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Resumen

Se ha estudiado la viabilidad de la operacibn en continuo de la
fermentaciéon ABE utilizando sacarosa como sustrato. Se han empleado
dos biorreactores colocados en serie, tratando asi de imitar las fases de
crecimiento en discontinuo llevadas a cabo por la bacteria Clostridium
beijerinckii DSM 6422. Para ello primeramente se han llevado a cabo una
serie de experimentos en discontinuo a partir de los cuales se ha
encontrado la concentracibn de sustrato mas conveniente, y los
pardmetros necesarios para un posterior dimensionado de la planta piloto
en continuo. En dicha planta finalmente se han efectuado varios
experimentos empleando diversas estrategias de arranque hasta alcanzar
la que se ha considerado como mas conveniente. Como resultados se ha
obtenido una concentracion final de butanol en régimen estacionario de
1,01 g/, y de 0,35 g/l de acetona utilizando una concentracion de
sacarosa de 30 g/l tras 250 horas de experimentacion.

Palabras clave: fermentacion ABE, sacarosa, butanol, Clostridium
beijerinckii, continuo.

Abstract

The viability of continuous ABE fermentation by Clostridium beijerinckii
DSM 6422 is described. Two bioreactors in series have been used in
order to simulate the two phases of batch culture growth using sucrose as
substrate. Firstly some batch experiments have been carried on to look for
the best substrate concentration and the necessary parameters for the
purpose of designing a continuous pilot plant. Then some continuous
experiments were carried on using a few start strategies to try to come
across the best one. As a result a final concentration of 1,01 g/l of butanol
and 0,35 g/l of acetone has been found using a 30 g/l concentration of
sucrose as substrate for a period of continuous operation of 250 hours. A
growth rate close to its maximal value has been use in the first reactor
where acidogenesis were developed.

Keywords: ABE fermentation, sucrose, butanol, Clostridium beijerinckii,
continuous.
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1. Introduccion

1.1 Introduccion

La fermentacion ABE (Acetona-Butanol-Etanol) es una de las fermentaciones
industriales de las que mas antiguamente se tienen conocimientos, ya que
fue descubierta en 1861 por Louis Pasteur. No obstante Pasteur Unicamente
detect6 la presencia de butanol tras la fermentacion, y no fue hasta anos
mas tarde, concretamente en 1905 cuando Schardinger dio cuenta de la
presencia de acetona (1).

Entre 1912 y 1914 Chaim Weizmann consiguio aislar cepas de Clostridium
acetobutylicum, las cuales tenian la habilidad de fermentar sustratos de
almidon y conseguir unos rendimientos de butanol superiores a lo
anteriormente existente (1).

Ya en la Primera y Segunda Guerra Mundial se produce un gran crecimiento
de la industria de la fermentacion ABE tanto en Estados Unidos como en
Europa, debido a la aplicacion de los productos mayoritarios de la misma para
fines bélicos. A partir del ano 1945 se comienza la implantacion de este tipo
de industria en paises como China, Japdén, Sudafrica o la antigua union
soviética (1).

Sin embargo, al finalizar la Segunda Guerra Mundial comienza a florecer la
industria petroquimica a una velocidad sin precedentes, este hecho hace que
se abandonara el proceso de fermentacion ABE, debido a que butanol y
acetona son dos productos que se pueden obtener en grandes cantidades de
una manera mucho mas barata mediante sintesis quimica (1).

De esta manera en 1960 practicamente todas las industrias que utilizaban la
fermentacion ABE para obtener acetona y butanol se encuentran cerradas, y
Unicamente en pises como China Sudafrica o Rusia se continua realizando
este tipo de fermentaciones debido a la abundancia y bajo precio de melazas
como sustrato (1).

Hoy en dia sin embargo, debido principalmente a la cada vez menor cantidad
de combustibles fésiles, su alto precio y a la preocupacion creciente por el
calentamiento global, la industria de la fermentacion ABE esta volviendo a
imponerse con fuerza como posible sustitucion a largo plazo de la industria
petroquimica para la obtencion de butanol y acetona, impulsada ademas por
los nuevos conocimientos que se poseen sobre ingenieria genética y que
permiten la modificacion de cepas de microorganismos de manera que se
consigue obtener una mayor cantidad de producto a un precio muy inferior al
de otras épocas (2).

El reciente interés en esta fermentacion también es debido a que el butanol
tiene una densidad energética cercana a la gasolina (29 MJ/L) y bastante por
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encima de la que posee el etanol (16 MJ/L) (3), es un compuesto menos
volatil, menos higroscépico, y menos corrosivo que este ultimo, de tal manera
qgue lo hace mucho mas interesante a la hora de utilizarlo como combustible
en los motores existentes (4).

1.2 Microorganismos

La produccion de acetona, butanol y etanol es llevada a cabo principalmente
por bacterias, concretamente por aquellas que pertenecen al género
Clostridium (1). Existe un elevado nimero de especies diferentes dentro del
género Clostridium que son capaces de realizar la fermentacion ABE, y que se
pueden diferenciar segln el ratio de disolventes producidos (1).

La bacteria Clostridium acetibutylicum, es la mas usada para realizar este tipo
de fermentaciones (5) (1) (6); la mayor parte del conocimiento obtenido de
este tipo de fermentacion ha sido recogido utilizando esta bacteria, y si bien
esto ha permitido avanzar relativamente rapido en su estudio, también ha
provocado que los resultados obtenidos se extrapolen para otras especies
cuando eso no es del todo correcto. El ratio (A:B:E) de disolventes obtenidos
por esta especie es de 75:10:15 (6).

Otra especie capaz de llevar a cabo este tipo de fermentaciéon es Clostridium
beijerinckii. Esta especie destaca por tener diferentes variantes.
Dependiendo de la especie concreta de C. beijerinckii que se esté utilizando
se pueden obtener diversos productos y ratios de los mismos. Por ejemplo,
como productos se pueden obtener butanol, etanol y en lugar de acetona,
esta se transforma en ispropanol (5). Esto es especialmente interesante para
la produccion de biodiesel, ya que la acetona no puede ser utilizada como
combustible, pero el isopropanol si. Otra variante existente es aquella que no
produce isopropanol (5), dando ratios muy similares a aquellos obtenidos por
C. acetibutylicum (1). Por ultimo existe una Ultima variante de esta especie
que es capaz de producir butanol, etanol y una mezcla de acetona e
isopropanol (5).

También dentro del género Clostridium, Clostridium tentanomorphum es
capaz de producir Unicamente butanol y etanol en ratios 1:1 (5), y Clostridium
thermosaccharolyticum, es caracterizada por ser termofila y porque también
produce etanol y butanol en ratios aproximadamente iguales (5).

Todos estos microrganismos forman esporas, son anaerobios y tienen
requisitos de crecimiento relativamente simples (1). Estas bacterias se han
encontrado principalmente asociadas a materiales vegetales vivos, como son
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patatas, raices de legumbres fijadoras de nitrogeno y otras raices de cultivos
(1), ademas de cereales, frutas como las grosellas o suelo agricola.

Por otro lado algunas especies del género Bacillus también pueden utilizarse
para la formacion de acetona y alcoholes mediante fermentacion, destacando
Baciillus saccharobutylicum, o Bacillus butacone, todos ellos formadores de
esporas (6).

Existen ademas otros microorganismos no formadores de esporas que son
capaces de generar butanol, pero que sin embargo no son utilizados en la
industria debido a diversas razones, como por ejemplo ser patégenos,
producir acetona y butanol en muy pequenas cantidades, producir
fermentaciones muy lentas, etc... (6)

Como conclusion debe destacarse que la eleccion de una u otra especie para
uso industrial, dependera de la naturaleza del sustrato a utilizar, del ratio de
productos requerido, asi como de la necesidad de nutrientes adicionales y
que sea resistente al fago (1).

1.3 Materia Prima

El género Clostridia es capaz de utilizar un gran nimero de azlcares y
carbohidratos para realizar la fermentacion ABE (7) (4), el coste de la materia
prima a emplear en la fermentacion ABE, o sustrato, es muchas veces uno de
los factores mas importantes a la hora de decidir si el proceso es rentable o
no (7), por eso el hecho de poder utilizar una amplia gama de sustratos hace
tan interesante a esta clase.

A lo largo de los anos se han investigado sustratos tales como la glucosa,
xilosa, maiz, almidones, melazas, pulpa de manzana, biomasa algal, suero de
queso... (4) (1) con diferentes resultados. Sin embargo hoy en dia cada vez se
investigan mas otras materias primas o fuentes de carbohidratos que no son
utilizadas como posibles alimentos, sino que se trata de material
lignocelulosico procedente de residuos de labores agricolas en su amplia
mayoria (4), con alto contenido en sustratos fermentables, tales como bagazo
procedente de la cana de azlcar, paja de trigo, o paja de cebada (7).

De esta manera se pretende abaratar el coste de los sustratos haciendo mas
rentable la fermentacion y ademas dando la posibilidad de purificar aguas
residuales.

Por lo tanto se tienen tres fuentes de carbono principales, capaces de dar
buenos resultados en la fermentacion ABE: azucares simples, almidones vy
material lignoceluldsico (7). Dependiendo de cual sea la naturaleza del
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sustrato se deberan realizar una serie de operaciones de pretratamiento
diferentes para cada caso antes de realizarse la fermentacion.

La principal diferencia entre los procesos es la necesidad o no de una
hidrélisis previa a la fermentacion, necesaria en el caso de que se parta de
almidén o material lignocelulésico, no siendo asi cuando se parte de materias
primas como la cana de azlcar cuyos carbohidratos ya son facilmente
fermentables por los microorganismos.

En el caso del almidén ademas de una sacarificacion, es necesaria en
algunas ocasiones una etapa de desgerminacion o incluso de separacion de
las proteinas presentes en el material almidonado.

Respecto al material lignocelulésico habra que tener en cuenta que en
muchas ocasiones la hidrélisis puede generar una importante cantidad de
componentes inhibitorios para la fermentacion, por lo que deberan de ser
retirados del proceso (7).

De lo expuesto se deduce que a la hora de seleccionar el sustrato adecuado
para realizar la fermentacion ABE se debe tener en cuenta tanto el origen
como la composicion del mismo a la hora de determinar si es rentable o no su
utilizacion. No obstante, una vez tenido en cuenta esto, la utilizacion de los
microorganismos para obtener un producto de valor anadido a partir de
residuos parece una eleccion muy acertada desde todos los puntos de vista.

1.4 Ruta metabdlica
La fermentacion ABE consta de dos fases diferenciadas la acidogénesis y la
solventogénesis (5).

La acidogénesis ocurre en la fase de crecimiento celular. Durante esta etapa
los microorganismos generan y expulsan al medio acido acético y acido
butirico, ademas de hidrégeno y didoxido de carbono como principales
productos. El incremento en la concentracion de acidos en el medio provoca
un descenso importante del pH respecto al inicial (1).

Una vez que se llega aproximadamente a la fase de crecimiento celular
estacionario finaliza la acidogénesis y comienza la solventogénesis. En esta
segunda etapa tiene lugar una reasimilacion de los acidos producidos en la
primera, sin que esto signifique que se cese el consumo de carbohidratos.
Debido a que la concentracion de acidos disminuye, como resultado de esta
etapa se da un incremento en el pH del medio de fermentacion y se obtienen
los productos finales de la fermentacion ABE: acetona, butanol y etanol (1).
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En la figura 1 se muestra la ruta metabdlica de la bacteria Clostridium
beijerinckii, uno de los microorganismos mas utilizados para la fermentacion
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Las hexosas son metabolizadas via la ruta metabdlica de Embden-Meyerhof
con la conversion de 1 mol de hexosa a 2 moles de piruvato, con una
produccion neta de 2 moles de ATP (adenosin trifosfato) y 2 moles de NADH

(nicotinamida adenina dinucleotido) (1).
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Ademas de hexosas, el género clostridia puede metabolizar también pentosas
por la ruta metabdlica pentosa fosfato. Como resultado de esta ruta se
obtienen por cada 3 moles de pentosa 5 moles de ATP y 5 moles de NADH (1).

A continuacion se explican mas detalladamente las dos etapas que se dan en
la fermentacion ABE, centrandose especialmente en la solventogénesis, ya
gue es donde se obtienen los productos deseados de fermentacion y una
buena comprension de esta etapa es crucial para obtener los mayores
rendimientos de producto posibles.

1.4.1 Acidogénesis

En esta primera fase, el flujo de carbono esta destinado a la producciéon de
diferentes tipos de acidos. Por un lado estéa el acido butirico y el acido acético,
y por otro lado cabe la posibilidad de que Clostridium Beijerinckii pueda
convertir el piruvato en lugar de Acetil-Coa en lactato (1), pero esta ruta
metabdlica solamente es empleada por la bacteria cuando se encuentra ante
condiciones muy desfavorables (1), como puede ser la presencia de mondxido
de carbono (8), o el agotamiento del hierro presente en las células (9), y es
empleada como una alternativa menos eficiente para la generacion de
energia y la oxidacion del NADH (1).

Centrandose en el butirato y el acetato, ambos acidos son generados
mediante dos etapas a partir de sus predecesores, butiril - CoA y acetil - CoA
respectivamente como se puede observar en la figura 1. Las enzimas
encargadas de esta transformacion son en el caso del acido butirico la fosfato
butiltransferasa (M) y la butirato kinasa posteriormente (N). En el caso del
acido acético son la fosfato acetil transferasa (G) y la acetato kinasa (H) (9).

Sendas rutas estan destinadas a la produccion de ATP, y es la ruta en la que
el acetil - CoA es transformado al butirii - CoA donde se produce la
regeneracion del NADH. Estos pasos son llevados a cabo mediante cuatro
enzimas: thiolasa (I), B-hidroxibutiril-CoA deshidrogenasa (J), crotonasa (K) y
butiril-CoA (L) deshidrogenasa (9).

1.4.2 Solventogénesis

El comienzo de la solventogénesis involucra un cambio en el flujo de carbono
respecto a la acidogénesis. Ahora se reduce la cantidad de carbono destinado
a las rutas de produccion de acidos y comienza a enviarse a rutas
productoras de disolventes (9).
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En un comienzo se sugirié que este cambio en el que los acidos producidos
en la primera etapa son reasimilados, podia ocurrir debido a un proceso de
detoxificacion iniciado por la acumulacion de acidos que resultan ser
desfavorables para el crecimiento celular (10).

Estudios realizados posteriormente dieron a conocer que con la adicién de
acido acético o acido butirico se lograban mayores rendimientos en cuanto a
la produccion de acetona y butanol (9) (11) (12). Ademas se propuso que
durante la produccion de disolventes se podia estar dando la ruta metabdlica
de produccion de acido acético y acido butirico a la inversa (13).

Finalmente otra serie de estudios ha demostrado que la asimilacion de los
acidos producidos durante la primera etapa esta directamente relacionado
con la produccion de acetona por la via acetoacetyl-CoA: acetato/butirato: CoA
transferasa (9). Se ha observado que la Acetoacetyl-CoA transferasa es capaz
de utilizar tanto acetato como butirato como aceptores de CoA durante la
conversion del acetoacetil-CoA a acetoacetato (14).En este proceso el
acetoacetato producido es entonces descarboxilado en una etapa irreversible
para formar acetona y CO2. Ademas se ha demostrado (14) que la asimilacion
de los acidos se da solamente después de que la acetoacetyl descarboxilasa
es inducida, y se ha encontrado que el pH Optimo para esta enzima esta
alrededor de 5,0, lo que hace que sea posible la produccion de acetona con
un pH acido.

Para C. acetobutylicum la acetona es un producto final, sin embargo para C.
beijerinckii en una de sus variantes la acetona es reducida a isopropanol por
la accion de la enzima isopropanol deshidrogenasa (9).

