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RESUMEN

Este trabajo tiene como objetivo disefiar un reagtdmico de tanque agitado para la
produccién de acido lactico a partir de la mielafille un ingenio azucarero en Guatemala.
Para esto, se realizaron analisis en laboratore mgprmitieron determinar la produccién de
acido lactico, el rendimiento de la produccién ydancentracion de azucares final, con
procedimientos diseflados para la obtencién de dexperimentales. Estos datos fueron
empleados posteriormente para la determinacioradgniética de la reaccién. A su vez, los
datos obtenidos en la cinética de reaccion sezatdn para los célculos del volumen necesario
del reactor, y asi poder obtener la informacionebpara el disefio y dimensionamiento del
equipo requerido. Ademas de los datos técnicosnadiis, se llevoé a cabo una estimacion de

los costos del equipo y la inversion total del acip.

Luego de efectuados los calculos, pudo determinerseolumen del reactor continuo
agitado necesario para la produccion de acidoctiotjue fue de aproximadamente 2¥) lm cual
permitié el calculo de un sistema de agitacion, woragitador principal tipo anchor de 2.48 m de
didmetro y un agitador secundario tipo propulsmBdialetas y una chaqueta de calentamiento de
40 nt de area de intercambio de calor. Estos equipdtiaaes se disefiaron con el fin de mantener

la operacién con una agitacion continua y una @i@maa una temperatura constante de 31°C.

Finalmente, pudo concluirse que la construcciénrdesactor de tanque agitado isotérmico
para la produccion de &cido lactico es factibleg guede llegar a ser factible econédmicamente
debido al amplio mercado futuro que puede alcayzque econémicamente, en un ingenio la
instalacion del reactor continuo agitado constitupeahorro en la cantidad de desperdicios y la

produccién de vinazas.
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.  INTRODUCCION

El dia de hoy en toda cultura y pais, se buscangrazanedios de produccién mas limpia en
donde la contaminacion al ambiente sea minima yr@ada. Los primeros pasos de esta nueva
ideologia consistian en disminuir la cantidad dsedkos en el pais, en hacer mas eficientes las
lineas de produccion y disminuir los residuos &salel producto fabricado.

A partir de esto, surgi6 la idea de utilizar todtws subproductos resultantes de un proceso
para obtener otros materiales y/o productos. Lorgios pasos en Guatemala de esta ideologia
surgieron en los ingenios azucareros, buscandditmtas posibilidades de tratamiento y de
generacién de un producto secundario a partir dedésechos obtenidos. Es asi como en los
ingenios se inicié con la produccién de alcohobaipde la melaza final de los tachos. Esta miel
posee un contenido de azlcares bajo, por lo qusaypara la produccion de azlcares ya no es
econdmicamente factible. Por otro lado, la produtade etanol no requiere un alto porcentaje de
azucares reductores en solucién y utilizando upa desaccharomyces cerevisiase obtiene un
rendimiento alto en la produccion de alcohol. Emmd, después de ser destilado, puede ser vendido
ya sea para la produccion de biodiesel, etanol patoas presentaciones de venta.

La produccién de etanol es un proceso econdmicamtattible en un ingenio, sin
embargo, otras alternativas pueden ser consider@uas el crecimiento en la ideologia de una
produccién mas limpia, también se inculca la idgi@ade un producto mas limpio. Asi es como
nace la idea de la produccién de material biodedpag especificamente la produccion de

polimeros biodegradables.

Actualmente, la produccién de polimeros se basdagrcadenas de carbono (alcanos)
obtenidas del petréleo. Con éstas, se puede llaveabo una polimerizacion obteniendo un
polimero con la longitud y el peso molecular dese&tl problema es que no se degrada y no puede
fabricarse totalmente a partir de material recizlagobr lo que ya no cumple con las adaptadas

especificaciones del cliente.

Ahora bien, el desarrollo de un polimero biodegotsl@&s un tema que se encuentra en
investigacion. Ultimamente, la producciéon del acmidilactico en ciertos paises desarrollados ha
sido un éxito. Este es un polimero que se formartr el acido lactico y dado que no es una
molécula formada solamente por atomos de carbet®,es biodegradable. Asi, la blsqueda por la



produccién de acido lactico de una manera masaapihcilla y econémica se desarrolla a nivel

mundial.

El acido puede ser fabricado por via quimica meeialistintos tipos de reacciones: la
reaccion entre el acetaldehido y el acido ciantddoi mondxido de carbono, o la reaccién entre
etanol y cianuro; o bien puede ser producido porid fermentativa. Luego de generado el acido
lactico, en condiciones controladas mediante urshideatacion azeotrépica, una condensacion
directa o la formacion de un intermediario, puesidizarse la polimerizacion para obtener el PLA
(acido polilactico).

En la industria nacional, la produccion de aciddtié® no es muy desarrollada. Se han
realizado estudios de la factibilidad de la prodtutade acido lactico a partir de suero que sean
capaces de suplir las necesidades del pais, siargmbos resultados no han sido muy favorables.
En este trabajo se presenta la posibilidad debiactcion de acido lactico a partir de la miel fina
obtenida en un ingenio azucarero. Para el estediizado, se tom6 en consideracion la produccién
de uno de los ingenios mas grandes en Guatematajosiel propdésito de esto proporcionar las
dimensiones y cantidades de equipos necesarios l@acanstrucciéon de un reactor quimico
continuo de tanque agitado que produzca &cidoctacthdemas, se tuvo como un segundo
proposito, determinar los costos de inversion deyecto.



[I. ANTECEDENTES
A. Cinética quimica

1. Factores que modifican la velocidad de reacciors ju@cesos quimico-industriales se
disefian para obtener de manera economica un poodugbartir de diversos materiales no
elaborados que se someten a las diferentes etapagamiento.

Hay muchas variables que afectan la velocidladina reaccién quimica. En el caso de los
sistemas homogéneos (en los que solamente hayasep fa temperatura, presion y composicion
son las variables mas evidentes. En los sistentasogéneos, hay mas de una fase por lo que el
sistema se complica. En algunos casos, la tramsferee masa entre variables puede afectar; en

otros, la transferencia de calor es una variabp®rtante.

2. Velocidad de reaccion. La velocidad de reacciédesme respecto a un componente i de
la reaccion. La velocidad de reaccién se puedaidefn base a unidades de volumen, de masa, de
superficie de interfase o unidad de volumen dettogala misma expresa la velocidad en que el
componente i reacciona. Asi en base a la unidagldenen se tiene,

1dN;
TS

(Ecuacion No. 1)

Algunas reacciones ocurren muy rapidamentasanuy lentamente. Entre algunos ejemplos,
cabe mencionar la produccion de polietileno (unolate plasticos mas importantes), o en la
produccién de gasolina a partir de petréleo crigldeseable que la etapa de reaccion se complete
en menos de un segundo, mientras que en el tratgnde aguas puede durar dias, asi como en las

fermentaciones.
B. Disefo de reactores

1. Definicién de reaccién quimica. Se define reacgjaimica como la operacion unitaria
gue tiene por objeto la redistribucién de electsog® atomos para formar productos diferentes a

partir de los compuestos de partida (reactivos).



En una reaccion quimica, existen distintosof@s que se deben considerar para que ésta pueda

llevarse a cabo. Entre ellos, se puede mencionar:

Condiciones de operacion tales como presion, testyrer y composicion de los

compuestos reactivos.
Las caracteristicas cinéticas de la reaccion.

Las fases en las que se encuentran tanto loswesctbmo los productos, es decir ya sea

sélido, liquido o gaseoso.

2. Tipos de reacciones quimicas. Existen distintasstighe reacciones quimicas, las cuales

se definen de acuerdo al ordenamiento de electrpioeatomos que se obtengan, las cuales se

pueden clasificar en:

Reacciones homogéneas: cuando se afecta solamentiase, ya sea gaseosa, soélida o

liquida.

Reacciones heterogéneas: cuando se requiere Enpiesle al menos dos fases para que

tenga lugar la reaccion a una velocidad deseada.

Reacciones enziméticas: utilizan catalizadores 6giobs (proteinas con alto peso

molecular, con centros activos y que trabajan asbi@mperaturas)

Reacciones cataliticas: son aquellas reaccionegegueeren de una sustancia adicional
(que no aparece en el balance global) para modifecavelocidad de reaccion; esta
sustancia por su presencia acelera la reaccionicpyimue de otro modo ocurriria muy

lentamente.

Reacciones no cataliticas: los materiales reactamt@ecesitan ninguna sustancia adicional

para dar lugar a la reaccién quimica.

Reacciones autocataliticas: en esta reacciéon, anoesdproductos formados actia como
catalizador, participando en otra etapa del prqo#gsonde la velocidad es mas grande que

en la primera.

Reacciones endotérmicas: son aquellas que adscalmerdel exterior.



- Reacciones exotérmicas: son aquellas que libetanlwzcia el exterior.

3. Definicién de reactor quimico. Un reactor es elagsp fisico en donde se lleva a cabo
una o varias reacciones quimicas. Este es un eglig@fiado que permite controlar ciertos
parametros como temperatura, composicion, presigitacion, entre otros de manera que las
condiciones de operacién se mantengan para optifasiZz@rmacion de productos en la reaccioén
guimica.

El reactor quimico, por lo general, cuenta conrecipiente abierto o cerrado y una linea de

entrada y de salida para sustancias quimicas.
4. Tipos de reactores quimicos

a. Reactores de tanque agitado (CSTR). Este tipo atgaiees de uso comun en los
procesos industriales. También se conoce como (E&GdiRinuos stirred tank reactor) o reactor de
retromezcla. Estos generalmente se operan en gomelcestacionarias y con agitacion. Con estas
condiciones, se puede considerar las variacionesodeentracién, temperatura o velocidad de
reaccion nulas en cualquier punto del recipienteléEFigura No. 1 se presenta un esquema del
reactor tipo CSTR.

Figura No. 1: Esquema del reactor de tanque agitad

/

R

Dado que se considera que el reactor opermgiciones estacionarias, las variaciones en la
concentracion, asi como la velocidad de reacc®rpasideran nulas entre cualesquiera dos puntos

del reactor. De esta manera, el balance para peaiesen el reactor es:

(Ecuacion No. 2)



En dondé se define como la velocidad de flujo, y se calecukdiante la multiplicacion de la

concentracion de la especigor el flujo volumétrico:
Fi = CL'U

(Ecuacion No. 3)

A partir de la ecuacion 2, se obtiene el vdelr volumen del reactor requerido para reducir la
velocidad de flujo de entrada de la espécida velocidad de salida de la misma especie.

b. Reactores tubulares. Este reactor también se carmmoe un PFR (piston flow
reactor). Este tipo de reactor consiste en un tilbwlrico operado en estado estacionario. En estos
reactores no existe mezcla en la direccién deb.flogro existe una mezcla completa en la direccién
perpendicular al flujo. La concentracion varia dalgo de la direccién del flujo; en consecuencia,
el balance de materia para un componente de laideagdebe hacerse para un elemento diferencial
de volumendV. En este tipo de reactores la Unica variable daetaa la conversion sera la
longitud del reactor. Este tipo de reactor se mtesen la Figura No. 2.

Figura No. 2: Esquema del reactor de tipo tubular
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Para determinar el volumen de este tipo de reagtore

FAO

vV fXaf dx,
0 —Ta

(Ecuacion No. 4)

Esta ecuacion permite determinar el tamafio detoeaecesario para una conversion deseada

conociendo la velocidad de alimentacion.



5. Conversion y tamafio del reactor

a. Definicion de conversion. La conversion, o conv@rdraccional, se define como la
fraccién del reactivo A que ha reaccionado.
Para definir la conversién, suponer que ldidad inicial de un reactivo A en el tiempe 0 en
el reactor es NAO y que NA es la cantidad de Agmtsen el tiempo t. La conversion de A en un

sistema de volumen constante, esta entonces dada po

moles de Areaccionado  Nyg — Ny

4=

moles de A alimentados ~ Nyq

(Ecuacion No. 5)

En el caso en que el volumen del reactor no esaes el volumen del reactor esta directamente

relacionado con la conversion del reactivo A,
V= Vo(l + EAXA)

(Ecuacion No. 6)

O bien, despejando para el valor de la conversion,

V-V,
Voéa

Xy =

(Ecuacion No. 7)

En donde se defirlg como el cambio fraccional en el volumen del sistemtre los casos de no
conversion y conversion completa del reactivo A, As
_ VXA:I B VXA:O

Eqp =
VXA:O

Y Vo representa el valor del volumen inicial del reacto

b. Espacio - tiempo y espacio — velocidad. El espdieimpo y el espacio-velocidad
con las medidas apropiadas para medir el funciemmide los reactores de flujo continuo. Estos

se definen de la siguiente manera:



Espacio-tiempo:

1 tiempo necesario para tratar un volumen
- = e alimentacion igual al volumen del reactor =|ti
de al t lal vol del t [=]tiempo
medido en determinadas condiciones.

T =

(Ecuacion No. 8)

Espacio-velocidad:

cantidad de alimentacién bajo condiciones
s === | determinadas que puede tratarse en la unidad |[=] tiempo~?
T de tiempo, medida en volimenes de reactor

(Ecuacion No. 9)
Es decir que un espacio-tiempoxde significa que el volumen de alimentacion que a&ten
el reactor cada hora, es igual @eces el volumen del reactor, esto en determinzmfadiciones. De

la misma manera, un espacio-tiempoyarinutos significa que cadaminutos se trata en el reactor

un volumen de alimentacién igual al volumen dettaa

Ademas, estas dos expresiones pueden reladenmanera sencilla la corriente que entra al
reactor, la velocidad, tiempo y otras de la sigi¢ienanera:

(Ecuacion No. 10)

La (Ecuacién No. 10) aplica tanto para raasttipo CSTR como para reactores tipo PFR.

c. Ecuacion de disefio en sistemas por lotes. En leor@ayle los reactores que
trabajan en sistema por lotes, cuanto mas tiempogrezca un reactivo en el reactor, mas de él se
convierte en productos hasta que se llegue alileqaijlo bien se afore el reactivo.

A partir de esto, el nimero de moles que genaten en el reactor, también son funcién de la
conversion por lo que la ecuacion se convierte en:

dN, __ dX,
dt ~ 4% gt

(Ecuacion No. 11)



Realizando un balance de materia, y sustitityda (Ecuacion No. 11 se obtiene el tiempo
necesario para que se alcance una conversiopnXcondiciones de operacion tanto isotérmica

como no isotérmica. Asi,

fo N Xa dXx,
A0 o (=T)V

(Ecuacion No. 12)

El volumen del fluido reaccionante y la vettaad de reaccion permanecen dentro de la integral

debido a que, en general, varian durante el tresscie la reaccion.

- Para reactores de tanque agitado: La ecuaciérsdaalpara el reactor de tanque agitado se

obtiene a partir de un balance de materia con cespéreactivo A. En este caso, se conoce
el valor de entrada de moles al reactor, conociezidealor de la conversion se puede
determinar el valor de moles a la salida del mismo.
A la salida del reactor,

Fp=Fp(1—Xy)

(Ecuacion No. 13)

Sustituyendo en el balance de masa y consideguelao hay acumulacién, se obtiene:
FpoXq = (=1)V

(Ecuacion No. 14)

Reordenando esta ecuacion,

(Ecuacion No. 15)

Sin embargo, de acuerdo a la (Ecuacion No. 16bsene que:

T V_XA

Cao Fao —Ta

(Ecuacion No. 16)
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O bien,

(Ecuacion No. 17)

En donde Xy ra se miden en las condiciones de la corriente ddasajue son iguales a las

condiciones dentro del reactor.

