CONTRIBUCION DE LA INGENIERIA
DE LAS REACCIONES QUIMICAS AL
DESARROLLO DE NUEVOS
PROCESOS INDUSTRIALES

Compiladores
EreniolGonzaleASuarez
I lan]Esteban]Vifie}Valdes]
(©margReredNavaro)

T |V\
7 Facultad de Ingenieria / Universidad Nacional de Misiones / Argentina bﬂm

rrrrrrrrrrrrrrrrrrrr

uuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuu






CONTRIBUCION DE LA INGENIERIA DE LAS
REACCIONES QUIMICAS
AL DESARROLLO DE NUEVOS PROCESOS
INDUSTRIALES

FACULTAD DE INGENIERIA / UNIVERSIDAD NACIONAL DE MISIONES / ARGENTINA



Coleccion: Ediciones especiales

Coordinacion de la edicién: Juan Esteban Mifio Valdés

Revision técnicay correccion: Juan Esteban Mifio Valdés

Correo electronico: minio@fio.unam.edu.ar

Cel.00-54-9-376-4683455

Facultad de Ingenieria (FI) / Universidad Nacional de Misiones (UNaM)
Rosas 325 - 3360 Obera - Misiones - Argentina

Tel.: 00-54-3755-422170

Primera edicion: Septiembre de 2019

Mifio Valdés, Juan Esteban, Gonzalez Suarez Erenio, Omar Pérez Navarro.
Contribucién de la ingenieria de las reacciones quimicas al desarrollo
de nuevos procesos industriales.
1a edicion - Posadas, Misiones, Argentina.
21x15 cm.

ISBN 978-987-86-2098-5

Ingenieria Quimica, Desarrollo industrial, Docencia de postgrado.
CDD 660.2

ISBN N2 978-987-86-2098-5

Diagramacion y disefio de tapa: Grafica Libertad

Todos los derechos reservados - Prohibida su reproduccion
total o parcial, por cualquier método

Queda hecho el deposito que previene la ley 11.723

;
<
€

EDICIONES graficalibertad

eervicios & solucionee de calidad

Impreso en Grafica Libertad, Dutra 3369
3300 Posadas, Misiones, Argentina
serviciosimpresiones@hotmail.com
Septiembre de 2019



ACERCA DE LOS AUTORES

Albernas Carvajal Yailet // Capitulos: 2y 3

Ingeniera Quimica y Dra. en Ciencias Técnicas

Profesor titular e Investigador / Dpto.de Ingenieria Quimica /
Facultad de Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de las Villas, Santa Clara, Cuba
(yailetac@uclv.edu.cu)

Corsano Gabriela // Capitulos: 2y 3

Licenciada en Matematica Aplicada y Doctora en Ingenieria
Investigadora Adjunta / Instituto de Desarrollo y Disefio INGAR
(CONICET-UTN)

Docente / Dpto de Matematicas / Facultad de Ingenieria Quimica
Universidad Nacional del Litoral, Santa Fe, Argentina
(gcorsano@santafe-conicet.gov.ar)

de Armas Martinez Ana Celia // Capitulo: 8

Ingeniera Quimica, Master en Ingenieria Quimica y Tesista aspirante
a Doctor

Docente e Investigadora / Dpto. de Ingenieria Quimica / Facultad de
Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de Las Villas, Santa Clara, Cuba.
(anaceliam@uclv.edu.cu)

Fabelo Falcon José A // Capitulo: 7

Ingeniero Quimico y Dr. en Ciencias Técnicas

Docente e Investigador / Dpto.de Ingenieria Quimica / Facultad de
Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de las Villas, Santa Clara, Cuba
(fabelo@uclv.edu.cu)

« 3 »



Garcia Rodriguez Agustin // Capitulo: 1

Ingeniero Quimico y Dr. en Ciencias Técnicas

Profesor titular e Investigador / Dpto. de Ingenieria Quimica /
Facultad de Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de las Villas, Santa Clara, Cuba
(agarcia@uclv.edu.cu)

Gonzalez Suarez Erenio // Capitulos: 1,2,3,4,5,6,7y8

Ingeniero Quimico, Dr. en Ciencias Técnicas y Dr. en Ciencias
PostDr.en Gestion Ambiental y Seguridad Industrial

Profesor Titular y Emérito / Dpto. de Ingenieria Quimica / Facultad de
Quimica y Farmacia Universidad Central “Marta Abreu” de las Villas,
Santa Clara, Cuba.

Miembro de Mérito de la Academia de Ciencias de Cuba.

Premio Nacional de Ingenieria Quimica en 2013 de la Asociacion de
Quimica de Cuba.

(erenio@uclv.edu.cu)

Hase Sandra Liliana // Capitulos: 1y 9

Ingeniera Quimica, Especialista en Celulosa y Papel, Master en
Tecnologia de los Alimentos

Dra en Tecnologia Aplicadas / Profesor titular regular e Investigador
categoria ll

Dpto. de Ingenieria Quimica / Facultad de Ciencias Exactas Quimicas
y Naturales

Universidad Nacional de Misiones, Posadas, Misiones, Argentina
(sandra.hase2011@gmail.com)

« 4 »



Ley Chong Néstor // Capitulo: 5

Ingeniero Quimico y Dr. en Ciencias Técnicas

Profesor Titular e Investigador / Dpto. de Ingenieria Quimica /
Facultad de Quimica y Farmacia Universidad Central “Marta Abreu”
de las Villas, Santa Clara, Cuba.

(nestorl@uclv.edu.cu)

Marti Marcelo César A // Capitulo: 7

Ingeniero Quimico y Tesista aspirante a Doctor

Investigador / CubaRon S.A. Empresa estatal, Villa Clara, Cuba
(cesar@ron.vc.co.cu)

Mesa Garriga Layanis // Capitulos:3y4

Licenciada en Quimica y Dra. en Ciencias Técnicas

Docente e Investigadora / Dpto. de Ingenieria Quimica / Facultad de
Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de Las Villas, Santa Clara, Cuba.
(layanismg@yahoo.es)

Mifio Valdés Juan Esteban // Capitulos:1,4,5,8y9

Ingeniero Quimico, Laboratorista Quimico Industrial, Especialista en
Gestion de Produccidon y Ambiente, Mdster en Tecnologia de los
Alimentos y Dr en Ciencias Técnicas

PostDr. en Gerencia de ciencia e innovacion en la industria quimica,
en Politica Cientifica I+D+i para el desarrollo local, en Capital
intangible en la universidad para desarrollar la industria quimica y en
Gestion del conocimiento para desarrollar la industria quimica.
Profesor titular regular e Investigador categoria Il / Dpto.de Fisica /
Facultad de Ingenieria.

Universidad Nacional de Misiones, Obera, Misiones, Argentina.
(minio@fio.unam.edu.ar)

« 5 »



Pedraza Garciga Julio // Capitulos:2y 6

Ingeniero Quimico y Dr. en Ciencias Técnicas

Profesor Titular e Investigador / Dpto. de Ingenieria Quimica /
Facultad de Quimica y Farmacia Universidad Central “Marta Abreu”
de las Villas, Santa Clara, Cuba.

(juliop@uclv.edu.cu)

Pérez Navarro Omar // Capitulos:1,5y9

Ingeniero Quimico y Dr. en Ciencias Técnicas

Docente e Investigador / Dpto. de Ingenieria Quimica / Facultad de
Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de Las Villas, Santa Clara, Cuba.
(omarpn@uclv.cu)

Rodriguez Rico Ivan Leandro // Capitulo: 6

Ingeniero Quimico y Dr. en Ciencias Técnicas

Docente e Investigador / Dpto. de Ingenieria Quimica / Facultad de
Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de Las Villas, Santa Clara, Cuba.

(ivanl@uclv.edu.cu)

Rodriguez Padrén Yedier // Capitulo: 7

Ingeniero Quimico y Tesista aspirante a Doctor

Investigador / CubaRon S.A. Empresa estatal, Villa Clara, Cuba
(yedier@ron.vc.co.cu)

Salvador Pinos Carmen Amelia // Capitulo: 4

Licenciada en Biologia, Master en Biologia y Dra. en Ciencias Técnicas
Docente e Investigadora / Facultad de Medicina

Universidad Central de Ecuador, Quito, Ecuador
(pochassalvador@gmail.com)

« 6 »



Santos Herrero Ronaldo // Capitulo: 3

Ingeniero Quimico y Dr. en Ciencias Técnicas

Profesor titular e Investigador / Dpto. de Ingenieria Quimica /
Facultad de Quimica y Farmacia

Universidad Central “Marta Abreu” de Las Villas, Santa Clara, Cuba
(ronaldo@uclv.edu.ar)

« 7 »






INDICE

Acercadelos Autores 3
Prologo .. 13
CAPITULO | . 15

Modelacién de la cinética fermentativa en la obtencién de
biomasa proteica a partir de la diversificaciéon azucarera.
Las potencialidades de la industria fermentativa y la necesidad de la

modelacién de la cinética de los procesos biotecnolégicos. .-~ 15
Modelo cinético para la obtencién de biomasa proteica. - 16
Seleccién de modelos cinéticos para la fermentacion sumergida en

la elaboracién de biomasa proteica. ... ____________ 16
Procedimiento Analitico. ... 22
Procedimiento Experimental. - ______ 23
Resultados y discusién. - ... 24
Conclusiones. 29
Bibliografia._ .. 30
CAPITULOII 33

Primera aproximacion a la cinética de la obtencion de etanol
mediante sacarificacion y fermentacion simultdnea del

bagazo.

Resumen. - . 33
Introduccion. .. 33
Materialesy métodos. .. 36
Materia prima. __ ... 36
Pretratamientos. ... 36
Sacarificacion y fermentacion simultanea. - 37
Disefio de experimentos. - 37
Métodos Analiticos. ... 38
Descripciondel modeloSSF. _ ... 38
Formulacion del modelo cinéticodelaSSF. - 40
Resultados y discusién. - 42
Etanol obtenido experimentalmente. _______________________________________. 42
Determinacién de los pardmetros del modelo cinético. ... . __ 43
Conclusiones_ ... 47
Agradecimientos - 48
Referencias - ... 48
CAPITULO IlI: 53

Estudio de la cinética de la hidrdlisis enzimatica del bagazo
pretratado.

« 9 »



Resumen.. ... 53
Introduccidén.. 54
Materialesy métodos.. .~~~ 56
Modelo cinético pseudo- homogéneo para la reaccion de hidrdlisis

enzimaticadel bagazo. ... 57
Resultados experimentales de la hidrélisis enzimatica. ... 60
Obtencion de los parametros del modelo pseudo-homogéneo de
MichaelisMenten. - ... 61
Analisis de la constante de Michaelis-Menten obtenida (KM).___________________ 65
Conclusiones. ... 68
Agradecimientos. ... 69
Bibliografia._ . 69
CAPITULOIV: 73
Produccion local de cocteles enzimaticos -celuloliticos

empleados en la hidrélisis del bagazo de caia de aztcar para

la obtencion de etanol.

Introduccion. .. 73
Recoleccién de material lignocelulésico. -~ 74
Obtencidn de microorganismos productoresde celulasas. .. . 74
Identificacion de las especies de Hongos y BacillusBal 3. ________ 75
Obtencidn de crudos enzimdticos celuloliticos en el laboratorio._ ... __ 76
Evaluacion de los crudos enzimaticos en el proceso de hidrdlisis

enzimatica en bagazo de cafiade azucar.. . ______ 77
Planificaciéon experimental del estudio de hidrdlisis enzimatica. -~ __ 77

Cinética del crecimiento de bacillus subtilis para la produccion de un
crudo enzimdtico con actividad celulolitica en fermentacién
discontinua. .~ 79
Determinacion de los valores inversionistas para la produccién de

crudos enzimaticos de Bacillus subtilis. .. . 82
Hidrdlisis de las mezclas entre crudos enzimaticos nativos y enzimas

comerciales.. 84
Disefio de box-hunter para mezcla de enzima comercial y crudos

enzimdticos de bacteria. ... 85
Aplicaciéon del método de optimizacién directa en el analisis

econdmico de evaluacionde lasmezclas. 86
Cinética enzimatica en bagazo de cafiadeazltcar. - 88
Estrategia para el reciclaje de las enzimas. ... 88
Referencias bibliogréficas. .. 92
CAPITULO V: .. 99
Cinética y distribucion de producto en la acetilacion basica

acuosa de almidon de Manihot esculenta Crantz (Yuca)

La acetilacion como via de modificacion quimica de almidones. ________________ 99

« 10 »



Determinacion de la cinética de la acetilacién basica acuosa de

almidén de yuca. Seleccién del mecanismo de reaccién. ... 102
Procedimiento Analitico. ... 104
Procedimiento Experimental. . ______ 105
Determinacion de la concentracion de acetato de almidéonconel GS. ... __ 107
Resultados del estudio cinético en la acetilacion de almidén nativo. ..~ 108
Resultados del estudio cinético en la acetilacion de almiddén

pregelatinizado. _ ... 115
Conclusiones. ... 119
Bibliografia._ ... 120
CAPITULO VI: _ ... 125

Comportamiento cinético de la reaccion de produccion de

acido fosférico.

Resumen. 125
Introduccion. 125
Estudio cinético. Etapa de reaccion quimica. Estudio sobre la

influencia de la temperatura y tamafio de particulas en la conversién

de P205. . 126
Influencia de la temperatura en el proceso de reaccién. . 126
Influencia del tamafio de particulas. - ______ 127
Conclusiones. ... 128
Bibliografia._ ... 128
CAPITULO VIl __ . 131

Metodologia para la obtencion de los modelos cinéticos de
reacciones complejas en afiejamientos de bebidas

espirutuosas.

Resumen. ol 131
Introduccion. ... 132
Resultados y discusién. - 135
Validacion de los modelos de reaccion. .. 140
Concluciones. _ ... 142
Referencias. ... 143
CAPITULOVINL 145
Crecimiento y cultivo de la chlorella sp.

empleando vinazas cubanas como medio de cultivo.

Resumen. - . 145
Introduccion. ... 145
Resultados. ... 155
Discusién. 162
Conclusiones. 164
Bibliografia.. .. 164

« 11 »



CAPITULOIX 167
Cinética del Cambio de Color en Snacks de Mandioca Fritos

por Inmersién.

Introduccion. — - 167
Materialesy métodos. . ______. 168
Modelos cinéticos. .~~~ 169
Resultados y discusién. - ... 172
Cinética de pérdidadeagua. ... ... 172
Luminosidad._ .. ... 173
Parametro “@”. ... 174
Parametro “b”. .. 176
Cinética del cambiodecolor. .. 177
Conclusiones. - ... 179
Referencias. - ... 180

« 12 »



Prologo

Hoy resulta innegable que el conocimiento, ajuste y manejo de
modelos matematicos es un area del conocimiento necesario para el
disefio, control, operacidn y optimizacién de los procesos que se dan
en los reactores quimicos.

Las operaciones que involucran reacciones quimicas resultan de un
interés prioritario y han recibido una especial atencién en la
bibliografia especializada razén por la cual este libro presenta una
recopilaciéon interesante desde el punto de vista del drea de
alimentos principalmente porque los modelados previos constituyen
el paso inicial y fundamental para el disefio y la operacién de
cualquier reactor quimico.

En este libro se recopilan trabajos experimentales de laboratorio de
alta carta curricular, principalmente basados en productos o matrices
alimenticias vegetales naturales de importancia para la agroindustria
de Latinoamérica y el Caribe tales como derivados de yuca o bagazo
de cafia de azucar.

Resultara esta recopilacién de trabajos apropiada y util para
estudiantes de postgrado con perfil de ingenieros en el area de
Ciencia y Tecnologia de Procesos de la Industria Alimentaria entre
otras.

Dra.lng.Quim.Vannesa Graciela Hartwig
Dpto.de Industrias, Facultad de Ingenieria

Universidad Nacional de Misiones, Argentina
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CAPITULO |
MODELACION DE LA CINETICA FERMENTATIVA EN LA OBTENCION
DE BIOMASA PROTEICA A PARTIR DE LA DIVERSIFICACION
AZUCARERA

Omar Pérez Navarro
Juan E. Mifo Valdés
Agustin Garcia Rodriguez
Erenio Gonzalez Suarez
Sandra Liliana Hase

Las potencialidades de la industria fermentativa y la necesidad de la
modelacion de la cinética de los procesos biotecnoldgicos.

La industria fermentativa, desarrollada a partir de subproductos del
proceso azucarero, es de vital importancia para el desarrollo de los
paises del sur, principalmente atendiendo a que no demanda
elevados requerimientos energéticos y de seguridad tecnoldgica, ni
enormes importaciones de materias primas y equipos. La misma,
puede desarrollarse a partir de subproductos azucareros como la
miel final, los jugos diluidos intermedios del proceso azucarero,
principalmente el jugo de los filtros y el bagazo hidrolizado (Mesa,
2010); (Albernas, 2013).

Un ejemplo de dichos productos es la biomasa proteica, obtenida en
estado sumergido, a partir de un sustrato conformado por jugo de
cafla, suplementado con miel final y nutrientes La misma, es
inoculada con cepas de levadura autdctonas, aisladas del propio jugo
de la cafia (Garcia y col, 2005). Este material, rico en contenido
proteico, es destinado a la alimentaciéon animal, principalmente
porcina, con adecuados indices de conversién y rendimiento en los
animales (Garcia y col, 1999).

Para aplicar adecuados métodos de disefio y escalado de los
biorreactores para este proceso se requiere aplicar la modelacién

« 15 »



efectiva del comportamiento de estos equipos. El modelo global del
biorreactor implica la obtencidn de los modelos de transferencia de
calor y masa, de la hidrodinamica del equipo y muy especialmente
del modelo cinético de la poblacidn de microorganismos, en las
condiciones de cultivo seleccionadas (Flores y col, 2013). Este modelo
cinético permite determinar la velocidad de crecimiento celular y la
influencia de los factores externos asi como la simulacidon vy
optimizacion del funcionamiento del equipo.

Modelo cinético para la obtencion de biomasa proteica.

Seleccion de modelos cinéticos para la fermentacion sumergida en
la elaboracién de biomasa proteica.

La fermentacidn es un tipo de reaccién catalizada enzimatica,
sustentada en la biosintesis multi-enzimatica de las proteinas como
material constituyente de las células microbianas y de las propias
enzimas, con saturaciéon del sustrato (Lehninger, 1988). La
fermentacidon genera una cantidad de biomasa (X) y de productos
asociados al metabolismo (P), a través del consumo de una cantidad
de sustrato (S). Entre los factores influyentes en la velocidad de estos
procesos se encuentran la acciéon de las enzimas, el pH, las
radiaciones y los efectos de temperatura y presion (Melo, 2011).

Las expresiones cinéticas para los procesos fermentativos tienen su
base en la cinética de las reacciones con catdlisis enzimatica. Uno de
los modelos mds adecuados, para describir la fermentacidn
enzimatica es el modelo de Michaelis-Menten. Dicho modelo
describe la cinética de la fermentacion como un mecanismo de
inhibicidn enzimatica no competitiva (Lehninger, 1988).

Durante la fase de crecimiento exponencial, los procesos son
balanceados y la velocidad de crecimiento especifica (i) es constante
e igual a la maxima alcanzada en toda la curva de crecimiento celular
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(U= Un). La velocidad especifica de crecimiento es referida a la

., . . 1dx
concentracién de biomasa, por lo que se define como: p = P

Integrando en la misma, entre un estado fermentativo (i) y su estado

inicial (i-1), se obtiene la expresién de célculo de la velocidad

o InX;-InX;_,

especifica como: g =———
bi—ti-g

Sobre la base del modelo de Michaelis-Menten se propuso, como

modelo primario y mas aceptado para la fermentacién, el modelo

de Monod, definido como:

= s &
Donde u, es la velocidad especifica maxima de crecimiento en
unidades de tiempo™ y Ks es la concentracién de sustrato limitante
del crecimiento, en unidades de concentracidon de sustrato, para la
cual se alcanza (u=,/2). En la figura 1 se representa graficamente el
comportamiento de este modelo.

JEAF 3

-
-

Ks s

Figura 1. Representacion grafica del modelo de Monod
Linealizando la expresion (1), por el método de Lineweaver-Burk, se
obtiene:
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1 1
1_ K1 + — (2)
M pm 5 pm

Cuya representacion linealizada se muestra en la figura 2 y permite
determinar los pardmetros de Monod: u,, y K.

1
— A
i
1
Hom
L1
1 5

Figura 2. Representacion grafica linealizada del modelo de Monod

Este modelo supone la existencia de condiciones balanceadas para el
crecimiento celular y la formacion de productos, situacién que no
siempre es adecuada para describir estos procesos y la respuesta
celular ante perturbaciones de diferente indole. Atendiendo a ello, se
han propuesto en la literatura cientifica diferentes variantes de
modelos cinéticos fermentativos, considerando la inhibicién libre, por
sustrato, por producto y combinada.

Cuando la velocidad de crecimiento es alta o predominan los efectos
inhibitorios generados por la propia concentracion de células, los
datos cinéticos se ajustan mejor a modelos que consideran la
inhibicién libre. En la tabla 1 aparecen los principales modelos de
inhibicidn libre reportados en la literatura.
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Tabla 1. Inhibicién libre: principales modelos propuestos en la
literatura.

Modelos cinéticos para

Autores Lo
inhibicion libre
.. _=
Teissier = Hm(i —e K)
5‘?’!
Moser — -
A
Contois y Fujimoto p=u L
KX +S
5

Powell — - -
Rt T K +5

Fuente: (Ledn, 1999; Ribas, 2006; Trejos y col, 2009)

En el modelo de Teissier, K es la concentracion de sustrato a la que se
alcanza el 63 % de u,,. En el modelo de Moser, n es un coeficiente de
correccién del modelo de Monod que considera el efecto inhibitorio
de las altas concentraciones celulares. En el modelo de Contois y
Fujimoto, K; es la constante de Michaelis aparente que, multiplicada
por la concentracién celular, conduce a una disminucién de la
velocidad a medida que aumenta la concentracién de biomasa. En el
modelo de Powell, K, es la constante de resistencia difusional.

La inhibicidn esta dada por el efecto de concentraciones inadecuadas
de las sustancias que determinan la velocidad de crecimiento, ya
sean las que actuan como sustratos o las que producen metabolitos.
La elaboraciéon de biomasa proteica es conducida hacia la generacién
de biomasa, sin embargo es necesario prestar atencion a la
formacion de productos metabdlicos, principalmente etanol, a causa
de su posible efecto inhibitorio sobre el crecimiento celular. Sin
embargo, cuando se logra un control adecuado de la fermentacion,
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es limitado el efecto de la inhibicion por producto y combinada.
Atendiendo a ello, son importantes los efectos de inhibicion por
sustrato, producto y su combinacién por lo que es necesaria su
consideracion en el modelo cinético.

Los modelos cinéticos para inhibicién por sustrato y producto se han
desarrollado modificando las expresiones para la inhibicion de las
reacciones enzimaticas y consideran constantes de inhibicién por
sustrato (Ks) y de inhibicion por producto (Kjp 0 K,).

En la tabla 2 aparecen los principales modelos de inhibicion por
sustrato y en la tabla 3 los modelos de inhibicion por producto.

Tabla 2. Inhibicidn por sustrato: principales modelos propuestos en la
literatura

Modelos cinéticos para inhibicion

Autores
por sustrato
)
.'I"I = .'I"Ii""- 2
Andrews K.+ 5+ ]
15
5
Haldane H= Hm 5
U+ K [14 7]
5
si+ (EH
Webb H= Uy I
Hi 4+ 54|+
15
Yanoy >
U= ‘I"Ii"?‘ 5
[ [ i1 P 5
colaboradores Es+ 5+ .5] [1 + (f)]
5
Powell u

HmE, tED+ S

Fuente: (Ledn, 1999; Ribas, 2006; Trejos y col, 2009)
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Tabla 3. Inhibicién por producto: principales modelos propuestos en
la literatura

Modelos cinéticos para inhibicion

Autores por producto
Dagley y Hinshelwood k= #mL{i - HJ; P}
Ec+ 5§
Aiba y Shoda = tmps e~KpP
5 Kp
Yarovenko L= H’mj[{s_'_ SKp+ P

Fuente: (Edwards, 1968; Ledn, 1999; Ribas, 2006; Trejos y col, 2009)

El crecimiento celular para procesos discontinuos, en la fase
logaritmica y cuando no existe efecto apreciable de la concentracién
de productos metabdlicos, puede expresarse a través del modelo de
Malthos como:

—=uX (3)

Otras expresiones describen adecuadamente las tres fases del
crecimiento celular, se adaptan mejor a la inhibicién por producto y
se reflejan en la tabla 4. En ellos el factor a permite la evaluacion de
la fase de curva de crecimiento celular en que se encuentra el cultivo,
siendo cero su valor en la fase logaritmica.
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Tabla 4. Principales modelos del crecimiento celular propuestos en la

literatura.
Autor Modelos para el crecimiento celular
ax
Verhlst — = uX[1 —aX]
dt
Teissier % = [1 - e“':x_xf]]
dx X
Edwards y Wilne P ux [1 - (X_f)]
dx x\°
Ley Polinomial P [1 — (ff) ]

Fuente: (Ledn, 1999; Ribas, 2006; Trejos y col, 2009)

Procedimiento Analitico
Se determind la expresion de velocidad y la ecuacidn del crecimiento

celular mejor adaptada a datos experimentales de fermentacidon
discontinua para biomasa proteica. Para ello se consideré como
expresion del crecimiento celular el modelo de Malthos, reflejado en
la ecuacion (3) y se ajustaron, el modelo de Monod, reflejado en la
ecuacion (1), los modelos de inhibicidn libre de Teissier y Mosser, que
aparecen en la tabla 1, el modelo de inhibicion por sustrato de
Andrews, que aparece en la tabla 2 y el modelo de inhibiciéon por
producto de Dagley, que aparece en la tabla 3. Adicionalmente,
considerando como expresién del crecimiento celular el modelo de
Verhlst, que aparece en la tabla 4, se ajustaron los modelos cinéticos
de Monod y Teisiser. Finalmente, considerando como expresion del
crecimiento celular la Ley Polinomial, que aparece en la tabla 4, se
ajustd el modelo cinético de Monod.

Para el ajuste, se aplicé la simulacién interactiva de procesos (PSl)
usando el método de Hooke y Jeeves en la optimizacién de los
resultados de la integracion de las sumas de las diferencias entre los
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valores calculados por el modelo y los datos experimentales. El
procedimiento minimiza la integral del error, definida como:

Int,= [T (X — Xopp) dt (4)

La solucion de las ecuaciones diferenciales se efectud mediante
integracion numérica de Runge - Kutta de cuarto orden a paso fijo.

