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RESUMEN

La importancia de los procesos de fermentacion en estado sélido que se desarrollan
en el presente hace indispensable la aplicacién de la optimizacién en el disefio de
sistemas nuevos y para la toma de decisiones en los ya existentes. El proceso
tecnoldgico para una capacidad productiva de 100 t/d de producto seco, incluye la
preparacion del medio de cultivo, el enriquecimiento proteico en biorreactores de
lecho fijo y el acondicionamiento y terminacion del producto. El objetivo de este
trabajo es optimizar el proceso de enriquecimiento proteico del bagazo de cafia de
azUcar a partir de la determinacion de los valores de las variables de operacién en
el biorreactor: tiempo de residencia y flujo especifico de aire que minimizan el costo
de produccién unitario. La optimizacién del proceso se programé de forma modular
sobre MATLAB 7.8 (2009). La solucién optima dio un tiempo de residencia en el
biorreactor de 11,8 horas y un flujo especifico de aire de 1,3 L kg™* min™’. El costo
de produccion unitario minimo en estas condiciones fue de 746,73 $/t PV. El
analisis de sensibilidad permitié determinar que el proceso es estable alrededor del
optimo.

Palabras claves: optimizacién, enriquecimiento proteico, fermentacion en estado
sdlido, biorreactores.

ABSTRACT
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The importance of the processes of solid state fermentation taking place in this
indispensable application of optimization in the design of new systems and for
decision-making in the existing ones. The technological process have a production
capacity of 100 t/d of dry product, including the preparation of the culture medium,
the protein enrichment in fixed bed bioreactors, packaging and product completion.
The main goal of this work is to optimize the process of protein enrichment of sugar
cane bagasse from the determination of the values of the variables in the bioreactor
operation: residence time and specific air flow, minimizing the cost of production
unit. The process optimization was programmed modular lyon MATLAB 7.8 (2009).
The optimal solution gave a residence time in the bioreactor of 11,8 hours and a
specific air flow of 1,3 L kg* min™. The minimum unit cost of production in these
conditions was 74673 $/t PV. Sensitivity analysis allowed us to determine that the
process is stable around the optimal.

Keywords: optimization, protein enrichment, solid state fermentation, bioreactors.

INTRODUCCION

La optimizacion en la solucién de un problema surge por la necesidad de minimizar
recursos y esfuerzos. La necesidad y sobre todo la posibilidad de optimizar se hace
patente cuando se procede a disefiar tecnolégicamente un proceso. El objetivo de la
optimizaciéon en el disefio de una instalacion de procesos de la industria quimica es
encontrar la mejor solucién basada en algun criterio de efectividad o
comportamiento [1]. Se puede definir como optimizacion al proceso de seleccionar,
a partir de un conjunto de alternativas posibles, aquella que satisfaga el o los
objetivos propuestos. Para resolver un problema de optimizaciéon se requieren dos
etapas principales: la formulacién del modelo y la resolucién y validacion [2].

Los objetivos tipicos para disefio de procesos incluyen el costo de inversién, el costo
de operacion, el rendimiento de los productos y la ganancia total. Los problemas de
optimizaciéon que tienen objetivos y/o restricciones no lineales de las variables se
denominan problemas de programacién no lineal [3].Un disefio 6ptimo se basa en
las mejores o mas favorables condiciones del proceso. Generalmente las
condiciones Optimas se reducen a consideraciones de costo-beneficio. De esta
manera, un disefno econémico 6ptimo puede estar basado en las condiciones para
obtener un minimo costo por unidad de tiempo o un maximo beneficio por unidad
de producciéon [4].Pero pueden darse diferentes situaciones, por ejemplo, puede
encontrarse un menor costo inicial y mayores costos de operacion o un costo inicial
mas alto y en luego menores costos de operacion. Por lo que resulta indispensable
efectuar la evaluaciéon econdmica. Muchos estudios indican que los modelos basicos
de ingenieria econdémica del Flujo de Caja, Valor Actual Neto y Tasa Interna de
Retorno son los mas utilizados [5].

El biorreactor es el centro de los procesos fermentativos. La maximizacion de la
velocidad de formacién y el rendimiento de productos dentro del biorreactor es una
parte importante en la optimizacion de los procesos productivos. En contraste con
la fermentacién sumergida, la fermentaciéon en estado sélido (FES) estd aun en la
busqueda de un alto grado de desarrollo, principalmente por los problemas que se
presentan en las camas de sdlidos, dados fundamentalmente, por el pobre
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mezclado, las caracteristicas de la transferencia de calor y el manejo del material

[6].

