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Resumen 

 

La fermentación ABE es un proceso biotecnológico que puede ser explotado para 

la generación de butanol como biocombustible, sin embargo, se necesita para 

superar su baja productividad volumétrica y concentración final de producto antes 

de que pueda competir comercialmente con los combustibles fósiles. En este 

sentido, las técnicas de optimización numérica aplicada sobre modelos 

matemáticos representativos del proceso de fermentación ABE son herramientas 

con las que se pueden desarrollar avances en la ingeniería de procesos aplicada 

a este sistema biológico. 

 

En este trabajo un modelo cinético no estructurado de Clostridium acetobutylicum 

ATCC 824 validado con datos experimentales bajo diferentes condiciones de 

cultivo se utilizó para determinar las condiciones óptimas de proceso que 

maximizaran dos objetivos conflictivos: la productividad volumétrica  de butanol y 

la concentración final del mismo considerando los siguientes regímenes de 

operación: lote con suplementación de ácido butírico, Fed-Batch y CSTR de una 

sola etapa, mediante la construcción de los Frentes de Pareto correspondientes 

con la metodología de Programación Cuadrática Secuencial. Los resultados 

obtenidos sugieren que la máxima concentración y productividad de butanol se 

consiguen en un sistema semi-contínuo operando con células inmovilizadas, 

obteniendo valores de 16.89 g L-1 y 0.4000 g L-1 h-1, respectivamente, lo que 

representa un incremento del 30.4247 % y del 122.23 % en comparación con el 

proceso industrial más reciente reportado hasta la fecha (Jiang et al., 2015).  
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Abstract 

 

ABE fermentation is a biotechnological process that can be exploited for the 

generation of butanol as biofuel, however it does need to overcome its low 

volumetric productivity and final product concentration before it can compete 

commercially with fossil fuels. In this sense, numerical optimization techniques 

applied over representative mathematical models of the ABE fermentation 

process are tools with the potential to achieve promising advances towards the 

process engineering applied to this biological system. 

 

In this work, an unstructured kinetic model of Clostridium acetobutylicum ATCC 

824 validated with experimental data under different culture conditions was used 

to determine the optimal process conditions that would maximize two conflicting 

objectives: volumetric productivity and final concentration of butanol, considering 

the following operation regimes: batch with butyric acid supplementation, Fed-

Batch and single-stage CSTR, by constructing the Pareto Fronts by the use of the 

Sequential Quadratic Programming methodology. The results obtained suggest 

that the maximum concentration and productivity of butanol are achieved in a 

semi-continuous system operating with immobilized cells, obtaining values of 

16.89 g L-1 and 0.4000 g L-1 h-1, respectively, representing an increase of 30.4247 

% and 122.23 % compared to the most recent industrial process reported to date 

(Jiang et al., 2015). 
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Introducción 

 

Es bien sabido que la humanidad está experimentando en este momento una 

gran crisis energética porque la fuente principal proviene de un recurso no 

renovable como el petróleo. La realidad del sector petrolero indica que las 

reservas se encuentran en un nivel crítico, por lo que ahora el esfuerzo de 

investigación se centra en el estudio y desarrollo de procesos destinados a 

consolidar la producción de energía alternativa y la tecnología de distribución 

(Demirbas, 2009). 

 

Uno de los objetivos clave del enfoque del uso de tecnologías energéticas 

alternativas es reducir el impacto ambiental causado por la explotación y el uso 

de la energía de combustibles fósiles, especialmente teniendo en cuenta el gran 

daño ambiental causado por la extracción, refinación y uso de energía. derivados 

del petróleo, que son una amenaza tanto para los ecosistemas terrestres como 

marinos debido a la fuga de hidrocarburos aromáticos o moléculas de alto peso 

porque son inmiscibles en el agua y sus propiedades fisicoquímicas les otorgan 

una resistencia adicional en el ambiente donde se descargan (Brown, 2003). 

Sumado a esto y aunque se sabe que existen organismos de origen bacteriano 

o vegetal que pueden ser utilizados en el proceso de remediación de sitios 

contaminados también se sabe que muchos de estos organismos pueden 

producir compuestos intermedios en diversas rutas de oxidación que podrían 

exhibir mayores efectos tóxicos sobre la biota del sitio afectado que los 

contaminantes originales. Además, el uso de combustibles derivados del petróleo 

en los motores de combustión interna convencionales también genera 

compuestos resultantes de la oxidación parcial de estos y sus impurezas que 

contribuyen apreciablemente al aumento de la producción de gases de efecto 

invernadero como CO2, CH4, NOx y SOx (Escobar et al., 2008). 

 

Por lo tanto, al buscar estrategias para abordar la necesidad de explotar fuentes 

de energía alternativas, no solo es necesario considerar factores técnicos o 

económicos, sino también generar estrategias para proporcionar valor agregado 
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a la operación, que apunta a aumentar la tasa de éxito del proceso para escalar 

hasta el nivel comercial sin sufrir presiones indebidas desde una perspectiva 

económica (Dufey, 2006). 

 

Dentro del progreso general realizado en materia de investigación y desarrollo de 

tecnologías energéticas alternativas existe un vasto conjunto de tecnologías 

destinadas a aprovechar la luz solar, las corrientes de aire, la actividad 

geotérmica o la energía nuclear. Sin embargo, aunque existe una amplia gama 

de posibilidades, la mayoría de las tecnologías actualmente desarrolladas para 

la explotación de estas fuentes tienen muy bajos rendimientos de conversión y 

altos costos de infraestructura asociados con su explotación. Además, debe 

considerarse que este tipo de fuentes de energía alternativas a menudo se limitan 

a su aplicación para generar electricidad, pero no pueden cubrir fácilmente el 

creciente problema del suministro de combustible para el sector del transporte, 

donde la presencia de combustibles fósiles es más marcada (Melaina et al. al., 

2013). Los intentos de incorporar las tecnologías antes mencionadas no solo 

requieren la implementación, por ejemplo, de un sistema de paneles solares, sino 

también la modificación del motor y su sistema mecánico para hacerlo compatible 

con esta nueva tecnología, y que surgiría la necesidad de reemplazar casi todos 

los vehículos existentes hoy en día por aquellos que podrían funcionar con el 

nuevo suministro de energía, lo que implica más problemas económicos y 

sociales (Ogden et al., 2004). 

 

Cabe destacar que ninguna de las tecnologías presentadas en el párrafo anterior 

cumplen los criterios mencionados anteriormente de agregar beneficios 

adicionales fuera de la reducción de la contaminación derivada de su uso, 

especialmente considerando que otro tema preocupante es la tasa actual de 

generación de desechos y la contaminación ambiental causada por las diversas 

actividades humanas y el uso de energías renovables como eólica y solar no 

brindan respuestas directas a dichos problemas. 
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Los biocombustibles, que pueden definirse como todos los compuestos de 

naturaleza orgánica derivados de los seres vivos y su metabolismo que 

potencialmente pueden utilizarse como combustibles, lideran un grupo de fuentes 

de energía alternativas destinadas a dar solución a los problemas planteados 

anteriormente, ya que parecen más adecuados para abordar problemas 

específicos que otras tecnologías no pueden superar, como el uso de residuos 

orgánicos como materia prima (Maddipati et al., 2011). Además, los procesos de 

biocombustibles tienen un amplio conocimiento teórico que los respalda, ya que 

la tecnología de fermentación es casi tan antigua como la humanidad (Naik et al., 

2010). Sin embargo, la investigación y el desarrollo actuales sobre tecnologías 

de biocombustibles no pueden alcanzar niveles de producción razonables para 

hacerlos atractivos desde el punto de vista económico debido tanto a los bajos 

rendimientos de conversión como a la disponibilidad de materiales de materias 

primas. 

 

Biocombustibles 

 

Los biocombustibles se pueden clasificar de acuerdo con el estado de agregación 

en el que son útiles como combustibles. Dentro de los biocombustibles gaseosos, 

el más representativo es el llamado biogás, que es una mezcla que consiste 

principalmente en metano, dióxido de carbono y otros elementos traza. Este tipo 

de combustible también se encuentra con relativa facilidad en el medio ambiente 

y puede provenir de fuentes naturales, como pantanos o lagos, o de fuentes 

antropogénicas como el ganado. La principal virtud de este tipo de compuestos 

es su alto valor calorífico, por lo que no se requieren grandes volúmenes de gas 

para lograr una producción aceptable de energía. Sin embargo, los problemas 

más importantes a superar antes de su uso como fuente de energía confiable son 

la gran cantidad de infraestructura necesaria para recolectar eficientemente tales 

compuestos y la dificultad y riesgo para su transporte y almacenamiento, ya que 

la presión y temperatura de los recipientes y conductos empleados para tales 

tareas necesitan un control estricto para evitar explosiones. 
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Los biocombustibles sólidos, compuestos principalmente de biomasa vegetal 

como madera, paja o carbón son abundantes en la naturaleza y el proceso de 

transformación que se requiere para transformarlos en combustibles útiles es 

menor o inexistente, sin embargo, su combustión incontrolada sí resulta en la 

generación de cenizas con altos contenidos de metales pesados o emisiones 

gaseosas que contienen azufre u óxidos de nitrógeno que no solo contribuyen a 

aumentar el efecto invernadero, sino que a su vez pueden formar ácidos fuertes 

en presencia de vapor de agua atmosférico y luego precipitarse como lluvia ácida 

(Vamvuca et al., 2003). Además, el proceso en el cual se pueden obtener, puede 

afectar aún más el equilibrio ecológico al requerir la destrucción de ecosistemas 

forestales a gran escala. 

 

Finalmente, dentro de los biocombustibles líquidos, existe una amplia gama de 

compuestos pero, a diferencia de los biocombustibles sólidos o gaseosos, los 

líquidos no se encuentran fácilmente en el medio ambiente. En general, estos se 

obtienen principalmente a través de procesos de fermentación realizados por 

microorganismos de origen bacteriano o fúngico, o generados por algas con alto 

contenido de lípidos (Gomez et al., 2008). Dentro de este escenario no se puede 

anticipar que los biocombustibles líquidos compartirían la mayoría de los 

problemas de explotación, manejo o distribución de los sólidos y gaseosos, ya 

que la mayoría de los sistemas de combustión interna se basan en el uso de 

combustibles líquidos; sin embargo, estos compuestos aún sufren de bajos 

rendimientos de conversión y, en algunos casos, altos costos de recuperación de 

productos terminados, en contraste con los procesos de producción de 

combustibles fósiles clásicos, ya que tienden a tener solo un compuesto de 

interés recuperable o rentable, y eso afecta al viabilidad económica de su 

producción (Pfromm et al., 2010). 

 

Retos actuales en la producción de biocombustibles líquidos 

 

Uno de los procesos actualmente establecidos a gran escala es la producción de 

etanol como aditivo o sustituto de la gasolina en motores de combustión interna, 
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que a pesar de ser una de las técnicas biotecnológicas más antiguas y contar con 

amplios conocimientos derivados de esa vasta experiencia, aún se requieren 

esfuerzos adicionales para un candidato sólido a largo plazo para reemplazar los 

combustibles fósiles (Lee et al., 2008). En primer lugar, se puede mencionar que 

el tipo de materia prima utilizada para la producción en Brasil y en los Estados 

Unidos, que son los mayores productores de etanol para uso como 

biocombustible, proviene de recursos originalmente destinados a materias primas 

animales y humanas, siendo azúcar caña y maíz respectivamente (Pimentel et 

al., 2007). Además, el etanol tiene limitaciones técnicas de uso, almacenamiento 

e integración en la tecnología actual del motor de combustión interna, como una 

mayor higroscopicidad con respecto a los combustibles a base de petróleo, por 

lo que no se puede transportar de manera eficiente en largos tramos sin acumular 

humedad adicional, por lo tanto reduciendo su rumor final y contribuyendo a la 

oxidación interna de dichos tubos (Antony y Zverlov, 2007). 

 

Con lo anterior, se han buscado diferentes biocombustibles en la naturaleza para 

tratar de disminuir los problemas mencionados anteriormente, y uno de los 

candidatos más convincentes es el butanol. 

 

Butanol como biocombustible 

 

El butanol es un alcohol de cadena corta que se ha obtenido desde hace mucho 

tiempo por medios biológicos y presenta la ventaja de tener un mayor contenido 

de energía por litro de combustible que el etanol y menos volatilidad y un índice 

de octano ligeramente menor que la gasolina, lo que puede mejorar su 

rendimiento el primero y reducir la cantidad de emisiones gaseosas de los 

motores frente a este último. También su mayor densidad conduce a una mayor 

cantidad de combustible que se inyecta en el motor, que teniendo en cuenta su 

poder calorífico similar frente a la gasolina, le ayuda a obtener un contenido de 

energía comparable por litro contra ella. Por lo tanto, se cree que el butanol sería 

un mejor diluyente de combustible o un sustituto de la gasolina regular actual que 

el etanol (Cuadro 1). 
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Cuadro 1. Comparación de diferentes propiedades fisicoquímicas entre gasolina regular, etanol 
y n-butanol (Modificado de Mužíková et al., 2014). 

Combustible 
Densidad 

(kg/m3) 

Presión 

de Vapor 

(kPa) 

Contenido 

Energético 

(MJ/L) 

Octanaje de 

Investigación 

(RON) 

Solubilidad 

en agua  

@ 20 °C 

(w/w) 

Gasolina 

(US/UK) 
740 45 - 90 32.6 95 0.01 

n-butanol 810 2.3 29.2 94 20.1 

Etanol 794 17 23.5 106 Miscible 

 

Tradicionalmente, la metodología para obtener butanol por fermentación se basa 

en la degradación de diversos azúcares (particularmente glucosa o sacarosa) 

llevada a cabo por bacterias Gram-positivas del género Clostridium, a través de 

una vía metabólica llamada ABE (acetona-butanol-etanol) (Qureshi et al., 2008). 

Este proceso biológico se explotó originalmente para la producción de acetona 

como disolvente para la industria química y militar, teniendo tal importancia que 

la mayoría de los explosivos fabricados y utilizados durante la Segunda Guerra 

Mundial se basaron en esta tecnología. En aquel entonces, el butanol se 

consideraba un producto indeseable, sin embargo, en la antigua Unión Soviética 

comenzó su uso como combustible, en parte debido a las duras condiciones 

climáticas. A mediados de los años 60, el proceso de obtención de productos 

ABE a escala industrial permitió alcanzar volúmenes de reacción de hasta 300 

m3. No obstante, el auge de la industria petroquímica en los años 70 proporcionó 

solventes y productos químicos a un costo muy bajo en comparación con el 

proceso biológico, por lo que las plantas de fermentación se desmantelaron 

(Zverlov et al., 2006). 