Procedimiento Experimental
Se efectuaron experiencias cinéticas a escala de laboratorio con la

finalidad de determinar el comportamiento dindmico de X, Sy P a
valores fijos de pH y temperatura, durante el crecimiento celular de
biomasa proteica en cultivo discontinuo.

Se utilizdé un sustrato formado por jugo de cana suplementado con
miel final y un inéculo de una cepa de levadura autdctona del jugo de
cafia, previamente aislada de él. Los parametros de la fermentacién
considerados fueron 45 y 62 g/L de concentracidn inicial de sustrato
(Sp) como azucares reductores totales (ART), con relacion de ART
Jugo/Miel final de 80/20 % a aireacion de 1 Lyre/Lmedioc Min., con
regulacién de temperatura a 36 °C. Como nutrientes se afiadié 1,27
g/L de fosfato de amonio y 2,36 g/L de urea. Se comprobd que el pH
se mantiene entre 4,4 y 5,2 en dichas condiciones.

La concentracién celular, de sustrato y de producto (etanol) se
determind cada una hora durante 10 horas de fermentacidn
discontinua. La concentracion celular se determind por cuantificacion
del peso seco de material celular proveniente de centrifugacion de
volumenes conocidos de cultivo. La concentracidon de producto se
determiné como % volumen de etanol. La concentracion de ART se
determind por el método Eynon-Lane modificado por el Instituto
Cubano de Derivados de la Cafia de Azucar.
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Los datos experimentales se ajustaron,

para facilidad de

la

simulaciéon, a través de modelos estadisticos polinomiales del

promedio de dos experiencias, a cada concentracion de ART.

Resultados y discusion

Los resultados del comportamiento dindmico experimental y el ajuste

de los datos a un polinomio de alto orden se muestran en la figura 3,

para So=45 g/Ly en la figura 4, para S,=62 g/L.
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Figura 3. Comportamiento dindmico experimental para biomasa

proteica, ART y etanol a Sp= 45 g/L de ART
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Figura 4. Comportamiento dindmico experimental para biomasa
proteica, ART y etanol a Sp= 62 g/L de ART

Se aprecia un ajuste adecuado para los tres parametros, a ambas
concentraciones iniciales de ART logrando, en todos los casos, valores
de coeficiente de regresién (R%) por encima del 98 %. Se observa que
en condiciones controladas es limitada la formacién de etanol y que
el punto de cultivo, donde se igualan la concentracion celular y la
concentracién de sustrato, se alcanza por encima de las 8 horas en
ambas casos.

Con dichos resultados se determinaron los pardmetros del modelo
linealizado de Monod a partir de la ecuacién (2) y el procedimiento
mostrado en la figura 2. Se obtuvo que a So= 45 g/L, pn=0,18 h™* con
K,= 4,1 g/Ly coeficiente de regresion R’= 0,92; mientras gue aSy=62
g/, Mm= 0,29 h™ con K= 10,4 g/L, alcanzando R’= 0,89. Los
coeficientes de regresién indican que el modelo no logra describir
con total precisidon la dinamica de produccidon de biomasa proteica
por lo que se requiere la consideracién de modelos mas especificos.
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Los resultados de la simulacidon para los modelos de Monod vy
Teissier, con crecimiento celular de Malthos, aparecen en la figura 5
para Sp=45 g/Ly en la figura 6 para S;=62 g/L.
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0,5 + ’g;:; ::::’--7*::: 77“’_’”’_'"*_“‘”"T ,
0 ‘f" . T T ; : | . , | o
" ' ? 9 10

4 5 6, 7
tiempo de fermentacion {h)
Xexp —BE—XMonod —A —XTeissier < INT1 Monod ® INT1 Teissier

Figura 5. Resultados de la simulacion a Syp= 45 g/L para los modelos
de Monod y Teissier con expresion del crecimiento celular de
Malthos.

Los resultados de la simulacion interactiva con criterio de minimo
valor de la integral del error, definida en la ecuacién (4), muestran
que el modelo de Monod, con expresién de Malthos para el
crecimiento celular, se ajusta aceptablemente a los valores
experimentales, en la primera parte de la fase logaritmica, pero
presenta limitaciones en la etapa de adaptacién y en la dltima parte
de la fase logaritmica.

De los modelos de inhibicidn libre, el mejor ajuste se logra con el
modelo de Teissier, también considerando crecimiento celular por el
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modelo de Malthos. El modelo de Teissier logra mejor ajuste que el
modelo de Monod y alcanza los menores valores de INT1 entre los
modelos considerados, aunque también presenta una ligera
dificultad en la zona de adaptacidén. El modelo de Moser no mejora el
modelo de Monod, con resultados de INT1 por encima de Teissier y
cercania del valor de n ala unidad.

En la tabla 5 se resumen los pardmetros y resultados del ajuste a los
datos experimentales a ambas Sy. Se aprecia que los parametros de
Monod, u, y Ks, para todas las expresiones del crecimiento celular
consideradas, presentan ligeras diferencias con los obtenidos por
linealizacién. Ello es debido a las deficiencias de ajuste de los datos
de produccion de biomasa proteica al modelo de Monod, antes
referidos y que sugieren el uso preferente del modelo de inhibicion
libre de Teisier para describir la cinética de este proceso.
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7 4 s I
2 65 & -~ B
g 7 g 07— 8
E 6 - 7l =
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Figura 6. Resultados de la simulacién a Sy=62 g/L para modelos de
Monod y Teissier con la expresién del crecimiento celular de Malthos

El modelo de Andrews no mejora INT1 respecto a Teissier, mientras
que el orden del valor de K5 indica la poca influencia de la inhibicidn
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por sustrato. Ello es debido a que se consideraron
experimentalmente concentraciones que ya habian sido
seleccionadas como adecuadas para este proceso en trabajos
previos.

Tabla 5: Parametros de los modelos considerados y efectividad de la
simulacidn a las concentraciones iniciales de ART consideradas.

Crecimiento Z':;?c'z Parémetro s(o=/f)5 INT 1 S(°=/f)2 INT 1
celular g g
Hm (W) 0,21 0,25
0,24 0,44
Monod Ks(g/L) 2,46 9,26
tm (h7) 0,21 0,25
issi 0,08 0,19
Teissier K (/L) 1121 232
Hm (A7) 0,21 0,26
Moser Ks (g/L) 2,57 0,21 11,53 0,46
Malthos n 0,98 0,99
tm (h) 0,21 0,25
Andrews Ks (g/L) 2,62 0,1 9,27 0,44
Ks(g/l)  -3,410" -1-10°
Hm (A7) 0,21 0,25
Dagley Ks(g/L) 11 0,09 23 0,23
K'e 4,3-10° 7,7.10"
tm (A7) 0,22 0,25
Monod Ks(g/L) 3,6 0,24 9,26 0,43
Verhlst a 1,210° 5,3-10"
Hm (A7) 0,21 0,26
Teissier K (g/L) 10,98 0,11 24,3 0,25
a 1,1-10° 8,9-10"
tm (A7) 0,21 0,26
Monod Ks(g/L) 1,18 0,06 9,16 0,22
Ley Polinomial a 14,5 17,2
Hm (A7) 0,21 0,25
Teissier K (g/L) 10,73 0,05 22,1 0,23
a 73,33 98,2
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El modelo de inhibicién por producto de Dagley muestra buen ajuste,
pero muy pequefios valores de las constantes de inhibicién por
producto K’s. Respecto a las expresiones del crecimiento celular, el
modelo de Malthos alcanza resultados similares que los modelos de
solucidon mas compleja, como Verhlst y Ley Polinomial, ello se debe a
que no existen mecanismos importantes de inhibicidn en este
proceso y la fase logaritmica predomina en las condiciones
estudiadas.

Conclusiones

Atendiendo a los resultados alcanzados, la cinética fermentativa en la
obtencion de biomasa proteica a partir de un sustrato conformado
por jugo de cafia suplementado con miel final y nutrientes, cuando se
utilizan microorganismos autdoctonos del medio, se describe
adecuadamente a través de un modelo de Teissier, para la velocidad
especifica de crecimiento y un modelo de Malthos del crecimiento

. dX -5
celular, resultando el mismo en: == [_u.m(i —e K)]X
r

Los parametros del modelo de Teissier en las concentraciones
iniciales de ART consideradas son los siguientes:

Para So=45g/L pHn=0,21h™, conK=11,21g/L

s dx 5
Porloque: u = {]J21(1 —g '_;:'_) y E: 0,21 (']_— e :;::)]X

Para So= 62 g/L pn=0,25h™, con K=23,2 g/L

&
Porloque: u =025 (1 - E_E) y f =
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En las condiciones anteriores no actian, de forma apreciable, los
efectos de inhibicién del crecimiento celular por sustrato, productos
del metabolismo o su combinacién. Las expresiones del crecimiento
celular, diferentes a la de Malthos, generarian mayor complejidad de
solucion de las ecuaciones diferenciales, sin lograr mejoras
significativas en el ajuste de los modelos.
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CAPITULO 1l

PRIMERA APROXIMACION A LA CINETICA DE LA OBTENCION
DE ETANOL MEDIANTE SACARIFICACION Y FERMENTACION
SIMULTANEA DEL BAGAZO

Yailet Albernas-Carvajal
Julio Pedraza Garciga
Gabriela Corsano
Erenio Gonzalez Suarez

RESUMEN

El incremento de la disponibilidad de residuos y los costos
energéticos han incentivado la descomposicion de la biomasa
lignocelulésica en azlcares y estas a combustible. Un empleo
efectivo de los residuales azucarados puede ser la conversién por
hidrélisis enzimatica de los residuos en azucares simples y la
fermentacién de estos azlcares para obtener etanol. El etanol para
combustible puede ser obtenido mediante el proceso de
sacarificacion y fermentacion simultanea (SSF). En el presente trabajo
se analiza el modelo matematico desarrollado por Phillippidis et al.
(1992) empleando los datos experimentales obtenidos por Albernas-
Carvajal et al. (2014). Para la solucidon del sistema de ecuaciones
diferenciales obtenido se empled el algoritmo de Runge-Kutta-
Fehlberg (RKF). El valor del etanol obtenido experimentalmente y
determinado por método cromatografico es similar al valor del
etanol obtenido por el algoritmo matematico de (RKF).

Palabras clave: Sacarificacion y fermentacién simultanea; cinética;
bagazo; etanol.

INTRODUCCION

Durante el siglo pasado la generacion y emision de didxido de carbono
se incrementd exponencialmente debido a las demandas de
combustibles fdsiles (Kadar et al. 2004), por lo que el etanol es uno
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de los combustibles alternativos como sustituto de los combustibles
fosiles (Magesh et al.,2011; Nguyen et al. 2014). El alcohol etilico es
efectivo en las mdaquinas de combustién interna y su quemado es
relativamente limpio, especialmente cuando las cantidades de
gasolina con las que se mezclan disminuyen. Ademds las emisiones
toxicas al aire son menores para el etanol que para la gasolina tal
como lo afirma Lynd (1996).

Uno de los materiales lignoceluldsicos a ser considerados en los
paises tropicales es el bagazo de cafia de azucar (SCB), residuo
fibroso obtenido después de la extraccion del jugo de la caia
(Saccharum officinarum) en el proceso de produccién de azucar
(Pandey et al. 2000). El bagazo es un paradigma por su bajo costo y
abundancia, ademas de no competir con alimentos (Mesa et al.,
2011; Albernas-Carvajal, 2013). De acuerdo con Hofsetz & Silva
(2012), y Dantas et al. (2013) por cada tonelada de cafia de azucar se
obtienen aproximadamente de 0,27 a 0,3 toneladas de bagazo
(Albernas-Carvajal et al. 2014 a); una porcién de ese bagazo es
guemada en las calderas de vapor, pero queda un excedente que
puede ser empleado en la obtencién del etanol de segunda
generacion (Mesa et al. 2011a).

El bagazo de cafia de azicar de manera general tiene una
composicion aproximada de 50 % de celulosa, 25 % de hemicelulosa
y 25 % de lignina (Haagensen & Ahring, 2002). A pesar de ser rica en
carbohidratos (celulosa, hemicelulosa), la biomasa lignoceluldsica es
un sustrato insoluble con una estructura compleja, por lo que se
necesita lograr una eficiente conversion de la celulosa en azlcares
fermentables para luego obtener el etanol. La lignina forma una
barrera protectora alrededor de la celulosa y la hemicelulosa,
protegiendo los polisacaridos de la degradacion enzimatica. Para la
conversion de la biomasa en etanol, la celulosa debe estar disponible
a la accion de las enzimas. La conversion a etanol a partir de biomasa
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lignoceluldsica incluye dos procesos: la hidrdlisis de la celulosa a
celobiosa y otros productos solubles por la accion de enzimas
exoglucanasas y endoglucanasas presentes en la preparacién de la
celulasa, conversiéon de la celobiosa a glucosa por la accién de la
enzima RB-glucosidasa y conversion de la glucosa a etanol por
fermentacidn empleando levaduras (Lynd et al. 2001). El proceso de
hidrélisis enzimatica puede ser combinado con el de fermentacidn
microbial en una sola unidad llevando a cabo el llamado el proceso de
Sacarificacion y Fermentacion Simultanea (SSF) (South et al. 1993).

La SSF es un proceso de bioconversidn incluyendo la hidrélisis de los
polisacaridos en monosacaridos en presencia de organismos
fermentativos que consumen los azlcares simples (Takagi et al.
1976; Philippidis et al. 1992; Sasikumar & Viruthagiri, 2010).
Comparado con la sacarificacién y fermentacién secuencial, la SSF
reduce la inhibicidon por producto de la enzima hidrolitica mientras
reduce la inhibicién por sustrato de los organismos fermentativos.
Junto con la cinética enzimdtica y parametros de crecimiento
microbiano que son intrinsecos de las enzimas y microorganismos
en el proceso de SSF, la carga inicial de polisacaridos, la concentracion
inicial de enzimas y de inéculo microbiano gobiernan la dinamica de
los procesos batch de SSF (Raman & Anex, 2012). Investigaciones han
demostrado que la sacarificaciéon simultanea de la celulosa a glucosa
y fermentacién de la glucosa a etanol mejoran la cinética (Takagi et al.
1977) asi como la economia de la conversion de biomasa por
productos de la inhibicién enzimatica en la hidrélisis, minimizacién
de los riesgos de contaminaciéon por la presencia de etanol y
reduccion de los requerimientos de capital invertido (Wright et al.
1988). El objetivo del presente trabajo es identificar y analizar los
pasos del proceso de SSF aplicado a la conversién del bagazo de
cafia de azucar y demostrar que el modelo cinético desarrollado por
Philippidis et al. (1992) puede ser empleado para el estudio
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aproximado y simulaciéon adecuada del proceso de SSF empleando
bagazo de cafia de azucar pretratado.

MATERIALES Y METODOS

El desarrollo experimental de la SSF para la determinacién del mejor
experimento en la obtencién de etanol se realiz6 empleando los
siguientes materiales y métodos:

Materia prima

Bagazo de cafia de azucar (60 % w/w humedad) recogido de una
fabrica de azucar cubana. La composicién de este bagazo en
términos de sus principales componentes en % peso base seca es:
glucosa 44,9410,23%; xilosa, 28,24+0,6%; lignina, 18,93+0,19%;
extractivos, 5,6+0,12%; cenizas, 2,29+0,09% (valores promedios de
tres réplicas) (Albernas-Carvajal, 2013). Esta composicion es similar a
lareportada por Sasikumar & Viruthagiri (2010).

Pretratamientos

El bagazo de cafia de azlcar fue pretratado en dos etapas, la
primera incluye cualquiera de los dos propdsitos, produccién de
furfural o de xilosa. Para la produccién de furfural las condiciones
operacionales son temperatura (1752C), tiempo (40 min), relacidn
sélido liquido (1:1 w/v) base fibra seca, y concentraciéon de SO,H,
(1% w/v) base fibra seca (Morales et al. 2010).

Para la produccién de xilosa las condiciones son: temperatura 120
2C, tiempo 40 min, relacion sélido liquido (1:4 w/v), concentracidn
de SO4H; (1% w/v) base fibra secay 24 horas de impregnacion antes
del pretratamiento.

Esta etapa fue desarrollada en un reactor semipiloto inyectado con
vapor directo (Mesa et al. 2011). El segundo pretratamiento va
dirigido a la separacién de la lignina por organosolvdlisis con etanol.
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Las condiciones de operacionales fueron: temperatura 185 ©C,
tiempo 60 min, concentracidn de etanol 30 (% v/v), relacién sdlido
liquido (1:7 w/v) y concentracion de NaOH 3 (% w/w) basado en
fibra seca (Mesa et al. 2010). Esta segunda etapa se llevd a cabo
en un reactor Parr de 1 L.

Posteriormente al pretratamiento el sélido residual es separado del
hidrolizado, lavado con agua y almacenado a 49C antes de las
determinaciones analiticas y los experimentos de sacarificacion y
fermentacidn simultanea (Albernas-Carvajal et al. 2014).

Sacarificacion y fermentacion simultanea (SSF)

El sdélido producto de los pretratamientos previos, lavado, es
sometido al proceso SSF. Para el proceso de SSF se emplea la mezcla
de enzimas compuestas por el complejo celulolitico Cellic'CTec2 y R-
glucosidasa (NS50010),

proporcionada por Novozymes A/S (Dinamarca), que ha sido
profundamente estudiada de acuerdo con Bansal et al. (2009). La
fermentacién se lleva a cabo por la levadura Saccharomyces
Cerevisiae No. 1701 (Coleccion del cultivo DER CIEMAT, Espafia). Las
corridas de SSF fueron llevadas a cabo en frascos Erlenmeyer de 100
mL, cada uno contiene 25 mL de medio en 0,05 M tampdn citrato de
sodio a pH 4,8 a 30-35 2C en zaranda rotatoria (Certomat-R, B-Braun,
Alemania) a 150 rpm por 50 h con 10 o 15 % (w/v) en dependencia
del disefio experimental. El limite superior fue escogido tan alto
como era posible para lograr una solucién de glucosa concentrada
manteniendo el medio bien mezclado.

Disefo de experimentos

Los experimentos de SSF fueron desarrollados empleando un diseiio
factorial completo 23, se desarrollaron 8 experimentos. Los niveles
de las variables seleccionados fueron basados en los reportes de
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Mesa et al. (2010); (2011). Las variables y sus niveles fueron: X1,
temperatura (2C) con nivel bajo de 30 y nivel alto de 35; X2, carga
enzimatica (Unidades de papel de filtro UPF/g materia seca), los
niveles son 10y 20 y X3, concentracidn de sdlidos, (% w/v), variando
entre 10y 15. Todos los experimentos se desarrollaron en duplicado.

Métodos Analiticos

La composicidon quimica de los materiales pretratados se determiné
acorde con los métodos NREL (NREL, 2004). La concentracién de
etanol fue determinada en un cromatdgrafo de gases 7890A,
Agilent, con inyector split/splitless, detector de ionizacion por llama,
acoplado a él, un generador de hidréogeno H2PEM-100 AWF 100,
Parker. Se emplea una columna DB-ALC2, J & W Scientific de 30 cm
de longitud, 0,32 mm de didmetro interior, y 1,20 um de capa
interior.

Detector de ionizacidén por llama, gas portador: hidrégeno a 3
mL/min, gases en el detector de ionizacion por llama: Hidrégeno, 30
mL/min; Aire, 400 mL/min. Temperatura del inyector 210°C vy
temperatura del detector 240°C.

Descripcion del modelo SSF

De acuerdo con Philippidis et al. (1992), la cinética SSF depende de
cuatro factores fundamentales:

1. Calidad y concentracién del sustrato celuldsico.

2. Calidad y concentracién del sistema enzimatico celulasa y B-
glucosidasa

3. Modo de interaccidn entre el sustrato y la enzima

4. Modo de interaccién entre la enzima y el organismo fermentativo
El mecanismo cinético de la SSF se presenta en la figura 1.
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Figura 1. Representacién del mecanismo cinético de la SSF.
E1: Celulasa; Ela: endoglucanasa; E1b: exoglucanasa; E2: -
glucosidasa. Fuente: Philippidis et al., (1992).

Para facilitar el desarrollo del modelo y la estimacién de los
pardmetros se asume que: la celulasa (E1l), consiste solo en
endoglucanasa y exoglucanasa, se absorbe hacia el sustrato sélido
lignocelulésico y se adhiere la celulosa [C] a las cadenas de
polisacéridos a través de la accién de la endoglucanasa (Ela);
simultdneamente, se desarrolla la hidrélisis de esas cadenas hacia la
celobiosa [B] por la exoglucanasa (E1lb). Sin embargo debido a que la
concentracion de las macromoléculas intermedias insolubles no
puede ser determinada experimentalmente, el esquema de reaccion
se simplifica mas alld a la conversidon directa de la celulosa a
celobiosa.

La celobiosa se difunde en la fase acuosa, donde la B-glucosidasa (E2
) cataliza esta hidrdlisis hacia la glucosa [G], que es fuente de energia
y carbono y conduce hacia la produccion del etanol [E], como
producto metabdlico principal, y la biomasa celular [X]. EIl modelo
también considera que:
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1. La celulasa consiste en endoglucanasa y exoglucanasa, pero no
se hace distincién entre ellas, ya que no se distinguen las
actividades de los dos componentes de la celulasa durante la
SSF.

2. La celulasa y la B-glucosidasa son componentes exdgenos
afiadidos al sistema de SSF.

3. La celulosa es hidrolizada hacia la celobiosa por la celulasa con
la formacion de cantidades despreciables de glucosa.

4. El pH durante la SSF no varia considerablemente, por lo tanto
no tiene un efecto significativo en la actividad enzimatica y el
crecimiento celular.

(S, ]

. El etanol y el diéxido de carbono son los principales productos
metabdlicos.

6. EIl medio de crecimiento provee un exceso de nutrientes
excepto fuente de carbono (glucosa), que se deriva de la
celulosa.

El modelo no se restringe a cualquier sistema particular de SSF o
juego de condiciones, y se refiere a ambas operaciones, anaerobia y
aerobia.

Formulacién del modelo cinético de la SSF

Basados en el modelo desarrollado por Philippidis et al. (1992), la
variacién de las concentraciones de masas en funcién del tiempo
para la: celulosa, celobiosa, glucosa, celulas y etanol durante la SSF
desarrollada a batch son descritas por las siguientes ecuaciones
diferenciales para la:

(C): Celulosa d(C)/dt=-r, (1)

(B): Celobiosa d(B)/dt=1,06.r,—r, (2)
(G): Glucosa d(G)/dt=1,05.r, —r3 (3)
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(X): Celulas, d(X)/dt=" i [(G)/Ks+(G)+(G)*/Kl[Kse/Kse+(E)(X)= Kq (X)

(4)
(E): Etanol d(E)/dt = [a.d(X)/dt + b (X)] [(G)/Ks+ (G)]  (5)

Donde:

a = constante de crecimiento asociada a la formacion de etanol, g/g
b = velocidad especifica de produccién de etanol, g/(g/h)

(B) = concentracion de celobiosa, g/L

(C) = concentracidn de celulosa, g/L

(G) = concentracion de glucosa, g/L

(E) = concentracion de etanol, g/L

(X) = concentracion de masa celular, g/L

Kd = velocidad especifica de muerte celular, h

um = velocidad especifica de crecimiento del microorganismo, h™

Ki = constante de inhibicion del crecimiento celular por sustrato
(glucosa), g/L

Kse = constante de inhibicion del crecimiento celular por etanol, g/L
K; = constante de Monod de la glucosa para el crecimiento celular,
g/L

K4 = constante de Monod de la glucosa para la sintesis de etanol, g/L.
De esta forma el modelo matematico de SSF esta compuesto por
cinco ecuaciones diferenciales involucrando cinco variables
dependientes, (C), (B), (G), (X) y (E) y una independiente: el tiempo
(t).

En la formulacidn del modelo se asume que la desactivacion de la
enzima es despreciable, la concentraciéon de lignina se considera
constante, la lignina es quimicamente inerte durante la SSF. El
modelo puede ser facilmente modificado en diferentes condiciones
de SSF y modos de operacién, tales como multiples productos
metabdlicos, SSF y sintesis enzimdtica simultanea, fermentacién
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aerdbica y operaciones fed-batch y continuas, (Albernas-Carvajal et
al. 2014).

RESULTADOS Y DISCUSION

Etanol obtenido experimentalmente.

En la tabla 1 se muestran los resultados del etanol obtenido
experimentalmente y determinado por cromatografia gaseosa antes
descrita segun lo desarrollado por Albernas-Carvajal et al. (2014).
Todas las determinaciones analiticas se desarrollaron en réplica y los
resultados promedios del etanol mdximo son:

Tabla 1. Promedios del etanol obtenido en la SSF

Experiencia | X; | X, | X3 | Etanol maximo (g/L)
1 + + + 22,0
2 + + - 14,6
3 + - |+ 14,2
4 + | - | - 11,2
5 - + + 18,3
6 -+ |- 17,52
7 - - + 15,27
8 - - - 9,26

Como se puede apreciar el nivel de etanol obtenido para las
condiciones de experimentacién ensayadas, se encuentra entre 9,26
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y 22,0 g/L, valores que corresponden a los niveles inferior y superior
de las variables empleadas respectivamente. Atendiendo a esto se
decide, para el estudio cinético, utilizar el valor maximo de
concentracion de etanol obtenido, es decir, 22,0 g/L. Es importante
resaltar que este valor es prometedor si se compara con lo obtenido
por Lu et al. (2013), 24,0 g/L sin suplemento de nutrientes y 22,0 g/L
con suplemento de nutrientes. Por otra parte Sanchez et al. (2005)
logran también bajo la tecnologia SSF 18,0 g/L, valor muy cercano a
lo obtenido en el presente trabajo. En un trabajo posterior se
presentara un estudio completo y detallado del efecto de todos los
factores involucrados en este experimento y sus interacciones.

Muy brevemente se puede anunciar el compromiso a establecer con
la temperatura de trabajo, que para la levadura empleada la 6ptima
reportada es de 309C, como lo apunta Mesa (2010), pero para la
hidrélisis enzimatica la enzima empleada tiene reportado por el
fabricante como éptima 502C (Albernas-Carvajal, 2013); es decir,
gue en el proceso SSF se presenta una complicada combinacién
donde la hidrélisis enzimatica y la fermentacion estan fuera de sus
Optimos y se debe lograr un compromiso para el trabajo, lo cual se
analizard en el trabajo posterior.

