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RESUMEN

La demanda de energia en el planeta, las concentraciones de CO, en la atmésfera, asi
como la creciente disminucion de las reservas de los combustibles fésiles, han
incrementado el interés en el desarrollo de tecnologias para mitigar estos problemas y

aprovechar distintas fuentes de energia renovables.

Una alternativa son los biocombustibles que pueden ser obtenidos de biomasa como
los materiales lignoceluldsicos (residuos agricolas, residuos forestales, residuos de
papel, residuos soélidos municipales, y cultivos energéticos); estos son de interés
debido a que son recursos renovables, estan disponibles en grandes cantidades y que

los procesos de su transformacion son amigables con el medio ambiente.

Se buscé producir etanol por la fermentacién de azucares presentes en los

hidrolizados de residuos lignocelulésicos, principalmente hexosas y pentosas.

Se utilizaron cepas de Saccharomyces cerevisiae y Scheffersomyces stipitis
para formar un co-cultivo capaz de fermentar glucosa y xilosa presente en los
hidrolizados de olote e hidrolizados de residuos de la Central de Abastos de la

ciudad de México (CEDA) para producir altos rendimientos de etanol.

Se utilizé el disefio de experimentos Placket Burman (PB) para determinar los
parametros de co-cultivo, se obtuvo que para ambos tipos de hidrolizados es
conveniente temperatura de 32 °C y una relacion de 1:3 de la proporcion de levadura
de S. cerevisiae y S. stipitis, con agitacion de 140 rpm y 100 rpm en hidrolizados de
olote y CEDA respectivamente, se obtuvieron rendimientos teéricos de etanol entre el
71y 19% de los hidrolizados de olote y CEDA respectivamente, de la fermentacién en
matraz. Estos experimentos bajo las mismas condiciones fueron escalados en
biorreactor obteniendo rendimientos tedricos de etanol entre 68 y 78% de los
hidrolizados de olote y CEDA respectivamente. Posteriormente se simularon en Matlab
las condiciones de microaireacion para evaluar su efecto en la productividad de etanol
en los dos tipos de hidrolizados, se determind que para ambos tipos de hidrolizados es
conveniente tener 1.57 g/L de O, disuelto en el medio de fermentacion con el que se

podria incrementar la concentracion de etanol entre 4 y 6 g/L.
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1 ANTECEDENTES

Los biocombustible son combustibles liquidos 0 gaseosos para el sector de transporte,
son producidos a partir biomasa (Demirbas, 2008). Se clasifican en biocombustibles de
1ra, 2da y 3ra generacion, la principal distincion entre ellos es la materia prima
utilizada y los avances tecnoldgicos necesarios para obtenerlos, de acuerdo con la
Organizacion de las Naciones Unidas para Agricultura y Alimentacion (FAO) (CGIAR &
FAOQ, 2008).

Biocombustibles de 1lra generacién: Son producidos de azucar, almidén y aceites
de plantas como cana de azucar, trigo, maiz, palma aceitera y soya. Son producidos y
comercializados en cantidades significativas por diversos paises, respondiendo

actualmente por 1.5% del total de combustibles de transporte en el mundo.

Biocombustibles de 2da generacion, (biocombustibles celulésicos): Son
producidos a partir de residuos agroindustriales y gramineas forrajeras. Su produccién
es significativamente mas compleja, comparados a los de 1ra generacion y todavia no
son comercializados. Las tecnologias para una conversion de materiales
lignocelulésicos a biocombustibles son existentes, pero todavia no aplicadas en

produccién de gran escala.

Biocombustibles de 3ra generacién: Son producidos a partir de la biomasa
modificada genéticamente de modo que facilita los procesos subsecuentes. Los
agentes de conversidon (microorganismos, algas) también son modificados

genéticamente para que el proceso sea mas eficiente.

Actualmente se consideran otros tipos de materias primas alternativas en la
produccién de biocombustible, entre estas se encuentran diversas especies arbustivas
o arboreas perenes oleaginosas u otras con potencial de desarrollarse en zonas aridas

o semiaridas de tierras marginales, como camelina y microalgas Ganduglia (2008).

Un concepto de gran importancia en el contexto de los biocombustibles es el de
biorefineria. No hay una definicion exacta para este término, pero el concepto se
refiere a un uso mas amplio de la biomasa, en sistemas que posibilitarian, ademas de
la produccién de biocombustibles, la producciéon de una variedad de otros productos

valiosos como electricidad, substancias quimicas, plasticos, alimentos y fibras.



Actualmente el biocombustible mas utilizado es el bioetanol, cuya produccion por
fermentacion es una tecnologia bastante antigua y conocida. En este campo, los
esfuerzos en investigacion han sido dedicados a mejorar el rendimiento de los
procesos convencionales, el desarrollo de microorganismos y procesos para

produccion de bioetanol utilizando la biomasa lignocelulésica como materia prima.

La ventaja del bioetanol es que posee menos de un 0.1% de agua en su composicion,
siendo adecuado para la mezcla carburante con la gasolina. Brasil fue el primero pais
del mundo en eliminar totalmente el tetraetilo de plomo de su matriz de combustibles
en 1992 al utilizar bioetanol, ya que al quemarse el tetraetilo de plomo, el plomo era
liberado a la atmosfera generando un problema ambiental y de salud. En el 2007, la
produccion total mundial de este biocombustible fue de 49.6 billones de litros y en el

afo siguiente alcanzé 65.3 billones de litros (EIA, 2009).

Otra ventaja del uso de bioetanol es que puede ser obtenido por fermentacion, que es
un proceso econdmicamente viable, para que la obtencion de bioetanol sea rentable
es necesario considerar su volumen de produccion, el rendimiento industrial y el costo
de fabricacion, de esta forma, los paises producen etanol de diferentes materias
primas, de ahi la importancia de la biomasa lignocelulésica como una posible materia

prima en la produccion de etanol.

Hacia esta meta se encaminan procesos biotecnoldgicos, como aquellos que utilizan el
metabolismo fermentativo etanologénico de algunos microorganismos (bacterias,
levaduras y hongos) que son capaces de metabolizar de forma natural azicares como

la glucosa y la xilosa de residuos lignocelulésicos.

Un enfoque para aprovechar de forma simultanea los azucares, presentes en olote de
maiz y residuos de la Central de Abasto de la Ciudad de México (CEDA) es el de co-
cultivo. El co-cultivo involucra dos microorganismos o mas capaces de convivir y ser
activos en un medio bajo las mismas condiciones de operacion, la forma en que
actiuan estos sistemas es complejo porque en los procesos de fermentacion las

condiciones pueden estar cambiando.



1.1 Etanol a partir de materia lignocelulésica

La estructura basica de la biomasa lignoceluldsica consiste en tres polimeros basicos:
celulosa, hemicelulosa y lignina. De la celulosa y la hemicelulosa se pueden obtener
principalmente dos tipos de monosacaridos: glucosa y xilosa, los cuales mediante el
proceso de fermentacion se puede obtener bioetanol. (Toribio, 2010). En la Figura 2.1

se muestra la estructura de la biomasa lignoceluldsica.
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Figura 1.1 Estructura de la pared vegetal. Tomado de Toribio (2011)

Para producir bioetanol a partir de residuos lignocelulésicos es necesario enfocarse en
el desarrollo de ciertas operaciones como: hacer mas eficiente la obtencién de

azucares y eficientar la fermentacion de pentosas y hexosas.

1.2 Microorganismos Etanologénicos

La produccion de bioetanol a partir de residuos lignoceluldsicos requiere de
microorganismos capaces de metabolizar las azucares presentes eficientemente,
aumentando el rendimiento, con la finalidad de escalar industrialmente este proceso

con éxito.



Las levaduras son los microorganismos mas adecuados para la produccién de etanol,
crecen preferiblemente en hexosas, pocas cepas son capaces de utilizar pentosas y

metabolizarlas en etanol.

Uno de los microorganismos que se destaca por su capacidad de fermentar hexosas y
su alto rendimiento de etanol es S. cerevisiae, que es ampliamente utilizada en la

industria

Entre las levaduras que utilizan pentosas, estan microorganismos tales como Pichica
tannophilus, Candida. shehatae, Schefferomyces stipitis y Kluveromyces maxianus.
Otras levaduras investigadas por su capacidad de fermentacion han sido
Brettanomyces, Clavispora, Schizosaccharomyces, especies de Candida viz, Candida
tenius, Candida tropicalis, Candida utilis, Candida blankii, Candida friedrichii, Candida
parapsilosis 'y Candida solani y especies de Debaromyces viz., Debaromyces
nepalensis y Debaromyces polimorfa (Abbi, 1996). La produccién de etanol por Pichia.
tannophilus y las especies que pertenecen a Candida y Schefferomyces es mejor en

condiciones microaerodbicas.

1.3 Co-cultivo en procesos de fermentacion

La glucosa y la xilosa son los dos azucares dominantes en hidrolizados de residuos
lignoceluldsicos, ambos necesitan ser fermentados de forma eficiente, ya que un solo
microorganismo no pueden convertir todos los azucares en etanol para producir un
alto rendimiento, se plantea el uso de dos o mas microrganismos que puedan
aprovechar todos los azucares, a dicha combinacion de microorganismo se denomina

co-cultivo.

El enfoque de co-cultivo tiene ventajas sobre un solo cultivo, ya que hay potencial para
la accién sinérgica de las vias metabdlicas de todas las cepas implicadas. De acuerdo
con el Departamento de Energia de Estados Unidos (DOE), la bioconversion de co-
cultivo es conveniente para una mayor rentabilidad en la produccién de etanol ya que

de esta forma se reducen los costos de inversion.

La convivencia de los microorganismos utilizados en co-cultivo debe ser estable, y
compatible para ser capaces de crecer y actuar juntos. Los parametros que
determinan el desempefio de la fermentacion del co-cultivo son: las especies de
microorganismos, especificacion del sustrato (medio de fermentacién), intervalo de
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temperatura, pH, tolerancia al alcohol, velocidad de crecimiento y la tolerancia a
inhibidores. Otro factor importante en co-cutivo es la aireacién, ya que en la
fermentacion de xilosa levaduras como S. stipitis utilizan el oxigeno para su

crecimiento y formacion de producto.

El oxigeno tiene baja solubilidad en agua en comparaciéon con el carbono, nitrégeno y
fosforo, por lo tanto, en algunas fermentaciones es necesaria la transferencia de
oxigeno al medio de fermentacién. Dicha transferencia se puede realizar de diferentes

maneras, entre ellas agitacién mecanica y por dispersion de burbujas de aire.

1.3.1 Fermentacion de Co-cultivo

En la década de los 80's se realizaron los primeros estudios para la conversion de
celulosa a etanol utilizando co-cultivos; Leschine y colaboradores utilizaron un co-

cultivo de Clostridium y Zymomonas mobilis en celulosa obteniendo 7 g etanol/L.

Abouzied y colaboradores utilizaron un co-cultivo de Saccharomycopsis buligera y
Saccharomyces cerevisiae para fermentar almidén al 10% p/v hasta una conversién

mayor a 90% del maximo tedrico, a un pH de 5 a 6.

He (2009) utilizo un co-cultivo de la bacteria Paenibacillus sp y diferentes cepas de Z.
mobilis para fermentar almidon obtenido de papa dulce. En este co-cultivo la primera
bacteria hidrolizd el almidon a glucosa que la segunda fermento a etanol, la mejor

concentracion fue de 6.89 g/L.

