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Resumen

En la actualidad, la biocatalisis solido/gas (GS) es una disciplina biotecnoldgica
atractiva para llevar a cabo reacciones biocataliticas de sintesis para producir compuestos
organicos de alto valor para las industrias farmacéutica, alimentaria, de aromas, entre otras.
El disefio del biorreactor SG es, sin embargo, el principal reto para su aplicacion a gran
escala. En este sentido, aunque un modelado adecuado es la herramienta de ingenieria mas
confiable para disefiar una tecnologia de reaccion, no existe en la actualidad un modelo
matematico para este tipo de biorreactor. Con este fin, este trabajo tiene como objetivo
desarrollar un modelo pseudo-continuo para un reactor de lecho empacado para biocatalisis
SG. Como caso de estudio, se implementa la esterificacion de &cido propionico e isobutanol
con lipasas de Candida antarctica debido a la importancia del producto (propionato de
isobutilo) en el mercado de compuestos aromaticos. La propuesta y construccion del modelo
matematico se basan en principios de ingenieria de reactores. Asi, el modelo pseudo-continuo
se aplica para realizar un analisis de sensibilidad paramétrica y otro de superficie de
respuesta. Los resultados obtenidos elucidaron el potencial que tiene la tecnologia SG para
la esterificacion de acido propionico e isobutanol en lipasas comerciales compatibles. La
termodindmica mostrd, por un lado, como la conversion de equilibrio se ve afectada
principalmente por aw. Las conversiones en el equilibrio se vieron favorecidas con valores
de aw cercanos a cero y proporciones de alcohol:acido alrededor de 1:4 o 4:1. La cinética
indico que las tasas de bioconversion se vieron favorecidas con una aw de alrededor de 0,2, y
valores de la proporcidn de alcohol a &cido cercanos a 1:4 0 4:1. A nivel del biorreactor SG,
la dindmica de fluidos favoreci6 la transferencia de calor a través del lecho, evitando la
aparicion de puntos calientes. Una temperatura de reaccion alrededor de 316 K llevo a la
mayor conversion a través del lecho. Las velocidades de reaccion se vieron favorecidas a al
aumentar la concentracion de entrada de reactantes. El anélisis de sensibilidad paramétrica
contribuyé a comprender la compleja interaccion microscopica entre la termodinamica, la
cinética y los fendmenos de transporte en las condiciones de operacién estudiadas y las

caracteristicas de la geometria definida. Por otro lado, el analisis de superficie de respuesta
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permitio identificar la ventana de operacion donde el biocatalizador cumple con su
desempefio macroscopico 6ptimo sin tener el conocido costo computacional debido al tiempo
requerido para resolver modelos pseudo-continuos que dan cuenta de la heterogeneidad y
dindmica de fluidos del biorreactor. Ademas, en este trabajo se disefid, construyod y operd un
prototipo experimental del sistema de reaccion SG a escala banco para llevar a cabo la
reaccion de esterificacion. Debido a su actividad lipasa, como biocatalizador se utilizaron
células completas de Yarrowia lipolytica 2.2ab inmovilizadas y liofilizadas en anillos raschig
de ceramica. Como gas acarreador se utilizo nitrégeno el cual arrastra los reactantes en fase
gas a través del lecho empacado. A la salida del reactor se instal6 un sistema de recuperacion
del producto y reactantes que no reaccionaron mediante burbujeo con metanol a -5 °C. Se
llevo a cabo una evaluacion preliminar del sistema de biorreaccion SG. Se evaluo la actividad
enzimatica de la levadura Y. lipolytica y su capacidad de llevar a cabo a la reaccion en
condiciones acuosas y en el sistema de reaccion SG. Se elucidd que este biocatalizador puede
catalizar la reaccion de esterificacion tanto en fase acuosa como en fase gaseosa. Los
resultados experimentales, aunque preliminares, sugieren al igual que el estudio tedrico que
el biorreactor SG es una tecnologia prometedora que se debe seguir estudiando en trabajos
futuros con el objetivo de robustecer el modelo del reactor desarrollado y llevar a cabo su
escalamiento, incluso considerando otro tipo de biorreacciones y diferentes biocatalizadores.
Los resultados tedricos permitieron disefiar, construir y operar un prototipo experimental del
sistema de reaccidn gas/solido para lo cual se disefié y mont6 un sistema de reaccion SG para
Ilevar a cabo la reaccion de esterificacion. Los resultados mostraron el potencial de las células
completas de Y. lipolytica como biocatalizador en la esterificacion de acido propidnico e
isobutanol y al sistema con la capacidad de llevar este tipo de reaccion en fase gaseosa, siendo
el biorreactor SG una alternativa prometedora en la que es necesario seguir con la
caracterizacion experimental para validar el modelo propuesto y llevar a cabo otro tipo de

reacciones y diferentes biocatalizadores.
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1. INTRODUCCION