Los procesos de FES durante afios han sido poco estudiados. Los avances mas
notables en relaciéon con la optimizacién de procesos son recientes y han llegado
hasta la modelacién matematica, que como se ha reiterado en las Ultimas
publicaciones "Los modelos matematicos son una importante herramienta en la
optimizacion del disefio y operacién de los biorreactores para fermentaciéon en
estado sdlido" [7].Se dan pasos en la aplicacion de la modelacién para la simulacidon
de los procesos de FES y establecer estrategias de mejoras que se han validado
sblo a pequefa escala, que aparecen recogidas en las referencias mencionadas,
pero aun no se ha trabajado en la optimizacion de procesos de FES. La importancia
de los procesos de FES que se desarrollan en el presente hace indispensable la
aplicacion de la optimizacién en el disefio de sistemas nuevos y para la toma de
decisiones en los ya existentes.

El modelo técnico-econdmico desarrollado en este trabajo permitid optimizar el
proceso de enriquecimiento proteico del bagazo de cana de azlcar a partir de la
determinacion de los valores de las variables de operaciéon: tiempo de residencia y
flujo especifico de aire, que minimizan el costo de produccidn unitario.

MATERIALES Y METODOS

El flujo tecnoldogico se planted teniendo en cuenta los resultados del trabajo
experimental y de simulaciéon [8] y los pasos propuestos para el diseno de
productos quimicos y de procesos [9].

Descripcion del Flujo Tecnolégico

En la figura 1 aparece un diagrama de bloques que representa las principales
etapas del proceso. En la primera etapa se mezclan las materias primas y se
inoculan con levadura fresca, producida in situ mediante fermentacion sumergida.
La mezcla se alimenta a los biorreactores de lecho fijo, donde el medio de cultivo
permanece dentro del equipo durante todo el tiempo de residencia y se le
suministra un flujo de aire continuo que entra por el fondo y sale por el tope,
proveniente de la torre de humidificacién, que le garantiza la humedad requerida
por el proceso. A continuacién, el producto himedo pasa al secador, que emplea
aire caliente para la obtencion del producto seco, que se muele, se prensa y se
envasa.
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Fig. 1 Diagrama de bloques. 1) Disolucion, 2) Fermentacion sumergida,
3) Mezclado, 4) Mezclado del medio de cultivo, 5) Fermentacion en estado
solido, 6) Humidificacion, 7) Secado, 8) Molienda, 9) Prensado y 10) Envase.

Diseiio optimo del proceso

El trabajo de desarrollo tecnoldgico realizado hasta el momento, centra su atencién
en el area de enriquecimiento proteico, buscando un modelo que sea
suficientemente robusto para simular su comportamiento y establecer las
condiciones en las que se alcanza el maximo de eficiencia técnico-econémica de la
instalacion, por la intensificacién del proceso. De esta manera, la tarea de
optimizaciéon definida en este trabajo tiene como objetivo determinar los valores de
las variables de operacidn en estudio, que minimicen los costos de produccion.

Funcion Objetivo, variables a optimizar y restricciones

En la optimizacion se plantea como funcién objetivo el costo de produccidn unitario,
por tonelada de proteina verdadera (PV) obtenida en el proceso de FES. Este
criterio esta en relacion directa con la eficiencia técnico-econémica del proceso vy
revela los aspectos contradictorios de las variables a optimizar que dan lugar a la
existencia de una solucién de compromiso. La ecuacién que define a este costo es:

CP
CP = 1
e (1)
Donde:
CP= SCi (2)

1

Ci=Cpp+Cy+Cip +Crp +C oy +Cpa +Coy +C +C4 +C s (3)

El incremento de proteina verdadera en el producto final se determind por
simulacion del proceso de FES 8 a partir de un modelo matematico validado en un
biorreactor de lecho fijo de 100 L, incluye el balance de masa para el crecimiento
de la biomasa y para el consumo de sustrato y el balance de energia con un modelo
pseudo homogéneo.
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Las variables de mayor interés en la operacidon del biorreactor son: el tiempo de
contacto y el flujo especifico de aire. Tiempos de residencia pequefios dan lugar a
una planta mas productiva por lo que la inversidn es pequena y el costo anual
menor pero, en esas condiciones se produce poca proteina pudiendo dar lugar a
costos unitarios elevados. Por otro lado, tiempos de residencia grandes permiten un
maximo crecimiento de la proteina pero decae la productividad, crece la inversion y
también el costo de produccién anual. Es decir habra un cierto valor intermedio de
esta variable que minimice el costo unitario.