Otros sustratos son los residuos de la industria lactea, Kamini (1987) compara la
fermentacion de lactosa (200 g/L) obtenida de suero lacteo residual a etanol utilizando
un cultivo de Kluyveromyces fragilis NRRL 665 (36 g/L de etanol) y un co-cultivo de K.
fragilis NRRL 665 y Z. mobilis (55 g/L de etanol), la tasa de produccion de etanol y la
tasa de consumo especifico de sustrato incremento con el co-cultivo, sin embargo los
azUcares residuales también aumentaron. Guo utilizo suero residual de queso para
producir etanol, el estudio compraréel uso de mono-cultivos y co-cultivos de K.
marcianus y S. cerevisiae de manera libre o inmovilizada. El mejor desempefio lo
mostré el co-cultivo, “un factor a tomar en cuenta es la proporcién de las levaduras en

el co-cultivo para lograr altos rendimientos de etanol”.



Murray (1984) utilizo un co-cultivo de una mutante Clostridium saccharolyticum y
Zymomonas mobilis para fermentar un hidrolizado de hojuelas de alamo (mezcla de
70% hexosas y 30% pentosas) alcanzando un rendimiento maximo de 93.2% tedrico,
en tanto que Asther fermento una mezcla sintética de celobiosa, glucosa y xilosa
utilizando un co-cultivo de Zymomonas anaerobia y una mutante de Clostridium
saccharolyticum tolerante al etanol (75 g/L), produciendo 50 g/L de etanol a partir de

130 g/L de azucares totales.

Laplace (1993) desarrollo tres esquemas de fermentacion posibles para mezclas de
glucosa y xilosa utilizando las cepas S. stipitis Y7124, C. shehatae ATCC 22984, S.

cerevisiae CBS1200 y Z. mobilis ATCC10988. Los esquemas de fermentacion son:

Esquema 1: Utilizé S. stipitis que fermenta xilosa y Z. mobilis que fermenta glucosa,

ambas cepas son tolerantes a bajas concentraciones de etanol.

Esquema 2: Apoya el concepto de co-cultivo, utilizd dos cepas, C. shehatae y S.
cerevisiae determino el efecto del grado de aireacion en el medio de fermentacién; en

los parametros cinéticos del co-cultivo.

Esquema 3: Consiste en llevar a cabo la fermentacién de cada azucar glucosa y xilosa
por separado utilizando el microorganismo mas adecuado. Gracias a este esquema se
puede fermentar xilosa (50 g/L) que representa alrededor del 30% de los azucares
fermentables del material lignocelulésico y ademas fermentar la glucosa (100 g/L)
evitando los problemas de la inhibicion por el etanol producido; con estas
concentraciones de azucares es posible alcanzar una concentracion suficientemente

alta de etanol.

Los reportes mostrados anteriormente muestran que los co-cultivos son una opcion
viable para la produccién de etanol a partir de material lignocelulosico. En la Tabla 2.1
se presentan otros estudios de produccién de etanol mediante el uso de co-cultivos en

diferentes residuos lignocelulésicos.

La fermentacion por co-cultivos provee la oportunidad de lograr una conversion
simultanea de hexosas y pentosas, incrementar el rendimiento de etanol y la velocidad
de produccion. Se trata de una tecnologia en progreso, prometedora, sin embargo se
presentan algunas complicaciones como su escalamiento a la industria requiere

nuevos campos de investigacion.
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MICROORGANISMO FERMENTACION
SUSTRATO Agitacion

Nombre Observaciones
[rpm]

50 rpm es

adecuado para la

) ) o » 0-200 en produccioén de
Medio de glucosay xilosa sintético 1.-Saccharomyces cerevisiae . . o
. ) . o 30 intervalos 4.5-6 etanol por el A. Rodmui y J. Kongkiattikajorn 2008
Con relacion 8:1 respectivamente 2.-Candida tropicalis )
de 50 cocultivo

a partir de los

azUcares mixtos.

1.-Pichia stipitis Y7124
2.-Candida shehatae ATCC 22984
J.M. Laplace , J.P. Delgenes , R.

Mezcla de glucosay xilosa sintético 3.-Saccharomyces cerevisiae 30 150 45 1991
CBSI200 Molleta y J.M. Navarro

4.-Zymomonas mobilis ATCCI0988

. . 1.-Zymomonas mobilis .
Medio de glucosay xilosa 30 N/E N/E William Il Murray Y M. Asther 1984
2.-Clostridium saccharolyticum

L ) 1.-Saccharomycopsis fibuligera
Almidon sin hidrolizar 30 N/E 5a6 M. Abouzied y C. Reddy 1987
2.-S. cerevisiae

1.-Kluyveromyces marxianus,
Medio de glucosay xilosa inmovilizada 30 120 N/E X. Guo,J. Zhou y D. Xiao 2010

2.-Saccharomyces cerevisiae, libre

Concentraciones
1.-Kluyveromyces fragilis NRRL 665 .
Lactosa N/E N/E N/E de 36 a 52 g/L N. R. Kaminiy P. Gunasekaran 1987

2.-Zymomonas mobilis
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1.-Saccharomyces
cerevisiae ATCC 2.535

Co-cultivos:
Las cepas 1y 2
y las cepas 1y 3.

Hidrolizado de madera 30 N/E NI/E ) M. Qian, S. Tian y colaboradores 2006
2.-Pachysolen tannophilis ATCC 2.1662 Produccion de
3.-Escherichia coli 0.45 g etanol/g
de azucares
1.-Neocallimastix patrtciarum Midieron la
o o 2.-Methanobacterium forrnicicurn actividad M. Teunissen, E. Kets, H. y Op
Materia lignocelulésica . 39 NE NI/E 1992
3.-Methanosarcina barker celulolitica y den Camp
4.-Methanobrevibacter smithii xilanolitica.
El cocultivo
presenta un
1.-Bacteria Glucanobacter xylus (ST- o
. rendimiento 3
Licor de sacarosa de maiz 60) 28 N/E NI/E Akira Seto 2006
. ) . veces mayor al
2.-Bacteria Lactobacillus mali (ST-20)
de un
monocultivo.
Medio de 50.4 g/L de glusa ) ) o
) 1.-Saccharomyces cerevisiae Yuan Li, Jeung-yil Park, Riki
estandar y 20.7 g/L de xilosa L 30 300 6.5 ) 2011
2.-Scheffersomyces stipitis Shiroma y Ken Tokuyasu
estandar con compuesto YPM
1.-Saccharomyces cerevisiae
Glucosa, xilosa y manosa 2.-Pichia stipitis NCIM 3498 30 150 5.5 L. Venkateswar Rao 2011

3.-Candida shehatae (NCIM3501)

Tabla 1.1 Antecedentes de co-cultivos.




1.3.2 Co-cultivo para la Conversion de Biomasa en Etanol

El metabolismo es el conjunto de todas las reacciones que se dan en el interior de un
ser vivo ya sea una célula o un individuo pluricelular, para obtener la energia necesaria
para vivir. Basicamente un ser vivo se compone de moléculas complejas que se
forman a partir de la union de atomos de carbono entre si, formando cadenas y
uniones secundarias que se establecen entre las cadenas de carbono y otros
elementos, como fésforo, hidrégeno, oxigeno, nitrogeno y azufre, estos enlaces

contienen energia.

Para que una célula consiga liberar energia contenida en un nutriente como azucar,
proteina o grasa, necesita que este vaya rompiendo sus enlaces hasta transformarse
en una molécula sencilla, la energia liberada debe de recogerse y almacenarse para
que después la célula la utilice en aquellos procesos concretos que necesite realizar,
para ello se utiliza el ATP, molécula que se forma cuando se rompe un enlace de alta

energia y que almacena en sus enlaces la energia liberada.

La fermentacion es una ruta metabdlica que utilizan los seres vivos para conseguir
energia a partir de reacciones quimicas. Su oxidacion se realiza a partir de la ausencia
de oxigeno, conocida como ciclo de Krebs, que son las responsables de la oxidacion
ultima de glucidos, proteinas y grasa, que se transforman en diéxido de carbono y una
gran cantidad de ATP. Existen otras moléculas encargadas de almacenar el poder
reductor, que es la capacidad de oxidar una molécula, entre ellas el NAD+, que gana

un i6n hidrogeno, pasando a ser NADH, cuando otra molécula se oxida.

En la obtencion de etanol a partir de los azucares presentes en los residuos
lignocelulésico se requiere de microorganismos que logren fermentar tanto glucosa

como de xilosa.

Saccharomyces cereviseae es un hongo eucaridtico unicelular conocido como
levadura, ha sido tradicionalmente usada en la produccién de bebidas alcohdlicas y
alimentos, es la levadura mas tolerante a etanol y fermenta azucares bajo condiciones
aerdbicas y anaerobicas. El rendimiento con sustratos puros como glucosa y sacarosa,
es del 95%, y con materiales sin procesar de grado industrial es 91%. Aunque el
género Saccharomyces no es capaz de metabolizar xilosa aerébica o
anaerdbicamente, existen otras bacterias como Scheffersomyces stipitis y Candida

shehatae que son capaces de fermentar xilosa a etanol, o bien de usarla para crecer
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aerébicamente. Sin embargo, estas levaduras no llevan a cabo una fermentacion

alcohdlica eficiente, y tienen una tolerancia a etanol relativamente baja.

Entre ellos, S. stipitis puede utilizar glucosa, manosa, galactosa, celulosa y xilosa para
la produccion de etanol. Es superior a otras especies de levadura para la produccion
de etanol a partir de xilosa, alcanza concentraciones de hasta 57 g/L sin formacion de
xilitol en condiciones microaerdbicas y no requiere vitaminas. Para alcanzar
condiciones de microaerobiosis es necesaria la transferencia de oxigeno al medio

durante el tiempo de la fermentacion.

Dado que las vias metabdlicas son activas solamente bajo ciertas condiciones
especificas, en cada ambiente o condicion de crecimiento opera una determinada
distribucion de flujos metabdlicos que permite a la célula acoplar la generacion de
energia y el catabolismo de la fuente de carbono con los requerimientos anabdlicos
para alcanzar un crecimiento 6ptimo. Por este motivo, conocer, identificar, y manipular
las distintas condiciones de crecimiento es un requerimiento esencial para el disefio de
bioprocesos destinados a la obtencion biotecnolégica de productos derivados del

metabolismo microbiano.

El analisis de flujos metabdlicos (AFM) se tiene como principal objetivo la
cuantificacién detallada de todos los flujos metabdlicos del metabolismo central en un
organismo. El resultado final de un estudio de este tipo es un mapa de reacciones
bioquimicas que muestra la distribucion de flujos anabdlicos y catabdlicos en el

contexto de una red de reacciones bioquimicas

La ruta metabdlica de S. cerevisiae es de las mas conocidas tiene como principal
fuente de energia glucosa y la convierte a piruvato mediante la glicdlisis, mientras que
la produccion de energia en forma de ATP esta acoplada a la generacion de
intermediarios y la reduccion de carga en la forma de NADH mediante rutas

biosintéticas.

Las dos formas principales del uso del piruvato en la produccién de energia son: la
respiracion y la fermentacion (Figura 2.2). En presencia del oxigeno, el piruvato entra
en la matriz mitocondrial en donde es decarboxilado oxidativamente a acetil-CoA por el
complejo multienzimatico piruvato dehidrogenasa. Esta reaccion enlaza a la glucdlisis

con el ciclo del acido citrico (ciclo de Krebs), en la cual la acetil-CoA es completamente
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oxidada para dar dos moléculas de CO, y las formas equivalentes reducidas en la
forma de NADH y FADH,.