Estudios posteriores demostraron que la actividad de las enzimas fosfato
butyryl-transferasa (M), fosfato acetiltransferasa (G) y acetato kinasa,
rapidamente disminuia una vez que la etapa de solventogénesis habia
comenzado, por lo tanto este descubrimiento demostré la no validez de las
teorias sobre una via metabodlica reversible para la creacion de acidos (10). El
97 % de los moles de acidos utilizados estaban destinados a la produccion de
acetona con una desviacion estandar de 11, lo que sugiere que el
mecanismo de asimilacion de acidos tiene como objetivo la produccion de
cantidades equimolares de acetoacetato (10).

En resumen, todos estos estudios demostraron que la asimilacion de acidos
esta relacionada con la formacion de acetona y que no se puede dar una
asimilacion de estos acidos sin la correspondiente obtencion de cantidades
equivalentes de la misma. Por lo tanto se podria deducir que no seria posible
obtener buenos rendimientos de butanol sin una buena produccion de
acetona (1).

10
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Resultados obtenidos por otra serie de estudios (15) demostraron que el
acido butirico rapidamente es reducido a butanol durante la solventogénesis,
y que ademas mas del 55% de acido acético es también convertido a butanol,
mientras que la mayor parte restante es utilizada para la formacion de
acetona y didxido de carbono, y solo una pequena parte es destinada a la
produccion de etanol (9) (15).

En otros experimentos realizados se comprobd que si se adicionaba
Gnicamente acido acético al medio de fermentacion a cultivos en los que
existia limitacion por glucosa, se mejoraba la produccion de disolventes, pero
sin embargo no se alteraba la relacion acetona/butanol (9). Sin embargo
cuando el acido acético era anadido a cultivos en los que no existia limitacion
por glucosa, la concentracion de acetona incrementaba quedandose
inalterada la concentracion de butanol (16). El incremento en la
concentracion de acetona demostré que la acetoacetato descarboxilasa no
era un factor limitante en la produccion de acetona. Ademas se observo que
bajo condiciones de glucosa ilimitada el exceso de acetil-CoA generado por el
consumo de acetato era desviado a la produccion de acetona en lugar de
butanol (1). Esto es debido a que el acetil-CoA generado por el consumo del
acido anadido no esta relacionado con la formacion de NADH como lo esta el
generado por la glucolisis. Por lo tanto bajo estas condiciones el exceso de
acetil-CoA es metabolizado para producir un producto oxidado como es la
acetona en lugar de reducirse a butanol (1).

Del resultado de estos experimentos se deduce por lo tanto que la formacion
de acetona no esta relacionada necesariamente con la formacion de butanol

(1).

1.5 Productos

Los productos tipicamente obtenidos por este tipo de fermentacion, son
acetona, butanol y etanol. Normalmente se hallan presentes en el producto
en una relacion molar 3:6:1 (17). Esta relacion convierte al butanol en el
producto principal de las fermentaciones ABE, siendo también importante la
produccion de acetona y en menor parte la produccion de etanol, ya que
puede ser obtenido con una mayor productividad mediante fermentaciones
llevadas a cabo por levaduras. A continuacion se exponen las caracteristicas
mas relevantes de cada uno de los productos obtenidos, asi como usos de los
mismos.
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1.5.1 Acetona

La acetona, también conocida como dimetilcetona o 2-propanona, se trata de
un compuesto organico muy inflamable de la familia de las cetonas que se
presenta en condiciones normales como un liquido incoloro de olor
caracteristico (18). Se trata de un compuesto quimico ampliamente utilizado
en la sociedad gracias a sus propiedades como disolvente, siendo también
utilizado en la industria ya que es capaz de disolver una gran cantidad de
plasticos, pegamentos, asi como otros compuestos quimicos (19). Es miscible
en agua, lo que le hace especialmente Util en tareas de secado ya que posee
una alta volatilidad.

Su formula quimica es C3Hs0, y su estructura es la indicada en la figura 2:

Figura 2. Estructura de la acetona

Como formas de obtencion tradicionales encontramos como principal via la
hidrolisis en medio acido del hidroperéxido de cumeno, y en segundo lugar la
deshidrogenacion catalitica del alcohol isopropilico (20).

A continuacidon se muestran algunas de las propiedades fisicas mas
importantes de la acetona (21):

* Punto de ebullicién: 56°C

* Punto de fusion: -95°C

e Densidad relativa (agua = 1): 0,8

* Solubilidad en agua: miscible.

* Presion de vapor, kPaa 20°C: 24

* Densidad relativa de vapor (aire = 1): 2,0

* Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1,2
e Punto de inflamacién: -18°C c.c.

* Temperatura de autoignicion: 465°C

e Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 2,2-13
e Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: -0,24
e Viscosidad, mm2 /s a 40 °C: 0,34

12
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En la vida cotidiana la acetona es utilizada principalmente como
quitaesmaltes gracias a sus propiedades disolventes de compuestos
organicos, destacando también por la capacidad de eliminar restos de
pegamentos y epoxidos (19).

En el laboratorio es muy comiunmente utilizada para la limpieza de utensilios
ya que es capaz de eliminar restos grasientos y ademas acelera el proceso de
secado de los instrumentos gracias a su alta volatilidad (18).

En la industria, la acetona se utiliza principalmente para la obtencion de metil
metacrilato (MMA) (22). Este se trata de un liquido claro con olor frutal,
utilizado principalmente para la obtencion de polimetil metacrilato (PMMA),
un laminado utilizado normalmente como sustituto de cristales de seguridad
0 paneles (23).

Otro uso importante a nivel industrial es la obtencion de Bisfenol A (22). Este
se trata de un sélido incoloro soluble en disolventes organicos, y utilizado
principalmente para fabricar plasticos y resinas (24).

Ademas hay que destacar que se trata de un disolvente ampliamente
utilizado en la industria (22), y un aditivo en las gasolinas, ya que gracias al
poder disolvente de la misma posibilita la limpieza del motor (19).

1.5.2 Butanol

El butanol se trata de un alcohol primario que se presenta como cuatro
posibles isdmeros estructurales: n-butanol, isobutanol, 2-butanol y el tert-
butanol (25). En la experimentacion que nos ocupa, el isomero mas
abundante es el n-butanol, cuya obtencion se trata del objetivo principal del
estudio como se comentara en sucesivos apartados. Se trata de un liquido
claro, con olor caracteristico, soluble en disolventes organicos y algo soluble
en agua, obtenido tradicionalmente en la industria a partir del propileno (25).

Su férmula quimica es C4H9OH, y su estructura es la indicada en la figura 3:

Figura 3. Estructura del butanol
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De entre las propiedades fisicas del n-butanol, destacan las siguientes (26):

e Punto de ebullicién: 117°C

¢ Punto de fusion: -90°C

¢ Densidad relativa (agua = 1): 0,81

e Solubilidad en agua, g/100 mla 20°C: 7,7

e Presion de vapor, kPa a 20°C: 0,58

¢ Densidad relativa de vapor (aire = 1): 2,6

e Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1,01

e Punto de inflamacién: 29°C (c.c.) Temperatura de autoignicion: 345°C
e Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 1,4-11,3

* Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: 0,9

Tradicionalmente en la industria el butanol es utilizado principalmente como
intermediario, como por ejemplo para la obtencion de butil acrilato, un liquido
incoloro con fuerte olor afrutado que se utiliza principalmente en la obtencion
de fibras sintéticas y en dispersiones de polimeros para fabricar telas, etc...
(27)

También se utiliza como producto intermedio para la obtencién del butil
acetato, dibutil ftalato, asi como otros ésteres butilicos, éteres butilicos como
el etilenglicol y los correspondientes acetatos de butil éter (25).

Un uso muy importante del butanol es su utilizacion como disolvente para la
obtenciéon de lacas, resinas o barnices ademas de otros productos como
perfumes (25).

Ademas el butanol también puede ser empleado como combustible
sustituyente de la gasolina, gracias a su alto poder calorifico, baja volatilidad y
corrosividad (17).
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1.5.3 Etanol

Se trata de un alcohol primario, el cual en condiciones normales se encuentra
en estado liquido. Se trata de un compuesto muy volatil, incoloro e inodoro
miscible con el agua en cualquier proporcion formando una mezcla
azeotropica al 95% de concentracion (28).

Su féormula quimica es C2Hs0H, y su estructura es la indicada en la figura 4:

Ve

Figura 4. Estructura del etanol

Tradicionalmente ha sido obtenido mediante fermentacion anaerdbica gracias
a la accion de la levadura Saccharomyces Cerevisae sobre los azlcares, de
manera que se puede encontrar en muchas bebidas alcohdlicas tales como el
vino, la cerveza o el aguardiente acompanado de otros compuestos quimicos
que proporcionan el olor o sabor -caracteristico de los mismos.
Industrialmente sin embargo el etanol se obtiene principalmente por la
hidratacion del etileno a etanol (28).

Como propiedades fisicas importantes del etanol se pueden destacar las
siguientes: (29)

e Punto de ebullicién: 79°C

* Punto de fusion: -117°C

e Densidad relativa (agua = 1): 0,8

* Solubilidad en agua: miscible

e Presion de vapor, kPaa 20°C: 5,8

¢ Densidad relativa de vapor (aire = 1): 1,6_

e Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1,03
* Punto de inflamacién: 13°C c.c.

e Temperatura de autoignicion: 363°C

e Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 3,3-19
e Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: -0,32

El etanol es utilizado ampliamente en el mundo industrial como disolvente y
en la industria farmacéutica como excipiente de diversos productos tales
como medicamentos o cosméticos. De manera general es utilizado como
anticongelante para vehiculos o para la desinfeccion de heridas, ya que se
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trata de un potente bactericida, siendo especialmente eficaz en mezclas con
el agua entorno al 70% (30).

En la industria quimica es utilizado para la sintesis de productos como el
acetato de etilo que se trata de un liquido sin color, inflamable y miscible en
agua que se utiliza principalmente como disolvente universal (31), o el éter
dietilico, otro disolvente en este caso de compuestos organicos, que destaca
por ser el primer anestésico que se utilizd en la historia. Se trata de un liquido
incoloro con olor caracteristico que es insoluble en agua (32).

Al igual que el butanol, el etanol puede ser utilizado como un combustible
alternativo a los tradicionales fosiles. Sin embargo como ya se ha mencionado
el etanol es un combustible menos interesante (33) (3).

1.6 Modos de operacion

Buena parte del rendimiento de una fermentacion ABE reside en la eleccion
del modo de operacion mediante el cual se va a llevar a cabo la fermentacion.
Principalmente existen tres modos de operacién, aunque luego se puedan dar
diversas variantes dentro de los mismos: batch, fed-batch y continuo. A
continuacién se analiza cada una de las operaciones presentando ademas
las ventajas e inconvenientes de cada una de ellas.

1.6.1 Fermentacion en batch

Este modo de operacion se caracteriza por la ausencia de entradas y salidas
del fermentador. Se carga la alimentacion junto con el medio de fermentacion
y se inocula el microorganismo encargado de llevar a cabo la fermentacion.
Este modo de operacion se caracteriza por su alta eficacia, asi como por su
facilidad de control (17), estas caracteristicas son las que hacen que pese a
que la productividad no sea especialmente elevada sea el modo de operacion
mas empleado en la industria de la fermentacion (17).

Sin embargo se encuentra el hecho de que la productividad no sea elevada
debido principalmente a los altos tiempos de carga y descarga del reactor, asi
como a labores de mantenimiento, limpieza y esterilizacion. Esto hace que se
considere una alternativa en procesos en los que el producto tiene un alto
valor anadido como por ejemplo la industria farmacéutica (17).

1.6.2 Fermentacion en fed-batch

En este modo se opera en un principio de la misma manera que en el caso de
la fermentacion en batch durante unas 21 h. De esta manera en la
fermentacion que nos ocupa se permite el comienzo de la solventogénesis. Es
entonces cuando se introduce al fermentador alimentacion de forma continua
durante un determinado tiempo, y posteriormente se vuelve a operar en
batch, pudiendo repetir el ciclo de operacion cuantas veces se desee.
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Este tipo de técnica de fermentacion es empleada sobretodo en casos en los
que existe inhibicion por sustrato, o se busca la represion catabdlica (17) en
la que se debe mantener una determinada cantidad de sustrato para impedir
la expresion de genes que expresan las proteinas necesarias para la
fermentacion de otros sustratos y asi impedir un gasto energético innecesario
(34).

Para el caso de la fermentacion ABE esta técnica puede resultar interesante
desde el punto de vista de la inhibicion por producto, ya que el butanol en
altas concentraciones en el caldo de fermentacion actia como bactericida
impidiendo un crecimiento celular adecuado, y por lo tanto provocando que la
fermentacion pueda durar un nimero de horas mas elevado. De esta manera
se consigue diluir cada cierto tiempo la concentracion de butanol,
consiguiendo que se pueda seguir llevando a cabo la fermentacion, a
expensas por supuesto de diluir la concentracion de producto.

Si-Yu Li et al. (17) comprobaron como para la fermentacion ABE con control
de pH igual a 4,5 y glucosa como sustrato se conseguia sin embargo un
mayor rendimiento de producciéon de disolventes asi como una mayor
productividad en el caso de fermentacion en batch. Diversas posibles causas
han sido aportadas por Qureshi et al (35), como pueden ser la presencia de
células inactivas o muertas, la acumulacion de macromoléculas inhibitorias, y
la deficiencia de nutrientes.

1.6.3 Fermentacion en continuo
Este tipo de fermentacion puede llevarse a cabo utilizando uno o varios
reactores colocados en serie (normalmente 2).

Si Unicamente se utiliza un fermentador, este modo de operacion se
caracteriza por operar en un principio de manera discontinua, comenzando
posteriormente a alimentar el biorreactor con una determinada velocidad de
dilucion, sacando ademas producto de manera que el volumen permanezca
constante.

Operando de esta manera se ha encontrado que el rendimiento de
produccion de disolventes es inferior a la operacion en batch, mientras que el
rendimiento de produccion de butanol es mas o menos parejo (17). Respecto
a la productividad este modo de operacion se presenta como el mas atractivo,
ya que se evitan los largos periodos de mantenimiento del biorreactor entre
carga y carga, y ademas se reducen los tiempos de esterilizacion y el tiempo
perdido debido a la fase lag en la que las bacterias se acostumbran al medio
(17).

Sin embargo varias investigaciones han llegado a la conclusion de que no se
puede llevar a cabo una operacion en continuo mas alla de 2 o 3 semanas en
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un Unico fermentador, esto es debido a un problema denominado
degeneracion del disolvente, en el que las bacterias pierden la capacidad de
producir los disolventes tras ese periodo de tiempo (17), (36), (37).

Es por ello que una alternativa al uso de un Unico fermentador es la
utilizacion de 2 fermentadores, de esta manera se ha comprobado que se
puede operar durante mucho mas tiempo (38), obteniendo un rendimiento
de butanol similar al obtenido en una Unica etapa y una productividad algo
menor, pero que puede ser mantenida durante mucho mas tiempo (17), y que
siempre es superior a la productividad obtenida en el caso de operar en batch
o en fed- batch.

Aunqgue las maneras de realizar la inoculacion pueden ser variadas, cuando
se opera con dos biorreactores lo que se trata es de simular en el primero de
ellos la etapa de acidogénesis y en el segundo la etapa de solventogénesis,
de manera que no se pierda la actividad celular consiguiendo que las células
puedan seguir produciendo disolventes tras un largo periodo de tiempo de
operacion (17).

Dentro de los diferentes modos de operacion comentados existen multitud de
variantes de los mismos en lo que a condiciones de operacion se refiere,
como puede ser la limitacion de algin nutriente, diversas estrategias de
alimentacion u operar con un pH constante o no entre otras muchas.

Respecto a operar con un pH constante se ha demostrado que el pH éptimo
de operacion es 4,5 (17) y que los rendimientos son superiores a cuando no
se opera controlando el mismo (17). Sin embargo habra que tener en cuenta
desde un punto de vista industrial que si se pretende controlar el pH habra
que invertir en los correspondientes acidos y bases para mantenerlo
constante y habra que tenerlos en cuenta luego a la hora de disenar las
etapas de separacion.