 

Actualmente, debido a los motivos descritos en el párrafo inicial, ha habido un 

renovado interés en el estudio del sistema ABE para adaptar dicha tecnología a 

las demandas energéticas de esta época (Lee et al., 2008). Aun así, el sistema 
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biológico presenta restricciones nativas que han impedido su consolidación como 

una tecnología madura como bajos rendimientos de producción, efecto inhibitorio 

sobre el crecimiento del cultivo debido a la acumulación de solventes y 

mecanismos de regulación metabólica propios de bacilos Gram-positivos tales 

como el proceso de esporulación (Zheng et al., 2009). 

 

Ruta metabólica de la fermentación ABE 

 

La vía metabólica de ABE se compone de 19 reacciones principales (Figura 1), 

en las que el acetato, el butirato, el etanol, la acetona, el lactato y el hidrógeno 

son subproductos de la fermentación. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

El metabolismo muestra dos fases distintivas, una fase acidogénica, en la que el 

acetato y el butirato son los productos principales, y está relacionado con la fase 

de crecimiento exponencial del cultivo, y una fase solventogénica, en la que el 

butanol y la acetona son los productos principales, y más relacionado con la fase 

estacionaria. Se informa ampliamente que la mayoría de las bacterias 

Figura 1. Diagrama de los 19 nodos principales que componen la vía metabólica ABE del 
género Clostridium (Modificado de Liu et al., 2013). 



19 
 

clostridiales producen etanol constitutivamente durante cualquiera de las dos 

etapas metabólicas exhibidas por el cultivo (Bahl et al., 1982). 

 

Las hexosas se metabolizan en piruvato a través de la vía Embden-Meyerhof-

Parnas, mientras que las pentosas se incorporan al metabolismo mediante la 

acción de la glucosa uridil transferasa UDP (Durán-Padilla et al., 2014). El 

piruvato es uno de los intermediarios clave del metabolismo de Clostridium y bajo 

ciertas condiciones las especies de Clostridium son capaces de transformar el 

piruvato en lactato a través de la piruvato deshidrogenasa. Sin embargo, la 

reacción principal es la conversión de piruvato en acetil CoA a través de piruvato 

ferredoxin oxidorreductasa (Uyeda y Rabinowitz, 1971), con la reducción 

concurrente de ferredoxina, por lo que la formación de lactato no se considera en 

la mayoría de los modelos metabólicos. 

 

Las NAD(P)H-ferredoxin oxidoreductasas son enzimas clave para el transporte 

de electrones en el género Clostridium (Gheshlaghi et al., 2009). En cultivos 

productores de ácido, la ferredoxina reductasa muestra alta actividad, se 

proponen dos razones para tal fenómeno, es probable que este efecto provenga 

de la necesidad de regenerar el NAD consumido en la reacción de 

glyceraldehido-3-P-deshidrogenasa, o podría ser eso como los cultivos 

acidogénicos están relacionados con la fase de crecimiento exponencial y un flujo 

elevado a través de esta reacción, y por lo tanto, se requiere una alta actividad 

enzimática para la posterior producción de energía. El mecanismo regulador de 

la oxidoreductasas de ferredoxina parece estar relacionado con la concentración 

de NAD y NADH, que resulta ser un sistema regulador eficiente que evita la 

acumulación de NADH durante la fase acidógena y aumenta la actividad de 

NAD(P) reductasas durante la fase solventogénica, a su vez una mayor demanda 

de NAD(P)H para la producción de etanol y butanol en dicha etapa (Gheshlaghi 

et al., 2009). 

 

La formación de hidrógeno es catalizada por la hidrogenasa, que usa ferredoxina 

reducida como donador de electrones (Gheshlaghi et al., 2009). Además de las 
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ferredoxin reductasas, la hidrogenasa muestra un comportamiento distintivo 

durante la acidogénesis y la solventogénesis, ya que la ferredoxina reducida 

compite con la NAD (P) - reductasas, lo que significa que también compite por 

reducir la potencia con butanol y etanol deshidrogenasas durante la 

solventogénesis. 

 

La vía ABE tiene tres nodos importantes en Acetyl-CoA, Acetoacetyl-CoA y 

Butyryl-CoA. Acetil-CoA es un nodo rígido desde el cual el flujo de carbono se 

distribuye a cinco metabolitos diferentes. Dos ramas salen directamente de 

Acetyl-CoA que terminan en acetato y etanol, de Acetoacetyl-CoA se produce 

acetona y de Butyryl-CoA se producen butirato y butanol. El acetato y el butirato 

son reacciones productoras de energía en las que se produce 1 molécula de ATP 

por cada Acetilo / Butiril-CoA consumido. Ambos compuestos se vuelven a 

asimilar durante la solventogénesis, esta reacción se cataliza de dos maneras 

diferentes, el acetato y el butirato se pueden convertir en acetilo / butiril-CoA a 

través de las reacciones reversibles o mediante la acción de la CoA-transferasa 

(Millat et al. 2014), que consume una molécula de Acetoacetil-CoA y una de 

acetato / butirato para producir una molécula de acetoacetato y otra de acetilo / 

butiril-CoA. Este mecanismo establece una estrategia eficiente de producción de 

solventes, dado que sería energéticamente desfavorable volver a asimilar acetato 

y butirato a través de las reacciones reversibles, la disponibilidad de una reacción 

no consumidora de ATP le permite al organismo enfrentar el déficit de energía 

mientras sigue siendo capaz para producir etanol y butanol en la fase estacionaria 

o solventogénica. 

 

Esta teoría está respaldada por los hallazgos de Desai et al. (1999) y Lehmann 

et al. (2012) que indica que el consumo de butirato durante la solventogénesis se 

cataliza a través de la reacción reversible, frente al consumo de acetato que está 

relacionado con la producción de acetoacetato. También Wang et al. (2013) y 

Desai et al. (1999) informan que el acetato se produce incluso después de que el 

organismo cambió a la solventogénesis, lo que sería una indicación de que la 

producción de acetato es necesaria para la generación de energía. 
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Existen varias hipótesis que intentan explicar los factores que controlan el cambio 

entre el metabolismo generador de ácido y el metabolismo generador de 

disolvente. Algunos autores (Hüsemann y Papoustakis, 1988; Terracciano y 

Kashket, 1986) sugieren que la concentración de ácido butírico no disociado es 

el factor de control. Sin embargo, Chen y Blaschek (1999) propusieron que el 

cambio es el resultado de señales extracelulares e intracelulares, como el pH del 

cultivo o las concentraciones intracelulares de acetil-P y butiril-P, 

respectivamente. Zhao y Tomas (2005) concluyeron que Butyryl-P y no Acetyl-P 

son las especies que controlan el metabolismo, mientras que Wietzke y Bahl 

(2012) sugieren que la energía y el equilibrio redox son las señales intracelulares 

clave para comenzar la producción de solventes. 

 

Retos a superar en el proceso de fermentación ABE 

 

Aunque, como se describió anteriormente, se puede suponer que el problema de 

la disponibilidad de sustrato para la producción de butanol como biocombustible 

podría garantizarse, debe mencionarse que, en general, la mayoría de los 

obstáculos que impiden el uso de cepas clostridiales en bioprocesos productores 

de ABE implican las limitaciones bioquímicas del crecimiento bacteriano por las 

concentraciones de sustrato y solventes en el caldo. Algunos autores (Lee et al., 

2008; Qureshi et al., 2010) informan que las bacterias productoras de ABE no 

muestran crecimiento en soluciones que contienen más de 175 g L-1 de glucosa 

o de 14 a 21 g L-1 de solventes, ya que el exceso en la fuente de carbono 

interrumpe su incorporación por los microorganismos y los títulos elevados de 

solvente solubilizan parcialmente la pared de la célula y causa una 

despolarización de sus membranas, lo que impide la estabilización de dichas 

estructuras después o durante la división celular. 

 

Los avances de investigación realizados hasta la fecha para resolver algunos de 

los problemas mencionados anteriormente tanto de la biología molecular como 

de las técnicas de ingeniería. En cuanto a la manipulación genética de las cepas 
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Hay informes de que la sobreexpresión de un factor de transcripción clave que 

regula la esporulación de la Spoa denominada cultura junto con la regulación a la 

baja de la expresión de un sistema de hidrogenasas codificadas por el grupo de 

genes conocido como hupCBA intensifica la producción de todo el disolventes en 

cultivo discontinuo y reduce el efecto inhibidor causado por la acumulación de 

dichos compuestos en el medio (Alsaker et al., 2004). Además, hay informes de 

ingeniería metabólica para redirigir el flujo de carbono de las vías de formación 

de acetona a las que producen butanol, que se ha realizado empleando ARN 

antisentido que se dirige a la transcripción del gen ctfB con éxito moderado 

(Tummala et al., 2003). 

 

Estudios recientes de la enfoque de ingeniería han explorado la viabilidad de la 

aplicación de estrategias para las técnicas de cultivo convencionales en las que 

se propone para alimentar a un primer reactor directamente con residuos 

triturados agrícola e inocular con bacterias de Clostridium thermocellum para 

obtener azúcares fermentables de ella que podía alimentar a un segundo reactor 

inoculado con Clostridium acetobutyllicum o Clostridium beijerinckii para obtener 

productos ABE (Qureshi et al., 2007). Dichos estudios han demostrado que el 

éxito de dicha tecnología puede mejorarse aún más implementando un cocultivo 

de una cepa productora de celulolíticos y una de butanol en el mismo reactor 

(Nakayama et al., 2011). 

 

Incluso teniendo en cuenta todos los avances en el campo de la tecnología ABE 

mencionados previamente, estos no han podido lograr un uso óptimo de las 

capacidades de las cepas de Clostridium ya que generalmente se generan 

mediante estrategias basadas en conocimiento empírico y por lo tanto no pueden 

evaluarse eficientemente con técnicas de ingeniería, como análisis, diseño, 

optimización y control de procesos. 
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Intensificación de procesos como solución 

 

Una de las posibles alternativas para atacar las problemáticas mencionadas es 

la denominada Intensificación de Procesos, la cual es un conjunto de 

metodologías encaminadas al mejoramiento de procesos existentes o al diseño 

de otros nuevos con respecto a productividad, eficiencia energética, reducción de 

costos y minimización del impacto ambiental utilizando herramientas de análisis, 

optimización y control (Lutze et al., 2010; Nikačevic et al., 2012). 

 

A pesar de que la concepción de Intensificación de Procesos existe desde la 

década de los 80, aún no hay un consenso acerca de la metodología más 

adecuada para alcanzar sus objetivos, sin embargo Lutze et al. (2010, 2013) han 

planteado un diagrama general de pasos a seguir para lograrlo, mismo que se 

ejemplifica en la Figura 2. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Como se puede apreciar, el éxito de la implementación de estrategias de 

Intensificación de Procesos depende en gran medida de la adecuada 

construcción o selección de un modelo de planta que presente la mayor 

Figura 2. Diagrama de flujo propuesto por Lutze et al. (2010) para la Intensificación de 
Procesos. 
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capacidad posible para reproducir y predecir el comportamiento del sistema 

evaluado bajo una gran cantidad de condiciones operativas candidatas a darle 

solución al problema. Sin embargo, también es necesario conocer los límites o 

restricciones que presenta el fenómeno encargado de la transformación de la 

materia prima a los productos de interés y los requisitos que se necesitan cumplir 

para asegurar la viabilidad técnica y económica del proceso a desarrollar. 

 

Modelado matemático del sistema de fermentación ABE 

 

Las técnicas de simulación y modelado matemático se pueden utilizar como el 

primer paso en el diseño de nuevos procesos y biorreactores, a través del análisis 

del comportamiento del cultivo en diferentes condiciones y regímenes operativos, 

donde la literatura actual tiene una amplia variedad de estructuras propuestas 

para la descripción del proceso de fermentación ABE (Mayank, Ranjar y 

Moholkar, 2013; Millat y Winzer, 2017). 

 

 

 

Cuadro 2. Modelos matemáticos informados previamente para la descripción del sistema de 
fermentación ABE. 

Modelo Contribución 

Papoustakis et 

al., 1984 

Primer modelo de fermentación utilizado para determinar 

los rendimientos del producto bajo el régimen de lotes a 

través de un balance de carbono 

Votruba et al., 

1986 

Primer modelo dinámico para la fermentación por lotes en 

considerar un término no lineal para la inhibición del 

producto 

Honda et al., 

1987 

Modelo dinámico hecho para simular el rendimiento de la 

productividad de butanol en lotes, lote alimentado y 

operación repetida de lote considerando una 

concentración de biomasa constante después de cada 

etapa de fermentación 
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Mulchandandi 

and Volesky, 

1986 

Modelo para la descripción de un sistema de fermentación 

ABE que opera en continuo con una unidad de retención 

celular y que utiliza un término discreto para describir la 

inhibición por butanol en función de los umbrales de 

concentración conocidos. 

Shinto et al., 

2007 

Modelo metabólico compuesto por 19 ecuaciones 

cinéticas que representan cada una de las principales 

enzimas involucradas en la vía de fermentación ABE 

Raganati et al., 

2015 

Modelo cinético para el sistema de fermentación ABE que 

opera en régimen discontinuo considerando diversas 

fuentes de carbono y su efecto en la tasa máxima de 

crecimiento del cultivo. 

Eom et al., 2015 

Modelo dinámico aplicado a la descripción de una unidad 

de recuperación de butanol ex-situ mediante adsorción 

acoplada a la fermentación ABE en régimen continuo 

usando un enfoque Monod-Ludeking-Piret y Langmuir 

extendido. 

Thorn and King, 

2016 

Modelo dinámico del efecto de los cambios de pH 

aplicado a un cultivo continuo de Clostridium 

acetobutylicum basado en la representación de las etapas 

acidogénica y solventogénica por inclusiones 

diferenciales. 