El reabastecimiento de los componentes necesarios para conducir el ciclo del acido
citrico, como oxaloacetato y a-cetoglutarato, son: la fijacién de CO, al piruvato por la
accién de las enzimas piruvato carboxilasa (dependiente del ATP) y el fosfoenol
piruvato carboxiquinasa y el ciclo del glioxilato (un acceso directo al ciclo del acido
citrico), lo cual es importante cuando las levaduras estan creciendo en presencia de

dos fuentes de carbono, tales como acetato o etanol.

Durante la fermentacion alcohdlica de azucares, las levaduras vuelven a oxidar al
NADH a NAD en una reaccidon de dos pasos a partir del piruvato, el cual es primero
decarboxilado por la piruvato decarboxilasa seguido de la reducciéon de acetaldehido,
catalizado por la alcohol deshidrogenasa (ADH). Al mismo tiempo, el glicerol se genera

a partir de la dihidroxiacetona fostato para asegurar la produccién de etanol.

Aerobic respiration

Anaerobic fermentation

T e o
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// N / N
\ \
Sugar 7—0 Glucose-8-phosphate \\ Sugar Ay Glucose-8-phosphate \\
/ /
/ N NaoH \ / \
/ Pyruvate \ Glycerol Triose phosphates \
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Oxygen ‘ ! Pyruvate
. / 7 \\°%:
\ /’ Ethano! g Ethanol Oxaloacetate
*
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Figura 1.2 Ruta metabdlica de Saccharomyces cerevisiae en condiciones aerobias y

anaerobicas. Toribio (2011)

El conocimiento de la ruta metabdlica de S. stipitis es de gran importancia para el uso
de la hemicelulosa presente en el material lignoceluldsico. En la revision bibliografica

de Jeffries (2006) se presenta la ruta metabdlica de S. stipitis (Figura 2.3).
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La ruta de la pentosa fosfato (pentose phosphate pathway, PPP), es la ruta bioquimica
para el metabolismo de la xilosa, se encuentra en practicamente todos los organismos
donde se proporciona D-ribosa para la biosintesis de acidos nucleicos, D-eritrosa-4-
fosfato para la sintesis de aminoacidos aromaticos y NADPH para las reacciones
anabdlicas. La ruta PPP contiene dos fases, la fase oxidante convierte a la hexosa, D-
glucosa-6P, en la pentosa, 5P-D-ribulosa, ademas de CO, y NADPH. La fase no
oxidante convierte la D-ribulosa-5P en D-ribosa-5P, D-xilulosa-5P, D-sedoheptulosa-
7P, D-eritrosa-4P, D-fructosa-6P y D-gliceraldehido-3P. La D-xilosa y la L-arabinosa
entran en la ruta PPP a través de la D-xilulosa. En las bacterias la conversion de D-
xilosa a D-xilulosa es a través de xilosa isomerasa (XYLa). En las levaduras, los
hongos filamentosos y los eucariotas, esto se lleva a cabo a través de dos pasos una
reduccion y oxidacion, realizados por xilosa reductasa (XYL1, Xyl1p) y xilitol
deshidrogenasa (XYL2, Xyl2p), respectivamente. Jefries y colaboradores (2006) han

secuenciado y ensamblado el genoma completo de S. stipitis.

La secuencia gendmica provee la idea de como S. stipitis regula su balance redox,
mientras que de manera muy eficiente fermenta xilosa en condiciones de micro

aireacion. (Toribio, 2011)

Las rutas metabdlicas de los microorganismos permiten tener un panorama general de
las condiciones que favorecen la fermentacion de los sustratos asi como conocer que
variables del proceso pueden ser manipulables en la formacién de los productos de

interés.

En la fermentacién de azucares de residuos lignoceluldsico utilizando el co-cultivo de
S. stipitis y S. cerevisiae es importante controlar las condiciones de microareacion
(fermentacion aerdbica) ya que esta puede influir en la ruta metabdlica para que haya
un mayor crecimiento de biomasa o la generacion de otros productos, como el caso
de S. stipitis donde las condiciones de microaireacion inducen la formacién tanto de

etanol como de xilitol.
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Figura 1.3 Ruta metabdlica de Pichia stipitis. Jeffries (2006)

1.4 Cinética de crecimiento celular

La cinética de muchas reacciones bioldgicas es de orden cero, de primer orden o de
una combinaciéon de ellas. La cinética de crecimiento celular se expresa mediante
ecuaciones, desde el punto de vista matematico existe poca diferencia entre las
ecuaciones cinéticas para enzimas y células, después de todo el metabolismo celular

depende de la accion integrada de multitud de enzimas.

En un cultivo discontinuo se observan varias fases de crecimiento celular. Las
diferentes fases se distinguen facilmente cuando se representa el logaritmo neperiano
de la concentracion de células viables frente al tiempo, en la Figura 2.4 se muestra el

crecimiento celular. La velocidad de crecimiento depende de la fase crecimiento.
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Crecimiento celular
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Figura 1.4 curva tipica de crecimiento celular.

Durante la fase de crecimiento y desaceleracion, la velocidad de crecimiento celular se

describe mediante la ecuacion:
Ty = UX 1

Donde r, es la velocidad volumétrica de producciéon de biomasa con unidades de:
Kg/m?®s, x la concentracién de células viables con unidades de: Kg/m® y u la velocidad
especifica de crecimiento con unidades de tiempo. De acuerdo a la ecuacion 1 el
crecimiento celular se puede considerar como una reaccion autocatalitica de primer

orden. En la Tabla siguiente se explican las fases del crecimiento celular.

VELOCIDAD
DESCRIPCION ESPECIFICA DE

CRECIMIENTO

1)Adaptacion Las células se adaptan al nuevo ambiente. No

existe o existe muy poco crecimiento. h=0
2)Aceleracion de Comienza el crecimiento. El crecimiento alcanza M<Hmax
crecimiento su maxima velocidad. M~ Mmax
3)Estacionaria El crecimiento se hace mas lento debido al

agotamiento de los nutrientes o a la formacion de M<Mmax

productos inhibidores.
4)Desaceleracion o Las células pierden su viabilidad y se rompen. u=0
de muerte u<0

Tabla 1.2 Fases del crecimiento celular en un cultivo discontinuo (umax es la velocidad

especifica méxima de crecimiento).
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En un sistema cerrado donde el crecimiento es el Unico proceso que afecta a la
concentracioén celular, r,= dx/dt, e integrado la ecuacion 1 se tiene una expresion para
x en funcién del tiempo. Si py es constante puede integrarse directamente con la

condicion inicial x=x, a t=0, para obtener:
x = xge M 2

Donde X, es la concentracion de células viables a tiempo cero. La ecuacion 2

representa un crecimiento exponencial. Tomando logaritmos neperianos se tiene:
Inx = Inxg + ut 3

De acuerdo a la ecuacion 3 una representacion de InX frente al tiempo daria una linea
recta de pendiente . La relacion de la ecuacion 3 es solamente valida si y no varia,
para determinar si la velocidad especifica de crecimiento es constante se utiliza

normalmente una representacion de InX frente al tiempo.

1.4.1 Ecuacion de Monod

La velocidad especifica de crecimiento de las células durante la fase de crecimiento y
desaceleracion en un cultivo discontinuo, depende de la concentracion de nutrientes
existente en el medio. A menudo un unico sustrato ejerce un efecto dominante sobre la
velocidad de crecimiento, denominado asi sustrato limitante, es a menudo la fuente de
carbono, nitrégeno o en algunos casos oxigeno. La velocidad especifica de
crecimiento esta relacionada con la concentracion de sustrato limitante del crecimiento

mediante la ecuacion de Monod:

— HmaxS 4
Ks+S

S es la concentracion de sustrato limitante. pnax la velocidad especifica maxima de

crecimiento con dimensiones de uno entre tiempo y Ks la constante de sustrato.

La ecuacibn de Monod es la ecuacion normalmente utilizada para relacionar la
velocidad de crecimiento y la concentracion de sustrato, sin embargo existen algunas
limitaciones, cuando el crecimiento se ve inhibido por concentraciones altas de
sustrato o de producto deben afadirse otros términos a la ecuacién para tener en

cuenta estos efectos.
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Ecuacion de Monod con inhibicién por sustrato:

_ Mmax
=155 5
S Kig

Monod con inhibicién:

S
Hmax 6

2
s
S+Ks+(r>

s

u:

Monod con limitacion por oxigeno:

_ s«
= Mmax Kei S K +ClL

1.4.2 Cinética de produccion

Para los productos formados en las rutas que generan ATP la velocidad de produccion
esta, relacionada con la demanda de energia por parte de las células; si la produccion
estd asociada al metabolismo energético, el producto se formara siempre que exista

crecimiento, también se necesita ATP para el mantenimiento celular.

Las expresiones de cinética de formacion de producto deben considerar la produccion

asociada al crecimiento y al mantenimiento:
rp = Ypxry+ 1y + myx 8

Donde Ypx es el rendimiento tedrico o verdadero de producto a partir de biomasa, m,
la velocidad especifica de formacion de producto debida al mantenimiento y X es la
concentracion de biomasa. La ecuaciéon 8 establece que la velocidad de formacién de
producto depende de la velocidad de crecimiento y la concentracion de células. De la

ecuacion 1 ryigual a px se tiene:
rp = (Ypxp + my)x 9

Para productos asociados al metabolismo energético la velocidad especifica de
formacién de producto (q,) es igual a la combinacién de términos asociados con el

crecimiento y aquellos asociados a otros aspectos diferentes al crecimiento.
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qp = Ypxp + m, 10

1.4.3 Balance de Materia

Los balances de materia proporcionan una herramienta util en el analisis de ingenieria.
En los sistemas bioldgicos la materia se conserva en todo momento, sin olvidar que
las células utilizan el sustrato para su crecimiento y generacién de productos, asi como
recordar la demanda de oxigeno dependiendo si el proceso es aerdbico o anaerdbico,

y algunos otro factores como la temperatura y el pH.

Se presentan las ecuaciones diferenciales ordinarias de balance de materia

empleadas en bioprocesos discontinuos para:

Biomasa:

dx

2= b 11
Sustrato:

as _ _ (mx X

i (Y_+ myX + Yz) 12
Producto:

dP

EZ qu — deP 13
Oxigeno:

ac, _ _ (#X WX

T <Y£+ myX + Yz) 14

1.5 Fermentacion en biorreactor

Los cultivos a pequefia escala se llevan a cabo en matraz de 250 mL o de menos
capacidad a volumenes de 1 litro. Para ello se mide la composicion media, el pH, la

temperatura y otras condiciones que permitan un éptimo crecimiento y produccion.
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Los parametros utilizados para describir el funcionamiento del organismo son la
velocidad de crecimiento de la célula, la produccion especifica y el rendimiento del
producto. Una vez conocidas las condiciones dptimas del cultivo comienza un proceso
de cambio de escala. La primera etapa debe ser un biorreactor de prueba de 2 a 3
litros de capacidad equipado con instrumentos para medir y ajustar la temperatura, el
pH, la concentracion de oxigeno disuelto, la velocidad de agitacion y otras variables
del proceso. Los cultivos deben estar mejor monitorizados permitiendo un mejor
control del proceso, de esta manera se obtiene informacion sobre las necesidades de
oxigeno de las células, las caracteristicas espumantes y otros parametros, lo que
permite identificar las limitaciones impuestas por el reactor sobre la actividad del

organismo.