Determinacion de los parametros del modelo cinético

Para la solucién del sistema de ecuaciones se emplea e algoritmo de
Runge-Kutta-Fehlberg (RKF). Este algoritmo controla el estimado del
error de integracion y altera los pasos de la solucién del sistema de
ecuaciones diferenciales ordinarias con el objetivo de mantener el
error por debajo de un cierto valor prefijado. Los valores empleados
para los errores relativos y absolutos son menores que 10™° que
garantizan una solucién apropiada del sistema de ecuaciones
diferenciales. Sin embargo este nivel de error es prdacticamente
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imposible de alcanzar, por lo que se usa como criterio de parada un
error de 107, para el error absoluto y de 10 para el error relativo.
Los calculos del tipo Runge-Kutta tienen gran popularidad debido a
gue tienen una gran estabilidad, son métodos de un solo paso donde
es suficiente solo con la informacidn de la funcién en el paso previo
para predecir la solucion en el paso siguiente. En el modelo
matematico que describe el proceso de fermentacién de la glucosa,
ecuacion (3) ala (5), r, = 0 (no hay formacién de glucosa). Donde la
velocidad de hidrdlisis de la celulosa, r,, depende de la
concentracion de celulasa absorbida en la celulosa:

ri=k; (El*) (6)
Donde:
k, = velocidad especifica de hidrdlisis y
(E1*) = concentracion de celulasa absorbida, que no se considera en
el presente trabajo. La velocidad de utilizacidn de la glucosa por el
microorganismo, rs, €s:

r3 = (1/¥xe) d(X)/dt +m (X)  (7)

Donde Yy es el coeficiente de rendimiento promedio de masa
celular en el sustrato (glucosa), y m es la velocidad especifica de
consumo del sustrato por requerimientos de mantenimiento.

El modelo de fermentacion consiste en tres ecuaciones diferenciales
ordinarias (ecuaciones 3, 4 y 5), incluyendo una variable
independiente (t), tres variables dependientes X, G, E, y diez
parametros (W, Kz, Ksg, Ki, Ky, Yxg, M, a, b, K,). Para el calculo de los
parametros se usd una regresion no lineal (a partir de experimentos
realizados, cuyos resultados se muestran en la tabla 2, para estudiar
la cinética del crecimiento celular y la sintesis del etanol) con el
objetivo de estimar aquellos valores de los parametros que
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minimizaran la suma de los cuadrados de los residuos. Se utilizé para
ello el método de la minimizaciéon de los minimos cuadrados de
Levenberg—Marquardt, que es un hibrido de los métodos de Gauss-
Newton y de paso descendente.

Tabla 2. Concentraciones medias experimentales empleadas para el
calculo de los pardmetros del modelo SSF

Tiempo Etanol Glucosa Masa Celular
(h) (g/L) (g/L) (s/L)
0 0,00 7,50 1,15
5 7,05 1,04 2,20
12 15,25 0,40 1,60
22 18,79 0,00 1,10
29,5 19,88 0,00 0,50
45,5 22,00 0,00 0,45

Los valores de los parametros obtenidos son los siguientes:

Hm=0,17 h* K;=0,171g/L Ki=33,8g/L
Kq=0,0505 h™ Yy = 0,24 g/g m=0,211h"
a=0,00269 g/g b=0,198 h™ K, =0,65 g/L
Kse = 0,18 g/L

El etanol obtenido por el algoritmo de Runge-Kutta-Fehlberg (RKF)
es 20,84 g/L y el etanol determinado por el método cromatografico
para el mejor experimento abordado por Albernas-Carvajal et al.
(2014) fue de 22,0 g/L, lo cual demuestra la eficiencia del algoritmo
RKF empleado. Como se puede apreciar en la figura 2 los v alores
experimentales tienen una tendencia similar a los valores obtenidos
por los modelos.
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Figura 2. Perfiles obtenidos en el modelo y experimental de consumo
de glucosa, formacién de etanol y masa celular

El etanol obtenido se encuentran en el orden de los valores reportados
por Sanchez et al. (2005), que empleando otra materia prima
lignoceluldsica, como ya se apuntd previamente, logran 18,0 g/L de
etanol a las 70 h de experimento mientras que en el presente se
logran los 22,0 g/L experimentales y 20,84 g/L por el algoritmo RKF a
las 50 h. Los mencionados autores reportan 0 g/L de glucosa alas 5 h,
presentando un comportamiento muy similar al presente con 2,0 g/L
a las 5 h, disminuyendo progresivamente hasta llegar a valores
cercanos a0 g/L alas 18 h.

Por otra parte Lu et al. (2013), haciendo el pretratamiento con agua
liguida caliente empleando el material lignoceluldsico insoluble en el
agua a 210 °C y la misma levadura Saccharomyces cerevisiae, logra
hasta 24,0 g/L de etanol sin suplemento de nutrientes y 22,0 g/L con
suplemento de nutrientes. Para el caso de la glucosa a las 24 h
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obtuvieron 2,0 g/L sin suplemento de nutrientes y 1,0 g/L con
suplemento de nutrientes, decayendo progresivamente hasta llegar a
niveles de 0 g/L pasadas las 36 h de experimento. Phillippidis et al.
(1992) en los compuestos mencionados se comporta de manera
similar, visto como tendencia general, pero al tratarse de otro
material y otro pretratamiento diferente los valores logrados son
inferiores al presente, 4,0 g/L de etanol a partir de las 20 h y glucosa
con valores cercanos a 0 g/L a partir de las 16 h.

Todo este anadlisis da una medida de la eficiencia y adecuacién del
modelo empleado, el cual proporciona una valiosa vision de las
interacciones mas importantes y las limitaciones de la velocidad en
la SSF, y puede ser empleado en un futuro como herramienta para
desarrollar el escalado del proceso de bioconversion.

El hecho de haber podido demostrar en el presente el método de
resolucion numérica aplicado a la SSF del bagazo de cafia de azlcar
pretratado es una herramienta importante que puede emplearse
como guia para procesos similares de SSF empleando otras materias
primas, siempre y cuando se ajusten los pardmetros del modelo a las
nuevas condiciones de la nueva materia prima empleada.

CONCLUSIONES

La expresion cinética propuesta por Phillippidis et al. (1992) para
la obtencién de etanol, masa celular y consumo de glucosa fue
analizaday probada en el presente trabajo.

Este modelo describe satisfactoriamente el proceso de obtencién
de etanol a partir de bagazo pretratado mediante el proceso de
Sacarificacion y Fermenta- cidn Simultanea (SSF).

La concentracién de etanol obtenida experimentalmente y
determinada por métodos cromatograficos por Albernas-Carvajal et
al. (2014) presenta valores similares a los obtenidos en el proceso
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de modelacién y simulacién por el algoritmo de Runge-Kutta-
Fehlberg (RKF),lo cual demuestra la efectividad de este algoritmo.
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CAPITULO Il
ESTUDIO DE LA CINETICA DE LA HIDROLISIS ENZIMATICA
DEL BAGAZO PRETRATADO

Yailet Albernas-Carvajal
Gabriela Corsano
Layanis Mesa Garriga
Ronaldo Santos Herrero
Erenio Gonzalez Sudrez

RESUMEN

En el estudio se determinan los parametros fundamentales de la
cinética enzimatica a partir de un modelo cinético pseudo-
homogéneo de Michaelis Menten, previamente estudiado con otros
materiales lignoceluldsicos, para determinar la velocidad de
produccién de Azucares Reductores Totales (ART) en el tiempo. Para
ello se emplearon los resultados obtenidos a nivel de laboratorio, en
el cual se llevé a cabo la hidrélisis enzimatica del bagazo previamente
pretratado de forma 4cida y basica. Se emplearon las enzimas
Celuloliticas Novozyme Cellic’CTec2 y B-glucosidasa con cédigo
NS50010, en un experimento con un disefio factorial 23 haciendo
réplicas al azar. Los valores de la constante de Michaelis Menten y
constante de inhibicién determinados (Ky y K;) son intrinsecos al
sistema de celulosa y celulasa dado, y son independientes de las
variables de operacién empleadas.

Palabras clave: Bagazo; hidrélisis enzimatica; Michaelis Menten;
modelo cinético.
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INTRODUCCION

Los modelos para la reaccion de la hidrélisis enzimatica se pueden
clasificar dentro de dos categorias: tipo de modelo (empirico o
mecanistico) y tipo de sustrato (puro o impuro). La mayoria de los
modelos mecanisticos para esta reaccion son o modelos
MichaelisMenten con algun tipo de inhibicion o modelos mas
detallados con multiples reacciones. Esos modelos generalmente
consideran multiples reacciones debido a la accidon de diferentes
tipos de enzimas o diferentes sustratos (cristalino y amorfo) o una
combinacion de los dos. Los modelos mads simplificados incluyen una
sola expresion de velocidad de reaccion para la hidrdlisis, mientras
gue los modelos que consideran multiples reacciones usan varias
expresiones de velocidad y muchos pardmetros.

En la tabla siguiente se relacionan las caracteristicas basicas de la
cinética, lo asumido, y la aproximacion modelada de varios modelos
establecidos en las diferentes etapas de la comprensién del complejo

de reacciones de la hidrdlisis de la celulosa.

Tabla 1. Caracteristicas basicas de la cinética, lo asumido, y la
aproximacién modelada de varios modelos establecidos en las
reac.de la hidrdlisis de la celulosa

Estado del Sistema Aproximacion Inhibicién | Referencia
sustrato enzimatico cinética
Material (Howell
homogéneo Ein Qss Competitiva | and Stuck,
1975)
Material . (Huang,
. E
homogéneo 123 MM Competitiva 1975)
(Okazaki
and
Gradode | ¢ ¢ g MM No Moo-
polimerizacidn Competitiva
Young,
1978)
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Material (Howell
homogéneo Eio3 Qss Competitiva Mzzgat,
1978)
Cristalino y (Peitersen
amorfo Eias MM - and Ross,
1979)
Cr;:]ao"r?g y E1s Qss Competitiva R’(’;g‘;tz‘j’l '
Material No (Fan and
homogéneo Eqy, E3 - Competitiva Lee,
1983)

E,, endo-glucanasa; E,, celobiohidrolasas; E;, celobiosa; E;,, combina
E; vy E,; E123, combina Eq, E;, y E3, QSS, estado cuasi estacionario; MM,
Michaelis Menten

Posteriormente se hicieron otros estudios en este sentido; en 1999,
Ljunggren (1999) desarrolld6 un modelo cinético que incluye
caracteristicas o factores como inhibicién de producto final de
celobiosa y glucosa, desactivacidon de enzima y un nuevo parametro
de sustrato. El modelo se basa en reacciones homogéneas y
heterogéneas, las cuales son influenciadas por el producto final y la
desactivacion de la enzima. En el 2003 Gan et al. (2003) presentan la
cinética enzimatica de la hidrdlisis de la celulosa considerando un
sistema de reaccidn heterogéneo sdlido liquido. En el 2004, Li et al.
(2004) desarrollan un modelo pseudo homogéneo de Michaelis
Menten con inhibicion competitiva, considerando sustrato soluble
hipotético, empleando un método grafico y en el 2007 Gonzdlez
(2007) emplea un algoritmo de optimizaciones sucesivas a partir de
valores iniciales de Ky, Vm y K, mediante Runge Kutta de cuarto
orden. Demuestra que el modelo de inhibicidn no competitiva se
descarta para este caso.

Entre las ventajas de considerar Michaelis-Menten para este tipo de
reacciones de hidrdlisis enzimatica, se encuentran:
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* La aparente analogia entre la cinética enzimatica y la cinética
celular que ha sido ampliamente empleada para sugerir una
estructura de la expresion cinética

¢ para la conversion de sustratos por células vivientes.

¢ Permite analizar diversos factores ambientales que influyen en
la actividad enzimatica como la temperatura, el pH, etc.

* Permite derivar expresiones una vez conocido el mecanismo
de inhibicidn.

eToma en consideracion elementos relacionados con el
mecanismo de hidrélisis enzimatica.

e La expresion de Michaelis - Menten es mucho mas robusta que
el modelo de Monod de cinética celular, Villadsen et al. (2011).

El objetivo fundamental del presente trabajo es obtener el modelo
cinético de la hidrélisis enzimatica del bagazo de cafia de azlcar
pretratado.

MATERIALES Y METODOS

Desarrollo de la hidrélisis enzimatica del bagazo pretratado

La reaccién de hidrélisis enzimatica de la celulosa es catalizada por
las enzimas celulasas, las cuales son altamente especificas. Los
productos de la hidrdlisis son usualmente azlcares reductores,
incluyendo la glucosa. La reaccidn se lleva a cabo bajo condiciones
suaves (pH: 4,8, T: 4550°C). Al contrario de los catalizadores
comunes, las enzimas presentan una elevada especificidad con
respecto al sustrato, y su uso reduce la obtenciéon de subproductos

indeseables Gonzélez (2007). La reaccion de hidrélisis enzimatica se
caracteriza por un sustrato insoluble (celulosa) y un catalizador
soluble (enzimas). Existen fundamentalmente tres tipos de celulasas
en los sistemas completos: endoglucanasa, exoglucanasa o
celobiohidrolasa y B-glucosidasa o celobiasa tal como lo aborda

Gonzdlez (2007).
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Para obtener las mejores condiciones en la obtencion del hidrolizado
se realizé un disefio factorial de experimentos 23 con réplicas al azar,
empleando el bagazo pretratado anteriormente en las etapas de
hidrélisis acida y basica, Granado et al. (2013) y las enzimas
Celuloliticas Novozyme Cellic®CTec2 y B-glucosidasa con cédigo
NS50010, el volumen de la segunda enzima fue del 10% del volumen
total de enzima a utilizar. El experimento se realizé en beakers con un
volumen de 25 mL de solucién tampdn HAc-acetato de sodio de pH
4,8 en zaranda a 2,5 rps (150 rpm). Para la determinacién de los ART
se aplicé la técnica del acido 3,5-dinitrosalicilico (DNS) a partir de la
elaboracion previa de Ila curva de calibracién en un
Espectrofotémetro Genesys 20 a 540 nm. Por el método de
diferencia de pesada se determind la lignina presente en el bagazo
pretratado.

En el desarrollo de la hidrdlisis enzimatica las variables
independientes estudiadas fueron la temperatura, en la cual el nivel
inferior se corresponde con los mejores resultados de Mesa (2010) y
el nivel superior 502C que es la éptima reportada por el fabricante de
la enzima empleada. Las otras dos variables estudiadas fueron la
concentracién de enzima y de sustrato tomando los niveles de las
mismas a partir de los estudios de Mesa (2010).

Modelo cinético pseudo- homogéneo para la reaccién de hidrdlisis
enzimatica del bagazo

El mecanismo simplificado pseudo-homogéneo de Michaelis-Menten
para determinar la velocidad de produccidon de ART en el tiempo,
parte de que el azlcar se produce de un sustrato soluble hipotético
cuya concentracion inicial corresponderia a la concentracién de ART
producida finalmente segun lo planteado en las referencias Gonzalez
(2007) y Li et al. (2004).
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Un esquema simplificado del mecanismo de reacciéon se muestra a
continuacioén:

EG/CBH BG
Celulosa(S) — Oligosacarido -------- Glucosa (Q)
(0) & (1)

Donde:

S: Sustrato insoluble, O: Oligosacarido soluble, G: Glucosa, EG:
Endoglucanasa, CBH: Celobiohidrolasa, BG: B- glucosidasa

El primer paso es la reaccidon heterogénea entre sustrato insoluble Sy
solucién enzimatica para producir el oligosacédridos soluble O bajo la
accion sinergistica de EG y CBH, la cual se considera como el paso que
gobierna la velocidad global de reaccién. El segundo paso es la
reaccion homogénea de los oligosacaridos para producir glucosa G,
catalizada principalmente por la BG y con una velocidad de reaccion
mucho mayor que la del primer paso. Si se considera que los
oligosacdridos O liberados durante la reaccidon estan formados en su
mayor proporcidn por celobiosa, la suma de oligosacaridos y glucosa
(T = O+G), representan la fraccion de los productos de la reaccidn que
inhiben las enzimas celulasas. Considerando como Unico efecto
inhibitorio, el esquema simplificado de reaccidn que se reduce a:

EG/CBH/BG
S > T (2)

El modelo pseudo — homogéneo asume que T es producido a partir
de un sustrato soluble hipotético cuya concentracién durante la
reaccion corresponde a la diferencia entre la maxima cantidad de T
producida durante la reaccién, (Tee) y la cantidad de T presente en el
tiempo t. El nuevo sustrato (Tee -T) se introduce en los modelos
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cinéticos de Michaelis-Menten. Tee es un nuevo parametro del
modelo cinético para el cual se halla una relacidon funcional con la
concentracidn inicial de sustrato.

Segun Li et al. (2004) y Gonzélez (2007), la expresion para determinar
la velocidad de reaccién de la formacion de ART en el tiempo es la

siguiente:

dT = k Eo(Tee -T)

dt KM [1+ (1/ KI )T]+ 0,9(Tee -T) (3)
Donde:

Too: Representa el maximo valor de T (O+G) alcanzado durante la
reaccion

(Teo -T): Concentracion de sustrato hipotético del modelo pseudo-
homogéneo.

0,9: Relacién entre el peso molecular de una unidad de glucosa en
celulosa y el peso molecular de la glucosa.

k: Constante aparente que representa la frecuencia de enlace entre
celulosay celulasa

Kum: Constante aparente de Michaelis Menten que repre senta
la afinidad entre la celulosa y la celulasa.

K;: Constante aparente de inhibicién competitiva 0 no competitiva
entre celulosa-glucosa y celulasa.

Eo: Concentracion inicial de la enzima.

Para un sistema dado los valores de k dependen de la eficiencia de

contacto entre el sustrato insoluble y la solucién de celulasa, de las

propiedades del sustrato y condiciones de operacion como tipo vy

tamafiio del reactor, mezclado y concentracidn inicial de sustrato. Los

valores de Teo dependen de las mismas variables anteriores,

especialmente de la concentracién inicial de sustrato. Por otro lado

se asume que los valores de Ky, y K, son intrinsecos al sistema dado
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de celulosa y celulasa, y son independientes de las variables de
operacion descritas previamente.

RESULTADOS Y DISCUSION
Resultados experimentales de la hidrdlisis enzimatica
Los niveles de las variables estudiadas experimentalmente vy
explicadas en el epigrafe de la seccién anterior fueron:
Variables independientes:
X1: Temperatura: 38-50 ¢C
X2: Concentracién de la enzima: 10-20 UPF/g
CE (0,15-0,31mL/g)
X3: Concentracidn de sustrato: 5- 10 %
CS (50-100 g/L)
Variable dependiente:
Formacion de Azucares Reductores Totales (ART) g/L En la tabla 2 se
muestra la matriz experimental planteada, se hicieron réplicas al azar
de los experimentos 1, 5, 6 y 8. También se muestran los valores
maximos de ART obtenidos a las 48 horas de experimento.
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Tabla 2. Matriz experimental para hidrdlisis enzimatica

Exp X:; X, X; ARTmaxobtenido

(g/L)
1 + + o+ 48,74
1-R + + + 58,02
2 + o+ - 25,38
3 0+ - 0+ 38,05
4 + - - 19,26
5 -+ o+ 40,82
5R - + + 35,01
6 -+ - 20,58
6-R - + - 23,03
7 - -+ 31,23
8 - - - 15,59
8R - - - 15,78

Obtencion de los parametros del modelo pseudo-homogéneo de
Michaelis Menten

Aplicando dicha metodologia propuesta por Li et al. (2004) se
grafican los valores de T(O+G) (g/L) en el tiempo (t) obtenidos al final
de la hidrélisis enzimatica tomando como base de calculo 100 kg de
material.
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En la figura 1 se observa la tendencia de la formacion de ART en el
tiempo de los experimentos realizados y sus réplicas, apreciandose
como tendencia general que la mayor formacién de azlcares ocurre
en las primeras 5 a 15 horas, ya a partir de ese momento la
formacion de ART ocurre de forma mds moderada.

Si se analiza el experimento 1-R y 8 se observa como en el 1-R la
maxima formacidén de ART es de aproximadamente 58 g/L, siendo
este valor mucho mayor que en el experimento 8 que es de 16 g/L,
este comportamiento se debe a que en el 1-R la temperatura a la que
se llevd a cabo el experimento fue de 50°C, siendo esta la
temperatura de trabajo dptima reportada para esta enzimay en el 8
fue de 38 °C que fue la 6ptima obtenida por Mesa (2010).

ART(g/L) &0
50

40

30

e S, [

20

10 &R

—_—t 7

o 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

Tiempao [(h)
Figura 1. Formacién de ART experimentales en el tiempo

Si se compara el 1-R con el 2, en el cual se mantienen constantes la
temperatura y la concentracidon de enzima, se observa que a medida
que es mayor la concentracion de sustrato (1-R) mayor es la
formacion de ART, manteniéndose el mismo comportamiento en el
caso de la concentracién de la enzima en los experimentos 1-Ry 3 en
los cuales se evidencia claramente que a mayor concentracion de
enzima mayor serd la formacion de T notando una diferencia
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marcada de produccion de ART de aproximadamente 18 g/L,
Albernas (2014).

Siguiendo la metodologia planteada por Li et al. (2004) se determina
la Tee para los experimentos 1-R, 8 y 2 (figura 2) a partir de graficar T
(O+G) en el tiempo. Se tomaron los experimentos 1-R y 8 por
representar las condiciones de los extremos de las variables
independientes y el 2 por representar un punto intermedio; lo cual
permite que el experimento sea valido para todo el rango de las
variables independientes estudiado.
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Figura 2. Determinacién de Teo

Posteriormente en la figura 3 se determina la velocidad inicial (dT/dt)
t = 0 a partir de la curva que muestra la evolucién en el tiempo de T

(g/L)
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Figura 3.Determinacion de (dT/dt) ;5o

En la tabla 3 se muestran los resultados obtenidos de la figura
anterior para la determinacion de la velocidadinicial (dT/dt)t > 0

Tabla 3. Determinacién de la velocidad inicial (dT/dt)t > 0

Experimentos | (dT/dt)t->0 | 1/(dT/dt)t>0 | Tee | 1/Too

1-R 6,25 0,160 58 | 0,0172
2 3,57 0,280 26 | 0,0385
8 2,1 0,476 16 | 0,0625

A partir de los resultados obtenidos en la tabla anterior se grafica
1/(dT/dt)t=>0 vs 1/Tee, en la misma se determina en intercepto y la
pendiente de dicha recta obteniéndose asi los valores de Ky, y k.
Pendiente = Ky /kEo
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Intercepto = 0,9/kEo Ky,=217,49 g/L k=0,735 h-1

1/(dT/dt
/dT/dt),s— 0.500

0.450
0.400
0.350
0.300
0.250
0.200
0.150
0.100
0.050
0.000

0.0150 0.0250 0.0350 0.0450 0.0550 0.0650

y=7.0121x+0.0292 R*=009897

Pendiente= Kw/kEo

Intercepto= 0.9/kEo

1/Te=

Figura 4. Determinacién de k y Ky,

Anilisis de la constante de Michaelis-Menten obtenida (Ky,).

La méaxima concentracién de sustrato que se utilizé fue de 100 g/L,
esto quiere decir la mayor parte de los centros activos del complejo
enzima-sustrato no estan ocupados. Esto se debe a la presencia en el
sustrato de lignina, que actia como barrera entre el sustrato y la
enzima. En reacciones enzimaticas en general, Lehninger (1981),
plantea que cuando [S] << Ky, la velocidad de reaccién es de primer
orden con respecto al sustrato, aspecto que fue asumido en el
desarrollo del presente modelo y da una medida de la adecuacidn del
mismo.

Determinacién de K, (Constante de inhibicién)

Para determinar la constante de inhibicién K|, se integra la ecuacion 4
bajo las condiciones iniciales y finales (T=Toent=0yT=Tent=t,
respectivamente) obteniendo la ecuacion siguiente:
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_yllee-n)re-1)
09 (T-T,) 09 (T-T,) @

o} Y=BX-y; donde:

B = Ku/(kEg Kj) Teet (Kn / kEo) (5)
v = Km /(0,9kEoK)) _1/ (KEo) (6)
Y = t (7)
0,9(T-Ty)
X= In[(Ta=To)T==T] (8)
0,9(T-TO)

Se sustituyeron los valores de T (g/L) en el tiempo correspondientes a
los experimentos 1-R y 8 en las ecuaciones 7 y 8 para calcular los
valores de Xy Y, los cuales satisfacen la ecuacion de una linea recta.
Para determinar un simple valor razonable de K, se trazan lineas
rectas de X vs Y para los experimentos 1-R y 8 hasta obtener un
intercepto que satisfaga simultdneamente las ecuaciones 5 y 6 para
cada valor de concentracion inicial de sustrato.
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Figura 5. Determinacién de By y para K,

Los resultados obtenidos son:

B=18,57
y=-0,2
Ki=32,64g/L

Se asume que los valores de Ky y K, son intrinsecos del sistema de
celulosa y celulasa dado y que son independientes de las variables
descritas anteriormente, al igual que lo aplicaron Li et al. (2004) y lo
explica Albernas (2014).

Determinacion de K (Constante de equilibrio) Segun el modelo
planteado en la metodologia reportada por Li et al. (2004) de G (g/L)
vs T (g/L) se determina para el caso en cuestion los valores de G (g/L)
- T (g/L), encontrando un modelo en el cual la pendiente es:

Pendiente = K

K+1
El valor de la constante de equilibrio, K, obtenido es de 3,35.
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Después de calculados cada uno de los parametros anteriores se
sustituye en la ecuacién 3 expresion general del modelo y se
determina asi la expresion de velocidad de reaccion de la formacién
de ART en el tiempo siendo esta la siguiente:

dT = 0,735.42.2 (58-T) (9)
dt  217,49[1+1/32,6)T]+0,9(58-T)

CONCLUSIONES
1. El experimento que mejores condiciones presenta en la etapa
de hidrélisis enzimatica es el experimento 1-R con la mayor
produccidon de ART en el tiempo que es de 58 g/L con una
concentracion maxima de enzima y sustrato de 0,31 mL/g y
100 g/L respectivamente.
2. El valor de la constante de Michaelis Menten para este
complejo enzima sustrato es elevado (Ky=217,49 g/L) respecto
a la maxima concentracién de sustrato que se utilizé6 que fue
de 100 g/L, lo que demuestra que la mayor parte de los centros
activos del complejo enzima-sustrato no estdn ocupados,
debido a la presencia de lignina en el material a hidrolizar, que
actla como barrera.
3. El modelo cinético desarrollado en el presente trabajo sirve
como guia para la obtencion de modelos cinéticos de hidrélisis
enzimatica de diferentes materiales lignocelulésicos, teniendo
en cuenta que el mismo presenta las limitaciones siguientes:
*El valor de k depende de la eficiencia de contacto entre el
sustrato insoluble y la solucién de celulasa, de las
propiedades del sustrato y condiciones de operacion.