- Para reactores tipo PFR: Al igual que para el cgdgio CSTR, la ecuacion de disefio se

determina a partir de un balance de materia epar@dndV del reactor, como se muestra
en la Figura No. 2. En la entrada del reactonehero de moles esd- Y a la salida de la

porcién de volumen,
FA = FAO + dFA

(Ecuacion No. 18)
Tomando en cuenta que,
dFy = d[F4(1 —X,)]
(Ecuacion No. 19)
Y sustituyendo estos valores en el balance de reas#tiene:
FpodXy = (—1p)dV
(Ecuacion No. 20)

Reordenando estos valores, y calculando la integealobtiene para cualquier valor del

cambio fraccional en volumen,

T= VCao =C fxaf dX,
Fpo A0 o ~Ta
(Ecuacion No. 21)

Este valor der permite determinar el espacio tiempo adecuadorefgtor que se esta

disefiando.
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C. Fermentacion

El término de fermentacion, segln se conocidiremprincipio era la “produccion de alcohol a

partir de azdcar”. Hoy en dia, posee una definioiés amplia:

«Desde el mas sencillo hasta el mas complejo, losegos biolégicos pueden clasificarse como
fermentaciones, procesos fisiologicos elementalela yaccion de seres vivos. Ademas, las
fermentaciones pueden dividirse en dos grupos glseraquellas promovidas y catalizadas por
microorganismos o microbios (levaduras, bactealgms, mohos, protozoos) y aquellas promovidas
por enzimas (sustancias quimicas producidas paparganismos). En general, las fermentaciones
son reacciones en las que una materia prima oay&eiconvierte en producto por la accién de

microbios por la accién de enzimasglevenspiel, 2007)

1. Definiciéon de fermentacion. Un proceso de fermddtactipico es un proceso que se
lleva a cabo en un biorreactor o fermentador méelieihcual determinados sustratos que componen
el medio de cultivo son transformados por acciécrobiana en metabolitos y biomasa.

Figura No. 3: Esquema general de una fermentacion
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El proceso de fermentacion consta de cuaamast

- Propagacién de cultivos: En esta etapa se realiza propagacion inicial del
microorganismo que se desea utilizar para la ferace&m. Este material microbiolégico
seleccionado constituye el punto de partida cocual se debe aumentar la cantidad del
mismo para poder realizar la fermentacion deseada.
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- Fermentacion: Con el material obtenido en la prap#n de cultivos, se siembra el tanque
de indculo. Del tanque de inéculo se pasa al fetaden industrial de volumen de acuerdo
al producto deseado y a la concentracion deseadasta etapa, el microorganismo actta
con los componentes del medio de cultivo para forehgroducto deseado en un tiempo

estimado de fermentacion.

- Operaciones y proceso de separacion y purificadérios productos: Este proceso de
purificacién se realiza en dos etapas. La prim@masiste en una filtracion, centrifugacién o
decantacion; luego se realizan extracciones paralds, desorcién u otras; posteriormente
se purifica por medio de métodos de extracciénoctiquido-liquido o cromatografia y

finalmente se realiza un aislamiento de productos.

— Tratamiento de efluentes: A pesar de no tener @hacion directa con el producto,
representa una etapa importante porque es fundahoentrolar los efluentes que salen de

la fabrica y son desechados.

2.Tipos de fermentacion. Las fermentaciones puedeasifidarse en: fermentacion

enzimatica y fermentacién microbiana. Las fermeatees enzimaticas pueden representarse por:

falimentacidén organica, A )| - i producto quimico,R)
‘enzimaE/

Por otro lado, las fermentaciones microbignesien representarse por:

falimentacion organica, A }- iproducto,R) + (mas células, C)

microbioC

Figura No. 4: Clasificacion de los procesos bimog

Clasificacion: P.mcfE§05 Acciﬁn_de
biologicos seres vivos
Fermentacion Procesos fisiologicos
/ \ elementales
Catalizada por ENZIMAS Catalizada por microorganismos
-~ compuestos de alto peso (MICROBIOS o CELULAS)
molecular, que son muy — levaduras — mohos
especificos, y generalmente — bacterias — protozoos
actlian sobre un solo — algas
compuesto

(Levenspiel, 2007)
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La distincién clave entre estos dos tiposatméntaciones es que en la fermentacién enzimatica
el agente catalitico, la enzima no se reproduc®, gue actlia como cualquier sustancia quimica
ordinaria, mientras que en la fermentacion micnudbial agente catalitico, célula o microbio, se
reproduce. La Figura No. 4: Clasificacion de loscpsos biolégicos representa la clasificacion de

los procesos bioldgicos.

3.Medio de cultivo. EI medio de cultivo es indispdrisa para el desarrollo del
microorganismo. Los componentes de los medios itoysh los compuestos de naturaleza quimica
gue desempefian un rol esencial en los procesoseydaben cumplir con los requerimientos del
crecimiento y de formacion de productos. Tambiém esacargados de suministrar energia para la
sintesis de metabolitos y para el mantenimientaael
Los medios pueden clasificarse considerandiatiaraleza quimica de los componentes. A partir

de esto, se obtendria:
— Medios sintéticos o medios quimicamente definidos.

— Medios complejos en cuya composicion intervienestasicias de origen animal o vegetal
como peptonas, extracto de levadura, macerado e hasina de soja u otros que aportan
las sustancias fundamentales (que seran discutidas adelante) pero que son

guimicamente indefinidas y de compaosicién variable.

4. Requerimientos nutricionales. Los requerimientdsicianales estdn determinados por el
tipo de metabolismo celular. A pesar de los migganismos varian considerablemente respecto a
los nutrientes que pueden necesitar, es posiblimglig entre dos categorias: macronutrientes y

micronutrientes.

a. Macronutrientes. Los macronutrientes corresponddosague son agregados en
grandes cantidades (gramos por litro). Estos sariono, nitrégeno, sulfuros, potasio, fosfato y
magnesio.

— Carbono: El metabolismo celular del microorganigmaede ser autotréfico, es decir que
obtiene el carbono a partir del CO2 (como las ajgalgunas bacterias) y los heterotréficos
gue necesitan compuestos organicos como fuentesrlbleno.

— Nitrégeno: Este puede obtenerse a partir de cortgmiesganicos o inorganicos. Este es

utilizado para la biosintesis de proteinas, aammdeicos y polimeros de la pared celular.
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— Oxigeno: Dependiendo del microorganismo seleccionae realiza una fermentacion
aerdbica o anaerobica. El oxigeno es uno de laantés mas comunes en el metabolismo
energético por lo que en algunos casos, es negesari

- Fosfato y azufre: son suministrados en forma de sidfato o aminoacidos azufrados. El
fésforo se incorpora en acido nucleicos y polimesdalares. El azufre es asimilado para la
sintesis de aminoacidos azufrados y otros compesent

- Potasio y magnesio: ambos son esenciales. Una ipgrt@tante del potasio es utilizado
para el RNA de las células. El ion potasio actima@coenzima en la estructura de varios

componentes celulares. El ion magnesio es esqranalla estabilidad de las células.

b. Micronutrientes. Los micronutrientes son aquell@esnentos que se encuentran en

el medio de cultivo en muy pequefias cantidadessEst expresan en cantidades de miligramos o
microgramos por litro. Algunos de estos compuestos hierro, manganeso, molibdeno, calcio,
zinc y cobalto.

Estos se distinguen en dos categorias: losgudrecuentemente esenciales para el crecimiento
y los que son raramente esenciales.

- Micronutrientes esenciales para el crecimientaicamagnesio, hierro, cobalto y zinc.

— Otros micronutrientes: bario, sodio, aluminio, olazromo, niquel, molibdeno, entre otros.

En general, las trazas de estos elementos cemocidas cualitativamente ya que su
determinaciéon es dificil. En la mayoria de los sasee considera que estos compuestos se

encuentran como impurezas.
5. Variables que afectan la fermentacion

a. Requerimiento de oxigeno. La mayoria de los pracad® fermentacion son
aerdébicos y por tanto, requieren de la provisiomxigeno. En presencia de oxigeno, la oxidacién
de la glucosa puede ser escrita de la siguientemaan

C¢H > 04 + 60, — 6H,0 + 6CO,

Sin embargo, otro tipo de bacterias puederciftnar en ambientes anaerobios, los cuales

favorecen la fermentacion.
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b. Efecto del potencial de hidrégeno. Los microorgawis pueden crecer en un
amplio rango de pH desde un pH 2 para los micrawsgaos que prefieren medios acidos hasta un
pH 11 para los microorganismos que se desempefijan @meun medio alcalino.

Independientemente del pH que es capaz detaopo microorganismo, es importante conocer
cudl es el pH 6ptimo para el crecimiento del misBwrante el crecimiento los microorganismos
modifican el pH del medio de cultivo, normalmengeiBndolo disminuir por lo que es frecuente

incluir en el medio soluciones tampén a fin deawijue el pH se aleje del 6ptimo.

c. Efecto de la temperatura. El efecto de la tempexasobre el crecimiento del
microorganismo es complejo: por una parte, al atanda temperatura aumenta la velocidad de
reaccion; por la otra, aumentos en la temperatuagtivan ciertas enzimas que catalizan las
reacciones de ahi que el crecimiento a altas tempas decrece. La temperatura Optima de

fermentacion resulta de una deduccién de ambososfec

6. Cinética de fermentacion. La fermentacién natusauea situacion compleja con una
mezcla de alimentos y células que reaccionan inteseente. Si el alimento es adecuado, los
microorganismos lo comen, se multiplican y en a@cpso producen un material de desecho o

residual R. En simbolos,

c
A-> C+R

En algunos casos, la presencia del produdtdniBe la accion de las células sin importar cuanto
alimento esta todavia disponible. Se tiene asusg denomina envenenamiento por producto. En
ocasiones el interés se encuentra en la desconfpodie A, en otras estara en producir células C, y

en otros casos se deseara el material de desetd®aidulas, R.

En este tipo de fermentacion, primero los abi@s necesitan un tiempo para adaptarse a su
nuevo ambiente, después crecen exponencialmentsl. &so de un tanque agitado, las células se
encuentran en un medio ambiente uniforme. No sesitacninguna adaptacion y la multiplicacion
de las células tiene lugar a una velocidad corsstaeterminada por la composicion del fluido en el
reactor. La velocidad de reaccion se representadréemente por una ecuacion tipo Monod,

 kCuCe
e =T T Oy

(Ecuacion No. 22)
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El valor dek depende de todo tipo de parametros: temperatigaencia de elementos en baja

concentracion, vitaminas, sustancias toxicas, sidew de la luz, entre otras.

D. Produccion de Acido lactico

El acido lactico fue descubierto en 1780 pajuémico sueco Scheele, quien lo aislo de la leche
agria. Posteriormente en 1847, fue reconocido gonmducto de fermentacion por Blonodeaur, y en
1881, Littlelon inicia la fermentacion a escala ustlial. Este es un compuesto muy versatil

utilizado en la industria quimica farmacéuticaatimento y de plasticos.

Existen dos isomeros 0Opticos, el D (-) lactiadl L (+) lactico y una forma racémica constituid
por fracciones equimolares de las formas D (-) ¥+l A diferencia del isémero D (-), la
configuracion L (+) es metabolizada por el orgamigmmano. En la Figura No. 5 se presenta la
molécula del &cido lactico.

Figura No. 5: Molécula del acido lactico

Lactic Acid

Hydrogen | C3Hg03

Oxygen

Oxygen

Oxygen
Hydrogen |
{_ Hydrogen
Hydrogen Carbon
2 H
Hydrogen 'L_ AR

1. Ficha técnica del acido lactico

a. Propiedades

Tabla No. 1: Propiedades fisicoquimicas del acidtido

Datc Unidade
Férmule CsHeOs
Peso moleculi 90.0¢ g/mol
Numero CA! 59€-82-3 -




Continuacién Tabla 1,

Datc Unidade
Punto defusior 16.¢ °C
Puntcde ebulliciér 122 °C
Presién de vap (25°C 0.01¢ mm Hc
Densida 1.357 glcrr®
Indice de refraccic¢ (20°C) 1.4391! -
Solubilidad en agt Muy soluble -
Constante de acidepKa) 3.9C -
Calor devaporizacio 54.C kJ/mo
Calor decombustiol -136: kJ/imol

(Akron, 2010)

b. Seguridad y proteccion

Tabla No. 2: Manejo del acido lactico

Precaucio

Almacenamiento

Almacenar en un contenedor cerrado. Mantener ereatel
frio, seco y bien ventilado. Alejado de sustancias

incompatibles.

Lavar bien las manos después de su uso. Laval

Manejo contaminada antes de utilizarla nuevamente. Utiliza
solamente en areas ventiladas.

Absorber cualquier derrame con material inerten@@

Derrames tierra), y luego colocar en un contenedor de deligies

quimicos. No afadir agua.

Reactivos incompatibles

Bases, agentes oxidantes, acido nitrico, mezcladaddo

nitrico y acido fluorhidrico.

(Akron, 2010)

17
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Tabla No. 3: Toxicidad del acido lactico

Forme Toxicidac
Ojos Utilizar lentes de proteccion adecuac
y Piel Utilizar guantes adecuados. Prevenir exposicionagiel.
Proteccion : _ :
Vestiment: | Utilizar ropa cerrada que cubra bien el cuerpo, zaj
cerrados y bata de manga larga.
Forme Toxicidac
Ingestiér | Causa irritacion gastrointestinal con nausea, \@smy
diarrea.
Inhalacion | Irritacion en el tracto respiratorio. Tos, corresiental.
o Inhalacion de vapores puede causar dificultades de
Toxicidad L
respiracion.
Contact Quemadura
Ojos Quemaduras. Puede causar conjuntivitis y Ulcerde
cornea.

(Akron, 2010)

2. Produccion de acido lactico. La produccion de adédtico se puede obtener por via
quimica o por via biotecnoldgica. Ambas son utilas sin embargo la via biotecnoldgica ha sido
investigada ultimamente debido a su accesibilidad.

a. Produccién quimica: la reaccién por via quimicadpoe el acido lactico tanto en
su forma dextro como en su forma levo, sin emba&amau forma inactiva. Esta reaccién puede
llevarse a cabo de distintas maneras:

- La reaccion del acetaldehido con acido cianhiduex@ dar lactonitrilo, el cual puede ser
hidrolizado a &acido lactico,

H,0
CH3;CHO + HCN — CH;COH — HCN —> CH;C(OH)COOH

(Ecuacion No. 23)

— Lareaccion a alta presién de acetaldehido con ridmdle carbono y agua en presencia de
acido sulfarico como catalizador,

H, SO0,
CH;CHO + CO + H,0 —— CH;C(OH)COOH

(Ecuacion No. 24)



19

— Lareaccion en presencia de agua y acido sulfénowo catalizador del etanol con cianuro,
2CH3CHOH + 2NaCN + 2H,S0, + 4H,0 — 2CH3;CH(OH)COOH + Na,S0, + (NH,),S0,

(Ecuacion No. 25)

b. Produccién biotecnoldgica: la reaccion por viadiablogica puede llevarse a cabo
de muchas maneras. La via biotecnoldgica consista fermentacion de un carbohidrato por una
bacteria u hongo lactico. La ventaja de la viaduinblégica es que las bacterias u hongos tienen la
capacidad de producir enantimeros dextro o letiecsc

La produccién de acido lactico depende muaaricroorganismo a utilizar, la inmovilizacion
o recirculacién del microorganismo, el pH, la tenapgra, la fuente de carbono, la fuente de
nitrégeno, la formacion de subproductos, entrescaigpectos.

Segun el microorganismo utilizado, la fermeidta puede ser homolactica o heterol4ctica. La

fermentacién homolactica se da segun la ecuacion,

CoHy,0 + 2 ADP + 2 Pi — 2CH;CH(OH)COOH + 2 ATP

Por otro lado, la fermentacién heterolactigadir de la glucosa es la siguiente:
C¢H1,04 + 2 ADP +2Pi — CH3;CH(OH)COOH + CH3;CH,0H + 2 ATP

En el caso de la fermentacién heterolactieosolamente se produce acido lactico, sino que
también etanol.