La sintesis catalitica de compuestos organicos de alto valor agregado mediante el uso
de biocatalizadores es una alternativa a la sintesis quimica, evitando la obtencion de
subproductos no deseados o toxicos, requiriendo condiciones de operacion cercanas a las
condiciones ambientales de presion y temperatura (Kuperkar et al., 2014). El uso de
biocatalizadores es en su mayoria aplicado en sistemas de reaccion en fase acuosa , sin
embargo, estad limitado al uso de reactantes organicos solubles en agua (Penka Nikolova &
Ward, 1993). Una alternativa son los llamados sistemas de reaccion “no convencionales”,
que son aquellos que utilizan una fase diferente a la acuosa, como el uso de fluidos super
criticos, solventes organicos o un medio libre de solventes. Los sistemas no convencionales
permiten incrementar el rendimiento al producto deseado, tener control de la cantidad de
agua del sistema, eliminar el uso de solventes, y es posible llevar a cabo reacciones en donde

intervienen moléculas no solubles en agua, entre otras caracteristicas (Halling, 1994).

Dentro de estos sistemas no convencionales esta la biocatalisis sélido/gas (SG) donde un
biocatalizador, que se encuentra en fase solida, convierte selectivamente reactantes a
productos en fase gaseosa (L. M. Kulishova & Zharkov, 2017) facilitando la operacién en
continuo del biorreactor (Sylvain Lamare, 1993).Estas caracteristicas hacen que este sistema

sea atractivo dentro de un proceso en una posible aplicacion industrial.

La biocatélisis SG se ha convertido en un campo atractivo en biotecnologia para el desarrollo
de tecnologias destinadas a producir compuestos de alto valor para las industrias
farmacéutica, cosmética y alimentaria (Ali et al., 2007; Cordero-Soto et al., 2020; dos Santos
etal., 2017; Fomuso & Akoh, 2002; Halim et al., 2009; Watanabe et al., 2005). Una revision
reciente publicada por nuestro grupo de investigacion identificé al biorreactor de lecho
empacado SG como una de las tecnologias mas prometedoras para su aplicacion a gran escala
(Cordero-Soto et al., 2020). El biorreactor SG presenta varias ventajas operativas y
fenomenoldgicas en comparacion con los sistemas biocataliticos de base liquida
convencionales y no convencionales, por ejemplo: (1) el biocatalizador tiene mayor
termoestabilidad al estar en condiciones de baja cantidad de agua es menor el efecto de
desnaturalizacion por efecto de la temperatura lo que mantiene sus estructura (Grizon et al.,

2004; Sylvain Lamare et al., 2004); y (2) el uso de reactantes en fase gaseosa mejora el
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transporte de cantidad de movimiento, calor y masa al ser acarreados por un fluido en fase
gaesosa con una viscosidad menor respecto a un liquido (Cantone et al., 2007). Estas ventajas
favorecen las velocidades de reaccion y minimizan los mecanismos de inhibicion cinética
(Létisse et al., 2003). Ademas, de no generar residuos toxicos tener un menor consumo de

energia comparado con procesos quimicos. (Cantone et al., 2007; Cordero-Soto et al., 2020).