*El valor de Tee= depende de las mismas variables anteriores y
en especial de la concentracion inicial del sustrato.

eLos valores de Ky y K, son intrinsecos al sistema dado de
celulosa y celulasa, y son independientes de las variables de
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operacion descritas anteriormente (al cambiar la enzima o el
sustrato cambian estos valores y hay que repetir todo el
procedimiento)

sTeniendo en cuenta lo reportado por Gonzalez (2007), solo se
ajusta al mecanismo de inhibicién competitiva.
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CAPITULO IV
PRODUCCION LOCAL DE COCTELES ENZIMATICOS CELULOLITICOS
EMPLEADOS EN LA HIDROLISIS DE BAGAZO DE CANA DE AZUCAR
PARA LA OBTENCION DE ETANOL

Carmen Amelia Salvador Pinos
Layanis Mesa Garriga
Erenio Gonzélez Suarez
Juan Esteban Mifio Valdés

Introduccién

A escala mundial, la biomasa vegetal es considerada una materia
prima de enorme disponibilidad que se genera a partir de diferentes
fuentes como la agroindustrial (Mufioz et al., 2014). Para el
aprovechamiento de esta biomasa se encuentran algunos métodos,
entre ellos bioldgicos en los que intervienen organismos
lignoceluloliticos y/o sus metabolitos para modificar la estructura
altamente compactada de la celulosa y, también obtener azucares
fermentables a partir de ella. Las enzimas celuloliticas juegan un
papel importante en la bioconversion de la biomasa. No obstante,
para la utilizacién de forma masiva de las enzimas celuloliticas, existe
una barrera a superar que es la falta de una tecnologia eficiente de
bajo costo para producirlas, separarlas, purificarlas y
posteriormente emplearlas adecuadamente. Ademas, la biomasa
lignocelulésica tiene una estructura dificil de desdoblar porque esta
conformada de componentes intrincados que le dan rigidez (Pengilly
et al.,, 2015). Son varias las investigaciones desarrolladas para
encontrar nuevas enzimas que permitan desdoblar los residuos
lignocelulésicos (Salvador et al., 2018 a; Gonzalo et al., 2016; Mesa
et al., 2016 b). La busqueda de nuevos crudos enzimaticos in house,
de origen microbiolégico, permitira aprovechar la capacidad natural
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para degradar celulosa que tienen algunos microorganismos como
Peniccilium (Mesa et al., 2016 b), aspecto que constituye una
alternativa interesante y actual por los logros que se pueden
alcanzar a nivel productivo y econémico.

Recoleccidn de material lignocelulésico

Para iniciar la bulsqueda de microorganismos que manifiesten
potencialidad en la expresién de enzimas celuloliticas, se requiere
seleccionar sitios con alta diversidad (Nargotra et al., 2016). Por tal
razon se selecciond Yasuni (56°78°33°0; 01°03'84,1”°'N) vy
Balzapamba (70°88°61°" E; 98°06°84,1°'S). Ademas por la presencia
de especies extremdfilas de importancia biotecnoldgica (Comerio et
al., 2014) se recolectaron muestras en la estacion Pedro Vicente
Maldonado (62°26°47,8°’S; 59°44°04°°0). Fueron recolectados 120 g
de material vegetal en cada una de las localidades muestreadas. Los
sitios mencionados en el muestreo pertenecen a la ciudad de Quito,
Ecuador.

Obtencion de microorganismos productores de celulasas

La metodologia empleada fue la busqueda de actividades
celuloliticas. Esta metodologia fue utilizada, en el Laboratorio de
Bioindustria del Centre Wallon de Biologie Industrielle, de la Facultad
Gembloux Agro-Bio-Tech. Unité Bioindustries de la Université de
Liege (Bélgica) (CWBI, 2009).

Se aislaron 108 colonias de bacterias, 60 de levaduras y 70 hongos,
gue mostraron diferencias morfolégicas macroscoépicas. De las 17
cepas evaluadas se comprobd que 8 de ellas presentaron actividad
cualitativa en CMC y de éstas, 5 fueron las que exhibieron los halos
de degradaciéon mas altos, siendo el rango mayor 6,82 mm para la
cepa Bal 3. En los ensayos cuantitativos que miden la cantidad de
glucosa producida se determind que el hongo Scopulariopsis
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brevicaulis produjo valores de glucosa superiores a 0,01 g/mL en
medio carboximetilcelulosa (CMC) y celulosa cristalina y generé 0,39
g/mL sobre papel filtro. Se encontrd que la bacteria proveniente de la
Antdrtida (Ant 12) no degradé la celulosa cristalina, lo que muestra la
carencia de exoglucanasas. La bacteria Bal 3 posee todo el set de
enzimas y produjo valores de 0,05 g/mL para CMC, en celulosa
cristalina presentd valores de 0,02 g/mL y sobre papel filtro los
valores fueron de 0,05 g/mL. Este hallazgo es interesante porque es
poco comuUn encontrar bacilos que degraden sustratos celuldsicos,
debido a que la mayoria de Bacillus subtilis no poseen todo el set de
enzimas para degradar la celulosa a glucosa (Balasubramanian et al.,
2014).

Identificacion de las especies de Hongos y Bacillus Bal 3

Las especies de bacterias y hongos fueron identificadas
morfolégicamente empleando las técnicas de Koneman (2004) y
bioquimicamente, mediante las pruebas APl 50 CHBE (Biomeriux,
2016) para la bacteria y el método de tincion para hongos de
Gamboa (2018). La identificacion molecular ha sido realizada
empleando el kit de purificacién Pure Link Genomic DNA (Invitrogen).
Los cebadores empleados para la secuenciacidon de la region 16S
ARNr fueron el 8 Forward AGAGTTTGATCCTGGCTCAG y el 1492
Reverse (s) GGTTACCTTGTTACGACT. Las secuencias en pares de bases
(bp) Forward y Reverse fueron alineadas empleando el Database
GenBank usando el Basic Local Alignment Search Tool (Blast). De
acuerdo a estos analisis, Bal 3 y Ant 12 pertenecen a la especie
Bacillus subtilis, que no posee patogenicidad y el hongo a la especie
de Scopulariopsis brevicaulis, que causa tifia micética (SMI, 2018).
Adicionalmente, se confirmé molecularmente que la especie
bacteriana es Bacillus subtilis.
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Obtencion de crudos enzimaticos celuloliticos en el laboratorio

Los hongos son los principales productores de celulasas sin embargo
en los ultimos afos también se ha reportado actividad en las
bacterias y actinomicetos (FAO, 2018). Las bacterias tienen un alta
tasa de crecimiento en comparacion con los hongos por lo tanto
tienen un buen potencial lo que justifica que sean utilizadas en la
produccidn de celulasas, no obstante, la aplicacidon de bacterias en la
produccion de celulasas es reducida (Sethi et al., 2013).

Para la primera obtencién de los crudos enzimaticos celuloliticos a
partir del hongo y de la bacteria se emplearon 2 matraces Kimaxn de
1 000 mL y se colocaron 3,39 g de CMC, 1 g de celulosa cristalina, se
aforé con agua peptonada y se esterilizd el medio. El pH de la
solucion fue de 6,1. Se inoculdé 0,012 g peso seco de la cepa de
Bacillus subtilis correspondiente a 2E* UFC y en el otro matraz 0,02 g
peso seco de las esporas de Bacillus subtilis 3E> UFC/g de las esporas
de Scopulariopsis brevicaulis. El peso seco fue medido de acuerdo a la
metodologia empleada por Coombs et al., (1926), la misma ha sido
empleada por Londofio (2018) en estudios cinéticos. En este medio
de cultivo del microorganismo, se filtraron los crudos enzimaticos,
empleando una membrana millipore 0,45 um y se midio la actividad
FPAasa por la accidn de las unidades de enzimas sobre el papel filtro
(UPF). Se encontré 870 ml de crudo de hongo con una actividad de
0,25 UPF/mLy 920 mL de crudo de bacteria, con una actividad de 0,5
UPF/mL, siendo estas actividades mas altas que las reportadas por
Manjarrés (2015) que alcanzaron valores de 0,1 UPF/mL pero son
mas bajas a las reportadas por Ramos (2018), en las que se
encuentran 60 Ul/gysde FPasa en sustrato bagazo de cafia.
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EVALUACION DE LOS CRUDOS ENZIMATICOS EN EL PROCESO DE
HIDROLISIS ENZIMATICA EN BAGAZO DE CANA DE AZUCAR

Se realizd una tercera prueba de degradacién en bagazo de cafia de
azUcar para evaluar la produccién de glucosa a partir de crudos
enzimaticos celuloliticos. Para efectuar la hidrdlisis enzimatica se
ejecutaron los tratamientos con 4cido H,SO, (Mesaet al., 2016 a) y el
Organosolv (Sidiras et al., 2015). La composicion del bagazo de cafia
de azlcar que se observa antes y después del pretratamiento, esta
reflejada en la tabla 1.

Tabla 1. Caracteristicas del bagazo de cafia de azlcar (% en peso)

BAGAZO Glucosa Xilosa Lignina
% % %

Inicial, antes del pretratamiento 37,00 10,93 26,18

después del pretratamiento 46,88 29,66 18,51

después de la hidrélisis enzimatica 67,29 06,07 16,12
Fuente: elaboracién propia (2018)

Planificacidon experimental del estudio de hidrdlisis enzimatica

Se desarrolld una estrategia de evaluacidon y optimizacién que
empezd por un estudio de mezclas, aplicando el método de Enrejado
Simplex (Scheffe, 1985) para mejorar el rendimiento de hidrdlisis
enzimatica a partir de un coctel de celulasas de origen bacteriano y
fungico (aisladas a partir de microorganismos nativos de Ecuador) y
de una enzima comercial Aspergillus niger (Sigma 39 Ul/g). Para la
obtencion de los modelos del proceso tecnoldgico de hidrdlisis
enzimatica con la mezcla de enzimas nativas y comerciales se empled
el disefio experimental de Plackett—Bilirman (1945) combinado con el
de Box-Hunter (1961), lo que han sido empleados con éxito por
Gonzalez (1986).
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Para el desarrollo del estudio de hidrélisis enzimatica en el bagazo de
cafia de azlcar se partid, como referencia, de la metodologia
empleada por Mesa (2010). Las variables independientes que fueron
evaluadas se presentan en la tabla 2.

Tabla 2. Variables independientes tomadas para la hidrdlisis

enzimdtica
VARIABLES Cédigo Menor Mayor
Temperatura (°C) X1 35(-) 50(+)
Carga enzimatica (UPF) X 10(-) 25(+)
Velocidad de agitacién (rpm) X3 150 (-) 200 (+)
Tiempo (h) Xa 15(-) 24 (+)
% de sdlidos (p/v) Xs 5(-) 8 (+)

Tween 80 (% en base a fibra) X6 0,1(-) 0,2(+)
Fuente: elaboracién propia (2018)

Como variable dependiente o pardmetro de respuesta de la hidrélisis
se midié la concentracion de glucosa, empleando cromatografia
liquida de alta resoluciéon, mediante un HPLC Sugar Pack Column
(Waters USA) a 80°C; 0,001 M EDTA, con una tasa de flujo de 0,5
mL/min y un detector de indice de refraccidn a 40°C.

A partir de la concentracién de la glucosa, se calculd su rendimiento
en % en peso

(g glucosa/100 g de materia prima).

Se pudo observar que para el hongo Scopulariosis brevicaulis los
rendimientos de glucosa encontrados fueron de (0,53 g gucosa /100 g
bagazo), POr l0 tanto el hongo se descartd. Por el contrario la bacteria
Bacillus subtilis present6 un rendimiento del (11,96 g gucosa / 100 g
bagazo), €N el ensayo 7. Llas condiciones del ensayo 7 fueron
temperatura de 35°C, carga enzimdtica de 25 UPF, velocidad de
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agitacion de 200 rpm, 8% de sélido y 0,1 g de Tween 80 y 15 h el
tiempo de hidrdlisis.

Al respecto es necesario incorporar la sacarificacién enzimatica como
un proceso eficiente y barato en la selecciéon de cepas, debido al
comportamiento exitoso de los hongos en sustratos sintéticos e
ineficiente en relacion a sustratos naturales como el bagazo de caia
de azucar, lo que ha sido reportado por Jain et al., (2018).

Cinética del crecimiento de bacillus subtilis para la produccion de un
crudo enzimatico con actividad celulolitica en fermentacion
discontinua

Inicialmente se aplicéd el modelo de Monod para describir la velocidad
de crecimiento especifica de la cepa, la constante de saturacién y el
tiempo de generacidn. El ajuste de los parametros cinéticos del
modelo a partir de los datos experimentales se realizé por medio de
la linearizacion de los resultados empleando el método de
Lineweaver-Burk (Thonard, 2009), en el que se encontrd un

R? = 0,85. Como se observa en la figura 2, umax = 0,043 h* y Ks =
0,092 g/mL.
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Figura 1. Velocidad de la reaccidn enzimatica en funcién del sustrato

Fuente: elaboracién propia (2018)

Después de calcular los valores de Py Hmae S€ calculd el tiempo de
generacion (tg) mediante la ecuacion:

— In2
tg_l.ln

mostrando como resultado el tiempo de generacion para Bacillus
subtilis (Bal 3) que es de 15,40 horas.
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A partir de la informacién generada en el laboratorio, se procedio a
predecir la cantidad de biomasa bacteriana que fue determinada a
través de la ecuacién de Velhurs-Pearl (Gatto, 1988). El consumo del
sustrato fue modelado, usando la expresidn propuesta por Pirt
(1975). Para el cdlculo del producto, se aplicé un estudio clasico de
Luedeking et al., (1959).

Partiendo de la informacién generada en el ensayo 7 de la hidrélisis
enzimatica y aplicando las ecuaciones mencionadas se realizé un
balance de masas en el que se determind que se requiere una
produccién de 2,3 ton de crudos enzimaticos celuloliticos de Bacillus
subtilis Bal 3, para obtener la cantidad de glucosa necesaria que
fermente a 500 hL/dia. Los crudos enzimaticos celuloliticos son
producidos por la bacteria Bacillus subtilis mediante el esquema de
trabajo que se muestra en la figura 2, considerando un modelo de
cultivo discontinuo.

Laboratorio Industria
Awva Bagazo Bactem
Burzactor p| Prebmentador > Fermentador
i Cocktad enzmatio
Filrdo
Recrenkeidn del < Tanyue de
s6ldo Filirado
\/ Tanque de

Amacemamento

Figura 2. Produccién de crudo enzimatico de la bacteria Bacillus sp.
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Analisis técnico econémico de la produccidon de celulasas

El salto entre un bioreactor a escala de laboratorio y la industria,
debe realizarse a partir de la implementacion de una planta piloto
(Peters y Timmerhaus, 1981). Las condiciones fueron las mismas que
se mantuvieron en este estudio en la etapa del prefermentador y del
fermentador. Se calcularon los indicadores dinamicos VAN (Valor
Anual Neto), TIR (Tasa Interna de Retorno) y PRD (Periodo de
Recuperacion de la Inversion). Se consideré la produccion de 50 000 L
etanol/dia-

La obtencién de etanol es ampliamente conocida y en este campo se
realizan actualmente investigaciones (Chandel et al., 2011). Para el
calculo de los costos de inversidon del equipamiento, se emplearon
valores reales de equipos instalados industrialmente con
caracteristicas similares.

Determinacion de los valores inversionistas para la produccion de
crudos enzimaticos de Bacillus subtilis

El valor de las inversiones para la obtencién del crudo enzimatico,
presenta un costo directo de 448 796 USD que aunque es un monto
considerable, por un lado permite que parte de la inversidon se quede
en el pais por medio del pago de mano de obra y compra de materia
prima, ver en la tabla 3.

Tabla 3. Inversiones para la produccién con enzima de Bacillus

subtilis
Concepto Estimado Cantidad
(USD) (USD)
I Costos directos A+B+C+D 448 796
I Costos indirectos A+B+C 80311
Il Capital fijo invertido I+l 529 107
IV Capital de trabajo 10% CTT 58 790

V  Capital total HI+1V 587 896
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En la tabla 4 se muestra el Costo Total de Produccion (CTP) = 827 578
uUSD/afio.

Tabla 4. Costo total de produccién de enzimas de bacterias

Costo
Concepto (USD/afio)
Gastos de fabricacidon 444 289
Gastos Generales. 403 289
Costo Total de Produccién 827578

(tomando en cuenta la materia prima a utilizarse)

En la tabla 5 se muestran los ahorros de los costos de produccion al
evitar pagos al exterior por importaciones, debido a que se logran los
suministros necesarios en Ecuador que representan el 81%, lo que
resulta significativo por la carga simbdlica de la autosuficiencia de un
pais y la circulacién de capitales en el mercado interno.

Tabla 5. Costo de produccién del crudo enzimatico de Bacillus subtilis

Bal 3
Origen Precio  Por ciento
(USD) (%)
Importado 158 351 19,13
Nacional 669 227 80,87

Insumos totales 827578 100
(de acuerdo a procedencia de gastos)

El periodo de recuperacién de la inversion (PRD) sera de 6 afios a
partir de la operacion de la planta de produccion de enzimas
celuloliticas de la bacteria Bacillus ver figura 4.
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PRD
y = 70162x - 446083
500000 R==0.9858

-500000

Figura 3. Periodo de recuperacién de la inversién en el proceso de
produccidn de crudos enzimaticos de Bacillus subtilis

El PRD podria determinar la no conveniencia de su ejecucion, debido
a que el tiempo de inmovilizacién del dinero, es extenso, sin embargo
la inversidon se queda en el pais. La recuperacion de la inversion
deberia ocurrir en 3 afios o0 menos; se obtiene un VAN de $198 386 y
un TIR de 19%.

Hidrdlisis de las mezclas entre crudos enzimaticos nativos y enzimas
comerciales

Aplicando el disefio Plackett-Biirman para la mezcla de enzima
comercial y enzimas nativas de bacteria, el rendimiento de glucosa
mas alto es de 15,64 g/100 g en el ensayo 2. A partir de los datos
expuestos, se calcularon los coeficientes de rendimiento que se
detallan en la tabla 6, donde se aplicé la ecuacion:

E0+y2 [ El X1+ E2X2+ E3X3+ E4X4+ E5X5+ E6X6]

Tabla 6. Coeficiente de rendimiento de glucosa con la mezcla de
enzima comercial y crudos enzimaticos de Bacillus subtilis

Ex E, Er Es Es Es Es
2,73 2,31 -0,04 -0,36 4,32 -6,1 -0,58

« 84 »



Del valor de las t calculadas, se descartaron las variables X5 y Xg, que
corresponden a la velocidad de agitacion y Tween 80 que no
resultaron estadisticamente significativas en los rangos evaluados
sobre los pardmetros de respuestas en la hidrélisis del crudo
enzimatico en el estudio. Con respecto al uso del Tween 80, pese a
que varios estudios lo recomiendan, se ha encontrado segun Aswathy
et al.,, (2010), que al aumentar la carga enzimatica de celulasa hasta
16 UPF/g sustrato pretratado, el efecto del Tween 80 sobre la
hidrélisis enzimatica decrece.

Disefio de box-hunter para mezcla de enzima comercial y crudos
enzimaticos de bacteria

Se planted hacer el disefio factorial 2**, bajo condiciones ajustadas a
los datos obtenidos empiricamente en los experimentos de hidrolisis
enzimatica de la mezcla de enzimas comerciales y crudos enzimaticos
de bacteria, para lo cual se utilizé un factor de confusidn: Xs = - X; X,,
que generd una relacion de: 1=-X; X; X.

Se empled para el modelo de Box-Hunter la ecuacion:

Y=bg+ by X+ byXy+ g Xg+ bs Xs+ byg Xy Xg+ bas Xa Xs

Donde: by = B, —Bys

ba = B2 — Bis; ba = Ba- Biaas; bs = Bs — B1a ; b2a = Boa— Pass ; bas = Pas — Paza-
La varianza de reproductibilidad 3(Y) 2/8, obtenida fue de 0,53.

Posteriormente fueron calculados los coeficientes para la mezcla de
enzimas comerciales y crudos enzimaticos nativos de Ecuador, ver
tabla 7.
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Tabla 7. Coeficientes de rendimiento de glucosa de la hidrdlisis
enzimatica con la mezcla de enzima comercial y el crudo
enzimatico de bacteria Bacillus subtilis

b, b, b, bs

1,36 1,158 2,1 -3,05

Se demostrd que los factores tiempo (X,) y porcentaje de sélido (Xs)
son mas significativos si se comparan con la temperatura (X,) y carga
enzimatica (X;). Resultados similares fueron obtenidos en el estudio
de Dominguez (2003) al constatar que como efecto de la
concentracidn de celulasa (Celluclast CCN y Novozym TN 188) en la
hidrdlisis de un 2% (p/v) de chopo pretratado hidrotérmicamente, no
se observaron grandes diferencias en los porcentajes de conversion
cuando se emplean concentraciones entre 15y 25 UPF/g de celulosa.
El tiempo X, puede ser trabajado a nivel industrial, en el nivel mas
bajo, lo que constituye una ventaja, porque se eliminan los tiempos
ociosos y aumenta la productividad. En relacién a Xs, es conocida la
fuerte relacidon entre el efecto de la concentracidon de sustrato sobre
la actividad enzimatica (Ageitos, 2011). Este comportamiento cinético
es conocido como curva de saturacidn hiperbdlica (en el caso de las
enzimas michaelianas), el exceso de sustrato limita la formacién del
complejo enzima-sustrato.

De acuerdo con estos resultados la prueba de Fisher calculada Fc 2,8
fue = 0,44/0,5354 = 0,82, valor menor que el tabulado F2, 4 = 1,86
(Perry y Chilton, 1973) y considera que el modelo es adecuado para
predecir los resultados.

Aplicacion del método de optimizacion directa en el analisis
econdmico de evaluaciéon de las mezclas

En esta etapa el objetivo es optimizar el costo de la tecnologia,
mediante el modelo obtenido el rendimiento de glucosa en 100 g
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materia prima para diferentes proporciones de mezclas entre
enzimas comerciales y nativas.

Costo Total de Produccidén en la etapa de hidrdlisis

10800000 10569703
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10200000
o 10000000
[7a)
9800000
9600000
9400000
9200000

9000000
0 10 20 30 40 50 60 70

U

9326288

% de Enzimas Comerciales

Figura 4. Costo Total de Produccién del uso de enzimas comerciales
en la etapa de hidrdlisis. Fuente: elaboracién propia (2018)

Segun se refleja en el grafico de la Figura 4, y de acuerdo al
comportamiento de la curva, se buscd una ecuacion cuadrdtica que
representara el comportamiento de la curva, la ecuacidn encontrada
fué:

v = 2541,9x%- 323042x +2.10%7

Donde R*=1

Derivada esta ecuacidon para determinar el porcentaje éptimo de
enzimas comerciales; se obtiene x = 63,55. Es decir 63,5% de enzima
comercial y 36,5% de crudos enzimaticos nativos. Esto es acorde con
la propuesta de Consorti (2015), de hacer un balance entre las
enzimas en un crudo enzimatico constituye una aproximacién
promisoria para optimizar la hidrélisis enzimdtica y que Da Silva
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(2016) realiza mezclas de celulasas hechas en el laboratorio lab-made
y comerciales, como se propone.

Cinética enzimatica en bagazo de caiia de azucar

Para este estudio se empled la metodologia de Li et al., (2004)
determindndose que Ky, es de 40,98 g/L. Este valor muestra que
existe mas afinidad por el sustrato que el resultado alcanzado por
Albernas et al., (2015) en bagazo de cafia de azlcar, en el que se
obtiene un Ky, de 217, 49 g/L; que indica que la afinidad entre la
mezcla de crudos enzimaticos nativos con enzimas comerciales
presenta ventajas. Esto responde a que el set enzimdtico es mas
completo y permite degradar mejor la celulosa (Chander et al., 2011).
La Vmax que se establecié es de 0,3 g L' min™ y una constante de
inhibicién similarde 3 g LY Sin embargo, Carvalho (2013) obtiene una
Vmax de 0,1 g L min? con una constante de inhibicién similar de
3,3 g L"l, empleando enzimas comerciales, un pretratamiento con
vapor y una posterior deslignificacion. Mientras menor es el valor de
K;, mas fuerte es la union del inhibidor con la enzima, que no permite
esté disponible para unirse al sustrato. Los valores cinéticos
encontrados permiten constatar que una parte del uso de enzimas
comerciales puede ser sustituida por enzimas producidas in-house.

ESTRATEGIA PARA EL RECICLAJE DE LAS ENZIMAS

En la etapa de hidrélisis enzimatica se evalud, experimentalmente, la
posibilidad de recuperar la mezcla de enzimas empleando la
metodologia de Mesa (2016 a), y Salvador et al., (2018 a).

Se realizaron los balances de UPF con reciclaje para la mezcla de
enzimas comercial y crudos enzimaticos nativos, se hizo la operacidn
con enzimas frescas, recicladas una vez y hasta 2 veces para la
obtencién de (500, 1 000 y 1 500) hL etanol/dia.
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Para la primera operacién: se necesitan 6,5.10° UPF/dia. El costo
anual por uso de la mezcla de enzimas en la proporcion optimizada es
de 2 740 983 USD/afio.

En la segunda operacién se necesitaron igualmente: 6,5.10° UPF/dia,
que seran aportadas de la mezcla de enzimas recicladas con un
rendimiento menor equivalente a 0,37 y ademas la mezcla de
enzimas frescas. Mientras que el rendimiento de la mezcla de las
enzimas fresca fue de 0,47 por lo que el aporte para las UPF
requeridas seria entonces las aportadas por las enzimas recicladas y
una necesaria cantidad de enzimas frescas, a saber, el balance para
las requeridas en UPF/dia fue:

Mezcla Enzimas requeridas = A (0,37/0,47) 25 (UPF/g) + B 25(UPF/g)
Siendo:

A =34160000 g/dia

B =(751 520 000 UPF/dia) / (25 UPF/g) =30 060 800 g/dia

Los costos de enzimas reciclando una vez se reducen en la operacion
de reciclado a: 8 040 USD/dia y para 300 dia/afio el costo es 2 412
065 USD/afio. En una tercera operacion se estaria reciclando por
segunda vez una cantidad A de enzimas con un rendimiento de 0,13 y
por primera vez una cantidad B de enzimas, siendo entonces el
balance de UPF/dia el siguiente:

A (0,37/0,47) 25 UPF/g + B (0,13/0,37) 25 UPF/g + C 25 UPF/g.
Para: A = 34 160 000 g/dia, y B = 30 060 800 g/dia.