Estos tipos de procesos requieren de métodos matematicos y de la simulacién de
procesos para el andlisis, la sintesis y la optimizacién del proceso, lo que ayuda

proponer las diferentes alternativas para resolver estos retos modernos.

Elementos como la programacién no lineal consiste en una funcion de varias variables
que se encuentran sujetas a determinadas restricciones (expresadas en inecuaciones
lineales) cada desigualdad del sistema de restricciones determina un semiplano. El
conjunto de interacciones de todos los semiplanos determina un recinto acotado o no
llamado “regiéon de validez” o “solucién factible”. La ventaja que presenta la simulaciéon
de procesos es debido a que a partir de datos reales se pueden obtener informacion
que permitiran el analisis, sin una gran cantidad de experimentos que incrementa el
costo y desestabiliza la operacion de cualquier planta de proceso ya que si el modelo

utilizado es el adecuado, la reproducibilidad de resultados es excelente.

En el proceso de fermentacién alcohdlica, la concentracidon de biomasa, sustrato y
producto son variables dependientes del tiempo de gran interés durante toda la
fermentacion. Su importancia radica en que a partir de ellas se puede evaluar el
rendimiento de una fermentacion. En la literatura aparecen recogidos distintos modos
de fermentacion, los cuales se pueden modelar matematicamente mediante un

sistema de ecuaciones diferenciales lineales de primer orden.
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1.6 Consideraciones en la produccién de biocombustibles

Independientemente de la materia prima o proceso utilizado, el principal objetivo del
uso del biocombustible es la sustitucion de derivados de petréleo, permitiendo
disminuir la dependencia de recursos fosiles y mitigar las emisiones de gases de

efecto invernadero.

Las bondades asociadas al uso de un biocombustible dependen de la economia
efectiva de energia no renovable que él proporciona, comparado a su equivalente fosil.
Para el adecuado cémputo de las energias involucradas en el proceso de produccion,
deben ser consideradas las emisiones de CO, asociadas a su ciclo de vida. desde la
produccion de la materia prima hasta el uso final del combustible. También son
considerados los consumos de energia y emisiones asociados a la produccion de los

insumos y equipos utilizados en la cadena productiva del biocombustible.

Es importante observar que en principio todo el CO, liberado en la quema de
productos de la biomasa es reciclado a través de la fotosintesis en el crecimiento de la
biomasa en el préximo ciclo productivo, pero la parcela correspondiente a los
combustibles fosiles significa un aumento liquido de la cantidad de esos gases en la

atmosfera.

Las rutas avanzadas de produccién de biocombustibles emplean celulosa y
hemicelulosa de las fibras de plantas en vez de sacarosa o amida en la produccién de
biocombustibles. Naturalmente los procesos son bien mas complejos. Cada abordaje
de conversion, bioquimica o termoquimica, tiene sus ventajas, por ejemplo, alta
selectividad y eficiencia de conversion son ventajas de la conversion bioquimica,
mientras la robustez de la tecnologia y capacidad de aceptar una amplia variedad de
materias primas son ventajas comunmente presentadas para conversion

termoquimica.

Una vez que no hay ventaja econémica o ambiental obvia, todos los factores deben
ser analizados cuidadosamente, considerandose la realidad local desde donde sera

hecha la aplicacién.

En México una importante iniciativa es el proyecto de investigacion Babethanol,
financiado por el FPO7 (Seventh Framework Programme), que cuenta con la
participacién de la Universidad Nacional Auténoma de México (UNAM), el Centro
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Mario Molina, el Consejo Regulador del Tequila A.C. y PROCAZUCAR, juntamente
con instituciones de otros paises latino-americanos y europeos. El proyecto propone
estudiar nuevas materias primas para la producciéon de etanol como combustible, por
ejemplo, el bagazo de agave azul, obtenido después de la extraccion de los azucares
para la produccién de tequila, que es producida en grandes cantidades en México
(Babethanol, 2010).

En la Universidad Auténoma Metropolitana (UAM), en un proyecto integrando diversos
grupos de investigacion, también se esta buscando el desarrollo de la ruta bioquimica
para produccion de etanol de 22 generacion (UAM, 2010). Ya en el Centro de
Investigacién Cientifica de Yucatan (CICY) estan siendo realizados estudios
relacionados a la tecnologia del hidrogeno, incluyendo su produccion y uso en células
de combustibles, asi como también en el desarrollo de células de combustibles

enzimaticas y microbianas (CICY, 2010).
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2 JUSTIFICACION

En los ultimos anos ha habido un gran interés en fuentes de energia alterna, una de
ella es el bioetanol combustible que puede ser obtenido de fuentes renovables como la
biomasa lignocelulésica ya que esta disponible en grandes cantidades en la naturaleza
y su procesos de produccion asi como su uso son mas amables con el medio

ambiente que los combustibles fésiles.

En la produccion de bioetanol requiere de métodos eficientes en la fermentacién de

las hexosas y pentosas presentes en la materia lignocelulésica.

Un método viable es el co-cutivo, una mejor opcion al monocultivo, ya que puede
aprovechar mayor cantidad de azucares, por lo que se ha planteado el uso y estudio
de co-cultivo de las cepas de Saccharomyces cerevisiae y Scheffersomyces stipitis
para el aprovechamiento de glucosa y xilosa de olote de maiz y residuos organicos de
la Central de Abasto de la Ciudad de México (CEDA). La determinacion de parametros
de fermentacién de los azucares es importante para poder lograr una mayor

produccién de etanol.

La fermentacion de co-cultivos, maximiza la velocidad del uso del sustrato, incrementa
el rendimiento de etanol y la velocidad de produccion, y permite usar ambos tipos de

azucares.
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3  OBJETIVOS

3.1 General

Evaluar la produccion de etanol mediante la fermentacion simultanea de hexosas y
pentosas de los hidrolizados de olote de maiz y CEDA por co-cultivo de

Saccharomyces cerevisiae y Scheffersomyces stipitis.

3.2 Especificos

e Conocer las cinéticas de crecimiento de Saccharomyces cerevisiae en glucosa
y de Scheffersomyces stipitis en xilosa.

e [Establecer la proporcidon o6ptima de cada levadura en el in6culo de
fermentacion.

o Determinar las condiciones de temperatura y agitacién de la fermentacion con
cada sustrato en matraz para tener mayores rendimientos de etanol.

e Escalar la fermentacién de matraz a bio-reactor BIOFLO Il de 3L.

e Conocer la cinética de produccion de etanol en lote.

e Determinar las condiciones de microareacion en bio-reactor.

e Emplear técnicas de simulacién para mejorar la productividad.
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4 MATERIALES Y METODOS

La parte experimental se dividi6 en tres etapas, la primera fue determinar la cinética de
crecimiento de cada una de las cepas en medio glucosa para S. cerevisiae y xilosa
para S. stipitis, posteriormente determinar la proporcién de cada cepa en el inoculo de

fermentacion en medio sintético de glucosa y xilosa.

La segunda etapa fue el disefio de experimentos para determinar las condiciones de

fermentacion del co cultivo como:

La proporcion de cada cepa en el inéculo
La temperatura mas adecuada
La velocidad de agitacion

El tipo de sustrato (CEDA u olote de maiz)

o M 0w b=

Adicion de elementos traza.

La tercera etapa consisti6 en escalar los mejores experimentos en biorreactor,
mediante formulas de dimensionamiento considerando la velocidad de transferencia
de oxigeno en el medio, velocidad de consumo de oxigeno, coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno y velocidad de agitacién, posteriormente se hizo la
simulacion en Matlab proponiendo un modelo matematico de acuerdo a las ecuaciones
de Monod vy literatura revisada para aumentar la produccion de etanol a partir de las

condiciones de microaireacion.

4.1 Microorganismos

Se utilizaron dos tipos de levaduras, en la Tabla 5.1 se enlistan asi como los medios

en los que se conservaron.

CEPA MEDIO DE CULTIVO
S. cerevisiae APD, YEPD y RB
S. stipitis APD, YMy RB

Tabla 4.1 Cepas de levadura utilizadas en el co-cultivo.

Las cepas se mantuvieron en placas de los medios mencionados en la Tabla 5.1 a 4
°C.

27



Para el crecimiento y preparacion de inéculos se utilizé medio YEP mas fuente de
carbono, compuesto con 20 g/L de peptona de caseina, 10 g/L de extracto de levadura
y 20 g/L de fuente de carbono. Se utilizaron como fuente de carbono glucosa para S.
cerevisiae y xilosa para S. stipitis, cada medio se hizo por separado; las condiciones
de cultivo son: 30 °C y 130 rpm para ambas especies, los tiempos de incubacion

fueron de 16 a 24 horas.

Figura 4.1 Morfologia celular de las cepas de S. cerevisiae y S. stipitis.

4.2 Reactivos

. Acido sulfurico (H2S0, ), sulfato de magnesio (MgSQO,), tween 80 (CgsH12402) ¥y
urea ((NH),CO) de Reasol

o Medio APD, peptona de caseina, extracto de malta y el extracto de levadura de
Bioxon.

. Medio RB de Difco.

o Glucosa (Ce H1206) y xilosa (CsH100s) de JT Beaker.

. 3,5 acido dinitrosalicilico (C; Hy N2 O;) de Sigma Aldrich.

4.3 Equipos

Bano térmico con agitacion modelo G76 New Brunswick Scientific.
Biorreactor BIOFLO 111 Q 337700 New Brunswick Scientific.
Céamara de Neubauer- improved MARIENFELD.

Centrifuga BHG Hermle z 320 Labnet.

Columna Aminex HP-87H BioRad, Hercules, CA.

Cromatografo de gases Hewlett 5890 Packard Serie |l.
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Cromatografo de liquidos de alta presion (HPLC) Agilent 1050 USA.
Espectrofotometrometro GENESYS 10S-UV-VIS Thermo Scientific.
Microscopio 6ptico Leica GME modelo 1349521x.

Potenciometro Beckman 45 pH Meter.

4.4 Técnicas Analiticas

Las técnicas analiticas se dividen dos partes, las de cinética de crecimiento y de

cuantificacion de azucares y producto.

4.4.1 Cinéticas de Crecimiento

Se obtuvieron las curvas de crecimiento de los microorganismos, monitoreando en

intervalos de 4 horas, se utilizaron las siguientes técnicas.

4.4.1.1 Densidad Optica

Conocida como valoracion turbidimétrica se basa en que un cultivo microbiolégico
actia como una suspension coloidal, bloqueando y reflejando la luz que pasa a través
de él. Por tanto, al aplicar la turbidimetria, es decir la medida del porcentaje de
absorcion de luz, a una suspension bacteriana, se puede estimar el numero de células
presentes. La turbidez es directamente proporcional a la concentracién de células. El
crecimiento del microorganismo se monitoreo mediante la medicion de densidad

oOptica, de acuerdo al siguiente protocolo:

e Se tomd 1 mL de la muestra de cultivo y se diluyé en solucion salina (0.9% de
NaCl p/v) en una proporcion de 1:3.

e La muestra diluida se leyé a 660 nm en el espectrofotdmetro.

e La densidad optica se multiplico por el factor de dilucién para obtener el valor
real de la muestra.

e Si el valor de la densidad oéptica excede a 0.6, se recomienda diluir mas la

muestra, a fin de tener datos confiables.
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4.4.1.2 Peso Seco

Es una forma directa de medir la masa celular, tomando en cuenta un volumen fijo del

cultivo, separando las células del medio, secarlas y pesarlas.

e Se tomaron 10 mililitros del caldo de fermentacion, se colocaron en un tubo de
centrifuga.

e La muestra se centrifugd a 3500 rpm por 20 minutos, el sobrenadante se
descarto.

e Se suspendio la biomasa celular en 5 ml de agua deionizada y se vacio en una
charola (que previamente se habia llevado a peso constante).

e La charola se introdujo en el horno a 80 °C y se dejo secar hasta peso

constante.