 

Sin embargo, incluso considerando que el modelado matemático del sistema de 

fermentación ABE tiene al menos 40 años de desarrollo, no hay consenso sobre 

la estructura más adecuada para usar en el ámbito del diseño, control y 

optimización de procesos, ya que la gran mayoría de las estructuras modelo 

informadas, solo son válidas bajo condiciones y regímenes de procesos 

específicos. Recientemente, el llamado enfoque de modelado cinético 

fenomenológico no estructurado, buscado encontrar el punto medio entre la 

complejidad de los modelos de nivel metabólico o genómico y la facilidad de uso 

e interpretación de los modelos cinéticos no estructurados tradicionales, este 
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enfoque se ha aplicado con éxito al sistema ABE y es una perspectiva sólida para 

evaluar el rendimiento de este sistema bajo regímenes más complejos como los 

que implican optimización media, clústeres de reactor de etapas múltiples o 

sistemas integrales que implican inmovilización celular y estrategias de 

recuperación in situ (Velázquez-Sánchez et al., 2014). 

 

Optimización de procesos aplicado al sistema ABE 

 

La optimización del proceso de fermentación ABE ha sido durante mucho tiempo 

un objetivo de la industria de bioprocesos. Los procesos experimentales 

actualmente desarrollados incluyen el reciclaje de células y los reactores de 

inmovilización celular con el fin de aumentar la densidad celular, la productividad 

y el uso de fermentaciones extractivas in situ para minimizar la inhibición del 

producto. Sin embargo, a pesar de los esfuerzos mencionados anteriormente, los 

mejores resultados obtenidos para las fermentaciones ABE hasta la fecha son 

todavía menos del dos por ciento en concentración de butanol, 4.46 g L-1 h-1 de 

productividad y un rendimiento de solvente de menos de 25 % a partir de glucosa 

y por lo tanto, ha demostrado que no son lo suficientemente eficientes en relación 

con el tiempo y el esfuerzo necesarios para su implementación (Khöler et al., 

2015). 

 

Los esfuerzos de investigación realizados en el último lustro para lograr mayores 

concentraciones de producto y rendimientos han tomado diferentes enfoques 

para superar las barreras biológicas y fisicoquímicas para lograr una verdadera 

viabilidad económica. Por ejemplo, el trabajo realizado por Eom et al. (2015) se 

enfoca en el establecimiento y modelado de un sistema de fermentación ABE 

acoplado con una unidad de recuperación de butanol ex-situ con resultados 

prometedores, sin embargo utilizan una representación cinética bastante 

inexacta de la etapa de fermentación debido a la utilización de un tipo Ludeking-

Piret estructura para las tres variables de estado consideradas (sustrato, biomasa 

y butanol), que limitan sus hallazgos solo al régimen operacional evaluado 

experimentalmente. 
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Un estudio más reciente realizado por Gallardo et al. (2016) hace uso del análisis 

dinámico de un modelo de escala del genoma del sistema de fermentación ABE 

para determinar la respuesta del sistema a la absorción del suministro externo de 

electrones en el medio de cultivo debido a la adición de ácido butírico, e incluso 

si dicho trabajo propone directrices operativas para encontrar la alimentación 

óptima de ácido butírico para lograr la máxima producción de butanol; su trabajo 

asegura que el punto óptimo obtenido no corresponde a la tasa máxima de 

crecimiento del cultivo, y también dichos resultados son solo válidos para cultivos 

bajo régimen de lote. 

 

Finalmente, Kim et al. (2017) aplicaron un enfoque de optimización basado en 

modelos para maximizar las ganancias económicas de una fermentación ABE 

continua junto con un proceso de adsorción aguas abajo, e incluso si sus 

resultados muestran que fue posible alcanzar una productividad de butanol 

superior a 3 g L-1 h-1 el hecho de que una de sus restricciones operativas era 

mantener la concentración de butanol por debajo de 8 g L-1, y también que su 

representación cinética elegida de la etapa de fermentación se basa nuevamente 

en una representación de Monod o Ludeking-Piret, junto con el hecho de la 

mayoría de las especies de Clostridium no son genéticamente estables para ser 

cultivadas en régimen continuo durante más de 500 h hace que esos resultados 

no sean confiables. 

 

Como la mayoría de los mencionados anteriormente, típicamente en la 

fermentación ABE, las condiciones que conducen a una alta concentración de 

butanol hacen que el cultivo sea incapaz de mantener un perfil de alta 

productividad. En este sentido, las técnicas de optimización multiobjetivo tienen 

la ventaja de proporcionar el conjunto de soluciones no dominadas para dicho 

comportamiento conflictivo en forma de frentes de Pareto, que pueden usarse 

para determinar las mejores condiciones para satisfacer ambos objetivos 

(Houska et al., 2011). 
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Optimización multiobjetivo 

 

Como lo expresan Villaverde et al. (2016), la productividad es la medida industrial 

para la viabilidad económica de un bioproceso. Se define como la velocidad a la 

que se producen los metabolitos objetivo y, por lo tanto, es una medida del 

rendimiento del cultivo para producir el producto deseado. Sin embargo, en el 

caso del sistema de fermentación ABE donde los productos deseados deben 

recuperarse del reactor usando procesos de alta energía como la destilación o 

metodologías altamente sensibles como la pervaporación o las operaciones de 

membrana, la concentración de tales metabolitos debe maximizarse para reducir 

tanto como sea posible, los costos indirectos del sistema. 

 

Recientemente, en el marco del control y diseño óptimo de bioprocesos, se presta 

cada vez más atención a la optimización de múltiples objetivos (MOO) para la 

solución de los problemas descritos en el último párrafo. Contrariamente a la 

optimización de objetivo único (SOO), MOO puede dar cuenta de criterios tan 

diferentes y, por lo tanto, proporciona al diseñador información sobre las ventajas 

y desventajas involucradas entre los diferentes objetivos que se desean optimizar 

(Hreiz et al., 2015). 

 

Matemáticamente hablando, un problema de optimización dinámica (DOP) se 

puede describir como: 

 

𝑚𝑖𝑛
𝑥(.),𝑢(.),𝑝

𝐽 =  ∫ ℒ(𝑥(𝜉), 𝑢(𝜉), 𝑝)𝑑𝜉 +  ℳ(𝑥(𝜉), 𝑝)
𝜉𝑓

𝜉0
                                                                      (1a) 

tal que: 0 = 𝑓(𝑥̇(𝜉), 𝑥(𝜉), 𝑢(𝜉), 𝑝, 𝜉);   𝜉 𝜖 [𝜉0;  𝜉𝑓]                                                                       (1b) 

             0 = 𝑏𝑖(𝑥(0), 𝑝)                                                                                                                          (1c) 

             0 ≥ 𝑐𝑝(𝑥(𝜉), 𝑢(𝜉), 𝑝, 𝜉)                                                                                                           (1d) 

             0 ≥ 𝑐𝑡(𝑥(𝜉), 𝑢(𝜉), 𝑝, 𝜉𝑓)                                                                                                         (1e)  

 

donde x representa las variables de estado, u las variables de control, y p los 

parámetros fijos. La dinámica del proceso se define mediante un conjunto de 
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ecuaciones dinámicas f sobre el intervalo de la variable 

independiente 𝝃 𝛜 [𝝃𝟎;  𝝃𝒇]. Debe observarse que aunque la solución de control 

óptima se obtiene durante el intervalo de la variable independiente, el valor final 

(ξf) también puede ser una variable de optimización, por ejemplo, el tiempo final 

en la operación por lotes. Las condiciones iniciales del sistema están contenidas 

en las restricciones de igualdad de Eq. 1c, mientras que las Eqs. 1d-1e 

representan las restricciones de ruta y terminales que actúan en el sistema. El 

objetivo funcional puede consistir tanto en el término de Lagrange 𝓛 como en el 

de Mayer 𝓜. Como en este caso de estudio, f es un sistema de ecuaciones 

diferenciales ordinarias (ODE) y todas las funciones son dos veces 

diferenciables. 

 

La formulación general del problema óptimo multiobjetivo (MOOP) es similar al 

DOP, con la excepción de que la función objetivo ahora se convierte en una 

secuencia de funciones. Deje que el vector z contenga todas las variables de 

optimización, es decir, 𝒛 = [𝒙𝑻, 𝒖𝑻, 𝒑𝑻] y el problema de optimización se convierte 

entonces en: 

 

𝑚𝑖𝑛
𝑧

 [𝐽1(∙), 𝐽2(∙), ⋯ , 𝐽𝑚(∙)]                                                                                                                   (2a) 

tal que        𝑧 = 𝑺                                                                                                                                    (2b) 

 

donde S define el conjunto factible que satisface las restricciones de las Eqs. 1b-

1e. Para los MOOP, no se puede obtener una solución única que optimice todos 

los objetivos (posiblemente contradictorios). En contraste, el concepto de 

"dominio de Pareto" se usa para comparar soluciones: una solución factible 

domina a otra solo si conduce a un rendimiento superior o igual con respecto a 

todos los criterios de evaluación. Se dice que una solución es "óptima de Pareto" 

si no está dominada por ninguna otra solución factible, y tal enfoque conduce a 

la generación de un conjunto de soluciones óptimas conocido como el frente de 

Pareto (PF) (Nimmegeers et al., 2016). 
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Estabilidad en sistemas de fermentación 

 

Es bien sabido que los reactores biológicos normalmente se rigen por un 

comportamiento altamente no lineal que se produce tanto en la escala del reactor 

macroscópico como en la escala celular microscópica, la simulación dinámica es 

una herramienta importante y útil para la validación del modelo, pero se pueden 

identificar algunos inconvenientes; para los sistemas con comportamiento 

transitorio lento, el análisis dinámico es ineficiente y potencialmente no 

concluyente. De lo anterior, es importante encontrar nuevas formas de analizar 

tales sistemas que podrían proporcionar una descripción más detallada de su 

desempeño bajo una amplia gama de condiciones operacionales. 

 

El análisis de bifurcación es una herramienta poderosa para evaluar modelos 

dependientes del tiempo aplicados a biorreactores continuos. El objetivo de la 

teoría de la bifurcación es caracterizar los cambios en el comportamiento 

dinámico cualitativo de un sistema no lineal ya que los parámetros clave son 

variados, generando una imagen del comportamiento del modelo en forma de 

diagrama de bifurcación, que puede utilizarse para determinar si el modelo 

admite el comportamiento estable y dinámico observado experimentalmente 

(Elnashaie, et al., 2007). Cuando se aplica este análisis considerando parámetros 

clave como los de bifurcación, es posible predecir el conjunto de condiciones 

operativas que podrían llevar al sistema a un conjunto de estados estables de 

alta producción y discernir cuál de ellos es estable o no. 

 

Además, un control de biorreactor continuo es generalmente para evitar el lavado 

que podría provocar que la reacción se detenga para que pueda mantener una 

tasa de producción deseable. Esto se puede hacer cerrando un ciclo de 

retroalimentación y controlando la masa celular o las concentraciones de sustrato 

(Zhao y Skogestad, 1997). 

 

En este sentido, la estrategia de control de la aplicación tempranamente exitosa 

en el control del proceso está en la evolución del controlador PID con el método 
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de ajuste tradicional de Ziegler-Nichols (Ziegler y Nichols, 1942). Hasta ahora, un 

alto porcentaje de los controladores implementados en las industrias de proceso 

son de tipo PID (Nikačević et al., 2012). Sin embargo, dado que el alto 

comportamiento no lineal del bioproceso y el mecanismo adaptativo de los 

microorganismos, es necesario diseñar nuevos algoritmos de control para 

mejorar el rendimiento del biorreactor y garantizar un régimen operativo de 

seguridad (Spear, 2005; Munasinghe y Nakamura, 2007; Xu y Yu, 2010). 

Recientemente, se han propuesto funciones alternativas acotadas para fines de 

estimación y control con un rendimiento satisfactorio (López-Pérez et al., 2015 y 

Aguilar-López et al., 2016). 

 

Planteamiento teórico para la intensificación del sistema ABE 

 

En el caso del sistema de fermentación ABE por Clostridium acetobutylicum 

Khöler et al. (2015) hace un análisis del desempeño de los sistemas de 

producción propuestos desde 1960 hasta la fecha y con base en ello propone un 

conjunto de restricciones mínimas que se deben de cumplir para considerar que 

un proceso es viable. Entre esas restricciones menciona que el mínimo de 

concentración de butanol a la salida o término del proceso no debe ser menor a 

8 g/L, ya que de lo contrario no podría competir con el proceso tradicional por 

lote, además que en el caso ideal se debe superar la barrera de los 40 g/L para 

garantizar un balance positivo de energía si se realiza la recuperación del 

producto vía destilación, sin embargo Jones y Wood (1986) estimaron que el 

costo de separación de los solventes en una fermentación ABE reduce de manera 

lineal en el intervalo de 12 a 19 g/L de estos, por lo que cualquier incremento en 

la capacidad de producción del sistema se verá reflejado de manera directa en 

una reducción en el costo de los procesos downstream. A su vez, Jiang et al. 

(2015) reportan que actualmente se tiene conocimiento que existe una planta 

industrial de producción de ABE por fermentación que presenta las 

características mencionadas en la Figura 3; considerando que uno de los 

mayores costos en el proceso es la purificación del producto y por lo mencionado 
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anteriormente en este párrafo se hace necesario explorar nuevas alternativas de 

proceso que permitan abatir dicho inconveniente. 

 

 

Con lo anterior entonces se propone el uso de la metodología de intensificación 

de procesos utilizando como objeto de estudio un sistema de fermentación ABE 

por Clostridium acetobutylicum para intentar diseñar un proceso capaz de cumplir 

con las restricciones mínimas antes mencionadas, con lo cual se pueda 

garantizar su competitividad económica con respecto al uso de combustibles 

fósiles. 

  

Figura 3. Caracterización del proceso industrial de producción de ABEs por vía 
fermentativa reportado por Jiang et al., 2015. 
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Justificación.  

 

Existe una amplia cantidad de trabajos reportados en la literatura encaminados a 

aumentar el desempeño del sistema de fermentación ABE por Clostridium 

acetobutylicum. Sin embargo, no hay todavía un estudio definitivo que pueda 

tomarse como base para el diseño de un proceso que pueda considerarse óptimo 

dentro del marco de restricciones establecidas por algunos autores para 

garantizar su viabilidad. Por tanto, la implementación de la metodología de 

Intensificación de Procesos sobre el sistema ABE puede ser una alternativa para 

el diseño de procesos de producción que cumplan con dichos requisitos. 

Hipótesis. 