C=(854.10° UPF/dia —A (0,13/0,47) 25 UPF/g — B (0,37/0,47) 25
UPF/g /25 UPF/g.
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C = (854.10° UPF/dia — 34,16.10° g/dia (0,27) 25 UPF/g — 14 347
200 (0,78)

C =463 209 600/25 = 18 528 384 g/dia.

Lo que implica que los costos de enzimas reciclando otra vez se
reducen en la operacion del segundo reciclado a: 4 956 USD/dia, y
para 300 dia/afio tienen un CTP de 1 486 709 USD/afio.

Los indicadores dindmicos demuestran que el tiempo de
recuperacion del capital invertido es mas rdpido, a medida que
aumenta la capacidad de produccién, ver tabla 8.

Tabla 8. Indicadores econdmicos para la recuperacion de la inversién

INDICADORES PRODUCCION

Econémicos 500 1000 1500
Dinamicos (hL/dia) (hL/dfa) (hL/dia)
VAN (USD) 402 859,00  1558855.96 11147 785.25
TIR (%) 14 20 21

PRD (afios) 8 6,1 5,9

Fuente: elaboracién propia (2018)

Aln es muy largo el tiempo de recuperacidon de la inversion, sin
embargo en la tabla 9 se observan los impactos positivos del reciclaje
a partir de una mezcla de enzimas comerciales y crudos enzimaticos
celuloliticos recuperados en el proceso de hidrélisis enzimatica de
bagazo de cana de azlcar para la obtencién de etanol de segunda
generacion.
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Tabla 9. Impactos ambientales y sociales de la investigacién

AMBIENTAL

SOCIAL

El bagazo no compite con
biomasa alimenticia

Contribuye a que se cumpla el Objetivo
12 de Desarrollo Sostenible de las
Naciones Unidas, que plantea
garantizar modalidades de consumo y
produccién sostenible

Disminuye lixiviados que
contaminan las aguas
subterraneas

Sustentable para crear ciudades
resilientes

Promueve la biotecnologia
blanca

Favorece las politicas publicas a favor
del reciclado, de materiales y su
empleo por parte de las compaiiias y
empresas con una disminucion de
costos

Promueve indirectamente
la conservacion de la
biodiversidad para hacer
uso sostenible de ella

Manejo de desechos que puede
converger con otras industrias y que
impulsard indirectamente el desarrollo
de

la matriz productiva y energética de los
paises en vias de desarrollo

Conclusiones

e Es factible la produccion de enzimas nativas, con insumos

nacionales en cuanto a materia prima, lo que tiene un impacto

positivo econdmico, técnico y social.

e La cepa de Bacillus subtilis, posee el juego de enzimas celuloliticas

(endobetaglucanasas y exoglucanasas) y betaglucosidasa, que

desdoblan la celulosa, formando un crudo enzimatico que permite
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su uso con tecnologia de bajo costo en relacién a los crudos
enzimaticos de enzimas comerciales.

Resulta econdmica la sustitucion parcial de las enzimas
comerciales por nativas de Ecuador, aprovechando las
caracteristicas de la hidrdlisis de la enzima comercial, combinando
un 63% de enzimas comerciales y el 37% de enzimas nativas, lo
gue permite reducir los costos de produccién por litro de etanol.
La metodologia del estudio técnico econdmico del reciclaje es
efectiva porque permite comprender que aunque el reciclaje de
las enzimas de la mezcla es factible de ser realizado técnicamente,
su implementacion adn requiere disminuir el periodo de
recuperacion de la inversion, por lo tanto el andlisis técnico
econdmico sustentando en las capacidades que deben tener los
equipos en una industria para la produccién de etanol permite
distinguir los futuros retos del estudios en este contexto.

La optimizacion mediante los disefios y modelos propuestos
permitid encontrar la regidon del optimo resultado para la
hidrélisis enzimatica a partir de la mezcla de enzimas comerciales
y nativas, por lo que se propone implementar una planta piloto
bajo las condiciones encontradas en este estudio.
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CAPITULO V
CINETICA Y DISTRIBUCION DE PRODUCTO EN LA ACETILACION
BASICA ACUOSA DE ALMIDON DE MANIHOT ESCULENTA CRANTZ
(Yuca)

Omar Pérez Navarro
Erenio Gonzélez Suarez
Néstor ley Chong
Juan Esteban Mifo Valdés

La acetilacion como via de modificacién quimica de almidones

En medio bdsico, es posible el fraccionamiento de los grupos
hidroxilos de las unidades de anhidro glucosa (UAG) del almiddn, por
liberacion del hidrégeno de los enlaces C-O en las posiciones
reactivas C,, C3 y Cq. El grupo hidroxilo primario Cg, se localiza en la
region exterior de la molécula y alcanza mayor reactividad que los
grupos secundarios (Gong et al., 2006); (Pushpamalar et al., 2006);
(Herndndez y Lépez, 2007); (Wang et al., 2010).

La reaccidn de sustitucion permite la formacién de éteres y ésteres
de almiddn. El grado de sustitucion (GS) indica el nUmero promedio
de sustituciones por UAG. El maximo GS alcanzable es 3, coincidiendo
con el nimero de grupos hidroxilo disponibles de acuerdo a la
reactividad de los carbonos C,, C;y Cs (Miladinov y Hanna, 2000).
Una via importante de esterificacidn es la acetilacién (Prieto-Méndez
et al., 2010). A través de ella, se obtienen almidones acetilados por
incorporacién de grupos acetilo. Esta sustitucion nucleofilica modifica
el comportamiento hidrofébico provocando que los almidones
acetilados sean atractivos como aditivos alimentarios (Carrascal,
2013).

También son facilitadores de suspensiones acuosas de la industria
quimica y farmacéutica a GS bajos y cuando estdn altamente
sustituidos son utilizados en la industria quimica, como
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termoplasticos y como sustitutos del acetato de celulosa (De Graaf et
al., 1995); (Xu et al., 2004).

La acetilacién de almidén en medio basico acuoso ha sido reportada
como un método eficaz, cuando se usa anhidrido acético (AA) como
agente esterificante y NaOH como catalizador, con minimo consumo
de agentes quimicos (Chiu y Solarex, 2009); (Mirmoghtadaie et al.,
2009); (Salcedo et al., 2016).

Un estudio cinético de la acetilacion de almidén nativo en medio no
acuoso, con exceso de AA a 120 °C, durante 4 horas, alcanzd GS de
1,5 para platano y 2,5 para maiz, pero dicho método requiere
consumos elevados de agente esterificante (Guerra et al., 2008). la
acetilacion de almiddén gelatinizado de papa en medio basico acuoso
de pH= 7,5 empleando como agente esterificante 0,22
MOlyinilacetato/MOluag @ 37 °C, durante 0,9 horas, alcanzé un GS=0,1y
la ventaja de reducir el consumo de agentes quimicos y las
complejidades asociadas a la recuperacion del agente (De Graaf et
al., 1995).

En la figura 1 aparecen las reacciones que ocurren durante la
acetilacion en medio bdsico acuoso. El paso deseado es la sustitucidon
nucleofilica progresiva y preferencial hacia las posiciones Cg, C, y Cs.
Existe reversibilidad, no deseada, por hidrdlisis de los productos
acetilados combinada con la hidrélisis del AA competitiva con la
acetilacion.
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Figura 1. Reacciones presentes en la acetilacién del almidén en
medio basico acuoso Fuente: Xu et al., 2004

En las reacciones no deseadas el medio de reaccién hidroliza en
paralelo al agente esterificante y a los productos polisustituidos (Chiu
y Solarex, 2009). Atendiendo a ello, el proceso tiene tendencia a la
reversibilidad, sin embargo se ha demostrado a través de las
constantes cinéticas, que en medio basico moderado la velocidad de
la acetilacion es muy superior a la de los procesos de hidrdlisis (De
Graaf et al., 1995).

En los reportes asociados a la acetilacién se usa muy
frecuentemente el GS determinado por titulacidon, como expresion
del avance de la modificacion pero no se aprecian referencias
directas a la relacidn de la concentracion de acetato de almiddn con
el GS (Wilkins et al., 2003); (Xu et al., 2004); (Prieto-Méndez et al.,
2010); (Olu-Owolabi et al., 2014). Ello constituye una limitante
importante en las investigaciones desarrolladas hasta el presente.

La acetilacidon de almidones de yuca (GS= 0,037) y fiame (GS= 0,058)
dispersando el almidén en medio acuoso, a 35 °C, empleado 0,1
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molaa/molysg como agente esterificante y manteniendo el pH entre
8 y 8,4 con NaOH al 3,0 % p/v logra propiedades estructurales y
funcionales adecuadas en este material (Salcedo et al., 2016). Sin
embargo, no se han encontrado precedentes de las expresiones
cinéticas para la acetilacion bdsica acuosa de almiddén de yuca usando
como agente modificante el AA y los correspondientes efectos
térmicos sobre las mismas.

El promedio de sustituciones por UAG alcanzado durante la
eterificacion y la esterificacion es superior en los almidones
gelatinizados que en los nativos. Ello se debe a la accién positiva del
fraccionamiento molecular sobre la facilidad de la sustitucidn
nucleofilica. La combinaciéon de ambos métodos es un alternativa
efectiva que ha sido reportada con buenos resultados para la
carboximetilacion (Lefnaoui y Moulai-Mostefa, 2015) y para la
acetilacion (De Graaf et al., 1995).

Atendiendo a los aspectos anteriores y con fines de disefio de las
alternativas tecnoldgicas para la acetilacion basica acuosa de almidoén
nativo y pregelatinizado de vyuca; proveniente de variedades
cosechadas con fines industriales, como la INIVIT Y-93-4, es necesario
determinar las expresiones cinéticas completas para este proceso.

Determinacidon de la cinética de la acetilacion basica acuosa de
almiddn de yuca

Seleccion del mecanismo de reaccién

En medio basico las UAG, que pueden denotarse estructuralmente
como (ROH), se activan liberando un hidrégeno (RO’) y permitiendo
el ataque sustitutivo de los grupos acetilos provenientes del AA.
Como producto principal se obtiene acetato de almidén (RAc) y como
producto secundario los restos de AA no sustituidos se hidrolizan a
NaAc (De Graaf et al., 1995), como:
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NaOH

K,
ROH — RO~ +AA — RAc+ NaAc (1)

Se producen procesos de hidrdlisis de los productos sustituidos por
lo que la formacién del éster de almiddn tiene tendencia a ser
reversible, obteniéndose como productos finales acido acético (HAc)
y RO (Chiu y Solarex, 2009),como:

Ky
RAc + OH™ — HAc+ RO~ (2)

En estas condiciones, el AA tiene tendencia a formar HAc e hidrolizar
a NaAc, siendo el agente modificante atacado por el medio de
reaccion, como:

Medio acuoso K,

AA ——— HAc+ OH™ = Nadc (3)

En medio no acuoso, los procesos (2) y (3) se desarrollan en muy
poca extensidn, pero en medio bdsico acuoso tienen que ser
considerados (Xu et al., 2004); (Warnken et al., 2001).

Para las reacciones (1) y (2), con almidén gelatinizado de papa, en
disolucién acuosa y empleando vinilacetato, se demostré a través de
los factores de frecuencia (K;° y K.%), que la velocidad de hidrdlisis
de los productos polisustituidos es muy baja ante la de acetilacion
(De Graaf et al., 1995); por lo que entre estos dos procesos es
predominante la acetilacién y los mismos pueden considerarse
como los describe (1).

Para la reacciéon (3) y también a través del factor de frecuencia (K,°)
, la velocidad de hidrélisis del anhidrido no puede despreciarse
frente a la de acetilacion (De Graaf et al., 1995). Atendiendo a ello,
se propuso para la evaluacidn cinética el siguiente mecanismo de

dos reacciones en paralelo:
NaOH

K,
ROH —— RO™ +AA — RAc+ NaAc (acetilacion)
(4)
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medio acuoso

Ad+ o 2225 pac+ OH S Nadc  (hidrélisis)

Procedimiento Analitico
La velocidad de reaccién a volumen constante, resulta para ROy
RAc, segun el paso de acetilacion en (4), como:

— —dfrg~ _ — GCRac _ B
~Tgom = ——, ~ —Thas — — — K1 (Cgo‘j[cm}
(5)

Y para OH’ segln el paso de hidrdlisis en (4), como:
— —dfpy- _ 3 ¥
o~ = —, = (CAA)[:CGH—

(6)

Donde: a, B y y corresponden al orden de reaccién respecto a RO,

AA y OH’ respectivamente. En medio acuoso, aunque con diferente
fuente y agente, se obtuvo que a=B=y=1 (De Graaf et al., 1995). K, y
K, son las constantes cinéticas de segundo orden para la acetilacién y
la hidrdlisis.

Considerando un analisis parcial de las ecuaciones cinéticas,
trabajando en aislamiento, a relacion de concentraciones iniciales
C°/C%o = 10 se obtienen expresiones cinéticas que pueden
resolverse por el método integral. Expresiones cinéticas simplificadas,

para la acetilacidn y la hidrdlisis, se derivan de (5) y (6) como:

—dCpp— dc; :
“Tho™ = 50 = TRae — —RAL = Ky [:CE.A:][CRD_] = Kl[CRG_]

dt dr
(7)
“Tou~ dCﬂH =K, (CRa)(Cou) = Kz; (Cou-)
(8)

Donde: K'; y K, son las constantes cinéticas de pseudo primer orden

para la acetilaciéon y la hidrdlisis.
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Aplicando el método integral de analisis, considerando (7), separando
variables e integrando, resulta una solucién lineal de esta expresion

c - r
—ln( 80 )= Kt

Cro-
(9)

De modo analogo, para (8) resulta una solucién lineal de esta

cinética como:

expresion cinética como:
C - T
—ln( = ) =K,t
Coy-
(10)
Los efectos térmicos sobre la cinética se determinan a través de la

relacion de Arrhenius, entre las temperaturas consideradas (Smith,

1991); (Levenspiel, 1999); obteniendo:

E, (1
Ink = -2 (3) + K, (11)
Donde: Ko es el factor de frecuencia en L/mol min y E, es la energia
de activacién en J/mol.
Para analizar la distribucion de producto se selecciond la
selectividad, definida como la relacién entre la velocidad de
formacion del producto deseado RAc y el no deseado NaAc, como:

g { RAc ) _ "RAc _ Hy ':Cfﬂ_j[f.fﬁ}
Nade TNadc E, (cfo- :I[f.fﬁ} + Ky [ffﬁ}':"-—g}f—j
(12)

Procedimiento Experimental

Experimentalmente se procedié a la sintesis de acetato de almidén
de bajo GS, determinando el comportamiento del consumo de
almidén nativo e iones hidroxilo como funcién del tiempo de
reaccion.

La acetilacion se efectud en condiciones isotérmicas, en un reactor de
vidrio, enchaquetado, cilindrico, con fondo ligeramente cdnico, de
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altura igual al diametro, con agitacién mecanica y 4 L de capacidad
efectiva, al que se le acoplé un pH metro HANNA. El equipo trabajo
con circulacion de agua desde termostato NINGBO SCIENTZ
BIOTECHNOLOGY vy reflujo de los componentes volatiles a través de
un condensador de vidrio con refrigeracién proveniente del propio
termostato.

Como reactivos se utilizaron AA Panreac, NaOH Uni-chem y HCI
Uni-chem, todos de grado de analisis y 95 % de pureza.

Se prepararon 4 L de solucion al 10 % p/v (b. s.) de almiddn nativo o
pregelatinizado de yuca, aislado previamente desde la variedad
INIVIT Y-93-4, en agua desionizada. Se mantuvo la agitacién y las
condiciones isotérmicas a la temperatura de cada experiencia. Se
ajustd el pH a 8,0 con solucion de NaOH al 3% p/p. Manteniendo el
pH entre 8,0 y 85 con NaOH al 3% p/p y luego de adicionar
lentamente el volumen requerido de AA se dejé reaccionar por dos
horas. Se operé de manera semicontinua por adicion y medicion del
flujo volumétrico de disolucion de NaOH al 3 % p/p como
determinaciéon indirecta del consumo de iones hidroxilo para
mantener el pH constante durante todo el tiempo de reaccién.
Transcurrido ese tiempo se detuvo la reaccién ajustando el pH a 4,5
con disolucién de HCl a 0,5 kmol/m?>. Se efectuaron extracciones de
muestras de 10 mL cada 20 minutos para determinar el avance de la
acetilacion.

La variacidn total del volumen del reactor fue de 1,5 % por lo que su
operacion puede ser considerada a volumen constante. Se trabajo a
concentraciones iniciales C°y= 6,38 kmol/m®y C%:ac= 0,638 kmol/m®.
Cada muestra extraida y el contenido final del reactor fueron lavados
tres veces con agua destilada seguido de filtrado a vacio, secado,
molinado y tamizado.

La determinacion del GS se efectudé por titulacién de los residuos
acetilos procedentes de un tratamiento alcalino aplicando dos
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métodos, por el contenido de grupos acetilo (% GA) (Guerra, 2007) y
calculando directamente desde la titulacién (Xu et al., 2004).

Determinacidn de la concentracion de acetato de almidén con el GS
Una dificultad a resolver para obtener la expresidn cinética de este
proceso es la deduccion de la relacidn entre la concentracion de RAc
y el GS.

Es posible la formacion de mono, di o triacetil glucosa, sin embargo a
bajos GS, la mas probable es la monoacetil glucosa, en la posicion
preferencial del Cs; que es mds reactivo en suspensiéon acuosa. La
relacion entre el GS y las fracciones molares se establece como (Singh

etal.,, 2007); (Tijsen et al., 2001); (Jie et al., 2004) :
i=3
G5 = Z iX; (13)
i=0
Donde: i es 0 para la glucosa, 1 para la glucosa monoacetilada, 2 para
la diacetilada y 3 para la triacetilada y Xi es la fraccién molar de RAc
para el componente i, por mol de UAG activas alimentadas al
reactor.
Se ha demostrado que la fraccion molar de componentes
polisustituidos es muy baja a GS< 0,6 (Warnken et al., 2001); (Singh
et al., 2007). Adicionalmente se ha encontrado que, incluso a GS muy
cercanos a 1,3; la mono sustitucion alcanza hasta alrededor del 60 %
del GS total obtenido (PFEIFFER et al., 2002).
Atendiendo a estos elementos, para GS< 0,6; la probabilidad de
formacion de los productos polisustuidos es muy baja respecto a la
monoacetilacion por lo que puede considerarse la relaciéon entre el
GS y la fraccion molar de monoacetil glucosa de (13) como GS = X,, de
donde se obtiene la expresion descrita por Pérez y colaboradores
(Pérez et al., 2018) como:
Crac = GS COqo- (14)
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Donde: C;,.es la concentracion de almidén acetilado como
: 3 o o
monoacetil glucosa en kmol/m’y €~ g,- es la concentracién inicial

de UAG activas en kmol/m>.

Resultados del estudio cinético en la acetilacion de almidon nativo
En la Tabla 1 aparecen los resultados del GS, a partir de los dos
métodos considerados y los consumos de hidroxilos requeridos para
mantener el pH constante a ambas temperaturas.

Tabla 1. GS y consumo de hidroxilos a 25 y 40 °C en la acetilacién de
almiddn nativo de yuca INIVIT Y 93-4

Tiempo 25 °C 40°C
(min) | % | 65° | GS° | GS” | kmol |%GA| GS° | GS® | GS® [ kmol
20 |1,83|0,070|0,060|0,065| © 2,25 | 0,086 (0,188 0,137 0
40 |3,78|0,1480,150|0,1495,94-10 | 5,83 |0,233|0,251|0,242|1,72:10°
60 |[5,520,219(0,237[0,228(8,75-10 | 8,81 |0,363|0,1890,357]2,25-10
80 |7,550,307 0,284 0,296 | 9,69-10 | 11,05 | 0,466 | 0,488 | 0,477 | 2,62:10
100 [7,66]0,3120,324[0,3181,53-10"| 13,03 [ 0,562 | 0,544 | 0,553 | 3,00-10
120 [8,83]0,364 0,366 [0,365[1,72:10 | 13,91 | 0,606 | 0,590 | 0,598 | 3,03-10

9GS determinado a través del contenido de acetilos por el método de
Guerra (Guerra, 2007).

°GS determinado directamente desde la titulacién por el método de
Xu (Xu et al., 2004).

PGS promedio de ambos métodos.

Con los GSP se aplicd (14) para determinar las Cgac. Con dicha
concentracién y el consumo de hidroxilos, a través de balance de
materiales se determiné la progresidon concentracién vs tiempo para
RO"y RAc que aparece reflejada en la figura 2. En la Tabla 2 aparecen
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las constantes cinéticas de pseudo primer y segundo orden para
ambas reacciones a las temperaturas consideradas.

A partir de (9) y (10) se aplico el método integral de andlisis a ambas
temperaturas cuyos resultados aparecen en la figura 3 (a) para la
acetilacion y en la figura 3 (b) para la hidrdlisis.

Se obtuvo un comportamiento lineal con altos coeficientes de
regresion de la funcion de la concentracién reflejada en (9) y (10).
Ello demuestra que el mecanismo de reaccidon propuesto en (4) es
adecuado para describir el transcurso del proceso, donde Ila
acetilacion es de primer orden respecto al RO y al AAy transcurre en
paralelo a la hidrélisis del agente, la cual también es de primer orden
respecto a los OH y el AA, siendo dos el orden global de cada paso.

0,6 T
Q .
_ 0,5 ’ . ¢ C(RO)a25°C
o - e
204 . N ]
=~ -~ e C(RO)ado°C
[=] e~
g 03 g
= e -
S 0,2 . s e -___.,3 e (C(Rac) a25°C
e
01 /,ﬂf,.-- = e C((Rac)ad0 °C
0!0 L | | | | | |
0] 20 40 60 80 100 120
t{min)

Figura 2. Progresion de Cro-y Crac @ 25y 40 °C en la acetilacidn de
almidon nativo de yuca INIVIT Y 93-4
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Figura 3: Método integral de analisis en la acetilacion de almidon
nativo de yuca INIVIT Y-93-4 a 25 y 40 °C: a) para la acetilacion b)
para la hidrdlisis
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Tabla 2. Constantes de pseudo primer y segundo orden para el
mecanismo de acetilacidon de almiddn nativo de yuca
K" (min™) K (m?/kmol min)
K'1a250c=0,00390 | Kj,z5ec =6,32:10"
K'1a400c=0,00778 | Ky,40ec =1,26:10°
K'5 2252 =0,00771 Ky 225ec =1,25-10°
K"2 2 402c =0,03500 Kz 400 = 5,67-10°

Las constantes de pseudo primer y primer orden para la acetilacion
son de magnitud inferior a las obtenidas por Guerra y colaboradores
(Guerra et al., 2008) con disoluciéon directa del almidén en AA, pero
existen diferencias considerables en la fuente de partida de los
almidones, las temperaturas de experimentacion vy la composicidén
del medio.

Aplicando (11) se graficé In K vs 1/T para ambos pasos y se
obtuvieron los valores del factor de frecuencia y la energia de
activacion para cada paso, que se reflejan en la Tabla 3.

Tabla 3. Factor de frecuenciay energia de activacién en la acetilacion
de almidén nativo de yuca INIVIT Y 93-4

Ko (m*/kmol min) E, (J/mol)
Acetilacién Ko1=916 E.;=35150,5
Hidrolisis  Ky,=6,581-10° E,,=78241,1
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Las expresiones cinéticas completas para el mecanismo, con la

temperatura en K, resultaron en:
35 150,5

“TRo™ = TRac T [915 e " 83T }] (Cro-) (Caa)

(Ze2eLy
—Ton = [51531 -10% e VBT ] (Cou-)(Caa)

_(w B 241, 1)
Twade = —Tag = Caa {[916 e ' 83T ](CRD—}+ [6,531- 10 ¢ 3311" ] (Com }}

La energia de activacion para la hidrélisis es superior que para la
acetilacion, lo cual es un efecto importante para la operacion del
reactor, puesto que incrementos de temperatura favorecen mas la
hidrélisis. Sin embargo las diferencias entre el orden de magnitud de
la Coy vy la del resto de las especies y las expresiones cinéticas
obtenidas, muestran que el efecto determinante en la velocidad es la
Con - Dicho efecto se aprecia claramente, analizando la tendencia de
las velocidades de arranque de la reaccién para RAc, NaAcy OH a 40
oC, en funcidén del pH inicial del medio, mostrada en la Figura 4.

Las velocidades de arranque fueron determinadas sustituyendo las
concentraciones iniciales en las correspondientes expresiones
cinéticas y su comportamiento como tendencia es permanente
durante el proceso debido a que no existen pasos en serie y por lo
tanto la concentracién de ninguna de las especies tiene un extremo
local durante la reaccion.

Analizando las velocidades de arranque, se aprecia que a pH
inferiores a 10,5; existe coincidencia entre rrac Y rvaac, 10 cual indica,
junto a las bajas -roy, que en dichas condiciones es muy limitada la
ocurrencia de la hidrdlisis del AA. Sin embargo a pH superiores se
incrementa la ryaac respecto a rgac y para pH superiores a 10 aumenta
exponencialmente la -roy indicando un comportamiento cinético
diferente en el cual la hidrdlisis del AA afecta sensiblemente la
acetilacion.
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Figura 4. Velocidades de arranque en la acetilacion de almiddn nativo
de yuca INIVIT Y-93-4a 40 °C

Respecto a la distribucién de producto, la combinacién de (12) con
las expresiones cinéticas completas resultd en la expresion:

| 5 150,51
|:915 e 8air/ ]CCRD :I (CAAJ

RAc J TRAc

NaAe IEE 1505

Fyade - El | 78 2411 1‘
: Casl|916 € V83T /[ (Chp-)+ | 6,581 - 10 231T /| (Cop-)

A partir de ella, variando un parametro y manteniendo constante el
resto, se determind la selectividad a RAc, lo cual permitié definir que
a pH= 85 la §[=X=

:I=1en todos los casos, por lo que la

concentracion de reactantes y la temperatura no afectan la
distribucién de producto en dichas condiciones. Sin embargo,
incrementos en la Cyy si tienen gran influencia sobre ella, afianzando
ademads los efectos térmicos sobre la cinética y la distribucién de
producto.
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Atendiendo a ello, se determiné nuevamente el comportamiento de

RAC - _ 3 )
la 5 (\rmf) a Cro = Can= 0,1 kmol/m” para diferentes valores de pH, en

funcién de la temperatura, mostrando los resultados en la Figura 5.