4.4.1.3 Cuantificacion con camara de Neubauer

La cuantificacion de la concentracion de células permite determinar el niumero de
unidades por unidad de peso o volumen, existentes en un cultivo y sirve de base para

establecer la dosificacion de un producto o la concentracion de una célula.

e Se tomo una alicuota de1 mL del caldo de fermentacion, se diluyé a una
relaciéon 1:40 con solucion salina (0.9 % NaCl p/v).

¢ Con una micro pipeta se tomaron 10 micro litros de la muestra, se vaciaron en
entre la camara de Nuebauer y un portaobjetos que la cubria.

¢ La camara de Neubauer se coloco en el microscopico, se enfocd hasta que se
pudieran ver nitidas las células mirando por el binocular.

e Se buscé el primer cuadro en donde se inicié el conteo, existe una convencién
por la cual si las células tocan el limite superior o el limite izquierdo del cuadro,
deben contabilizarse, pero no se contabilizan si tocan el limite inferior o el limite
derecho. En la Figura 5.2 se ilustra la cuadricula de la Camara de Neubauer.

e Para el calculo de la concentracién de células por mililitro, se sumarénn todas
las células contadas en los cuadros y se dividid entre el volumen total de todos los
cuadros (0.001 mL).

Las curvas de crecimiento de cada una de las cepas obtenidas con las técnicas

mencionadas se muestran en el Anexo A.
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Figura 4.2 Camara de Neubauer mejorada y cuadricula de conteo.

4.4.2 Cuantificacion de azicares y etanol

Fue necesario obtener curvas estandar de cada uno de los azucares y productos

analizados en este estudio.

4.4.2.1 Método de Miller (DNS)

Conocida como determinacion de azucares reductores o prueba DNS, el cual se basa
en la reduccion del DNS (de color amarillo) por la glucosa u otro azucar reductor al
acido 3-amino-5-nitrosalicilico (de color rojo ladrillo) cuya presencia puede detectarse

por lectura de la absorbancia en la zona de 640 nm.

e Preparacion del blanco, a 1 mL de agua deionizada en un tubo de ensayo se
adicion6 1.5 mL de reactivo DNS (3,5 &cido dinitrosalicilico).

e Preparacién de la muestra, un alicuota del caldo de fermentacién en tubo de
ensayo se agrego 1.5 mL de reactivo DNS, se agit6é perfectamente.

e Se hirvieron los tubos en bafio Maria por 10 minutos posteriormente fueron
enfriados con agua.

e Se leyd la absorbancia a 640 nm en el espectrofotémetro.

e Si la absorbancia es mayor a 1 se toma otra alicuota y se diluye segun

convenga.

La curva estandar para azucares reductores con DNS se determind utilizando una
concentracién de 4 g/L de azucares, se diluyo 1 a 2 consecutivamente, a cada muestra
se le hizo DNS de acuerdo a procedimiento descrito, se graficd concentracion contra
absorbancia y se realizé la regresion lineal. En el Anexo B se describe la preparacién

del reactivo DNS y la curva estandar de azucares reductores.
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4.4.2.2 Cromatografia de Liquidos de Alta Resolucion (HPLC)

Los estandares para las curvas y las muestras fueron analizados en el cromatografo
de liquidos con la columna HP-87H, empleando acido sulfurico 5 mM como fase movil
a un flujp de 0.6 mL/min, a 60 °C. Todos los compuestos aparecen en el
cromatograma correspondiente al detector de indice de refraccion (IR). Se inyectan 5
ML de muestra a la columna; los tiempos de retencién (promedio) son de 9.44 minutos

para la glucosa y 10.09 minutos para la xilosa.

Para las curva estandar se utilizé una concentracién de 4g/L de cada azucar que se
diluyeron consecutivamente de 1:2, se grafico el area obtenida contra concentracion y

se realizé una regresion lineal, las graficas empleadas se muestran en el Anexo C.

4.4.2.3 Cromatografia de Gases (HG)

Se utilizé el cromatografo de gases descrito en el apartado 5.1.3, se inyectan 1uL de la
muestra con fase de nitrégeno a un flujo de 45 mL/min, con temperatura del inyector
150 °C y el detector 200 °C., los tiempos de retencion (promedio) son de 1.9 minutos

para etanol y 3.5 minutos para xilitol.

Las curvas estandar de etanol y xilitol se obtuvieron de graficar el area obtenida contra
concentracién y hacer una regresion lineal. En el Anexo D se muestran las curvas

obtenidas.

4.4.3 Diseino de experimentos Plackett-Burman

El disefo experimental Plackett-Burman (PB) hecho por R. L. Plackett y J. P. Burman
(1946), tiene la estructura de una matriz que relaciona los factores de un proceso, para
el estudio de los efectos de los parametros en las respuestas, esto permite al

investigador tomar decisiones que mejoren la calidad de dicho proceso.

El disefio PB es el mas sencillo para discriminar variables, es un paso para la
optimizacion estadistica una vez identificados los factores de mayor importancia. Esto
se hace en la mejora de procesos para deducir mejor las interacciones y como pasar

de modelos lineales a no lineales.
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El Disefio de la Matriz incluye N numero de experimentos, se relaciona el limite
superior y el limite inferior del valor base de cada uno de los factores del proceso para
determinar la influencia de cada factor y comparar la respuesta esperada del disefio

experimental matematicamente y la obtenida a través de la experimentacion.
Para N experimentos se considera las secuencias de signos siguientes:

N=8 +++-+--
N=12++-+++---+-

N=16 ++++-+-++--+---

El disefio de N=8 experimentos permite probar hasta 7 factores o probar menos si es

necesario, a continuacion se presenta el Disefio de la Matriz para 8 experimentos:

FACTORES
2 + |+ -|-1+]|-]|+
3 + |+ +|-]-|+]-
4 EO B B B A B IR
5 + -+ +]+]|-]-
6 EO I R B O B
7 C R B RCT B 3 B A
8 - - -1--

Tabla 4.2 Matriz Experimental Plackett Burman para N=8 experimentos.

Se empled el disefio experimental Plackett Burman de N=8 para tener un valor de
operaciéon de cada uno de los factores, la respuesta deseada es produccion de etanol
en la fermentacién de hidrolizados de olote y CEDA utilizando co-cultivo de S.

cerevisiae y S. stipitis.

Los parametros que se midieron en el disefio de la matriz PB, se especifican en la
Tabla 5.3.
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FACTOR CONDICION UNIDADES
Temperatura °C
Agitacion rpm

% de levadura

Corresponde a la fraccion de 2x10° UFC

Sustrato

CEDA/OLOTE

Elementos traza

Adicion o no de estos en el medio

@ M m O O] @

Tabla 4.3 Variables del proceso de fermentacion.

El porcentaje de levadura es la fraccion del total 2x10® UFC del inoculo que

corresponderan a la cantidad de S. stipitis en el co-cultivo.

En la Tabla 5.4 se muestran el nivel base de operacién de los parametros antes

mencionados, definidos de acuerdo a la literatura y pruebas previas, asi como el

cambio de unidades consideradas obteniendo los limites superior e inferior.

PARAMETRO NIVEL UNIDADES DE UNIDADES DE NIVEL NIVEL
BASE CAMBIO MEDIDA SUPERIOR INFERIOR
30
B 120 20 rpm 140 100
C 50 25 % 75 25
b Sustrato CEDA/OLOTE ) CEDA OLOTE
(1) (0.5) (1.5) (0.5)
£ ET CON/SIN ) CON SIN
(1) (0.5) (1.5) (0.5)
F - R - - -
G B R - - -

Tabla 4.4 Limites superior e inferior del Disefio Experimental PB.

El tipo de sustrato proporciona la fuente directa para la produccion de etanol, por otra
parte los elementos traza permiten que el microorganismo mantenga su funcion
celular, al ser ambos una cualidad en el disefio de la matriz se toma como nivel base 1
y en la unidad de cambio la mitad (0.5), en el que el nivel superior e inferior el
investigador declara que propiedad le corresponde a cada uno. Los factores D y E
representan al tipo de sustrato y los elementos traza, se determin6 que el valor de 1.5

corresponde a CEDA y el de 0.5 a olote mientras que en los elementos traza, el valor
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de 1.5 indica la adicién de estos y el nivel inferior con valor 0.5 que no deben de

adicionarse al medio de fermentacion.

Utilizando el programa SYMBIOSIS Version 5.0 e introduciendo los datos de las
variables de interés con los cambios de unidad mencionados se obtuvo la Matriz PB

para 8 experimentos que se muestra en Tabla 5.5.

C D E F G

% Levadura | Sustrato Elementos Traza | N/A N/A
1.5 0.5

1 32| 100 25 0 0
CEDA SIN
0.5 1.5

2 32 | 140 25 0 0
OLOTE CON
0.5 0.5

3 32| 140 75 0 0
OLOTE SIN
1.5 0.5

4 28 | 140 75 0 0
CEDA SIN
1.5 1.5

5 32| 100 75 0 0
CEDA CON
1.5 1.5

6 28 | 140 25 0 0
CEDA CON
0.5 1.5

7 28 | 100 75 0 0
OLOTE CON
0.5 0.5

8 28 | 100 25 0 0
OLOTE CON

Tabla 4.5 Matriz Experimental PB para la determinacion de parametros del co-cultivo en
procesos de fermentacion de hidrolizados lignocelulésicos.

Nota: N/A=no aplica.

Se midieron 50 mL de hidrolizado respectivamente (OLOTE / CEDA), puestos en
matraces esteriles de 250 mL. Los elementos traza empleados en concentracién por
lito fueron: 1g de extracto de levadura, 1.5 g de sulfato de magnesio, 5 g de urea y 1g
de Tween 80. En condiciones asépticas fueron inoculados con el co-cultivo de acuerdo
a la proporcién de levadura indicada, los matraces son colocados en el bano,
previamente caliente a la temperatura correspondiente, se dejan por 36 horas con
agitacion.y se toman alicuotas cada 4 horas. Los volumenes de los inoculos para cada

volumen de fermentacién se describen en el apartado 6.1.
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4.4.4 Fermentacion en biorreactor BIOFLO III

Los estudios en biorreactores permiten la evaluacion de los parametros de
fermentacion que no se pueden controlar bien en incubadoras rotatorias y promover
condiciones mas similares a los empleados a escala industrial. Entre estos factores, la
aireacion se considera que es uno de los mas importantes en la fermentacion de xilosa

por levaduras, ya que determina su crecimiento y la formacién de producto.

Es conocido que S. stipitis es una levadura que produce etanol a partir de xilosa con
un rendimiento elevado sin formacion de xilitol en condiciones microaerébicas y no
requiere vitaminas. Para alcanzar condiciones de microaerobiosis es necesaria la

transferencia de oxigeno al medio de fermentacion durante el tiempo de proceso.

