinheimo, 2002) y las B-glucosidasas completan la hidrdlisis catalizando
la hidrdlisis de celobiosa a glucosa. La figura 1 muestra una representacion
esquematica de la accion de endoglucanasa, exoglucanasa y [-glucosidasa

provenientes del hongo celulolitico T reseei.

El efecto del complejo enzimatico celulasa se expresa por la accion sinérgica de
las tres enzimas anteriores. En la medida que la concentracion de celobiosa y
glucosa aumentan en el medio reaccional, la actividad de la exoglucanasas y
celobiasas es inhibida por estos productos, resultando en la disminucion en la tasa
de rendimiento del proceso de sacarificacion. La celobiosa presenta un poder de

inhibicion mayor que el de la glucosa.

Figura 1. Representacion esquematica de la accién del complejo celulasa
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La no linealidad observada cuando se grafica conversion de azucares vs. Tiempo
de hidrolisis dada una concentracion inicial de enzima, indica que la velocidad de
reaccion desciende y a menudo para antes que todo el sustrato sea consumido
(Zhang et al.,, 1999). Hay varios factores que llevan al decrecimiento de la
velocidad de hidrdlisis conforme la reaccion la progresa entre ellos inhibicion por

producto final, baja reactividad del sustrato (alta cristalinidad, alto contenido
de lignina, baja accesibilidad), inactivacion de las enzimas y pérdida de enzima

debido a absorcion irreversible. Se ha encontrado que la pérdida de reactividad del
sustrato no es la principal causa del descenso en la velocidad de reaccion (Desai
y Converse, 1997). Resultados similares se reportan para la inhibicion por
producto final, a diferencia de la inactivacién de enzimas por absorcion irreversible
sobre el sustrato y la formacion de enlaces improductivos que se han catalogado
como la principal causa en el descenso de la velocidad de hidrolisis (Ericksson et
al., 2002).

1.3 MODELOS CINETICOS PARA LA REACCION DE HIDROLISIS
ENZIMATICA

1.3.1 Revision de la literatura. Los modelos para la reaccion de hidrdlisis
enzimatica se pueden clasificar dentro de dos categorias: tipo de modelo
(empirico o mecanistico) y tipo de sustrato (purooimpuro). La mayoria de los
modelos mecanisticos para la reaccion de hidrolisis enzimatica son o modelos
Michaelis-Menten con algun tipo de inhibicion o modelos mas detallados con
multiples reacciones. Esos modelos generalmente consideran multiples reacciones
debido a la accion de diferentes tipos de enzimas o diferentes sustratos

(cristalino y amorfo) 6 una combinacién de los dos. Los modelos mas simplificados

incluyen una sola expresion de velocidad de reaccion para la hidrolisis, mientras
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que los modelos que consideran multiples reacciones usan varias expresiones de

velocidad y muchos parametros.

Ghose y Das, (1971) usaron una expresion cinética de primer orden para describir
la hidrdlisis de cascarilla de arroz, pero encontraron que un modelo Michaelis-
Menten describe muy bien la hidrélisis de fléculos de solka. Dwividi y Ghose,
(1979) estudiaron la hidrélisis de bagazo pretratado con alcali, por la enzima
trichoderma reseei. Ellos concluyeron que los datos seguian un modelo cinético
Michaelis-Menten con inhibicion competitiva. Otros estudios que usaron modelos
cinéticos Michaelis-Menten con inhibicion competitiva son Brown y Waliuzzaman,
(1977), Ohmine et al., (1983) y Gonzélez et al., (1989)

Usando fléculos de solka bajo la accién de celulasa trichoderma viride, Howell y
Stuck, (1975) encontraron que un modelo cinético Michaelis-Menten con inhibicién
competitiva es aplicable. Camina et al., (1985) también usaron un modelo cinético
Michaelis-Menten. Ellos encontraron que la inhibicion por glucosa fue competitiva,
pero no pudieron distinguir entre inhibicion competitiva y no competitiva para
celobiosa. Huang, (1975) modeld la hidrdlisis de celulosa por Trichoderma viride
usando un modelo cinético Michaelis-Menten con inhibicidn competitiva pero
también incluyd un paso de absorcion modelado como una isoterma tipo

Langmuir.

El modelo propuesto por Beltrame y Carniti, (1984), describe un mecanismo para
la hidrélisis de materiales celuldsicos catalizados por un sistema multienzimatico
en el cual se tiene en cuenta que inhibicién acompetitiva y competitiva por glucosa
se presentan para dos tipos de enzimas. Uno de los ultimos modelos propuestos
es el HCH -1 (Holtzapple et al., 1984). El modelo HCH —1 es esencialmente el
mecanismo cinético Michaelis-Menten con un paso de absorcion e inhibicion no

competitiva por glucosa y celobiosa.
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Una posible explicacion para la diversidad de resultados reportados con respecto
al tipo de inhibicién es presentada por Holtzapple et al., (1984). Dependiendo del
sustrato usado, la velocidad de difusion enzimatica puede llegar a ser un factor
determinante. Entonces, para velocidades de difusion bajas, la inhibicién podria
ser no competitiva mientras que para velocidades de difusiéon altas, la inhibicion

podria ser competitiva.

1.3.2 Modelos cinéticos “Michaelis-Menten”. Los modelos tipo Michaelis-
Menten han sido usados durante mucho tiempo para caracterizar la cinética de
reacciones entre un sustrato y un tipo de enzima en sistemas homogéneos.
Aunque en un comienzo los modelos fueron desarrollados para sistemas

homogéneos, han sido usados para describir la hidrélisis enzimatica de celulosa.

1.3.3 Mecanismo sin inhibicion. ElI mecanismo aceptado para muchas

reacciones entre enzimas y un sustrato soluble es:

kl kZ
E + S* © ES — [P + E* (@12
ky

De acuerdo con el mecanismo anterior (ver Figura 2), enzima libre E*, y sustrato
libre S*, se combinan reversiblemente para formar un complejo sustrato-enzima

ES . La enzima cataliza la reaccion irreversible de sustrato para formar f moles

de producto P.

La cinética de este mecanismo es descrita por un conjunto de ecuaciones
diferenciales para los cuales no hay una solucién analitica. Por consiguiente, se
hacen simplificaciones que resultan en las ecuaciones de “Michaelis-Menten”. Hay

dos simplificaciones comunmente hechas, en consecuencia, dos ecuaciones
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distintas que tradicionalmente se conocen como “ecuaciones de Michaelis-

Menten”.

El primer modelo resulta de la aplicar la simplificacién de “estado pseudo-estable”
para el complejo sustrato enzima y el segundo modelo se deriva de la
simplificacion adicional que la concentracion de sustrato libre y sustrato total son
iguales. En este trabajo solamente se tiene en cuenta la simplificacion de “estado

pseudo-estable”.

Tabla 1. Resumen de los modelos cinéticos Michaelis-Menten sin inhibiciédn

Simplificaciones | Ecuaciones Parametros
%S*] = —k[E][S ]+ (KI'+k1[S"][ES]
Ninguna ' k1,kl', k2
% = KI[E][S"]- (KI[S ]+ k1+k2)[ES]
dIS] _ K2AEWIS] 040 45181
dt K, +4[S]’ [S]
dEST_ k2K,
a g~ (K F[E1=[SD + (K, +[E]-[S])" + 4K, 5]
2[S]
d[ES]
——=0 d[S]  k2[E][S]
d __
*t dt K, +[S] k2, Ky
[S1=IS]
K, = k1'+k?2
k1
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Figura 2. Representacion de una reaccion enzimatica para sustrato soluble

1.3.4 Mecanismo con inhibiciobn competitiva. La inhibicion competitiva se
presenta cuando sustratos analogos compiten con el sustrato S, por el sitio activo
de la enzima. El mecanismo aceptado para muchas reacciones entre enzimas y un

sustrato soluble es:

kl kZ
E’ + S’ < ES — [P + E’
ky
+
| 1.2)
kI $ kI
El

1.3.5 Mecanismo con inhibicién no competitiva. La inhibicion no competitiva se
presenta cuando el inhibidor no actua como sustrato analogo sino que se enlaza
en otros sitios activos de la enzima reduciendo la afinidad entre la enzima vy el
sustratoS”™. Con la simplificacion de “estado pseudo-estable” para los complejos
ES, Ely ESI y las consideraciones adicionales que la constante de inhibicion
Kl , es la misma para la enzima y el complejo y las constantes de formacion y
desaparicion de complejo k1 y k1', no se afectan por la presencia del inhibidor se

derivan las ecuaciones para los modelos con inhibicion.
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El mecanismo de reaccion aceptado para muchas reacciones entre enzimas y un

sustrato soluble con inhibicion no competitiva es:

E” +
+
|
ki T Kk
El +

kl k2
S’ < ES —
k,
I
|
kI $ kI
kl
S’ < ESI
k,

[P + E’

(1.3)

Tabla 2. Resumen de los modelos cinéticos de Michaelis-Menten con

inhibiciéon

Inhibicién Ecuaciones Parametros

} &P, KAEIIS]
Competitiva dt K, (1+m)+[8] Ku, K, k2

KI

a®_,  KAEIIS]

No — Competitiva | dt | K,,K, k2
P T, D wo K,
|

1.3.6 Modelos cinéticos pseudos-homogéneos para la reaccién de hidrolisis

enzimatica de sustratos celulésicos.
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Figura 3. Representacion de una reaccion enzimatica para sustrato insoluble.