 

La implementación de la Intensificación de Procesos sobre un sistema de 

fermentación ABE por Clostridium acetobutylicum ATCC 824 permitirá encontrar 

una estrategia de operación que supere el desempeño del sistema industrial 

reportado por Jiang et al. (2015) tanto en concentración como en productividad 

de butanol. 
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Objetivos 

 

General: 

 

Aplicar los fundamentos de Intensificación de Procesos para proponer un sistema 

de producción que permita aumentar la concentración y productividad de butanol 

por Clostridium acetobutylicum ATCC 824 con respecto al sistema de producción 

industrial reportado por Jiang et al. (2015). 

 

Particulares: 

 

• Construir y validar un modelo matemático para representar la dinámica del 

sistema de producción de butanol por Clostridium acetobutylicum ATCC 

824. 

• Seleccionar por medio de simulaciones el régimen de operación (lote, fed-

batch con alimentación lineal o continuo con una o múltiples etapas) más 

factible para incrementar la concentración y productividad de butanol del 

sistema estudiado contra el proceso industrial reportado por Jiang et al. 

(2015). 

• Caracterizar el comportamiento dinámico del sistema de producción de 

butanol por Clostridium acetobutylicum ATCC 824 bajo el régimen de 

operación seleccionado. 

• Plantear y resolver el problema de optimización No Lineal que permita 

encontrar las condiciones de operación necesarias para maximizar la 

productividad de butanol del sistema seleccionado. 

• Diseñar e implementar una retroalimentación en forma de ley de control 

para asegurar la estabilidad del sistema estudiado bajo condiciones de 

operación óptimas. 
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Metodología 

 

La Figura 4 muestra de manera general la metodología a seguir durante el 

desarrollo del trabajo para el cumplimiento de los objetivos particulares del 

mismo. 

 

 

Construcción del modelo de proceso 

 

El análisis de la vía metabólica simplificada de Clostridium acetobutylicum 

reportado por Liu et al. (2013), que se muestra en la Figura 1, se utilizó para 

proponer las estructuras matemáticas que representan las velocidades de 

reacción del sistema ABE. Describe que el metabolismo de la oxidación de 

glucosa se lleva a cabo en dos fases secuenciales, una fase llamada 

acidogénesis, llevada a cabo por células vegetativas, que incluye desde la ruta 

de glucólisis hasta la formación de Acetil CoA y su posterior oxidación a ácidos 

orgánicos como butírico , láctico y acético; y otra vía metabólica llamada 

solventogénesis, realizada en conjunto con el metabolismo que desencadena el 

proceso de esporulación, que comienza con la reincorporación de los ácidos 

orgánicos mencionados anteriormente a la célula y culmina con su 

Figura 4. Diagrama que muestra las 5 Etapas en las cuales se divide el desarrollo del 
presente trabajo. 
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transformación en acetona y butanol. En el caso del etanol, se informa en la 

literatura que su producción es constitutiva, independientemente del estado 

metabólico del cultivo (Jones y Wood, 1986). También es importante señalar que 

la cepa Clostridium acetobutylicum ATCC 824 no ha sido modificada 

genéticamente para inhibir su proceso de esporulación, por lo que este efecto 

también se consideró dentro del desarrollo del modelo. 

 

Identificación paramétrica y validación de los modelos 

 

En un intento de comparar las capacidades descriptivas y predictivas de las 

diferentes estrategias de modelado aplicadas al sistema de fermentación ABE, 

los datos experimentales reportados por Yen y Li (2011), que consideran un 

reactor tanque agitado de 1 L de volumen nominal trabajando con 600 mL de 

medio P2 con glucosa como principal fuente de carbono e inoculada con células 

de Clostridium acetobutylicum ATCC 824, se consideró adecuada para alcanzar 

dicho objetivo. 

 

En el trabajo mencionado anteriormente, el reactor se hizo funcionar bajo cuatro 

regímenes de operación diferentes: discontinuo y continuo con células libres, y 

discontinuo y continuo con células inmovilizadas respectivamente, donde el 

medio de inmovilización era ladrillo en polvo con un diámetro de partícula entre 

0,15 y 2,4 mm.  

 

La identificación paramétrica de los modelos propuestos se realizó mediante el 

algoritmo Levenberg-Marquardt en el software ModelMaker® 3.0.3.  

 

El método de Levenberg-Marquardt es una expansión del método Gauss-Newton 

y también se utiliza con mínimos cuadrados no lineales. Utiliza el mismo proceso 

de paso iterativo, sin embargo, tiene una forma ligeramente diferente de la 

ecuación normal como se muestra en la Eq. 3: 

 

(𝐽𝑇𝐽 +  𝜆𝐼)𝑠 =  −𝐽𝑇 ∙ 𝑟                                                                                                  (3) 
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El término lambda se conoce como el factor de amortiguación. Cuando λ es 

pequeño, el método sigue el método de Gauss-Newton, sin embargo, cuando λ 

es grande, tiende hacia la dirección de descenso más pronunciada. El factor de 

amortiguación se cambia de forma adaptativa sobre iteraciones del método. Esto 

permite que el método de descenso más pronunciado tenga prioridad cuando 

está lejos del mínimo y el más rápido convergencia del método de Gauss-Newton 

para tomar el control cuando se está cerca del mínimo. 

 

Las ventajas de este método de identificación paramétrica son que es un método 

robusto, que requiere pocas evaluaciones de las funciones a optimizar aun 

iniciando con aproximaciones muy lejanas al mínimo y que tiene la capacidad de 

realizar aproximaciones adaptativas entre algoritmos dependiendo de la cercanía 

a los valores óptimos del vector de parámetros libres (Dkhichi et al., 2014). 

 

Todas las simulaciones numéricas se realizaron en una PC equipada con un 

procesador Intel® Xeon © E5460 y 8 GB de RAM en el software MATLAB® 

2016a, utilizando el comando ode15s de la biblioteca ODESolver para resolver 

los diferentes conjuntos de ecuaciones diferenciales. 

 

El rendimiento teórico de los modelos probados se evaluó aplicando un enfoque 

de coeficiente de determinación clásico a los tres modelos en comparación con 

los datos experimentales obtenidos por Yen y Li (2011) y Qureshi et al. (2007), 

analizando no solo el rendimiento global, sino también calculando la bondad del 

ajuste para cada una de las variables informadas. Además, para validar aún más 

las estructuras propuestas, se realizó un análisis complementario considerando 

el índice Π definido en la ecuación 4. El índice Π indica que el modelo tiene un 

rendimiento deficiente si su valor es negativo, si es exactamente 0 sugiere que el 

modelo puede reproducir al menos la media de la variable estudiada, si su valor 

es mayor que 0 pero inferior a 0.5, el rendimiento se considera aceptable y si el 

valor es mayor que 0.5, entonces el rendimiento del modelo se considera como 

adecuado. 
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𝜫 = 𝟏 −
∑ [|𝒀−𝒀∗|]𝑵

𝒊=𝟏

∑ [|𝒀∗−𝒀̅|]𝑵
𝒊=𝟏

 𝝐 (−∞, 𝟏]                                                                                       (4) 

 

Finalmente, para inferir las capacidades predictivas de las estructuras elegidas, 

las concentraciones experimentales y simuladas de butanol en estado de 

equilibrio en cultivo discontinuo y estado estacionario en régimen continuo se 

evaluaron usando un ensayo ANOVA para determinar las diferencias estadísticas 

puntuales sobre cada condición operacional particular probada y también 

calculando la bondad de ajuste para los modelos frente al comportamiento 

general del sistema de fermentación bajo la manipulación de la concentración de 

sustrato del reactor inicial (Sg0) en régimen de lote y la tasa de dilución (D) y la 

concentración de sustrato de alimentación (Sgin) bajo régimen continuo 

respectivamente. 

 

Selección del régimen de operación 

 

Se realizaron simulaciones numéricas en el software MATLAB® 2016a, utilizando 

el comando ode15s de la biblioteca ODESolver para resolver el conjunto de 

ecuaciones diferenciales del modelo cinético con mejor desempeño obtenido de 

la actividad anterior considerando los siguiente regímenes operacionales: lote 

con alimentación de ácido orgánico, CSTR de etapa única, CSTR de tres etapas 

con y sin recirculación de biomasa y lote alimentado con velocidad de 

alimentación constante. El rendimiento teórico del sistema se evaluó 

considerando el título de butanol y la productividad en el estado de equilibrio en 

el cultivo por lotes y el estado estacionario en todos los CSTR. 

 

Además, para caracterizar el comportamiento de estado estable de los sistemas 

que operan bajo régimen continuo, se elaboraron diagramas de bifurcación 

considerando la tasa de dilución (D = F/V), la concentración de glucosa en la 

corriente de alimentación (Sga) y la concentración de ácido butírico en la 
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alimentación (Sba) como parámetros de bifurcación utilizando el programa 

MATCONT versión 5p0, que se ejecuta en el marco de MATLAB® 2016a. 

 

Optimización del desempeño del sistema de fermentación ABE 

 

Para obtener las condiciones de cultivo que maximizaran la concentración y 

productividad de butanol en los regímenes de operación evaluados se recurrió a 

la aplicación de una estrategia de optimización multiobjetivo considerando el 

algoritmo de Descenso más Pronunciado para el régimen por lote utilizando 

código propio en MATLAB® 2016a considerando la concentración inicial de 

glucosa (Sg0) y la de butirato (Sb0) como parámetros a optimizar; y el de 

Programación Cuadrática Secuencial haciendo uso del programa ACADOToolkit 

versión 1.2 (Houska et al., 2014), mismo que se ejecuta dentro del marco de 

Visual® C++ 2013, con el cual se elaboraron los frentes de Pareto 

correspondientes a los regímenes semicontinuo y continuo considerando al flujo 

de alimentación (F), concentración de glucosa en la corriente de alimentación 

(Sga) y concentración de butirato en la corriente de alimentación (Sba) como 

variables de proceso a determinar. 

 

Diseño e implementación de una retroalimentación 

 

Se diseña un nuevo controlador no lineal con una clase de realimentación de 

salida sigmoidea limitada para proporcionar estabilización a una clase de 

biorreactor continuo para la producción de butanol. El controlador tiene como 

objetivo regular la concentración de butanol dentro del reactor al punto de 

referencia correspondiente y así llevar la productividad de butanol a valores más 

altos. La validación de los resultados se realizó comparando la productividad 

teórica máxima general del reactor a lazo abierto, frente al efecto de la ley de 

control propuesta en la operación a lazo cerrado. 
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Resultados y Discusión. 

 

Construcción de los modelos cinéticos 

 

Para la construcción del modelo tradicional se consideró la relación clásica de 

Ludeking-Piret para la generación del producto y la tasa de crecimiento de 

Monod-Levenspiel para la descripción de la dinámica de población bacteriana 

dentro de la fermentación para tener en cuenta el efecto inhibidor de la 

acumulación de sustrato y producto en el recipiente de reacción. Esta estructura 

se usó en los tres modelos construidos para evaluar el impacto de la complejidad 

y estructura del modelo con respecto a los parámetros cinéticos del núcleo como 

μmax y la concentración inhibidora de glucosa y butanol, ya que se espera que 

dichos valores permanezcan relativamente cercanos en valor uno del otro, 

independientemente del modelo empleado para representar los datos 

experimentales. 

 

𝜇𝑋 = 𝜂1 (µ𝑚𝑎𝑥𝑋 ∗ (
𝑆𝑔

𝑘𝑆𝑔+𝑆𝑔
) (1 − (

𝐵𝑢𝑡

𝑘𝐵𝑢𝑡
)) (1 − (

𝑆𝑔

𝑘𝑠𝑖
)))                                                   (5) 

𝑑𝑆𝑔

𝑑𝑡
= 𝐷(𝑆𝑔𝑖𝑛 − 𝑆𝑔) − (

𝜇𝑋∙𝑋

𝑌 𝑋
𝑆𝑔

)                                                                               (6) 

𝑑𝑋

𝑑𝑡
= −𝜓𝐷𝑋 + (𝜇𝑋 − 𝑘𝑆𝑝𝑜)𝑋                                                                                (7) 

𝑑𝐵𝑢𝑡

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐵𝑢𝑡) + 𝛼𝐵𝑢𝑡µ𝑋𝑋 +  𝛽𝐵𝑢𝑡𝑋                                                                   (8) 

𝑑𝑆𝑏

𝑑𝑡
= 𝐷(𝑆𝑏𝑖𝑛 − 𝑆𝑏) + 𝛼𝑆𝑏µ𝑋𝑋 +  𝛽𝑆𝑏𝑋                                                                 (9) 

𝑑𝐴𝑐𝑡

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐴𝑐𝑡) + 𝛼𝐴𝑐𝑡µ𝑋𝑋 + 𝛽𝐴𝑐𝑡𝑋                                                                   (10) 

𝑑𝐴𝑐𝑒

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐴𝑐𝑒) + 𝛼𝐴𝑐𝑒µ𝑋𝑋 +  𝛽𝐴𝑐𝑒𝑋                                                                 (11) 

𝑑𝐸𝑡

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐸𝑡) + 𝛼𝐸𝑡µ𝑋𝑋 +  𝛽𝐸𝑡𝑋                                                                        (12) 
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El modelo cinético está compuesto por la tasa de crecimiento (Ec. 5) y un 

conjunto de siete ecuaciones diferenciales (Ecs. 6-12) que describen los 

balances de masa correspondientes para Glucosa (Sg), Biomasa (X), Butanol 

(But), Butirato (Sb), Acetato (Act), Acetona (Ace) y Etanol (Et) concentraciones 

respectivamente. D representa la velocidad de dilución del reactor y Sgin y Sbin 

son las concentraciones de glucosa y butirato dentro de la solución de 

alimentación. 