A pH iguales o inferiores a 10, ninguno de los factores considerados,
temperatura y concentracidn de reactantes afecta la distribucién de
producto. Sin embargo a pH superiores comienza a apreciarse el
efecto de reduccién de la selectividad con incrementos de pH y de
temperatura. Para pH superiores a 12 la distribucidon de producto no
es favorable y el efecto se degrada con incrementos de temperatura.
El andlisis de las velocidades de arranque y de distribucion de
productos se complementa y demuestra que el factor determinante
en la cinética de la acetilacién de almiddn es la Coy-.

1 Grrrdree GGG o
0,9
e -
0,8 - SXo kTN
= 0,7 %. A~ . ‘1“"-“\__ e pH=10
'.‘. \x o \‘:.ﬁ
§ 06 e S R pH=11
1 .
;G 0.5 o, ~ —-i--pH=11,5
e 04 4 T
s el : = ¥= pH=12
%3] 03 - { ‘;(.“x Pl P
02 - 11 coofiess pH=12,5
01 ey pH=13
0 T T T T T T T T T T 1
293 298 303 308 313 318 323 328 333 338 343 348
T (K)

Figura 5. Distribucién de producto en la acetilacion de almidén nativo
de yuca INIVIT Y-93-4 a diferentes pH en funcién de la temperatura

Atendiendo a los resultados anteriores, en medio basico moderado
(de pH< 10) la hidrdlisis competitiva del AA para la esterificacién de
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almiddn de yuca se desarrolla en muy poca extensién por lo que el
proceso se desarrolla como una reaccién simple de segundo orden.

Resultados del estudio cinético en la acetilacion de almidon
pregelatinizado

Atendiendo a los resultados cinéticos en la acetilacién del almiddn
nativo, estos procesos deben desarrollarse en condiciones bdasicas
moderadas donde se logra la activacion efectiva de las UAG, pero no
se desarrollan de manera apreciable los procesos de hidrdlisis del AA
(Pérez et al., 2018).

Por ello, se consideré para la determinacién de la cinética del
material pregelatinizado en medio bdsico moderado solamente la
reaccién de acetilacion descrita en (1). Integrando en (7), sin
considerar exceso de AA y transformando resulta:

C
m( 44 ) =(C%, — C%,-) K, t
CRG_

Considerando que K; es la constante cinética y M es la relacién

, . . c’
molar de concentraciones en la alimentacién como M = (t_ni)
RO

Sl . c
Evaluando la expresion integrada (15) entre los limites M y (%)
RO~

. c , .
y graficando In (ci) vs t resulta una linea recta de pendiente

RO~

(€®,, — C":,-) K, e intercepto In M, si los datos se ajustan al
orden de reaccion considerado (Levenspiel, 1999).

El procedimiento experimental se efectué en condiciones y equipos
similares al almidén nativo, pero en operacidon discontinua,
partiendo de material pregelatinizado a C%o = 0,638 kmol/m® y
C°am= 1,06 kmol/m?>. Los resultados de la determinacion del % GA y
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los GS por el método de Guerra (Guerra, 2007) asi como la Cgac
determinada a partir de (14) aparecen reflejados en la Tabla 4.

Tabla 4. Resultados del estudio cinético a 25 y 40 °C para almidon
pregelatinizado de yuca INIVIT Y-93-4

25°C 40°C
t(min) | % GA | GS |Cpac (kmol/m®)| %GA | GS | Cpac(kmol/m?)
15 | 2,71 | 0,10 0,06 4,14 | 0,16 0,10
30 | 3,90 | 0,15 0,09 9,71 | 0,40 0,25
45 | 526 | 0,21 0,13 12,10| 0,52 0,32
60 | 7,09 | 0,29 0,18 13,70| 0,60 0,37
75 | 7,33 | 0,30 0,18 15,85| 0,71 0,44
90 | 9,32 | 0,39 0,24 16,80| 0,76 0,47
105 |10,75| 0,45 0,28 17,68| 0,80 0,50
120 |12,10| 0,52 0,32 18,47| 0,85 0,52

Aplicando balances de materiales se obtuvo el perfil de
concentracion para Cro , Crac Y Can, @ ambas temperaturas que se
muestra en la Figura 6.
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Los resultados de la aplicacion del método integral, a ambas
temperaturas, son mostrados en la figura 7. La funcidon de la

1,2
= o A A AAa25°C
" N S d
20,8 i e A AAQ40°C
- & A
< A &
9 0,6 - & -
o 0, ST e ¢ RO-a25°C
% \t\ ‘“"—"‘_h__ ® ® *
.E 04 N "“‘“‘*..h
o . 0 LA ¢ RO-a40°C
g i o ¢
S 0,2 s *ﬁv—“ e
o ! ——
S L]
g o P -, ® RAca 25°C
0 . 1 1 1 1 1 1 1 ]
0O 15 30 45 60 75 90 105 120 t(min)

concentracidén obtenida en (15), se ajustd a una linea recta con
adecuados coeficientes de regresion. Se demostrd que la reaccién es
de orden uno respecto a RO" y AA siendo dos el orden global.
También en este caso los érdenes de reaccién considerados en la
definicion de la expresidén integrada son adecuados. Con las
pendientes de las rectas obtenidas en la aplicacién del método
integral de analisis se determinaron las constantes cinéticas a ambas
temperaturas, resultando las mismas en: K, 5c=6,1 - 10° m*/kmol
min y K1 aa0c= 2,13 - 102 m*/kmol min.
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Figura 6. Perfil de Crg, Crac Y Can @ 25y 40 °C en la acetilacion de
almiddn pregelatinizado de yuca INIVIT Y-93-4
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Figura 7. Método integral de analisis aplicado a la acetilacién de
almidon pregelatinizado de yuca INIVIT Y-93-4 para pH =8 a 25y 40°C

Aplicando (11) se determind la energia de activacion y el factor de
frecuencia para esta reaccién, resultando los mismos en:
Ko;=1,306 - 10° m>/kmol min E.i= 64 613,6 J/mol

Con ello se obtuvo la expresidn cinética completa de este proceso,
con la temperatura en K, como:

Al - 4 613.6
—Tho~ = — ;;“ = Ky (Cro-) (Cuy) = 1,306-10%e (salr}(cm (C)  (16)

Los resultados cinéticos alcanzados para almidén nativo vy
pregelatinizado muestran que la relacién entre las constantes de
velocidad para la acetilacion en condiciones acuosas y bdsicas
moderadas evaluadas a 40 °Ces:
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pregelatinizado 40 °C — 2’13 107 =169

Ky

Ky

nativoe 40 °C

Por lo que la velocidad de acetilacidon es 17 veces superior cuando se
parte de material pregelatinizado.

Durante el procesamiento industrial de yuca es posible y conveniente
efectuar la modificacidn fisica y quimica cuando el producto esta en
disolucién acuosa en lugar de aislarlo como un sélido seco y
disolverlo en agua nuevamente. Por ello, la situacién tecnoldgica
modificativa mds ventajosa es la gelatinizacion  directa en
suspensién acuosa. Por otra parte, a la salida de las centrifugas del
proceso mecanizado, el contenido de sélidos puede ajustarse a las
concentraciones consideradas en el estudio cinético para las cuales,
la gelatinizacion total se alcanza a partir de los 60 °C. La relacién
entre las constantes cinéticas para ambos materiales, evaluando
Kigelatinizado @ dicha temperatura desde (16), resulta entonces en:

Klga:arz'mzado,sn Co_ 9,44 - 10

K1 native,40 °c 1,26-1073

= 7492

Como la velocidad de acetilacién resulta 75 veces superior cuando la
suspension de almiddn estd gelatinizada, a escala industrial no es
efectiva la acetilacion directa de almiddon nativo de yuca y es muy
ventajosa la gelatinizacion previa a la etapa quimica.

CONCLUSIONES

En medio basico moderado, de pH menor o igual a 10, la hidrdlisis
competitiva del anhidrido acético se desarrolla en muy poca
extensidon por lo que la acetilacion de almidén de yuca puede
considerarse como una reaccién simple, de orden uno respecto a las
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unidades de anhidro glucosa vy el anhidrido, siendo dos el orden
global.

En la acetilacién de almiddn nativo de yuca, el factor de frecuencia es
916 m?/kmol min y la energia de activacion es 35 150,5 J/mol,
mientras que cuando el material esta pregelatinizado el factor de
frecuencia es 1,306 - 10° m*/kmol min y la energia de activacion es 64
613,6 J/mol.

La velocidad de acetilacion basica acuosa del almiddén gelatinizado de
yuca es muy superior a la del nativo debido al efecto positivo del
fraccionamiento de la estructura molecular sobre la facilidad de
sustitucion nucleofilica por lo que los procesos de acetilacion deben
estar precedidos de la gelatinizacién.
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CAPITULO VI
COMPORTAMIENTO CINETICO DE LA REACCION DE PRODUCCION DE
ACIDO FOSFORICO.

Julio Pedraza Garciga
Ivan Rodriguez Rico
Erenio Gonzalez Suarez

RESUMEN.

En este articulo se muestra el estudio cinético realizado como parte
del disefo de una planta de dacido fosférico, obteniéndose como
resultado del mismo un modelo cinético de la etapa de reaccién
quimica.

INTRODUCCION

En cualquier proceso quimico un papel determinante lo desempefia
la etapa de reaccidn quimica por su incidencia en la calidad del
producto final obtenido, asi como en la eficiencia técnico-econémica
global del sistema. Por todo lo anterior, en el disefio de una nueva
instalacion de procesos especial importancia tiene la determinacién
de las mejores condiciones de operacion de la etapa con reaccion
guimica. En especifico en el disefio de una planta para la produccién
de acido fosférico utilizando la roca fosférica del yacimiento “
Trinidad de Guedes ”, se procedié a un estudio integral de esta etapa
por cuanto la bibliografia sobre este proceso es muy escueta en lo
referente a los mecanismos cinéticos de las reacciones quimicas que
tienen lugar. El estudio cinético que se muestra a continuacién forma
parte del estudio integral que se llevd a cabo para el disefio de este
proceso.
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Estudio cinético. Etapa de reaccidn quimica.
Estudio sobre la influencia de la temperatura y tamafio de
particulas en la conversién de PyOs.

En el estudio cinético de esta reaccion, sin determinar cual es la
etapa controlante de la misma, ya que esto requiere de un gran
numero de experimentos y ademds se encarece mucho la
investigacion sobre el proceso, nos proponemos al menos estudiar la
influencia de la temperatura y del tamafio de particulas en el proceso
de reaccion vy tener un criterio de cudl es la etapa que mds influye en
este proceso, si la etapa quimica o la fisica y corroborar los resultados
obtenidos en experimentos anteriores para determinar las mejores
condiciones de operacion de la etapa de reaccion quimica en el
disefio de una planta para la produccién de acido fosfdrico.

Influencia de la temperatura en el proceso de reaccién.
Como se conoce , la etapa quimica depende mucho mas de la
temperatura que las etapas fisicas por eso trabajando a una
granulometria constante ( 100 mesh ) por ser la mas recomendada en
la literatura cientifica consultada (1), (2), (3), (4), (5) y utilizando la
concentracion de H,SO, determinada en un trabajo previo (65 %)
realizamos experimentos a diferentes temperaturas: 60-70-80-90
°C para poder analizar el verdadero efecto de la temperatura sobre
la conversién de P,Os y poder analizar si la etapa controlante es la
de difusidon a través de la pelicula a través de la ceniza o si es la
reaccidon quimica.

Los resultados obtenidos en términos de % de P,Os5 y conversién
fueron analizados estadisticamente mediante el programa
"Stepwise", encontrandose un modelo que tiene la forma:

Ye=Ag+ ALt + At
donde: Yc- Conversion en % t - Tiempo (h).
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Se pudo apreciar que hay una buena correspondencia entre los
valores de conversién y la temperatura de 70 °C determinada
anteriormente durante el ajuste de las condiciones de operacién para
la etapa de reaccion.

Ademas, se comprueba que no existe una notable influencia de la
temperatura en el grado de conversion, por lo que nuestro sistema
no depende en gran medida de la etapa quimica.

Influencia del tamaiio de particulas.

Con el objetivo de corroborar que para nuestro sistema las etapas de
mayor influencia son las fisicas, se realizé una serie de experimentos,
donde determinamos el % de P,Og y la conversion en las primeras

cuatro horas de reaccion a diferentes tiempos, manteniendo
constante la temperatura y variando la granulometria.
El plan experimental consistiéd en obtener valores de extraccién de
P,0;s en las primeras dos horas cada 15 minutos y posteriormente en
las dos horas restantes cada media hora obteniendo una tabla de
valores de conversidon contra tiempo.
El tamafio de particulas ensayado fue: 0,15-0,5-1,0-1,5-2 mm.
Este intervalo se escogidé considerando las diferentes granulometrias
usadas industrialmente para las fosforitas.
Los resultados obtenidos en términos de % de P,0s y conversidn
fueron analizados estadisticamente mediante el programa
“Stepwise”.
Al analizar estos modelos se puede suponer erroneamente que no
existe una dependencia del grado de conversidn con el tamafio de la
particula, ya que los valores encontrados para un mismo tiempo no
difieren apreciablemente, sin embargo, al analizar detenidamente el
modelo encontrado para el estudio cinético:

1= 4,01.R0'3 (InR)-1,05
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Como se observa la dependencia entre 1T y R no es lineal, ni
cuadrdtica ni estd entre 1,25 y 2,5, lo que presupone que exista un
efecto combinado de las etapas fisicas y quimicas en el control de la
velocidad global del proceso en estudio, con mas incidencia de las
etapas fisicas, si se tienen en cuenta los resultados de los
experimentos a diferentes temperaturas. Es evidente que este
sistema es muy complejo en el que ocurren muchas reacciones a la
vez y la cinética o etapa controlante debe producirse de un estudio
mas profundo.

CONCLUSIONES

1- La ecuacién que describe el comportamiento de la conversion a
través del tiempo para este sistema responde a la forma: Yc = Ag +
ALt + A, t°, demostrandose que la influencia de la temperatura sobre
la conversién no es tan marcada.

2- Del estudio cinético realizado se concluye que existe un
predominio de las etapas fisicas en el control de la velocidad global
del proceso sin soslayar el efecto combinado de las etapas quimicas y
fisicas, corroborado lo anterior por el estudio de la influencia de la
temperatura y del radio de particulas.
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CAPITULO VII
METODOLOGIA PARA LA OBTENCION DE LOS MODELOS CINETICOS
DE REACCIONES COMPLEJAS EN ANEJAMIENTOS DE BEBIDAS
ESPIRUTUOSAS

Cesar A Marti Marcelo
José A Fabelo Falcén
Erenio Gonzalez Suarez
Yedier Rodriguez Padrén

RESUMEN

En el presente trabajo se expone una metodologia que ha sido
disefiada para la obtencidn de los modelos cinéticos y las constantes
cinéticas de las principales reacciones complejas que ocurren en el
proceso de afiejamiento que se lleva a cabo en la industria ronera,
con el objetivo de caracterizar el mismo y asi dirigir las operaciones
tecnoldgicas que se realizan con mayor acierto. Para ello se analiza el
comportamiento de las variables principales que intervienen en el
proceso de afiejamiento entre las que se sefialan las concentraciones
de etanol entre otros compuestos. Para su determinacidn se utilizé
como técnica analitica la cromatografia de gases a partir de la cual se
evaluaron productos que han estado sometidos al afiejamiento y se
elaboraron las curvas de comportamiento de estos compuestos en el
tiempo.

Para la obtencidon de los modelos cinéticos se aplicé el método
integral de andlisis de datos obteniéndose un sistema de cuatro
ecuaciones diferenciales ordinarias no lineales. La resolucidn de este
sistema se realizdé mediante la aplicacion del software MatlLab
R2010a vy los resultados obtenidos se validaron estadisticamente. Los
resultados evidencian que los modelos cinéticos obtenidos describen
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adecuadamente el comportamiento del proceso de afiejamiento en
la industria ronera.
Palabras claves: afiejamiento, constante cinética, modelos cinéticos.

INTRODUCCION

El afiejamiento es fundamental para el ron cubano. Este comienza
inmediatamente después de la destilacion del aguardiente, al llenar
los barriles con el destilado fresco e incoloro.

El tiempo de afiejamiento varia de acuerdo al producto que quiere
elaborarse y este proceso se puede hacer en varias etapas. La
madera utilizada en la confeccién de los barriles es el roble blanco,
con diferentes especies en dependencia del producto y de la regién
geografica donde se produce la bebida alcohdlica destilada.
Gonzalez, 2000'; MINAL, 2001% Gonzalez y Morales, 2004°.

El proceso de afiejamiento de rones es complejo, seguir cada una de
los componentes y reacciones resulta una tarea prdacticamente
imposible. Sin embargo, los cambios de mayor significacion en la
solucidn alcohdlica se producen en los compuestos mayoritarios, es
decir, en el etanol y sus derivados de igual cadena carbonada, junto
con los compuestos que aporta la madera. En estas
transformaciones se manifiestan reacciones de oxidacién vy
condensacion (esterificaciones) debido a la interaccion de los
compuestos que estan presentes en la soluciéon hidroalcohdlica y el
oxigeno que se difunde a través de las duelas del barril.

Durante el envejecimiento ocurren un sin nimero de reacciones
dentro del barril que no han sido estudiadas en su totalidad. Lo que
se conoce del proceso, es que se ve afectado por gran cantidad de
factores que a medida que pasa el tiempo le otorgan al producto una
mayor calidad debido a que este alcanza un mejor balance y
armonizacion entre sus componentes. Ademdsde las reacciones de
disolucién de los componentes de la madera, se producen reacciones
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de hidrdlisis, oxidacidn e interaccién de estos con los provenientes
de la materia prima.

La generalidad de las investigaciones relativas a los cambios que
sufren los destilados alcohdlicos durante el afiejamiento se han
realizado en whisky. Reazin y col., 1976 Black y

Andreasen, 1974°; Reazin, 1979° en cofiac o brandy Onishi y col.,
1977’; Viriot y col., 1993% Quesada-Granados y col., 1996°; Caldeira
y col., 200210; 200611, pero casi nunca en ron, con la excepcién de
algunos pocos trabajos, incluidos los realizados por autores cubanos
y, por lo general, sobre indicadores quimicos como acidez, sélidos,
fenoles totales, etc. Levy y Maranon, 1996"%; Gonzélez-Delgado,
2000 y muy pocos sobre los compuestos volatiles. Pino y col.,
1996".

Para el ron cubano es necesario que la cinética de reaccién de
compuestos alifaticos con la madera, de ellos entre si y entre los
productos intermedios, se desarrollen hasta el equilibrio al menos en
una parte del producto o lo que es igual se deje llegar hasta la
madurez del afiejamiento para asi garantizar organolépticamente el
perfil aromatico del ron cubano de siempre, por lo que resulta la
resulta de especial interés conocer mas detalladamente como se
efectian los cambios que se producen durante el proceso de
afiejamiento y a qué velocidad estos ocurren para poder actuar
sobre ellos. Navarro, 2004,

Los modelos de reaccidn caracterizan el proceso y permiten conocer
a plenitud la influencia de las variables operacionales. De este modo
es posible establecer mejores pardmetros en las operaciones
involucradas en el afiejamiento, siendo el objetivo del presente
trabajo la obtencion de los modelos cinéticos de las principales
reacciones complejas en el proceso de afiejamiento de rones.
MATERIALES Y METODOS
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Para la realizacion del estudio se disefid un experimento donde se
definieron dos materias primas fundamentales, aguardiente fresco y
rones, distribuidos en dos lotes, de 36 720 litros y 73 440 litros
respectivamente, teniendo en cuenta que estas capacidades
corresponden a volumenes normales del procesamiento en la
industria  diariamente. Dichos volumenes fueron afiejados en
barricas de roble blanco dividas en pipas o bocoyes.

Se tuvo en cuenta ademds en el estudio las posibles fuentes de
variaciéon de los factores ambientales por la ubicacién de los barriles
en diferentes niveles de altura asi como la variabilidad que se
presenta en un grupo de barriles de un mismo tipo. Marti, 2018". Se
determinaron como variables de estudio las variaciones en
compuestos mayoritarios como el etanol y otros compuestos que
estan presentes en el ron durante el proceso de afiejamiento, los
cuales imprimen caracteristicas organolépticas destacables en
determinadas concentraciones. Navarro, 2004,

Para la recoleccion de datos se monitored el afiejamiento en cada
lote, tomando como referencia nueve barriles ubicados en diferentes
soleras e hileras de un mismo soporte abarcando diferentes
posiciones de las mismas (alto, medio y bajo).

A partir de los datos obtenidos durante el periodo de afiejamiento
evaluado, se realizaron andlisis de comparacion de muestras t de
student para las medias y F de Fisher para las desviaciones estandar,
empleando el software StatgraphicsCenturion XV, para cada una de
las variables analizadas, con el objetivo de determinar si los barriles
estudiados, (se comportan como reactores discontinuos), puedan
representarse bajo el mismo modelo. Para la determinacion de las
expresiones cinéticas se tuvo en cuenta la metodologia que se
muestra en la figura 1, tomando para los calculos el valor de la
temperatura ambiente 25°C y los intervalos de tiempo cada 6
meses, empleando para la determinacion de las
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concentraciones la cromatografia de gases.

Detertminacidn de las concentraciones iniciales de
los compuestos mayoritarios

Ly

Determinacidn de las diferencias entre harnles

mediatte comparaciin de muestras

b

Determinacian del modelo cinético de reaceoidn

v

Evwaluacidn de los modelos de regresidn

N2

Validacidn de los modelos de regresidn.

Figura 1. Metodologia para la determinacién de los modelos cinéticos
en el afiejamiento. Fuente: Elaboracidn de los autores.

RESULTADOS Y DISCUSION

En la tabla 1 se aprecian los resultados de la Prueba de multiples
rangos para las medias de las muestras, en la que se reflejan los
grupos homogéneos con una X en la misma columna, al observar se
aprecia que para cada lote los barriles se comportan de igual modo
para la variable CA (concentracion de etanol). Los andlisis mostraron
gue entre los reactores muestreados en cada lote no existen
diferencias estadisticamente significativas para cada uno de las
variables en estudio de dichos lotes, asi como tampoco existen
diferencias entre la base blanca afiejada en bocoy y la afiejada en
pipas por lo que podemos representar el afiejamiento de
aguardiente en un Unico modelo al igual que la base blanca ya sea en
pipas o en bocoyes.
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Tabla 1. Comparacidén de varias muestras. Variable CA (concentracion
de etanol). Método: 95,0 porcentaje LSD

Casos, Media Grupos Homogéneos
CAR1S1H3 8 12,255 X
CAR12 S1H1| 8 12,2625 X
CAR1S1H1 8 12,2625 X
CAR12 S1H3| 8 12,265 X
CAR12 S1H5| 8 12,2738 X
CA R1S1H5 8 12,2763 X
CAR6 S1H1 8 12,2963 X
CAR6 S1H5 8 12,2963 X
CAR6 S1H3 8 12,2975 X

Se representa el afiejamiento de los compuestos mayoritarios por las
siguientes ecuaciones, tomando como referencia el conocimiento y
la experiencia centenaria de mezclar y afiejar sucesivamente una
apreciable variedad de rones hasta alcanzar el caracter
organoléptico deseado que poseen los Maestros del Ron Cubano:

(1)y(@Q)

K1 K2
El modelo de reaccidn A — —

B C
propuesto contempla Ia

oxidacion de etanol (A) a K
A + C -« D

K4
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acetaldehido(B) y luego éste a acido acético(C) como reacciones en
serie o consecutivas, mientras que la esterificacion de etanol y el
acido acético para formar acetato de etilo(D), donde “K”, representa
los valores de la constante de reaccion para cada ecuacién
estequiométrica.
Como resultado se definen las siguientes expresiones de velocidad:

dCA

(3)

5 =K1.CA+K3.CA.CC-K,.CD

dCB
== =K;.CA-K,.CB @

= =K;.CB-K;.CA.CC+K,.CD

d (5)

dcD
?—K:;.CA.CC'K.q,.CD (6)

La determinacidn de las constantes cinéticas se realizd a partir del
Método Integral de Analisis de Datos Cinéticos (Levenspiel, 1987).
Siguiendo la metodologia planteada en la figura 1 se obtuvo un
modelo de regresidn para cada variable en estudio.

Para la determinaciéon de los cambios de concentracion de los
componentes volatiles mayoritarios, se realizé6 un muestreo aleatorio
cada seis meses, teniendo en cuenta que este es tiempo prudencial
donde se ponen de manifiestos las variaciones de la composicion
fisicoquimica de los productos en afejamiento. A partir de lo
anterior se derivan y evallan las expresiones obtenidas y se tiene
como resultado los valores de las concentraciones de cada
componente y sus respectivas velocidades instantdneas de reaccion.
Con estos resultados se conformd una matriz sustituyendo cada
término en el sistema que representa las expresiones de velocidad,
quedando de este modo tres sistemas de ecuaciones lineales en
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funcién de las constantes cinéticas, cada uno de estos sistemas para
un tiempo diferente. Para la solucién de los sistemas de ecuaciones
diferenciales se empled el Software MATLAB R2010a., obteniéndose
los modelos estadisticos para aguardientes y rones que se muestran
a continuacién:

Modelos estadisticos de afiejamiento.

CA= J(162,284-2,87429(xﬁ)) R’=98 (7)

CB=J(2,11357E-07+6,5431E-10.t2)R2=9? @)

CC=(0,0396893+0,00784681%) R297 35 (9)

CD= J (2,8687E-06+7,3571E-09.t2)R’=97 45 (10)

Sustituyendo y derivando los modelos estadisticos en funcién del
tiempo se obtienen los modelos de velocidades de reaccion.

dcA 2,87421
dt 4\]#:(162,284—2,87421\/?) (11)
dCB 6,5431E —10t

dt  /(211357E—07+6,5431E—1042)  (12)

dCC  3,1143E —04+6,1572E —05.4/t

dt vt (13)
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dcp
dt J(2,8687E —06+7,5371E —09.t2)

7,3571E —09.t

(14)

En la tabla 2 se muestran las concentraciones y velocidades
instantaneas en funcidn del tiempo para el afiejamiento de

aguardiente.