Un esquema simplificado del mecanismo de reaccion se muestra a continuacion:

-
-
H
H
.
-
]
H
H
-
-

EG/CBH BG
S - @) - G
@.4)
Donde :

S : Sustrato insoluble

O : Oligosacarido soluble
G :Glucosa

EG : Endoglucanasa
CBH : Celobiohidrolasa
BG : f—Glucosidasa

El primer paso es la reaccion heterogénea entre sustrato insoluble S y solucién
enzimatica para producir el oligosacarido soluble O bajo la accion sinergistica de
EG y CBH, y se considera como el paso que gobierna la velocidad global de
reaccion. El segundo paso es la reaccion homogénea de los oligosacaridos para
producir glucosa G, catalizada principalmente por BG y con una velocidad de

reaccion mucho mayor que la del primer paso.

Si se considera que los oligosacaridos (O) liberados durante la reacciéon estan

formados en mayor proporcidon por celobiosa, la suma de oligosacaridos y
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glucosa, (T =0+G) , representan la fraccidon de los productos de la reaccidon que

inhiben las enzimas celulasa. Considerando un uUnico efecto inhibitorio, el

esquema simplificado de reaccion se reduce a:

EG/CBH /BG

S - T (15)

El modelo pseudo-homogéneo asume que T es producido a partir de un sustrato
soluble hipotético cuya concentracion durante la reaccidn corresponde a la

diferencia entre la maxima cantidad de T producida durante la reaccion, (T,) y la
cantidad de T presente en el tiempo t. El nuevo sustrato (T, —T), se introduce en
los modelos cinéticos de Michaelis-Menten. T_ es un nuevo parametro del modelo

cinético para el cual se halla una relacién funcional con la concentracion inicial de

sustrato.

Una vez se conoce el perfil de T, se puede predecir el perfil de glucosa G ya que
la forma de los perfiles guarda mucha similitud (Figura 4), tal como lo muestran

los resultados de la literatura (Li et al., 2004)

Figura 4. Perfiles de Glucosay azucares reductores totales para la hidradlisis

enzimatica de sustratos celulésicos (Li et al., 2004)
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El modelo cinético propuesto tiene la siguiente forma funcional:

dT
E: fl(SOvT) (1.6)

donde f, tiene la forma de las ecuaciones de Michaelis-Menten con inhibicién

competitiva 6 no-competitiva.

Para describir el perfil de glucosa se propone una ecuacion similar al modelo

cinético que describe le perfil de celobiosa mas glucosa(T).

dG
E: fz(SOvG) @.7)

Donde f, es un ajuste empirico cuya forma funcional es sugerida por el perfil de

glucosa.

Tabla 3. Resumen de los modelos cinéticos pseudo-homogéneos

Modelo Ecuaciones Parametros
dT dG
s f,(S,.T) , T=0+G, e f,(Sy.T)

Forma General Ku: KV,

f, — modelo cinético
f, — ajuste empirico

T V[T -T
Inhibicion ?j_tz _”I'_[‘” ] Ko K.\
Competitiva KM[“K) 0.9[T, -T] e
|
Inhibicion OclTT= ValT. ~T] - kv
No — Competitiva t (Ky +0.9[T, —T])(1+K—) e
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V,, =k2[E,]
En los modelos cinéticos anteriores, T, representa el maximo valor de

T (Celobiosa + Glu cosa) alcanzado durante la reaccion y por lo tanto (T, -T) es la
concentracion del sustrato hipotético del modelo pseudo-homogéneo. La
constante 0.9 es la relacion entre el peso molecular de una unidad de glucosa en
celulosa y el peso molecular de la glucosa, donde la concentracién de azucares
totales es analizada usando una relacién de calibracidon con la glucosa como una
sustancia estandar (Li et al., 2004). V,, es la constante aparente que representa la
frecuencia de enlace entre celulosa y celulasa y K,, es la constante aparente de
Michaelis_Menten que representa la afinidad entre celulosa y celulasa. K, es la

constante aparente de inhibicion competitiva 6 no competitiva entre celulosa-

glucosa y celulasa.

Para un sistema dado los valores de V, pueden depender de la eficiencia de

contacto entre sustrato insoluble y celulasa en solucion, de las propiedades del
sustrato y condiciones de operacion como tipo, tamafio de reactor, mezclado y
concentracion inicial de sustrato. Los valores de T _dependen de las mismas
variables anteriores, especialmente de la concentracion inicial de sustrato. Por otro

lado, se asume que K,, es intrinseco a un sistema dado de celulosa y celulasa,

mientras K, puede variar para altas concentraciones de sustrato.

En este trabajo, se presenta una metodologia para encontrar el perfil de glucosa

una vez se conoce el perfil de T (Celobiosa + Glucosa)

28



1.4 DETERMINACION DE PARAMETROS DE LOS MODELOS CINETICOS
PSEUDO-HOMOGENEOS.

1.4.1 Datos experimentales. Para determinar los parametros de los modelos
cinéticos y probar el desempefio de los modelos propuestos se tomaron perfiles
experimentales de la reaccion de hidrdlisis enzimatica bajo las siguientes

condiciones:

Sustrato: bagazo de cafa pretratado con alcali (Dwivedi y Ghose, 1979)
Celulasa=1361U /g

T=50°C

pH =4.8

rom >100

Concentraciones iniciales de sustrato de 1.36,5.0 y 7,5% (W /V)

Los perfiles experimentales de la reaccion se muestran en el anexo A. Se nota que
durante toda la reaccion hay una considerable cantidad de celobiosa,

especialmente en las primeras 20 horas de reaccion.

1.4.2 Determinacion de pardmetros cinéticos. Los parametros del modelo
cinético se obtienen por medio de un algoritmo de optimizaciones sucesivas
propuesto en este trabajo. El algoritmo que se describe a continuacion se

implementé en FORTRAN 95 (Ver codigo en anexo C).

e Se da un valor inicial para los parametros K, V., y K, asi como rango de

busqueda, sensibilidad del calculo y numero de optimizaciones sucesivas.

e Con los valores iniciales de V,,K, y el rango de busqueda para el primer

parametro, se efectua la busqueda del parametro K, que mejor ajusta los datos
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experimentales. La integracion del modelo cinético se realiza por medio de un
algoritmo de RUNGE-KUTTA de cuarto orden con un paso de 0.01 y el parametro
optimo es aquel que minimiza el error definido como el cuadrado de la diferencia

entre la prediccion del modelo y los datos experimentales.

¢ Una vez se conoce el primer parametro 6ptimo, se realiza la busqueda para el
segundo parametro cuidando de usar cada vez el parametro 6ptimo que se acaba

de encontrar.

e Conocidos los dos primeros parametros 6ptimos se calcula el tercer parametro
optimo y se repite el calculo tantas veces como se especifique en los datos de
entrada, cada vez utilizando los nuevos valores 6ptimos para cada uno de los

parametros.

e Para cada optimizacion sucesiva el programa muestra el ultimo residual que
representa la suma del cuadrado de las diferencias entre los valores
experimentales y los predichos por el modelo. Durante el proceso de optimizacion
se pueden cambiar los intervalos de busqueda, la sensibilidad y el numero de
optimizaciones. El procedimiento se repite hasta que la variacion en el valor
alcanzado con la optimizacion sucesiva para cada parametro, es despreciable.

e Los datos de salida son los parametros optimos y el residual.

Una vez conocidos los parametros del modelo cinético para predecir el perfil de
T(celobiosa + glucosa), se predice el perfil de G(glucosa). Se asume que la
produccion de glucosa se puede describir con una ecuacion similar al modelo
cinético con inhibicibn competitiva, cuyos parametros son ajustados con un
procedimiento de optimizacion similar al expuesto anteriormente para el modelo

cinético.
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1.5 PARAMETROS DE LOS MODELOS CINETICOS

La relacion funcional entre los parametros cinéticos y la concentracion inicial de
sustrato, permite diferenciar el modelo cinético que mejor reproduce los resultados
segun el mecanismo descrito anteriormente. EI modelo cinético con inhibicién no
competitiva por producto, muestra una disminucion de la inhibicion al aumentar la

concentracion inicial de sustrato (Tal como esta definido K, en el modelo cinético,
un mayor valor del parametro significa menor efecto inhibitorio; si K, — o no hay

inhibicién). Esta contradiccidon con el modelo propuesto y los reportes existentes

en la literatura llevan a descartar este modelo.