Respecto a las estrategias de alimentacion habra que tener en cuenta que
por supuesto cuanto mayor es la velocidad de dilucion se obtendra en
principio una mayor productividad operando en continuo en dos etapas salvo
que se supere la velocidad a la que se produce el lavado del reactor.

Esto es especialmente verdad en el caso en el que se opera con dos
fermentadores, ya que si Gnicamente se opera con una mayor velocidad de
dilucion provocara un aumento en la concentracion de acidos en el
biorreactor, ya que no se dara tiempo a que las bacterias presentes en el
mismo lleguen hasta la solventogénesis (17), por lo tanto encontramos como
menores velocidades de dilucibn hacen que se obtenga una mayor
productividad en este caso.
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1.7 Separacion de los Productos

El caldo obtenido tras el proceso de fermentacion ABE contiene normalmente,
como ya se ha indicado, un ratio de acetona:butanol:etanol de 3:6:1, con un
contenido de butanol de entre 1 y 2% en masa (39), lo que supone una
concentracion muy pequena de los principales productos de la fermentacion y
delimita en muchas ocasiones la viabilidad econémica del proceso. Ademas
de los productos anteriormente mencionados, el caldo obtenido de la
fermentacion contiene acido acético, acido butirico, células, nutrientes, agua y
sustrato que no haya reaccionado en diferentes concentraciones.

Las diferentes técnicas de separacion existentes hasta la fecha se centran en
dos maneras de separar los productos obtenidos, ya que por un lado se
puede decidir separar los productos obtenidos después del proceso, o
separarlos durante el proceso (recuperacion in situ) (40) (39). Estas Ultimas,
la mayoria adn en estudio, aportan una serie de ventajas respecto a las
primeras en lo que a disminucion de la intoxicacion de los microorganismos
presentes en el caldo de fermentacion se refiere, ya que no se permite que la
concentracion de butanol supere nunca un determinado valor, ademas de un
consecuente aumento en la productividad. Sin embargo hay que tener
presente que puede provocar, dependiendo la técnica utilizada, otros tipos de
problemas, como puede ser la contaminacion del caldo si no se lleva a cabo
en las condiciones 6ptimas (39).

A continuacion se repasan los fundamentos de las técnicas mas empleadas
en la actualidad, describiendo las principales ventajas e inconvenientes de las
mismas:

1.7.1 Destilacion

Tradicionalmente la destilaciéon ha sido la principal operacion de separacion
empleada para separar los productos del caldo de la fermentacion ABE (40).
Existen diferentes maneras de llevar a cabo la separacion mediante la
destilacion, como son: destilacion flash en continuo, destilacion batch,
destilacion fraccional y destilacién con vapor (40).

Estas técnicas poseen numerosas desventajas, como son altos costes de
investigacion, baja selectividad y altos costes energéticos (40), ya que para
destilar un caldo que contiene un 1% en masa de concentracion de butanol
se requiere 1,5 veces la energia contenida en el butanol obtenido (39). Por
otro lado se ha observado que si la concentracion fuera del 4% en masa de
butanol, se necesitaria solamente 0,25 veces la energia que posee el butanol,
por lo que podria ser una alternativa interesante si se consigue concentrar
antes el butanol en la disolucion (39).
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Como ventaja de esta operacion de separacion destacar que se obtienen
concentraciones de butanol en torno al 98% en masa y que esta ampliamente
estudiada.

1.7.2 Stripping

Se trata de una técnica de recuperacion in situ en la que se burbujean gases
como nitrégeno libre de oxigeno, o incluso los propios gases creados durante
la fermentacion para separar la acetona, el butanol y el etanol (39). El gas
que sale del fermentador con los productos es posteriormente condensado
parcialmente de manera que los gases utilizados para recuperar el producto
son recirculados al interior del reactor, mientras que los productos son
llevados a otras operaciones de separacion posteriores.

Esta técnica presenta como ventajas un aumento en el rendimiento y la
productividad global de la fermentacion debido a la disminucion de la
concentracion de butanol en el caldo, ademas de que es barata y simple a la
hora de llevarla a cabo, pudiendo utilizar los propios gases generados durante
la fermentacion. Ademas U(nicamente se separan los compuestos mas
volatiles, lo que permite mantener en el caldo metabolitos primarios
imprescindibles para la fermentacion como son el acido acético y butirico, y
no afecta para nada a los microorganismos (39) (40).

Por otro lado como desventajas se encuentra el hecho de que cuando se
utilizan grandes flujos de gas para optimizar la operacion, se forman grandes
cantidades de espuma, lo que exige el uso de antiespumantes, que pueden
afectar el rendimiento de la fermentacion siendo toxico para la bacteria (40).

1.7.3 Adsorcién

La adsorcion es una operacion de separacion interesante sobre todo desde el
punto de vista econdmico (40). Para este proceso se utilizan una serie de
particulas denominadas adsorbentes para las que se busca que el producto
deseado de una mezcla se quede ligado a ellas.

Es importante escoger el adsorbente adecuado. Se debe tener en cuenta: la
velocidad de adsorcion, asi como la capacidad de la misma, una facil
desorcion posterior, alta selectividad para el producto deseado y coste del
adsorbente. La cinética de la adsorcion también es importante, ya que
cinéticas rapidas permitiran utilizar un mayor flujo de alimentaciéon y una
menor cantidad de adsorbente (39).

La mayor parte de la investigacion de esta operacion esta centrada en la
separacion del butanol del caldo de fermentacion, por lo que se debe usar un
adsorbente que tenga una alta selectividad por el butanol en presencia de
otros muchos compuestos. Se ha encontrado que algunos adsorbentes que
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pueden ser utilizados son carbono activo, resinas poliméricas o zeolitas, cada
uno de ellos con sus respectivas ventajas e inconvenientes (39).

Aungue se han encontrado buenos resultados en cuanto a la selectividad del
butanol (40), es cierto que existen problemas con esta técnica alin, como son
dificultades obtenidas en la operacion de desorcion que se debe llevar a cabo
posteriormente, o la posibilidad de que las células se queden adheridas al
adsorbente, lo que supone una pérdida en la efectividad del mismo, o incluso
de la fermentacion, ya que en algunas ocasiones el caldo es recirculado
después de la adsorcion (40).

1.7.4 Extraccion liquido-liquido

En esta técnica el caldo de fermentaciébn se pone en contacto con un
disolvente que contiene agua y compuestos organicos de tal manera que el
butanol es selectivamente eliminado del caldo ya que éste es mas soluble en
el disolvente que en el caldo de fermentacion (39). El disolvente y el caldo de
fermentacion son normalmente insolubles por lo que su posterior separacion
se puede realizar de una manera sencilla.

Se debe tratar de encontrar un disolvente que sea lo menos téxico posible
para las células y que tenga una alta selectividad por el producto deseado, lo
cual en el caso de la separacion del butanol a menudo es un problema, ya
que los disolventes mas efectivos son altamente toxicos para los
microorganismos (39).

Diversos estudios han demostrado que la mejor manera de llevar a cabo la
separacion utilizando la extraccion es emplear una mezcla de un disolvente
toxico con buenas propiedades y otro no toxico (39). Asi se ha comprobado
que el disolvente con mayor rendimiento es una mezcla de alcohol oleico y
benzoato de bencilo.

Comparado con otras técnicas de separacion se puede obtener mayores
rendimientos en la separacion de butanol (40). Sin embargo, hay que tener
presentes las desventajas que acompanan a esta operacion, como pérdidas
de disolvente, intoxicacion de microorganismos, formacion de emulsiones, e
incluso acumulacion de microorganismos en el disolvente utilizado para
efectuar la separacion (39).

Debido a estos problemas otros estudios han propuesto la utilizaciéon de la
extraccion liquido-liquido en columnas externas, tratando de incrementar la
transferencia de materia y evitar la intoxicacion de células asi como la
formacion de emulsiones debido a la ausencia de agitacion (39). Ademas
permite el uso de disolvente toxico y temperaturas diferentes a la de
fermentacion, sin embargo para utilizar estas Ultimas modificaciones
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descritas se debe antes utilizar algin método de retencion de los
microorganismos via inmovilizacion o ultrafiltracion (39).

1.7.5 Pertraccion

La pertraccion puede utilizarse para solucionar alguno de los problemas mas
importantes de la extraccion liquido-liquido. En esta operacién se utiliza una
membrana que esta en contacto por un lado con el caldo de fermentacion, y
por el otro con el disolvente utilizado para realizar la extraccion. De esta
manera ambas mezclas no estan en contacto directo, y por lo tanto se
pueden evitar asi algunos problemas, como la formacion de emulsiones o la
intoxicacion de microorganismos (39).

El éxito de esta técnica depende de una buena seleccion no solo del
disolvente como ocurria en el caso de la extraccion liquido-liquido, sino
también de la membrana, la cual debe presentar una alta selectividad hacia
el butanol (39).

Algunos de los disolventes mas utilizados para esta operacion de separacion
son: propilenglicol, tributirina, 1-ocatnol, 1-dodecanol y 2-etil-1hexanol (39).

Como ventajas de esta operacion se encuentra la capacidad de poder unir la
efectividad del disolvente con la selectividad de las membranas empleadas
(41) (40), ademas de que gracias a la membrana se evita el paso del
disolvente al caldo con la intoxicacion de microorganismos que esto conlleva
(42) (40).

Como limitaciones a este proceso se encuentra una disminucion de los
coeficientes de transferencia de materia respecto a la extraccion liquido-
liquido (43) (40), y ya a escala industrial pueden surgir problemas debido a la
relativamente alta viscosidad de los disolventes empleados, resultando en
pérdidas de presion y limitaciones de la transferencia de materia en la fase de
la disolucion (41) (40). Otro de los inconvenientes es el alto coste de las
membranas, asi como su alta tendencia a obstruirse (39).

1.7.6 Osmosis inversa

La 6smosis inversa puede ser utilizada de dos maneras, por un lado se puede
tratar de deshidratar el caldo obtenido tras la fermentacion, o por el contrario
se puede intentar eliminar el producto deseado si se encuentra una
membrana gue tenga la selectividad adecuada para ello (39).

En cualquiera de los dos casos el fundamento de la técnica es similar, se
utilizan altas presiones para hacer pasar a través de una membrana
semipermeable el agua o el producto dependiendo lo que se quiera hacer
(39).
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La deshidratacion del caldo puede estar unida a una posterior destilacion, ya
gque de esta manera se consigue aumentar mucho la concentracion de
producto y asi la destilacion puede resultar mas rentable desde un punto de
vista econdémico (39).

Estudios (44), han demostrado que el uso de la ultrafiltracion para eliminar
las células antes de la 6smosis inversa lleva a mejores resultados, ya que se
evita la obstruccion de las membranas. Sin embargo el médulo empleado
para llevar a cabo la ultrafiltracion se ha comprobado que también se
obstaculiza con relativa facilidad, lo que provoca que se deba sustituir en muy
poco tiempo (39).

1.7.7 Destilacién en membrana

La destilacion en membrana es una técnica en la que se utiliza una
membrana microporosa e hidrofobica para separar mecanicamente dos
liquidos a temperaturas diferentes y soportar la interfase liquido vapor (45).
En esta operacion primeramente se calienta la alimentacion hasta que se le
suministra el calor latente de vaporizacion. Debido a que existe una diferencia
de temperatura entre ambos lados de la membrana se creara una diferencia
en las presiones de vapor a ambos lados, lo que provocara que el vapor
generado atraviese la membrana (40) (45). Una vez que el vapor se
encuentra en el otro lado de la membrana se debe condensar, y esto se
puede hacer dentro o fuera de la célula, lo que dara lugar a diferentes tipos
de destilacion en membrana (45).
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Figura 5. Tipos de destilacion en membrana

La ventaja de esta técnica es que gracias a que la membrana es hidrofobica
dnicamente atravesaran la misma los disolventes organicos (40), ademas de
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que se pueden utilizar temperaturas mas bajas que en la destilacion
convencional y que el colmatado de los poros se produce con menor
frecuencia que en otras operaciones de membrana gracias a que los poros
tienen un tamano mayor (45).

Como mayor desventaja se encuentra la necesidad de impedir que el liquido
penetre en los poros de la membrana, cosa que ocurre cuando el liquido tiene
la presion suficiente. Esta presion dependera de la membrana, del tipo de
disoluciéon, de su concentracion y de la temperatura empleada. Esto es
importante porque una vez que sucede es muy dificil restaurar la
hidrofobicidad de la membrana (45).

1.7.8 Pervaporacion

La pervaporacion se trata de un proceso en el que los componentes de una
mezcla son separados gracias a una vaporizacion parcial a través de una
membrana (39). Es una técnica muy interesante, empleada para purificar
liquidos dificilmente separables a través de la destilacion convencional (45).

En esta ocasion la alimentacion esta en contacto directo con un lado de la
membrana, mientras que el permeado es eliminado como vapor al otro lado
de la misma aplicando una presion parcial reducida (39) (45).

La diferencia con la destilacion en membranas reside en que en esta
dnicamente se da un transporte a través de la membrana del permeado en
estado vapor, no interviniendo directamente en la separacion (funcién
mecanica), mientras que en la pervaporacion se da un transporte selectivo
por fendmenos de solubilidad y difusion a través de la membrana que
marcaran la selectividad de la misma (45).
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Figura 6. Esquema de la pervaporacion.

Como ventajas de este proceso destaca su alta selectividad, asi como una
baja temperatura de operacion requerida o la no necesidad de utilizar
agentes de separacion que puedan contaminar la fermentacion (39).
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Como desventajas destacar que el flujo de permeado suele ser bajo, lo que
lleva a tener que emplear grandes areas superficiales (39).

Como conclusion destacar que hoy en dia las investigaciones tienden a
utilizar procesos hibridos, en los que se utiliza las ventajas de la recuperacion
in situ de los productos junto con las ventajas de los procesos
convencionales. Y es que pese a que los procesos in situ requieren una menor
cantidad de energia respecto a los convencionales y mejoran la productividad,
no son capaces de llegar por si mismos en una Unica etapa hasta las
condiciones de venta de producto, por lo que una asociacion de los mismos
se hace necesaria (46).
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2. Objetivos

El objetivo del presente Trabajo Fin de Grado es el estudio de un proceso de
fermentacion en continuo para la obtencion de butanol, utilizando sacarosa
como sustrato mediante el microorganismo Clostridium beijerinckii.

Para lograr este objetivo final, se han establecido los siguientes objetivos
parciales:

* Realizacion de ensayos en discontinuo con diferentes concentraciones
de sustrato, para establecer las condiciones de operacion mas
adecuadas.

* Obtencion a partir de los datos anteriores de las etapas implicadas en
la fermentacion, asi como de los parametros cinéticos y biolégicos del
proceso.

e Diseno de wuna planta piloto-laboratorio que comprenda el
dimensionado de los biorreactores y del equipo auxiliar necesario.

e Arranque de la planta y planteamiento de estrategias de operacion de
forma que en los biorreactores se simulen las fases acidogénica y
solventogénica y demuestren la viabilidad del proceso.

e Planificacion de ensayos en continuo analizando la influencia de la
velocidad de dilucion en la productividad y concentracion del producto
final.
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3.1 Microorganismo utilizado y condiciones de cultivo

3.1.1 Microorganismo

El microorganismo utilizado en este estudio fue Clostridium Beijerinckii DSM
6422, adquirido en la Coleccion Alemana de Microorganismos y cultivos
(DSMZ).

Figura 7. Clostridium Beijerinckii (x20).

3.1.2 Mantenimiento y formacion del indculo
La cepa se conservo en Reinforced Clostridial Medium, RCM, (Fluka, Sigma-
Aldrich, Espana) en tubos Hungate (18x150 mm), en forma de esporas y
conservada a -20°C en condiciones anaerobias.