En la produccion biotecnolégica de acido tictcon bacterias se utilizan como sustrato
sacarosa, proveniente de la cafia de azUcar y/daelmoazucarera. En el caso de la fermentacion
lactica, se deben realizar la hidrdlisis del ststfeasta azUcares fermentables, fermentacién de
azlcares a 4cido lactico, separacion de biomasaticpas solidas del medio de fermentacion y
purificacién del acido lactico obtenido.

En la obtenciéon comercial con bacterias lasti@l sustrato puro se le adiciona una fuente de
vitaminas y de cofactores: glucosa, fosfato de amposxtracto de levadura y neutralizante. El
medio se inocula y se agita sin aireacion paravopdr la neutralizacion del acido formado. La
fermentacién dura entre 2 y 4 dias y al final etlimes ajustado a pH 10 y si se utiliza el carbmnat
de calcio, el medio es calentado para solubilizéactato de calcio y coagular proteinas presentes.

Posteriormente el medio se filtra para eliminatausas insolubles, asi como biomasa. El acido
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libre se obtiene por adicion de acido sulfuricouseg de filtracion para eliminar el sulfato de éalc

formado. El acido lactico es entonces concentrad@paporacion.

La fermentacién puede ser realizada en comtinen discontinuo. Sin embargo, la fermentacion
en continuo da en la mayoria de los casos mayaresentraciones y mayores rendimientos,
comparado con la fermentacién en discontinuo.

3. Microorganismos productores de &cido lactico. Lastdrias lacticas y algunos hongos
filamentosos constituyen el grupo de microorgansmae producen é&cido lactico durante su
crecimiento en carbohidratos y su expulsién hdameglio en donde son cultivados.

Las bacterias lacticas se clasifican como dhdéenmentativas, s6lo producen acido lactico, o
como hetero fermentativas, que producen ademascide #ctico, etanol, diacetilo, formato,
acetona o acido acético. Las bacterias lacticassaarobias y emplean el piruvato, punto final del
metabolismo Embden-meyerhof, para producir el atdatico, producido en sus formas levo o
dextro. Entre las bacterias lacticas homo fermmamestan dactococcus lactis subsp. lactiglos
lactobacillus delbruecki, helveticos casei En la Figura No. 6, se observa el metabolismo de
carbohidratos por las bacterias lacticas. La raaifon izquierda presenta el metabolismo para las
bacterias lacticas homo fermentativas, y la ramdiién derecha muestra el metabolismo de los
carbohidratos para las bacterias lacticas hetenvefgtativas.

Figura No. 6: Metabolismo de carbohidratos pobksterias lacticas
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Fig. 2. Metabolic pathways of homofermentative (solid line) and heterofermentative (dotted line) lactic acid bacteria: P, phosphate;
ADP, adenosine 5'-diphosphate; ATP, adenosine 5'-triphosphate; NAD*, nicotinamide adenine dinucleotide; NADH, nicotinamide
adenine dinucleotide (reduced form); (1), lactate dehydrogenase; (2), alcohol dehydrogenase

(Rolz, 2011)
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E. Polimeros biodegradables

Los polimeros biodegradables son un tema dehaninvestigacién. Las dos compafias de
productos quimicos mas grandes del mundo se hanagtd en la biotecnologia industrial como la
herramienta que producira los compuestos quimitzog ael futuro en instalaciones industriales
denominadas biorefinerias, por analogia a lasaeéia actuales que operan procesando el petréleo.

La Chemical Engineering News, ha identificatb@e productos obtenidos a partir del proceso

azucarero de especial interés para las biorefsddgbfuturo. Estos se presentan en la FiguraMNo.

Los polimeros biodegradables pueden obtemkersistintas fuentes y formas. Estos se clasifican
en agro-polimeros y en biopoliester segin la oldendel biopolimero sea a partir de biomasa, de
micro organismos, utilizando biotecnologia o utiido productos petroquimicos. En la Figura No.

8 se observa la clasificacion de los biopolimeros.

Figura No. 7: Compuestos importantes para la prida industrial en las biorefinerias en el

futuro
0 0 0 0
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NH, 0 0 OH OH 0 0
HO\H)\)'LOH HO - OH Ho)j\/\HJ\OH
0 OH OH O NH,
Aspartic acid Glucaric acid Glutamic acid
0 0
00
OH CH4
HO HO
CH, O 0 HO
Itaconic acid Levulinic acid 3-Hydroxybutyrolactone
OH OH OH OH
OH
OH HO OH
HO OH HO <
OH OH OH
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a Class of 1,4-diacids also includes fumaric and malic acids. b Class of sugar alcohols also includes arabinitol

(Rolz, 2011)
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Figura No. 8: Clasificacién de los biopolimeros
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1. Produccién de éacido polilactico. El proceso de mefizacion puede partir del éster
ciclico denominado lactide, obtenido a partir da deshidratacion del acido lactico en su forma
dextro. Este proceso se muestra en la rama infdeofa Figura No. 9. El éster ciclico es
polimerizado o co-polimerizado con otras molécelagprocesos cataliticos. En esta polimerizacion
el anillo del éster ciclico se abre y se forma wmdad monomérica que se repite cierta cantidad de
veces de acuerdo con el peso molecular del polimero

Por otro lado, la polimerizacién del acidotide también puede obtenerse a partir de la forma
levo del acido lactico mediante una condensacidects y obteniendo polimeros de bajo peso

molecular. Este proceso, se muestra en la partgisupe la Figura No. 9.

Finalmente, se puede producir también a pddiruna deshidratacion azeotropica del acido
lactico, obteniendo un polimero de bajo peso médeckste proceso se presenta en el centro de la
Figura No. 9.
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Figura No. 9: Produccién de acido polilactico
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F.  Industria azucarera en Guatemala

Guatemala posee una industria azucarera diaamoin experiencia en la produccion de azucar,
cruda y refinada. Los actuales ingenios en opemnamid eficientes en el uso de los recursos y han
efectuado inversiones para asegurarse la co-pridducie energia eléctrica, la cual venden al
sistema nacional de distribucion. Lo anterior iadque la cafia de azlcar y sus subproductos
pueden considerarse como recursos renovables atoplean la produccion de alimentos,

combustibles, energia eléctrica y como se proporese trabajo de graduaciéon acido lactico.

1. Composicion quimica de la cafia de azlcar. La cocipasde la cafia de azlcar varia
segun el lugar en dénde se cultiva. Hay tierrazudévo en donde el porcentaje de azlcar se
encuentra entre el 13 y 14%, y otros en donde npuede obtener mas de un 12%. La proporcion
de fibra lefiosa varia entre el 10 y 17%, y poraasitjugo corresponde a un rango entre el 83 y
90%.

Tabla No. 4: Porcentaje aproximado de la compasid&l jugo de la cafia de azlcar

Compuesto Rango (%)
Sacaros 10-18
Ague 80- 8¢
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Continuacion de Tabla 4,

Compuestc Rango (%)
AzUcares reductor 0.3-3
No-azUcar inorganic 0.2-0.€
No-azUlcar organic 0.4-1

Entre los compuestos no azucarados del jugmafle de azlcar se distinguen sales inorganicas,
especialmente hierro y cuerpos grasos, sustanclasantes asi como acidos organicos como

aminoacidos y carbohidratos, entre otros. (Portpuéd, 1955)

2. Desechos de la cafia de azUcar. En la centrifugdeidm masa cocida llamada final o de
agotamiento, se obtiene una miel final conocidacomlaza agotada. Sin embargo, a partir de ésta
no se puede obtener mas azucar cristalizable. 8sideva como buen agotamiento en cafa de
azucar el que produce melaza agotada de una piee2@ a 35 % a partir de un jarabe inicial de
85%. (Porta Arqued, 1955)

a. Usos de los desechos del proceso de azucar

— Produccion de etanol: la produccion de etanol esalternativa muy utilizada. El alcohol
se fabrica a partir de la fermentacion de los daidvatos obtenidos a partir de los residuos
del ingenio azucarero. Esta fermentacion se realipartir desaccharomyces cerevisiae
con un valor de pH entre 4.5-7 y una temperatur3/de.

— Produccion de acido acético: el acido acético sml@wbtener como producto secundario
de la fermentacion anterior. También puede utidigarel alcohol etilico obtenido
anteriormente como materia prima para su fabricacié

— Otros usos de estos son:

* Produccion de escoria vitrea para la protecciériadpared de los hogares: se
fabrica a partir de la mezcla de residuos de bagamola melaza lo cual da una
escoria abundante. Las sales potésicas, la ca delaza y la silice del bagazo
permiten a altas temperaturas la formacion de soaria que dificulta el paso del
aire y que se adhiere a la pared de los hogares.

» Abono: se han realizados estudios que demuestealcaplicar un litro de miel a

cada plantdn en el momento de la siembra de cafas esguardan las plantas de

las reacciones por fermentacion de la miel.
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» Alimento para ganado: la melaza es un alimento ganado mas conocido como

molascuit Se prepara con un 75% de melaza agotada, bagazpgeco.

» Combustible: la miel como combustible puede apdieamediante un inyector

especial que la atomiza, sin embargo los resultaddsn sido los deseados aun.

3. Produccion anual de azicar. Entre los ingenios im@srtantes en Guatemala son el
Ingenio Concepcién y el Ingenio Pantaledn. Estos d® los ingenios de mayor produccion de
azucar anual en Guatemala, la cual asciende aiaf@damente 33,500 toneladas métricas de cafa
en el periodo de zafra.

En la Tabla No. 5 se presentan los datos ddupcion de ambos ingenios: la cantidad de cafia
molida obtenida durante el periodo, el flujo de Infieal y tanto los dias como las horas de

produccion laboradas.

Tabla No. 5: Estadisticas de produccion del ing€uncepcién del afio 2005 al afio 2010

2005- | 2006- 2007- 2008- 2009- | Promedio
2006 2007 2008 2009 2010
Carfia molid (ton. métricas | 1,144,02. | 1,358,64. | 1,396,13 | 1,305,78. | 1,573,41 | 1,355,59:
Miel final (gal/ton. cafi¢ 5.7t 5.8t 5.9¢ 6.5¢ 6.57 6.1t
Pureza miel final (% 34.5¢ 34.5¢ 36.32 38.3¢ 36.0¢ 35.91
° Brix 84.3: 85.1: 86.17 87.6: 82.¢ 85.15
Produccién (dia: 13t 15¢ 16C 16¢ 18¢ 161
Produccién (hora 3,24( 3,792 3,84( 4,032 4,46¢ 3,87¢

(Cengicafia, 2011)




1. JUSTIFICACION

Desde hace unos afos, el impacto ambientalneaspecto que en toda industria se debe
considerar y tomar en cuenta. La consciencia emadg el dafio al medio ambiente son temas
discutidos mundialmente particularmente a niveligidal.

La fuente de energia y de materia prima atiléz hoy en dia es el petréleo, sin embargo, las
reservas de petréleo a nivel mundial estan disneindg. En el afio 2001 el principal consumo de
petroleo a nivel mundial era Estados Unidos con2b%6, seguido por el conjunto de paises
europeos con un 19%. Ademas, las reservas de qetdtivel mundial abastecian el consumo del
mismo hasta por 130 afios, sin embargo, hoy en alidemanda de petr6leo ha aumentado
considerablemente reduciendo el tiempo de vidasledservas mundiales. Hoy en dia, se considera
que las reservas de petréleo seran consumidas ain40

Por esta razén, se deben tomar en considaratio tipo de fuentes de energia, renovables y
menos dafiinas para el medio ambiente. Es asi corge k& investigacion en busca de otra fuente
de materia prima para la fabricacion de productosigables con el medio ambiente,
especificamente en la industria de polimeros yddyxcion de un polimero biodegradable. A partir
de esta investigacion se determind que los desealehaosiel final de un ingenio azucarero pueden
ser utilizados aprovechando su contenido de azsigama la obtencion de otros subproductos. El
acido lactico es uno de ellos, que a partir deetenéntacion de los azlcares, puede ser obtenido

facilmente y utilizado para la produccién del agidtilactico, un polimero biodegradable.

La produccion de acido lactico es una adididlinamica que esta en crecimiento a escala
mundial debido al potencial de los biopolimerostso® compuestos que pueden derivarse del
mismo. De esta manera, el acido polilactico esalimgro que comienza a suplir las necesidades
del cliente por un producto méas amigable con elimathbiente; cuya produccién se obtiene a

partir de desechos de otra industria y cuyo pronesgenera grandes cantidades de desecho.
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V. OBJETIVOS

A.  Objetivo general

Determinar la ecuacién de la velocidad dediéacpara la fermentacion de acido lactico y la

ecuacion de disefio de su respectivo reactor, pestanormente realizar el disefio del mismo.

B. Objetivos especificos

1. Determinar la concentracién de acido lactico d@rdat fermentacion por un periodo

determinado experimentalmente.

2. Realizar una serie de experimentaciones a esdabdaakario para definir qué condiciones
de operacion son las adecuadas para la fermentdeiam medio de cultivo utilizando

como cepa lactickactococcus lactis subsp. lactis

3. Determinar experimentalmente una ecuacion parmédica de reaccion de fermentacion a

las condiciones de operacion establecidas delrsiterior.

4. Disefar el equipo necesario para que la reaccidferentacion pueda darse en sus
Optimas condiciones, considerando que se utilizaxdl0% del flujo de miel final del

ingenio.

5. Determinar los costos de inversién del reactorfidide.
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V. PROBLEMA

En la industria de fabricacion de polimeras,usilizan los compuestos organicos obtenidos a
partir de los derivados del petréleo para realiaapolimerizacion de los mismos y obtener el
polimero deseado. Sin embargo, el petréleo es weratd natural de energia no renovable, cuyas
reservas a nivel mundial se estan agotando. Detéiar nace la necesidad de obtener otra fuente
de materia prima que permita la produccion de s

Es necesario encontrar una alternativa de poidin de acido lactico viable para abastecer la
produccién de polimeros biodegradables asi comefidisun reactor que se adecue a las
condiciones 6ptimas de operacién para la obtend@racido lactico, de manera que pueda ser
utilizado como materia prima en la industria ddmpelos.

28



VI. METODOLOGIA

Con el objetivo de poder llevar a cabo lagpas en el laboratorio, llegar a resolver el proble
planteado y conseguir alcanzar los objetivos géeena especificos, es necesaria la siguiente

metodologia de trabajo:

A. Realizar un medio de cultivo que cumpla con todasdspecificaciones necesarias para la

fermentacion.
B. Inocular el medio de cultivo con la cepa lactmetococcus lactis subsp. lactis

C. Fermentar el medio de cultivo inoculado por ungmoide 225 horas en una incubadora a una
temperatura entre 31 y 32°C.

D. Determinar por medio de un analisis volumétricedacentraciéon de acido lactico para cada
una de las muestras obtenidas. Para esto, s® dilequipo presentado en la Fotografia No. 5
y la Fotografia No. 6.

E. Determinar los cambios a realizar en el medio dedatacion y las variables a modificar para

aumentar la produccién de acido lactico.

F. Realizar una segunda prueba de fermentacion inudolal medio de cultivo con la cepa

lacticalactococcus lactis subsp. lactis

G. Fermentar el medio de cultivo de la segunda prysivaun periodo de 60 horas en una
incubadora a 40-41°C y con agitacién de 100-120 ¥mnla Fotografia No. 3.

H. Determinar por medio de un analisis volumétricadacentracion de acido lactico para cada

una de las muestras obtenidas.