1.6 COMPARACION ENTRE LOS MODELOS Y LOS PERFILES
EXPERIMENTALES

La validacion de los modelos con los perfiles experimentales muestra que los
modelos con inhibicion competitiva y no competitiva son apropiados para describir
las curvas de reaccion. La diferencia entre los modelos radica en que la
dependencia de los parametros cinéticos con la concentracion inicial de sustrato
para el modelo con inhibicion competitiva, esta de acuerdo con el mecanismo de
reaccion propuesto. Lo contrario ocurre con el modelo cinético con inhibicién no

competitiva. (En el anexo B se muestran las curvas correspondientes)

1.7 DISCUSION DE RESULTADOS

Los modelos pseudos-homogéneos basados en las ecuaciones de
Michaelis_Menten con inhibicion competitiva y no competitiva, describen
satisfactoriamente los perfiles para la hidrolisis enzimatica de bagazo de cafna

pretratado con perdxido de hidrégeno 6 alcali y bajo la accion del sistema celulasa.
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Esto ya habia sido sefialado para la hidrélisis enzimatica de sustratos celuldsicos
por Shou et al., (1993). Los resultados son muy buenos porque la reaccion de
conversion celobiosa-glucosa, catalizada por p_glucosidasa, se presenta en
solucion y no sobre la superficie del sustrato insoluble, lo que justifica la
simplificacion de sistema pseudo-homogéneo. Los modelos cinéticos con
inhibicion competitiva y no competitiva por producto, se diferencian en el valor y

dependencia de los parametros con la concentracion inicial de sustrato.

El parametro V,, que representa la frecuencia de enlace entre celulosa y celulasa
depende fuertemente de la cantidad inicial de sustrato. Para los dos modelos
testados se hallé una correlacion entre estas variables. El modelo cinético con
inhibicion competitiva muestra que a mayores concentraciones iniciales de
sustrato, aumenta le frecuencia de enlace entre celulosa y celulasa pero la razén

de cambio de V,_, con respecto a S, va disminuyendo. Para el modelo con

inhibicibn no competitiva a mayores concentraciones de sustrato ocurre un

aumento en V,_, y la razén de cambio de V,_ con respecto a S, va aumentando.
Los modelos coinciden en la prediccion del aumento en V,, pero para una
concentracion de enzima unica (tal como se desarrollaron los experimentos) se
espera que la razon de aumento de V,, con respecto a S, disminuya porque hay

menos enzima disponible por unidad de sustrato, se presentan impedimentos

estéricos y mayor inhibicidn por producto.

El modelo con inhibicidn competitiva muestra claramente una disminucion en el
valor del parametro K,k a medida que se aumenta la concentracion inicial de
sustrato mientras que el modelo con inhibicion no competitiva no muestra una
tendencia clara de la variacion de esta parametro en el rango que fueron

realizados los experimentos.
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La diferencia mas importante entre los modelos se presenta en la prediccion de la
inhibicion por producto a medida que se aumenta la concentracion inicial de
sustrato. EI modelo con inhibicion competitiva predice un aumento en la inhibicién
lo cual es correcto si se tiene en cuenta que hay mayor presencia de los
inhibidores glucosa y celobiosa en el sistema. EI modelo con inhibicion no
competitiva predice disminucién en la inhibicién lo cual es completamente errado a

la luz del mecanismo en el que se basa el modelo cinético.

Los resultados obtenidos muestran que el modelo que mejor se ajusta al
mecanismo y los perfiles experimentales es el modelo con inhibicion competitiva.
A pesar que el modelo con inhibicion no competitiva describe bien los perfiles
experimentales, la dependencia de los parametros con la concentracion inicial de

sustrato no es acorde al mecanismo que se pretende describir.

Finalmente se testo la capacidad del modelos para predecir el perfil de glucosa a

partir del perfil de T (Celobiosa + Glucosa). Dentro del rango de concentraciones

iniciales de sustrato que se llevaron a cabo las pruebas, es posible predecir con
buena precision la cantidad de glucosa presente en el sistema a determinada

concentracion T (Celobiosa + Glucosa) . La concentracion de glucosa es de gran

interés porque la etapa final del proceso consiste en la fermentacién de los
azucares resultantes en la reaccion de hidrdlisis, de los cuales, la glucosa
representa el azucar fermentable para levaduras comerciales. Cabe resaltar que
una adicion de enzima, principalmente de S — glucosidasa conllevaria a una mayor
conversion de celobiosa a glucosa y de un menor efecto inhibitorio, por lo que los
modelos que se presentan este trabajo no sobreestiman la produccién de glucosa

debido a la baja concentracion de enzima utilizada en los experimentos.

Se hace énfasis en el rango de validez de los resultados del presente trabajo para
no hacer generalizaciones incorrectas. Los parametros obtenidos, si bien estan

restringidos a un rango de concentraciones iniciales de sustrato, son muy utiles en
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el dimensionamiento preliminar de reactores de hidrdlisis enzimatica, tema que

representa la segunda parte de este trabajo.

1.8 CONCLUSIONES

e La reaccion de hidrélisis enzimatica de bagazo de cana pretratado con alcali,
bajo la accion de las enzimas celulasa puede es descrita satisfactoriamente con
modelos cinéticos Michaelis-Menten pseudo-homogéneos con inhibicion por

producto.

e ElI modelo con inhibicibn competitiva presenta una dependencia de los
parametros con la concentracion inicial de sustrato, acordes con la hipotesis del
mecanismo para reacciones enzimaticos; lo contrario ocurre con el modelo con

inhibicidon no competitiva

e Para bajas concentraciones de enzima, a concentraciones mayores de sustrato
el efecto inhibitorio por producto aumenta debido a la alta cantidad de celobiosa

presente en las primeras horas de reaccion.

e Al final de la reaccion (después de 48 horas de reaccion), hay una cantidad
considerable de celobiosa que no fue convertida a glucosa. Esto significa que el
complejo enzimatico utilizado es deficiente en la enzima f-glucosidasa
responsable por la hidrélisis de la celobiosa a glucosa. La adiciéon de
p—glucosidasa al sistema, aumenta la conversion se sustrato hidrolizable a
glucosa, aumentando la produccion de alcohol en una etapa posterior de

fermentacion.

34



e El modelo cinético pseudo-homogéneo con inhibicion competitiva por producto
que se propone en este trabajo es muy adecuado para el disefio preliminar de

reactores dada su simplicidad (1ecuacion y 4 parametros)y ajuste con los perfiles

experimentales

e El perfil de glucosa se predice a partir del perfil de T (Celobiosa + Glucosa) por

medio de una ecuacién semiempirica, lo que restringe la utilidad del modelo a

concentraciones de sustrato entre 2.6% y 7.5%W /V . A pesar de la restriccion

anterior, el rango de validez es adecuado para dimensionamiento preliminar de

reactores.
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2. DISENO DE REACTORES

Se presentan las ecuaciones de disefio para una serie de reactores CSTR de
volumen 6ptimo, serie de reactores CSTR de igual volumen y un reactor PFR con
o sin reciclo, en los cuales se lleva a cabo la reaccidén de hidrélisis enzimatica de
bagazo de cafia deslignificado. El reciclo no disminuye el volumen de reaccion
necesario para alcanzar determinada conversion dada una concentracion inicial de
sustrato; la serie de CSTR de volumen 6ptimo no muestra diferencias significativas

en volumen de reaccidén con la serie de reactores CSTR de igual volumen y se
requieren grandes volimenes de reaccion (>150 m®) para alcanzar conversiones

de sustrato hidrolizable, mayores al 90 %.

2.1 INTRODUCCION

El proceso convencional para la conversion de biomasa usa dos pasos
individuales: Sacarificacion, donde la biomasa es convertida a azucares usando
enzimas y fermentacion, donde los azucares son convertidos a alcoholes usando
levaduras. Una alternativa para los pasos antes mencionados combina la
sacarificacion y la fermentacion y es llamada “Sacarificacidon y Fermentacion

Simultanea” (SSF). La ventaja de la (SSF) es que minimiza la inhibicion por

producto manteniendo bajas concentraciones de azucares. Este descubrimiento

es importante porque mejora la eficiencia global del proceso (Sun y Cheng, 2002)
Hay dos procesos fundamentales para degradar la biomasa a azucares: hidrdlisis

enzimatica e hidrodlisis con acido diluido. Comparada con la hidrdlisis con acido

diluido, la hidrdlisis enzimatica es mas promisoria porque permite alcanzar altos
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rendimientos, eliminar el uso de productos quimicos y la formacion de
subproductos inhibidores formados durante la hidrdlisis acida (Pfeifer et al., 1984;
Tran y Chambers, 1986).

A pesar de que las investigaciones sobre la hidrélisis enzimatica de biomasa no
escatiman esfuerzos para alcanzar la realizacion practica de la tecnologia, los
sistemas de reaccion usados en las investigaciones no superan el nivel de
laboratorio ya que estan encaminados a conocimiento fundamental. Los estudios
muestran diferentes alternativas para la conversion de biomasa a etanol, pero no
se dispone de mayor informacion acerca del volumen de reaccion necesario para
llevar a cabo la reaccion a nivel industrial. La fermentacion de azucares es un
campo tecnoldégicamente maduro, mientras que surgen aun muchos interrogantes
en la hidrdlisis enzimatica. Es por esto, que el presente estudio esta encaminado a
mostrar el sistema de reaccionante para la hidrdlisis enzimatica de bagazo de

cafa desde una perspectiva industrial.

Después de mostrar las ecuaciones de disefo para una serie de CSTR de
volumen 6ptimo, una serie de CSTR de igual volumen y un reactor PFR, con o sin
reciclo, en los cuales se lleva a cabo la reaccién de hidrdlisis enzimatica, se
calculan los volumenes de reaccion para concentraciones iniciales de sustrato

entre 3y5%W /V . El modelo cinético utilizado hace parte del presente trabajo y

se explica detalladamente en el capitulo 1. Finalmente se calcula la produccion de

glucosa con el fin de hacer un estimativo de la produccion de etanol.