El disefio del biorreactor SG es uno de los principales retos para su aplicacion a gran escala.
Su implementacion en la industria se ha visto obstaculizada por la falta de comprensién de
la compleja interaccion entre la termodinamica, la cinética y los fenébmenos de transporte en
los biorreactores SG (Bont et al., 1983; Debeche et al., 2005; L. Kulishova et al., 2010;
Parvaresh, F., Robert, H., Thomas, D., and Legoy, 1992; Pires et al., 2002; Sanadi et al.,
2012; Trivedi et al., 2006). Si bien el modelado matematico es fundamental para llevar a cabo
el disefio conceptual del biorreactor SG, hasta donde se sabe, no existe hoy un modelo
desarrollado para esta tecnologia con aplicacion en esterificacion. La mayoria de los trabajos
sobre biocatalisis SG se han centrado en evaluar el efecto de las condiciones de operacién en
el rendimiento cinético de diferentes tipos de biocatalizadores destinados a producir ésteres
de cadena corta (Debeche et al., 2005; Parvaresh, F., Robert, H., Thomas, D., and Legoy,
1992; Pires et al., 2002; Sanadi et al., 2012), alcoholes (L. Kulishova et al., 2010) y productos
quimicos de alto valor agregado (Bont et al., 1983; Grizon et al., 2004; Trivedi et al., 2006).

En este tipo de sistemas el uso de enzimas como biocatalizadores es el mas reportado en la
literatura, sin embrago, el uso de células completas de microorganismos es una opcién viable
y atractiva, ya que su proceso de purificacion es menos complejo, y por lo tanto costoso, que
aquél que se tiene con enzimas puras que ademas son menos estables (Penka Nikolova &
Ward, 1993).

Con base en lo anterior, es necesaria la correcta caracterizacion de este tipo de sistema
involucrando los fendbmenos de transporte y las caracteristicas de la reaccion a nivel
termodinamico y cinético, ademas de evaluar otras fuentes de biocatalizador para hacerlo
mas viables y atractivo para su aplicacion. Para lograr esto el presente se organiza en dos
secciones, una que aborda la caracterizacion de un biorreactor SG escala banco mediante
modelado utilizando datos experimentales de la literatura. Se evalGala termodinamicas de la

reaccion de esterificacion. Ademas, que se evalu6 una fuente de biocatalizador diferente a
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las enzimas, el uso células completas de un microorganismo, la levadura Yarrowia lipolytica
2.2ab. en el que se evalud su potencial para llevar a cabo la reaccion y se establecieron las
condiciones de cultivo y preparacion de este biocatalizador en la obtencidn de un compuesto
organico de interés para la industria farmacéutica y alimentaria, como lo es el propionato de
isobutilo. Para lograr esto, el presente trabajo se organiza en dos secciones, una que abordara
la termodindmica de la reaccion de esterificacion, evaluando el efecto de la actividad de agua
y el cambio de fase de los reactantes de liquido a gas. Asi como la cinética de la reaccion en
donde se prone un mecanismo de reaccion Bi-Bi Ping-Pong (dos Santos et al., 2017;
Kuperkar et al., 2014; Marty et al., 1992; Varma & Madras, 2010; Veny et al., 2014; Yadav
& Lathi, 2006). Finalmente se propone un modelo de reactor que considera el transporte de
cantidad de movimiento, calor y masa, acoplados con la cinética. y termodindmica de la
reaccion. Y en la segunda parte, mediante el disefio y construccién de un sistema de reaccion
SG escala banco, en el gue se evaluo una fuente de bioactalizador diferente a enzimas puras,
mediante el uso de células completas de Yarrowia lipolytica 2.2ab evaluando su potencial
para llevar a cabo al reaccion y establecer las condiciones del cultivo y preparacion como
biocatalizador en la sintesis de propionato de isobutilo, un compuesto organico de interés en

la industria alimentaria.

2.Generalidades

2.1 Biocatalisis en la sintesis organica

En la biocatélisis se utilizan microorganismos o pate de ellos para incrementar la
velocidad de la reaccion para la obtencién de compuestos de interés que satisfacen las
necesidades humanas bajo un principio de sostenibilidad (Arroyo et al., 2014). En general
los catalizadores de naturaleza bioldgica ofrecen una variedad de usos en diferentes campos
de produccidn, como acidos organicos (Arzumanov et al., 2000), aditivos de alimentos (Choi
etal., 2015), mentol (Santoro et al., 2011), etileno (Kende, 1993) en areas de biorremediacion
(L. Kulishova et al., 2010), entro otros.