I. Asi mismo, para cada muestra obtenida determinaambio en la densidad de la solucién

para observar el aumento en masa microbiana y smma

J. Finalmente, determinar el cambio en el pH para cadastra obtenida del fermentador y

comprobar la produccion de acido lactico en lasstnas.

K. Analizar los resultados obtenidos a partir de gatasbas.
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Determinar la ecuacion que relacione la velocidadedccion con las concentraciones de &cido

lactico obtenidas experimentalmente.

. Determinar el volumen del reactor adecuado papadduccién de acido lactico, mediante las

ecuaciones de disefio de los reactores quimicosiadies para el proceso.
Disefiar el equipo necesario para la operaciénedetor quimico.

Determinar la inversion necesaria para la compitas&lacion del equipo adecuado para la
realizacion de la reaccion de fermentacion de acuaios resultados obtenidos.

Analizar la informacion obtenida, sacar conclusgone dar recomendaciones sobre los

experimentos realizados a escala laboratorio yesslbequipo disefiado.



VII.

RESULTADOS

Tabla No. 6: Resultados obtenidos experimentalengata la ecuacion aparente de la
cinética de reaccion obtenida

Constantes de proporcionalidad de la ecuacion

la cinética de reaccion &)

de 6.862 x 10-7 mol/L.min

Orden de la reaccion con respecto a la
concentracion de azucares en la soluciéon

Ecuacion obtenida para la cinética aparente de

reaccion

mol (o
0.00138%

6.862 x 1077 L mi X
.min +C,

Temperatura de determinacion de la cinética dg

reaccion

40+0.05°C

Tabla No. 7: Resultados experimentales obtenidos @ disefio de calentamiento del
sistema de fermentacion

. Area de Flujo de agua de
Material de . -
construccion transferencia de| calentamiento
Calor (n%) (kg/s)
Chaquetg de| Acero gl carbpn con 3975 0.759
calentamientg tratamiento térmico

Tabla No. 8: Resultados obtenidos experimentalengata el analisis de la inversion
necesaria en maquinaria y equipo

Equipo Costo total ($)
Tanque vertical enchaquet: Q 173,847.5! ($ 22,146.1¢
Agitador Superic Q 129,154.8 ($ 16,452.8¢
Agitador Inferio Q 6,669.4( ($ 849.61
Medidor de pt Q 13,698.2 ($1,745.0C
Motor 1/4 hy Q 49,5213 ($ 6,308.4E
Motor 3/4 hy Q 123,803.3. ($15,771.1z
Termopa Q 7,867.5! (% 1,002.25
Medidor de presic Q 948.4! ($120.83
Total Q 504,562.1¢  ($64,275.47
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Tabla No. 9: Resultados obtenidos experimentaleneata el disefio de los diferentes
equipos necesarios en la reaccion de fermentacion

Velocidad

. Material de | Altura | Diametro ) Rango de | Condiciones
Volumen del equipo construccion|  (m) (m) d(?p%']r)o medicién | de operacion
A Presion
Volumen efectivo=19.1 fn Acero controlada,
Reactor de Volumen de disefio= 28.84°m inoxidable 3.45 2.65 - - y
fermentacion iempo de residencia = 48 316 temperatura
de 31°C
: Acero
A’;(:_qlte;]dor - inoxidable 1.13 2.48 - - -
nchor 316
A A5cm
. cero del
Ag'tagor. - inoxidable | fondo | 0.078 : : :
secundario 316 del
tanque
Motor del
agitador - - 0.295 0.168 9 - -
principal
Motor del
agitador - - 0.295 0.168 150 - -
secundario
22.0 -
Termopar - - - - - 280.0 °C -
Medidor de 2.00 -
potencial de - - - - - 20.00 -

hidrégeno
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Figura No. 10: Vista exterior lateral del reaatontinuo agitado, sin escala, dimensiones
en metros
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Figura No. 11: Vista transversal lateral del reade tanque agitado, sin escala,
dimensiones en metros

-
.
b il |
| []
ﬂ i <
= o)
il
I |

0.259

0168



35

Joyduy Jopensdy
ollepunodes T~ e
021IsBJl} JOJON Jopejiby f
TI%SIL . —8100—' [95,00 el I
— 6520 ( ) T {1
1]
9100 Lv__.r - -
69T

"SOIJAWI U2 SAUOISUAUWIIP “B[BIS UIS ‘Opelise anbue) ap 1010BAI [2 U2 UQIOL)ISE 3P BUIASIS [P [eINe] BISIA ] "ON eInSIj



36

Figura No. 12: Vista de planta de la parte superimferior del reactor de tanque agitado,
sin escala, dimensiones en metros
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Figura No. 13: Vista de planta del agitador ppatiy agitador secundario, sin escala,
dimensiones en metros.

”’ Tro.ms ﬁ ﬁo.ms
SO, \ ® \
SN 0008 F 2.48 >‘

Agitador Secundario Agitador Anchor



37

VIII. DISCUSION

El disefio de reactores incluye varias areas degknieria quimica que deben aplicarse para
determinar las variables esenciales que debenlaaewy asi, obtener la informacién necesaria para
el disefio y la construccién del equipo. Los redalsaobtenidos en la seccion anterior, deben
dividirse en dos partes del estudio elaboradoattefiécnica y la parte econdmica.

En lo que se refiere a la parte técnica del proyest necesario mencionar que el desarrollo
propuesto es factible de acuerdo a las condicideesperacion que se seleccionen y del tipo de
reactor disefiado.

El primer procedimiento técnico fue la selecciamdadel medio de cultivo a utilizar, como
la cepa de acido lactico empleada en la fermentaBiara esto, se realiz6 una revision bibliografica
permitiendo determinar los nutrientes necesarioa ekcrecimiento de una bacteria. Entre estos se
encuentra el potasio, el nitrdgeno, el magnesia kevadura en las cantidades presentadas en la
Tabla No. 46: Solucion de nutrientes agregadal eaaetor de tanque agitado (pag. 83). Todos
estos, esenciales para el crecimiento y reproducida bacteria. Igualmente, se determind que la
ausencia de oxigeno a lo largo de la fermentacgdmportante para evitar la produccién de otras
sustancias no deseadas. Ademas de esto, se lleaboauna investigacion bibliografica de las
distintas cepas bacterianas productoras de acidiwdatanto homo fermentativa como hetero
fermentativas. Seleccionando a partir de ciertiter@s (como el rendimiento teérico de acido, las
condiciones de fermentacion, entre otros), la adpéactococcus lactis subsp. lagtisna cepa
homo fermentativa.

Tanto la cepa seleccionada como todas las otras gepductoras de acido lactico dan altos
rendimientos de &cido lactico; sin embargo, el jzmh principal de éstas radica en la produccion
de subproductos no deseados. En el caso de las lcep® fermentativa se tiene la ventaja de la
garantia de una produccion Unica de acido lactitentras que con las cepas hetero fermentativas
se obtiene otro tipo de productos ademas del dadadico. Entre estos se puede mencionar el acido
acético, el alcohol, acido pirGvico y otros. Cabenmionar también que el uso de la cepa
seleccionada se encuentra respaldado cientificarpentestudios anteriores.

En cuanto a la formulacion del medio de fermendtacse utilizaron distintas fuentes de
nutrientes para suplir los alimentos necesarioa [g bacterias. Aunque los porcentajes de cada
uno de ellos son relativamente bajos (Tabla Nqg.pd§. 64) son necesarios e indispensables para la

produccién del acido lactico y la sobrevivencia lde bacterias. Ademas de los nutrientes
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necesarios para la sobrevivencia de las bacterlaspyoduccion de &cido lactico, otra variable
importante a controlar durante el proceso de fetac@n es la temperatura de la solucién. Para la
determinacién de la temperatura adecuada de femgiéntse realizaron dos experimentaciones: la
primera a una temperatura entre 30-32°C; y la slyaruna temperatura de 40°C. En ambos casos
se pudo determinar el comportamiento de las basten el medio de fermentacion calentado.
Cientificamente se ha comprobado que las tempegatde fermentacion adecuada para el
lactococcus lactishan sido bajas, generalmente en un rango entrd02Z5- Sin embargo,
teéricamente en un reactor se obtiene una mayaerfia y rendimiento a temperaturas maximas
permisibles de operacion (cientificamente hastaC¥@° manteniendo el mismo en condiciones
isotérmicas. Sin embargo, experimentalmente ndigvo estos resultados. A altas temperaturas,
en este caso a una temperatura de 40°C, se obtavbuena produccion de &cido lactico aunque
menor a la produccién obtenida a una temperatuB2te. Por tanto, a partir de estos resultados se
interpreta que la reaccion de fermentacién debsedarbajas temperaturas, preferiblemente hasta
los 32°C. Por tanto, se determind que a nivel ktooio la condicion éptima de fermentacién en
cuanto a la temperatura del medio de fermentacidnelereactor seria de 31°C con una
incertidumbre de £ 1°C.

Luego de la determinacion de la temperatura Optimaperacion, se d que otro factor
importante para la produccién de &cido lacticoaskridel potencial de hidrégeno (pH). La cepa de
lactococcus lactimdemas de ser afectada por la temperatura déukéotambién es afectada por
la cantidad de iones hidronios en la solucidn. Erpentalmente no se observé mayor cambio en la
concentracion de &cido lactico en la solucién coaeldpH alcanzaba un valor entre 3.4 y 3.6
indicando que la bacteria no podia seguir desamiddse bajo tales condiciones. Iniciando la
fermentacién con un valor de pH en 6.0, despué$deoras de fermentacion se obtenia un valor
del mismo de 3.4 aproximadamente indicando la prcidn abundante de acido lactico. Esta
disminucion es exponencial hasta alcanzar el wadomencionado, como se muestra en la Tabla
No. 19 (pag. 52) y en Grafica No. 4 (pag. 56). d3ta experimentacion se determina que la
bacteria es activa en ambientes en donde el pHeadas acido, por tanto, se debe mantener un
control del mismo en el reactor disefiado.

Finalmente, en cuanto al medio de fermentacion uray Gltima variable a considerar y
posiblemente la mas importante: la concentracioraziecares en la solucion de fermentacion.
Experimentalmente, se definio la cantidad de am&cque se deseaba agregar para la reaccion de
fermentacién. En este caso, se afadié una mezogudesa y fructosa con sacarosa. El azlcar

reductor es la glucosa, a partir de la cual seepbtiel acido lactico, sin embargo también puede
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emplearse la sacarosa en ciertos casos. La cdipadatitiene la ventaja de ser capaz de hidrolizar
la sacarosa en fructosa y glucosa, los dos dislsaque forman la sacarosa. Por tanto, no hay
influencia alguna entre la seleccion entre sacamsggucosa. La concentracion de sacarosa o
glucosa es realmente el factor determinante enedionde fermentacion: una concentracion muy
alta de azlcares reductores puede causar contabnirtee la cepa y evitar su crecimiento; y una
concentracion muy baja de azlcares reductores puedeo sea suficiente para que las bacterias se
reproduzcan. Cientificamente se ha comprobadoajgericentracién de azlcares reductores debe
encontrarse en un rango entre 12 — 18 °Brix deollac#n total, por tanto se determiné que la
concentracion de azucares en el medio de cultiairasvariable a controlar. En la segunda prueba
realizada cuyos datos se presentan en la Tabla Mo(pag. 51), se afiadié cierta cantidad de
glucosa cada 12 horas. Sin embargo, la cepactiscoccusse contaminé rapidamente. Por tanto es
de vital importancia el control de la cantidad deicares en la solucién y verificar que la

concentracion de los mismos no sea mayor de ladeasen el interior del reactor.

Dado que el propdsito del reactor es el uso deelaza de un ingenio azucarero, ésta sera
variable segln la pureza final de la miel obtenZtamo se menciond previamente, la concentracion
de los azlcares en solucién es una variable actant importante. A partir de datos histéricos
obtenidos de ciertos ingenios (Tabla No. 5, pag, &5 puede determinar la pureza de la miel de
salida en un ingenio. El problema con este flujsal@la es su alta concentraciéon de azlcares, que
podria causar una contaminacion de la cepa. Par, #sta debe ser diluida. A partir de estos datos,
se determindé que la concentracion de azlcares togdacen la solucion de salida era de
aproximadamente el doble de la deseada en el repotdo que se determing que por cada parte de
miel final que ingresara en el reactor, se debdinfias partes de agua. De esta manera, se obtiene

la concentracién de azUcares en el rango deseado.

A partir de las variables mencionadas anteriormesgeobtiene el reactor operando en
Optimas condiciones. A partir de esto, se puedeaeda determinacion de la cinética de reaccion.
La determinacién de la ecuacion de la cinética,aceenmuestra en el Apéndice J (pag. 77), se basé
en la reduccion de la concentracion de azUcaraxct@es a lo largo del tiempo. Es decir que
basandose en las curvas de concentracion de azlomarga tiempo se determind la cinética de la
reaccion. Dado que es una reaccion de fermentas@ms posible adaptar cualquier modelo de
reaccion pero se puede aplicar el modelo de Mortsdle modelo basa su cinética en la
concentracion de bacterias inicial, dos constadtes/elocidad, la constante de Monod y por
supuesto la concentracion del reactivo en solu¢#n este caso, los azlcares reductores). La

fermentacién, segin Monod, se divide en dos etdsBtas: la reduccion exponencial de la



40

concentracion del reactivo y la estabilizacion @@isumo del reactivo hasta no obtener variacion.
La primera etapa de fermentacion, es una etapaetageaccion es de primer orden y la reduccion
del reactivo es rapida y la velocidad de reacc®al&. En la segunda etapa de fermentacion, no
hay mayor variacion en la concentracion del reactse obtiene una reaccién de orden cero, en
donde la velocidad de reaccion también se aprogimero. El modelo de esta cinética de reaccién
se presenta en la (Ecuacién No. 31 (pag. 77)eleewcon6 este modelo de cinética dado que la
fermentacién no solamente depende de la concedniradicial de azlcares en solucion, sino que
también es de suma importancia la concentraciomideoorganismos en solucion. EI modelo de
Monod toma en cuenta tanto la concentracion deasesia lo largo de la fermentacion, como la
concentracion de los microorganismaos en solucid@) gn condiciones favorables, se reproducen
aumentando su concentracidon en solucién. Las auestade esta ecuacion, mencionadas
anteriormente, se determinaron graficamente derdaua la Grafica No. 6 (pag. 58), y los
resultados se presentan en la Tabla No. 6 (pag.L#lconstante de velocidad de reaccién depende
de muchas variables, entre las cuales se men@deaperatura, la presencia de elementos en baja
concentracion, la presencia de vitaminas, sustantdxicas, entre otros. Por dltimo la
concentracion final de bacterias en la soluciofiir{iia como &) nunca excede cierto valor debido

a que la formacion del producto disminuye la veladiy luego detiene la reaccién. Por tanto cabe
mencionar, que para la constante de velocidadapmoricentracién de bacterias inicial se obtuvo un
valor bastante bajo. Esto puede ser debido a ddsr@s: la constante de velocidad es un valor
bajo, indicando que la formacién del producto esaieo que la concentracion maxima de bacterias
en la solucién sea demasiado pequefia. En estemaeste que sean aceptables ambas variables
dado que la produccion de acido lactico es un pmae fermentacion bastante largo lo cual
explica un valor bajo de la constante de velocigador otro lado, la concentraciébn maxima de
bacterias en la solucion es pequefia debido anaadiones que la misma posee en cuanto a la
concentracion inicial de azlcares reductores encinl. Desafortunadamente, es imposible
determinar estas constantes por separado pooealdigcuacion obteniendo el valor de la constante
de velocidad por la concentracion maxima de bactdra constante de Monod es un tercer valor
constante en la cinética de la reaccion, y se el@imo la concentracién del reactivo cuando las
células bacterianas se reproducen a la mitad deelsgidad maxima. La constante de Monod
obtenida experimentalmente es baja lo cual indie en efecto, la formaciéon de bacterias se ve
limitada por la concentracion de azlcares redusterela soluciéon. Sin embargo, esta constante
podria aumentar, e incluso el tiempo de fermentacpgbdria disminuir aumentando la
concentracion inicial de microorganismos en el meld cultivo. De esta manera, la fermentacion y
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produccién de &acido lactico seria en un menor teemp constante de Monod aumentaria

considerablemente y el rendimiento podria ser agyom

Posterior a la determinacion de la cinética de daccion de fermentacion obtenida
experimentalmente, se procedid al segundo procedimtécnico el cual consistié en el calculo del
volumen del reactor, seleccionando como tipo detoeal de tanque agitado. Este tipo de reactor
posee una ventaja con respecto al reactor tipdaupara este tipo de reaccion y es la facilidad co
la que se puede operar. La presencia de bactemasg microbiana en la solucion podria afectar en
un reactor de tipo tubular en cuanto al tiempoedélencia de la solucién en el mismo, sin embargo
es una variable mas controlable en el reactor migutaagitado evitando la sedimentacion de las
particulas. Por esta razon, se agregd un agitasliuefio, que debido a su tamafio no afecta el
patron de flujo dentro del reactor. Para este dgitase selecciond uno tipo propulsor, cuyo fin es
evitar la sedimentacién de las particulas. Poimtes# colocé en la parte inferior del tanque a una
corta distancia de la tuberia de descarga delaedtt mismo posee un diametro de 0.078 m y un
eje de 0.016 m.