2.2 REACTORES CSTR EN SERIE DE VOLUMEN OPTIMO

Para una serie de reactores CSTR en lo que se lleva a cabo la reaccién de
hidrolisis enzimatica de bagazo deslignificado, bajo la condicion de estado

estacionario, se tienen los siguientes balances de masa:
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Figura 5. Reactores CSTR en serie con reciclo

Lo Sy

Tabla 4. Balances de masa para la serie de reactores CSTR de la figura 5

Unidad Balance de sustrato (S)

Mezclador (M) |0=¢-S. +B-¢-S, —(1+ ) -¢-S,

Reactor 1(R,) |0=(1+8)-¢-S;— @+ )-9-S, —r(S,) Vg,

Reactor 2(R,) |0=Q1+/8)-¢-S, -+ B)-¢-S, —1(S,) Vg,
Reactori (R;)) |0=(Q1+p)-¢-S;;-A+5)-¢-S; —r(5;) Vg

Donde :

¢ : Flujo volumétrico (m* / h)

S : Concentracion de sustrato (Kg/m?®)

S Razon de reciclo (adimensional)

r(S) :Velocidad de desaparicion de sustrato (Kg/m?h)

Del balance de masa para el reactor i se obtiene:

7 = VRi :Si—l_s
L @+p) e (S

L (2.1)

Donde :
7 : Tiempo de residencia (s™)
La ecuacion que representa la velocidad de desaparicién de sustrato (ver tabla 5)

es.
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((S) = Vo (.= T) (2.3)
K, -@+T/K)+09-(T, -T)

Reescribiendo la ecuacion con (T, —T) como S y T como (S, —S) se obtiene:

VAR
)= K, -@+(S,~S)/K,)+0.9-S (2.4)

Reemplazando la velocidad de desaparicion de sustrato (Ec. 2.3) en la ecuacién

2.1 se obtiene:

Vri _Si—l_si.K .(1+(SO_Si)

T pe v,s " K,

+0.9-S,) (2.5)

La ecuacion anterior se puede escribir en grupos adimensionales asi:

Vei Vi Sii— S _(KM n Kw (SO_Si)
S

= = +0.9-i) (2.6)
A+ B)-0-S, S 0 K, So So

Donde:

6, : Tiempo de residencia adimensional

Definiendo las siguientes variables adimensionales:

a= Ky, = Ky y &= Ky , se obtiene:
SO SO I<|
0 =175 (K 4 E(1-a)+09-a) (27)
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La condicion de volumen minimo para la serie de reactores exige que:

o N
—>.6,=0,i=12..N-1 (28)
Oa; {4

Solo dos términos de la ecuacion anterior contienen «; :

FETK, ¢ 1- @) +09-a]+
0| o« -0 (29
oo, | o, +a

LKy + & (- ) +0.9-a,

i+1

La derivada anterior da como resultado:

oy =Nty -y (210
Donde:

a, - Razon optimaentre S; y S,

La ecuacion anterior muestra que las concentraciones intermedias de sustrato

para el tiempo de residencia adimensional 6ptimo no dependen de K,,, K, yS,.

La segunda derivada de la ecuacion (2.9) es positiva (2, - (K,, +&)/a) lo cual

confirma que el procedimiento de optimizacion arroja como resultado un minimo.

La ecuacidn para la relacion éptima de sustrato, realmente consiste en un conjunto

de ecuaciones que se pueden escribir de la siguiente manera:
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2 —_—
Ay =0y, Oy

— a.z = ai—l . ai+l (211)

2_
- a =0, ",

Sustituyendo de la ultima ecuacién hacia atras se obtiene:

a; =a) ™. o) i=12,.,N-1 (2.12)
Como la relacion de sustrato a la entrada del reactor 1 («, =S,/S,) equivale a la
unidad, la ecuacion (2.12) se simplifica aun mas. La ecuacion (2.12), realmente

consiste en un conjunto de ecuaciones que se pueden escribir de la siguiente

manera:

s :a’(\lN—l)/N
- a =ay"  i=12..,N-1 (2.13)
- a=a"

Finalmente se obtuvo una relacion muy sencilla entre la relacion 6ptima de

sustrato para cada reactor (¢;), el numero de reactores (N) y la relacion de

sustrato a la salida del ultimo reactor de la serie («,).
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Las ecuaciones (2.7) y (2.13) se pueden combinar para encontrar el tiempo de

residencia adimensional Optimo, especificando el numero de reactores y la

relacion de sustrato a la salida del ultimo reactor:

Hiop = (a]N/N _1)(KM +§'(1_a:\1/N)+0-9'a[i\1/N
(2.14)

El tiempo de residencia adimensional 6ptimo para la serie de reactores puede

obtenerse de:

> Oy = (@ <13 (K +&-@-al) + ™)

i=1

(2.15)

2.3 REACTORES cstr EN SERIE DE IGUAL VOLUMEN

Aplicando la ecuaciéon (2.7)a los reactoresi e i+1, bajo la condicion de igual

tamano, se obtiene:

{ “ —1][K'M +(09-8)-a,, +¢]
a,, = iy ' +1%. a,
Ky +(09-&)-a, +&

(2.16)

La ecuacion anterior se resuelve para las relaciones intermedias de sustrato

usando el siguiente algoritmo:

e Se fija un valor de «,

e «a,, Sehaceiguala a, +A, donde A es un incremento (A=107°)

42



e Conelvalorde a y «,,, se calcula el valor de «,_, por medio de la ecuacion

(2.16)

e Con los valores de o, ¥ «,,, se calcula «, , por medio de la ecuacion

(2.16) y se repite el procedimiento hasta llegar a «,

e El valor hallado para «, es comparado con 1; si la diferencia entre el valor
absoluto de @, y 1 no es menor que una tolerancia previamente fijada (107°), se
calcula un nuevo valor de «,, como «, + j-A donde j es el numero de

iteraciones

e El paso anterior se repite hasta que se cumpla la condicién para «,

Los valores de «; para los cuales o, =1, son las relaciones intermedias de

sustrato que corresponden a reactores con igual tiempo de residencia

adimensional. Conocidos los valores apropiados de ¢,, el tiempo de residencia

adimensional es calculado para un reactor por medio de la ecuacion 2.7. El tiempo

de residencia adimensional para la serie de reactores se calcula como N-é

donde N es el nUmero de reactores de la serie.

2.4 REACTOR TUBULAR

Figura 6. Reactor tubular con reciclo

Y e T——

P Soue
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Un balance de sustrato para reactor tubular (ver figura 6) da:
0=(B+1)-¢-(S—(S+dS))-r(S)-dV,
(2.17)

Reacomodando la ecuacion anterior:

B PV}
(B+D) -0 r(S)
(2.18)

Reemplazando la ecuacién de desaparicion de sustrato en la ecuacion anterior se

obtiene:
K, -(1+S°_S)+o.9-s
1 K
——dV, = ! .—dS
(B+D)-9 Vi S
(2.19)

Usando las mismas variables adimensionales de la serie de CSTR se obtiene:

_KM+§—§a+Q9a.
a

do = da

(2.20)

Integrando la ecuacion anterior bajo las condiciones «,=16,=0y

O = Qppg, 0 = Opg se obtiene: Gpry = (1~ &) - (1 - @prg) — (Ky +&) - LN@prg
(2.21)

2.5 PARAMETROS DE LA SIMULACION

Modelo cinético pseudo-homogéneo con inhibicidn competitiva por producto
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dT v [T, -T]

dt
KM[1+T
KI

(2.22)

J+ 0.9[T, —T]

Tabla 5. Resumen de los parametros del modelo cinético

PARAMETROS

SIGNIFICADO FiSICO

CORRELACION

RANGO DE
VALIDEZ

V.[g/L-h]

Frecuencia de enlace entre
celulosa 'y celulasa. Se
representa como una funcion
de la concentracion inicial de
sustrato. Es  directamente
proporcional a la
concentracion inicial de
enzima. Varia com las
condiciones del sistema

reaccionante

V, =-0.2524S * +
7.835, - 2,2156

Kulg/L]

Representa la afinidad entre
celulosa y celulasa. Es
funcidn de la concentracion

inicial de sustrato

K, =0.02958S ° -
0.7186S, +7.7553

26<S,
<424
S,[%W /V]
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Representa la inhibicién
competitiva de celulasa
K.[o/L] causallda por g|Lf(’3083 y 2
celobiosa. Es funcién de la| K, =0.03909S,° -
concentracion inicial de | 0.07153S, +0.6593
sustrato si la concentracion
inicial de enzima se mantiene

constante

Maxima  concentracion de
T(CELOBIOSA + GLUCOSA)
alcanzada durante la reaccion.
Es wuna funcibn de Ia

T, [g9/L] concentracion inicial de
T, =-0,255457 +

sustrato. (Para los datos
7,8348*S — 21643

experimentales en los que se
basa este trabajo, se trabajé
con una unica concentracion

inicial de enzima)

S,[%W /V] porcentaje masa / volumen

Para encontrar el tiempo de residencia adimensional se usan dos parametros

K K
oy ="

adimensionales, K,, =
T, -T K,

En la simulacion se tienen en cuenta los siguientes casos:

= Serie de reactores CSTR de volumen 6ptimo con o sin reciclo
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» Serie de reactores CSTR de igual volumen con o sin reciclo
= Reactor PFR con o sin reciclo
La simulacion se realiz6 en FORTRAN 95. El cédigo del programa se muestra

como anexo en el presente trabajo. (Ver codigo anexo D)

2.6 RESULTADOS DE LA SIMULACION

2.6.1 Efecto del reciclo. Para determinar el efecto del reciclo sobre el volumen
de la serie de reactores, se comparan los volumenes de reaccion necesarios para
obtener una determinada conversion de sustrato con diferentes valores de reciclo
en un reactor PFR. Las conclusiones obtenidas a partir de los resultados para el
reactor PFR son aplicables a la serie de reactores CSTR. Los resultados de la
simulaciéon muestran (Ver graficas en anexo F) que el reciclo no disminuye el

volumen de reaccion requerido para alcanzar determinada conversion.