En el caso del flujo especifico de aire, cuando es elevado, los perfiles de
temperatura tienden a ser mas homogéneos y la operacion a ser isotérmica, a la
temperatura optima. De esta manera se maximiza la produccion de proteina. Este
escenario produce, en cambio, la necesidad de un soplador y de una torre de
humidificacion grandes, pudiendo producir una elevacion del costo anual, asociada
al mayor consumo de electricidad y mayores niveles de amortizacion. Niveles en el
otro extremo producen el mismo efecto pero por otras causas, lo que demuestra la
existencia de niveles de compromiso entre esos extremos.

Las restricciones que se identifican en estas variables son de orden fisico pues
ambas deben ser siempre positivas. Otra restriccién del sistema esta asociada a las
dimensiones de los equipos que componen la planta pues las ecuaciones empiricas
desarrolladas para estimar su costo de adquisicion tienen ciertos limites en
dependencia de la fuente empleada.

Estimacion del costo de produccion

Los componentes Ci del costo de produccién se estiman por la metodologia
desarrollada por Peters y Timmerhaus 4 y se detallan a continuacién:

Costo de las materias primas: El costo de las materias primas empleadas para la
produccion se determind como lo hizo Ramos 10 , resulto ser 50,30 $/t de producto
seco.

Costo de los materiales de produccién: Este componente tiene en cuenta el
consumo de catalizadores, solventes y otros materiales que no se emplean en este
proceso.

Costo de mantenimiento o reparacion: Se estima considerando que se trata de
una planta con nivel de severidad promedio, en un 5 % del valor econémico total
de la instalacion.

Cor = 0,05Ver (4)

Costo de la fuerza de trabajo utilizada en el proceso productivo: Se
considerd que la planta requiere tres unidades tecnoldgicas.

El costo se estimé como el producto del indice salarial promedio (ISP) de los
trabajadores del MINAZ por el total de trabajadores-horas/afio (RT), por las 3
unidades que componen la planta y por el tiempo laboral anual (tL), que son 334
d/afio (ecuacion 5). El indice salarial promedio se calculé para un salario de 400
pesos mensuales (Reportado por la Delegacion del MINAZ en Camagley),
obteniéndose 2,0833 pesos/(t h). El nUmero de trabajadores-horas/afno necesarios
para operar la totalidad de los equipos se determind en funcién de la capacidad de
diseno de la planta 4 . Se utilizd el criterio de plantas quimicas con condiciones
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promedios, se selecciond la curva B de la figura 6-8, p. 198 y se obtuvo, para la
capacidad de 100 t/d, que se requieren 46 (trabajadores h)/(d unidad tecnoldgica).

Cer = ApRppty (5)

Amortizacion: Estimada a partir del valor econémico inicial de la planta, ecuacion
(6) y del tiempo de vida util, ecuacion (7).

Vo = Caggup +Cmer (6)
V

Ch=y (7)
&

Las ecuaciones del costo de adquisicidon de los equipos principales se determinaron
en funcidon de las dimensiones fundamentales de cada equipo, mediante un analisis
de regresion en los nomogramas correspondientes presentados por Peters vy
Timmerhaus 4 , empleando los Indicadores Econdmicos actuales. Para la estimacion
del costo de instalacion se aplicoé el Método C "Porcentaje del costo del
equipamiento requerido" 4.

Costo de facilidades auxiliares: Se incluye el consumo de agua, de bagazo como
combustible y de energia eléctrica, que se adquieren de la propia industria
azucarera donde se ubica la planta. Para el calculo de estos consumos se hizo
necesario pasar a la etapa de ingenieria de detalle, aplicando el método A, de
Peters y Timmerhaus 4 . El trabajo se realizé por etapas, segun el servicio
requerido por los equipos en operacion, en todos los casos se tuvo en cuenta que la
planta trabaja de forma continua, 334 dias al afio, determinandose el indice de
consumo de agua (ICy), el indice de consumo de electricidad (ICgecr) v el de
combustible (ICcom). Se paga 0,09 $/kW h, por el consumo de agua para proceso
0,05 $/m> y el costo del combustible (bagazo) 8,05 $/t.