 

Para la construcción del modelo cinético estructurado se tomó en consideración 

el enfoque de Shinto et al. (2011) al representar cada uno de los 19 pasos 

enzimáticos de la ruta metabólica (Fig. 1) con una estructura de Michaelis-

Menten. Para este escenario también se consideró que ambas reacciones en 

todos los pasos reversibles fueron hechas por enzimas individuales en lugar de 

por una única función de doble función. El modelo quedó compuesto por 15 

ecuaciones diferenciales ordinarias (ODE) que describen el comportamiento de 

los metabolitos tanto extracelulares (Ecs. 13-20) como intracelulares (Ecs. 21-27) 

producidos en la fermentación ABE: 

 

𝑑𝑆𝑔

𝑑𝑡
= 𝐷(𝑆𝑔𝑖𝑛 − 𝑆𝑔) − (𝑣𝑚𝑎𝑥1 (

𝑆𝑔

𝐾𝑚1+𝑆𝑔
)) 𝑋 − (

µ𝑋

𝑌𝑥𝑠
) 𝑋                                                 (13) 

𝑑𝑋

𝑑𝑡
= −𝐷𝑋 + (𝜇𝑋 − 𝑘𝑆𝑝𝑜)𝑋                                                                                         (14) 

𝑑𝐵𝑢𝑡

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐵𝑢𝑡)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥19 (

𝐵𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚19+𝐵𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋                                                             (15) 

𝑑𝑆𝑏

𝑑𝑡
= (𝐷(𝑆𝑏𝑖𝑛 − 𝑆𝑏)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥18 (

𝐵𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚18+𝐵𝐶𝑜𝐴
) 𝑋) − (𝑣𝑚𝑎𝑥17 (

𝑆𝑏

𝐾𝑚17+𝑆𝑏
) (

1

1+(
𝐵𝑢𝑡

𝑘𝐵𝑢𝑡
)
)) 𝑋   (16) 

𝑑𝐴𝑐𝑡

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐴𝑐𝑡)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥9 (

𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚9+𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥7 (

𝐴𝑐𝑡

𝐾𝑚7+𝐴𝑐𝑡
)) 𝑋                           (17) 

𝑑𝐴𝑐𝑒

𝑑𝑡
(𝐷(−𝐴𝑐𝑒)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥16 (

𝐴𝐴𝑡𝑜

𝐾𝑚16+𝐴𝐴𝑡𝑜
)) 𝑋                                                                 (18) 

𝑑𝐸𝑡

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐸𝑡)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥11 (

𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚11+𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋                                                                (19) 
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𝑑𝐿𝑎𝑐

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐿𝑎𝑐)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥5 (

𝑃𝑖𝑟

𝐾𝑚5+𝑃𝑖𝑟
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥4 (

𝐿𝑎𝑐

𝐾𝑚4+𝐿𝑎𝑐
)) 𝑋                              (20) 

𝑑𝐹6𝑃

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐹6𝑃)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥1 (

𝑆𝑔

𝐾𝑚1+𝑆𝑔
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥2 (

𝐹6𝑃

𝐾𝑚2+𝐹6𝑃
)) 𝑋                            (21) 

𝐺3𝑃

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐺3𝑃)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥2 (

𝐹6𝑃

𝐾𝑚2+𝐹6𝑃
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥3 (

𝐺3𝑃

𝐾𝑚3+𝐺3𝑃
)) 𝑋                            (22) 

𝑑𝑃𝑖𝑟

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝑃𝑖𝑟)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥3 (

𝐺3𝑃

𝐾𝑚3+𝐺3𝑃
)) 𝑋 + (𝑣𝑚𝑎𝑥4 (

𝐿𝑎𝑐𝑐

𝐾𝑚4+𝐿𝑎𝑐𝑐
)) 𝑋 −

(𝑣𝑚𝑎𝑥5 (
𝑃𝑖𝑟

𝐾𝑚5+𝑃𝑖𝑟
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥6 (

𝑃𝑖𝑟

𝐾𝑚6+𝑃𝑖𝑟
)) 𝑋                                                              (23) 

𝑑𝐴𝐶𝑜𝐴

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐴𝐶𝑜𝐴)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥6𝑋 (

𝑃𝑖𝑟

𝐾𝑚6+𝑃𝑖𝑟
)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥7𝑋 (

𝐴𝑐𝑡

𝐾𝑚7+𝐴𝑐𝑡
)) −

(𝑣𝑚𝑎𝑥9𝑋 (
𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚9+𝐴𝐶𝑜𝐴
)) − (𝑣𝑚𝑎𝑥10 (

𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚10+𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥11 (

𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚11+𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋         (24) 

𝑑𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥10 (

𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚10+𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥8 (

𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚8+𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋 −

(𝑣𝑚𝑎𝑥14 (
𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚14+𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋                                                                                           (25) 

𝑑𝐴𝐴𝑡𝑜

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐴𝐴𝑡𝑜)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥8 (

𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚8+𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥16 (

𝐴𝐴𝑡𝑜

𝐾𝑚16+𝐴𝐴𝑡𝑜
)) 𝑋             (26) 

𝑑𝐵𝐶𝑜𝐴

𝑑𝑡
= (𝐷(−𝐵𝐶𝑜𝐴)) + (𝑣𝑚𝑎𝑥14 (

𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚14+𝐴𝐴𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋 + (𝑣𝑚𝑎𝑥17 (

𝑆𝑏

𝐾𝑚17+𝑆𝑏
)) 𝑋 −

(𝑣𝑚𝑎𝑥19 (
𝐵𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚19+𝐵𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋 − (𝑣𝑚𝑎𝑥18 (

𝐵𝐶𝑜𝐴

𝐾𝑚18+𝐵𝐶𝑜𝐴
)) 𝑋                                                    (27) 

 

Para el modelo cinético no estructurado fenomenológico se consideró una 

representación de las velocidades de reacción individuales para cada una de las 

moléculas producidas siguiendo un enfoque de Michaelis-Menten (Ecs. 28-32) y 

un enfoque de balance de masa clásico para cada una de las variables 

modeladas (Ecs. 33-39). Debe observarse que a medida que la vía ABE se 

segmenta en las etapas de acidogénesis y solventogénesis, las ecuaciones de 

butirato y acetato tienen un término de generación y uno de consumo para reflejar 

dicho fenómeno. 
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𝑣𝐵𝑢𝑡 = 𝜂2 (𝑣𝑚𝑎𝑥𝐵𝑢𝑡 (
𝑆𝑏

𝑘𝑆𝑏+𝑆𝑏
))                                                                                     (28) 

𝑣𝑆𝑏 = 𝜂3 (𝑣𝑚𝑎𝑥𝑆𝑏 (
𝑆𝑔

𝑘𝑆𝑔𝑆𝑏+𝑆𝑔
) (1 − (

𝐵𝑢𝑡

𝑘𝐵𝑢𝑡
))) −

𝜂2(𝑣𝑚𝑎𝑥𝐵𝑢𝑡∗(
𝑆𝑏

𝑘𝑆𝑏+𝑆𝑏
))

𝑌𝐵𝑢𝑡𝑆𝑏
                                (29) 

𝑣𝐴𝑐𝑒 = 𝜂4 (𝑣𝑚𝑎𝑥𝐴𝑐𝑒 (
𝐴𝑐𝑡

𝑘𝐴𝐴+𝐴𝑐𝑡
))                                                                                    (30) 

𝑣𝐴𝑐𝑡 = 𝜂5 (𝑣𝑚𝑎𝑥𝐴𝑐𝑡 (
𝑆𝑔

𝑘𝑆𝑔𝐴𝑐𝑡+𝑆𝑔
) (

1

1+(
𝐴𝑐𝑒

𝑘𝑖𝐴𝑐𝑒
)
)) −

𝜂4(𝑣𝑚𝑎𝑥𝐴𝑐𝑒∗(
𝐴𝑐𝑡

𝑘𝐴𝐴+𝐴𝑐𝑡
))

𝑌𝐴𝑐𝑒𝐴𝑐𝑡
                             (31) 

𝑣𝐸𝑡 = 𝜂6 (𝑣𝑚𝑎𝑥𝐸𝑡 (
𝑆𝑔

𝑘𝑆𝑔𝐸𝑡+𝑆𝑔
))                                                                                     (32) 

𝑑𝑆𝑔

𝑑𝑡
= 𝐷(𝑆𝑔𝑖𝑛 − 𝑆𝑔) − (

𝜇𝑋∙𝑋

𝑌 𝑋
𝑆𝑔

)                                                                                     (33) 

𝑑𝑋

𝑑𝑡
= −𝜓𝐷𝑋 + (𝜇𝑋 − 𝑘𝑆𝑝𝑜)𝑋                                                                                       (34) 

𝑑𝐵𝑢𝑡

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐵𝑢𝑡) + 𝑣𝐵𝑢𝑡𝑋                                                                                           (35) 

𝑑𝑆𝑏

𝑑𝑡
= 𝐷(𝑆𝑏𝑖𝑛 − 𝑆𝑏) + 𝑣𝑆𝑏𝑋                                                                                        (36) 

𝑑𝐴𝑐𝑡

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐴𝑐𝑡) + 𝑣𝐴𝑐𝑡𝑋                                                                                             (37) 

𝑑𝐴𝑐𝑒

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐴𝑐𝑒) + 𝑣𝐴𝑐𝑒𝑋                                                                                            (38) 

𝑑𝐸𝑡

𝑑𝑡
= −𝐷(𝐸𝑡) + 𝑣𝐸𝑡𝑋                                                                                                 (39) 

 

En el caso de la caracterización del sistema que opera con células inmovilizadas, 

se consideró un enfoque pseudo-homogéneo para caracterizar el efecto que las 

limitaciones de difusión tienen sobre el sistema en función de la aplicación del 

llamado factor de eficiencia (ηi). Este parámetro se define como el cociente de la 

velocidad de reacción aparente considerando las restricciones de difusión entre 

la velocidad de reacción observada en un sistema sin limitación por transferencia 

de masa, por lo que puede tomar valores entre 0 y 1 (Rout y Jakobsen, 2012). 
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Finalmente, para considerar el hecho de que la biomasa dentro del reactor en el 

sistema celular inmovilizado está unida al soporte y está suspendida dentro del 

reactor, este fenómeno se considera incluyendo un parámetro adicional ψ en el 

balance de masa para la concentración de biomasa. Este parámetro representa 

la fracción de masa de biomasa que sale del reactor debido al flujo de masa de 

entrada-salida en régimen continuo. El valor de ψ puede variar de 0 a 1, donde 

ψ = 0 representa la dinámica de flujo de lecho fijo y ψ = 1 representa el caso ideal 

del reactor continuo de "mezcla perfecta" (Méndez-Acosta et al., 2005). 

 

En cuanto a la inclusión de los parámetros pseudo-homogéneos en el modelo 

estructurado, se debe mencionar que los ODE representan tanto los productos 

intracelulares como los extracelulares como parte del mismo "compartimento" (es 

decir, no existe una discretización explícita de los contenidos de la célula y el 

contenido del medio de cultivo), la asignación de factores de eficiencia a las 

velocidades intracelulares parece inadecuada, ya que la hipótesis es que la 

limitación de transferencia de masa descrita para dichos parámetros solo afecta 

el flujo de moléculas hacia y desde la célula, no dentro eso; tal consideración y 

también el hecho de que cada compuesto extracelular se correlaciona 

directamente con un metabolito intracelular en las ecuaciones seleccionadas 

limita su uso a sistemas de células libres solamente. 

 

Identificación paramétrica de los modelos construidos 

 

Los Cuadros 3, 4 y 5 resumen los valores obtenidos por la identificación 

paramétrica obtenida para los modelos tradicional, fenomenológico y 

estructurado, respectivamente. La validación de los modelos seleccionados se 

realizó mediante simulación numérica considerando las siguientes condiciones 

iniciales: X0 = 0.2 g L-1, Sg0 = 60 g L-1, But0 = 0.01 g L-1, Sb0 = 0.01 g L-1, Ace0 = 

0.01 g L-1, Act0 = 0.01 g L-1 y Et0 = 0.01 g L-1 (Figura 5). Cabe señalar que a los 

parámetros ηi y ψ se les asigna un valor igual a uno cuando se utiliza la estructura 

para modelar el sistema con celdas libres, tanto en régimen discontinuo como 



45 
 

continuo. Además, el rendimiento de las variables intracelulares descritas por el 

modelo estructurado se presenta en la Figura 6, donde debe observarse que 

todos los metabolitos modelados exhiben un comportamiento estable. 

 

Cuadro 3. Identificación paramétrica del modelo No Estructurado Tradicional Ludeking-Piret 
considerando datos experimentales de un sistema de fermentación ABE que opera con células 

libres reportado por Yen y Li (2011). 

Parámetro Valor Unidad Parámetro Valor Unidad 

αAce 

0.1934 ± 

0.4552 
g g-1 βSb -0.04 ± 0.0499 g h-1 

αAct 

0.4737 ± 

0.3788 
g g-1 kBut 

11.5657 ± 

2.5350 
g L-1 

αBut 

0.8712 ± 

0.7405 
g g-1 kSpo 

0.0834 ± 

0.0646 
g L-1 

αEt 0.0185 ± 0.36 g g-1 kSg 
19.5091 ± 

34.5349 
g L-1 

αSb 
0.4951 ± 

0.3798 
g L-1 ksi 262.5 ± 63.197 g L-1 

βAce 0.1 ± 0.0620 g h-1 µmaxX 
0.4759 ± 

0.4133 
h-1 

βAct 

-0.0354 ± 

0.0493 
g h-1 YXSg 0.085 ± 0.0377 g g-1 

βBut 

0.1364 ± 

0.0725 
g h-1 ψ 1 ---- 

βEt 
0.0386 ± 

0.0497 
g h-1 η1 1 ---- 
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Cuadro 4. Identificación paramétrica del modelo No Estructurado Fenomenológico 
considerando datos experimentales de un sistema de fermentación ABE que opera con células 

libres reportado por Yen y Li (2011). 

Parámetro Valor Unidad Parámetro Valor Unidad 

kAA 3.7924 ± 1.1382 g L-1 vmaxEt 
0.0368 ± 

0.044 
h-1 

kBut 9.8772 ± 1.1608 g L-1 vmaxSb 
0.7159 ± 

0.0758 
h-1 

kSpo 0.1 ± 0.0590 h-1 µmaxX 
0.6003 ± 

0.0738 
h-1 

kiAce 
16.4454 ± 

6.4519 
g L-1 YAceAct 

0.4182 ± 

0.1699 
g g-1 

kSb 3.5 ± 3.0195 g L-1 YButSb 
0.4852 ± 

0.0645 
g g-1 

kSg 25 ± 4.9228 g L-1 YXSg 
0.1088 ± 

0.0403 
g g-1 

kSgAct 0.5 ± 0.0684 g L-1 ψ 1 ---- 

kSgEt 0.0726 ± 0.0018 g L-1 η1 1 ---- 

kSgSb 2.51 ± 0.9926 g L-1 η2 1 ---- 

ksi 
281.9999 ± 

6.1425 
g L-1 η3 1 ---- 

vmaxAce 0.6361 ± 0.1581 h-1 η4 1 ---- 

vmaxAct 0.3349 ± 0.1079 h-1 η5 1 ---- 

vmaxBut 0.9949 ± 0.0684 h-1 η6 1 ---- 
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Cuadro 5. Identificación paramétrica del modelo estructurado considerando datos 
experimentales de un sistema de fermentación ABE que opera con células libres reportado por 

Yen y Li (2011). 