2.6.2 Comparacion reactores CSTR en serie sin reciclo - reactor PFR sin
reciclo. Segun los calculos realizados, la diferencia entre los volumenes de
reaccion necesarios para alcanzar determinada conversibn dado una
concentracion inicial de sustrato para una serie de CSTR de volumen 6ptimo y una
serie de CSTR de igual volumen, no es significativa. Esto confirma el uso de
reactores de igual volumen ya que ademas de no diferir del volumen &ptimo,
presentan facilidades de fabricacion, instalacion, mantenimiento, control, etc. Los
resultados que se reportan a continuacion son los de la serie de CSTR de igual

volumen para una concentracion inicial de sustrato de 5.0% W/V.
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Figura 7. Volumen total de reaccion, serie de CSTR y PFR sin reciclo, So 5.0
% W/V

So 5.0%(W/V)

1600
o —N= o
5 N2
1200 4 2 = 3 A
—_ o N |
2 — o- —Ns o 9
\E, 800 | o —N=7 o A/g
b ——A—— N=0 o o /’é
—e —N=20 a7
400 B
0 4

Figura 8. Volumen total de reaccién, serie de CSTR y PFR sin reciclo, So 5.0
% W/IV

S0 5.0 %{W/V)

— O —N=
- —4A- - N=0
—o —N=20
0 ———FPFR |

0,75 0,8 0,85 0,9 0,95 1
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Figura 9. Volumen de reaccion por reactor, serie de CSTR y PFR sin reciclo,
So 5.0 % WIV

S0 5.0 %{W/V)

500 © N=1

— O —N=2

400 o AN

—o —N=

™ 3004 ° — o N

c — g —NT

-~ - —A-— N=0
=
>

La conversidbn mostrada en las figuras 7, 8 y 9, corresponde al sustrato
hidrolizable, por lo que a nivel industrial es deseable alcanzar altas conversiones
para aprovechar de la mejor manera la materia prima. El anexo G muestra en
mas detalle la diferencia entre los volumenes de reaccidn necesarios para
alcanzar conversiones del 85, 90, 95 y 98 % con una concentracion inicial de
sustrato del 5.0% W/V.

2.6.3 Produccion de glucosa y proyeccion de la produccién de etanol. Una
vez conocidos los volumenes de reaccion necesarios en cada uno de los arreglos
que se calcularon en este trabajo, conviene hacer una proyeccion general sobre la
produccion de glucosa durante la reaccion de hidrélisis y la produccion de etanol
en la etapa posterior de fermentacion. Cabe recordar, que los experimentos de
hidrolisis con los que se validaron los modelos cinéticos, corresponden a ensayos
con baja concentracion de enzima, por lo que los resultados que se muestran a
continuacién corresponden a un margen minimo de produccion de etanol. Con

mayores concentraciones de enzima se puede convertir mas celobiosa a glucosa y
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por lo tanto alcanzar mayores producciones de etanol, no sin olvidar que mayores
cantidades de enzima, ademas de ser un insumo muy caro llevan a mayores
pérdidas de esta por inhibicion y absorcidn irreversible sobre la superficie del

sustrato.

La tabla 6 esta basada en concentraciones iniciales de sustrato de 5% W/V, es
decir, 50g/L y la actividad enzimatica referida en el capitulo 1. Como una cantidad
considerable de celobiosa no fue transformada en glucosa, lo cual se lograria con
adicién de mas enzima £ —glucosidasa, la tabla 7 presenta calculos de produccion
de glucosa basados en el 80% de la conversion del sustrato hidrolizable a glucosa,
lo cual brinda una expectativa mas realista de la tecnologia. Las predicciones del
volumen de reaccion no se afectan ya que estan basadas en el sustrato

hidrolizable, el cual permanece inalterado en los calculos.

Tabla 6. Produccién de glucosa para un caudal de 10m* /h y concentraciéon
inicial de sustrato de 5.0%W/V

X T(g/L) G(g/L) Q(m*/h) | G(Kg/h)
0,85 261 10,0 100
0,90 27,6 118 118
0,95 29,2 14,4 0 144
0,98 301 171 171

X, : Sustrato hidrolizable T : Glucosa + Celobiosa

50



Tabla 7. Produccion de glucosa para un caudal de 10m®/h y concentracion

inicial de sustrato de 5.0%W/V. Conversion a glucosa del 80% del sustrato

hidrolizable
X T(g/L) G(g/L) Q(m?/h) G(Kg/h)
0,85 26,1 20,9 209
0,90 27,6 221 221
0,95 29,2 234 0 234
0,98 301 241 241

En la reaccion de fermentacion de glucosa, se producen 2 moles de etanol a partir
de una mole de glucosa. A nivel industrial, los rendimientos alcanzados durante la
reaccion son superiores al 80%. La tabla 8 muestra la produccion de etanol en
Kg./h y L/h para diferentes rendimientos de la reaccién de hidrdlisis enzimatica y
de la fermentacion con la concentracion de enzima de los experimentos y la tabla
9 muestra la produccién de etanol para conversion a glucosa del 80% del sustrato

hidrolizable.

Tabla 8. Produccion de etanol para un caudal de 10m* /h y concentracion

inicial de sustrato de 5.0%W/V

X, 0,85 0,90 0,95 0,98
X, |kg/h[L/h[kg/h[L/h[kg/h]L/h|kg/h]L/h
085|434 |550 460 |583 | 48,6 | 615|501 | 648
0,90 | 513 | 649|543 |688|57,3 | 726|591 |764
0,95 | 62,6 | 79,3 |66,2 839|699 886|721 |932
098 | 743 |941 |787 |99,7|830 |105 |857 |111

Densidad etanol, p:789,3 Kg/m?®
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Tabla 9. Produccion de etanol para un caudal de 10m®/h y concentracién

inicial de sustrato de 5.0%W/V. Conversion a glucosa del 80% del sustrato

hidrolizable

Xs 0,85 0,90 0,95 0,98

X, |kg/n[L/h[kg/h[L/h[kg/h]L/h|kg/h]L/h

085|908 |115 | 961 |122 | 102 | 129 [105 |133
090 |96,0 |122 (102 |129 |107 |136 |111 |140

095 (102 |129 |108 |[136 |114 |144 |117 |148

0,98 |105 |133 [111 |140 (117 |148 [121 |153

2.7 FACTORES TECNOLOGICOS
2.7.1 Rendimiento tedrico (Conversion 100%).

Polimero Celulosa: 200 Kg
Conversion a celulosa: 202 Kg

Conversion a etanol: 103 kg; 131 |

Figura 10. Composicion de una Tn de bagazo

CONVERSION DE UNA Tn DE BAGAZO

Celulosa; 200
Agua; 500

Cenizas; 25

B Celulosa B Hemicelulosa OlLignina O Proteinas ® Conizas B Agua
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Tablal0. Rendimientos para el cultivo de cafia en Colombia

Producto Cafa (Tn/Ha) Bagazo (Tn/Ha) Etanol (I/Ha)
Rendimiento 120.4 28.32 8520
Fuente: Cenicafia (2006)

La produccién de etanol a partir de la conversion ideal de la hemicelulosa del

bagazo a alcohol asciende a: 131L*28.32T—n = 3710L
Tn Ha Ha
En condiciones ideales se lograria un aumento en la produccion de etanol por

hectarea plantada de: %*100% =43.54%

2.7.2 Rendimiento real. En el calculo de produccion de etanol que se muestra en
este trabajo, se tuvo en cuenta un caudal de 10m*®/h con una concentracion de
sélidos de 5%W /V . La masa total de sdlidos tratados por unidad de tiempo

corresponde a:

3
ii*loooﬂ*looo%*iﬂmm—=5oo@
100 mli I m® 1000 g h h

La materia prima en base seca ha sido tratada con pérdidas en masa de 37%, por

lo tanto la materia seca antes de pretratamiento es de: 790Kg en base seca. La

humedad promedio para el bagazo es de 54% por lo que la masa equivalente de

bagazo fresco tratado es de 1717.4Kg . Asumiendo que la conversion de sustrato

hidrolizable a glucosa es del 80%, la tabla 11 muestra el aumento en el

rendimiento de produccion de etanol por hectarea
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Tabla 11. Aumento en el rendimiento por hectarea