Para preparar el medio de crecimiento se utilizaron penicilin flasks de 150 ml.
El medio de crecimiento se compuso de una disolucion que contenia el
sustrato fermentable(l): 30 g/I de sacarosa, 1 g/1 de extracto de levadura; una
disolucion de buffer(ll): 0,5 g/I de KH2P0O4, 0,5 g/I de K2HPO4, 2,2 g/I de
acetato de amonio; una disolucion de sales (lll): 0,2 g/l de MgS04-7H20, 0,01
g/l de MnS04-H20, 0,01 g/I de NaCl, 0,01 g/I de FeS04-7H20; y una
disolucion de vitaminas (IV): 0,001 g/I de PABA, 0,001 g/I de Tiamina, y
0,00001 g/I de Biotina.

El procedimiento establecido para la preparacion del medio de crecimiento
fue el siguiente:

Primeramente se burbujeé nitrégeno libre de oxigeno durante 10 minutos en
cada una de las disoluciones por separado para crear las condiciones
anaerobias requeridas.
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Figura 8 Método utilizado para extraer el oxigeno.

Posteriormente se autoclavd la disolucion de azlcares para esterilizar el
medio a 121 °C durante 20 minutos. A continuacion se anadieron las
disoluciones restantes a la disolucion de azlcares en una camara de flujo
laminar utilizando filtros esterilizados (0,22 pm), finalizando asi la
preparacion del medio de crecimiento.

Previamente a la inoculacion del microorganismo dentro del medio preparado
se realiz6 un choque térmico al mismo, introduciendo el tubo hungate donde
se encontraba la cepa dentro de un bano de agua a 80 °C nada mas sacarla
del congelador durante 3,5 minutos, estimulando la germinaciéon de esporas.
Posteriormente se enfrié de nuevo durante 1 minuto con agua a temperatura
ambiente.

Por dltimo los microorganismos se inocularon (10 % v/v) al medio de
crecimiento y se incubaron a 35 °C con una agitacion de 175 rpm durante
24-48 horas.

3.1.3 Medio de fermentacion

Tanto para la operacion en discontinuo, como en continuo el medio de
fermentacion se preparé de tal manera que todos los compuestos y
concentraciones fueron semejantes a los utilizados para la obtencion del
medio de crecimiento, residiendo la diferencia principal en la cantidad
preparada.

Para la operacion en discontinuo se prepararon 900 ml de medio de
fermentacion y 100 ml de indculo.

La disolucion de azlucares fue primeramente cargada en el reactor y
posteriormente autoclavada junto con él a 121 °Cy durante 20 min.
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Después, cuando se enfrid el reactor hasta la temperatura de fermentacion,
las disoluciones restantes fueron anadidas para evitar asi la pérdida de
propiedades de los diferentes compuestos anadidos al medio.

Finalmente se inocul6 el microorganismo en el reactor y comenzo la operacion
en batch.

Para la operacion en continuo, primeramente se prepard una disolucion
madre de 2L que contenia el sustrato. Posteriormente la disolucion fue
repartida en diferentes botellas esterilizables de 1 L con un volumen de
trabajo de 650 ml. Estas después fueron autoclavadas para asegurar las
condiciones de esterilidad.

Las disoluciones de buffer, sales y vitaminas se prepararon en Erlenmeyers
de 250 ml.

Después en la camara de flujo laminar se adicionaron 15,5 ml de cada una
de las disoluciones de buffer, sales y vitaminas de manera que se
conservaran las mismas concentraciones presentes en el medio de
crecimiento, obteniéndose asi 696,5 ml de alimentacion para recargar la
alimentacion de la planta.

Finalmente, se procedié a la inoculacion de los microrganismos en los
biorreactores, siempre respetando que la concentracion de los mismos fuera
de un 10% v/v. En el apartado 4 se habla mas en detalle sobre este aspecto
en la seccion 4.2.4 arranque.

3.2 Sustrato

Como sustrato se utilizd sacarosa comercial para todos los experimentos
realizados.

3.3 Experimentacion con biorreactores

3.3.1 Experimentacion en batch

Reactor BIOSTAT BPlus-2L

El reactor procede de la firma SARTORIUS y presenta dos litros de volumen
atil. Cuenta con sondas de temperatura, nivel, oxigeno y pH que pueden ser
insertadas en la tapa superior para monitorizar y controlar las condiciones
existentes dentro del mismo. Ademas posee un agitador de palas acoplado a
la tapa superior, un difusor que permite la dispersion de gases, un orificio
para toma de muestras y un condensador.

Se trata de un reactor automatizado, manipulable mediante una pantalla
tactil, capaz de controlar la temperatura en su interior gracias a la presencia
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de un encamisado alrededor del mismo utilizando agua como fluido
refrigerante, controlar el pH mediante la adicion de algin acido o base
previamente provisto utilizando una o varias de las cuatro bombas
peristalticas con las que viene equipado, o incluso controlar el nivel de liquido
presente en el reactor introduciendo o extrayendo liquido del mismo, asi como
el caudal de gas a introducir comparando el flujo existente con una referencia
dada.

Figura 9. Reactor BIOSTAT BPlus

3.3.2 Experimentacion con 2 biorreactores en continuo

Para la operacion en continuo se disen6 una planta experimental compuesta
por dos biorreactores encamisados de 0,5 L (R1) y 1 L (R2) de volumen (til
respectivamente, de tal manera que era posible el mantenimiento de la
temperatura en el interior de los mismos. Para poder llevar a cabo el
experimento, se utilizaron tres bombas peristalticas que permitian mantener
los flujos de operacion constantes, y por tanto el estado estacionario.

Para la agitacion se utilizaron agitadores magnéticos con imanes de
diferentes tamanos para cada reactor. Para el correcto suministro de la
alimentacion al conjunto de la planta se dispuso de un tanque de
alimentacion (T1), de manera que se pudiese asegurar unas condiciones
anaerobias y estériles lo mas estrictas posibles.

La adicion de nitrégeno (N2) para establecer las condiciones anaerobias, se
realiz6 mediante una red de tubos conectados a los biorreactores y al tanque
de alimentacion.
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Figura 10. Planta piloto para operacion en continuo

3.4 Métodos analiticos

3.4.1 Determinacion de azucares, acidos y solventes

La sacarosa, asi como los productos de la fermentacion, fueron analizados
por HPLC utilizando una columna Aminex HPX-87H junto con un detector de
medida del indice de refraccion. Como fase movil se utilizd una disolucion
0,01 N de H2S04 con un flujo de 0,6 mi/min, y se operd con una
temperatura en la columna de 30°C. Previamente todas las muestras se
diluyeron para poder ser correctamente analizadas (1:5), y se centrifugaron a
13400 rpm durante 10 min para separar los sélidos presentes en las mismas.
Ademas una vez centrifugadas se filtraron utilizando filtros de nylon con 0,2
um de porosidad.

3.4.2 Medida de la biomasa

La cantidad de biomasa se determiné a través de la densidad éptica (OD) de
las muestras recogidas, medida con una absorbancia de 600 nm en un
espectrofotometro HITACHI U200 UC/visible (Hitachi Ltd, Tokyo, Japon).

3.4.3 Observacion microscdpica de los cultivos

La observacion se realiz6 utilizando un microscopio (LEICA DM 400B) provisto
de una lampara de mercurio y otra halégena, ademas de cuatro lentes (5x,
10x, 20x y 100x). Para la visualizacion a través de un ordenador, y para la
obtencion de fotografias, se empleb el software LEICA APPLICATION SUITE.
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4.1 Experimentacion en discontinuo

Se llevo a cabo experimentacion en discontinuo con una doble finalidad; por
una parte, establecer los periodos de las fases acidogénica y solventogénica
implicadas en la fermentacion, y por otra, determinar los parametros cinéticos
y biolégicos del proceso. En este sentido se dispusieron de datos de la
evolucion temporal de las concentraciones de sustrato, disolventes generados
y biomasa producida.

Los experimentos en discontinuo se llevaron a cabo en un reactor de 2 litros
de volumen (til (BiostatBplus) equipado con un sensor de temperatura, nivel y
pH. Este ultimo fue controlado con un valor de 4,5, la temperatura en el
interior del reactor se mantuvo en 35°C utilizando agua como fluido
refrigerante, y la agitacion se mantuvo a 175 rpm. Se plantearon dos ensayos
utilizando concentraciones iniciales de sacarosa de 60 g/Ly 30 g/L.

4.1.1 Concentracion de sustrato de 60 g/L

En este experimento se utilizd una concentracion inicial de sacarosa de 60
g/l. La duraciéon del mismo fue de 120 horas. Se han obtenido datos de la
concentracion de sustrato en todo momento, asi como de todos los acidos y
disolventes generados, y de la biomasa presente en el bioreactor.

Los resultados pueden consultarse en el anexo |, apartado 1.1 en las tablas 8
y 9.
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Evolucién de los disolventes

Se muestra en la figura 11 la evolucion de cada uno de los disolventes
(acetona, butanol y etanol) durante todo el experimento.
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Figura 11. Evolucién de los disolventes

En la figura anterior se observa como la evolucion de la concentracion de
acetona y butanol sigue un patron muy parecido, siendo siempre superior la
de butanol y llegando a un maximo a las 96 horas de 7,67 g/I, frente a 4,56
g/l de acetona.

Cabe destacar que cuando la concentracion de butanol llega a un valor en
torno a 7.60 g/I la concentracion del mismo se mantiene, y la concentracion
de biomasa disminuye de manera importante tal y como se puede comprobar
en la figura 12. Esto sugiere que se produce una cierta inhibicién a causa del
mismo.

Por otro lado se observa como la concentracion de etanol siempre esta muy
por debajo de las otras dos, siendo practicamente despreciable hasta las 40
horas de experimentacion, y manteniéndose posteriormente en un valor de en
torno a 0,3 g/1 hasta alcanzar un maximo de 0,69 g/l a las 114 horas.
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Evolucion del sustrato y microrganismos

En la figura 12 se observa cual fue la concentracion de la sacarosa y de los
microrganismos a lo largo de todo el experimento.
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Figura 12. Evolucion del sustrato y microrganismos

Como se puede observar en la figura anterior la concentracion de
microrganismos describe una evolucion tipica en la que se puede distinguir
una fase de crecimiento exponencial hasta las 40 horas aproximadamente en
la que la concentracion de biomasa crece de manera muy rapida, una fase de
mantenimiento hasta las 90 horas en la que no hay cambios notables en la
concentracion de microrganismos, y finalmente se observa una ultima fase de
muerte celular en la que la concentracion de biomasa decrece con el tiempo .

Respecto a la concentracion de sacarosa, se observa como no se ha llegado a
consumir completamente, llegando a un valor final de 6,73 g/l a las 120
horas de experimentacion. Destacar ademas como el consumo de la misma
es muy inferior en las primeras 24 horas de experimentacion respecto al
resto, causado probablemente por un periodo de fase lag de los
microrganismos.
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Evolucion de sustrato, acidos y disolventes

En la figura 13 se indica cual ha sido la concentracion total de la suma de
acidos y disolventes presentes en el biorreactor, y se muestra a su vez la
relacion de los mismos con la concentracion de sustrato.
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Figura 13. Evolucion de sustrato, acidos y disolventes.

Segun se puede comprobar en la figura 13, la concentracion de disolventes
es siempre superior a la de acidos excepto durante las primeras horas de
experimentacion en las cuales los microorganismos se hallan en fase
acidogénica. Después la concentracion de disolventes es siempre muy
superior a la de acidos, llegando a ser al final de la experimentacion de 12,56

g/l.

La concentracion de acidos por su parte alcanza un maximo en torno a las 70
horas con un valor de 3,90 g/I.

Tal y como se observa en las graficas, cuando la velocidad de consumo de
sacarosa es mayor, también lo es la velocidad de creacion de disolventes. La
de acidos Unicamente lo es en las primeras horas, ya que hacia el final del
experimento se observa como su concentracion disminuye pese a estarse
consumiendo la sacarosa, debido probablemente a la transformacion de los
acidos en disolventes por parte de los microrganismos.
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Evolucion de los acidos

En la figura 14 se muestra cual ha sido la evolucion de la concentracion tanto
del acido acético como del acido butirico a lo largo de todo el experimento.
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Figura 14. Evolucién de los acidos.

En la figura 14 se observa como la concentracion del acido acético se
mantiene mas o menos constante durante las 120 horas situandose en un
valor en torno a 1,25 g/I. La concentracion del mismo Unicamente es superior
a la de butirico durante las primeras 20 horas, momento tras el cual la
concentracion de butirico sufre un aumento importante dando lugar a un
maximo en torno a 2,50 g/I que se mantiene mas o menos constante hasta
las 80 horas.

Finalmente destacar como la concentracion de ambos acidos se hace muy
similar hacia el final de la experimentacion.
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4.1.2 Concentracion de sustrato de 30 g/L

En este segundo experimento en discontinuo se utilizd6 una concentracion de
sacarosa de 30 g/I. En esta ocasion se midio la cantidad de sustrato presente
en el bioreactor, los disolventes y la cantidad de microrganismos a cada
instante. La duracion del experimento fue de nuevo de 120 horas.

Los resultados de este experimento pueden encontrarse en el anexo | en el
apartado 1.2, en la tabla 10.

A continuacion se comentan los resultados obtenidos al igual que se hizo con
el primer experimento.

Evolucién de los disolventes

En la figura 15 se muestra la evolucion de la concentracion de cada uno de
los disolventes presentes en el medio de fermentacion a lo largo del periodo
de experimentacion.
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Figura 15. Evolucién de los disolventes

Tal y como se puede observar en la figura 15, la concentracion de butanol y la
de acetona siguen un comportamiento muy similar, estando presente el
butanol con una mayor concentracion a lo largo de las 120 horas, tal y como
es caracteristico en la fermentacion ABE.

La concentracion de butanol llega a un maximo en torno a las 70 horas,
momento en el cual la concentracion del mismo es de 4,30 g/I. Un poco antes
la acetona presenta también un maximo de 2,60 g/I.
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Por ultimo comentar que la concentracion de etanol es de O g/l durante las
primeras 40 horas para posteriormente subir y estabilizarse en torno a 0,25
g/l, presentando un maximo de 0,3 g/l a las 66 horas de experimentacion.

Evolucion de sustrato y microrganismos

En la figura 16 se representa la evolucion de la concentracion de los
microrganismos frente al consumo de sacarosa.
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Figura 16. Evolucién de sustrato y microrganismos.

En esta figura se observa un descenso de sustrato muy pronunciado en las
primeras 40 horas de experimentacion, para luego establecerse en torno a
2,5 g/l durante unas 30 horas. Finalmente se puede comprobar como cerca
de a las 100 horas la concentracion de sacarosa es de 0 g/l en el interior del
reactor, por lo que la utilizacion del sustrato es completa.

Respecto a la concentracion de microorganismos, destacar como hay un
cambio de pendiente en torno a las 25 horas donde el consumo de sacarosa
disminuye. Este cambio de pendiente viene precedido de una pequena
estabilizacion de la concentracion de biomasa aunque no se puede apreciar
en las graficas, correspondiente al proceso de intoxicacion acida (47). En este
punto en el que los microorganismos se hallan en fase acidogénica, la
concentracion de acido butirico es maxima, lo que provoca una cierta
intoxicacion en los microrganismos durante un breve periodo de tiempo, en el
que la concentracion de sacarosa deberia mantenerse mas o menos
constante.
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Después de este periodo la concentracion de biomasa vuelve a subir de
nuevo aunque ya no tan rapido como antes. Estudios han demostrado que
esto puede ser debido a una ruptura de las células durante el proceso de
intoxicacion de tal manera que ahora se produce el crecimiento de células
mucho mas pequenas (47).

4.1.3 Comparacion en funcidn de la concentracién de sustrato
Para la eleccion de la concentracion de sustrato a utilizar durante la
operacion en continuo, se van a emplear una serie de datos obtenidos a partir
de los dos experimentos anteriores de modo que sea mas facil realizar la
eleccion. Estos datos se muestran en las tablas 1y 2.