Tabla 2. Concentraciones y velocidades instantaneas

en el afiejamiento

t CA (moll) CEBE {(mol/l} CC {(mol/1) CD {mol/l}
[+ 12 4597 00005 00035 00018
12 12 53420 5. 53E-04 4. 47E-03 1.98E-03
18 12 2510 6.51E-04 5.33E-03 2 29E-03
dvCA d~CB d~CC d~C 1D
N (moll-mes) (moll-mes) (mol/l-mes} (molld-mes)
=] -0.0235 2. 10E-05 1.89E-04 2 A9E-05
12 -0.0168 1.42E-05 1.51E-04 4 45E-05
18 -0.0138 1.281E-05 1.35E-04 5. 78E-05
K1 K2 K3 K4
Valores 1.98E-05 2.62E-01 3 SSE-01 7.A8E+00
Desviacion
8. FO0SBE-OF 0.044351516 0172636076 0.299607 482
estandar
Coeficiente de
A . T.56997E-13 0.001967057 0.029803215 0.089764643
variacion

Como resultado final se obtiene los siguientes modelos cinéticos de

reaccion para aflejamiento de aguardiente:

L2 —(1,98E-05 )CA+(3,58E-01)CA.CC-(7,38E+00)CD (15)

dt

dCl
—=(1,98E-05)CA-(2,62E-01)CB )

dt
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£f=(2,62E-01)CB-(3,58E-01)CA.cc+(7,3854—00)CD

d (17)

dCcbh
T—(3,58E-01)CB-(7,38E+OO)CD (18)

VALIDACION DE LOS MODELOS DE REACCION

Siguiendo la metodologia propuesta en la figuras siguientes
muestran los resultados de solucién del sistema de ecuaciones
diferenciales que constituye el modelo cinético de reaccidn para el
afiejamiento de aguardiente para un tiempo t=48 meses, empleando
el 'K: Puntos de la data de concentracién versus tiempo

software MATLAB R2010a. La figura 2a) muestra el comportamiento
de la concentracion de etanol en funcidn del tiempo y mientras que
la figura 2b) muestra el comportamiento de las concentraciones de
los compuestos derivados del etanol.
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Figura 2. Modelo cinético de reaccidn para el afiejamiento de
guardiente. Fuente: MATLAB R2010a.

De los parametros que ofrece el modelo se aprecia que, la
concentracién de etanol disminuye en el afiejamiento, sin embargo
esta no ocurre en la misma magnitud que lo hace la real durante el
experimento. No obstante, la magnitud ofrecida por el modelo esta
en correspondencia con la formacion de productos de la reaccidn,
segun andlisis de comparacién de muestras realizados con el
Software StadgrphicsCenturium XV, entre la data experimental y los
datos ofrecidos por el modelo, es decir, si la formacién de productos
no es alta, el consumo de etanol no puede serlo tampoco. Asi
mismo, las concentraciones de los compuestos mayoritarios
estudiados (acetaldehido, acido acético y acetato de etilo) se
incrementan con el tiempo de modo satisfactorio. La diferencia
entre los datos reales y los experimentales para el caso del etanol se
deben principalmente a pérdidas por evaporacion.

CONCLUSIONES

1. La metodologia propuesta permitié construir los modelos
cinéticos que  constituyen una herramienta util para la
optimizacion del proceso de afiejamiento de rones.

2. La implementacion del software MATLAB R2010a permitio
obtener los parametros de los modelos cinéticos que describen
el proceso de afiejamiento de rones.

3. Los modelos obtenidos permiten describir la influencia del
tiempo de afiejamiento en el comportamiento de los
compuestos mayoritarios del ron proceso y establecer los
criterios para la etapa de afiejamiento que cumplan con los
requerimientos de mermas establecidos en la ronera.
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CAPITULO VIII
CRECIMIENTO Y CULTIVO DE LA CHLORELLA SP. EMPLEANDO
VINAZAS CUBANAS COMO MEDIO DE CULTIVO

Ana Celia de Armas Martinez
Arianna Diaz Diaz
Erenio Gonzalez Suarez
Juan Esteban Mifio Valdés

RESUMEN

En la presente investigacion se estudio el crecimiento y cultivo de la
Chlorella sp. empleando vinazas cubanas como medio de cultivo. Se
utilizé la vinaza procedente de la destileria “UEB Derivados Paraiso”
la cual contiene minerales como K, Ca y Mg y valores de DQO y DBOs
de 31 919,6 y 19 151,76 mg/| respectivamente. Para el desarrollo
experimental se propuso un disefio Placket-Birman considerandose
dos variables falsas y como reales concentracidon de vinaza, pH del
medio, aireacion y tiempo de crecimiento, asi como peso seco total y
remocién de carga contaminante y minerales como parametros
finales medidos. Los indicadores analizados para el crecimiento
fueron conteo celular, peso seco, densidad dptica y clorofila total. La
mayor productividad fue de 5,0864 mg y se alcanzé con 100% de
vinaza, pH ocho, aireacidn y siete dias de crecimiento. Al analizar los
modelos obtenidos en la produccidon de biomasa y la remocién de
DQO y DBO5 la concentracién de vinaza resultdé la variable mas
significativa.

Palabra claves: microalgas, Chlorella sp., vinazas

INTRODUCCION

Las microalgas son organismos autétrofos unicelulares, coloniales y
filamentosos que habitan diversos ambientes acudticos en todas las
latitudes y ecosistemas del planeta. Son fuentes de biomoléculas y
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metabolitos de gran importancia econdmica y constituyen una fuente
directa de alimento, medicamentos, forraje, fertilizantes vy
combustible, e incluso, como indicadoras de contaminacidn.

Dentro de estos microorganismos se encuentra la Chlorella sp., la
cual es un alga verde de forma elipsoidal, la cual crece en forma de
células simples. Pertenece a la division Chlorophyta y a la clase de las
Chlorophyceae (Lopez, 2016a). Se ha cultivado de forma intensiva
con fines de alimentacidn y obtencién de metabolitos.

Este género ha sido aplicado al tratamiento bioldgico de aguas
residuales, probando su efectividad en la remocidon de nitrégeno,
fésforo, demanda quimica de oxigeno y metales. Su uso en
aplicaciones de biorremediacion ha sido bastante amplio, en forma
suspendida o inmovilizada, como cepa pura o en asociaciéon con otros
microorganismos no fotosintéticos (Garza et al.,, 2010); dada la
capacidad que tiene de retener en su pared celular los contaminantes
ambientales que no son removidos mediante los tratamientos de
aguas residuales tradicionales (Montafio et al., 2017).

Pueden crecer y desarrollarse en diversos ambientes, entre ellos las
aguas dulces estancadas, el agua de mar, efluentes procedentes de
las industrias que posean los minerales necesarios para su
crecimiento, asi como en medios inorganicos. Estas caracteristicas
han despertado interés en investigadores, quienes han estudiado el
crecimiento de microalgas en residuales liquidos procedentes de la
industria lactea y las destilerias.

En este aspecto, las vinazas procedentes del proceso de obtencion de
etanol se caracterizan por ser un residual con una alta carga
contaminante pero que a su vez es rico en nutrientes y materia
organica. Las vinazas se obtienen de la fermentacidn y destilacion de
las melazas; constituyendo el principal residuo organico en la
obtencidn de alcohol. Es un liquido de color café con bajo pH, olor
dulce y alto contenido de materia organica disuelta y en suspension.
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Su composicidn quimica es variable y depende de factores como: el
método de conducir la fermentacién alcohdlica, las especies de
levaduras utilizadas, la relacion fondaje-vinaza y la materia prima
utilizada en la fermentacién; la cual puede proceder de la melaza
(concentrada), directamente del jugo de los molinos o mixta (mezcla
de jugo y melaza) (2016b).

Estas aguas residuales cuentan con una concentracion rica de
nutrientes que permiten el desarrollo de las microalgas que
requieren nitrogeno y fésforo para su crecimiento. El cultivo de las
mismas en aguas residuales tiene dos objetivos: proveer de
nutrientes a las microalgas para su desarrollo y reducir la carga de
nutrientes en las mismas (tratamiento terciario). Esto se puede lograr
gracias a la capacidad depuradora de las mismas conocida como
ficorremediacién (Rawat et al., 2011, Park et al., 2011a, Prajapati et
al., 2013).

En Cuba, las vinazas residuales de las destilerias constituyen el
principal problema de contaminacién que presentan esas industrias,
en caso de que su sistema de tratamiento no sea efectivo. Han sido
destinadas para la produccién de biogas, levadura torula o fertirriego.
Sin embargo, su destino como medio de cultivo para el crecimiento
de microalgas no se ha desarrollado a escala industrial, es por ello
que en la presente investigacion se propone como problema
cientifico:

A partir de lo antes expuesto, en el presente trabajo se pretende
determinar las condiciones idéneas para el cultivo y crecimiento de la
microalga Chlorella sp. en vinazas procedentes de destilerias
cubanas.

MATERIALES Y METODOS

Se empleara la vinaza proveniente de la “Unidad Empresarial de Base
(UEB) Derivados Paraiso”, perteneciente a la Empresa Azucarera
Sancti Spiritus. Se midieron sus principales caracteristicas fisicas y se
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determinaron los minerales empleando un equipo de adsorcidn
atémica SP9 Firma: PYE UNICAM.

La muestra a utilizar de Chlorella sp. fue donada por el Centro de
Investigaciones Pesqueras, ubicado en el municipio Playa
perteneciente a la provincia de La Habana, considerandose para el
desarrollo experimental tres etapas fundamentales: la preparacion
de las vinazas como medio de cultivo, el crecimiento celular en las
vinazas y por ultimo la separacién de la biomasa obtenida.

En el estudio del proceso de cultivo de Chlorella sp. en vinazas, se
aplica un disefio factorial completo Plackett and Biirman (Plackett
and Birman, 1946) el cual permite analizar variables reales que
indiquen diferentes condiciones de trabajo, asi como falsas variables
que no son consideradas pero que puedan influir en el
comportamiento de los experimentos. Ademads se aprovechan las
bondades que brinda este tipo de disefo, pues permite minimizar las
réplicas y gastos experimentales (Gonzalez, 2003).

La matriz de disefio de Plackett-Birman consta de ocho
experimentos y siete variables, considerando solamente el efecto de
cuatro variables reales, (a saber: X;: concentracion de vinaza, X,: pH,
Xs: aireacidn y X,: tiempo), esto permite utilizar tres falsas variables.
Ademas, esta matriz de disefio incluye en la seleccion de las tres
primeras columnas para las variables reales un Plan Experimental de
un Disefio Factorial 23, lo cual facilita que se desarrollen
experimentos cuyos resultados puedan procesarse considerando dos
tipos de disefios experimentales (Gonzalez, 2003). La matriz ajustada
a las variables reales y falsas consideradas en el desarrollo
experimental se muestra en la tabla 1.
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Tabla 2.4. Matriz Experimental del Disefio de Plackett-Blirman

N X5 X2 X35 Xa X3 Xp X3
1 + + + - + - -
2+ + - + - - +
3 0+ - + - - + +
4 - + - - + + +
5 + - - + + + -
6 - - + + + - +
7 - + + + - + -
8 - - - - - - -

Los niveles de las variables reales consideradas se tomaron a partir
de los mejores resultados reportados en la literatura:

4 X;: Concentracidn de vinaza, para valores de 50% y 100%

4 X,: pH, para valores iniciales de 6 y 8

v X3: Aireacion, (Si/No)

v X4: Tiempo, para valores de 7 y 10 dias

Los parametros finales (Y) medidos fueron: Produccién de biomasa
seca en (mg) y remocién de DQO y DBOs.

Para el desarrollo experimental se establecen cultivos de 160 ml a
partir de 16 ml de indculo en Erlenmeyer de 250 ml de capacidad, de
forma tal que se garantice un mayor aprovechamiento de la luz por
parte de las microalgas en todo el recipiente. Las condiciones
experimentales generales aparecen reportadas en la tabla 2.
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Tabla 2. Condiciones experimentales para el cultivo de microalgas en

vinaza

Exp. Conc.vinaza (%) pH Aireacion Tiempo
(dias)

1 100 8 Si 10
2 100 8 No 7
3 100 6 Si
4 50 8 No 10
5 100 6 No 10
6 50 6 Si 10
7 50 8 Si 7
8 50 6 No 7

Primeramente, la vinaza es filtrada para eliminar residuos sélidos
sedimentables que se encuentren presentes. Las diluciones al 50%
volumen se realizan con agua destilada afiadiendo 80 mL de vinaza
previamente caracterizada y 80 mL de agua destilada.

El pH se ajusta después de la caracterizacidn de la vinaza, para ello se
utiliza un medidor de pH Microprocessor pH Meter, marca Hanna.
Los valores establecidos se alcanzan empleando solucién de NaOH a
6 N y un agitador magnético marca Heidol pH, de forma tal que se
garantice la homogeneidad de la mezcla y por lo tanto la basicidad
establecida para el medio.

Se aplica un sistema de aireacion a los cultivos por burbujeo, siendo
el flujo de aire de 0,45 | min™, para ello se emplea aire atmosférico
durante 8 h/d suministrado a través de una bomba Neuberger Type:
N810FT.18, marca KNF.

El conteo celular y la cuantificacion de la clorofila total fueron los
parametros medidos para tener conocimiento del crecimiento celular
en cada muestra. La densidad celular se determina por recuento
diario de wuna alicuota del cultivo en cdmara de recuento
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hematolégica Neubawer, utilizando un microscopio dptico marca
Novel. Se realizan diluciones en agua destilada siempre que sea
necesario, de forma tal que el nimero de células contadas por campo
1/5 se encuentre entre 20 y 30 cél/ml.

Para la cuantificacion de clorofila total se consideré la presencia en la
Chlorella sp. de clorofila a, b y carotenos. Inicialmente se toman
alicuotas de 5 ml de cada fotobioreactor, separandose por
centrifugacion a 3 400 rpm durante 3,5 min. Luego se extrae el
sobrenadante con el fin de eliminar el medio presente. El pellet es
resuspendido en 1,5 ml de etanol al 99 %. La mezcla se lleva a
calentamiento en bafio maria durante 3 min y después de enfriarse
se le agrega 1 ml de etanol y se centrifugan nuevamente por 1 min a
2 000 rpm. La concentracidn de clorofila en el sobrenadante se
calcula leyendo la absorbancia (A) del pigmento en el
espectrofotometro a 470, 649 y 664 nm. La relacidn de la cantidad de
clorofila a, b y carotenos se calcula segun las expresiones 1, 2 y 3.

Clorofilaa = 13,36 * Agga — 5,19 % Azag
Clorofilab = 2743 %« Agag — 8,12 % Ages

(1000 * Agrg — 2,13« Ca— —97,63Ch)
209

Carotenos =

Por otra parte, a partir del conteo celular realizado diariamente se
puede determinar la velocidad especifica de crecimiento y el tiempo
de duplicacién o de generacién de las muestras. En cultivos
estancados, la velocidad especifica de crecimiento (p), expresada en
d! se determina durante la fase exponencial, segin la ecuacién 4
(Garcia, 2013), donde x; y x, representan la densidad celular a
tiempos t; y t,.
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Inx; —Inxy
t—14

El tiempo de duplicacion y/o generacion, es el tiempo necesario para

p=

gue se duplique la poblacién. Cuando se usan logaritmos naturales, el
tiempo de duplicacion puede ser calculado como lo plantea
(Arredondo-Vega, 2007):

In2 0,693

tg=—-=
H H

Una vez finalizado el tiempo establecido en el disefio experimental
realizan las mediciones finales, ya sea en la biomasa producida (peso
seco total) como en la vinaza residual (remocion de la carga
contaminante DQO y DBOs).
Para la determinacion de peso seco total se toman alicuotas de 10 ml
de la muestra extraida las cuales son centrifugadas a 3 400 rpm
durante 20 minutos, se emplea una centrifuga 570212 marca
EPENDORF. Una vez culminada la centrifugacién se retira el
sobrenadante del tubo y se almacena para posteriores analisis y el
pellet resultante se deposita en placas Petri (secadas y pesadas con
anterioridad), para luego ser llevado a un horno de conversion
forzada marca BOXUN a una temperatura de 105 2C durante seis
horas; al término de estas, se retiran las muestras y se llevan a un
desecador, luego se pesan en una balanza digital SI-64 marca
DENVER registrandose los datos de peso seco en base a volumen
total de cultivo.
Para determinar el grado de contaminacion a través del contenido de
la demanda quimica y bioquimica de oxigeno se realizan los analisis
correspondientes a las muestras tal y como aparece en Standard
Methods For the Examination of Water and Wastewater (2005),
tanto al inicio como al sobrenadante final de cada experimento.
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Conociendo estos valores se determina el por ciento de remocion a
partir de la ecuacion 6.

. Valor inicial — Valor final
% de Remocion = Valor imicial # 100
alor inicia

A partir de los valores de los pardmetros finales se puede conforma
la matriz experimental de Plackett-Biirman, de forma tal que permita
obtener los modelos del disefio de experimentos. Los coeficientes se
calculan para cada variable del modelo, segun las ecuaciones 7 y 8.

(¥
E0=""242
g
Ei = 2=l 5
g

Donde E; es E;, E, y E;, para los niveles de x;, X, y x3, respectivamente,
establecidos en la matriz experimental. De igual forma se determina
Efi para cada nivel de las falsas variables en la matriz experimental
como:

 E(Y = xfi)
Efi=——F—=12

a
De acuerdo a los resultados de los coeficientes e determina el Error
Estandar a partir de la suma de los cuadrados de las falsas variables,
como se plantea en la ecuacién 10. Donde N es el nimero de falsas
variables (este caso 3).

£(Ef)?\ "
- (%)
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La significacién de los efectos se mide a partir de la comparacién del
valor calculado de la prueba (t) de Student con f grados de libertad (f:
nimero de falsas variables) con el valor tabulado, y seran
significativas aquellas variables cuyo Ei brinde una t calculada mayor
que la tabulada para idénticos grados de libertad, siendo:

teal __Ei
cal::—SE

Si alguna falsa variable es significativa indica que existen
interacciones o efectos cuadraticos que no han sido considerados, en
ese caso se recomienda utilizar los resultados experimentales del
disefio factorial completo 2°, ya que el disefio experimental de
Plackett—Birman brinda la posibilidad de analizar los resultados por
este método al incluir en sus tres primeras columnas una matriz de
disefio 23. Los coeficientes de las variables (b, bi b, y bs), se
determinan de la misma forma que los coeficientes del disefio de
Plackett — Birman (ecuaciones 7 y 8). Mientras que, los coeficientes
de interaccidn se calculan como:

Ei¥sxisxj)
—_— %
g

bij = 2

Para determinar la significacién de los coeficientes se calcula el
intervalo de confidencia Abj (Adler, 1975) que es igual a:

Abj = +t « (Shj)
Siendo:

oy BB
"-(2)
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RESULTADOS

Las vinazas procedentes de la destileria “UEB Derivados Paraiso” se
caracterizan por tener un pH de 4,67 y valores de DQO de 31 919

mg/L, tal y como se muestra en la tabla 3, ademas se destaca la
presencia de minerales como el magnesio y el calcio, tabla 4.

Tabla 3. Propiedades medidas a la vinaza “UEB Derivados Paraiso”

Parametros Valores
P vinaza(15°C) 0,890 (g/cm’)
pH 4,67
DQO 31919,60 mg/L
DBOs 19171,76 mg/L

Tabla 4. Minerales determinados a la vinaza “UEB Derivados Sancti
Spiritus”

Minerales (% peso)
Ca Mg Cu Zn Fe K Na
6,07 191 001 001 0,16 8,54 0,34

La densidad celular medida diario por recuento de una alicuota del
cultivo en cdmara hematoldgica Neubawer se comporté segun se
muestra en la figura 1.
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Conteo celular (Experimentos 1 al 4)
150000
140000
120000
100000
S0000
FOOG0
40000
20000

i

Cél/ml

a 2 4 & g 10

Tiempo [Dias)

—a—Epl —e—EBEpl —a—EBEgpi —e—Epd

Conteo celular (Experimentos 5 al 8)
120000
L0000

=

GUO00
40000
20000

0 2 4 & & 10
Tiempo (Dias)

——EpsS —a—EBEpsd —e—Ep7 —e—Eupa

Figura 1. Conteo celular, (a) Experimentos 1, 2, 3y 4; (b)
Experimentos 5,6,7y 8

El comportamiento de la clorofila durante el desarrollo experimental
se muestra en la figura 2.
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Clorofila Total (Experimentos del 1 al 4)

45.000
E A0 000
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_':' S0 000
g 25.000 —a—Expl
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—
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0 2 4 [ B 10 1z

Tiempo (Dias)

Figura 2. Clorofila total, (a) Experimentos 1, 2, 3y 4; (b) Experimentos
5,6,7y8

A partir de las expresiones para calcular la velocidad de crecimiento y

el tiempo de duplicacién se obtienen los valores que aparecen en la

tabla 5.
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Tabla 5. Velocidad de crecimiento (VC (d™) y tiempo de duplicacién

(TD (d))

Dia Exp.1

Exp.2

Exp.3

Exp.4

Exp.5

Exp.6

Exp.7

Exp.8

1 VC 0,288
TD 2,409
2 VC 0,230
TD 3,017
3 VC 0,375
TD 1,847
4 VC 0,376
TD 1,843
5 VC 0,325
TD 2,131
6 VC 0,274
TD 2,532
7 VC 0,246
TD 2,821
8 VC 0,220
TD 3,144
9 VC 0,179
TD 3,876
10 VC 0,152
TD 4,553

0,087
7,966
0,000
0,000
0,096
7,228
0,056
12,425
0,196
3,533
0,188
3,693
0,176
3,949

0,154
4,497
0,347
2,000
0,170
4,071
0,260
2,662
0,236
2,940
0,205
3,385
0,189
3,671

0,087
7,966
0,589
1,176
0,410
1,692
0,301
2,303
0,251
2,766
0,244
2,836
0,223
3,114
0,150
4,606
0,112
6,167
0,090
7,706

0,288
2,409
0,044
15,932
0,051
13,490
0,140
4,954
0,130
5,327
0,196
3,528
0,189
3,671
0,160
4,345
0,134
5,181
0,117
5,946

0,182
3,802
0,387
1,793
0,462
1,500
0,341
2,031
0,255
2,715
0,196
3,528
0,186
3,734
0,154
4,513
0,119
5,828
0,098
7,067

0,182
3,802
0,280
2,477
0,294
2,357
0,260
2,662
0,214
3,238
0,205
3,385
0,186
3,734

0,223
3,106
0,506
1,370
0,357
1,943
0,319
2,172
0,220
3,155
0,188
3,693
0,176
3,949

*VC 0,266
*TD 2,817

0,093
4,418

0,180
5,448

0,228
2,440

0,079
2,810

0,202
2,891

0,162
3,144

0,233
3,975

*promedio

Los resultados alcanzados de peso seco y remocidon de la carga

contaminante,

en cada experimento, al

culminar

el

tiempo

establecido, son los que aparecen de forma resumida en la tabla 6
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Tabla 6. Peso seco y remocion de carga contaminante en cada
experimento

Exp. Peso seco Rem.DQO Rem.DBO;s
(mg) (%) (%)
1 5,0864 62,285 37,371
2 1,4256 17,457 10,474
3 2,56 31,348 18,808
4 0,6304 7,720 4,631
5 1,1728 14,361 8,616
6 1,272 15,576 9,345
7 1,1872 14,538 8,722
8 0,656 8,033 4.819

Con los valores anteriores se conformé la matriz experimental de
Plackett-Birman, (tabla 7) para obtener los modelos del disefio de
experimentos en funcién de los pardmetros finales medidos.

Tabla 7. Matriz Experimental de Plackett-Biirman con los resultados
experimentales

N 1 2 3 4 5 6 7 8
X1 + + - + - - -
X, + + - + - - + -
X3 + - + - - + + -
X1 - + - - + + + -
X4 + - - + + + - -
X2 - - + + + - + -
Xi3 - + + + - - - -
Y (mg/mL) 5,0864 1,4256 2,56 10,6304 1,1728 1,272 1,1872 0,656

Rem.DQO (%) 62,285 17,457 31,348 7,720 14,361 15,576 14,538 8,033
Rem.DBOs (%) 37,371 10,474 1,808 4,631 8,616 9,345 8.722 4,819
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Los coeficientes calculados del disefio de Plackett-Biirman son los
gue se muestran en la tabla 8.

Tabla 8. Valores de los coeficientes calculados del disefio de
Plackett-Birman

EO El E2 E3 Efl E4 Ef2 Ef3

Biomasa seca 4,663 2,166 0,890 2,074 -1,292 0,778 -0,963 -0,738
Remocién de DQO 75,253 75,253 -9,596 -10,606 10,606 -6,565 9,596 6,565
Remocién de DBOs 93,680 93,680 30,548 30,548 -30,548 30,548 -30,548 -30,548

Resultados para el efecto cuadratico de las falsas variables se
muestran en la tabla 9.

Tabla 9. Efecto cuadratico de las falsas variables

Valor final Ef12 Ef22 Ef32 IE2 SE
medido
Biomasa Seca 1,668 0,927 0,544 2,596 0,930

Remocién de DQO 112,487 92,083 43,104 204,570 11.391

Remocion de DBOs 933,201 933,201 933,201 1866,401 10.171

En la tabla 10 se muestran los valores de la t tabulada para dos
grados de libertad determinada, segun diferentes niveles de
probabilidad de las Tablas Especializadas (Eilon, 1975), y las t
calculadas de las variables para el disefio de Plackett—Blirman, con
ella se establecen los diferentes niveles de significacion de las
variables segln se considere la probabilidad en un rango de 95%
(normalmente usado) y un 85% propuesto para experimentos
realizados en condiciones industriales o similares (Isaccson, 1970b).
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Los resultados se muestran para el peso seco, pero de igual forma se
determinaron para la remocion de la carga contaminante.

Tabla 10. Significacién de las variables de acuerdo al método de
Plackett—Biirman

tstudent to t1 t2 t3 tfl t4 tf2 tf3

Peso Seco
tcal 5,012 2,328 0,956 2,228 -1,388 0,835 -1,035-0,793

2,92 95% s n n n n n n n

1,38685% s S n S S n n n

Coeficientes de las variables y los de interaccién son los que aparecen

en la tabla 11.

Tabla 11. Coeficientes de las variables y las interacciones para el
disefio factorial 2°

b0 bl b2 b3 B12 B23 B13 B123
4,663 2,166 0,889 2,073 0,963 0,738 1,291 0,777

Un coeficiente serd significativo cuando su valor absoluto sea mayor
gue Abj. Los valores comparativos para este criterio se muestran en
la tabla 12, para peso seco y de igual forma se calcularon para la
remocion de DQO y DBO:.

Tabla 12. Analisis de la significacion de las variables
Abj b0 bi b2 b3 bl2  b23 b13  b123

Peso Seco

4,663 2,166 0,889 2,073 0,963 0,738 1,291 0,777

4,027 95% S n n n n n n n

1,911 85% s s n s n n n n
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A partir de estos resultados no se alcanza significacién para la
variable pH. Es por eso que el modelo para un 85 % de probabilidad
considerard solamente el efecto de la concentracidén de vinaza y la
aireacion. Un resumen de los modelos obtenidos para cada
pardmetro se muestra en la tabla 13.