Para el calculo del volumen del reactor, se deldterchinar el espacio-tiempo de la
reaccion. Esto se determiné experimentalmente ngsponde al momento en que la concentracion
de azUcares reductores no disminuye y la concéraie acido lactico no aumenta tampoco. Al
alcanzar este momento de la reaccién, no hay v@migcpor tanto no es factible continuar con la
reaccion. Experimentalmente, el tiempo en que nbohwariacion en ninguna de estas
concentraciones fue a partir de las 48 horas deefaiacion. Ademas de este dato, se obtuvo el
flujo de miel final en un ingenio a partir de datastéricos del ingenio Concepcién (hasta el afio
2010), datos presentados en la Tabla No. 5 (pgg 2&biendo que por cada parte de miel final se

deben agregar dos partes de agua, se procediéutacal volumen del reactor. Después del calculo
mostrado en el Apéndice :KCalculo del volumen del reactor y equipos aureka

(pag. 79), se determind que el volumen del regudoa tratar el 10% del flujo de miel final, es de
aproximadamente 20*mAdemas del flujo de miel final (132.5 L/h) y dkljo de agua (244.6 L/h)

se ingresa también un flujo (1 L/h) con los nutiésnnecesarios mencionados anteriormente. El
flujo de miel final y de agua se ingresara al r@agbr medio de una tuberia dg de pulgada
cédula 40, mientras que el flujo de nutrientesattor se realizara por medio de una tuberia de %
de pulgada cédula 40. EI material del reactor sefidi en acero inoxidable 316 debido a su
resistencia a la corrosién, a su fuerza y resiserd reactor disefiado consta de tres partes: un
tanque cilindrico de diametro 2.65 m, y dos serferas del mismo didmetro. De esta manera, el
reactor tiene un alto de 6.10 m y un diametro 66 2n. A partir de estos datos, se obtiene que el
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volumen total del reactor de tanque agitado es8d@42ni, y un volumen efectivo de 19.2°ral

cual corresponde al volumen total de liquido priesehreactor.

Una vez determinado el volumen del reactor, seulfalel flujo de agua a 40°C en la
chaqueta exterior del reactor. Dado que las mugesttdizadas para la parte experimental se
colocaron en una incubadora que mantenia la tetopara 30 + 1°C, se realiz6 el disefio de una
chaqueta de calentamiento para el reactor. Sin rgmbaueda por definir si la reaccion de
fermentacién en este caso es exotérmica o endotériinivel laboratorio, el tamafio de la muestra
utilizado para la experimentacion era muy pequedtfa geterminar un cambio en la temperatura,
ademas que la incubadora mantenia la temperatura ealor aproximado de 30°C. Por lo que, se
considera que posteriormente se debe realizar galagsiento adecuado y monitorear la
temperatura, a manera de verificar si se requiesechaqueta de calentamiento o de enfriamiento.

Considerando que se requiere una chaqueta ddaraiento para el reactor utilizando un
flujo de agua a 40°C, se determiné el coeficiemerednsferencia de calor de la solucion para
determinar la cantidad de calor necesaria a transféa solucién y mantener la misma en un valor
de temperatura entre 30-32°C. Los resultados dealdtidad de calor, del coeficiente de
transferencia de calor, y el flujo total de agueesario se presentan en la Tabla No. 33 (pag. 60)
de la seccion de apéndice. Suponiendo que el ageieeqtraba a la chaqueta de enfriamiento
ingresa con una temperatura de 40°C y sale dedmana una temperatura de 31°C, se determiné
que el flujo de agua a través de la chaqueta deberiser aproximadamente de 4,046.4 kg/h. A
partir de este dato, y asumiendo una velocidadntiada de 1 m/s, se determiné que la tuberia
necesaria para ingresar este flujo de agua enagueta es de 1 ¥ de pulgada cédula 40. De esta
manera se garantiza que la solucibn se encuentrsuetemperatura Optima de operacién
determinada tanto cientifica como experimentalmdatecuanto a la temperatura inicial del agua
gue ingresa a la chaqueta exterior, ésta fue sefexta arbitrariamente considerando que es un
valor de temperatura que puede obtenerse a partialéntamiento mediante un sistema eléctrico,
gue no hay necesidad de caldera, o bien, quelejgtelé agua a dicha temperatura puede obtenerse
a partir de otra area del ingenio en dénde el amfento mediante agua sea requerido. De esta
manera, puede enfriarse el agua de una maneraapida & Gtil al mismo tiempo que se ahorra el

costo de calentamiento del agua para la chaquitaax

Por ultimo, un factor importante en el reactor &saditacion del medio de fermentacién.
Generalmente la fermentacion para la producciéacit#o lactico se ha realizado estaticamente, sin
embargo, utilizando una agitacién adecuada y mamtda un patrén de flujo correcto se obtiene

un mayor rendimiento en acido lactico. Como se noadcanteriormente, es de vital importancia
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gue no haya presencia de oxigeno para obtener em Hamdimiento en 4cido lactico y evitar la
formacion de otro tipo de subproductos. Si la agitaen el reactor es demasiada 0 muy vigorosa,
esto podria causar la entrada de aire en el medapldicion, por tanto se opta por una agitacion
suave. Por esta razén, el Unico fin de la agitaeidrel reactor es de homogeneizacion. Asi, se
seleccion6 un agitador de tipo anchor cuya fornrmajpe un patrén de flujo tangencial y a través de
todo el liguido. El agitador consta de dos aspaestas formando una “U”. Este tipo de agitacion
permite una mezcla a lo largo de todo el liquidelereactor. De esta manera, el corte que provoca
es bajo y la turbulencia relativamente baja. Dddipe de agitador seleccionado, no se requiere la
presencia de placas deflectoras en la pared debaniademas que su Unico fin seria aumentar la
turbulencia en el reactor. Asi, la ausencia deggslateflectoras en la pared garantiza una agitacion
suave, poco turbulenta y uniforme a través deltoeaExperimentalmente, se determin6é que una
velocidad de giro adecuada para la reaccion ardm lde la fermentacion era entre cinco y quince
revoluciones por minuto. Con esta velocidad, seiesg una potencia aproximada de % hp. Sin
embargo, considerando el factor de seguridad, s&idEra que un motor de ¥ hp es adecuado para
la agitacién deseada. ElI motor seleccionado padsefio es trifasico y seria necesario emplear una
caja reductora de velocidades. La posicion dehadgitno puede ser al fondo del tanque, debido a la
presencia del agitador secundario, por tanto, ithda tipo anchor sera colocado a una altura de
1.32 m del fondo del tanque. Colocando el agitaforesta posicion, el alto de las paletas del

agitador debera ser de 1.13 m.

Como se menciond, también se colocé un agitadonsiacio en la parte inferior del tanque
para evitar la sedimentacion de los sélidos (bi@malsacterias). Este sera colocado a una altura de
cinco centimetros del fondo. En este caso, la idddcde giro sera mayor con respecto al agitador
superior; sin embargo, debido al tamafio del agitad@onsidera que no creara ninguna alteracién
en el patrén de flujo en el reactor. De esta marserdeterminé que el agitador seria tipo propulsor
y con una velocidad de giro de 150 revolucionesmauto.

La importancia de este trabajo de graduacion ragtical uso de los desechos de un ingenio
azucarero para la produccion de acido lactico. Csenba mencionado anteriormente, es de suma
importancia encontrar fuentes alternativas papmdduccion de polimeros dado que las reservas de
petréleo estan acabandose y ésta es una fuentenowable de materia prima. En este caso, se
realizo el disefio de un reactor considerando saltenagl 10% del flujo final de la miel final (o
melaza) obtenida de un ingenio, sin embargo esietae puede ser de mayor volumen si asi se
desea. La factibilidad, en términos de rendimigl®@cido lactico, de este proyecto es bastante alta

dado que se consume la mayoria de los azUcarenf@esn solucion y obteniendo una cantidad
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considerable de acido lactico. Otra ventaja de @stgecto, es la produccién Gnicamente de acido
lactico y la ausencia de subproductos no deseamtns el etanol, el acido acético o pirtvico, lo
cual aumenta el rendimiento y la factibilidad téenilel proyecto. En cuanto al medio ambiente, el
proyecto aqui presentado reduce en grandes cagsidasl desechos finales de un ingenio. En este
caso, no solamente se le da un uso alterno a lafimi de los ingenios, sino que también al
producir &cido lactico, se logra reducir la prodéocde vinazas obtenidas en otras formas de
desecho, principalmente en la produccién de etars# obtiene un producto (acido polilactico)

amigable con el medio ambiente reduciendo la caatitt desechos no biodegradables.

Econdémicamente, la construccién del reactor contiagitado para la obtencion de acido
lactico puede ser factible. La presentacion de psbgecto se realiza como una alternativa al
desecho de la miel final obtenida en los ingersciertos ingenios, la miel final se introduce en
una serie de fermentadores en los cuales se pradtai®ol y luego a una torre de destilacion. La
alternativa propuesta en este trabajo de gradugmésenta una ventaja en términos del medio
ambiente. Dado que Ultimamente la perspectiva depurduccion mas limpia es tomada en cuenta,
la produccion de acido lactico para su posteriotarg produccion de polimeros biodegradables es
un aspecto importante. Los factores econdmicosuedgn ser discutidos correctamente debido a
gue el mercado del acido lactico alin es muy bagopyoduccion del acido lactico se encuentra aln
en desarrollo. Sin embargo, conforme aumenta lgpaéepor un mundo mas limpio, asi como la
responsabilidad ambiental y las exigencias del woidor en cuanto a sus productos, el futuro
mercado de esta materia prima para la fabricacdpotimeros es bastante amplio y no explotado.
Por tanto, esto podria dar margen a una recuperaéidida de la inversién, y también una

posibilidad de utilidades bastante alta.



IX. CONCLUSIONES

Experimentalmente, se encontro la ecuacion apadeni velocidad de reaccion utilizando
el modelo de Monod, siendo dependiente tanto derlaentracion de azlcares como de la
concentracion diactococcugnéxima.

La concentracibn méaxima de acido lactico obteniésaeala laboratorio para una solucién
de 200 mL, fue de 11.1 g/L.

Las condiciones adecuadas de operacion para ébreantinuo de tanque agitado es una
temperatura entre 30-31°C, agitacion leve y condi&s anaerdbicas.

El reactor continuo agitado debe contar con dasmgs principales: el de agitacién y el de
calentamiento para mantener una mezcla y tempanatiforme en el reactor.

El equipo que entra en contacto con el medio dedatacion esta disefiado de acero
inoxidable para que sea capaz de resistir a la%iom de los materiales y para que sea
capaz de mantener una temperatura de operacidnmeesta

El equipo auxiliar (chaqueta de calentamientoesacero al carbon, dado que se busca un
material resistente pero que al mismo tiempo seaftméoso econémicamente.
Econdémicamente, el reactor continuo agitado papaidduccion de &cido lactico puede ser
considerado como una inversion rentable para elrdutmercado de polimeros

biodegradables.
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X. RECOMENDACIONES

Realizar un estudio que contemple los distintosstige cafia y las mieles finales que se
obtiene a partir de cada una de ellas, para detarmi se deberian de realizar variaciones
en el disefio segun el tipo de cafia.

Llevar a cabo un estudio para determinar el reratitnien extraccion y la factibilidad de la
produccion total de acido lactico.

Realizar un analisis financiero para determina¥/&N y la TIR del proyecto y determinar
la rentabilidad y el tiempo de recuperacién deneision.

Elaborar un escalamiento adecuado para verificad@gicondiciones determinadas a nivel
laboratorio se conserven.

Antes de proceder a poner en marcha el proyectmeessario que los estudios para
seleccién de la cepa a utilizar para la fermentacgéan ampliados bajo las mismas

condiciones de fermentacion.
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Xll. APENDICES

Apéndice A: Datos teoricos necesarios para larah@tacion de la cinética de

reaccion de la reaccion de fermentacion y el voluded reactor

Tabla No. 10: Datos promedio obtenidos de migllfpara el Ingenio Concepcion

Ingenio Concepcic
Miel final (gal/afio 1,355,597.8
Pureza miel fina (%) 35.97%
° Brix - 85.17

Tabla No. 11: Relacién de ° Brix y gramos de sasapor litro de agua

° Brix g sacarosa/L agua
10 111
15 176
20 249
30 332
35 427
40 537
45 665
50 816

Tabla No. 12: Propiedades fisicoguimicas del atidtico

Datc
Densidad (f) 120¢ kg/m:z
Viscosidad ) 4.03E-02 Pa.:
Viscosidad Aguay() 0.001 Pa.:
Conductividad térmica ( 4.82E-01 W/m2.K
Capacidad Calorifica (C 1.25E+0: J/kg.K
Capacidad Calorifica Agua (C 4,18E+0( J/g.°C
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Tabla No. 13: Constantes de la ecuacion de Nusselt

Datc
Constante 0.54
Constante 0.67
Constante | 0.14
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Apéndice B: Datos obtenidos en las pruebas rekl&za escala laboratorio

Tabla No. 14: Tiempo de fermentacidn, temperatietanedio de cultivo y volumen de hidréxido
de sodio 1.0 N utilizado para la valoracién dentaestras en la primera prueba de fermentacion, a
32°C y sin agitacién

Tiempo Temperatura V NaoH

(£ 1 min) (£0.05 °C) (+0.05 mL)
Muestra . 34: 31.1 1.2
Muestra : 53¢ 31.1 1.t
Muestra . 127( 31.C 1.6
Muestra 198¢ 31.2 21
Muestra ! 269¢ 31.C 2.2
Muestra | 345( 31.1 2.2
Muestra 7 4133 31.1 2.2
Muestra 488: 31.c 2.2
Muestra ! 557¢ 31.2 2.2
Muestra 1 6311 31.¢ 2.2
Muestra 1 845¢ 31.c 2.2

Tabla No. 15: Disminucion del potencial de hidmgen las muestras a lo largo de la primera
prueba de fermentacion, a 32°C y sin agitacion

pH (+ 0.05)
Muestra . 4.€
Muestra . 4.4
Muestra . 3.€
Muestra - 3.2
Muestra ! 3.2
Muestra | 3.2
Muestra 3.2
Muestra 3.2
Muestra ! 3.2
Muestra 1! 3.2
Muestra 1 3.1