En la tabla 1 que se muestra a continuacion, aparecen las concentraciones
maximas de cada uno de los disolventes presentes en el biorreactor, asi como
la concentracion final de sustrato. Destacar que el nUmero entre paréntesis
representa la hora a la que se alcanzé dicho valor.

Concentracion | C. final C max C max C max C max
inicial sustrato | sustrato | butanol | acetona | etanol | disolventes
(/1) (/1) (g/1) (g/1) (/1) (g/1)
60 6,73 7,67 4,56 0,69 12,80
(120) (96) (96) (114) (96)
30 0 4,30 2,60 0,30 7,10
(96) (72) (66) (66) (66)

Tabla 1. Resumen de resultados en discontinuo

En vista de estos datos, se observa como en el primer experimento en el que
la concentracion de sustrato es del doble que en el segundo, la concentracion
de todos y cada uno de los disolventes es mayor, siendo esta en torno al
doble respecto al segundo experimento.

Destacar por otro lado como la utilizacion de sacarosa es completa en el caso
de la operacion en discontinuo con 30 g/l de concentracion inicial de
sustrato, mientras que con 60 g/| es aproximadamente del 89%.

De los resultados obtenidos se observa ademas como la concentracion
maxima de acetona butanol y etanol se alcanza mucho antes cuando la
concentracion inicial de sustrato es menor.
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4.1.4 Determinacion de parametros biolégicos y cinéticos
A partir de los resultados obtenidos anteriormente, se procedid al calculo de

los coeficientes de rendimiento y los ratios entre los disolventes producidos y
biomasa generada, respecto del consumo de sustrato.

Coeficientes de rendimiento

Los rendimientos mostrados en la tabla 2 son los maximos obtenidos, y el
ratio resultante es una media de los correspondientes a distintos tiempos de
experimentacion.

Y i i o
ABE/s=<d1501V9nteS dlssoo_lxszentes 1n1c1ales)
Y B L
but/sz(butanol zriasnol 1n1c1al)
X — XO
Y. =
X/s So — S
butanol

Ratio butanol =
butanol + acetona + etanol

. acetona
Ratio acetona =

butanol + acetona + etanol

etanol

Ratio etanol =
butanol + acetona + etanol

Concentracion Y age/s Ybut/s Yy/s Ratio Ratio Ratio
inicial (g/g) (g/g) (g/g) Butanol | Acetona Etanol
sustrato (g/)
60 0,25 0,15 0,13 6,4 3,1 0,4
(96) (96) (24)
30 0,25 0,15 0,11 6,1 3,6 0,2
(66) (66) (24)

Tabla 2. Parametros principales

De los rendimientos se observa como son iguales en ambos casos excepto el
gque a microorganismos sustrato se refiere, teniendo en cuenta que se
necesita el doble de tiempo para llegar a ellos en el caso de YABE/S y Ybut/s.

Por otro lado comentar como los ratios son muy similares en ambos casos
siendo levemente superior el de butanol cuando se utilizan 60 g/l de
concentracion de sustrato inicial.
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Una vez comparados ambos experimentos se ha decidido emplear una
concentracion de 30 g/| para realizar la operacion en continuo debido a que si
bien las concentraciones de producto son mucho mayores en el caso en el
qgue la concentracion de sacarosa inicial es de 60 g/l, se observa también
como la utilizacion de sustrato no es completa por lo que se estaria
desperdiciando parte del mismo.

Ademas pese a que las concentraciones son mucho mas elevadas, a la hora
de evaluar los rendimientos, si bien son iguales o superiores en el caso en el
gue se emplea una mayor concentracion inicial, no lo son por mucho margen,
y el tiempo que se tardan en conseguir es mucho mas elevado, lo que puede
afectar gravemente al dimensionado de los biorreactores, necesitando
volimenes mucho mayores o flujos muy pequenos.

4.1.5 Velocidad de crecimiento maxima

Una vez elegida la concentracion de sustrato inicial a emplear (30 g/l), se
procede al calculo de la velocidad de crecimiento maxima de los
microrganismos (Umax), que nos permitira posteriormente dimensionar
correctamente los biorreactores en la operacion en continuo.

Para ello se va a utilizar la siguiente expresion con los datos experimentales
obtenidos y mostrados anteriormente:

1dx dlnx
Umax = ;a - Mmax = T

Para obtener la velocidad maxima de crecimiento se necesitan los datos del
logaritmo neperiano de la concentracion de microrganismos frente al tiempo,
los cuales se muestran a continuacion en la tabla 3.

Tiempo(h) X (g/l) In X

0 0,71 -0,342
10 1,26 0,231
20 2,36 0,858
24 2,91 1,068
42 3,68 1,302
48 3,79 1,332
66 3,79 1,332
72 3,79 1,332
96 4,01 1,388
120 4,01 1,388

Tabla 3. Biomasa frente al tiempo.
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A continuacion se procede a representar los datos de manera que se pueda
extraer a partir de la pendiente correspondiente a la fase de crecimiento
exponencial el valor deseado.

*® X * *

Ln(x)

40 60 80 100 120 140
Tiempo (h)

Figura 17. Ln de la biomasa frente al tiempo

El ajuste de los datos se ha realizado empleando el método de los minimos
cuadrados, con una R2=0,9994.

y = 0,0594 — 0,348
Por lo tanto se considera:
Mmax = 0,06 h™*

En la bibliografia se resena un valor de velocidad de crecimiento py.x =
0,12h~! (47), lo que indica una cinética de generacion mayor de
microorganismos, si bien las condiciones operacion indicadas son
sensiblemente diferentes a las del presente trabajo.
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Conclusiones

De los experimentos realizados en discontinuo se ha comprobado cémo
resulta mas eficaz la utilizacion de 30 g/l de sacarosa en lugar de 60 g/I, ya
que como se ha comentado pese a que la concentracion de productos sea
superior, a la hora de analizar los rendimientos los resultados son muy
similares.

Por otra parte una vez escogida la concentracion a utilizar se ha determinado
gue la velocidad maxima de crecimiento para el sustrato y medio empleado
es de 0.06 h1, encontrando en la bibliografia ademas un valor de 0,12 h1
para unas condiciones de operacion sensiblemente diferentes.
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4.2 Operacion en continuo

Para operar en continuo se seleccion6 la estrategia de utilizar dos
biorreactores en serie, estableciendo como criterio de diseno el que tuvieran
lugar las fases implicadas en la fermentacion en cada uno ellos. De esta
manera, en el primero de ellos se produciria la fase acidogénica, en la que se
pretende que los microorganismos crezcan rapidamente, y en el segundo de
ellos la solventogénica, donde se espera obtener los productos principales.

4.2.1 Dimensionado de los biorreactores

El primer paso en el diseno de la planta consistié en obtener la velocidad de
dilucion del primer biorreactor, en el que se llevaria a cabo la fase
acidogénica. La velocidad maxima de dilucion corresponde con la velocidad
maxima de crecimiento tal y como se demuestra a partir de un balance de
materia a los microrganismos del primer reactor (1):

V-(x—%)=V-ry (1)
Se analiza ahora el término de reaccion:

Iy =u-x (2)

Sustituyendo la ecuacion 2 en la ecuacion 1, y teniendo en cuenta que la
velocidad de dilucion (D) se define como el caudal dividido entre el volumen,
se obtiene:

D=— (3)

<l <

D-(x=x)=p-x (4

Por ultimo se debe tener en cuenta que la alimentacion entra en condiciones
estériles (x, = 0). Finalmente resulta la siguiente expresion:

D=u (5

Por lo tanto si se conoce la velocidad de crecimiento de los microorganismos,
se conocera la velocidad de dilucion.

Los experimentos realizados en discontinuo, condujeron a un valor de la
velocidad de crecimiento de los microorganismos u = 0,06 h1, mientras que
en la bibliografia se resenaba un valor de 0,12 h-1. Estos valores se utilizaron
para el dimensionado del primer reactor (R1), donde tiene lugar la fase
acidogénica.
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Para el segundo reactor (R2) se establecié un valor de la velocidad de dilucion
cinco veces menor, de tal manera que se completara la fase solventogénica y
pudiera agotarse ademas completamente el sustrato.

Los voliumenes utiles que se fijaron, para llevar a cabo la fermentacion,
fueron de 150 mL para el primer reactor y de 750 mL para el segundo
reactor. Los volimenes finales fueron sobredimensionados para asegura una
correcta operacion que pudiera derivarse de la formacion de espumas,
arrastre por gases, etc.

Una vez fijado el volumen y también la velocidad de dilucion, segin la
ecuacion 3, es posible calcular el flujo que las bombas deben aportar, para
poder operar en estado estacionario..

4.2.2 Construccion y puesta a punto de la planta

Debido al pequeno caudal con el que se debia trabajar, se encontraron
problemas a la hora de bombear el liquido, por lo que se realizaron multiples
pruebas con tubos de diferentes diametros hasta que se comprob6 que los
tubos de 4cm de diametro eran los mejores.

Una vez escogido el tamano de los tubos a utilizar se realizd el calibrado de
las bombas de manera automatica (con el software instalado en la bomba), y
de manera manual (medida volumen / tiempo, hasta conseguir los flujos
deseados.

Una vez que las bombas funcionaban se realizaron pruebas hidraulicas para
comprobar que el nivel se mantenia constante dentro de los reactores. Para
ello antes de montarlos se comprobd con probetas durante varios dias que el
nivel de las mismas no experimentaba cambios bruscos, consiguiendo
finalmente variaciones de nivel al cabo de 2 dias de operacion en tornoa 7 ml
en el primer reactor y 20 ml en el segundo utilizando agua para realizar las
pruebas, por lo que se considerd que el nivel se mantenia lo suficientemente
constante.

Por Ultimo se realizaron diferentes ensayos durante 48 horas ya con los
biorreactores hasta que se consiguié un correcto funcionamiento, en el que la
planta funcioné en condiciones totalmente similares a las de operacion en
cuanto a lo que niveles, caudales, agitacion o temperatura de los tanques se
refiere. Estas Ultimas pruebas se realizaron con medio de fermentacion sin
microorganismos, y asi se comprobd la consistencia de la instalacion.
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4.2.3 Modo de operacion

En la figura 18 se puede observar un esquema de la planta que se ha
empleado para operar en continuo. La planta consta de dos reactores
encamisados R1y R2 con 0,5 Ly 1L de volumen (til respectivamente. Los
volimenes utilizados para realizar los experimentos, han sido 150ml y 750
ml. Ademas se utilizaron tres bombas peristalticas que proporcionaban el
caudal necesario para mantener constante el nivel de los tanques.

N,

c:Lj S1

V2
V1 %
Y
[ ) P =
I —— L 7

T R1 R2
P1 P2 P3

T2

Figura 18. Esquema de la planta piloto

Se disponia ademas de dos depodsitos adicionales: en el tanque T1 es donde
se almacené la alimentacion que pasaria posteriormente al reactor 1, y el
tanque T2 se utiliz6 para recoger el producto.

Para mantener la temperatura constante a 35 °C se utilizd un termostato que
vehiculaba agua como fluido de intercambio a través de la camisa de ambos
reactores. Para efectuar una correcta agijtacion, se emplearon agitadores
magnéticos tanto en ambos reactores, como en el Tanque T1 de
alimentacion, manteniendo asi la homogeneidad de la mezcla.

El nitrégeno libre de oxigeno suministrado a partir de una bombona, fue
burbujeado de manera discontinua en el interior de R1, R2 y T4, de manera
que se conservaran las condiciones anaerobias del experimento. A la salida
de la bombona se instalé un filtro estéril de 0,22 yum para evitar asi la
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contaminacion del experimento en la medida de lo posible. Las valvulas V1'y
V2 se utilizaron para permitir o no el suministro de nitrogeno a todos los
tanques, pudiendo asi burbujear Gnicamente uno de ellos si era necesario sin
tener que hacerlo en el resto.

Toma de muestras

Se tomaron muestras cada 24 horas aproximadamente de ambos reactores,
para medir las concentraciones de sacarosa, acido butirico, acido acético,
acetona, butanol y etanol presentes en los mismos. La toma de las mismas se
realizd a través de las valvulas de tres vias V3 'y V4.

Destacar que durante la experimentacion se realizaron modificaciones en
diversas partes de la planta hasta que se llegd al esquema final mostrado en
la figura 18. Los motivos de estos cambios fueron dirigidos a encontrar las
maximas condiciones de esterilidad en la instalacion.

4.2.4 Arranque

La estrategia de arranque varié en cada uno de los experimentos, y estuvo
muy condicionada por el problema de intoxicacion acida comentado en el
apartado 1.2. Debido a este problema se decidid que el tiempo de operacion
en batch del primer reactor donde se simuld la fase acidogénica, no podia
superar nunca las 24 horas de operacion, para obtener asi células que no
estuvieran afectadas por la ruptura provocada por esta intoxicacion.

Las estrategias de arranque utilizadas para cada uno de los experimentos han
sido las siguientes:

e En el experimento 1, primeramente se inoculdé R1 (10% v/v), y 2 horas
después se inoculd R2 (10% v/v). Una vez inoculados ambos reactores
se dejo que la planta operara en batch durante 20 horas, periodo tras
el cual se activaron las bombas y se comenzé la operacion en
continuo.

e En el experimento 2 se inocularon ambos reactores a la vez, y 24
horas después se comenz6 la operacion en continuo.

e En el experimento 3 se inoculd primeramente R2, y 8 horas después
se inoculd R1. Una vez inoculados ambos reactores se mantuvieron
operando en batch durante 19 horas, y posteriormente se comenzé la
operacion en continuo.

* En el experimento 4 se decidid emplear el mismo método utilizado en
el experimento 3 comentado en el punto anterior.
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4.2.5 Resultados

Experimento 2.1
En las tablas 11, 12, 13 y 14 en el apartado 2.1 del Anexo | se puede

observar los resultados de este primer experimento. Se decidid operar
durante 120 horas en continuo para triplicar aproximadamente el tiempo de
residencia del reactor Il (41,6 h). Se inoculé primeramente R1, y dos horas
después R2, tal y como se indica en el apartado 4.2.4.

En la tabla 4 se muestran los valores finales de los parametro mas
relevantes de este experimento. A continuacion se definen algunos de los
parametros empleados:

Produccién de disoventes = Flujo utilizado - Concentracion de solventes a la salida de R2

Velocidad de consumo de sacarosa = Flujo utilizado - (Sacarosa inicial — Sacarosa a la salida de R2)

Scarosa a la salida de R2

Sacarosa utilizada = — -100
Sacarosa inicial

Todos los valores utilizados para obtener estos parametros son valores
medios calculados a partir de los resultados experimentales.

Parametro

Temperatura (°C) 35
Flujo de alimentacion (ml/h) 18
Sacarosa a la salida (g/!) 19,59
Solventes totales (g/l) 1,73
Acetona (g/l) 0,32
Butanol (g/l) 1,41
Etanol (g/1) 0,00
A/B/E ratio 18:82:0
Acidos totales (g/1) 3,01
Acido acético (g/l) 2,24
Acido butirico (g/!) 1,12
Velocidad de dilucién R1 (h™) 0,12
Velocidad de dilucién R2 (h™) 0,024
Produccidn de disolventes (g/h) 0,03
Velocidad de consumo de sacarosa (g/h) 0,18
Sacarosa utilizada (%) 34,70

Tabla 4. Parametros y resultados globales del experimento 2.1.

A continuacién se muestra una comparacion de varios aspectos entre ambos
reactores. Destacar que en todas y cada una de las graficas que se muestran
se indica con una linea vertical el comienzo de la operacion en continuo.
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Comportamiento de los solventes

Se muestra en las figuras 19 y 20 una comparacion de la
solventes en ambos reactores.

evoluciéon de los
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Figura 19. Comportamiento de los disolventes en el reactor |
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Figura 20. Comportamiento de los solventes en el reactor Il

Se puede comprobar que ambos reactores parten con una concentracion muy
similar de butanol a las O h en torno a 1g/I. En las primeras horas la evolucion
en R2 es positiva, mientras que en R1 alcanza un minimo de 0,67 g/I. Sin
embargo a partir de las 70 horas aproximadamente de experimentacion se

56



4. Resultados

observa como la forma de las curvas se hace idéntica en ambos casos,
llegando a un maximo de 3,21 g/l en R1y de 2,55 g/l en el segundo a las
120 horas.