Del disefio de experimentos se consideraron los experimentos 3 y 5 que presentan el

mayor rendimiento de etanol para ser escalados al biorreactor de 3L.

Se emplearon las ecuaciones de escalamiento y transferencia de oxigeno que se
muestran en el Anexo E, para escalar las condiciones de aireacion y agitacion

considerando un volumen de trabajo (Vt) de 2.75 L.

Con los datos obtenidos del biorreactor se hizo la simulacién utilizando la
programacion no lineal para evaluar las condiciones de microaireacion en el medio de

fermentacion y evaluar su efecto en el rendimiento de etanol.

5 RESULTADOS Y ANALIS DE RESULTADOS

Los resultados se presentan conforme a la estrategia experimental descrita en el

apartado 5.

5.1 Inoculo de co-cultivo

La primera etapa fue el mantenimiento de las especies y posteriormente el

crecimiento.

Se emplearon 2x10° UFC como células totales entre S. cerevisiae y S. stipitis. De los

resultados de la matriz PB se determind la composicion de co-cultivo, 25% S.
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cerevisiae y un 75%. Para el calculo del volumen del inoculo para cada sepa se hizo lo

siguiente:

1. Se multiplicando 2x10® UFC por el volumen de fermentacién (ml) para saber la
cantidad total de celas necesarias para co-cultivo.

2. La cantidad obtenida se multiplico por los porcentajes correspondiente a cada
cepa.

3. Del total de células se dividid entra cada dato correspondiente al nimero de

células de cada cepa y se obtuvo el volumen necesario del inoculo.

El volumen del sustrato de fermentacién es igual a la diferencia del volumen de
fermentacion (volumen de trabajo) menos la suma de los volumenes de cada cepa, en
la Tabla 6.1 se presentan los inéculos de co-cultivo preparados para los diferentes

volumenes de trabajo utilizados.

Vol. S. cerevisiae Vol. P. stipitis Vol. Vol. Vol. Sustrato

Fermentacion. 25% inoculo 75% inoculo  Cocultivo Fermentacion

(ml) UFC UFC

50 2.5x10° 7.50x10°
3.5x10° 5 1.05x10™ 10 15 55
5.5x10° 7 1.50x10"° 15 22 78
1.13x10° 161 3.38x10™ 338 499 2250

Tabla 5.1 Volimenes de trabajo y determinacién co-cultivo.

5.2 Diseiio de Experimentos Plackett-Burman

De acuerdo a la Tabla 5.5 se realizé el disefio de experimentos, la concentracién inicial
de azucares totales (glucosa y xilosa) de los hidrolizados de olote fue 69 g/L y de los
hidrolizados de CEDA de 63 g/L. Se observé el consumo de azucar y la produccion de

etanol durante 36 horas.
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Consumo de azucares
70 ~
60 - =EXP 1
~§50 mEXP 2
:8 40 mEXP 3
©
:E-, 30 mEXP 4
8 20 mEXP 5
@]
O 10 EEXP 6
0 BEXP7
24 30 36 EEXP 8
Tiempo [h]

Figura 5.1 Cinética de consumo de azlcares de la matriz de experimentos PB.

Los experimentos 1, 4, 5y 6 corresponden al hidrolizado de CEDA vy los experimentos
2, 3, 7 y 8 hidrolizados de OLOTE. Todos los experimentos presentaron una velocidad

de consumo de sustrato baja, en promedio los sustratos de CEDA tienen un consumo
de 19% vy los de olote del 38%.

Produccion de etanol
30
%25 HEXP 1
= EXP 2
£ 20 .
©C 15 BEXP 3
g =EXP 4
8 10 “EXP 5
8 ° =EXP 6
0 BEXP7
24 30 36
. mEXP 8
Tiempo [h]

Figura 5.2 Cinética de produccién de etanol de los experimentos de la matriz PB.

De acuerdo a la Figura 6.2 se observa que el sustrato de olote tiene mayores
concentraciones de etanol, entre 16.26 y 22.45 g/L, mientras que el sustrato de CEDA

tiene concentraciones de 2.13 y 5.45 g/L menores a las del sustrato de olote.
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Para conocer la eficiencia de la fermentacién con co-cultivo se calcularon los
porcentajes de rendimientos tedricos de etanol de cada experimento. El célculo del
rendimiento tedrico de una fermentacion es el producto de la cantidad de azucares
fermentados por 0.46 cantidad de etanol que se obtiene de 1g de azucar, la cantidad
de etanol observada se divide entre el rendimiento tedrico calculado y se multiplica por

cien. Los rendimientos se presentan en la Figura 6.3.

Rendimiento Tedrico

50 -
S 40 -
30 +
20 -
10 - l
o | 1l [] .
1 2 3 4 5 6

Experimentos

Figura 5.3 Rendimientos teéricos de etanol de los experimentos de la matriz PB.

El mayor rendimiento de etanol utilizando el sustrato de olote es de las experimento 3
con el 71% donde las condiciones fueron: 32 °C a 140 rpm y sin la adicion de
elementos traza, mientras en el sustrato de CEDA fue el experimento 5 con el 19% de

rendimiento con temperatura de 32 °C a 100 rpm y con adicion de elementos traza.

Para evaluar el efecto unitario de los factores considerados se calculé la suma
algebraica de las respuestas siguiendo los signos de la columna que corresponden a
cada factor de acuerdo a la matriz PB (ver Tabla 5.2) y se dividié entre el numero de

experimentos.

En la Tabla 6.2 se muestra el efecto de cada factor, se observa que los factores con
mayor efecto son la temperatura (1.123) y porcentaje de levadura en el co-cultivo
(1.867).
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FACTOR EFECTO

A Temperatura

B Agitacion 0.333
(Ol % de levadura 1.867
D Sustrato -7.293
= Elementos traza 0.122
F - 0.997
G - -0.353

Tabla 5.2 Efecto de los parametros de la matriz PB

Del efecto de los factores F y G, debid ser valor igual a cero, esto no es asi debido al
error experimental igual a 0.748 obtenido del mismo programa; los factores

mencionados al no tener un valor de interés en el disefio son despreciados.

Los resultados anteriores se resumen en forma de un modelo predictor que se obtuvo

a partir del programa SYMBIOSIS versién, el modelo obtenido fue:
Ycalc.= 10.608 + (1.123)A + (0.333)B + (1.867)C —(7.293)D +( 0.122)E

El termino constante 10.608, es el promedio de las 8 respuestas (rendimientos de los

experimentos), que se presentan en la siguiente tabla.

EXPERIMENTO RENDIMIENTO (g/L)

Tabla 5.3 Resultados experimentales de la matriz PB.

Con los resultados experimentales se calculé el prondstico con la ecuacion del modelo

obtenido y se obtuvo la diferencia, en la tabla siguiente se muestran los resultados
obtenidos.
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RESULTADO EXPERIMENTAL PRONOSTICO DIFERENCIA

2.76 2.115 -0.645
17.61 1.35

21.2 -1.35

4.27 1.35

6.095 0.645

0.780 -1.35

18.435 -0.645

14.455 0.645

Tabla 5.4 Comparacién del modelo.

Con el modelo obtenido y el prondstico calculado con el programa SYMBIOSIS 5 se

graficaron las superficies de respuesta presentadas en la Figura 6.4.

Para graficar las superficies de respuesta se hicieron 4 combinaciones que permitieran
hacer un analisis del efecto de los factores en la produccion de etanol, se hicieron las
combinaciones de tal forma que coincidieran el tipo de sustrato y el porcentaje de

levadura. En la Tabla 6.5 se muestran las combinaciones.

% Elts

°C rpm Levadura sustrato traza

Temperatura Agitacién Tipo de

COMBINACION EXP PRONOSTICO

1 32 100 25 CEDA

6 28 140 25 CEDA + 0.780
2 32 240 25 OLOTE + 17.61
8 28 100 25 OLOTE - 14.455
3 32 140 75 OLOTE - 21.2
7 28 100 75 OLOTE + 18.436
4 28 140 75 CEDA - 4.23
5 32 100 75 CEDA + 6.095

Tabla 5.5 Combinaciones de las superficies de respuesta.

En la Tabla 6.5 el signo positivo indica la adicion de elementos traza a los

experimentos y el signo negativo que no se les adicionaron.
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Combinacién 1 Combinacidn 2
Levadura 25% y Sustrato CEDA Levadura 25% y Sustrato OLOTE
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Figura 5.4 Superficies de respuesta de la matriz de experimentos PB

En la Figura 6.4 los puntos color rojo indican las concentraciones mas altas de etanol,
por lo que se ha logrado identificar tres factores importantes: temperatura, agitacion y

porcentaje de cada cepa en el co-cultivo.

Las condiciones del experimento que favorecieron la producciéon de etanol utilizando el
sustrato de olote con la combinacion de co-cultivo es 75% S. stipitis y 25% S.
cerevisiae a 32 °C y 140 rpm, de igual manera para los hidrolizados de CEDA sin

embargo la agitacién fue de 100 rpm en vez de 140 rpm.

5.2.1 Experimentos3y5

Los experimentos 3 y 5 fueron probados volumenes de 70 ml de fermentacion en
matraces de 250 ml con mayores concentraciones de azucar; 124 g/L en hidrolizados
de olote y 113.4 g/L en hidrolizados de CEDA, bajo las mismas condiciones de
temperatura, agitacion y porcentaje de levadura, el volumen del sustrato de trabajo fue
de 55 ml y el volumen de co-cultivo de 15 ml. En la Figuras 6.5 se muestran las

cinéticas de consumo de azucar y produccién de etanol.
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Concentracion [g/L]

Consumo de azucares
140
120* [}
100 A . m
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Figura 5.5 Cinética de consumo de azlcar experimentos 3y 5.

En la Figura 6.5 se observa que los experimentos presentan una cinética semejante,

ambos con un mayor consumo de azucares en comparacion con los primeros de la

matriz PB. El consumo final de azucares oscila entre 14 y 16 g/L que representa un

consumo de azucares del 87% en hidrolizados de olote y el 85% en hidrolizados de

CEDA.
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Figura 5.6 Cinética de produccion de etanol experimentos 3y 5.
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En la Figura 6.6 se observa que con el consumo de azucares de obtuvieron
concentraciones de etanol de 39.4 y 36.74 g/L a partir de sustrato de olote y CEDA

respectivamente, con rendimientos respecto al tedrico de entre 68 y 70 %.

En la fermentacion se generé como subproducto xilitol, es un alcohol azicar de cinco

carbonos, se obtiene por la reduccion de xilosa.

El xilitol es un producto de valor agregado que se utiliza como sustituto de la sacarosa
en los alimentos para diabéticos.
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Figura 5.7 Cinética de produccion de xilitol experimento 3y 5.

En la Figura 6.7 se observa que las concentraciones de xilitol fueron de 9.46 y 11.34
g/L del sustrato de olote y CEDA respectivamente, ya que la xilosa esta siendo

utilizada en la produccion de xilitol, debido a las condiciones de agitacion en el medio.

Las concentraciones de etanol son menores al esperado de 51 y 57 g/L de acuerdo al

tedrico, debido a la formacion de xilitol.

5.2.2 Fermentacion en biorreactor BIOFLO III

Se empled un biorreactor de tres litros con un volumen de trabajo de 2.75 litros, el

volumen del sustrato fue de 2.25 L y de co-cultivo 0.25 L.