X; 085 0,90 0,95 0,98

X,, Aumento en el Rendimiento (%)
085 223 237 250 2538
090 237 250 264 272
095 25.0 264 279 287
098 258 272 287 297

X Conversion de glucosa, X, , Conversion de sustrato hidrolizable

2.8 DISCUSION DE RESULTADOS

El disefio preliminar de reactores se basd en la descripcion de varios posibles
sistemas reaccionantes para la reaccién de hidrdlisis enzimatica de bagazo de
cana deslignificado. En orden de complejidad se contemplé una serie de n
reactores CSTR con reciclo, un reactor PFR con reciclo, una serie de n reactores
CSTR sin reciclo y un reactor PFR sin reciclo. Las distintas configuraciones
probadas se justifican en un intento por disminuir el volumen de reaccién
necesario para obtener determinada conversion, ya que por las bajas
concentraciones de sustrato en la corriente que ingresa al sistema, se requieren
grandes volumenes de reaccion para alcanzar producciones de etanol a nivel

industrial.

la implementacion del reciclo no disminuye el volumen de reaccion necesario para
alcanzar una determinada conversion en un reactor PFR. Esta conclusion se tomé
como valida para la serie de reactores CSTR, por lo que no se insistio en

mantener el reciclo para la serie de CSTR.
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El sistema de reaccidon requiere de grandes volumenes para alcanzar
conversiones de sustrato hidrolizable superiores al 50 %. En el anexo G se
muestra de una forma aun mas clara el volumen de reaccion requerido y las
disminuciones en volumen de reaccion a medida que se agregan reactores CSTR
a la serie, con un limite de menor volumen correspondiente al reactor PFR. El
sustrato del modelo cinético pseudo-homogéneo corresponde a la parte del
sustrato inicial deslignificado que es hidrolizable con la carga enzimatica descrita
en al capitulo 1, por lo que se debe procurar alcanzar conversiones superiores al
90%.

Para una conversion fija, hay una gran disminucion en el volumen de reaccion al
pasar de uno a dos reactores CSTR, por lo que no se justifica el uso de un solo
reactor CSTR. Para series de mas de 2 reactores se consiguen disminuciones en
el volumen de reaccion pero también se aumentan los costos por reactor
(materiales, construccion, instalacion, accesorios), por lo que se pueden hacer
calculos de un numero de reactores 6ptimo para la economia del proceso. Si se
impone un limite superior practico de 100m?® por reactor, para la serie de CSTR de
igual tamafo, conversiones del 85% requieren del uso de 3 o mas reactores,
conversiones del 90% exigen usar 4 o mas reactores, conversiones del 95%
precisan de 5 o mas reactores y conversiones del 98% requieren de 7 o mas

reactores CSTR en serie.

Las tablas 6 y 7 muestran las producciones de glucosa y etanol para diferentes
conversiones de la reaccion de hidrdlisis y la reaccion de fermentacién. En la tabla
6 se puede apreciar una diferencia significativa entre la produccion de

T(celobiosa+ Glucosa) y la produccién de glucosa. Esto indica que una parte

considerable de la celobiosa no esta siendo convertida a glucosa debido a la baja

concentracion de la enzima g —glucosidasa responsable de la hidrédlisis de la

celobiosa. Esto constituye un punto a mejorar en el proceso, cuyo analisis incluye

el alto costo de la enzima y la pérdida de esta a concentraciones mayores por
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inhibicion y absorcién irreversible sobre la superficie del sustrato. Las
producciones de etanol que se muestran en la tabla 7 no sobreestiman la
produccion de etanol, y rendimientos mucho mayores se consiguen procurando

hidrolizar la totalidad de la celobiosa, con una adicién de enzima al sistema.

Con el fin de mostrar las producciones de etanol que se pueden alcanzar con la
hidrdlisis hasta glucosa del 80% del sustrato hidrolizable, la tabla 9 muestra los
resultados para el mismo caudal y concentracién de sustrato inicial en los que se
basa la tabla 6. Comparando las tablas 8 y 9 se puede ver que se consiguen
aumentos muy importantes en la produccion de etanol mediante una hidrolisis

efectiva de la celobiosa.

Cabe anotar que los resultados de esta investigacién constituyen una herramienta
muy util a la hora de tomar desiciones sobre la tecnologia de conversion de
bagazo a etanol una vez se cuente con informacion econdmica completa de la
economia del proceso. Los puntos mas desconocidos hasta el momento para
hacer una proyeccion industrial son el pretratamiento y el sistema de reaccién para

la hidrdlisis. Se espera que este trabajo contribuya con el segundo punto.

Por ultimo, con base en la tabla 8 se puede decir que un sistema de reaccion para
la hidrolisis enzimatica de bagazo deslignificado, alimentado con 10m®/h de una

solucion que contiene 5.0%W /V (peso/volumen) de bagazo y 1,36IU/g de

enzima celulasa y con una conversion de sustrato hidrolizable del 95%, puede

producir entre 84y89 L/h (2016 y 2136 L/dia) de etanol si se consideran
conversiones en la reaccion de fermentacion entre 90 y95%. Para un mejor

aprovechamiento del sustrato hidrolizable constituido por glucosa y celobiosa
(conversion a glucosa del 80% del sustrato hidrolizable como resultado de la

adicién de p —glucosidasa al sistema de reaccion) y bajo los mismos rendimientos

de la reacciones de hidrolisis y fermentacion anteriores, se consiguen
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producciones de etanol entre 136 y144 L/h (3642 y 3456 L/dia)de etanol. El

volumen de reaccion necesario se puede leer en las figuras 16. Se recomienda
usar 5 0 mas reactores CSTR para que el volumen de reaccién por reactor sea
menor de 100m®. Dependiendo de la cantidad de materia prima disponible se
podrian disponer mas de una serie de reactores. No se debe pasar por alto la

opcién de llevar a cabo la reaccion en un reactor PFR

2.9 CONCLUSIONES

e La reaccidn de hidrdlisis enzimatica de bagazo de cafa para produccién de
etanol a nivel industrial, requiere de grandes volumenes de reaccion por lo que el
sistema de reaccién debe estar compuesto por una serie de reactores CSTR o un
reactor PFR.

¢ La implementacion de reciclo en una serie de n reactores CSTR, en los cuales
se lleva a cabo la reaccion de hidrélisis enzimatica de bagazo de cafa
deslignificado, no reduce el volumen de reaccidon necesario para alcanzar

determinada conversion de sustrato hidrolizable.

e El uso de dos reactores CSTR en serie reduce el volumen de reaccion
necesario para alcanzar determinada conversion de sustrato hidrolizable en mas
de la mitad si se compara con un unico reactor CSTR. La adicion de mas
reactores a la serie disminuye el volumen de reaccién pero cada vez su efecto es

menor, tendiendo hacia el volumen de un reactor PFR.
e El modelo cinético propuesto en este trabajo ha sido ajustado para una

concentracion unica de enzima, la cual es deficiente en la enzima £ —glucosidasa.

Esto se evidencia en la cantidad de celobiosa que permanece en el sistema sin
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ser convertida a glucosa y por lo tanto, se obtienen bajos rendimientos de etanol.
Para conversiones de sustrato hidrolizable superiores al 80 %, se podrian alcanzar
producciones de glucosa y por lo tanto de etanol del orden de 1.5 veces la

produccion alcanzada con deficiencia de enzima.

e La metodologia propuesta en este trabajo para ajuste y escogencia de los
parametros y tipo de modelo cinético, asi como las diferentes opciones de
sistemas de reaccion se pueden aplicar a perfiles de reaccion de hidrdlisis con

concentraciones de enzima mayores a las usadas en este trabajo.

e Los graficos y tablas mostrados en este capitulo del trabajo, constituyen una
herramienta de calculo rapido, facil de usar y confiable para hacer evaluaciones
econdmicas de la tecnologia de conversion de biomasa a etanol via hidrélisis

enzimatica.
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ANEXOS

ANEXO A. PERFILES EXPERIMENTALES DE LA REACCION DE HIDROLISIS
ENZIMATICA
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ANEXO B. PARAMETROS DE LOS MODELOS CINETICOS Y COMPARACION
ENTRE LOS MODELOS CINETICOS Y LOS RESULTADOS
EXPERIMENTALES

Dependencia del parametro V, con la concentracion inicial de sustrato;

modelo cinético con inhibicién competitiva.

Parametro Vm como funcién de So

A b
o o,

y =-0,4723x? + 9,6734x - 5,4555

Vm(g/L.h)
N N w w
o [6)] o ()]

-
(&)}

So %(WIV)

Figura 13. Dependencia del parametro K, con la concentracion inicial de

sustrato; modelo cinético con inhibicion competitiva.

Parametro Km como funcién de So

y =0,0296x - 0,7186x + 7,7553

Km (g/L)
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Dependencia del parametro K, con la concentracion inicial de sustrato;

modelo cinético con inhibicién competitiva.

Parametro Kl como funcion de So

0,55

y =0,0039x2 - 0,0715x + 0,6593

So %(WN)

Resumen de resultados; modelo cinético con inhibicion competitiva

Parametro | Correlacion

Vo(9/L-h) |V =-0.4723-S % +9.6734-S, —5.4555

K.(9/L) |K_ =0.0296-S,°-0.7186-S, + 7.7553

Ki(g/L) |K, =0.0039-S,2-0.0715-S, +0.6593

Rango de validez

0.026 <S, <7.5S,[%W /V]
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Dependencia del parametro V, con la concentracion inicial de sustrato;

modelo cinético con inhibicién no competitiva.