51

Tabla No. 16: Tiempo de fermentacidn, temperatetanedio de cultivo y volumen de hidréxido
de sodio 1.0 N utilizado para la valoracion denamstras en la segunda prueba de fermentacion, a
32°C y afladiendo 5 mL de glucosa cada 12 horas

Tiempo Temperaturi V NaoH

(+ 1 min) (+0.05 °C) (+0.05 mL)
Muestra : 64¢ 31.¢ 0.6
Muestra . 1362 32.¢ 1.2
Muestra . 204¢ 31.¢ 1.4
Muestra - 278: 31.¢ 1.¢
Muestra ! 348t 31.2 2
Muestra | 420¢ 31.4 1.:c

Tabla No. 17: Variacién del potencial de hidrégario largo de la segunda prueba de

fermentacion lactica, a 32°C y afladiendo 5 mL deaga en cada punto

pH (z 0.05)
Muestra . 5.C
Muestra : 4.4
Muestra . 4.2
Muestra 3.€
Muestra ! 3.4
Muestra | 4.2
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Tabla No. 18: Tiempo de fermentacidn, temperatietanedio de cultivo y volumen de hidréxido
de sodio 1.0 N utilizado para la valoracién dentastras en la tercera prueba de fermentacion, a
40°C y 90 rpm de agitacion

Tiempo( 1 min) Temperaturg:0.05°C) | VNaoH(z 0.05 mL)

Blancc - 40.C 0.3
Muestra . 0.C 40.C 0.C
Muestra . 120.( 38.2 0.2
Muestra . 244.( 40.C 0.€
Muestra - 377.( 40.C 0.8
Muestra ! 510.( 40.C 0.S
Muestra | 626.( 40.C 1.1
Muestra 757.C 40.C 1.4
Muestra 1406.( 40.C 1.7
Muestra ! 2143.( 40.C 1.¢
Muestra 1 2896.( 40.C 2.C

Tabla No. 19: Valor del potencial de hidrégenceylalabsorbancia de la solucion a 540 nm de las
muestras para la tercera prueba de fermentac#f,Gy con 90 rpm de agitacion

oH (005 Absorbanci a
540 nm (+ 0.05)

Blancc - 1.€
Muestra : 6.C 1.6
Muestra : 5.2 1kt
Muestra : 4.€ 1.:c
Muestra - 4.4 1.C
Muestra ! 4.2 0.7
Muestra | 4.C 0.€
Muestra 3.8 0.t
Muestra i 3.€ 0.2
Muestra ! 3.€ 0.2
Muestra 1 3.5 0.1
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Apéndice C: Datos calculados para la determinag&la cinética de la

reaccion a partir de los resultados obtenidos ala&$aboratorio

Tabla No. 20: Variacién en la concentraciéon dda@dactico obtenido en la primera prueba de
fermentacién, a 32°C y sin agitacion

Tiempo( 1 min) V NaoH (£0.05mL) | C Acido Lactico (Q/L)
Muestra : 34: 1.2 6.2
Muestra : 53¢ 1.t 7.2
Muestra : 127( 1.6 9.1
Muestra - 198t 2.1 10.1
Muestra ! 269¢ 2.2 10.€
Muestra | 345(C 2.2 10.€
Muestra 413: 2.2 10.€
Muestra 488: 2.2 10.€
Muestra ! 557: 2.2 10.€
Muestra 1 6311 2.2 10.€
Muestra 1 845¢ 2.2 11.1

Gréfica No. 1: Concentracién del acido lactico éakgo de la primera prueba de fermentacion, a
32°C y sin agitacion
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Tabla No. 21: Concentracion de acido lactico deelgunda prueba de fermentacion, a 32°C y

afiadiendo 5 mL de glucosa en cada punto

Tiempo C Acido Lactico

( 1min) (9/L)
Muestra : 64¢& 3.€
Muestra . 1362 5.8
Muestra . 204¢ 6.7
Muestra - 278¢ 9.1
Muestra ! 348t 9.€
Muestra | 420¢ 3

Gréfica No. 2: Variacion en la concentracion de@tactico en la segunda prueba de

fermentacién, a 32°C y afiadiendo 5 mL de glucoszada punto
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Tabla No. 22: Concentracion de acido lactico eetdeera prueba, con una temperatura de 40°C y
un agitacion de 90 rpm

Tiempo C Acido Lactico
(= 1min) (g/L)
Blancc - 1.€
Muestra : 0.C 0.C
Muestra : 120.( 1.€
Muestra . 244.( 3.1
Muestra « 377.( 4.2
Muestra ! 510.( 4.7
Muestra | 626.( 5.7
Muestra’ 757.( 7.3
Muestra | 1406.( 8.E
Muestra ! 2143.( 9.¢
Muestra 1 2896.( 10.¢

Grafica No. 3: Concentracion de acido lacticoatetcera prueba, aumentando la temperatura a
40°C y con 90 rpm de agitacion
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Grafica No. 4: Disminucién del potencial de hidetig con el tiempo en la tercera prueba de

7.0
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Tabla No. 23: Consumo de glucosa, conversion sigata y rendimiento de producto obtenidos
para la tercera prueba de fermentacién, a 40°Crprde agitacion

Tiempo Consumo glucosa Conversion de Rendimiento productg

(£ 1 min) (g/L) sustratq) (g acido/g sustrato)
Muestra : 0.C 0.08¢ 4.59: 0.00(
Muestra . 120.( 0.12: 6.61: 0.00¢
Muestra . 244 ( 0.40¢ 21.98: 0.022
Muestra : 377.( 0.74( 40.23( 0.03¢
Muestra ! 510.( 1.06¢ 57.86¢ 0.06(
Muestra | 626.( 1.18: 64.29¢ 0.08:
Muestra 757.( 1.25¢ 68.27¢ 0.12¢
Muestra ! 1406.( 1.471 79.97: 0.24(
Muestra ! 2143.( 1.61¢ 87.80¢ 0.441
Muestra 1 2896.( 1.70; 92.76¢ 0.78:2
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Gréfica No. 5: Variacion de la concentracion décares reductores en la tercera prueba de

fermentacion, a 40°C y 90 rpm de agitacion
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Tabla No. 24: Datos calculados para la determimade la cinética de la reaccion segun la

ecuaciéon de Monod

Ca*t / (CA() - CA) Ca
1 14700.37 0.00¢
2 9485.85: 0.00¢
3 6919.22 0.00¢
4 4959.59 0.00z
5 4504.63i 0.001
6 4222.441 0.001
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Grafica No. 6: Cinética de reaccién de acuerdnectacion de Monod
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Tabla No. 25: Ecuacion de regresion lineal padetarminacion de la cinética segun la ecuacion

de Monod
Coeficiente Superior 95.0¢
Intercepcio -0.00138595 0.00089581
Variable X ! 6.86243I-07 9.60052I-07
Tabla No. 26: Estadisticas de la ecuacion de sggrdineal de la ecuacién de Monod

Coeficiente de correlacion maltij 0.96109068
Coeficiente de determinacior? 0.92369530
R? ajustad 0.90461913
Error tipicc 0.00089459
Observacione 6

Tabla No. 27:

Datos calculados para determinaditagnsiones del reactor de tanque agitado
Datc

Concentracion inicial de aztcares 146.9¢ g/L
Flujo volumétrico 397.9( L/h
. . 48 h
Espacio — tiempo 5086 TN
19099.. L
Volumen del reactor 191 3




Tabla No. 28: Dimensiones del reactor de tanqitacm

Datc
Diametrotanqut 2.6t m
Alto tanque 3.4t m

Tabla No. 29: Area exterior del reactor de taragieado

Datc
Area cilindro 28.722 M
Area esfera 11.031 m
Area total de transferencia de calor 39.753 ?

Tabla No. 30: Dimensiones del agitador disefiada pbreactor

Datc
Diametro agitador 2.480 m
Distancia agitador 4.680 m
Largo aspa 1.240 m
Ancho aspa 0.496 m
Revoluciones 9 il
0.15 rps

agitador disefiado

Tabla No. 31: Datos calculados para la determamedée la potencia necesaria para el motor del

Datc
Np 0.800(

_ 305.47( W
Potencia 0.40¢ Hp
Potencia 397.1 w
(incluyendo factor de seguridad) 0.53: Hp

Tabla No. 32: Numero de Reynolds, Prandlt, Nugseltfactor de correcciéon de viscosidad

calculados a partir de los datos experimentales

Datc
(adimensional)
Reynolds 27587.59
Pr 104.76
Correccion viscosidad 1.6780
Nusselt 3899.933
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Tabla No. 33: Coeficiente de transferencia dercabntidad de calor a transferir al medio de
solucion y flujo de agua a temperatura de 40°C saae para transferir dicha cantidad de calor

Datc
Coeficiente de transferencia de calor 708.758 W/mAK
Calor transferido -126,788.38 W
Flujo de agua (g/s) 5,050.52 gls




Apéndice D: Especificaciones de disefio de la nmegjigi

Tabla No. 34: Especificaciones del agitador ppati

Marca Link Industrial
Modelo Anchor
Material Acero inoxidable 316
Diametro 2.48 m
Diametro eje 1.0"
2£386.9(
Costo ° ($ 3,234.00)

Tabla No. 35: Especificaciones del agitador seariad

Lightnin
Modelo Propulsor
Material Acero inoxidable 316
Diametro 0.078 m
Diametro eje 0.016 m
Q 1,310.9!
($ 167.00)

Tabla No. 36: Especificaciones del medidor denpuité de hidrégeno

Marce Orion Dual Star Benchtop
Modelc Rz 58825 - 00
Rangc -2.0a20.0
Concentracié 0.0001 a 19.999 mol/L
Temperatur -5.0 2 105.0
pH +0.002
Exactitud Concentracio + 0.05%
Temperatur +0.1°C
Costc Q 14,067.0
($ 1500.00)
ACCESOM0S Stainless Steel probe with 1 Q 2,692.55
' cable conector ($ 343.00)
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Tabla No. 37: Especificaciones del motor paraggigbdor anchor

Marca Lightnin
Modelo RZ 50310 - 36
Velocidad 1750 rpm
Motor trifasico
Potencia 314 hp
Dimensiones Alto 0.295m
Diametro 0.168 m
Eje Largo 4.775m
Diametro 0.016 m
Power (VAC) 208 a 230/460
24,335.(
ook ° ($ 3,100.00)

Tabla No. 38: Especificaciones para el motor déhdor secundario

Marca Lightnin
Modelo RZ 50310 - 36
Velocidad 1750 rpm
Motor trifsico
Potencia 1/4 hp
. . Alto 0.295 m
Dimensiones —
Diametro 0.168 m
. Largo 4775 m
Eje —
Diametro 0.016 m
Power (VAC) 208 a 230/460
9,734.0
Costo (% 1,240.00)
Tabla No. 39: Especificaciones del termopar
Tipo Flexible thermistor prob
Modelc RZ 08491- 14
Rangc 22 a 280 °
Tiempo de respues 3.4«
Acoplamientt 1/8"
Diametrc 5/32'
Costc Q 15464
($ 197.00)
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Tabla No. 40: Especificaciones del medidor deipres

Tipo Flexible thermistor prob
Modelo RZ 68004- 07

Temperatura 0a66 °(
Rango —

Presion 0 a 300 p
Tiempo de respuesta 3.4:¢
Acoplamiento 1/8"

Q 1,310.9

Costo

($ 167.00)
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Apéndice E: Inversion total en equipo e instalacio

Tabla No. 41: Costos de la maquinaria FOB

64

Equipo Cantidad Costo unitario
Tanque vertical enchaquet: 1 Q 75,996.07 ($9,681.08)
Agitadorsuperiol 1 Q 25,386.90 ($ 3,234.00)
Agitadorinferior 1 Q 1,310.95 ($ 167.00)
Medidor de pt 1 Q 14,467.55 ($1,843.00)
Motor 1/4 hy 1 Q  9,734.00 ($ 1,240.00)
Motor 3/4 hy 1 Q 24,335.00 ($ 3,100.00)
Termopa 1 Q 1,546.45 ($ 197.00)
Medidor de presic 1 Q 186.44 ($23.75)

Tabla No. 42: Flete y costos de instalaciéon dejuimaria
Equipo Flete internacional (3%) Costo instalacion
Tanque vertical enchaquet: Q 2,279.88 ($290.43)Q  78,092.51  ($9,948.09)
Agitadorsuperiol Q 761.61 ($97.02)Q 96,703.85 ($12,318.96)
Agitadorinferior Q 39.33 ($5.01)Q 4,993.67 ($636.14)
Medidor de pt Q 80.78 ($10.29Q 10,256.47  ($1,306.56)
Motor 1/4 hj Q 292.02 ($37.200Q 37,078.78  ($4,723.41)
Motor 3/4 hj Q 730.05 ($93.00)Q 92,696.95 ($11,808.53)
Termopa Q 46.39 ($591)Q  5,890.74 ($ 750.41)
Medidor de presic Q 5.59 ($0.71) Q 710.18 ($90.47)

Tabla No. 43: Impuestos de maquinaria

Equipc Arancel ($) 109 IVA ($) 12% Costos internos ($) 1
Tanque vertical Q 7,599.61 ($968.10)| Q 9,119.58 ($ 1,161.72)| Q 759.96 ($96.91)
enchaquetado
Agitador superior Q 2,5638.69 ($323.40)| Q 3,442.46 ($438.53)] Q 321.3 (% 40.93)
Agitador inferior Q 131.10 ($16.70) Q 177.76 $22.65)| Q 16.59 ($2.1p)
Medidor de pH Q 269.26 ($3430) Q 365.11 $46.51)| Q 34.08 ($4.38)
Motor 1/4 hp Q 973.40| ($124.00) Q 1,319/93 ($168.14)| Q 123.19 ($ 15.69)
Motor 3/4 hp Q 2,433.50 ($310.00)| Q 3,299.83 ($420.36)] Q 307.9 ($39.23)
Termopar Q 154.65 ($19.70) Q 209.70 $26.71)| Q 19.57 ($2.4p)
Medidor de presién Q 18.64 ($238) Q 2528 ($322)| Q 2.36 ($0.30)




Tabla No. 44: Costo total de la inversion

Equipo Costo total ($)
Tanque vertical enchaquetado Q 173,847.5 ($ 22,146.1¢
Agitador superior Q 129,154.8: (% 16,452.8¢
Agitador inferior Q 6,669.41 ($ 849.61
Medidor de pH Q 13,698.2 ($1,745.0C
Motor 1/4 hp Q 49,5213 ($6,308.4
Motor 3/4 hp Q 123,803.3 ($15,771.12
Termopar Q 7,867.5! ($1,002.23
Medidor de presion Q 948.4¢ ($120.83
Total Q 504,562.14 ($ 64,275.4
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Apéndice F: Preparacion del caldo de cultivo fefarmentacion.

1) Principio: el caldo de cultivo es el medio que g®vodos los nutrientes necesarios para la
reproduccion del microorganismo y la obtencién glelducto deseado. En este caso, se
utilizé el mismo medio de cultivo tanto pda&tococcus lactis subsp. lactis

2) Reactivos a utilizar
— Extracto de Levadura
— Glucosa, en este caso se empled melaza como firiglacosa.
— Fosfato de potasico monobasico (cristales)
— Acetato de Sodio
— Sulfato de Amonio
— Sulfato de Magnesio heptahidratado
3) Procedimiento
- En un recipiente suficientemente grande, se delzelardo siguiente:

Tabla No. 45: Caldo de cultivo para la reaccidriedlmentacion

Formule Pes((qg)
Glucossa - 8C
Extracto de levadu - 12.1
Fosfato monopotasi KH.PC,4 3
Fosfato diamonic (NH4),HPC,4 -
Acetato de sod CHz:COONa.3F0 7.5
Citrato de amoni (NH4)2HCsHs0; 3
Sulfato de magnesio heptahidrat MgSC,.7H0O 0.z

En una balanza analitica realizar los pesaddilyir en una solucién de 1 litro de agua
desmineralizada.