Desde hace varias décadas la biocatalisis se ha convertido en una herramienta esencial en la

sintesis organica de distintos compuestos de alto valor agregado para industrias como la
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farmacéutica, alimentaria y de perfumes. Las enzimas son las mas reportadas como
catalizador para llevar a cabo este tipo de sintesis, esencialmente por su alta actividad,
regioselectividad, quimioselectividad y estereoselectividad (Schulze & Wubbolts, 1999), sin
embargo, su aplicacion presenta desventajas como altos costos y relativa inestabilidad bajo
algunas condiciones industriales (Zaks & Dodds, 1997). Dentro de la aplicacion de la
biocatalisis, el uso células completas es una alternativa prometedora debido a que pueden
llevar a cabo reacciones de varias etapas, ademas de proteger a las enzimas del medio de
reaccion. Aunado a lo anterior se debe destacar que econémicamente a nivel de aplicacion,
el precio de las celulas completas es significativamente mas barato que el de las enzimas
libres (de Carvalho, 2017).

En la Tabla 1 se presentan caracteristicas de los biocatalizadores utilizados en diversas
formas en las que es posible utilizarlas, donde destaca el interés en el uso de células completas
por sus caracteristicas y potencial.

Algunos ejemplos del potencial catalitico de las células completas es en la aplicacion de
reacciones como: hidroxilacion de esteroides (S. A. A. Shah et al., 2013), metilacién de
flavonoides (Kim et al., 2013), transformacion de terpenos (Dulce M. Palmerin-Carrefio et
al., 2016), obtencion de acido citrico (Arzumanov et al., 2000), antibidticos (Bizukojc &
Ledakowicz, 2008; Hurst, 1966; Jargensen et al., 1995).

2.2  Biocatalizadores

El uso de células completas y enzimas libres, pero esencialmente estas ultimas, han sido
utilizadas para la produccion de ésteres en sistemas no convencionales por la alta actividad,
selectividad y alta especificidad a distintas condiciones de reaccion como la actividad de
agua, temperatura y presion (Kuperkar et al., 2014). En los siguientes puntos se hace una
revision sobre el uso en particular de enzimas lipasas y en células completas durante la
bioconversion de ésteres. Asi también se presenta una revision sobre los materiales que
normalmente se han utilizado como soportes tanto para enzimas libres como para células

completas en la literatura.
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Tabla 2. Caracteristicas de biocatalizadores (Woodwardl, 1985).

Biocatalizador Forma Ventajas Desventajas
Equipo simple,
manejo simple S
nel Pie, Cuando la reaccion utiliza
MeEjores cofactor, éste requiere
Cualquiera productividades ’

debido a mayor
tolerancia a la
concentracion

regenerarse, estabilidades
enzimaticas limitadas

Disueltas en agua

Altas actividades

Posibles reacciones secundarias,
sustratos lipofilicos insolubles,

; enzimaticas . -
Enzimas requiere extraccion
Facil de
implementar, facil
Suspendidas en manejo, sustratos . .
P . . ,J. Actividades reducidas
solventes organicos lipofilicos solubles,
facil recuperacion
de enzimas
- Facil recuperacion Posible pérdida de actividad
Inmovilizadas . ) e
de enzimas durante inmovilizacién
Equipo costoso, manejo de
volimenes méas grandes, baja
El cofactor se . .
productividad debido a la
regenera dentro de . . .
. } tolerancia a la baja tolerancia a la
Cualquiera la célula, no ., . .
) ... .. concentracion, baja tolerancia a
requiere purificacion ) .
. solventes organicos, reacciones
de enzimas . .
secundarias debido a un
metabolismo no controlado
Células Requiere mayor biomasa,
En crecimiento . mejorar el metabolismo, mayores
completas Mayores actividades ) y

(Mitosis)

subproductos, dificultad en el
control del bioproceso

Mas fécil de
En reposo (sin manejar,
1 rep metabolismo Menores actividades
mitosis) .
reducido, menos
subproductos
Inmovilizadas Es posible el reuso Menores actividades
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2.2.1 Lipasas

Las lipasas (EC.3.1.1.3, triacil glicerol hidrolasasas) son hidrolasas que catalizan la hidrolisis
de enlaces del éster de triglicéridos; en condiciones termodindmicas favorables son también
capaces de catalizar reacciones de sintesis como la esterificacion o amidacion (Patrick
Fickers et al., 2011). Los microorganismos son la fuente mas comdn de lipasas seguido de
células de mamiferos y plantas. Su sustrato natural son cadenas largas de acidos grasos y
triacilgliceroles (Yahya et al., 1998). Las reacciones catalizadas por lipasas tienen mayor
interés con respecto a los métodos de quimica sintética, especialmente en la produccion de
sabores naturales y fragancias, esto debido a la estéreo y regio selectividad de la mayoria de
las lipasas, ademas de su grado de pureza en los productos y su aceptacion en la industria de
alimentos (Rocha et al., 1999).