Para escalar las condiciones de matraz a biorreactor se consideraron las dimensiones

del matraz, las condiciones de cada experimento y los parametros cinéticos de cada
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cepa, asi como las dimensiones de biorreactor. En la Tabla 6.6 se muestran los datos

del matraz y del biorreactor.

DATOS UNIDADES MATRAZ BIORREACTOR
Diametro del tanque 0.067
Altura del tanque 0.01 0.26
Potencia del motor 0.1238 6.82

Volumen del reactor 7x10 2.5x10°

Tabla 5.6 Dimensiones de matraz y biorreactor.

El volumen de trabajo de biorreactor es aproximadamente 39 veces mas que el

volumen del matraz.

PARAMETRO UNIDADES DATO

Biomasa final Xf g/L 4.22
Concentracion critica Cc* mmolO2/L 0.228
Concentracion en la fase liquida jel mmol02/L 0.03

Velocidad de crecimiento g h' 0.29

REITNIERINIIINECE O[O Yxo g-cel/mmolO2 0.0064

Tabla 5.7 Pardmetros cinéticos de co-cultivo. Tomado de Arriaga (2000)

Los datos de la Tabla 6.7 corresponden a datos de la cepa de S. cerevisiae para el
dimensionamiento ya que es una levadura frecuentemente utilizada y estudiada en los
procesos de fermentacién por sus altos rendimientos, por otra parte en presencia de
azucares asimilables superiores a 0.16 g/L produce invariablemente alcohol y aun en

presencia de oxigeno.

Con los datos mencionados y las ecuaciones del Anexo E, se calcularon:

1. Tasa de consumo de oxigeno (OUR)
2. Tasa de demanda de oxigeno (OTR)

3. Coeficiente de trasferencia de oxigeno (K, en el matraz).

En la tabla siguiente se muestran los resultados obtenidos para la agitacion de 100 y

140 rpm correspondientes a los experimentos 5 y 3.
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AGITACION EN MATRAZ (rpm)

Flujo volumétrico maximo de aire m’/s 0.040 0.079

Velocidad seccional Vs m/s 11.369 22.283
Coeficiente de transferencia de oxigeno Kia h! 6282.962 8796.147
Tasa de consumo de oxigeno OUR mmol02/g*h  191.219 191.219

Tasa de transferencia de oxigeno OTR mmol02/g*h  294.793  412.710

Tabla 5.8 Parametros de transferencia de oxigeno en matraz.

En la Tabla 6.8 se observa que en ambos casos OTR es mayor a OUR lo cual indica
que a esas agitaciones se cubre la demanda de oxigeno del co-cultivo, y que no

habria limitacion por oxigeno.

Con los valores de K, en matraz se hicieron los despejes de las ecuaciones del
apartado 2.6 para calcular la agitacion de acuerdo a las dimensiones del reactor y asi
escalar las condiciones de transferencia de oxigeno. En la Tabla 6.9 se muestran los

resultados obtenidos para el biorreactor.

6282.962 8796.147

Para Para

100 rpm 140 rpm

17.0009

Velocidad seccional Vs m/s  8.67393

Flujo volumétrico maximo de aire [ay=—-—" m®/s  0.08243 0.16157

Velocidad de agitacion Namax rpm 221.2407 309.7369

Tabla 5.9 Pardmetros de transferencia de oxigeno en biorreactor.

Los valores de la velocidad de agitacion fueron redondeados a 221 y 310 rpm. Los
experimentos 3 y 5 se probaron en el biorreactor con las nuevas condiciones de

agitacién en fermentacion por lotes.

Las concentraciones iniciales de azucar de los hidrolizados de olote y CEDA fueron de

92 y 75 g/L respectivamente.
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Consumo de azucares
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Figura 5.8 Cinética de consumo de azUcares totales en biorreactor con agitacion de 100y
140 rpm.

En la Figura 6.8 se observa que a la hora 16 ambos sustratos se consumieron entre 47
y 48% de azucares, de la hora 20 a la 32 la velocidad de consumo se mantuvo
constante y de la hora 32 a la 36 se presentd un ligero aumento de consumo de
azucares teniendo un rendimiento final entre 63y 70 %.

Consumo de azucares

[e2]
o O O
1 J

o

Concentracio [g/L]
= N 8 H O

o O

0 24 36
Tiempo [h]

B Glucosa OLOTE mGlucosa CEDA u Xilosa OLOTE = Xilosa CEDA

Figura 5.9 Cinética de consumo de azUcares en biorreactor.

Los hidrolizados de olote y CEDA tienen una mayor proporcion de xilosa que de
glucosa, en la Figura 6.9 se observa que en ambos sustrato hay un mayor consumo de

glucosa que de xilosa, debido a que ambas cepas consumen glucosa, sin embargo S.
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stipitis es la unica que puede consumir xilosa por ello que su consumo es lento y en

menor cantidad y tenemos una cantidad de azucar residual mayor a la de glucosa.

En la Figura 6.10 se observa que de la hora 32 a la 36 la concentraciéon de etanol
aumenta entre 2 y 4 g/L en sustratos de olote y CEDA respectivamente, por lo que
seria necesario mas tiempo de fermentacion, sin embargo no seria rentable en el

proceso de fermentacion ya que no hay un aumento significativo en los rendimientos
de etanol.

Por otra parte los bajos rendimientos de etanol que se producen son debido a que la
xilosa esta siendo utilizada en la produccion de xilitol por S. stipitis, subproducto que

se obtuvo de la fermentacion como se muestra en la Figura 6.10.
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¢ Etanol CEDA M Etanol OLOTE A Xilitol CEDA @ Xilitol OLOTE

Figura 5.10 Cinética de produccion de etanol en biorreactor.

En la Figura 6.10 se aprecian variaciones en la velocidad de produccion de etanol de
olote y CEDA, ambos a las 24 horas alcanzan concentraciones de 27.24 y 18.65 g/L

de etanol, de la hora 24 a la 32 se observa una disminucion en el etanol.

La bibliografia coincide en afirmar que el etanol en altas concentraciones inhibe el
crecimiento y la fermentaciéon en S. cerevisiae de forma no competitiva, es decir, el

etanol no afecta la afinidad por el sustrato.

Aunque S. cerevisiae es capaz de consumir etanol, no representa un efecto contrario;

como se observa en la Figura 6.10 las concentraciones finales de etanol son de 28.67
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y 20.19 g/L de hidrolizados de olote y CEDA con una eficiencia del 68 y 78 %
respectivamente.

Se observo que la fermentacion en reactor mejoro los rendimientos de etanol en un
8% en los hidrolizados de CEDA con las mismas condiciones de operacion que las de
matraz, mientras que con los hidrolizados de olote se mantuvieron semejantes los
rendimiento de etanol en biorreactor y matraz con las mismas condiciones del proceso

de fermentacion.

El aumento de los rendimientos de etanol en biorreactor se debe a que hay mejor
interaccion de la levadura con el hidrolizado por la agitacion y mejor transferencia de

oxigeno en el medio de fermentacion.

Por otra parte las condiciones de aireacién favorecieron la produccion de xilitol, esto
es una desventaja en el proceso de produccidon de etanol. También se observo que la
concentracion final de xilitol en el biorreactor fue de 12.25y 9.78 g/L de hidrolizados de

olote y CEDA respectivamente.
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Figura 5.11 Cinética de biomasa en biorreactor.

Con las condiciones de fermentacion en biorreactor se observd que la biomasa final
tuvo concentraciones de 4.11 y 3.75 g/L de sustrato de olote y CEDA respectivamente
que estan cercanas al valor de 4.22 g/L considerado como dato para los célculos de

K s al escalar las condiciones de aireacion de matraz al biorreactor.
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A estas condiciones de microaireacion la levadura esta utilizando la mayor cantidad de

azucares en la produccion de etanol y xilitol y no para su crecimiento.

5.2.3 Simulacion del proceso

Para evaluar el efecto de la microaireacion en el proceso de fermentacion se
desarrollé el modelo matematico que describe el proceso (apartado 2.4.3), se utilizaron
las ecuaciones de balance para sustrato, biomasa, produccion de etanol y consumo de

oxigeno, la simulacion se realiz6 en el programa MatLab Version 7.5.

Los criterios que se consideraron para desarrollar del modelo matematico que describa

en forma sencilla el proceso fueron los siguientes:

o Las dos cepas conviven en las mismas condiciones, no hay variaciones
de temperatura.

° Los dos microorganismo no interaccionan entre si.

° Cada especie es altamente especifica en cuanto a la fuente de carbono
a utilizar por lo que no hay competencia por los sustratos (Para hacer sencillo
el modelo matematico se considerd que S. stipitis fermenta solo una azucar).

. La ruta metabdlica de S. cerevisiae es glucosa a etanol.

° S. stipitis metaboliza xilosa a etanol en condiciones de O, por lo que
requiere aireacion (No se considera el efecto de la formacién de xilitol ya que
es de interés la produccién de etanol).

° Hay influencia en la produccion de etanol por la concentracion de
oxigeno disuelto en el medio de fermentacion.

. Cada especie maximiza su tasa de crecimiento de forma individual en
los sustratos disponibles.

. La cantidad de producto total es la suma de las tasas individuales de

crecimiento de cada especie.

Los datos cinéticos utilizados en la simulacion corresponden a los resultados de la
fermentacion en el biorreactor de cada uno de los hidrolizados, en la Tabla 6.10 se

muestran los parametros cinéticos.
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OLOTE CEDA
R ----

Velocidad maxima de
>< 0.137
crecimiento

Velocidad maxima de
Mo g/Lh
consumo de oxigeno

0.301

Rendimiento de biomasa a g-biomasa/g-
Yxis 0. .07 0.051 0.076
partir de sustrato sustrato
Rendimiento de producto a g-producto/g-
Ypis . 0.643 0.741 0.438 0.923
partir de sustrato sustrato

Tabla 5.10 Datos cinéticos de fermentacion en biorreactor para cada hidrolizado.

En las siguientes figuras se observa el comportamiento de la fermentacion de cada

uno de los sustratos de acuerdo al modelo matematico.

60 T T T T T 3 T T
slglucosa e Xisaccharomyces c.

s2,ilosa ——— Xjchias.

251 B

151 / 4

Concentracion de azlcares
Concentracion de levaduras [g/L]

0.5 4

: : : : : : : : : :
5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
tiempo [h] tiempo [h]

Figura 5.12 Simulacién de cinéticas de consumo de azlcar y crecimiento de biomasa en

hidrolizados de olote.
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En la Figura 6.12 se observa que el consumo total de azucares de hidrolizados de
olote esta entre 27 y 28 horas que es un tiempo menor sin presencia de azucares
residuales, las concentraciones de biomasa final son de 2.25y 2.5 g/L de S. cerevisiae
y S. stipitis respectivamente, son datos cercanos a los de la fermentacion en

biorreactor.
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Figura 5.13 Cinética de produccién de etanol de cada una de las cepas en hidrolizados

de olote.

En la Figura 6.13 se observa que las concentraciones de etanol por cada una de las

especies esta entre 20 y 22 g/L, que se asemejan a las de las obtenidas en
fomentacion en biorreactor.
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Figura 5.14 Simulacién de cinéticas de consumo de azlcar y crecimiento de biomasa en
hidrolizados de CEDA.

En la Figura 6.15 se observa que en la simulacion hay un consumo mucho mas rapido
en los hidrolizados de CEDA en comparacién con los hidrolizados de olote, con
presencia de xilosa residual. La biomasa final fue menor a la de los hidrolizados de
olote con concentraciones de entre 0.55 y 0.6 g/L de S. stipitis y S. cerevisiae
respectivamente.