Mezclar bien y medir el pH, verificar que ésteencuentre en un valor entre 5-6.



Fotografia No. 1: Medio de cultivo para la terggnaeba de fermentacion

Fotografia No. 2: Cajas petri en las cuales crieca&pdactococcus lactis subsp. lactis
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Fotografia No. 3: Equipo utilizado para la tergamaeba de fermentacion, a temperatura de 40°C y
agitaciéon de 90 rpm

Fotografia No. 4: Equipo

i

utilizado en la tercenagba de fermentacion en funcionamiento
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Apéndice G: Método empleado para la valoracioaaigo lactico en las

muestras

Método 1: Preparacién de la solucién volumétrichidedxido de sodio 1.0 N

1)

2)

3)

4)

Principio: Se realiza la valoracion de la solucdi hidréxido de sodio con un estandar

primario cuyo peso es conocido para determinaroiacentracion real de la solucion

preparada.

Reactivos:

Hidréxido de Sodio
Biftalato de Potasio
Agua Purificada

Fenolftaleina

Equipo:

Bureta 50 mL

Erlenmeyer 250 mL

Papel Filtro Whatman No. 41
Balén volumétrico 1 L.
Mortero

Horno

Procedimiento

Disolver 162 g de hidroxido de sodio en 150 mL glesapurificada, libre de GO

Enfriar a temperatura ambiente y filtrar a travégdpel filtro Whatman No. 41 o su

equivalente.

Transferir 54.5 mL del filtrado claro a un recidienle polietileno de 1000 mL, llevar a

volumen con agua purificada libre de £Chomogeneizar.
Almacenar la solucién en el frasco de polietileno.

Permitir que la solucion alcance la temperaturaianté antes de valorar.
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— Pulverizar en mortero el Biftalato de potasio.

e Secar el Biftalato a 120°C durante 2 horas.

« Almacenar en frasco bien tapado e identificadeetesecadora.
- Realizar la valoracion del Biftalato de potasio piplicado.

* Pesar por triplicado, cuantitativamente 1.000 gittaelato de potasio y

transferir a Erlenmeyer de 250 mL.
» Disolver en 75 mL de agua purificada libre de.CO
» Agregar 2 gotas de fenolftaleina TS.

« Titular con la solucién de hidréxido de sodio hastgener un color rosado

permanente.

5) Caélculos

eq NaOH mol NaOH
[l ————[=]——

204.2 mg = V(mlL) L L

. W(nmg)sPs(1mLNaOH = 1N}
N =

(Ecuacion No. 26)

En donde N es la normalidad; V es el volumen delaGhsumidos en la titulacién; W es el

peso de Biftalato de potasio en miligramos; y Rigaireza del Biftalato de potasio.
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Método 2: Titulacion del acido lactico

1) Principio: este método se basa en la reaccion akeatizacion entre un acido y una base. El
hidroxido de sodio afiadido va reaccionando corcieloalactico presente en la solucién.
Tomando como indicador la fenolftaleina, se puesterchinar la ausencia de acido dado
que su coloracion es rosa en medio basica e icelomedio acido. Por tanto, al tornar la
solucién a rosa se conoce el volumen de hidréxaleatlio necesario para neutralizar la

cantidad de &cido lactico presente en la solucion.
2) Reactivos:

— Hidréxido de Sodio 1.0 N
— Fenolftaleina

3) Equipo utilizado:

— Bureta de 50 mL
- Beakers de 200 mL
- Pipeta graduada de 20 mL

4) Procedimiento

- Realizar una solucion 1.0M de hidroxido de Sodio.
- Centrifugar la muestra obtenida durante 10 minat®800 rpm.
— Tomar una alicuota de 20 mL de soluciébn muestra.
- Afadir 2 mL de fenolftaleina.
— Titular la solucién hasta obtener un rosa condisten
— Apuntar el volumen de hidréxido de sodio.
5) Calculos: Para calcular la concentracién de 4@dtico presente en la muestra, a partir de

la titulacion con hidroxido de sodio, se emplesitpiente férmula:

- V X Nygon % 90.08 . Lactico
LAc Lactico = 50 [=] g .1(.'+

(Ecuacion No. 27)

En donde V es el volumen de hidréxido de sodioleato en la titulacién, y WNow es la

concentracion real de la solucion de hidréxidoatisobtenida en el método 1.
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Fotografia No. 5: Preparacion de la muestra pravéotitulacion: centrifugacion y desgasificacion

T

e

Fotografia No. 6: Sistema de titulacion empleaal@ pa determinacion de datos experimentales

Fotografia No. 7: Titulacion de una muestra
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Apéndice H: Calculo de la concentracion de acidtida en una muestra

El calculo de la concentracién de &cido lacte realiz6 mediante la férmula presentada en el
método 2 del apéndice B. El calculo de la concertitnase realizé de la misma manera para todas
las muestras tituladas, y se obtuvo el resultadgramos por litro de solucién.

A partir del volumen de hidroxido de sodioabitio, es posible determinar la cantidad de acido
lactico mediante el siguiente procedimiento:

1.0606 eq NaOH 1mol NaOH 1mol Ac.Lactico 90.08 g Ac.Lactico

XmL NaOH X X X X
mea 1000 mL TeqNaOH = 1molNaOH . 1mol Ac. Lactico
o 1 .9 Ac.Lactico
0.020 L muestra" L solucién

(Ecuacion No. 28)

Sustituyendo los datos de volumen de hidréxidsodi de la Tabla No. 14 en la ecuacién, se

obtienen los resultados de la concentracion deaaddico presentados.

Para ejemplificar este calculo, se utilizdrarener dato obtenido en la titulacion para la sitee
de la corrida 1, al cabo de 343 minutos de ferno@ta En este caso, el volumen obtenido de
hidréxido de sodio en la titulacién fue de 1.5 rBustituyendo los datos,

1.0606 eq NaOH o 1 mol NaOH o 1 mol Ac. Lactico 90.08 g Ac. Lactico
X
1000 mL 1eq NaOH 1 mol NaOH 1 mol Ac. Lactico
1
X
0.020 L muestra

1.3mL NaOH X

= 6.26 g Ac. Lactico/L

Se obtiene una concentracion de la muesteaflad g 4cido lactico/L, después de un periodo de
343 minutos, o0 aproximadamente 6 horas.

Utilizando el mismo procedimiento, se procediécalcular la concentracion en todas las
muestras obtenidas.
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Apéndice I: Determinacion de azucares reductores

Principio: este método se basa en la reduccidngadlcares reductores por medio del acido DNS.

1) Reactivos
- Acido Dinitrosalicilico
- Agua
— Glucosa
2) Equipo
- Balon volumétrico 100 mL
— Pipetas volumétricas 2 mL
- Bafio maria
— Tubos de ensayo
— Pipeta volumétrica 10 mL
3) Procedimiento
— Preparar una solucién de glucosa al 0.1%.

— Tomar alicuotas de glucosa y de agua para prelparaiguientes soluciones:

Tubo Solucién de Glucosa (0.1%) Agua DNS
(£0.05 mL) (£ 0.05 mL) (£ 0.05 mL)

0 0.0 2 2
1 0.2 1.8 2
2 0.4 1.6 2
3 0.6 14 2
4 0.8 1.2 2
5 1.0 1.0 2
6 1.2 0.8 2
7 14 0.6 2
8 1.6 0.4 2
9 1.8 0.2 2
10 2.0 0.0 2

— Colocar en bafio maria y permitir que hierva lacétu
— Retirar del bafio maria y agregar 6 mL de agua desalizada.
- Agitar correctamente.

— Leer en el espectrémetro UV a 540 nm.
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4) Curva de calibracién
— A partir de los datos obtenidos anteriormente zaalina curva de calibracion.

La curva de calibracién obtenida en este caso,

Grafica No. 7: Curva de calibracion para detergidvade azucares reductores
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0.080
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0.070 (540 nm)
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S Lineal
'g 0.050 (Absorbancia
é 0.040 (540 nm))
0.030 y = 0.8876x - 0.0011
0.020 R2=0.9924
0.010
0.000
0.000 0.020 0.040 0.060 0.080 0.100 0.120
Concentracion (g/L)
5) Célculo

— Se determind la concentracion real de glucosadss s@ucion preparada mediante
la ecuacion:
GV = GV,

(Ecuacion No. 29)

Tomando en consideracion; @l valor de la concentracion de la solucién de
glucosa (0.101 g/L), yWcomo el volumen que se tom6 de esta solucion. El
volumen de la segunda solucién es 2 mL.

— A partir de la Grafica No. 7, se realiza una regme lineal. Con la misma, se
puede determinar la concentracion en azlUcarestmdaale las muestras obtenidas
experimentalmente. La regresion lineal obtenida,wovalor de R de 0.9924 es:

y = 0.8876x — 0.0011
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(Ecuacion no. 30)

Tomando el valor de la absorbancia conse puede despejar paral valor de la
concentracion de azucares.

Segun este procedimiento, se determiné la conaédirde azlcares reductores en
todas las muestras.

Fotografia No. 8: Equipo para la determinaciéfadmncentracion de azlcares en la solucion

Fotografia No. 9: Celda utilizada en el espectifetro
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Apéndice J: Calculo de la ecuacion de velocidackdecion para los

resultados experimentales obtenidos

A partir de los datos presentados en el Apé&ndC , se pudo determinar la ecuacién de la
velocidad de la reaccion. La velocidad de reacsérobtiene para el sustrato, en este caso la
glucosa dado que la reaccion de fermentacion espdel

CoHy206 + 2 ADP +2Pi — CH;CH(OH)COOH + CHs;CH,OH + 2 ATP

Escrita de otra forma es una reaccion del tipo

lactococcus
_—

Dado que es una reaccion de fermentaciomédica se describird a partir de la ecuacion de

Monod para cualquier valor de concentracion deitA¢ial,

Ca
Cy+Cy

Ty =T = kCC

(Ecuacion No. 31)
En donde(,, es la constante de Monag}; es la concentracion de microorganismos en el

sistema, ¥ es la constante de velocidad de la ecuacion.

Para determinar estos valores, se sustitugéuacion de cinética en la ecuacion de disefio para
un reactor de tanque agitado y se obtuvo,

(Cao — Co) (Cy + Cyp)
k3 CcT =
Ca

(Ecuacion No. 32)

A partir de esta ecuacion, se pueden reordasaariables de una forma que permita el calculo

de las variableks, Cv y Cc. Reordenando,

CAT

crm ot o ()
A0 A

(Ecuacion No. 33)

Para estos célculos, las concentracionesastadiaron a moles/litro, de manera a obtener las
constantes en estas dimensionales. Los datosadtikzse presentan en la
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Tabla No. 24, en donde se eliminaron cuatro dadbgdo a error de tipo experimental.

Sabiendo que se toma como sustancia “A” |dsaes presentes en la solucion, y conociendo
que el valor del espacio tiempo es de 2986 mingtogudo calcular el valor entre paréntesis de la
(Ecuacion No. 33. Para el primer dato de la

Tabla No. 24,

Cat 0.00797mT°l X 2986 min

Cao — C4 _ (0.00955 — 0.00797)mol/L

= 14,700.397 min

De la misma manera, se realiz6 el calculo pezalatos experimentales obtenidos. Posterior a
los calculos realizados, se realizd6 una graficaatmin en el eje X los valores obtenidos
anteriormente, y el eje Y el valor de la concendracDe esta manera, se obtuvo la Gréafica No. 6
(pag. 58), cuyos datos de regresion se presentén Eabla No. 25: Ecuacion de regresion lineal

para la determinacion de la cinética segun la egnale Monod (pag. 58).

A partir de esta regresion se obtuvo que,

mol
Cy = 0.00138T

mol
kiC. = 6.862 x 1077 I

min
Sustituyendo estos datos en la ecuacion @ticanse obtiene,

mol Cy

— X
L.min 0.00138mT0l + Cy

_TA = T‘R = 6.862 X 10_7
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Apéndice K: Calculo del volumen del reactor y gmsiauxiliares

Calculo del volumen del reactor
El volumen del reactor se calcula mediantéug de miel final baja en azlcares al final del

ingenio. En la Tabla No. 10 (pag. 48), se detedrgirflujo de la miel final del ingenio.

Como se menciono entre los objetivos de eabmjo de graduacion, el reactor se disefara para
operar el 10% del flujo de miel final del ingenf.partir de estos datos, se puede determinar el

flujo de miel hacia el reactor.
A partir del flujo anual, se determina el diygor hora de la miel final,

1.355,597.80 9% w1005 x 20 _1dla g 99 3TOL_ Lanest
T afo °“16ldias~ 24 horas h = 1gal " h

Obtenido el flujo de la miel final hacia ehotor, se debe determinar la cantidad de aguadirafia
para que la concentracién en azlcares de la nhiédiaique ingresa al reactor sea adecuada para el
microorganismo utilizado. De acuerdo a las progledadel microorganismo, el rango de
concentracion de azlcares aceptable es de 12 4 R85 Para cumplir con esto, se debe agregar 2

litros de agua por cada litro de miel final. Sierrd@ se obtiene que:

Cmielfinal X Vmielfinal

Cimiel diluida = %
entrada reactor

(Ecuacion No. 34)

Conociendo el flujo de entrada de la miellfisa determiné (multiplicando por 2) el valor del
flujo a la entrada del reactor,

30.63 °Brix x 132.63 L/h

= 10.21 °Brix

A partir de la Tabla No. 11 (pag. 48), sedmeeterminar a partir de los grados Brix, la
concentracion de azlcares en gramos por litro. &meeliuna simple interpolacion de la tabla, es

posible determinar la concentracion inicial,

Cyo = 146.95 g azucares
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El flujo total de la solucién de miel diluitlacia el reactor es entonces,

L L
—+ 26527 — =39790L/h

v =132.63 5 n

El espacio-tiempor) del fermentador se defini6 como el tiempo nedesgue el fluido debe
permanecer en el reactor para obtener la convedeise@ada. A partir de esto, se determind que el
tiempo minimo de fermentacion de la reaccion pdser®r una produccion de acido lactico
aceptable es de 48 horas. Por tanto, el espanipdies

T=48h

Y el espacio-velocidad,
= L =0.0208 K71
STagn

A partir de estos datos, y de la (Ecuacion @), es posible determinar el volumen del reactor

FAOT

~ Cao

(Ecuacion No. 35)

Sustituyendo los siguientes valores anteriatmealculados,

V- (397.90L/h) x (146.95 g/L) x 48 h

=19,0992 L ~ 20m3
(146.95 g/L) ’ mn

Para determinar las dimensiones del reactden tomarse en cuenta ciertos aspectos de los
gue depende el equipo a disefiar. En la literasgrancontré el rango recomendado para la relacién
entre altura y el diametro (1- 1.5). En este casaytilizara que la relacion sera de 1.3. Sientn es
se determina las proporciones del tanque de acadalfdrmula basica de un cilindro,

V=_p2p
4
(Ecuacion No. 36)

Dado que se conobe= 1.3 D,

V—ﬂD2 X 13D
=7 .
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Despejando para el diametro del tanque,

4 v\/3
D—(;XE)

Y sustituyendo el valor del volumen obtenido,

1

4 19.099 m3\ /3

D=—- X ——— =2.65m
T 1.3

Calculando el valor de la altura del tanque,
h=13 XD =13%Xx265m=345m

La parte inferior del tanque es una semiesfawgo volumen también depende del radio del

reactor ya calculado. El volumen de una esfera es,

(Ecuacion No. 37)

Entonces, para la seccién semicircular infediel tanque, utilizando como valor del diametro
2.65m,

3
) ! 4.87 m3
X = =4,
2

. cﬁsm
—3"\ 72

La tapadera del reactor sera plana, por loefjw®lumen total del reactor esta dando entonces

por,
Viotar = Vsemiesfera + Viitindaro = 9.74 + 19.099 = 28.84 m3

De acuerdo a estos volimenes y dimensiongspsble determinar la altura en el cilindro en
donde se encontrard normalmente el liquido. Estamigicalcularse a partir del volumen de un
cilindro dado que el volumen de la semiesfera &stampletamente lleno. Conociendo ambos

voliumenes, se determina que

— (Vcilindro - Vsemiesfera) _ (19-099 - 4-87)

%XDZ %xZﬁv

h = 2.58m
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Ahora es necesario determinar la presién gliguedo ejerce en el fondo del tanque para poder
determinar el material del mismo. Entonces, pateuts la presion en el fondo del reactor se

utilizara la siguiente formula,
P=pXxXg Xh

(Ecuacion No. 38)

Se determina que la densidad de la soluciéazdear que ingresa en el reactor es de 1029.44
kg/m3, y considerando g = 9.81 m/s2, se puede leallzupresion en la parte inferior del tanque,
kg

m 2.65
3 X 9.815 X (2.58+T>m= 39,435.84 Pa = 39.44 kPa

P =1029.44—
m

Calculo de los equipos auxiliares
En el reactor a utilizar, existen tres sistergae deben controlarse a lo largo del proceso de

fermentacién. Estos son la temperatura, la agitaebflujo de entrada del material y la presiéh de

sistema.