Parámetro Valor Unidad Parámetro Valor Unidad 

kBut 
8.1600 ± 

13.3063 
g L-1 ksi 

251.7550 ± 

62.3938 
g L-1 

kSpo 
0.09256 ± 

0.1402 
h-1 µmaxX 0.5078 ± 0.2496 h-1 

km1 
9.9610 ± 

1.0583 
g L-1 vmax1 0.9929 ± 0.7247 h-1 

km2 
0.0103 ± 

0.0905 
g L-1 vmax2 0.9471 ± 0.8214 h-1 

km3 
0.0151 ± 

0.0702 
g L-1 vmax3 0.9732 ± 0.3080 h-1 

km4 
0.0279 ± 

0.0392 
g L-1 vmax4 0.0208 ± 0.0214 h-1 

km5 
0.9889 ± 

0.1094 
g L-1 vmax5 0.0101 ± 0.0096 h-1 

km6 
0.0122 ± 

0.0698 
g L-1 vmax6 0.9431 ± 0.4049 h-1 

km7 
0.5324 ± 

0.5232 
g L-1 vmax7 0.9692 ± 0.3387 h-1 

km8 
0.0030 ± 

0.0035 
g L-1 vmax8 0.2136 ± 0.1419 h-1 

km9 

0.0102 ± 

0.0333 
g L-1 vmax9 0.7668 ± 0.2779 h-1 

km10 
0.0118 ± 

0.0387 
g L-1 vmax10 0.8609 ± 0.3522 h-1 

km11 
0.0119 ± 

0.0388 
g L-1 vmax11 0.0769 ± 0.0313 h-1 

km14 
0.0540 ± 

0.0624 
g L-1 vmax14 0.8854 ± 0.9184 h-1 
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km16 
0.0109 ± 

0.0125 
g L-1 vmax16 0.1651 ± 0.2201 h-1 

km17 
0.1340 ± 

0.1442 
g L-1 vmax17 0.0141 ± 0.0683 h-1 

km18 
0.0102 ± 

0.0232 
g L-1 vmax18 0.0675 ± 0.0170 h-1 

km19 
0.0245 ± 

0.0131 
g L-1 vmax19 0.9869 ± 0.5956 h-1 

kSg 
24.7464 ± 

3.0122 
g L-1 YXSg 0.1000 ± 0.2344 g g-1 
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Figura 5. Validación de los modelos cinéticos seleccionados frente a datos experimentales 
de Clostridium acetobutylicum ATCC 824 en un reactor que opera con células libres 

reportados por Yen y Li (2011). La línea horizontal indica el cambio entre la operación por 
lote y el régimen continuo (36 h). 

Figura 6. Resultados de la simulación de las variables intracelulares modeladas utilizando 
el modelo cinético estructurado construido en este trabajo para Clostridium acetobutylicum 

ATCC 824. La línea horizontal indica el cambio entre lote y régimen continuo (36 h). 
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La alta incertidumbre paramétrica observada en algunos valores estimados se 

puede atribuir al hecho de que los datos experimentales se miden con precisión 

finita y solo un subconjunto de las variables de estado se puede acceder 

experimentalmente de forma "en línea", ya que las muestras se deben obtener 

del cultivo y procesado fuera de línea, esto, junto con la naturaleza de no 

linealidad inherente de los sistemas biológicos pueden ser las principales causas 

de tales resultados (Vanlier et al., 2013). 

 

Para los parámetros obtenidos se debe tener en cuenta que los tres valores 

obtenidos para μmaxX, kBut, ksi, kSg y YXSg son todos estadísticamente iguales en 

función de los intervalos de confianza determinados por el algoritmo de 

Marquardt, que es un comportamiento esperado considerando el hecho de que 

la tasa de crecimiento las cinéticas están representadas por la misma estructura 

en todos los modelos probados. Además, todos los valores de los parámetros 

mencionados anteriormente se encuentran dentro de las regiones reportadas en 

la literatura para la bacteria Clostridium (Procentese et al., 2013; Raganati et al., 

2015). 

 

Para evaluar las capacidades descriptivas de los tres modelos se realizó un 

cálculo de bondad de ajuste utilizando el procedimiento de coeficiente de 

determinación clásico y también por el Π índice de rendimiento de modelado, 

cuyos resultados se presentan en el Cuadro 4. Debe ser necesario recordar que 

un valor negativo el valor para R2 indica que el rendimiento de ajuste del modelo 

frente a los datos experimentales es peor que el que usa una sola línea horizontal 

con un valor igual al promedio del conjunto de datos, y tal condición indicaría que 

el modelo seleccionado no es adecuado para representar el comportamiento del 

sistema. Además, en principio los tres modelos matemáticos logran un índice de 

determinación global R2> 0.95 y también un valor de p < 0.001, lo que asegura 

que no hay una diferencia significativa entre el comportamiento predicho descrito 

por el modelo propuesto y los datos experimentales (Selke et al., 2001). 
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Cuadro 6. Índices de rendimiento estadístico de los modelos cinéticos evaluados considerando 
los datos experimentales obtenidos bajo el régimen de lote con células libres reportados por 

Yen y Li (2011). 

Variable 
Tradicional Fenomenológico Estructurado 

R2 Π R2 Π R2 Π 

Glucosa 0.9773 0.8723 0.9721 0.8568 0.9869 0.9030 

Biomasa -0.0209 -0.1481 0.1277 0.1943 0.0793 -0.2110 

Butanol 0.9632 0.8108 0.9729 0.8413 0.9163 0.7693 

Butirato -0.2788 -0.2620 0.8117 0.5319 -1.1006 -0.2869 

Acetato -0.2886 0.1913 0.7735 0.5626 0.0892 0.2565 

Acetona 0.9693 0.8304 0.9840 0.8859 0.9733 0.8461 

Etanol 0.9619 0.8344 0.9511 0.8179 0.8902 0.6329 

Global 0.9732 0.8532 0.9630 0.8619 0.9807 0.8397 

 

 

Una nota interesante sobre los resultados de este análisis es la amplia brecha 

entre el rendimiento de modelado de las estructuras, particularmente en la 

aproximación de la dinámica de la biomasa y de los ácidos orgánicos. El primer 

fenómeno puede atribuirse a la incapacidad de la velocidad cinética de 

crecimiento seleccionada para ofrecer una representación precisa de la fase de 

crecimiento exponencial del cultivo, ya que los tres modelos indican que el cultivo 

comienza dicha etapa metabólica después de 6 a 8 horas de fermentación, 

mientras que los datos experimentales indican claramente que el inóculo se 

alimentó en condiciones óptimas para comenzar la propagación celular tan pronto 

como comenzó la fermentación. 

 

Por el contrario, por el bajo rendimiento de los modelos tradicional y estructurado 

con respecto al comportamiento con ácidos orgánicos, el primero tiene la 

desventaja de representar variables tales como la dependencia lineal del 

crecimiento y la cantidad celular en forma de los parámetros α y β de Ludeking-

Piret, y si bien los valores obtenidos tienen sentido a partir de la concepción del 

modelo original para la generación de metabolitos, porque el valor α positivo y 
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negativo β pueden interpretarse como una representación básica de la fase 

acidogénica y solventogénica de la fermentación, respectivamente, es 

precisamente el hecho de que β toma un valor negativo que hace que la curva 

modelada represente una concentración de ácido inferior a la experimental, 

incluso decayendo a valores negativos en tiempos de simulación largos (> 300 

h). En el otro escenario, el modelo estructurado adolece de un índice de 

determinación bajo para la reproducción de acetato y butirato debido a que los 

metabolitos explícitamente mencionados en sus ecuaciones de balance de masa 

son especies intracelulares que 1) tienen una tasa de interconversión alta que los 

hace comportarse como variables pseudo-estacionarias y 2) la determinación 

experimental de la concentración de tales moléculas en tiempo real no se 

considera en los valores informados para la identificación paramétrica por ser 

especies intracelulares. 

 

Con este ejercicio, debe quedar claro que orientar la selección de un modelo 

cinético solo considerando un índice de determinación global no es aconsejable, 

especialmente si el objetivo de la construcción del modelo es utilizarlo como base 

para la aplicación de análisis, diseño e intensificación de bioprocesos. Tal 

cuestión condujo al siguiente análisis, donde el rendimiento de los tres modelos 

evaluados ahora se determinó calculando su bondad de ajuste fuera de la región 

operativa en la que se ajustaron, con la hipótesis de que si tanto el tipo de reactor, 

el régimen operativo, utilizaba la cepa y el medio de cultivo utilizado no cambia, 

entonces el metabolismo interno de la célula no debería verse afectado. Esta 

hipótesis es vital en la determinación de las capacidades predictivas de cualquier 

modelo dado, ya que tradicionalmente hay una amplia gama de trabajos 

informados en la literatura donde los autores hacen uso de una metodología 

iterativa para identificación paramétrica y cambian todos los valores de los 

parámetros para hacer sus estructuras ajustar los datos en diferentes 

condiciones de proceso, incluso si todas las variables operacionales anteriores 

permanecen constantes (López y Borzacconi, 2010; López et al., 2015). 
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Comparación de desempeño entre modelos 

 

Para tal ejercicio se consideraron los datos experimentales en régimen de lote a 

diferentes concentraciones iniciales de glucosa informadas por Qureshi et al. 

(2007), donde el objetivo, aparte de la meta mencionada en el párrafo anterior, 

era corroborar que las estructuras analizadas eran capaces de reproducir el 

efecto de inhibición del crecimiento informado tanto en los trabajos de Qureshi et 

al. (2007) y Lee et al. (2007), ya que este paso es crucial para determinar si los 

modelos se pueden usar al menos para diseñar y optimizar las condiciones para 

el cultivo por lotes con celdas libres. Los resultados del análisis se muestran en 

la Figura 7, donde el coeficiente de determinación después del nombre del 

modelo representa su bondad de ajuste para el rendimiento general frente al 

cambio de las condiciones operacionales y los cuadros sobre las barras ayudan 

a comparar la significación estadística entre los valores experimentales (en 

barras negras) y los valores predichos de los tres modelos, donde las áreas de 

recuadro superpuestas indican la equivalencia estadística entre ellos. 

 

Figura 7. Comparación estadística entre datos experimentales de Qureshi et al. (2007) y 
valores de simulación obtenidos por los modelos cinéticos seleccionados para 

Clostridium acetobutylicum ATCC 824 bajo operación discontinua con células libres a 
diferentes concentraciones iniciales de glucosa. 
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Teniendo en cuenta los datos obtenidos de la Figura 7 es evidente que el modelo 

estructurado no es adecuado para representar el comportamiento real de la 

producción de butanol sobre las condiciones experimentales probadas, ya que 

incluso si es capaz de reproducir el efecto de inhibición del sustrato sobre la 

fermentación, los valores que genera una diferencia estadísticamente 

significativa para las tres condiciones iniciales de glucosa. Dichos resultados 

pueden considerarse contradictorios debido a la hipótesis de que un modelo más 

complejo construido bajo un conocimiento más amplio de la vía metabólica 

debería conducir a una mejor representación del sistema; sin embargo, como se 

mencionó anteriormente, el bajo rendimiento puede atribuirse a la limitada 

información experimental disponible para la identificación paramétrica del modelo 

estructurado. 

 

Una vez descartado el uso del modelo Estructurado para posteriores análisis se 

procedió al análisis de desempeño de las dos estructuras restantes contra datos 

experimentales obtenidos con el uso de células inmovilizadas. Para este caso de 

estudio se reconsideró la hipótesis de que incluso si las células sufrirían una 

limitación de la transferencia de masa debido al uso de la matriz de 

inmovilización, su metabolismo intrínseco no cambiaría y que los únicos 

parámetros que se re-identificarían en tal escenario serían los índices de flujo no 

ideales y los factores de eficiencia indicados por ψ y ηi, respectivamente. Como 

una consideración adicional, debido a los informes en la literatura que atribuyen 

el aumento de la generación de alcohol a un efecto de protección contra la 

inhibición del producto tanto en ABE como en los sistemas productores de etanol, 

los parámetros kSpo y kBut también se incluyeron en ese conjunto. 

 

Con lo anterior, los Cuadros 7 y 8 indican los resultados de la identificación 

paramétrica del conjunto de parámetros inmovilizados en el límite mencionado 

en el párrafo anterior para los modelos tradicional y fenomenológico, 

respectivamente. La validación de los modelos elegidos bajo este régimen 

operacional se realizó mediante simulación numérica considerando las 
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condiciones iniciales reportadas por Yen y Li (2011): X0 = 0.5 g L-1, Sg0 = 60 g L-

1, But0 = 0.01 g L-1, Sb0 = 0.01 g L-1, Ace0 = 0.01 g L-1, Act0 = 0.01 g L-1 y Et0 = 

0.01 g L-1 (Figura 8), donde ambas estructuras alcanzan un índice de 

determinación global R2 > 0.95 y un valor de p < 0.001. 

 

Cuadro 7. Identificación paramétrica del modelo tradicional considerando los datos 
experimentales de un sistema de fermentación ABE que opera con células inmovilizadas 

reportado por Yen y Li (2011). 

Parámetro Valor Unidad 

kBut 21.1500 ± 3.2688 g L-1 

kSpo 0.0718 ± 0.0086 h-1 

ψ 0.125 ---- 

η1 0.6268 ± 0.0211 ---- 

 

 

Cuadro 8. Identificación paramétrica del modelo fenomenológico considerando los datos 
experimentales de un sistema de fermentación ABE que opera con células inmovilizadas 

reportado por Yen y Li (2011). 

Parámetro Valor Unidad 

kBut 17.1115 ± 3.5613 g L-1 

kSpo 0.0671 ± 0.0176 h-1 

ψ 0.35 ---- 

η1 0.6196 ± 0.0333 ---- 

η2 0.5551 ± 0.1206 ---- 

η3 0.7843 ± 0.0843 ---- 

η4 0.6140 ± 0.1692 ---- 

η5 0.995 ± 0.1658 ---- 

η6 0.7110 ± 0.2926 ---- 
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Tras la validación previa se realizó el cálculo de los coeficientes de determinación 

individuales para las siete variables modeladas y para ambos modelos 

evaluados, cuyos resultados mantienen el mismo comportamiento observado 

durante el cálculo de bondad de ajuste para el caso de célula libre: el modelo 

tradicional tiene dificultades para reproducir con precisión la dinámica de la 

producción y el consumo de butirato y acetato debido a un valor β negativo 

presente en esas ecuaciones, que también causa una disminución en la 

concentración prevista de esos ácidos por debajo de cero cuando el tiempo de 

simulación excede las 100 horas (Cuadro 9). 