En el caso de la acetona la situacion es ligeramente distinta, ya que en las
primeras horas no hay practicamente acetona en ningdn momento. Es a partir
de las 70 horas cuando aumenta la concentracion de la misma de una
manera similar en ambos reactores, llegando a un maximo de 1,63 g/l en R1
yde 1,45 g/l en R2 a las 120 horas.

La concentracion de etanol es O g/1 a lo largo de todo el experimento.
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Sacarosa, solventes y acidos

En las figuras 21 y 22 se muestra como fue la evolucion de la concentracion
tanto del sustrato como de los productos primarios (acidos) y secundarios
(solventes).
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Figura 21. Evolucién de la sacarosa, solventes y acidos en el reactor |
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Figura 22. Evolucién de la sacarosa solventes y acidos en el reactor Il
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Como se puede observar en ambas graficas, la evolucion de la sacarosa es
ligeramente diferente en el segundo reactor donde parece que en torno a las
140 horas se recupera después de alcanzar un minimo de 15 g/l a las 120
horas aproximadamente.

Debido a la diferencia de tiempo en la inoculacion se observa como la
cantidad inicial de sacarosa es mayor en el segundo biorreactor en
comparacion con el primero cuando se arranca la operacion en continuo.

La concentracion de acidos (Acético y Butirico) es mayor que la de solventes
(Acetona, Butanol y Etanol) durante las 120 primeras horas, y posteriormente
se invierte llegando a un maximo de 4,83 g/l de solventes en el primer
reactor, y de 4 g/l en el segundo.
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Comportamiento de los acidos

A continuacion se compara en las figuras 23 y 24 el comportamiento de los
acidos (Acético y butirico) en ambos reactores.
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Figura 23. Comportamiento de los acidos en el reactor |
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Figura 24. Comportamiento de los acidos en el reactor |l

Como se pude observar en el caso del butirico en ambos reactores, la
concentracion inicial es al comienzo de la operacién de continuo bastante
similar, sin embargo en el primer reactor se observa una bajada de
concentracion del mismo hasta que se estabiliza en torno a 0,5 g/I, mientras
que en el segundo la concentracion sube hasta un pico de 1,83 g/l a las 48
horas de experimentacion para después estabilizarse también en torno a los
0,6 g/I. Finalmente en ambos reactores la concentracion de butirico tiende a
subir segln se llega a las 140 horas.
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En el caso del acido acético se observa como entorno a las 20 horas la
concentracion del mismo en el reactor 1 (3,12 g/1) es muy superior a la del
reactor 2 (2,56 g/l). Ambos reactores sufren una evolucion bastante desigual
respecto a la concentracion de este acido, siendo finalmente superior en el
caso de R2 (2,05 g/1) que en el caso de R1 (1,43 g/1).

Conclusiones

Como conclusion de este experimento, observando las curvas que describen
el comportamiento de los reactores se comprueba como no se llegd al
régimen estacionario, ya que en el momento en el que se pard el
experimento, las concentraciones tanto de acidos como de disolventes
estaban creciendo. Esto se pens6é que fue debido a la contaminacion del
reactor 1, por lo que se decidid repetir el mismo experimento para comprobar
si fue asi (experimento 2).

Por otro lado respecto a la comparacion de los reactores se observa como es
solamente en las primeras horas de experimentacion en continuo cuando los
reactores | y Il se comportan de manera diferente. Esto va en contra de lo que
cabria esperar, ya que mientras que en el primer reactor es normal que la
concentracion de acidos sea superior a la de disolventes, esto no deberia ser
asi en el segundo reactor. Nuevamente se pensé en que la causa de esto
podria haber sido la contaminacion del experimento, que de alguna manera
provocara la desactivacion de los microrganismos de cara a la fase
solventogénica.

Probablemente debido a esta causa anteriormente citada, el consumo de
sacarosa no fue el esperado en el segundo reactor, ya que este se
dimensiond de manera que la concentracion a la salida de R2 fuera cercana a
cero, y se observa en las graficas como esto no solo no se cumple, si no que
al final del experimento la concentracion de la misma tiende a crecer.

Respecto al ratio de disolventes, se comprueba como se produce mucha mas
cantidad de butanol que de acetona, y la cantidad de etanol producida es O
tal y como es caracteristico del microorganismo utilizado. El valor del ratio es
algo diferente al esperado, debido principalmente a que la presencia de
acetona en las primeras horas de experimentacion es nula.

El arranque realizado en este experimento probablemente no sea el mas
correcto que se pueda realizar, ya que al inocular antes el reactor en el que se
va a llevar a cabo la acidogénesis, se provoca que los microrganismos
presentes en el segundo reactor se encuentren en una fase mas temprana, y
no en solventogénesis como asi se pretende.

61



4. Resultados

Experimento 2.2
Debido a la presencia de contaminacion en el experimento 1, se decidid

realizar este segundo experimento empleando las mismas condiciones de
operacion que en el primero. Sin embargo se realizaron ciertos cambios en la
planta para intentar que las condiciones de esterilizacion fueran mejores. El
cambio principal consistié en la utilizacidbn de un biorreactor similar a R2 para
almacenar la alimentacion, ya que antes se venia haciendo con un bote
esterilizable de 1L.

Los resultados de este experimento se pueden consultar en el anexo |,
apartado 2.2 en las tablas 15, 16, 17 y 18. La duracion de la operacion en
continuo tal y como se ha comentado es similar a la del experimento 1 (120
h), sin embargo se modificoé la manera de inocular ambos reactores, debido a
lo comentado en las conclusiones del experimento 1.

En la tabla 5 se muestran los valores finales de los parametro mas
relevantes de este experimento.

Parametro

Temperatura (°C) 35
Flujo de alimentacion (ml/h) 18
Sacarosa a la salida (g/!) 17,07
Solventes totales (g/l) 3,47
Acetona (g/l) 1,43
Butanol (g/l) 2,04
Etanol (g/1) 0,00
A/B/E ratio 41:59:0
Acidos totales (g/1) 3,72
Acido acético (g/l) 2,32
Acido butirico (g/!) 1,40
Velocidad de dilucién R1 (h™) 0,12
Velocidad de dilucién R2 (h™) 0,024
Produccién de disolventes (g/h) 0,06
Velocidad de consumo de sacarosa (g/h) 0,23
Sacarosa utilizada (%) 43,10

Tabla 5. Parametros y resultados globales del experimento 2.2

A continuacién se muestra una comparacion entre distintos aspectos de
ambos reactores.
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Comportamiento de los solventes

En las figuras 25 y 26 se puede observar el comportamiento de los
disolventes a lo largo de toda el experimento.
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Figura 25. Evolucién de los disolventes en el reactor |
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Figura 26. Evolucion de los disolventes en el reactor Il

Se observa como la concentracion de todos los disolventes es muy similar en
ambos reactores al comienzo de la experimentacion en continuo.

La evolucion del butanol es bastante diferente durante las primeras horas de
experimentacion, pero a partir de entorno a las 70 horas ambos reactores
presentan la misma tendencia en cuanto a concentracion de butanol.
Destacar como cuando se llega a las Ultimas horas de experimentacion la
concentracion se dispara situandose en 3,81 g/l en el primer reactor, y 3,57
g/l en el segundo.
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Respecto a la acetona se observa una evolucion similar en ambos reactores,
con una concentracion siempre por debajo de la del butanol, y con un gran
incremento de la misma al en torno a las 140 horas de experimentacion,
situandose la concentracion en 3,16 g/I en el primer reactor, y 2,90 g/l en el
segundo.

Por Gltimo comentar que tal y como era de esperar la concentracion de etanol
es 0 g/l en todo momento.

Sacarosa, acidos y solventes

En las figuras 27 y 28 se muestra la evolucion a lo largo del tiempo del
sustrato asi como de los productos.
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Figura 27. Evolucion de la sacarosa acidos y disolventes en el reactor |
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Figura 28. Evolucion de la sacarosa acidos y solventes en el reactor I
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Respecto a la sacarosa se observa como al inicio de la operacion en continuo
el valor en ambos reactores es bastante similar, situandose en torno a los 20
g/l de concentracion. Sorprende sin embargo la crecida de concentracion de
la misma en el reactor Il durante el periodo de batch hasta el inicio del
continuo. Se entiende que probablemente sea causa de una mala
homogeneizacion en la primera toma de muestra a las O horas.

Destacar como durante la experimentacion la concentracion de sacarosa
tiene un comportamiento bastante similar en ambos reactores, sobre todo a
partir de las 70 horas. Segun se llega a las 140 horas de operacion se
observa una caida en la concentracion de la misma en ambos reactores hasta
valores de 11,34 g/l en R1y de 10,58 g/l en R2.

Respecto a los acidos, se observa como su concentracion es mayor en todo
momento respecto a los disolventes, excepto al final de la operaciéon donde la
concentracion de solventes crece rapidamente en los dos reactores.

La concentracion final de acidos en el reactor | es de 3,48 g/I, frente a 3,28
g/l en el segundo, y la concentracion final de disolventes es de 6,96 g/I en el
primer reactor, frente a 6,47 g/l en el segundo.
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Comportamiento de los acidos

En las figuras 29 y 30 se observa el comportamiento de los acidos en ambos
biorreactores.
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Figura 30. Evolucion de los acidos en el reactor Il

En las figuras se observa como al inicio de la operacion en continuo las
concentraciones de acidos son bastante similares en ambos reactores, tal y

como cabria esperar ya que la inoculacion de los mismos se realizé de forma
simultanea.

Respecto a la evolucion de los mismos se observa como el comportamiento
del acido butirico es muy similar en ambos reactores, estabilizandose sin
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embargo en valores ligeramente superiores en R1 (1,40 g/l) frente a (1,28
g/l) en R2. Ademas destacar la presencia de un pico en la concentracion del
mismo en torno a las 66 horas en R1 con un valor de 1,82 g/I, y a las 43
horas en R2 con un valor de 1,93 g/I.

Respecto al acido acético comentar como al igual que ocurre con el acido
butirico el comportamiento del mismo es muy similar en ambos reactores, con
una concentracion superior en todo momento respecto al butirico. Al final de
la experimentacion se observa como se produce una bajada de concentracion
de acético situandose el valor final del mismo en 2,08 g/l en el reactor |, y de
2,00 g/l en el reactor Il.
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Conclusiones
De nuevo se observa en este segundo experimento como no se ha llegado

hasta un periodo estacionario ya que cuando el experimento se pard se
observa en las graficas como la concentracion de disolventes se encontraba
creciendo.

Destacar ademas como en todas las graficas el comportamiento de los
reactores se hace completamente similar sobre todo a partir de las 70 horas
de experimentacion. Esto no es lo esperado, ya que en el primer reactor es
normal que la concentracion de acidos sea superior a la de solventes puesto
gue se esta imitando la fase acidogénica, pero en el segundo reactor donde
se imita la fase solventogénica, la concentracion de disolventes deberia ser
muy superior a la de acidos.

Por otro lado se observa como la concentracion de todos los productos en
este segundo experimento es bastante mayor que la concentracion obtenida
de todos y cada uno de ellos en el experimento 1, destacando el
comportamiento de la acetona, ya que en el primer experimento la
concentracion de la misma era nula hasta las 70 horas aproximadamente, y
en este segundo experimento las concentracion ha sido muy superior en todo
momento.

En esta ocasion se observa como el consumo de sacarosa es notablemente
mayor respecto a lo observado en el experimento 1, si bien queda lejos adn
del valor buscado que deberia ser cero. Destacar ademas que el valor del
ratio de disolventes en esta ocasion se encuentra en un valor mucho mas
parecido al encontrado en la literatura.

Por lo tanto se puede concluir que si bien la contaminacion presente en el
primer experimento no afecté en cuanto al establecimiento de un régimen
estacionario, asi como al comportamiento general de los reactores, si que
afecté a la concentracion de los productos, y ademas se aprecia que los
cambios introducidos en la planta han ayudado a la disminucion de la
contaminacion asi como sus efectos.

Dado que la concentracion de disolventes deberia ser mucho mayor en el
segundo reactor respecto a la concentracion de los acidos, y que segun se ha
observado en las figuras de este experimento 2 la concentracion de los
solventes crece de una manera muy significativa al final de la
experimentacion, se decidid realizar un tercer experimento en el que el
tiempo de operacion fuera mucho mayor, para comprobar asi si el problema
procedia de la no operacion en régimen estacionario.
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Experimento 2.3
Debido a que si bien se consiguié reducir mucho los niveles de contaminacion

de la planta, no se consiguieron erradicar por completo, para este
experimento se anadieron leves mejoras, destacando la incorporacion de un
filtro de gases a la salida del nitrégeno. Los componentes utilizados para este
experimento son los indicados en la figura 18, ya que se trata de la dltima
modificacion realizada a la instalacion.

Las condiciones de operacion en este experimento son similares a los dos
anteriores, en cuanto a temperatura y caudal se refiere. Sin embargo el
arranque se realizo inoculando primeramente el reactor 2, y 8 horas después
el reactor 1, dejando posteriormente operar en batch durante 18 horas
ambos reactores. Asi se pretendid que al inicio de la operacion en continuo
los microrganismos presentes en el reactor 2, se encontraran en una fase de
solventogénesis mucho mas avanzada que los presentes en el reactor 1.

La duracién en este caso también se varié considerablemente debido a lo
comentado en las conclusiones del experimento 2.2. De esta manera se dejo
operar en continuo a la planta durante 310 horas.

Se pueden encontrar los datos recogidos de este experimento en el anexo |,
apartado 2.3 en las tablas 19, 20, 21y 22.

A continuacion, en la tabla 6 se muestra un resumen de los parametros
finales mas importantes.

Parametro

Temperatura (°C) 35
Flujo de alimentacion (ml/h) 18
Sacarosa a la salida (g/!) 16,10
Solventes totales (g/l) 2,92
Acetona (g/l) 1,00
Butanol (g/l) 1,97
Etanol (g/l) 0,00
A/B/E ratio 34:66:0
Acidos totales (g/1) 3,91
Acido acético (g/l) 2,32
Acido butirico (g/!) 1,59
Velocidad de dilucién R1 (h™) 0,12
Velocidad de dilucién R2 (h™) 0,024
Produccidn de disolventes (g/h) 0,05
Velocidad de consumo de sacarosa (g/h) 0,25
Sacarosa utilizada (%) 46,30

Tabla 6. Parametros y resultados globales del experimento 2.2
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A continuacion se muestra el comportamiento de ambos reactores a lo largo
del tiempo y se comparan desde diversos puntos.

Comportamiento de los disolventes

En las figuras 31 y 32 se muestra cual ha sido la concentracion de acetona,
butanol y etanol a lo largo de la experimentacion.
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Figura 31. Evolucion de los disolventes en el reactor I.
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Figura 32. Evolucion de los disolventes en el reactor Il
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En el caso del butanol se puede observar como la concentracion al iniciar la
operacion en continuo es practicamente del doble en el caso del reactor Il
(2,11 g/I) frente a la concentracion del reactor | (1,01 g/1).

A partir de aqui el comportamiento en ambos reactores se hace de nuevo muy
similar, resaltando la presencia de un maximo de 3,35 g/I en el primer reactor
a las 137 horas de operacion, y de 3,00 g/l en el reactor Il a las 145 horas.

Una vez superado el maximo, se observa como la concentracion de butanol
disminuye en ambos reactores hasta situarse en un periodo mas o menos
estacionario de las 250 horas sobre todo en el segundo reactor. La
concentracion medida en ambos reactores al finalizar el experimento ha sido
de 1,01 g/l en el caso del reactor | y de 0,98 g/1 en el caso del reactor Il.