El flujo de entrada del material, se hara woa valvula de bola regulada de manera que permita
la entrada de la cantidad de melaza deseada. Gomersxcion6 en el calculo del reactor, el flujo de
melaza necesaria en el reactor es 132.3 L/h, ébeuatroducira en el reactor con una tuberieBe 1/
de pulgada de didametro cédula 40. Simultaneamdeb® ingresarse una cantidad de 244.6 L/h de
agua para diluir la solucién a la concentraciénadécares deseada. Por tanto, para el flujo de
melaza se utilizara una tuberia de acero inoxiddk de 75 milimetros de diametro con una
valvula de bola abierta en su totalidad. Por aidwn] para el flujo de agua, se utilizar4 una taberi

de acero inoxidable 316 de 1/8 pulgadas de diansétiola 40.

Ademas de esto, también debe ingresarse tdsmtes necesarios para la fermentacion. Esto se
realizara mediante una solucidon preparada previmeon los porcentajes de cada reactivo
presentados en la Tabla No. 46. Este flujo seiafiadrazén de 1 L/h, obteniendo asi que se
requiere una tuberia de ¥ de pulgada cédula 40.
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Tabla No. 46: Solucion de nutrientes agregadd esaetor de tanque agitado

Cantidad (g/L) Porcentaje
Sulfato de amonio 2 0.20%
Fosfato monobasico de potasio 0.65 0.07%
Sulfato de magnesio 0.25 0.03%
Extracto de levadura 5 0.50%

En cuanto a la agitacion, debe de decidiremgoo sobre el tipo de agitador deseado en el
reactor, y los patrones de flujo del mismo. En estgeo se desea un flujo circular y axial que
permita una mezcla homogénea del medio de cultid® kg sacarosa principalmente.

Por tratarse de un sistema en el que la afyitaiebe ser laminar, es preferible utilizar uio e
aspas que provoquen un flujo de tipo tangenciale®a manera la circulacién sera completa en el

reactor y la homogeneizacion se lleve a cabo dermenera.

Figura No. 14: Patrén de flujo en un sistema dgua agitado

A DL Nl sl dod A ] s

Dado que se requiere un agitador cuyo patedfiujp sea tangencial, se eligié un agitador de
tipo anchor (ver Figura No. 15). Este consistaiemgitador en forma de “U” con al capacidad de
agitar todo el liquido dentro del reactor de fortamagencial. Este tipo de reactor se utiliza
comunmente en la industria para liquidos viscosparg sistemas en los que la agitacion deseada
sea homogénea. Ahora, se procede al disefio ddlitatiedlas aspas y de la separacion a la pared de

las mismas.
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Figura No. 15: Agitador anchor

~ T[’ _

1

g T—

S
=

En un sistema con placas deflectoras, la aejier de las placas a la pared del reactor
corresponde a 1/12 del diametro del tanque. Dadoetjagitador es tipo anchor no hay necesidad

de colocar placas deflectoras, sin embargo la aejdar del aspa a la pared sera considerada la

misma. Por tanto, el diametro exterior del agitatmhor es:

(Ecuacion No. 39)

En donde BPes el didmetro del agitador, y Dorresponde al diametro del reactor disefiado.

Sabiendo que el diametro del reactor es 2.65 m,

2
D, = 2.65m — — = 2.48
a ™12 m

Dado que el tamafio del agitador es demasiadmdg, este no puede ser obtenido
comercialmente y debe ser fabricado por alguna esapron las especificaciones necesarias. Dado
que el agitador es tipo anchor, el largo de lasassp el mismo que el diametro del agitador, por lo
gue se procede a determinar el ancho de las mifeaacuerdo a una regla gruesa, se determina el

ancho de las aspas mediante la ecuacion,

1
WZEX Da

(Ecuacion No. 40)
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Sustituyendo el dato del diametro del agitador,

1
W=§X2.48m=0.496m

De esta manera, se obtiene que el largo desfzess es de 2.48 my el ancho de las aspas@e 0.5
m. Finalmente, se procede a calcular el alto deatgms. Este, se determina en base al alto del
liquido en el reactor. Generalmente, el alto defgms representa el 80 — 90 % del alto del liquido

Anteriormente, se determin6 que el alto dglitio en el reactor seria de 2.58 m. De esta manera
se determina el alto de las aspas del agitadondshecl 85% de la altura del liquido. Sin embargo,
dada la presencia de un segundo agitador en eloinftel tanque para evitar la sedimentacién de
sélidos, el agitador anchor se colocara a 1.32%®Infoddo del reactor. Asi el alto del liquido es de

1.25 m. Utilizando este dato, se obtiene que eld#tlas aspas es de,
H=125mx090= 113 m

Por tanto, el sistema de agitacién constandagitador tipo anchor de 2.48 metros de diametro
con dos aspas de aproximadamente 0.496 m de esp@s@ito de 1.13 m, colocado a 1.325 m del

fondo del reactor.

Ademas, el sistema de agitacion también catestan motor capaz de girar a las revoluciones
por minuto necesarias, un transmisor de potencradyccion de velocidad. Este sistema es
importante dado que los motores de gran tamafio gixeelocidades considerables, que provocarian
consumos muy grandes de energia. Si se utilizarmogbr directamente sobre el agitador, la

agitacion podria ser muy vigorosa.

Para dimensionar el motor de la bomba, sizaité siguiente grafica.



86

Gréfica No. 8: Numeros de potencia y nimero delalaen sistemas agitados en funcién del
numero de Reynolds para distintos tipos de agitador
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A partir de esta gréfica, se puede determ@harimero de potencia en funcion de numero de
Reynolds. De modo que para determinar el nUmerpadencia del agitador, primero se debe

determinar el nimero de Reynolds,

_DCZLXNXp
u

Re

(Ecuacion No. 41)

Donde IQ es el diametro del agitador utilizado, N es laoglad de giro del agitador en

revoluciones por segundg,es la densidad de la solucion, s la viscosidad de la solucién.
Utilizando los datos calculados se obtiene,

(2.48m)? x (9/601ps) X 1206 kg/m3
e =

2033 X 10~ Pas = 27587.59

La velocidad de giro se tom6 a una menor dadtue la experimentacién, dado que se revisé
en la literatura que las fermentaciones anaerdldaasuna mayor produccion de acido lactico a

bajas revoluciones por minuto.
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En la Grafica No. 8, puede emplearse la chlwa6, dado que es la que representa un agitador
de palas inclinadas. A partir del nimero de Reyallculado se obtiene un valor de 1.3 para el
namero de potencia. Ahora, para calcular la potenecesaria, es necesario despejar de la ecuaciéon

del nimero de potencia, segln la siguiente ecuacion
N,pN3Dj
9e
(Ecuacion No. 42)
Donde P es la potencia a emplear en el sisgaigaes el nimero de potencia.

Empleando los datos ya obtenidos, se deterquiada potencia es igual a
kg 3 5
P=08 (1206$> (9/601ps)® (2.48 m)° = 305.47 W = 0.41 hp

Empleando un factor de seguridad, se deterquirael motor requerido por el sistema es de %

hp. Con este resultado, se selecciona un motoranhégbtnin modelo RZ-50310-36 trifasico con
de % hp con capacidad para 1750 rpm.
Finalmente, en lo que se refiere al sistemeatentamiento del reactor, se decididé que el eso d

una chaqueta de calentamiento alrededor de todmepo es un sistema mas factible que un

serpentin en el interior del mismo. Este tipo deqeieta se presenta en la siguiente figura.

Figura No. 16: Sistema de calentamiento con chaque

- ‘—TN e

Para determinar el flujo de agua calientedgl®e pasar por la chagueta para mantener el medio
de fermentacién a una temperatura de 32°C, priseedebe determinar el area de contacto entre el
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fluido y el reactor. Esta area constituye en lanficilindrica y la mitad de la esfera del reactar (

parte inferior). Para el cilindro,
A = nDh
(Ecuacion No. 43)
Donde A representa el area del cilindro, Qi&inetro del cilindro y h es alto del mismo.
Para la esfera,
A= nD}
(Ecuacion No. 44)
Donde [k es el diametro del reactor.

Empleando el diametro del reactor igual a 2065 el alto del cilindro igual a 3.45 m, se ob&en

un area total de transferencia de calor equivae8@ 75 ri

Posteriormente, se requiere de una ecuacitreadional disefiada para los tanques agitados con
un sistema de paletas como el que se emplearareactbr. De esta manera, se estimara el nimero

de Nusselt y se podra calcular el coeficiente alesferencia de calor. La ecuacion obtenida es,
—J b (ZPC b
r - aRe) ( k ) (yw>

(Ecuacion No. 45)

Donde a, b y m son variables que dependesistema de agitacién empleado. En esta ecuacion
el primer término es el nidmero de Reynolds; el sdgutérmino es el nidmero de Prandlt y
finalmente el tercer término representa la cordectgor viscosidad. De (Perry, 1999) se obtiene
que a=0.54;b=2/3ym=0.14.

De modo que utilizando los valores encontradesipleando la correccién de la viscosidad de la

solucion con respecto al agua, se puede deterelindmero de Nusselt:

Nu = 0.54 (27587.57)%/3 (104.76)/3 (1.6780)°1* = 3899.93
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Sin embargo el nimero de Nusselt también feedeomo:

h Dg
k

Nu =

(Ecuacion No. 46)

Donde h es el coeficiente de transferencieattsr y k es la conductividad de la solucién. A
partir de la literatura se determiné el valor dedaductividad del acido lactico, siendo ésta de
0.4816 W/mK. A partir de este dato,

Nu x k 3899.93 x0.4819ﬂ1{ w
h = = m.B —708.76

Dp 2.65m m2K

De modo que el flujo de calor que se puedestedir a la solucion en el reactor puede calcalars
de la siguiente manera:

Suponiendo que el sistema de agua que ingmask chaqueta de enfriamiento tiene una
temperatura de 40°C, puede estimarse que el flajsalida ser4 a 31°C. De esta manera, el

promedio del agua de calentamiento es 35.5°C.
Entonces, conociendo que la temperatura dexcipe del reactor es de 31°C, se obtiene
Q = hAATA

(Ecuacion No. 47)

Sustituyendo los valores encontrados,

w
> X 39.753 m? x (31°C — 35.5°C) = —126,788.38 W
m+<K

Q = 708.76
Este valor es negativo debido a que es unquela de calentamiento y no enfriamiento. Por
tanto, debe suministrarse calor al sistema. Adegsts, valor supone que la resistencia del acero

inoxidable para la transferencia de calor es deighie.

Determinado este calor de intercambio, puattRilarse el flujo de agua necesario en el sistema
por medio de las temperaturas estimadas a mabsj@ar se lleva a cabo por medio de la capacidad

calorifica del agua,
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(Ecuacion No. 48)
Sustituyendo los datos anteriormente obtenidos

B 126,788.38 W s 050529
418 ]/g°C x (40°C—31°C) T 77

m

Por tanto, es necesario que a través de lguelmde calentamiento pase una corriente de agua
de 1,124 g/s a una temperatura aproximada de #¥€.flujo de agua se afiadira al reactor por
medio de una tuberia de acero inoxidable 316 dep8lgadas cédula 80.
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Apéndice L: Determinacion de costos de inversi@irelactor propuesto

Para la estimacién del costo del reactor, tdizdula Tabla 9-50 del Manual del Ingeniero
Quimico, donde se puede encontrar el precio apamende un equipo en funcién de su capacidad.
A partir de esto, se puede determinar que el adstan cilindro vertical enchaquetado con una
capacidad de 3.8 es de $15,000.00.

A partir de estos datos, se puede estimarstb@proximado del reactor disefiado. Sin embargo,
debe incluirse un factor de correccion en el pregbido al material. Segun la Tabla 9-58 de la
referencia, el factor utilizado para obtener et@@n acero inoxidable 316 es 2.90. Ademas, para el
costo de instalacién se utilizé la Tabla 9-51 dmisma referencia. También se utiliz6 el indice de
Marshall & Smith para relacionar el indice de catbreactor en el afio dado con respecto a este

afio. Este factor se considerd de 1670.

De modo que a partir de estos datos, se @tiecosto del equipo a la capacidad deseadaly en e
material deseado

Tabla No. 47: Costo del reactor

Datc
Capacidad 20 Fn
Reactor C/S (Q$ 56316575%32%
indice M&S 1670
Reactor C/S (valor actual) (Q$ gg%gg%g
Factor SS 316 290
Reactor SS 316 Q($1ig(;,92'gii€5
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En cuanto al costo de instalacién aproximado pacéiredro del reactor,

Tabla No. 48: Costos aproximados de la instalag@meactor

Factor Costo
., Q 385,125.00
Instalacion 0.76 ($49,060.48)
. Q 167,225.0
Tuberia 0.33 ($21,302.58)
Fundiciones de acero, o concr 0.28 Q 141, 888.01
reforzado ' ($18,074.91)
- Q 45,606.
Electricidad 0.09 ($5,809.79)
j Q 65,876.
Instrumentos 0.13 ($8,391.92)
Battery-limits building and 0.45 Q 228,03
service ' ($29,048.97)
. Q 207, 765.
Ingenieria 0.41 ($26.466.84)
. 1 Q 86,146.
Contratistas 0.17 ($10,974.05)
. . Q 182,427.
Contingencia 0.3¢ ($23,239.17)
Q 1,510, 094.:
Total 2.98 ($192,368.71

Finalmente, se presentan los costos de importaftédes, VA,

Tabla No. 49: Costos de importacién e impuestos

Porcentaje Costo
Flete Internacional 304 (Q$454601866163)
hrance 1% G 1a7o0ss
Flete Interno 1% (Q$ 114867?250?1
w 12%| g ona0453
o | s aerais

De esta manera, la inversion de capital necesaraeql reactor de tanque agitado es $ 428,246.33.

Por dltimo, debe mencionarse que el otro nétElobtener los costos es el método directo, que
obtiene costos directamente de cotizaciones deepdmres. Utilizando este método se obtuvo el
costo de los equipos auxiliares necesarios pavgdeacion del reactor. Sin embargo, este método
permite obtener el costo de compra, mas no el stalation. Por tanto, en la Tabla No. 42, se

adicionan los costos de instalacion e impuestdssimismos.
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