35 T T T T T T

E1-S.cerevisiae
E2-S.stipitis

30— [

20— / —

Concentracion de Etanol [g/L]

o i i i I I I I
0 5 10 15 20 25 30 35 40
tiempo [h]

Figura 5.15 Cinética de produccién de etanol de cada una de las cepas en hidrolizados
de CEDA.

El proceso de fermentacion con los hidrolizados de CEDA requiere menos tiempo que
los hidrolizados de olote para alcanzar concentraciones de 20 y 10 g/L de etanol por S.
stipitis y S. cerevisiae respectivamente con una concentracion final de 30 g/L de
etanol.

Las simulaciones del proceso de fermentacion utilizando los dos tipos de hidrolizado

presentan rendimientos de etanol respecto al teérico del 80%.

Se evaluaron las condiciones de microareacion de la fermentaciéon con co-cultivo para
incrementar los rendimientos de etanol, se utilizé el Toolbox de Optimizacion es una
coleccion de funciones que amplia la capacidad de computacién numérica del
programa MatLab. Este conjunto de funciones logran minimizar o maximizar funciones

no lineales generales, donde hay la busqueda del minimo o maximo de una funcion,
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denominada comunmente ‘funcién objetivo’, este Toolbox también incluye funciones

para la resolucion de ecuaciones no lineales.

Una de las funciones de Toolbox de Optimizacion es fmincon, el propdsito de esta
funcién es encontrar el minimo que devuelve una funcién de varias variables no lineal
y sujeta a una serie de restricciones. Normalmente se conoce este tipo de problemas

como optimizacion no lineal con restricciones o programacion no lineal.

Se utilizé lo funcion fmincon para encontrar las condiciones de microareacion y
mejorara la cantidad de etanol a partir de cada especie utilizada, considerando la
concentracién de cada azucar (glucosa y xilosa) de acuerdo al tipo de hidrolizado, la
cantidad inicial y final de biomasa para cada especie, la cantidad minima y maxima de
los rendimientos de etanol por cada especie, asi como la cantidad minima y maxima

de flujo de aire requerido por cada especie.

La funcién objetivo y las restricciones consideradas fueron:

Max ( CetanoI-S.stipitis + Cetanol—s.cerevisiae)

0.39 < Xsstipitis <41, 0.45 < Xs cerevisiae < 4.1
0.45 < Cetanol—stipitis < 0.643 ’ 054 < Cetanol—cerevisiae < 0.741
0.003 < Clgspipitis < 0.2, 0.004 < Cls corevisiae < 0.2

Como condicion inicial en el proceso de fermentacion se considerd una concentracion

0.2 g/L de oxigeno disuelto en el medio (Arriaga, 2000).

Los datos presentados se introdujeron el programa con la funcién fmincon para
encontrar las condiciones de aireacion que aumenten la produccion de etanol por cada
una de las cepas utilizadas en el co-cultivo, los resultados obtenidos de la
concentracién de oxigeno se muestran en la Tabla 6.11, donde se comparan las
concentraciones de etanol obtenidas con cada concentracion de oxigeno. Para ambos
tipos de hidrolizados se obtuvieron valores iguales de concentracion de oxigeno

disuelto en el medio de fermentacion.
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S. stipitis  S. cerevisiae

CONCENTRACION 4.94 4.94

3.92 3.92
DE O 1.57 1.57
0.0041 0.0041

Tabla 5.11 Valores de O, disueltos en el medio de fermentacién para maximizar la

produccioén de etanol.

Los datos de concentracion de oxigeno de la Tabla 6.11 se introdujeron en el modelo
matematico, para evaluar su efecto en la produccion de etanol, en la Tabla 6.12 se
muestran los resultados de las concentraciones de etanol producidos por cada especia

a partir de la concentracion de azucares de cada hidrolizado.

CONCENTRACION

ETANOL OLOTE ETANOL CEDA

DE O,
oL e
cerevisiae Stipitis cerevisiae  Stipitis
0.2 22 20 11 30
4.94 24 22 12 31
3.92 24 22 12 31
1.57 26 22 14 32
0.0041 20 17 9 26

Tabla 5.12 Concentraciones de etanol a partir de la concentracién de O,.

En la Tabla 6.12, se puede observar que para los valores de 4.94 y 3.92 se incrementa
la concentracidn de etanol con hidrolizados de olote en 2 unidades, esto con respecto
a las condiciones iniciales (0.2 g/L de oxigeno), mientras con CEDA solo hay
diferencia de una unidad. Sin embargo la concentracion de oxigeno disuelto en el
medio de fermentacion que puede incrementar la concentracion de etanol en 6 g/L en

lo dos tipos de hidrolizados es de 1.57 g/L de oxigeno.
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6 CONCLUSIONES

El co-cultivo de Sacharomyces cerevisiae y Scheffersomyces stipitis es una opcion
para el mayor aprovechamiento de las azucares presentes en los hidrolizados de
CEDA vy olote para la produccion de etanol ya que alcanzan rendimientos teéricos de

etanol entre 68 y 78%.

Parametros como la temperatura, agitacion, tipo de sustrato, elementos traza y el
porcentaje de levadura en el inoculo de fermentacion, juegan un papel importante en

los rendimientos de etanol con el uso de co-cultivo en materiales lignoceluldsicos.

De acuerdo al disefio experimental los parametros que mayor efecto tienen en la
fermentacion de hidrolizados lignocelulésicos con co-cultivo son temperatura,

porcentaje de cada cepa en el inoculo de fermentacion y el tipo de hidrolizado.

La combinacion del co-cultivo de 25 % S. cerevisiae y 75% S. stipitis tiene mejores
rendimientos de etanol en biorreactor, de 68 y 78 % fermentando hidrolizado de olote

de maiz y CEDA respectivamente.

La aireacion promueve la produccion de etanol en co-cultivo ya que la cepa de S.
stipitis requiere condiciones adecuadas de microaireacion para la formacion de etanol

sin presencia de xilitol.

Los rendimientos de etanol se ven afectados por la transferencia de oxigeno, ya que la
demanda de oxigeno esta limitada por las especies del co-cultivo, la agitacion y la

concentracion de oxigeno disuelto en el medio de fermentacion.

La agitacion y aireacidon en matraz y biorreactor permitié la formacion de xilitol en

pequefas cantidades.

El modelo que se desarrollo para el proceso de fermentacion de los hidrolizados de
olote y CEDA con los parametros calculados de acuerdo a la fermentacion en

biorreactor, fue capaz de describir el fendmeno que se lleva a cabo en la fermentacion.

La funcidén fmincon permitid encontrar el punto 6ptimo para la produccion de etanol a
partir de la concentracion de 1.57 g/L de oxigeno disuelto en el medio de fermentacion
para cada tipo de hidrolizado utilizado, con el que se podria incrementar la

concentracion de etanol en 6 g/L.
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7 PERSPECTIVAS

El pH podria afectar el rendimiento de las cepas utilizadas por lo que seria

conveniente llevar un estudio de este factor en la fermentaciéon en co-cultivo.

Llevar acabo los experimentos de fermentacion en biorreactor para cada tipo de
sustrato con la concentracion de 1.57 g/L de oxigeno disuelto en el medio de

fermentacion.

Existe una gran variedad de microorganismos capaces de producir etanol a partir de la
diferentes azucares presentes en los residuos lignoceluldsicos, por lo que seria
conveniente probar otras combinaciones de cocultivo que puedan tener mayor

rendimientos de etanol a partir de la fermentacion de hidrolizados de olote y CEDA.
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8 GLOSARIO

ATP

Cl
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Kdp

Kis

Ks
NADH
NADHP

Adenosin trifosfato

Concentracion de O, disuelto en el medio de fermentacion
Coeficiente de consumo de O,

Coeficiente de degradacién de producto

Coeficiente de inhibicion por sustrato

Coeficiente de afinidad al sustrato

Nicotinamida adenina dicucleétido

Nicotinamida adenina dicucleétido fosfato

Producto

Biomasa
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ANEXO A Curvas de crecimiento microbioldgico

Curva de pesos seco
de
Saccharomyces cerevisiae
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Curva de peso seco
de
Scheffersomyces Stipits
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ANEXO B Reactivo DNS

Preparacion de DNS

o 750 mL de agua deionizada.
o g de hidréxido de sodio.

o 200 g de tartrato de sodio.

o 0.5 g de sulfato de sodio.

o 2 g de fenol.

o 10 g de 3,5-dinitrosalicilico.

En un vaso precipitado se van adicionando los reactivos en el orden en que estan
escritos, hasta que se hayan disuelto completamente cada uno, posteriormente se
afora a un litro, el pH debe estar en 13, de no ser asi ajustar con acido clorhidrico o

hidroxido de sodio segun convenga.

Curva de DNS

0.16 - y =0.0418x + 0.0014
R?=0.9985

o

[g/L]
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ANEXO C Curvas estandar de azucares en HPLC
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ANEXO D Curvas estandar de productos en cromatografia de gases

Curva de Etanol
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ANEXO E Ecuaciones de Simulacion

Ecuaciones para el dimensionamiento del fermentador (biorreactor):

Volumen de trabajo inicial:

vn

Vie=Vn (V"’) 15

Diametro de un fermentador con una tapa plana y una torriesférica (0.4<V,<5 m®):

Vn
0.7854 £ _0.023
Dt

Dt="73
Diametro de un fermentador con dos tapas torriesféricas (5 < V, < 250 m®):

Vn

Dt = °|————
0.78547,—0.0459

Altura del liquido en la parte cilindrica del tanque para V, <40 L.:

4v,

nDt2 18

Hey, =
Altura de la tapa torriesférica (cédigo ASME):
h=0.11632 19

Altura del liquido:

Hep=He +h 20

Altura total del tanque:

Ht=Dt(3}) 21

Altura cilindrica del tanque:

Hc=Ht —2h 22

Volumen del liquido aireado:
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VL£ = VL(l + S) 23

Calculo del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k_a):

Modelo de Van't Riet (1979):

ky, = 2x1073 (%)M (Vs)*2x3600 24
Modelo de Van't Riet:

ky, = 2x1072 (%)M (Vs)*5x3600 25

Numero de Reynolds:

NDi2p

R, = -

26

Flujo volumétrico de aire maximo:

N2Di®
Qa;, = 0.6 Dtl5 27

Velocidad maxima del impulsor (0 <V, > 20000 L):

Na,,,, = 2824.812V,7 023911 53

Velocidad seccional del aire en el fermentador:

Flujo volumétrico de aire, ajustando vvm’s:

Vsn.DtZ(GO)(IOOO)
Qa = 4vig

30
Célculo de la Potencia:

Potencia sin airear del impulsor i

P, = pN3Di°N,; 31
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Potencia aireada del 1* impulsor (método de Michel y Miller):

2 .3, 0.45
P, =0.706 (”“1 ks ) 32

Qa05¢
Potencia aireada para otros impulsores (método de Nienow):
Pgi>1) = Poy(1—¢)33
Potencia total consumida por el liquido aireado:
Pgior = Zi\g’i Py; 34
Calculo de la velocidad global de transferencia de oxigeno (Na):
Para V,, <1000 L:
Ng =kpac,,'-cp) 35

Las ecuaciones utilizadas fueron tomadas de Wang Conney, Demain Dunill and
Humphrey Lilly (1976) Fermentation and enzyme technology, Canada, Jhon Wiley and

Jons Inc
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