Respecto a la acetona la situacion es muy similar, de nuevo se observa como
la concentracion es notablemente superior en el segundo reactor al inicio del
continuo, pero sin embargo el comportamiento a partir de ahi es el mismo en
ambos reactores.

La acetona también presenta un maximo de concentracion en ambos
reactores con un valor de 2,37 g/l a las 120 horas en el primer reactor, y de
1,90 g/l alas 117 horas en el segundo reactor.

Finalmente en ambos reactores se observa como la concentracion de acetona
llega a un estado estacionario con un valor cercano a 0,5 g/l en el primer
reactor, y de 0,35 g/1 en el segundo.

Respecto a la concentracion de etanol, destacar que tal y como era de
esperar es 0 g/l a lo largo de toda la experimentacion.
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Sacarosa, acidos y solventes

En las figuras 33 y 34 se puede observar la concentracion de sacarosa acidos
y solventes a lo largo del tiempo.
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Figura 33. Evolucion de la sacarosa acidos y solventes en el reactor |
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Figura 34. Evolucién de la sacarosa acidos y solventes en el reactor Il

De las figuras mostradas destaca el hecho de que al comienzo de la
operacion en continuo la concentracion de sacarosa es bastante superior en

el reactor 1 (20,24 g/1) que en el reactor 2 (13,59 g/1), tal y como se esperaba
al haber inoculado mucho antes el reactor 2 que el 1.
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Respecto a la evolucion de la sacarosa se observa como en ambos casos
sigue un patron similar. Primeramente se ve como se llega a un minimo de
concentracion en las primeras horas de continuo, 6,79 g/len R1y 7,78 g/l en
R2, para luego recuperarse y posteriormente dar lugar a un nuevo minimo
mucho mayor en torno a las 120 horas de operacion en continuo. Destacar
gue justo en este momento la concentracion de disolventes es maxima por su
parte. Después la concentracion de sacarosa se va recuperando
progresivamente a lo largo del tiempo hasta que llega a un periodo
estacionario en ambos reactores en torno a las 300 horas de operacion, con
un valor de 22,81 g/l para el reactor 1y de 22,82 g/l para el reactor 2.

Respecto a los acidos y disolventes, destacar que la concentracion de los
acidos es siempre superior a la de los disolventes en ambos reactores,
excepto cuando el nivel de sacarosa presenta el minimo previamente
mencionado, momento en el cual la concentracion de disolventes crece
mucho, mientras que la de acidos disminuye considerablemente.

Después del maximo, la concentracion de acidos vuelve a ser superior a la de
disolventes, y ambos entran en un estado estacionario a partir de las 250
horas aproximadamente con valores en torno a 4,5 g/l en el caso de los
acidos en el reactor |, y en el reactor I, y 1,9 g/l en el caso de los disolventes
para el reactor |,y 1,5 g/l para el reactor Il.
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Comportamiento de los acidos

En las figuras 35 y 36 se puede observar cual ha sido el comportamiento del
acido acético y del acido butirico a lo largo de toda la experimentacion.
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Figura 36. Evolucion de los acidos en el reactor Il

En el caso del acido butirico destacar como su concentracion es muy superior
en el caso del reactor Il respecto al reactor | al comienzo de la operacion en
continuo. Posteriormente se observa como en ambos reactores sigue un
patron muy similar de comportamiento, presentando un minimo de

74



4. Resultados

concentracion en torno a las 125 horas de operacion, que coincide con el
maximo previamente mencionado de concentracion de disolventes.

Una vez superado dicho minimo la concentracion en ambos reactores se
recupera, siendo siempre inferior a la concentracion de acético, vy
presentando un valor al final de la experimentacion de 1,78 g/l en el primer
reactor, y de 1,90 g/l en el segundo.

En el caso del acético la situacion es similar, destacando que en esta ocasion
al inicio de la operacion en continuo la concentracion es ligeramente superior
en el reactor | (2,08 g/I), frente a 1,67 g/1 del segundo reactor.

Cuando el experimento se completd la concentracion en el primer rector fue
de 2,54 g/, y la del segundo reactor de 2,60 g/I.
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Conclusiones
En este tercer experimento se ha comprobado como se consigue al fin llegar

al estado estacionario de la planta tras aproximadamente 250 horas de
experimentacion.

Se observa sin embargo como el comportamiento de los reactores vuelve a
ser exactamente el mismo en todos los aspectos comparados, pese a que se
realiz6 la inoculacion con 8 horas de diferencia entre ambos reactores, y que
la concentracion al inicio de la operacion en continuo es la esperada en todos
los casos.

Esto sugiere que por alguna razén los microrganismos del segundo reactor se
desactivan a las pocas horas de comenzar la operacion en continuo, ya que
se ha encontrado en la bibliografia (47), que el comportamiento del primer
reactor es el correcto, ya que presenta los picos de sacarosa, acidos y
disolventes en los tiempos correctos, y ademas el consumo de sacarosa es
muy bajo en el segundo reactor, tal y como se puede comprobar en las figuras
mostradas.

Por lo tanto una vez comprobado que el comportamiento del primer reactor es
el correcto, se ha de investigar cual es la causa de que en el segundo reactor
la concentracion de los disolventes sea tan pequena y menor que la de los
acidos.

Respecto a este problema debido a la persistente contaminacion del tanque
de alimentacion, se analizd la composicion del mismo tras unas horas de
experimentacion comprobando la presencia de butanol y del resto de los
productos en el mismo. Esto indica que los microrganismos estarian
retrocediendo desde el primer reactor hasta el tanque de alimentacion, lo que
puede provocar un grave desajuste, ya que los microrganismos que se
encuentran en el primer reactor ya no tienen que estar en una fase
acidogénica prematura, pudiendo incluso estar en fase solventogénica vy
finalmente muertos al llegar al segundo biorreactor, o ya sin actividad celular.

Este problema esta principalmente causado debido a los bajos flujos que se
han tenido que emplear a lo largo de la experimentacion para cumplir con la
velocidad de dilucion calculada.

Se piensa por otro lado que la opcion de arranque escogida para este tercer
experimento es la mas adecuada, ya que se ha comprobado como en todo
momento los microrganismo se hallan en una fase de crecimiento mas
avanzada en el segundo reactor, que es lo que se busca.
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Experimento 2.4
Debido a que el comportamiento de los reactores, asi como el producto

obtenido no ha sido el esperado, se decidi6 realizar un cuarto experimento en
el que se escogid como parametro de diseno la velocidad de dilucion
calculada a partir de los experimentos realizados en discontinuo (0,06 h1) en
lugar de la correspondiente a la bibliografia encontrada (0.12 h1).

En esta ocasion no se realiz6 ninguna modificacion a la planta a mayores de
las ya comentadas. Por otro lado dado que a partir de los experimentos
anteriores se comprobé como el mejor método de arranque era el que se llevo
a cabo en el experimento 3, se decidid repetirlo. Por lo tanto se inoculd
primeramente el reactor 2, y 8 horas mas tarde el reactor 1, ambos con un 10
% v/v de microorganismos. Posteriormente se dejé ambos reactores trabajar
en batch durante 19 horas, y finalmente se inicié la operacion en continuo.

Se utilizaron las mismas condiciones de operacion excepto el flujo de las
bombas que se redujo a 9 ml/h para asi respetar la velocidad de dilucion
calculada. En este caso se operd en continuo durante 246 horas.

En las tablas 23, 24, 25 y 26 del apartado 2.4 del anexo | se pueden
encontrar los resultados obtenidos a lo largo de la experimentacion, y en la
tabla 7 se muestra un resumen de los parametros mas destacados de este
experimento.

Parametro

Temperatura (°C) 35
Flujo de alimentacion (ml/h) 9
Sacarosa a la salida (g/!) 16,10
Solventes totales (g/l) 1,27
Acetona (g/l) 0,41
Butanol (g/l) 0,86
Etanol (g/1) 0,00
A/B/E ratio 47:53:0
Acidos totales (g/1) 2,79
Acido acético (g/l) 2,07
Acido butirico (g/!) 0,72
Velocidad de dilucién R1 (h™) 0,06
Velocidad de dilucién R2 (h™) 0,012
Produccidn de disolventes (g/h) 0,007
Velocidad de consumo de sacarosa (g/h) 0,25
Sacarosa utilizada (%) 46,30

Tabla 7. Parametros y resultados generales del experimento 2.4
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A continuacion se muestra la evolucion de la concentracion de los distintos
productos, asi como del sustrato empleado tal y como se ha hecho para los
experimentos anteriores.

Evolucién de los disolventes

En las figuras 37 y 38 se muestra como ha ido evolucionando la
concentracion de los distintos disolventes presentes en el medio de
fermentacion a lo largo del tiempo.
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De las figuras anteriores se puede apreciar que la concentracion de butanol
evoluciona de manera diferente en ambos reactores. En el primero de ellos
crece hasta alcanzar un pico de concentracion de 4,07 g/l a las 113 horas,
para después oscilar levemente y situarse al final de la experimentacion en
un valor de 1,98 g/I. Por otro lado en el reactor Il se observa como el butanol
mantiene una concentracion practicamente constante durante las primeras
100 horas, y es a partir de este momento donde asciende hasta estabilizarse
en valores que se encuentran entre 1y 1,5 g/I.

Respecto a la acetona, al igual que ocurre con el butanol presenta una
evolucion muy diferente en ambos reactores, destacando como siempre su
concentracion es inferior a la de butanol. En el primer reactor sigue una pauta
muy similar a lo comentado en el punto anterior presentando un maximo de
2,45 g/l alas 113 horas y 0,76 g/l al finalizar el experimento. En el reactor Il
una vez mas comprobamos como la evoluciéon de la concentracion de acetona
es similar a la de butanol manteniéndose esta en valores cercanos a 1 g/I
durante las horas centrales del experimento y situandose en un valor de 0,39
g/l al parar el mismo.

Por ultimo el etanol tal y como era de esperar mantiene una concentracion de
0 g/l alo largo de todo el experimento en ambos reactores.
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Sacarosa, acidos y solventes

Se muestra en las figuras 39 y 40 cual ha sido la evolucion en la
concentracion de sacarosa, asi como de los disolventes y de los acidos en
general.
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Figura 39. Evolucion de la sacarosa, acidos y solventes en el reactor I.
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Figura 40. Evolucién de la sacarosa, acidos y solventes en el reactor Il.

Respecto a la sacarosa se observa como en el reactor | la concentracion
evoluciona de manera decreciente hasta alcanzar un minimo de 0,61 g/l a las
113 horas, momento en el cual la concentracion de butanol y acetona era
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maxima. Posteriormente crece hasta situarse tras un breve periodo de
oscilacion en 10,93 g/l al finalizar el experimento. En el reactor Il se puede
observar como el comportamiento de la sacarosa es total mente diferente,
destacando como su valor decrece de manera continua desde que se inicia la
operacion en continuo hasta alcanzar 8,69 g/ al parar la planta.

En el primer reactor los acidos mantienen valores superiores a los disolventes
excepto entre las 75 y 200 horas aproximadamente. Tal y como se explicé en
las conclusiones del experimento 2.3 esta evolucion es caracteristica del
biorreactor donde ocurre la acidogénesis en la operacion en continuo. Por
otro lado encontramos en el reactor Il como los disolventes presentan una
concentracion muy inferior a la de acidos sobre todo en las primeras horas,
después se observa como practicamente ambas concentraciones se igualan y
se vuelven a separar ligeramente en las Ultimas horas del experimento,
siendo de nuevo mayor la concentracion de acidos 2,78 g/l frente a 1,59 g/I
de disolventes.
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Evolucion de los acidos

Se muestra en las figuras 41 y 42 la evolucion de la concentracion del acido
butirico y del acido acético a lo largo de todo el experimento.
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Figura 41. Evolucién de los acidos en el reactor |
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Figura 42. Evolucién de los acidos en el reactor Il

En este caso se observa como la concentracion de butirico es practicamente
siempre inferior a la de acético en ambos reactores, pero sin embargo su
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evolucion a lo largo del tiempo es muy diferente. En el reactor | se observa
como la concentracion no para de oscilar durante toda la experimentacion
estableciéndose un valor al final del mismo que se encuentra levemente por
encima de la concentracion de acético 1,76 g/I frente a 1,69 g/I de acético.
En el reactor Il por su parte la concentracion de butirico comienza evoluciona
de manera creciente hasta aproximadamente las 100 horas de
experimentacion, presentando un maximo de 1,35 g/I. Destacar que justo en
este periodo es cuando la concentracion de butanol comenzaba a subir. A
partir de este instante la concentracion de la misma decrece hasta en las
horas finales ascender nuevamente y establecerse en un valor de 1,04 g/I al
final del experimento.

El acético muestra una evolucidon muy parecida respecto a la de butirico en
ambos reactores, presentando un valor de 1,69 g/| al final del experimento en
el reactor |,y 1,74 en el reactor Il.
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Conclusiones

En este experimento se ha observado como el comportamiento de los
reactores ya no es el mismo tal y como sucedia en los otros tres
experimentos. Se entiende que esto es debido a la disminucion de la
velocidad de dilucién en el primer reactor. Se ha podido comprobar como en
el primer reactor se lleva a cabo la acidogénesis de manera exitosa
presentando valores de concentracion de acidos superiores a los de
disolventes, pero sin embargo en el segundo reactor pese a que la evolucion
de los disolventes es la esperada su concentracion es muy baja a lo largo de
todo el experimento.

A la luz de los resultados se ha comprobado la importancia del calculo de la
velocidad maxima de dilucion utilizando el mismo sustrato y medio que se
empleara posteriormente en la operacion en continuo.

Se piensa que el comportamiento mostrado por los reactores en los
experimentos anteriores era provocado por un lavado del primer reactor que
impedia que los microrganismos presentes en el mismo alcanzaran el
suficiente estado de madurez para ejercer correctamente su funcion el
reactor Il

Por otro lado hay que tener en cuenta que la concentracion de disolventes
aun es muy baja en el segundo reactor, por lo que una velocidad de dilucion
alun menor del primer reactor podria provocar que esta aumentara
significativamente.

Ademas otra posible causa de la misma puede ser el retroceso de los
microrganismos del primer reactor al tanque de alimentacion tal y como se
comentd en las conclusiones del experimento 2.3. Ademas hay que destacar
que concretamente en este experimento la cantidad de microrganismos
presentes en el tanque de alimentacion se ha visto incrementada, debido
posiblemente a que los flujos utilizados son todavia menores a los que se
emplearon en experimentos anteriores. Por lo tanto para evitar este problema
se propone la utilizacion de biorreactores con un volumen Uutil superior de
manera que se puedan emplear flujos mayores sin que la velocidad de
dilucion se vea afectada.
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Como conclusion a los diferentes objetivos propuestos para este Trabajo Fin
de Grado:

1. De los experimentos en realizados en discontinuo se determind que la
concentracion Optima a utilizar era de 30 g/I de sacarosa, y una vez
conocido esto se calculé que la velocidad maxima de crecimiento era
de 0.06 h1 para el medio utilizado.

2. Para el diseno de una planta piloto-laboratorio, y el dimensionado de

los biorreactores presentes en la misma, se ha utilizado primeramente
para ciertos experimentos un valor de velocidad maxima de dilucion
determinada a partir de la bibliografia (0.12 h1), observando como el
comportamiento de los reactores no era el esperado, ya que no se
conseguia imitar correctamente las fases metabdlicas del
microrganismo.
Posteriormente se utiliz el valor deducido a partir de los experimentos
en discontinuo realizados (0.06 h1) comprobando como en esta
ocasion, si bien las concentraciones de productos no eran
excesivamente altas, se conseguia que los biorreactores se
comportaran de una manera mucho mas cercana a lo esperado.