Parametro Vm como funcién de So

130
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90 1

Vm(g/L.h)
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30 ‘ ‘
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Dependencia del parametro K, con la concentracion inicial de sustrato;

modelo cinético con inhibicién no competitiva.

Parametro Km como funcion de So

So %(W/V)
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Dependencia del parametro K, con la concentracion inicial de sustrato;

modelo cinético con inhibiciébn no competitiva.

Parametro Kl como funcién de So
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Comparacion entre el modelo con inhibicion competitiva y el perfil

experimental

COMPARACION ENTRE EL MODELOS CINETICO CON INHIBICION
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Comparacion entre el modelo con inhibicion competitiva y el perfil

experimental

S0 5.0 %(W/V)

35
30 - —«— Modelo .-
25 e

520 -
= 15
10 1

0 10 20 30 40 50

Comparacion entre el modelo con inhibicion competitiva y el perfil

experimental

S0 7.5%(W/V)

50
40 | —»— Modelo — — @ 0
o Exp o
B
O+
—~ 30 1 -
-
E .
=20
[}
10 |
0 = T T T T
0 10 20 30 40 50

t(h)

72



COMPARACION ENTRE EL MODELOS CINETICO CON INHIBICION
COMPETITIVA Y LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES

S0 2.6 %(WIV)

20
—— Modelo - N— ]
15 O Exp =
[m]
—_ W)
—
@10 . |
=
]
9 o
(O:: T T T T
0 10 20 30 40 50

t(h)

Comparacion entre el modelo con inhibicion no competitiva y el perfil
experimental
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S0 7.5 %(W/V)

50
—— Modelo R oo« [
40 0 B - o
|
m]
330 T g
S o
— 20
m]
10 o
0 = T T T T
0 10 20 30 40 50

Comparacion entre el modelo con inhibicion no competitiva y el perfil

experimental

Tabla 13. Prediccién del perfil de glucosa a partir del perfilde T

Inhibicion Modelo
a-[T, -G]
Competitiva b-(1+ GJ+O.9-[TOO -G
aG _ C
dT v [T, -T]
Ky, [1+TJ+0.9[TOO ~T]
I<I
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Prediccion de G a partirde T
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Figura 24. Comparacion entre la prediccion del perfil de glucosa a partir del

modelo con inhibicién competitiva y los datos experimentales

La prediccién del perfil de glucosa con el modelo mostrado en la tabla 6, se
programo con una rutina RUNGE-KUTTA de cuarto orden para FORTRAN 95.

(Ver codigo en el anexo E)

Tabla 14. Resumen de resultados. Correlacion empirica propuesta para

predecir el perfil de Glucosa

Correlacion empirica Parametros
dG a1, -G]
at b-(1+Gj+[Tw—G] a,b,c

C

a=-0.0448S? +0.4511S_ +0.2027
b=-0.1113S2 + 0.9552S, + 2.2232

¢ =0.0201S? - 0.2447S, +1.7918

Rango de validez

0.026<S, <7.5S,[%W /V]
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ANEXO C. PROGRAMA DE OPTIMIZACION SUCESIVA DE PARAMETROS.
CODIGO PARA FORTRAN 95

¢ Programa de optimizacion sucesiva de parametros
c Los datos experimentales deben ser guardados en el
¢ archivo optsc.txt
module global

integer nrf,nd,niter

dimension x(100),y(100)

dimension xr(100),yr(100)

dimension av(1000000),eav(100000)

dimension bv(1000000),ebv(100000)

dimension cv(1000000),ecv(100000)

end module global

program optsc

use global

WRITE(* *)l***********************************************************************I
)

WRITE(*,*)*******OPTIMIZACION SUCESIVA DE PARAMETROS*********'
WRITE(* =) *ssssssessest) DROLISIS ENZIMATICA DE*ss+ssstesississisries:
(*.)

(%)

rewkrxrxxcxBAGAZO DE CANA DESLIGNIFICADQ**xxsskwrrrrxst
¥=============POR-ARTURO-G-QUIROGA===========*'

WRITE(* *)l********************************'k************'k*'k***********************l
)

* %

open(10,file='optsc.ixt',status="old")
read(10,*)nd

write(*,*)"numero de datos"
print*,nd

write(*,*)" dexp xe ye
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do i=1,nd,1

read(10,*)x(i),y(i)

print*,i,x(i),y(i)

enddo

write(*,*)"digite a,b,c(inicial) y tm"

read*,aop,bop,cop,tm

1000 continue

20

write(*,*)"rango de busqueda de a"
read*,al,ah

write(*,*)"rango de busqueda de b"
read*,bl,bh

write(*,*)"rango de busqueda de c"
read*,cl,ch

write(*,*)"sensibilidad"

read*,niter
write(*,*)"optimizaciones sucesivas"
read*,nop

pasoa=(ah-al)/niter
pasob=(bh-bl)/niter

pasoc=(ch-cl)/niter

do k=1,nop,1

optimizacion primer parametro
j=1

a=al

b=bop

c=cop

continue

call modelo(a,b,c,tm)
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30

40

call aerror(ae)

av(j)=a

eav(j)=ae

a=a+pasoa

=it
if(a.lt.(ah+pasoa))goto 20

call paop(aop,eop)

optimizacion segundo parametro

j=1

a=aop

b=bl

c=cop

continue

call modelo(a,b,c,tm)
call berror(be)
bv(j)=b

ebv(j)=be
b=b+pasob

j=j+1
if(b.It.(bh+pasob))goto 30
call pbop(bop,eop)
optimizacion tercer parametro
j=1

a=aop

b=bop

c=cl

continue

call modelo(a,b,c,tm)
call cerror(ce)

cv(j)=c
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(@)

100

ecv(j)=ce

c=c+pasoc

j=j+1

if(c.lt.(ch+pasoc))goto 40

call pcop(cop,eop)

print* k,eop

enddo

print*,aop,bop,cop

write(*,*)"si desea continuar la busqueda digite '1"
write(*,*)"para finalizar la busqueda digite '2"
read*,des

if(des.eq.1)goto 1000

stop
end program optsc

la subrutina modelo integra la ecuacion del modelo
cinetico por medio de un RUNGE-KUTTA de cuarto orden
subroutine modelo(a,b,c,tm)

use global

implicit real(a-h,0-z)

tprint=0

h=0.01

i=1

xi=0

yi=0

continue

if(xi.It.tprint)goto 10

xr(i)=xi

yr(i)=yi
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i=i+1
tprint=tprint+6
10 continue
XX=Xi
yy=yi
cl1=a*(tm-yy)/(b*(1+c*yy)+0.9%(tm-yy))
xx=xi+(h/2)
yy=yi+(h/2)*c1
c2=a*(tm-yy)/(b*(1+c*yy)+0.9%(tm-yy))
xx=xi+(h/2)
yy=yi+(h/2)*c2
c3=a*(tm-yy)/(b*(1+c*yy)+0.9%(tm-yy))
XX=Xi+h
yy=yi+h*c3
c4=a*(tm-yy)/(b*(1+c*yy)+0.9%(tm-yy))
yy=yi+(h/6)*(c1+2*c2+2*c3+c4)
Xi=XX
yi=yy
if(xi.lt.54)goto 100
end subroutine modelo
c
¢ la subrutina aerror calcula el cuadrado de la diferencia
c entre el valor predicho por el modelo y el valor experimental
subroutine aerror(ae)
use global
implicit real(a-h,0-z)
ae=0
do i=1,nd,1
ae=ae+(y(i)-yr(i))*"2

enddo
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end subroutine aerror
c
¢ la subrutina paop encuentra el parametro a para el cual
c el error es minimo en el rango de busqueda especificado
subroutine paop(aop,eop)
use global
implicit real (a-h,0-z)
if(eav(3).gt.eav(2))then
aop=av(2)
eop=eav(2)
goto 110
end if
do i=1,niter, 1
if(eav(i+1).gt.eav(i))then
aop=av(i)
eop=eav(i)
goto 110
endif
enddo
if(eav(niter).It.eav(niter-1))then
aop=av(niter)
eop=eav(niter)
endif
110 continue

end subroutine paop

subroutine berror(be)
use global
implicit real(a-h,0-z)
be=0
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210

do i=1,nd,1
be=be+(y(i)-yr(i))**2
enddo

end subroutine berror

subroutine pbop(bop,eop)

use global

implicit real (a-h,0-z)
if(ebv(3).gt.ebv(2))then
bop=Dbv(2)

eop=ebv(2)

goto 210

end if

do i=1,niter,1
if(ebv(i+1).gt.ebv(i))then
bop=bv(i)

eop=ebv(i)

goto 210

endif

enddo
if(ebv(niter).Ilt.ebv(niter-1))then
bop=bv(niter)
eop=ebv(niter)

endif

continue

end subroutine pbop

subroutine cerror(ce)

use global

implicit real(a-h,0-z)