2.3 Esteres

Los ésteres son una de las clases de compuestos organicos mas importantes en la industria
quimica, son sintetizados por procesos quimicos principalmente: esterificacion, acidolisis,
alcohdlisis, glicerolisis y trans-esterificacion (Guveng et al., 2002). Por su composicion y
propiedades fisicoquimicas tienen diversas aplicaciones en la industria cosmética, de
alimentos, fragancias y farmacéutica como solvente, plastificante, perfume, saborizante y en
medicina (Rocha et al., 1999).

Como se mencioné una forma de obtener estos compuestos es mediante su sintesis por
esterificacion, en esta reaccion los sustratos son un alcohol y un &cido carboxilico, que en
presencia de un catalizador reaccionan para producir un éster (Kuperkar et al., 2014). Debido
al interés en estos compuestos la sintesis de ésteres utilizando células completas se ha llevado
desde hace varios afios. Williams et al., en 1988 reportan el uso de Candida utilis en la
sintesis de acetato de etilo.

2.3.1 Isobutil propionato

El propionato de isobutilo es un éster de bajo peso molecular, tiene un aroma frutal y se
produce naturalmente en manzana, mel6n, uvas, este éster da el sabor a ron en bebidas, dulces

y productos horneados; y es sintetizado por la esterificacion de acido propidnico e isobutanol
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(Izci & Hosgilin, 2007). En la Tabla 2 se muestran algunas caracteristicas del compuesto
como su concentracion en alimentos y bebidas y el consumo per cépita del éster.

Este éster se ha sintetizado por catélisis quimica en donde se ha reportado el uso de amberlita
15 en reaccion de esterificacion (Izci & Hosgiin, 2007), y en sintesis por reaccion de
transesterificacion utilizando el mismo catalizador (Steinigeweg & Gmehling, 2004). Otra
via de obtencidn ha sido la extraccion de ésteres de plantas, pero este método es muy costoso
(Glveng et al., 2002).

Se han llevado han cabo estudios de comparacion entre el uso de enzimas y células
completas; por ejemplo, en la oxidacién de ciclohexanonas Zambianchi et al., (2004)
obtuvieron una productividad similar entre una monooxigenasa puray células de Escherichia
coli TOP10 sobre expresando esta enzima, aunque al utilizar el medio de cultivo para la

conversion la pureza fue mayor en la enzima que en la célula (bajando de 98 a 85 %).

Tabla 2. Datos de propionato de isobutilo (Burdock, 2005).

Reporte de uso (ppm)

Categoria Usual Méaxima
Bebidas alcohdlicas 3 5
Productos horneados 23.97 31.29
Diario congelado 5.61 8.56
Gelatinas, pudin 175 40
Bebidas no alcohdlicas 3.68 5.45
Dulces suaves 22.91 30
Consumo

Anual: 121.67 Ib
Individual: 0.1031  mg/kg/dia
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3. ANTECEDENTES
3.1 Biocatalisis solido/gas (GS)