3. En lo que al arranque de la planta en continuo respecta, se ha

comprobado como resulta mucho mas conveniente la inoculacion
primeramente del reactor en el que se trata de imitar la
solventogénesis, y posteriormente con unas horas de diferencia aquél
en el que se trata de imitar la acidogénesis. De esta manera se
consigue que cuando se inicia la operacion en continuo los
microorganismos se encuentren ya en la fase idénea para llevar a
cabo la fermentacion.
Si bien es cierto que en este proyecto Unicamente se ha
experimentado con una diferencia en tiempos de inoculacion de 8
horas, por lo que probablemente deba ensayarse otra diferencia que
permita un mejor comportamiento en general.

4. Respecto a la viabilidad de la operacion, destacar que desde el punto
de vista de la robustez del experimento la planta piloto disenada no ha
presentado problema alguno, excepto el retroceso de los
microorganismos presentes en el reactor que se puede corregir con un
mayor flujo tal y como se ha comentado. Seria conveniente ademas,
implementar entre el depdsito de alimentacion y el primer reactor una
unidad de pasteurizacion para evitar problemas de contaminacion
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Respecto a las concentraciones obtenidas, a la luz de los resultados se
piensa que una velocidad de dilucion menor de 0.06 hl podria ser
suficiente para obtener una concentracion mayor de butanol, ya que la
utilizada es justamente la maxima posible tal y como se ha
demostrado. Sin embargo, se alcanzaria una menor produccion de
disolventes.

En cuanto al tiempo necesario para llegar a la operacion en régimen
estacionario con las condiciones de operacion empleadas, se ha
concluido que se debe operar al menos 250 horas tal y como se
deduce de los resultados.

Como conclusion general es necesario indicar que si bien no se han obtenido
completamente los resultados esperados, el microorganismo Clostridium
beijerinckii si que ha sido capaz de llevar a cabo la fermentacion ABE en
continuo durante un periodo importante de tiempo sin observarse en ningin
momento una desactivacion del mismo.

Si bien cabe comentar que la operacion con dos biorreactores colocados en
serie no ha sido fructifera, obteniendo en todo momento concentraciones muy
bajas de butanol, con valores muy cercanos a 1 g/l frente a 4,30 g/l que se
podrian alcanzar en los experimentos realizados en discontinuo; este hecho
indica que debe seguir profundizandose en el desarrollo de nuevas
estrategias de operacion que posibiliten una adecuada optimizacion del
proceso de fermentacion.
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1. Experimentacion en discontinuo

Experimento 1.1

Sustrato: Sacarosa 60 g/I
Condiciones: anaerobias
Adicion de antiespumante: No

Control de pH: si (4.5)

Tiempo | X | Sacarosa | Acético | Butirico | Acidos

(h)y | (&1 /1) (/1) (/1) /1)

0] 0,62 | 60,87 1,35 0,00 1,35

24 2,6 54,58 0,90 1,12 2,02

42 3,16 | 28,54 1,42 2,44 3,86

48 292 | 24,63 1,26 2,47 3,73

66 295 | 21,28 1,20 2,33 3,53

72 3,17 | 20,36 1,33 2,57 3,90

90 3,01| 11,66 1,24 1,42 2,66

96 2,59 8,88 1,10 1,09 2,19
114 | 2,56 7,12 1,15 1,16 2,31
120 | 1,48 6,73 1,23 1,31 2,54

Tabla 8. Resultados experimento 1.1.

Tiempo | Acetona | Butanol | Etanol | Disolventes
(h) (/1) (g/1) (g/1) (g/1)
0 0,00 0,00 0,00 0,00
24 1,68 3,26 0,00 4,94
42 2,91 5,30 0,00 8,21
48 3,12 5,85 0,32 9,29
66 3,31 5,85 0,30 9,46
72 3,60 6,21 0,28 10,09
90 4,06 6,98 0,49 11,53
96 4,56 7,67 0,57 12,80
114 4,16 7,56 0,69 12,41
120 4,36 7,60 0,60 12,56

Tabla 9. Resultados experimento 1.1 continuacion.
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Experimento 1.2

Sustrato: Sacarosa 30 g/I
Condiciones: anaerobias
Adicion de antiespumante: No

Control de pH: si (4.5)

Tiempo (h) Sustrato Acetona Butanol Etanol (g/I)
(&/1) (g/1) (g/1)

0 30,00 0,00 0,00 0,00
10 25,00 0,24 0,79 0,00
20 15,00 0,50 1,50 0,00
24 10,00 1,50 2,75 0,00
42 3,00 2,00 3,50 0,00
48 2,00 2,25 3,75 0,25
66 2,00 2,60 4,20 0,30
72 2,00 2,50 4,30 0,25
96 0,00 2,25 4,15 0,25
120 0,00 2,10 3,75 0,25

Tabla 10. Resultados experimento 1.2 continuacion.



Anexo |

2. Experimentacion en continuo

Experimento 2.1

Sustrato: Sacarosa 30 g/|
Condiciones: anaerobias
Adicion de antiespumante: No
Control de pH: No

Flujo: 0.3 ml/min

Reactor |

Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico | Acidos

(h) (/1 (/1) (/1) (/1)

0) 28,69 2,03 2,01 4,04
22 21,50 3,12 1,83 4,95
34 26,16 2,92 0,60 3,52
46 19,27 2,11 0,57 2,68
70 23,21 2,12 0,52 2,64

118 16,75 1,63 0,48 2,11
142 11,53 1,43 0,72 2,15

Tabla 11. Resultados experimento 2.1 Reactor |

Tiempo | Acetona | Butanol | Etanol | Disolventes

(h) (&/1) (&/1) (&/1) (&/1)
0 0,00 0,93 0 0,93
22 0,00 1,01 0,00 1,01
34 0,00 0,67 0,00 0,67
46 0,00 0,84 0,00 0,84
70 0,00 0,80 0,00 0,80
118 0,66 1,69 0,00 2,35
142 1,63 3,21 0,00 4,83

Tabla 12. Resultados experimento 2.1 Reactor | continuacion
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Reactor Il

Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico | Acidos

(h) (g/1) (g/1) (g/1) (g/1)

0 28,71 2,03 1,52 3,55
20 22,54 2,56 1,38 3,94
32 23,91 2,96 1,20 4,15
44 20,20 1,84 1,83 3,67
68 20,10 2,20 0,66 2,85
116 14,87 1,84 0,67 2,50
140 15,96 2,05 1,01 3,06

Tabla 13. Resultados experimento 2.1 Reactor |l

Tiempo | Acetona | Butanol | Etanol | Disolventes

(h) (&/1) (&/1) (&/1) (&/1)

0 0,00 0,93 0,00 0,93
20 0,00 1,03 0,00 1,03
32 0,00 1,12 0,00 1,12
44 0,00 1,10 0,00 1,10

68 0,00 1,00 0,00 1,00
116 0,48 1,69 0,00 2,17
140 1,45 2,55 0,00 4,00

Tabla 14. Resultados experimento 2.1 Reactor Il continuacion.

100



Anexo |

Experimento 2.2

Sustrato: Sacarosa 30 g/I
Condiciones: anaerobias
Adicion de antiespumante: Si
Control de pH: No

Flujo: 0.3 ml/min

Reactor |

Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico | Acidos

(h) (g/1) (g/1) (g/1) (g/1)

0 25,30 2,28 0,35 2,64
18 20,14 1,96 0,84 2,80
28 15,55 1,79 1,04 2,82
43 14,48 1,97 1,67 3,64
66 19,07 2,62 1,82 4,43
90 18,19 2,56 1,23 3,79
113 19,72 2,72 1,35 4,06
125 20,27 2,55 1,49 4,04
138 11,34 2,08 1,40 2,08

Tabla 15. Resultados experimento 2.2 Reactor |

Tiempo | Acetona | Butanol | Etanol | Disolventes

(h) (&/1) (&/1) (&/1) (&/1)

0 0,45 0,97 0,00 1,42
18 0,95 0,98 0,00 1,93
28 1,05 1,13 0,00 2,18
43 1,24 1,84 0,00 3,08
66 1,33 2,38 0,00 3,71
90 1,19 1,68 0,00 2,87
113 1,57 1,85 0,00 3,42
125 1,86 2,47 0,00 4,33
138 3,16 3,81 0,00 6,96

Tabla 16. Resultados experimento 2.2 Reactor | continuacion.
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Reactor Il

Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico | Acidos

(h) (&/1) (g/1) (&/1) (&/1)

0 16,39 1,80 0,41 2,22
18 19,18 2,09 0,98 3,07
28 17,29 2,07 1,54 3,61
43 16,52 2,20 1,93 4,13
66 17,29 2,46 1,66 4,12
90 18,79 2,69 1,28 3,96
113 19,01 2,57 1,26 3,83
125 17,93 2,48 1,30 3,78
138 10,58 2,00 1,28 3,28

Tabla 17. Resultados experimento 2.2 Reactor |l

Tiempo | Acetona | Butanol | Etanol | Disolventes

(h) (g/1) (g/1) (&/1) (&/1)

0 0,40 0,90 0,00 1,30
18 0,84 0,99 0,00 1,83
28 1,20 2,04 0,00 3,23
43 1,26 2,14 0,00 3,40
66 1,36 2,31 0,00 3,67
90 1,32 1,81 0,00 3,13
113 1,24 1,58 0,00 2,82
125 1,32 1,90 0,00 3,22
138 2,90 3,57 0,00 6,47

Tabla 18. Resultados experimento 2.2 Reactor Il continuacion
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Experimento 2.3

Sustrato: Sacarosa 30 g/I
Condiciones: anaerobias
Adiciéon de antiespumante: Si
Control de pH: No

Flujo: 0.3 ml/min

Reactor |

Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico Acidos
(h) (g/1) (g/1) (g/1) (g/1)
0 20,24 2,08 1,10 3,18
21 12,76 2,05 1,32 3,37
45 16,90 2,31 1,59 3,90
69 13,66 1,93 1,20 3,13
91 9,13 1,65 0,78 2,42
102 6,79 1,64 1,07 2,71
119 9,57 1,97 1,27 3,23
142 12,54 2,12 1,61 3,73
163 17,21 2,44 1,83 4,27
189 15,73 2,49 1,79 4,27
214 19,95 2,54 1,65 4,19
238 22,98 2,56 1,47 4,03
262 21,88 2,79 1,79 4,58
285 16,33 2,47 2,62 5,08

310 22,81 2,54 1,78 4,32

Tabla 19. Resultados experimento 2.3 Reactor |
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Anexo |

Tiempo Acetona Butanol Etanol Disolventes

(h) (g/1) (g/1) (/1) (g/1)

0 1,06 1,01 0,00 2,07
21 1,20 2,37 0,00 3,57
45 0,82 1,80 0,00 2,61
69 1,07 1,90 0,00 2,97
91 1,79 3,30 0,00 5,09
102 2,37 3,28 0,00 5,65
119 2,17 3,35 0,00 5,52
142 1,38 2,39 0,00 3,77
163 0,84 1,74 0,00 2,58
189 0,82 1,81 0,00 2,62
214 0,45 1,50 0,00 1,94
238 0,34 0,92 0,00 1,25
262 0,68 1,74 0,00 2,42
285 0,52 1,41 0,00 1,93
310 0,42 1,01 0,00 1,43

Tabla 20. Resultados experimento 2.3 Reactor | continuacion

Reactor Il

Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico Acidos
(h) (g/1) (&/1) (g/1) (g/1)
0 13,59 1,67 1,38 3,04
21 13,25 2,20 1,98 4,18
45 16,97 2,37 1,76 4,13
69 17,27 2,41 1,42 3,83
91 11,68 1,96 0,80 2,76
102 7,78 1,69 0,79 2,48
119 8,85 1,93 1,30 3,23
142 14,24 2,34 1,68 4,02
163 14,88 2,40 1,62 4,02
189 12,84 2,26 1,61 3,87
214 19,10 2,54 1,59 4,13
238 21,07 2,64 1,87 4,51
262 23,88 2,84 1,89 4,73
285 23,33 2,92 2,31 5,23
310 22,82 2,60 1,90 4,50

Tabla 21. Resultados experimento 2.3 Reactor |l
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Anexo |

Tiempo Acetona Butanol Etanol Disolventes
(h) (g/1) (g/1) (g/1) (/1)
0 1,43 2,11 0,00 3,54
21 0,88 2,66 0,00 3,53
45 0,71 1,99 0,00 2,69
69 1,36 2,32 0,00 3,68
91 1,90 2,99 0,00 4,89
102 1,85 2,94 0,00 4,79
119 1,88 3,00 0,00 4,88
142 1,61 2,50 0,00 411
163 0,75 1,82 0,00 2,18
189 0,74 1,47 0,00 1,82
214 0,43 1,36 0,00 1,79
238 0,36 1,08 0,00 1,44
262 0,35 1,18 0,00 1,52
285 0,40 1,24 0,00 1,64

310 0,34 0,98 0,00 1,31

Tabla 22. Resultados experimento 2.3 Reactor |l Continuacion
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Anexo |

Experimento 2.4

Sustrato: Sacarosa 30 g/I
Condiciones: anaerobias
Adicion de antiespumante: Si
Control de pH: No

Flujo: 0.15 ml/min

Reactor |

Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico Acidos
(h) (g/1) (g/1) (g/1) (g/1)
0 25,98 1,77 0,32 2,08
19 25,77 1,75 0,28 2,03
50 19,09 1,69 0,46 2,15
68 19,36 2,21 1,47 3,67
98 12,18 1,38 0,62 2,00

113 0,61 0,81 0,80 1,61
137 11,92 1,58 0,50 2,08
161 9,76 1,64 1,15 2,79
185 7,51 1,47 0,99 2,46
209 17,98 1,78 0,40 2,18
234 13,66 1,92 1,72 3,64
265 10,93 1,69 1,76 3,45

Tabla 23. Resultados experimento 2.4 Reactor |

106



Anexo |

Tiempo Acetona Butanol Etanol Disolventes
(h) (g/1) (g/1) (g/1) (/1)
0 0,00 0,30 0,00 0,30
19 0,00 0,29 0,00 0,29
50 1,25 1,32 0,00 2,57
68 0,52 1,11 0,00 1,62
98 1,92 2,54 0,00 4,45
113 2,45 4,07 0,00 6,52
137 1,37 2,26 0,00 3,63
161 1,35 2,65 0,00 4,00
185 1,33 2,72 0,00 4,04

209 0,93 1,40 0,00 2,33
234 0,70 1,74 0,00 2,43
265 0,76 1,98 0,00 2,73

Tabla 24. Resultados experimento 2.4 Reactor | continuacion

Reactor Il
Tiempo | Sacarosa | Acético | Butirico Acidos

(h) (g/1) (g/1) (g/1) (g/1)

0 24,31 1,74 0,00 1,74

7 26,83 1,82 0,17 1,98
26 24,06 1,64 0,10 1,73
57 21,53 2,81 1,14 3,95
75 20,37 2,63 1,01 3,64
105 19,55 2,66 1,35 4,01
120 18,02 2,48 1,03 3,51
144 13,27 1,98 0,68 2,66
168 11,75 1,98 0,64 2,61
192 9,25 1,74 0,68 2,42
216 8,15 1,78 0,75 2,53
241 8,16 1,92 0,77 2,69
272 8,69 1,74 1,04 2,78

Tabla 25. Resultados experimento 2.4 Reactor |l
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Anexo |

Tiempo Acetona Butanol Etanol Disolventes

(h) (g/1) (g/1) (/1) (g/1)
0 0,00 0,36 0,00 0,36
7 0,00 0,21 0,00 0,21
26 0,00 0,34 0,00 0,34
57 0,28 0,39 0,00 0,67
75 0,26 0,53 0,00 0,79
105 0,25 0,56 0,00 0,81
120 0,51 1,09 0,00 1,60
144 0,82 1,26 0,00 2,07
168 0,88 1,38 0,00 2,26
192 0,79 1,30 0,00 2,09
216 0,58 1,38 0,00 1,96
241 0,60 1,28 0,00 1,88
272 0,39 1,13 0,00 1,52

Tabla 26. Resultados experimento 2.4 Reactor Il Continuacion
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