Crs:=0,05IC 5 +0,09ICH gor + 172,97IC e o (8)

Costo de suministros de operacion: Se incluyen los lubricantes y grasas
empleados en los equipos, asi como otros suministros que se necesitan durante la
operacién de la planta. Se calculé como el 15 % del costo total de mantenimiento o
reparacion.

Cop =015C,q (9)

Costo de laboratorios: Contienen los gastos econémicos para pagar los salarios
del personal que asegura la realizacion de los analisis de laboratorio requeridos
para el control de la calidad de la producciéon y en general para el control del
proceso. Se determind como el 10 % del costo de la fuerza de trabajo directa de la
planta.

CL =0,]CH (10)

Costos generales: Estan constituidos por el salario del personal técnico que no
trabaja directamente en la produccion, el costo de servicios médicos, costo de
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comedores y facilidades recreativas, costo de los servicios de proteccion, costo de
almacenes, mantenimiento de edificios, costo de electricidad en edificios y otros
gastos. Se calcularon como el 50 % de la suma de los gastos en la fuerza de
trabajo directa y en mantenimiento.

Gy= 050 G0 (11)

Costos de administracion o direccion: Se incluye el salario del personal
administrativo, costo de materiales de oficina y costo de comunicaciones externas.
Se calculdé como un 40 % del costo de la fuerza de trabajo directa.

Implementacioén de la optimizacion en MATLAB

Se confeccionaron siete mddulos en MATLAB 7.8 (2009) para la optimizacion del
proceso, a continuacion se presenta la descripcién de cada uno de ellos:

1. Se plantearon las ecuaciones que permiten calcular el costo de cada equipo,
mediante su suma se calcula el costo del equipamiento y se introducen los indices
de costo, que permiten calcular el costo actualizado del equipamiento.
2. Se incluyen los por cientos asumidos para cada componente del costo de
inversion, las expresiones para el calculo del costo de cada uno de sus componente
y la expresion para el obtener la inversion total.
3. Se plantearon las expresiones para el calculo de los componentes del costo de
produccion y su sumatoria para obtener el costo de produccion anual.
4. Se incluyeron las ecuaciones auxiliares, dentro de las que se encuentran las
utilizadas para el calculo del volumen y el nuimero de los biorreactores.
5. Se programé la funcién objetivo.
6. Se programo la simulacién grafica de la funcion objetivo, del crecimiento de la
proteina, del consumo de azucares reductores y del nimero de biorreactores, para
mediante una exploracion ubicar la region del optimo.
7. Se planted la expresion para la optimizacion de la planta, que utiliza la funcién
LSQNONLIN que se caracteriza porque puede dar soluciones locales de la funcion
objetivo, empleando primero el método interior reflexivo de Newton o pueden
emplearse opciones con la funcién OPTIMSET vy aplicar el método de Levenberg-
Marquart o el de Gauss-Newton; con esta funcidon pueden modificarse ademas el
numero de iteraciones, el nimero maximo de evaluaciones y la tolerancia relativa
de la solucion. Se introduce una solucidn inicial y los limites inferior y superior, que
se requieren para comenzar la blsqueda.

RESULTADOS Y DISCUSION
Eleccion de la capacidad productiva

La demanda existente de este producto en la provincia supera varias veces la
capacidad que se podria instalar en un ingenio azucarero de esta region, de
acuerdo a la disponibilidad de materias primas. En estas condiciones, la capacidad a
disenar tendrad que hacerse en funcion de estas limitaciones en el lugar donde se
decida montar.
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Para estimar el impacto de esta tecnologia se decidi6 escoger una capacidad
productiva de 100 t/d de producto seco, que se encuentra en un orden de magnitud
cercano al de la planta de Saccharina que se construyd a finales de los afios 80 en
la Empresa Azucarera Siboney.

Exploracion del espacio de las variables

Se efectudé una exploracion grafica para ubicar la regidon del 6ptimo y hacer la
seleccion de los valores iniciales para la optimizacion.
El crecimiento de la proteina verdadera se examind para las variables tiempo de
residencia en el rango de (8-20) h y flujo especifico de aire entre (0,1-1,5) L/(kg
min). Los resultados obtenidos se muestran en la figura 2. La proteina tuvo un
crecimiento acorde a lo esperado, alcanzd su valor maximo alrededor de las 11
horas.