82



ce=0

do i=1,nd,1
ce=ce+(y(i)-yr(i))**2
enddo

end subroutine cerror

subroutine pcop(cop,eop)

use global
implicit real (a-h,0-z)
if(ecv(3).gt.ecv(2))then
cop=cv(2)
eop=ecv(2)
goto 310
end if
do i=1,niter,1
if(ecv(i+1).gt.ecv(i))then
cop=cv(i)
eop=ecv(i)
goto 310
endif
enddo
if(ecv(niter).lt.ecv(niter-1))then
cop=cv(niter)
eop=ecv(niter)
endif

310 continue

end subroutine pcop



ANEXO D. PROGRAMA PARA CALCULO DE VOLUMENES DE REACCION.
SERIE DE REACTORES CSTR DE VOLUMEN OPTIMO, SERIE DE CSTR DE
IGUAL VOLUMEN Y REACTOR PFR CON O SIN RECICLO EN LOS CUALES
SE LLEVA A CABO LA REACCION DE HIDROLISIS ENZIMATICA DE BAGAZO
DE CANA DESLIGNIFICADO. CODIGO PARA FORTRAN 95

module global
real sopv,a,v,wx,y,z,the,delta,alp1,alp2,alp3,seqv
real spfr
integer i

end module global

el programa rdiseno calcula el volumen de reaccion en
metros cubicos para una serie de CSTR de volumen op-

timo, igual volumen y un reactor PFR con o sin reciclo

O o o o O

Los datos de salida se guardan en el archivo rdiseno_1.csv
program rdiseno

use global

VWRITE (Y, ) 444 A AR AR AR AR AR AR AR AR AR RRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRR]
WRITE(*,*)**********DISENO PRELIMINAR DE REACTORES*******xxx!
WRITE(*,*)*****+ oo DROLISIS ENZIMATICA DE***++++sssssssrsrsn

(*, ¥y BAGAZO DE CANA DESLIGNIFICADQ **** ks

WRITE(*,*)*========POR ARTURO G. QUIROGA=============*'
VRITE (Y, ) 444 A A AR AR AR AR AR AR AR RRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRRR]
open(unit=20,file="rdiseno_1.csv',status="unknown’)
write(*,*)"concentracion inicial de sustrato [% w/v]"
read*,sfr

write(*,*)"caudal [m**3/h]"
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Cc
Cc

read*,q

write(*,*)"'numero de reactores de la serie"
read*,nr

write(*,*)"factor de reciclo"

read*,bet

write(*,*)" X igv opv  pfr
sf=-0.252381*sfr**2+7.834762*sfr-2.154286
inicio de iteraciones para la serie de reactores

n=1

do j=1,nr1

alpn=0.99
inicio de iteraciones para todas las posibles

conversiones

1000continue

conv=1.-alpn

sO0=sf/(1+bet*(1-alpn))
s0r=(7.834762-(7.834762**2-4*0.252381%(2.154286+s0))**0.5)
s0r=s0r/(2*0.252381)

If(sOr.1t.2.5) then

write(*,*)"la concentracion de sustrato a la entrada del"
write(*,*)"primer reactor es muy baja o descendio a cau-"
write(*,*)"sa del reciclo. El calculo de los parametros”
write(*,*)"del modelo cinetico exige extrapolacion”
write(*,*)"Los resultados obtenidos no son confiables"
goto 3000

endif

2000continue

Cc

correlaciones para los parametros
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90

vm=-0.472286*s0r**2+9.673416*s0r-5.455527
pkm=0.029582*s0r**2-0.718570*s0r+7.755271
pki=0.003909*s0r**2-0.071534*s0r+0.659308

pkm1=pkm/s0
eps=pkm/pki

call opv(alpn,pkm1,eps,n)
If(n.gt.1)then

call igv(alpn,pkm1,eps,n)
else

seqv=sopv

endif

call pfr(pkm1,eps,alpn)
calculo del volumen real
seqv=seqv*q*(1+bet)*s0/vm
sopv=sopv*q*(1+bet)*s0/vm

spfr=spfr*q*(1+bet)*s0/vm

write (6,90)conv,seqv,sopv,spfr
write (20,90)conv,seqv,sopv,spfr
format(5X,5(F8.2,")"))
alpn=alpn-0.02
if(alpn.gt.0.01)goto 1000

n=n+1

enddo

3000continue

stop
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close(unit=20,status='keep')

end program rdiseno

la subrutina opv calcula el tiempo de residencia
adimensional para una serie de reactores CSTR de
volumen optimo
subroutine opv(alpn,pkm1,eps,n)

use global

implicit real (a-h,0-z)

sopv=0
doi=1,n1
a=i

z = alpn**(-1./n) - 1.

y = pkm1 + eps * (1. - alpn**(a/n)) + 0.9*alpn**(a/n)
the=y*z

sopv=sopv+the

enddo

end subroutine opv

la subrutina igv calcula el tiempo de residencia
adimensional para una serie de reactores CSTR de
igual volumen
subroutine igv(alpn,pkm1,eps,n)

use global

implicit real (a-h,0-z)

delta=0

100 continue

delta = delta + 0.00000001
alp3 = alpn
alp2 = alp3 + delta
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doi=1,(n-1),1

z = alp2/alp3 - 1

y = pkm1 + alp3*(0.9-eps)+eps
X = pkm1 + alp2*(0.9-eps)+eps
alp1=(z*y/x+1)*alp2

alp3 = alp2
alp2 = alp1
enddo

if (abs(1 - alp1).gt.0.0001) goto 100
w = (delta)/alpn
v = pkm1 + alpn*(0.9-eps)+eps
seqv = n*v*w
end subroutine igv
c
¢ la subrutina pfr calcula el tiempo de residencia
¢ adimensional para un reactor PFR
subroutine pfr(pkm1,eps,alpn)
use global
implicit real (a-h,0-z)
spfr=(0.9-eps)*(1.-alpn)-(pkm1+eps)*log(alpn)

end subroutine pfr
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ANEXO E. PROGRAMA PARA CALCULO DEL PERFIL DE GLUCOSA A PARIR
DEL PERFIL DE T(CELOBIOSA + GLUCOSA). CODIGO PARA FORTRAN 95

module global
real a,b,c,vm,pkm,pki
end module global
programa para calcular el perfil de glucosa a partir
del peril de T (celobiosa + glucosa)

c
c
C los datos de salida se guardan en el archivo glucosa_1.csv
c

program glucosa
use global
WWRITE (¥, *) stttk RRRRRRRRRRRRRRN
WRITE(*,*)*********PREDICCION DEL PERFIL DE GLUCQOSA™********!
WRITE(*, *)****sssssssss HIDROLISIS ENZIMATICA DE***++*ssssssssssssn
(¥, xBAGAZO DE CANA DESLIGNIFICADQ****x st
WRITE(*,*)*==========POR ARTURO G. QUIROGA===========*'
T = e ey
open(unit=20,file='glucosa_1.csv',status='unknown')
implicit real (a-h,0-z)
write(*,*)"ingrese el valor de So"
read*,so
write(*,*)" T G"
tm=-0.2524*s0**2+7.8348*s0-2.1543
xi=0
yi=0
tprint=0
h=0.0001
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100

90

10

integracion por un runge-kutta de cuarto orden
continue

X=Xi

y=yi

if(xi.It.tprint)goto 10

write (6,90)xi,yi

write (20,90)xi,yi
format(5X,2(F8.2,","))
tprint=tprint+0.1
continue

call compet(so,zz,yy,X,y)
c1=zzlyy

x=Xi+h/2

y=yi+(h/2)*c1

call compet(so,zz,yy,X,y)
c2=zzlyy

x=xi+h/2

y=yi+(h/2)*c2

call compet(so,zz,yy,X,y)
c3=zzlyy

x=xi+h

y=yi+h*c3

call compet(so,zz,yy,X,y)
cd=zzlyy
y=yi+(h/6)*(c1+2*c2+2*c3+c4)
Xi=x

yi=y

if(xi.It.(tm-0.1))goto 100

stop
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close(unit=20,status='keep')

end program glucosa

La subrutina compet calcula el valor de la funcion
usada para predecir el perfil de glucosa, haciendo
uso de todas las correlaciones para cada uno de los
parametros
subroutine compet(so,zz,yy,x,y)
use global
implicit real(a-h,0-z)
tm=-0.2524*s0**2+7.8348*s0-2.1543
correlacion empirica
a=-0.044804*s0**2+0.451120*s0+0.202744
b=-0.111319*s0**2+0.955226*s0+2.223181
c=0.020098*s0**2-0.244708*s0+1.791758
parametros del modelo cinetico
vm=-0.472286*s0**2+9.673416*s0-5.455527
pkm=0.029582*s0**2-0.718570*s0+7.755271
pki=0.003909*s0**2-0.071534*s0+0.659308

zz=a*(tm-y)/(b*(1+y/c)+0.9*(tm-y))

yy=vm*(tm-x)/(pkm*(1+x/pki)+0.9*(tm-x))

end subroutine compet
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ANEXO F. EFECTO DEL RECICLO

EFECTO DEL RECICLO
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Efecto del reciclo, reactor PFR, So 5.0%(W/V)
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ANEXO G. VOLUMENES DE REACCION, S0 5.0 % (w/v)

Volumenes de reaccion, So 5.0%(W/V)
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Volumenes de reaccién por reactor, So
5.0% (W/V)
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