Tabla 13. Modelos del disefio factorial para los parametros finales

medidos
Parametro N.S. Modelo
Biomasa seca 85% 4.663 + 2.166 x xq + 2.073 » x4
DQO 85% 57.10 + 26.528 = x4 + 25,392 « x4
DBOs 85% 48.8 + 18.223 x xy + 17.087 * x5

DISCUSION

Las vinazas por el contenido que tienen, ya sea de minerales o carga
orgdnica, pueden constituir un medio para el cultivo de microalgas.
La empleada en esta investigacion tiene valores de carga
contaminante expresada en DQO y DBOs de 31 919,6 y 19 151,76 en
mg/| respectivamente. Su composicion de minerales se destaca por la
presencia de potasio en un 8.54% vy calcio en 6.07%, teniendo
magnesio en una menor proporcion (1.91%), los demdas minerales
determinados como el cobre, cinc, hierro y sodio, constituyen
elementos trazas.

Al analizar el comportamiento del conteo celular en el tiempo se
comprobd que hubo crecimiento de la especie y que por lo general,
en todos los experimentos se alcanzé la fase estacionaria del
crecimiento para valores mayores que 70 000 cél/ml. El conteo mas
alto se alcanzdé en el primer experimento, donde se obtuvieron 140
000 cél/ml, para una concentracién de vinaza del 100% y pH ocho. En
este caso, se manifiestan las diferentes etapas del crecimiento, la
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adaptacion en los dos primeros dias, seguido del crecimiento
exponencial hasta el dia ocho, esto puede deberse al cambio de
medio, que provoca que los microorganismos entren en un periodo
de estrés y al tratar de sobrevivir aprovechan al maximo el gran
contenido de nutrientes que poseen las vinazas (Castro Ruiz C.L,,
2011) y finalmente la fase estacionaria hasta culminar el tiempo
establecido en el disefio de experimentos. Lo anterior planteado
demuestra que la Chlorella sp. puede crecer en vinazas residuales de
una destileria siempre y cuando estas tengan un pH basico.

Por su parte los valores calculados de clorofila total (considerando la
presencia de clorofila a, b y carotenos) estan en correspondencia con
el crecimiento celular en cada experimento, reportdandose los valores
entre 5y 43 mg/I.

Cuando se analizan los datos reportados en la tabla 6 la mayor
productividad de biomasa seca se alcanzoé en el primer experimento
seguido del tercero, correspondiéndose al 100% de vinaza en ambos
casos. Aunque se alcanzan resultados inferiores a los obtenidos en
(Castro Ruiz C.L., 2011) para la Chlorella vulgaris, se coincide con
estos autores en mayor productividad a mayor concentracion de
vinaza, demostrandose que esta especie de microalgas puede
sobrevivir en vinazas sin diluir.

En cuanto a la remocidn de la demanda quimica y bioquimica de
oxigeno, aunque son valores bajos, son similares a los alcanzados en
(Olarte Gémez, 2016), quien trabajo con la especie Chlorella vulgaris,
por lo que la especie de microalga en cuestion es capaz utilizar
diferentes compuestos orgdnicos como fuente de carbono.

Segun los resultados alcanzados en la tabla 6, las variables pH vy
tiempo, nunca son significativas, mientras que los niveles de
significacién de la concentracion de vinaza y de la aireacidn se
alcanzan a un 90% de probabilidad. Por otra parte la falsa variable f1
alcanza niveles de significacion a un 85 %, lo que indica que existen
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interacciones de las variables o efectos cuadraticos que no se
consideraron, por lo que se utilizaron los resultados experimentales
del disefio factorial completo 2°.

En este analisis, los modelos para peso seco se obtienen para un 85%
de confiabilidad y solamente influyen la concentracidn de vinaza y la
aireacion en sus maximos valores, siendo la concentracion la de
mayor significacién. De igual forma en la remocién de DQO y DBOs,
para 80% de confiabilidad, se hacen significativas la concentracion de
vinazay la aireacién en sus maximos valores.

CONCLUSIONES

1. Las vinazas residuales de una destileria contienen minerales
como potasio, calcio y magnesio y una alta carga contaminante
que pueden ser aprovechados para el cultivo de microalgas.

2. El mayor rendimiento obtenido de biomasa de Chlorella sp. fue
de 5,0864 mg correspondiente al Experimento | con la maxima
concentracién de vinazas, pH de ocho y aireacion.

3. El crecimiento de Chlorella sp. en vinazas disminuye la carga
contaminante presente en este residual ya que logra Ia
remocion de un 30% de la DQO y DBO:.

4. Las variables concentracién de vinaza y la aireacién son las que
tienen influencia significativa en los modelos experimentales
obtenidos para el rendimiento de biomasa y la remocion de
DQO y DBO:s.

BIBLIOGRAFIA

2016b. Vinazas alternativas de uso [Online]. Available:
www.docplayer.es/61263513-Vinazas-alternativas-de-uso.html.

ADLER, Y., MARKOVA, V. & GRANOVSKY, V. 1975. The design of
experiments to find optimal conditions.

« 164 »



ANDERSEN, R. 2005. Algal Culturing Techniques. Elsevier Academic
Press.

ARREDONDO VEGA, B. O., D. VOLTOLINA. concentracién, recuento
celular y tasa de crecimiento. Métodos y herramientas Analiticas
en la Evaluacion de la biomasa Microalgal.

CASTRO RUIZ C.L., P. R. J. 2011. Aprovechamiento de vinazas como
medio de cultivo para la produccion de chlorella vulgaris UTEX
1803 a escala de laboratorio. Bucamaranga.

CUBERO, R. G. 2014. Produccion de biomasa de microalgas rica en
carbohidratos acoplada a la eliminacion fotosintética de CO2.
Universidad de Sevilla.

EILON, S. 1975. Industrial Engineering Tables.

GARCIA, R. 2013. Produccién de biomasa de microalgas rica en
carbohidratos acoplada a la eliminacion fotosintética de CO2.

GARZA, M. T., ALMAGUER, V., RIVERA, J. & LOREDO, J. A. 2010.
Bioingenieria aplicada a una columna empacada con Chorella
sp inmovilizada para la remociéon de metales pesados.Ciencia
UNAL, 13, 174-177.

GONZALEZ, E. S. 2003. El pulpeo con etanol como alternativa para
incrementar la competitividad de fabricas de papel mediante su
desarrollo prospectivo integrado a industrias de la cafia de azucar.
Cuba.

ISACCSON, W. B. 1970a. Statistical Analyses for Multivariable
Systems. Chemical Engineering, 69-75.

ISACCSON, W. B. 1970b. Statistical Analyses for Multivariable
Systems. Chemical Engineering, 6, 69-75.

LOPEZ, L. K. 2016a. Efecto de tres medios de cultivo en el perfil de
dcidos grasos de tres especies de microalgas oleaginosas
amazonicas., Universidad Cientifica de Peru.

MONTANO, A., ACUNA, L. B., MERCADO, E. A. & MERCADO, I. 2017.
Evaluacién del uso de la microalga Chlorella sp. no viva en la

« 165 »



remocién de cefalexina. In: GRUPO DE INVESTIGACION DE
BIOTECNOLOGIA DE MICROALGAS, F.-Q. A. Y. E. A. (ed.) Seminario
Internacional de Ciencias Ambientales. Barranquilla.Colombia:
Universidad del Atlantico.

OLARTE GOMEZ, E. A. M. J. V. G. 2016. Evaluacion del uso de la
microalga Chlorella Vulgaris en el tratamiento de aguas residuales

industriales. .
PARK, J., CRAGGS, R. & SHILTON, A. 2011a. Wastewater treatment
high rate algal ponds for biofuel production.

BioresourceTechnology, 102, 35-42.

PLACKETT, R. L. & BURMAN, J. P. 1946. The design of optimum
multifactorial experiments. Biometrika, 33, 305-325.

PRAJAPATI, S., KAUSHIK, P., MALIK, A. & VUAY, V. 2013.
Phycoremediation coupled production of algal biomass,
harvesting and anaerobic digestion: Possibilities and challenges.
Biotechnology Advances, 1408-1425.

RAWAT, I., RANJITH-KUMAR, R., MUTANDA, T. & BUX, F. 2011. Dual
role of microalgae: Phycoremediation of domestic wastewater
and biomass production for sustainable biofuels production.
Applied Energy, 3411-3424.

Standard Methods For the Examination of Water and Wastewater.
21st. Centennial Edition. APHA, AWWA, ECF. USA. 2005

« 166 »



CAPITULO IX
CINETICA DEL CAMBIO DE COLOR EN SNACKS DE MANDIOCA FRITOS
POR INMERSION

Sandra Liliana Hase
Juan E.Mifio Valdés
Omar Pérez Navarro

Introduccion

La mandioca es un producto regional que se consume hervida, o
hervida y luego frita, cuya transformacién industrial en nuevos
productos alimenticios es casi nula, destinandose principalmente a la
produccion de fécula. La industrializacion de la mandioca en la
provincia de Misiones se realizaba casi exclusivamente mediante la
extraccion de almidén nativo y su conversidon a un conjunto de
almidones modificados y a algunos adhesivos para diferentes tipos de
aplicaciones. La produccién de puré deshidratado de mandioca, es
una nueva aplicacidn desarrollada con la colaboracién del grupo de
investigadores en la FCEQyN de la UNaM e industrializada en la
Cooperativa Agricola e Industrial San Alberto Ltda, (Puerto Rico,
Misiones) La formulacién de un snack a partir del puré de esta raiz es
una buena alternativa para ampliar la aplicacién industrial de esta
materia prima debido a las ventajas de reproducibilidad, uniformidad
y pérdida de defectos y al rol que cumplen estos alimentos crujientes
en la dieta de los consumidores modernos [1]. El color de los
productos de snack fritos es uno de los factores de calidad mas
significativos para su aceptacion.

Los extrudidos de puré de mandioca son blancos y el color se genera
durante la fritura debido a cambios fisicos y quimicos causados por
los fendmenos de transferencia de masa y calor que tienen lugar
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durante la operacién [2], [3]; por lo tanto, la temperatura del aceite y
el tiempo de fritura afectan el color de los snacks de mandioca.

Se han realizado muchos estudios de la cinética de cambio de color
para productos fritos por inmersién profunda en aceite pero escasos
trabajos sobre snacks de puré de mandioca.

Se han reportado los parametros cinéticos de cambio de color para
albéndigas de carne [4], papas fritas [2], [5], tofu [3] y Gulabjamun
[6]; en ellos se sefiala la influencia de: la temperatura y composicién
del aceite, el tiempo de fritura y el tamafio de la muestra.

El objetivo de este trabajo fue modelar la cinética del cambio de color
en los snacks de puré de mandioca, durante la fritura por inmersién a
150, 170 o 190°C.

Materiales y métodos

Los snaks de mandioca se prepararon a partir de puré obtenido por
compresion de raices de mandioca cocidas al vapor, variedad Rocha,
de la cosecha anual 2013, provistas por la Cooperativa Agricola San
Alberto Ltda. y conservadas a -24°C. Los extruidos se obtuvieron
haciendo pasar el puré a través de orificios de 6 mm de didmetro y se
conservaron en Ziploc herméticos a -24°C hasta la realizacién de las
experiencias. Los mismos fueron fritos por 60, 120, 180, 240, 300,
360 y 540 segundos para evaluar pérdida de agua, absorcién de
aceite y color.

Para la fritura por inmersién se utiliz una freidora marca Moulinex”
de 1,2 kg de capacidad con control de temperatura. La temperatura
del aceite se controlé mediante una termocupla con sonda Testo de
inmersion flexible estanca tipo K clase 1, rango de (- 60 a 1.000) °C,
transductor patrén Testo un canal T/P modelo 925, con tiempo de
respuesta 2 segundos. La freidora se cargd con 2,2 L de aceite de
girasol marca Natura” y se mantuvo una relacién snacks/aceite de 0,2
(% peso/volumen). La temperatura de fritura se fijé en: 150, 170 6
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190 °C. Los snacks fritos fueron removidos del aceite mediante una
cesta extraible provista por la freidora y colocados sobre papel
adsorbente. Después de cada experiencia se controld el volumen de
aceite, el que fue cambiado después de cada hora de fritado. Todas
las experiencias se realizaron por triplicado y los resultados se
presentan como un promedio de los valores individuales obtenidos.
El agua contenida en los snacks fritos fueron medidos por secado en
estufa a 100°C hasta peso constante y el contenido de aceite en los
snacks fritos fueron determinados mediante extraccién con
Twisselman. Las muestras secas fueron molidas y extraidas con éter
de petrdleo (p.e. 60-80 °C) por 4 horas. El éter de petrdleo fue
removido por evaporacién y los matraces de Twisselman, colocados
a 60 °C en estufa por 24 hs. El aceite recuperado fue pesado por
triplicado, los resultados son el promedio de los valores obtenidos.
Las muestras de snacks molidas fueron utilizadas para la medicién de
color. Los parametros de color (L, a, b) fueron medidos con un
colorimetro HunterLab D25-9 (Hunter Associates Laboratory, Reston
VA). Las muestras fueron escaneadas en ocho diferentes
localizaciones para determinar los valores de L, a, b como el
promedio de las ocho mediciones.

Modelos cinéticos

El contenido de agua (Ws) y el contenido de aceite (Fs) de los snacks
de mandioca se expresan en base al contenido de sdlidos no grasos, a
partir de los valores expresados en base seca (W y F,
respectivamente), como sigue:

WS:l—VI;/V—F W

FS:l—VII:—F 2
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Donde: W y F son el contenido de agua y el contenido de aceite de
IOS snacks, expresados en (kg/ kg masa de snacks en base seca), y Ws y FS son
el contenido de agua y el contenido de aceite de los snacks,

eXpresadOS en (kg / kg masa de materia seca no grasa)-
La cantidad de agua perdida se modela mediante la ecuacién [5]:

Wom (1) (1= n) g e 0 (3)
Donde W es el contenido de agua inicial, W es el contenido de

agua al tiempo t, y n y g son pardmetros de ajuste del modelo que

se obtienen por regresién multiple para cada temperatura de fritura.

Para describir los cambios de color de los pardmetros L y “a” durante

el proceso de fritura se eligié un modelo cinético de primer orden [2].
ac (4)
—=-_k.(c,-C

dt c ( 0 e)

Donde C es el pardmetro de color (L, “a”), C, es el valor de
equilibrio, K, es la constante de velocidad (min") de cada parametro
de color, C, es el valor inicial para cada pardmetro de color al tiempo
cero y t es el tiempo de fritura (min). Los parametros C, y K, para
los pardmetros de color Ly “a” fueron estimados por un método de
regresion no lineal.

Para describir los cambios de color del pardametro “b” durante el

proceso de fritura se eligié un modelo cinético de orden cero.

5
ab__ (5)
dt

Donde b es el pardmetro de color “b”, K, es la constante de

velocidad (min™) del parametro de color “b” y t es el tiempo de
fritura (min).
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Los cambios de color fueron calculados por [5]:
AE=(L-1,V +(a-a,) +(b-b,))" (6)

Donde L, a y b son los parametros de color medidos al tiempo ty Ly,
ap Y bo son los parametros de color al tiempo cero.

El cambio de color durante la fritura se ajusté a la siguiente relacion
empirica [2]:

AE = b, + b, exp [— bL] o)

3

Donde b;, b, y b; son pardmetros del modelo, estimados por un
método de regresién no lineal.

Los valores de la constante de velocidad especifica del cambio de
color, k, se determinaron a partir de [2]:

- bzexp(— %}j (8)

by(AE, i, — AE)

max

k:

Donde AE es el maximo valor del cambio de color obtenido

experimentalmente y AE es el cambio de color al tiempo t.

Los valores experimentales de los pardmetros de color L, ay b y los
valores de contenido de agua se sometieron a un analisis estadistico
con pruebas de ANOVA y pruebas de rango multiple utilizando el
Statgraphics Centurion® XVI version 16.0.09.

La bondad del ajuste de los modelos a los datos experimentales, se

evaluaron mediante el error cuadratico medio (RMSE):
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: A\ (9)
Z (Ccal _CSXP )n

RMSE =| =
n

Donde c., es el valor estimado por el modelo, c., es el valor
obtenido experimentalmente y n es el numero de datos
experimentales.

Resultados y discusion

Cinética de pérdida de agua

El contenido inicial de agua en las muestras de Wsy= 0,593 disminuye
rapidamente con el tiempo de fritura. Los valores experimentales de
Ws se ajustaron al modelo dado por la ecuacién (3). Los valores de
los parametros cinéticos n y g y de la bondad del ajuste del modelo
se resumen en la Tabla 1y los valores experimentales y los predichos
por el modelo se presentan en la Fig. 1.

0.8
—e— Ws150°C

—=— Ws 170°C

0.7
0.6 +
0.5 —— Ws190°C
0.4
0.3

Ws

0.2
0.1+

0.0 T T T 5 i T T T 1
014 60 120 180 230 300 360 420 480 I540 600

Tiempo (s)

0.2

Fig. 1: Datos experimentales y modelo cinético para la pérdida de
agua de snacks de mandioca por fritura a 150 °C, 170 °C 6 190 2C
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Tabla 1: Valores de los pardmetros cinéticos ny q para la ecuacion
(3) y la bondad del ajuste del modelo para la pérdida de agua

oC n q(s?) *R?

150 0,974+0,109 -0,014+0,001 0,980
170 0,945%0,076 -0,015%£0.001 0,991
190 1,161+0,151 -0,151+0,004 0,956

*R: coeficiente de determinacion

Luminosidad (L)
Un andlisis de ANOVA indica que tanto el tiempo como la

temperatura de fritura influyen significativamente sobre el
parametro de color L (p < 0,05). Los valores experimentales de la
luminosidad (L) se ajustaron al modelo de primer orden dado por la
ecuacioén (4). Los valores de los pardmetros cinéticos L.y K_y de la
bondad del ajuste del modelo se resumen en la Tabla 2 y los valores
experimentales y los predichos por el modelo se presentan en la Fig.
2.

El valor inicial de luminosidad (L) de los snacks de mandioca fritos es
de 73,01 £ 1,13. Este valor disminuye con el tiempo de fritura como
se muestra en la Fig. 2. El cambio es aparentemente rapido en las
primeras etapas de fritura y luego se vuelve mas lento hasta alcanzar
los valores de equilibrio estimados, que dependen de la temperatura
del aceite, segin se muestra en la Tabla 2. Un comportamiento
similar fue reportado en tofu [3] y en nuggets de pollo [7]. A medida
qgue aumenta la temperatura de fritura la luminosidad disminuye
para el mismo tiempo de fritura, y los valores de luminosidad de
equilibrio decrecen. Esto puede atribuirse a reacciones de
caramelizacién a altas temperaturas de fritura [7]. Considerando que
el oscurecimiento es un efecto no deseado en un producto frito,
serian aconsejables cortos tiempos de fritura a bajas temperaturas.
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Fig. 2: Datos experimentales y modelo cinético de primer orden para
la luminosidad de snacks de mandioca obtenidos por fritura a 150,
170y 190 C

Tabla 2: Valores de los parametros cinéticos Lo, L. y K, para el modelo
de primer orden y la bondad del ajuste del modelo para la
luminosidad (L)

T(0) Le K. (min™) *R? **RMSE
150 42,39+0,70 0,645+0,049 0,814 3,99
170 29,23+0,63 0,614+0,031 0,885 4,28
190 12,43+1,02 0,435+0,021 0,976 2,81

*R:coeficiente de determinacion. **Error cuadratico medio

Parametro “a”

Un andlisis de ANOVA indica que tanto el tiempo como la
temperatura de fritura influyen significativamente sobre el
parametro de color “a” (p < 0,05). Los valores experimentales del
parametro “a” se ajustaron al modelo de primer orden dado por la
ecuacion (4). Los valores de los parametros cinéticos ag, a. y K, y de la
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bondad del ajuste del modelo se resumen en la Tabla 3 y los valores
experimentales y los predichos por el modelo se presentan en la Fig.
3.

Como se muestra en la Fig. 3 el parametro “a” de los snacks de
mandioca fritos aumentan con el tiempo de fritura a partir de un
valor inicial de - 0,74 + 0,05, indicando que los productos se vuelven
mas rojo. A medida que aumenta la temperatura de fritura los
valores de “a” de equilibrio decrecen.

14

Parametro a
[=:]
1

Tiempo (min)

Fig. 3: Datos experimentales y modelo cinético de primer orden para
el parametro “a” de snacks de mandioca obtenidos por fritura a 150
°C,170°Cy 190 °C

Tabla 3: Valores de los pardmetros cinéticos ay, a. y K, para el modelo
de primer orden y la bondad del ajuste del modelo para el pardmetro

“_n

a
T(°C) ae K, (min™) *R? **RMSE
150 16,82 + 0,89 0,274 + 0,026 0,900 1,48
170 13,13+0,14 1,139 + 0,063 0,897 1,35
190 8,54 + 0,97 0,965 + 0,146 0,757 1,78

*R: coeficiente de determinacion. **Error cuadratico medio
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Parametro “b”
Un analisis de ANOVA indica que tanto el tiempo como la

temperatura de fritura influyen significativamente sobre el
parametro de color “b” (p < 0,05). El valor inicial del pardmetro “b”
de los snacks de mandioca fritos fue de 8,61 + 0,17. Este valor
aumentd inicialmente con el tiempo de fritura hasta el maximo color
dorado de 23,90 + 0,05 (150 C, 2 minutos), 20,43 + 0,10 (170 °C, 1
minuto), y 16,96 + 0,26 (1902C, 1 minuto) y luego disminuye hasta el
tiempo final de fritura, como se observa en la Fig. 4. Los valores del
pardmetro “b” de esta segunda etapa de descenso se ajustaron al
modelo de orden cero dado por la ecuacidn (5). Los valores de los
parametros cinéticos by y K, y de la bondad del ajuste del modelo se
resumen en la Tabla 4 y los valores experimentales y los predichos
por el modelo se presentan en la Fig. 4. Un comportamiento similar
fue reportado durante la fritura de tofu [3].

30+

254 —— b 170°C

20 - B TT—\
a 154 ~d

10+

Tiempo (min)

Fig. 4: Datos experimentales y modelo cinético de orden cero para el
pardmetro “b” de snacks de mandioca obtenidos por fritura a 150 °C,
170°Cy 190 eC
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Tabla 4: Valores de los parametros cinéticos by y K, para el modelo
de orden cero y la bondad del ajuste del modelo para el pardmetro

Ilb!!
T(°C) bo Ky (min™) R?
150 2417+0,15 -0,880+0,039 0,776
170 21,67+0,18 -1,200+0,037 0,869
170 19,63+0,47 -2,843+0,134 0,814

Cinética del cambio de color (AE)

Los valores experimentales del cambio de color (AE) calculados por

la ecuacidn (6), se ajustaron al modelo empirico dado por la ecuacién
(7). Los valores de los parametros cinéticos b1, b2 y b3 y de la
bondad del ajuste del modelo se resumen en la Tabla 5 y los valores

experimentales y los predichos por el modelo se presentan en la Fig.

5.
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Cinética de cambio de color (AE)
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Fig. 5: Datos experimentales y modelo cinético empirico para el
cambio de color (AE") de snacks de mandioca obtenidos por fritura a

150, 170 6 190 °C

Tabla 5: Valores de los parametros cinéticos b, b, y b; y la bondad
del ajuste del modelo para el cambio de color (AE")

T () b, b, bs *R?
150 34,56+ 0,56 -33,72+1,01  1,04+0,08 0,872
170 45,45+0,57  -44,26+1,07 1,17+0,07 0,904
190 61,42+1,27 -61,63+1,36 1,87+0,11 0,967

*R: coeficiente de determinacion

Para obtener los parametros cinéticos del color se procede como
sigue: para cada valor de Ws dado y para cada temperatura de
fritura, se obtiene el tiempo para alcanzar dicho contenido de agua
(Fig.1). Asi, para un dado contenido de agua y tiempo de reaccion se
determina el valor de (AE) (Fig. 5) para cada temperatura. A partir
de estos valores se determina k (constante de velocidad especifica
del cambio de color) con la ecuacidn (8), haciendo posible obtener un
grafico de Arrhenius para determinar la energia de activacion (E,)
para valores de contenido de agua seleccionados. En la Tabla 6 se
dan valores de energia de activacion para el cambio de color como
funcién del contenido de agua.
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Tabla 6: Energia de activ.para el cambio de color (AE’) a contenidos
de agua seleccionados

Ws % E,(kJ/mol)

59,26 16,05

50 15,66
40 13,97
30 9,80
20 0,35

La energia de activacion E, (kJ/mol) disminuyé de (16,05 a 0,35) a
medida que disminuyd el contenido de humedad Ws % de (59,26 a
20).

Conclusiones
El cambio de color fue modelado usando ecuaciones cinéticas de ler

orden para la luminosidad (L) y el pardmetro de color redness “a”;
mientras que el parametro de color yellowness “b” fué ajustado con
una ecuacion de orden cero.

El valor de “a@” aumentd con el Tiempo de fritado volviéndose mas
rojizo y a mayor Tiempo de fritado los valores de “a@”cquiibrio
decrecieron.

El Tiempo y la Temperatura de fritado influyeron significativamente,
a un nivel de confianza del 95%, sobre los parametros de color
redness y yellowness.
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La cinética modelada se puede aplicar para predecir cambios de color

en funcién del contenido de agua, cuando los snacks de mandioca
son fritados en aceite de girasol a 150, 170 6 190¢9C.
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Modelacion de la cinética fermentativa en la obtencion de biomasa proteica a partir de la
diversificacion azucarera. Primera aproximacion a la cinética de la obtencidn de etanol mediante
sacarificacion y fermentacion simultanea del bagazo. Estudio de la cinética de la hidrdlisis
enzimatica del bagazo pretratado. Produccion local de cocteles enzimaticos celuloliticos empleados
en la hidrdlisis del bagazo de cafia de azlcar para la obtencion de etanol. Cinética y distribucion de
producto en la acetilacién bdsica acuosa de almidén de Manihot esculenta Crantz (Yuca).
Comportamiento cinético de la reaccién de produccion de acido fosférico. Metodologia para la
obtencién de los modelos cinéticos de reacciones complejas en afiejamientos de bebidas
espirutuosas. Crecimiento y cultivo de la chlorella sp. empleando vinazas cubanas como medio de
cultivo. Cinética del Cambio de Color en Snacks de Mandioca Fritos por Inmersién.
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