 

 

 

 

 

 

Figura 8. Validación de los modelos cinéticos seleccionados versus datos experimentales 
de Clostridium acetobutylicum ATCC 824 de un reactor que opera con células 

inmovilizadas reportadas por Yen y Li (2011). La línea horizontal indica el cambio entre el 
lote y el régimen continuo (36 h). 
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Cuadro 9. Índices de rendimiento estadístico de los modelos cinéticos evaluados considerando 
los datos experimentales obtenidos bajo el régimen de lote con células inmovilizadas reportadas 

por Yen y Li (2011). 

Variable 
Tradicional Fenomenológico 

R2 Π R2 Π 

Glucosa 0.9984 0.9692 0.9953 0.9478 

Biomasa 0.8892 0.8070 0.9074 0.8343 

Butanol 0.9580 0.8862 0.9928 0.9498 

Butirato 0.2511 0.1957 0.8274 0.7331 

Acetato 0.4428 0.2761 0.8883 0.7859 

Acetona 0.9495 0.8299 0.9505 0.8662 

Etanol 0.8580 1 0.9710 1 

Global 0.9874 0.9035 0.9952 0.9418 

 

Siguiendo la suposición previa de que la selección de una estructura adecuada 

para el uso en el análisis y diseño de bioprocesos no debe realizarse 

considerando únicamente los coeficientes de determinación de las estructuras en 

las mismas condiciones en que se ajustaron, se realizó un análisis estadístico 

comparando los resultados de la simulación numérica obtenida con ambos 

modelos versus datos experimentales contra un reactor de operación continua 

con variaciones en a) Tasa de dilución (D) (Figura 9) y b) Concentración de 

glucosa en la alimentación en la corriente de entrada (Sgin) (Figura 10). 

Nuevamente, el coeficiente de determinación indicado para cada modelo es el 

que compara la bondad de ajuste del comportamiento modelado del sistema con 

la tendencia de datos experimentales junto con la variable operacional 

manipulada. 
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Figura 9. Comparación estadística entre los datos experimentales de butanol de Yen y Li 
(2011) y los valores de simulación obtenidos por los modelos cinéticos seleccionados para 
Clostridium acetobutylicum ATCC 824 en operación continua con células inmovilizadas y 

diferentes tasas de dilución (D). Las áreas de recuadro superpuestas indican la 
equivalencia estadística de los promedios de cada conjunto. 

Figura 10. Comparación estadística entre datos experimentales de butanol de Yen y Li 
(2011) y valores de simulación obtenidos por los modelos cinéticos seleccionados para 

Clostridium acetobutylicum ATCC 824 en operación continua con células inmovilizadas y 
diferentes concentraciones de alimentación de glucosa (Sgin). Las áreas de recuadro 
superpuestas indican la equivalencia estadística de los promedios de cada conjunto. 
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Estos últimos resultados indican que el modelo fenomenológico tiene una mayor 

bondad de ajuste para los dos escenarios evaluados, incluso si el coeficiente de 

determinación obtenido en la Figura 10 es inferior a 0.95, como el valor negativo 

del coeficiente de determinación para el modelo tradicional junto con el hecho 

que el ensayo ANOVA aplicado para la comparación entre los tratamientos 

individuales indicó que el valor de simulación obtenido con el modelo 

fenomenológico es estadísticamente igual al experimental en condiciones 

operacionales de D = 0.054 h-1 y Sgin = 60 Kg m-3 sugiere que tal la estructura de 

modelado tiene un potencial de aplicación más amplio en cuanto a su uso para 

predecir el rendimiento del sistema ABE bajo regímenes discontinuos y continuos 

para fermentaciones que operan con células inmovilizadas, manteniendo una 

estructura relativamente simple y haciendo uso de pocos parámetros adicionales 

para caracterizar tales condiciones. 

 

Selección del régimen de operación 

 

Referirse al Anexo 1: “Novel Kinetic Model for the Simulation Analysis of the 

Butanol Productivity of Clostridium acetobutylicum ATCC 824 under Different 

Reactor Configurations”. 

 

Optimización del desempeño del sistema de fermentación ABE 

 

Problema 1: Cultivo por lote. 

 

En un trabajo anterior, Chang (2010) evaluó tanto teórica como 

experimentalmente el efecto de la adición de butirato en cultivos discontinuos de 

Clostridium beijerinckii, llegando a la conclusión que la suplementación del medio 

de cultivo utilizando concentraciones de butirato iniciales en un intervalo 

comprendido entre los 2 y los 5 g/L ofrecen un aumento de hasta 20 % en el título 

de butanol al final de la fermentación; asimismo demostró que valores superiores 

al intervalo mencionado anteriormente impactaban de manera negativa la 
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generación de butanol ya que el cultivo podría sufrir una escasez de ATP, con lo 

cual se veía reducido su crecimiento.  

 

La Figura 11 muestra de manera visual el comportamiento de las variables a 

optimizar dentro del sistema dentro del rango de condiciones iniciales analizadas, 

rescatando que en este régimen no es posible determinar un solo máximo global 

para la concentración de butanol debido, sino que es posible obtener una curva 

de puntos máximos determinada por el “lomo” del semicilindro observado en la 

misma. Este comportamiento permite entonces involucrar como criterio adicional 

de selección del punto más conveniente la minimización de la concentración de 

sustrato requerida para alcanzar dicha curva, en el entendido de que el 

desempeño del sistema no se verá afectado de manera negativa. Asimismo es 

necesario recalcar que el cálculo de la productividad de butanol en este sistema 

se realizó considerando dividir la concentración obtenida en equilibrio cinético 

entre el tiempo que le tomó al sistema alcanzar dicha condición, misma que sin 

adición de butirato alcanza su mínimo a las 85 h iniciando la fermentación con 80 

g/L de glucosa, sin embargo la adición de butirato en el sistema lo que provocó 

fue el desplazamiento de este punto mínimo hasta las 94.5 h con 70 g/L de 

glucosa inicial. Este fenómeno fue evidente desde la evaluación superficial del 

modo de operación realizada en la etapa anterior del proyecto. 

 

 

Figura 11. Comparación entre concentración de butanol (izquierda) y productividad del 
mismo (derecha) de Clostridium acetobutylicum ATCC 824 en régimen por lote con células 

libres con respecto a variaciones en condiciones iniciales de cultivo considerando Sg0 y 
Sb0. 
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Por lo tanto, y determinar de manera oportuna las condiciones que maximizarían 

la productividad del sistema, lo cual se realizó considerando la concentración 

obtenida en equilibrio cinético dividido por el tiempo que tardó el sistema en 

alcanzar dicha condición, la formulación final para la optimización del problema 

de optimización para régimen por lote fue: 

 

𝑚𝑎𝑥 𝐽1 = 𝐵𝑢𝑡                                                                                                               (37) 

𝑚𝑎𝑥 𝐽2 =
𝐵𝑢𝑡

𝑡𝑓
                                                                                                                 (38) 

 

Sujeto a las siguientes restricciones: 

 

Ecs. (30-36) 

 

𝐷 = 0                                                                                                                                            (39) 

0 ≤ 𝑆𝑔 ≤ 200                                                                                                                          (40) 

0 ≤ 𝑋 ≤ 10                                                                                                                               (41) 

0 ≤ 𝐵𝑢𝑡 ≤ 30                                                                                                                           (42) 

0 ≤ 𝑆𝑏 ≤ 20                                                                                                                             (43) 

0 ≤ 𝐴𝑐𝑡 ≤ 20                                                                                                                           (44) 

0 ≤ 𝐴𝑐𝑒 ≤ 25                                                                                                                           (45) 

0 ≤ 𝐸𝑡 ≤ 20                                                                                                                             (46) 

80 ≤ 𝑆𝑔0  ≤ 100                                                                                                                      (47) 

0 ≤ 𝑆𝑏0  ≤ 4                                                                                                                              (48) 

12 ≤ 𝑡𝑓  ≤ 48                                                                                                                            (49) 

 

La Figura 12 contiene una muestra completa de los diferentes frentes de Pareto 

obtenidos para la resolución del problema 1, y como el umbral mínimo de 

concentración para garantizar la viabilidad técnica de los procesos posteriores es 

12 g L-1 (Khöler et al., 2015), el punto operativo más adecuado está encapsulado 

en el círculo negro. 
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Las condiciones resultantes de este análisis fueron Sg0 = 90 g L-1 y Sb0 = 0 g L-

1, que dan una concentración final de butanol de 12.043 g L-1 y una productividad 

de 0.3109 g L-1 h-1, respectivamente. 

 

Problema 2: Fed-batch. 

 

El régimen de operación semicontinuo es una técnica utilizada para reducir el 

impacto del fenómeno de inhibición por sustrato sobre un cultivo, generalmente 

se lleva a cabo iniciando con una fermentación por lote hasta que se logra ya sea 

una concentración de sustrato deseada o se alcanza una condición de equilibrio 

y a continuación, una solución con sustrato concentrado se alimenta a una 

velocidad constante, lineal, exponencial o intermitente. En la  fermentación ABE, 

el cultivo por lote alimentado se recomienda sólo cuando existe la posibilidad de 

acoplar un proceso de recuperación de producto en línea (Ezeji et al. 2004; 

Qureshi et al. 2007), debido a los fuertes efectos de inhibición de butanol, un 

Figura 12. Frentes de Pareto para J1 (concentración de butanol) y J2 (productividad de 
butanol) del sistema de fermentación ABE operando bajo régimen de lotes con células 
libres considerando la manipulación de la glucosa inicial y el tiempo de fermentación 

terminal (Negro = Sin butirato inicial, Azul = Butirato inicial de 2 g L-1 y rojo = butirato inicial 
de 4 g L-1). 
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simple fed-batch no tendría suficiente productividad para ofrecer alguna ventaja 

sobre el funcionamiento CSTR. 

 

Con el fin de estudiar el comportamiento de un cultivo fed-batch, en la etapa 

anterior del proyecto se planteó un escenario teórico considerando un biorreactor 

de 1000 L de capacidad, iniciando operación por lote con la mitad de su volumen 

de operación ocupado y regímenes de flujo constante entre 2 y 10 L/h con una 

solución de glucosa a una concentración de 60 g/L. Sin embargo para este 

análisis se determinó que dichas condiciones eran demasiado restrictivas y que 

no reflejaban la realidad en cuanto al establecimiento de condiciones de 

operación necesarias para determinar la viabilidad de este sistema de 

fermentación en particular.  

 

Además, uno de los problemas más recurrentes en el establecimiento de 

condiciones de operación óptimas para cultivos semicontinuos involucra la 

determinación de la política de alimentación del mismo, donde de manera 

tradicional se considera ya sea alimentación a flujo constante, lineal, exponencial 

o ligado a µ o a la generación de algún metabolito dentro de la reacción; sin 

embargo, la ventaja de poder utilizar algoritmos de optimización multiobjetivo es 

que es posible introducir la política de alimentación como parámetro a determinar 

para la maximización de los objetivos a analizar, con lo cual se pretende dar luz 

al respecto de tal problemática desde un punto de vista numérico. A su vez, no 

sólo la política de operación del reactor es de interés, sino también se consideró 

analizar el efecto del tiempo de inicio de la alimentación de sustrato en el sistema, 

considerando tres opciones distintas: iniciar una vez alcanzado el equilibrio 

cinético (36 h), al alcanzar la máxima concentración de biomasa (12 h) o desde 

el inicio de la fermentación como tal (0 h), considerando nuevamente que la 

política de alimentación no es constante e inicia siempre con un F = 0 L/h. 

 

Por lo tanto, para la determinación de condiciones óptimas se consideró que 

como la política del flujo de alimentación del reactor es otro parámetro a 

manipular con respecto al tiempo de proceso se podría administrar una corriente 
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de alimentación más concentrada sin riesgo de inducir inhibición por sustrato, con 

lo cual se consideró una concentración de alimentación de glucosa de 200 g/L. 

Finalmente se consideró de manera adicional identificar la influencia de la 

suplementación del sistema con butirato, ya que no se evaluó su efecto en la 

etapa anterior. 

 

Para esta finalidad se recurrió al uso del algoritmo de Programación Cuadrática 

Secuencial con restricciones, el cual se puede ejecutar desde la librería 

ACADOtoolkit, para lo cual se determinó que las restricciones del sistema, 

además del modelo cinético y de restricciones de factibilidad física (p. e.: X > 0 

g/L; V0 < V < Vtotal) se consideró que el tiempo de proceso no debería rebasar en 

total (fase de lote más fase semicontinua) las 50 horas, ya que más allá de este 

umbral de tiempo y asumiendo con base en la etapa previa que la concentración 

aproximada de butanol alcanzada en el sistema no rebasaría los 15 g/L la 

productividad del sistema sería menor que la de un cultivo por lote tradicional. 