Proteina Verdadera (% BS)
[=+]
L

N

= i e
05 \(‘,ﬂ‘m 12 Tiempo (h)
U

Fig. 2 Incremento de la proteina verdadera en funcion del tiempo de
residencia y del flujo especifico de aire,

En la figura 3 se puede observar que el costo unitario minimo se ubica en la zona
gue corresponde al tiempo entre (11-12) h y el flujo especifico de aire es favorable
a partir de 0,4 L/(kg min).
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Fig. 3 Costo de produccion unitario ($/t PV) en funcion del tiempo
de residencia vy del flujo especifico de aire.

En la figura 4 se muestra una representacion del contorno de la funcién objetivo
para ambas variables. Es visible que el tiempo de residencia tiene la regidon optima
en el rango de 10 a 13 horas de fermentacién. En el caso del flujo especifico de
aire, al existir poca sensibilidad del costo unitario a partir de 0,4 L min™! kg™, el
contorno no llega a cerrar, pero con este resultado de la simulacién se pudo ubicar,
al menos el nivel inferior de éste.
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Fig. 4 Costo de produccion unitario ($/t PV) en funcion del tiempo
de residencia v del flujo especifico de aire.

Solucién éptima del proceso
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Se ejecutd la optimizacion, que termind satisfactoriamente y dio como solucion
optima un tiempo de residencia de 11,8 horas y un flujo especifico de aire de 1,3 L
kg' minl. El costo de produccién unitario minimo en estas condiciones fue de
746,73 $/t PV.

Analisis de sensibilidad del punto 6ptimo

El analisis de sensibilidad se hizo con la evaluacién de la funcién objetivo
modificando una variable en el rango de -30 % y +30 % y manteniendo la otra fija
en su nivel éptimo, tanto para el tiempo de residencia como para el flujo especifico
de aire. Al valor correspondiente al 6ptimo se le asignd una desviacion de cero por
ciento.

Se observa en la figura 5 que el tiempo de residencia es muy poco sensible a
diferencias por encima del valor éptimo, y también a variaciones hasta un 10 % por
debajo del valor 6ptimo, para variaciones mayores si se hace muy sensible. En
cuanto al flujo especifico de aire, el punto éptimo practicamente no es sensible, en
el rango donde se efectuaron las desviaciones. Lo que permite un proceso estable
alrededor del 6ptimo.

2500
2000 £
\
.Il'l
E 1500 .
= \\ —e—Fea
Z 1000 % [ |
(=)
o—o—:lt—.—g—.-—-a—a——*t:w
500
40 -30 -20 -10 0 10 20 30 20
Variacion respecto al optimo (%)

Fig. 5 Sensibilidad de la funcion objetivo alrededor del optimo.

CONCLUSIONES

El modelo técnico-econdmico desarrollado en este trabajo permitid optimizar el
proceso de enriquecimiento proteico del bagazo de cana de azlcar. La solucion
optima dio un tiempo de residencia en el biorreactor de 11,8 horas y un flujo
especifico de aire de 1,3 L kg* min™’. El costo de produccién unitario minimo en
estas condiciones fue de 746,73 $/t PV. El andlisis de sensibilidad permitio
determinar que el proceso es estable alrededor del éptimo.
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NOMENCLATURA

Ca- Costo de adquisicion; $

Cap - Costos de administracion; $

Caz - Amortizacion; $

Ccom - Costo de combustible; $

Ceecr - Costo anual de energia eléctrica para la planta; $
Cra - Costo de facilidades auxiliares; $

Crr - Costo de fuerza de trabajo; $

Cs - Costos generales; $

C; - Componentes del costo de produccion; $
Cinst - Costo de instalacion; $

C, - Costo de laboratorios; $

Cum- Costo de materiales para la produccién; $
Cwp - Costo de las materias primas; $

Cut - Costo de mantenimiento; $

CP- Costo de produccién; $ a™*

CPy - Costo de produccién unitario; $ kg ™ PV
Cso - Costo de suministros de operacion; $

Cw - Costo del agua; $

Isp - Indice salarial promedio; $/(t h)

PV- Concentracién de proteina verdadera; % BS
Rer - Requerimiento de fuerza de trabajo; trabajadores -h/d
ta- Tiempo de vida util de la planta; anos

t,- Tiempo laborable anual; d/afio

Vet -Valor econdmico total de la instalacion; $
Vo - Valor econdmico inicial de la planta; $
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