Entonces, la formulación final para el problema de optimización de lotes 

alimentados fue: 

 

𝑚𝑎𝑥 𝐽1 = 𝐵𝑢𝑡                                                                                                               (50) 

 

𝑚𝑎𝑥 𝐽2 =
𝐵𝑢𝑡

𝑡𝑓
                                                                                                                 (51) 

 

Sujeto a las siguientes restricciones: 

 

Ecs. (30-36) 

 

0 ≤ 𝐹 ≤ 25                                                                                                                               (52) 

0 ≤ 𝑆𝑔 ≤ 200                                                                                                                          (53) 

0 ≤ 𝑋 ≤ 10                                                                                                                               (54) 

0 ≤ 𝐵𝑢𝑡 ≤ 30                                                                                                                           (55) 

0 ≤ 𝑆𝑏 ≤ 20                                                                                                                             (56) 

0 ≤ 𝐴𝑐𝑡 ≤ 20                                                                                                                           (57) 
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0 ≤ 𝐴𝑐𝑒 ≤ 25                                                                                                                           (58) 

0 ≤ 𝐸𝑡 ≤ 20                                                                                                                             (59) 

0 ≤ 𝑆𝑔𝑖𝑛  ≤ 200                                                                                                                       (60) 

0 ≤ 𝑆𝑏𝑖𝑛  ≤ 4                                                                                                                            (61) 

750 ≤ 𝑉 ≤ 1000                                                                                                                     (62) 

10 ≤ 𝑡𝑓  ≤ 50                                                                                                                            (63) 

 

La Figura 13 muestra el frente de Pareto resultante considerando que el sistema 

opera con células libres y variando el tiempo inicial para el inicio de la 

alimentación del reactor sin suplementación de butirato, donde se puede ver que 

bajo las condiciones evaluadas se logra el mayor rendimiento del sistema al 

comenzar el flujo de entrada después de 12 h de cultivo discontinuo, entonces la 

concentración de biomasa en el reactor alcanza tanto su punto más alto como la 

tasa máxima de crecimiento. Bajo tal escenario, seleccionar el punto que 

maximiza J1 no es conveniente porque sacrifica casi el 50% de la productividad 

máxima, mientras que en el caso opuesto si se elige el punto que maximiza J2, 

la concentración final de producto en el reactor disminuye hasta 25 %, por lo 

tanto, se propone lograr un buen equilibrio entre los objetivos objetivo 

seleccionando el punto encapsulado en negro dentro del frente de Pareto, ya que 

la concentración del producto permanece por encima de 12 g L-1 y la 

productividad aumenta de 0.1722 a 0.3295 g L-1 h-1. Tales resultados se 

corroboraron mediante simulación numérica y la dinámica resultante se describe 

en la Figura 14. 
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Figura 13. Frentes de Pareto para J1 (concentración de butanol) y J2 (productividad de 
butanol) del sistema de fermentación ABE que opera bajo régimen de lote alimentado con 

células libres considerando la manipulación de la glucosa inicial y el tiempo de fermentación 
terminal considerando diferentes tiempos iniciales para la activación de la alimentación 

escenario. 

Figura 14. Simulación numérica del sistema de fermentación ABE que opera bajo régimen 
de lote alimentado con células libres considerando las condiciones del proceso obtenidas de 
la selección del punto de Pareto más adecuado de la Fig. 13 (Sga = 200 g L-1, Sba = 0 g L-1 

y tf = 35,48 h). 
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Para este sistema de fermentación, considerando todas las variables analizadas 

en este trabajo, se encontró que el frente de Pareto con la mejor relación J1 vs. 

J2 fue el obtenido por el sistema operando con células inmovilizadas y 

comenzando la alimentación de entrada después de 12 h de lote régimen (Figura 

15). Estas condiciones mostraron que para el caso de maximizar J1, se 

obtuvieron 20.01 g L-1 y 0.249 g L-1 h-1 y para el caso de maximizar J2, 12.3 g L-1 

y 0.4388 g L-1 h-1 de concentración y productividad de butanol respectivamente. 

 

 

Teniendo en cuenta los criterios expuestos por Khöler et al. (2015) sobre la 

relación lineal entre la concentración de butanol y la inversa del costo de 

recuperación de butanol dentro del rango de 7 a 19 g L-1, el punto encerrado en 

el círculo negro se considera una elección razonable, teniendo en cuenta que el 

butanol concentración de 19.1454 g L-1 obtenida en tales condiciones frente a un 

cultivo discontinuo es superior al 50%. Además, debe tenerse en cuenta que el 

volumen del cultivo también aumentó de 750 a 987.62 L, lo que indica que no 

solo el producto está más concentrado sino que también tiene una mayor 

cantidad de masa en el recipiente de reacción (Figura 16). 

Figura 15. Frentes de Pareto para J1 (concentración de butanol) y J2 (productividad de 
butanol) del sistema de fermentación ABE que opera bajo régimen de lote alimentado con 

células inmovilizadas considerando la manipulación de la glucosa inicial y el tiempo de 
fermentación terminal considerando diferentes tiempos iniciales para la activación de la 

alimentación escenario. 
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Problema 3: Régimen continuo. 

 

Para la formulación del problema 3 se eliminó la necesidad de determinar el 

máximo de la productividad de butanol, incluso si dicha métrica es directamente 

proporcional a la tasa de dilución del sistema, la penalización sobre la 

concentración de butanol debido al lavado de las concentraciones internas dentro 

del reactor no es deseable debido a la economía mencionada anteriormente del 

proceso aguas abajo. Este efecto se refleja en las Figuras 17 y 18, que son los 

diagramas de bifurcación correspondiente para el sistema CSTR operando con 

células libres, donde se muestra que la concentración máxima butanol obtenido 

en tales condiciones no supera la marca de la 6 g L-1. Además, estos diagramas 

ayudaron a complementar la formulación del problema 3 con información sobre 

la región más viable para encontrar el máximo numérico de las variables 

evaluadas, y también contribuyeron a inferir que el problema de optimización se 

encuentra dentro de una zona convexa que garantiza que los puntos óptimos 

encontrados numéricamente son únicos y globales (Nimmegeers et al., 2016). 

 

 

Figura 16. Simulación numérica del sistema de fermentación ABE que opera bajo régimen 
de lote alimentado con células inmovilizadas considerando las condiciones del proceso 

obtenidas de la selección del punto de Pareto más adecuado de la Fig. 15 (Sga = 200 g L-1, 
Sba = 0 g L-1 y tf = 52.39 h). 
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Figura 17. Diagrama de bifurcación del sistema de fermentación ABE de Clostridium 
acetobutylicum ATCC 824 con células libres que operan bajo el régimen CSTR con respecto 
a los cambios en la tasa de dilución (D) y la concentración de glucosa (Sga) considerando la 

concentración de butanol como la variable de bifurcación. 

Figura 18. Diagrama de bifurcación del sistema de fermentación ABE de Clostridium 
acetobutylicum ATCC 824 con células libres que operan bajo el régimen CSTR con respecto a 

los cambios en la tasa de dilución (D) y la concentración de glucosa (Sga) considerando la 
productividad de butanol como la variable de bifurcación. 
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Además, como la cepa Clostridium acetobutylicum utilizada tradicionalmente 

para la fermentación ABE sufre de inestabilidad genética debido a la pérdida del 

megaplasmido pSOL1, el tiempo del proceso se mantuvo en 500 h, ya que 

cualquier intervalo de tiempo superior sería inviable sin el uso de cepas 

genéticamente modificadas. Por lo tanto, la formulación del problema 3 dio como 

resultado lo siguiente: 

 

𝑚𝑎𝑥 𝐽1 = 𝐵𝑢𝑡                                                                                                               (64)                                                                                                      

 

Sujeto a las siguientes restricciones: 

 

Ecs. (30-36) 

 

𝑉 = 750                                                                                                                                      (65) 

0 ≤ 𝑆𝑔 ≤ 200                                                                                                                           (66) 

0 ≤ 𝑋 ≤ 20                                                                                                                               (67) 

0 ≤ 𝐵𝑢𝑡 ≤ 30                                                                                                                            (68) 

0 ≤ 𝑆𝑏 ≤ 20                                                                                                                              (69) 

0 ≤ 𝐴𝑐𝑡 ≤ 20                                                                                                                            (70) 

0 ≤ 𝐴𝑐𝑒 ≤ 25                                                                                                                            (71) 

0 ≤ 𝐸𝑡 ≤ 20                                                                                                                              (72) 

90 ≤ 𝑆𝑔𝑖𝑛 ≤ 120                                                                                                                      (73) 

0 ≤ 𝑆𝑏𝑖𝑛 ≤ 4                                                                                                                              (74) 

0.025 ≤
𝐹

𝑉
= 𝐷 ≤ 𝐷𝑊 = 0.45                                                                                                (75) 

𝑡𝑓 = 500                                                                                                                                       (76) 

 

Análisis posteriores realizados con el sistema que opera con células 

inmovilizadas corroboraron la hipótesis expuesta en el segundo párrafo de esta 

sección, ya que se encontró que el punto más atractivo para este régimen alcanza 

una concentración de butanol de 10.07 g L-1 y una productividad de 0.5036 g L-1 

h-1, que es aproximadamente el mismo rendimiento para la concentración del 
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producto de un sistema por lote pero a una productividad mucho más alta (Figura 

19). 

 

 

Para completar el análisis, una tabla comparativa del desempeño de los 

regímenes operativos evaluados contra las métricas obtenidas por el sistema de 

fermentación comercial reportado por Jiang et al. (2015), donde se puede 

observar que el uso de reactores con células inmovilizadas puede ser una 

alternativa de aplicación para mejorar dicho proceso industrial. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 19. Perfil óptimo para la tasa de dilución (D) del sistema de fermentación ABE con 
células inmovilizadas que operan bajo el régimen CSTR para la maximización de la 

concentración de butanol. 
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Cuadro 10. Comparación de rendimiento entre un sistema industrial de fermentación ABE 
versus resultados de simulación obtenidos en este trabajo a través de simulación numérica bajo 

diferentes regímenes operacionales. 

Configuración de 

reactor 

Condiciones 

operativas 

Concentración 

de butanol 

(g L-1) 

Productividad 

de butanol 

(g L-1 h-1) 

Fed-Batch 

(Jiang et al., 2015) 

Sg0 = 60 g L-1 

t = 72 h 
12.95 0.1799 

Lote con células libres 

Sg0 = 90 g L-1 

Sb0 = 0 g L-1 

t = 35.73 h 

12.0431 0.3109 

Fed-Batch con células 

libres 

Sg0 = 60 g L-1 

Sb0 = 0 g L-1 

Sga = 200 g L-1 

Sba = 0 g L-1 

t = 35.48 h 

12.0213 0.3388 

Fed-Batch con células 

inmovilizadas 

Sg0 = 60 g L-1 

Sb0 = 0 g L-1 

Sga = 200 g L-1 

Sba = 0 g L-1 

t = 52.39 h 

19.1454 0.3655 

Continuo con células 

libres 

Sg0 = 60 g L-1 

Sb0 = 0 g L-1 

Sga = 96.81 g L-1 

Sba = 0 g L-1 

D = 0.025 h-1 

6.0320 0.1508 

Continuo con células 

inmovilizadas 

Sg0 = 60 g L-1 

Sb0 = 0 g L-1 

Sga = 104.85 g L-1 

Sba = 0 g L-1 

D = 0.05 h-1 

10.0711 0.5036 
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Diseño e implementación de una retroalimentación 

 

Referirse al Anexo 2: “Dynamic Nonlinear Feedback Control Applied to Improve 

Butanol Production by Clostridium acetobutylicum.” 

Conclusiones 

 

Se puede conseguir una buena representación cinética (R2 = 0.98) de un proceso 

ABE realizado por lote con Clostridium inmovilizado en matriz porosa y utilizando 

glucosa como fuente de carbono mediante el uso de un modelo No Estructurado 

Fenomenológico y una parametrización simple de las limitaciones difusionales en 

forma de eficiencias de reacción y de retención de biomasa. 

 

En este estudio de simulación se confirmó que un cultivo discontinuo alimentado 

con velocidad de flujo constante no es una estrategia de proceso ideal para 

mejorar la concentración y productividad butanol en fermentaciones ABE con 

respecto a sistemas por lote, ya que es superado por CSTR de una sola etapa 

en al menos un 20 y 300 % respectivamente. También se ha demostrado que el 

desarrollo de procesos fermentativos que involucren sistemas con inmovilización 

de biomasa, al menos para el cultivo evaluado en este trabajo, producen un 

impacto muy positivo sobre el título de butanol y la productividad del sistema, 

obteniendo valores superiores en 20.1544 y 591.94 % en comparación con el 

proceso industrial más reciente reportado hasta la fecha (Jiang et al., 2015). 

 

Se propone el diseño y aplicación de un controlador sigmoide para mejorar la 

producción de butanol en un biorreactor continuo anaeróbico, para aumentar su 

productividad hasta un 56% en condiciones de alta alimentación de sustrato 

comparado con el sistema industrial tradicional en régimen  semicontinuo 

reportado por Jiang et al. (2015). El controlador propuesto proporciona robustez 

al sistema de fermentación ABE frente a perturbaciones externas, y le confiere 

un comportamiento estable durante largos períodos de tiempo. Mediante 

experimentos numéricos, se demostró que la estructura de retroalimentación 
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propuesta proporciona un mejor rendimiento en comparación con el control PI 

clásico. Además, el controlador permite que el sistema converja a punto de 

funcionamiento estable con alta productividad en un tiempo de asentamiento 

bajo. 

Perspectivas 

 

Uno de los grandes retos pendientes en el estudio y mejoramiento del sistema 

de producción de butanol por medio de la fermentación ABE es la determinación 

de la política óptima de operación con respecto al pH del medio de cultivo, ya que 

como se mencionó en la subsección “Ruta metabólica de la fermentación ABE” 

la cascada de señalización para la producción de solventes en las cepas de 

Clostridium spp. están reguladas por la variación de la concentración de protones 

libres entre su membrana y pared celular. Por esta cualidad es necesario 

entonces profundizar en la correcta caracterización de los mecanismos que 

gobiernan dichos fenómenos metabólicos para poder incorporar al pH como 

variable de operación y optimización de la fermentación en términos explícitos. 

En el grupo de trabajo se han realizado ya las primeras aproximaciones para 

lograr esa meta, mismas que están plasmadas en el Anexo 3. 

 

Asimismo, durante el desarrollo de este trabajo se pudo constatar que la 

implementación de técnicas de intensificación de procesos no está limitada al 

sistema de fermentación ABE estudiado para la presente tesis, sino que con el 

planteamiento adecuado de la representación cinética del proceso se puede 

adaptar la misma metodología para el mejoramiento de una gran variedad de 

procesos biológicos, tales como la producción de otro tipo de biocombustibles 

como lo es el caso del hidrógeno. Para esto ya se han realizado avances en la 

materia, mismos que se encuentran detallados en el Anexo 4. 
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Anexos 

Anexo 1: “Novel Kinetic Model for the Simulation Analysis of the Butanol 

Productivity of Clostridium acetobutylicum ATCC 824 under Different Reactor 

Configurations”. 
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Anexo 2: “Dynamic Nonlinear Feedback Control Applied to Improve 

Butanol Production by Clostridium acetobutylicum”. 
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Anexo 3: “Modelling of the pH dynamic and its effect over the Isopropanol-

Butanol-Ethanol fermentation by Clostridium acetobutylicum pIPA3-Cm2”. 
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Anexo 4: “Novel Feedback Control to Improve Biohydrogen Production by 

Desulfovibrio alaskensis”. 
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