En los biorreactores solido/gas (SG), mediante un gas acarreador los reactivos saturados
en fase gas se transportan continuamente a través de un biorreactor de lecho empacado con
un biocatalizador en fase sélida (Cordero-Soto et al., 2020). La mayoria de las
investigaciones sobre biocatalisis SG han centrado su investigacion en evaluar el efecto de
las condiciones de operacion en el rendimiento termodinamico y cinético de diferentes tipos
de biocatalizadores destinados a producir ésteres de cadena corta (Debeche et al., 2005;
Parvaresh, F., Robert, H., Thomas, D., and Legoy, 1992; Pires et al., 2002; Sanadi et al.,
2012), alcoholes (L. Kulishova et al., 2010) y productos quimicos de alto valor (Bont et al.,
1983; Grizon et al., 2004; Trivedi et al., 2006). En particular, estas investigaciones han
evaluado la sensibilidad de la biorreaccién SG a condiciones de operacion como la actividad
termodindmica del agua (aw), la actividad del sustrato (a;), la temperatura (T) y la presion
total (P). La condiciones de operacion depende del biocatalizador y la reaccion a llevar a
cabo en el biorreactor SG, variando de (Cordero-Soto et al., 2020): a, de 0.1 a 1, temperatura
de 303 a 473 Ky presién de 0.001 a 1 bar. La variacion de estas condiciones de operacion
influye en el rendimiento microscopico del biorreactor SG, incluido el microambiente del
biocatalizador. Por ejemplo, durante una reaccion una a, cercana a 0,8 desplazé el equilibrio
termodinamico la reaccion al favorecer la reaccion inversa (de ahora en adelante también
llamada hidrdlisis) en lugar de la reaccion directa (de aqui en adelante también llamada
sintesis) durante la esterificacion (Yahya et al., 1998). Por ejemplo, Kuperkar et al., en 2014
en la sintesis de propionato de isobutilo en un sistema liquido libre de solventes, reporta el
efecto de la actividad de agua en la conversion, aumentando la formacién del producto al
bajar la cantidad de agua presente en el sistema de reaccion, por lo que un ambiente con
valores de a, controlados han promovido la reaccion biosintesis del compuesto de interés
(Cordero-Soto et al., 2020; L. M. Kulishova & Zharkov, 2017; Yahya et al., 1998).

La actividad catalitica tienen una fuerte dependencia de la temperatura, la velocidad de

reaccion inicial crece exponencialmente con el aumento de temperatura hasta que la
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termoinactivacion se hace significativa (Kulishova & Zharkov, 2017). Parvaresh et al., en
1992 evaluaron el efecto de la temperatura en la transesterificacion de metil propionato
utilizando una enzima lipasa porcina y una cutinasa, encontrando las mayores actividades a
338 y 353 K, respectivamente. Sin embargo, mostraron que para las lipasas porcinas el
rendimiento se ve afectado al trabajar con temperaturas mayores a 338 K, obteniendo
conversiones menores al 50 % a 373 K. Este efecto en la reduccion de la conversion ademas
de deberse a la termo inactividad de la enzima, (Pierre Marchand et al., 2009; Nagayama et
al., 2010; Parvaresh, F. et al., 1992; Sanadi et al., 2012). Sanadi et al., en 2012 evaluaron la
sintesis de acetato de etilo por esterificacion con una lipasa b de Candia antarctica en un
rango de temperatura de 303-333 K en donde a 323 K se obtuvo la mejor conversion que fue
de 92 %, aunque al trabajar a una temperatura de 313 K se obtienen en porcentajes de
conversion muy similares al 6ptimo (91 %). No obstante, también se observo que a 333 K la
conversion se redujo al 37 % mostrando un efecto de inactivacion de la lipasa. Por lo que
llevar la conversion a 313 K permitird menos requerimientos de energia. La presion también
influy6 en la actividad de los compuestos implicados durante la reaccién, una presion total
baja favorece la aplicacion de compuestos menos volatiles al reducir su punto de ebullicién.
Mizobuchiy Nagayama en 2015 observaron como se podian mantener bioconversiones mas
grandes a lo largo del tiempo bajo presiones operativas mas bajas que la atmosférica, lo que
a su vez llevd a operar el biorreactor a concentraciones mas altas respecto a la presién

atmosférica.

Aunque el efecto de las condiciones operativas sobre la respuesta macroscopica de los
biorreactores SG ha sido evaluado por varios autores (Cordero-Soto et al., 2020), pocos
trabajos se han centrado en analizar la cinética de la biosintesis o evaluar el impacto de los
fendmenos de transporte en el rendimiento del biocatalizador. La mayoria de los trabajos se
han realizado aplicando tecnologias basadas en liquidos, incluido el uso de solventes
organicos (Monot et al., 1991; Palmerin-Carrefio et al., 2016), reactivos puros (Bhavsar &
Yadav, 2018; Giveng et al., 2002) o fluidos supercriticos (dos Santos et al., 2017; Lozano et
al., 2004; Varma & Madras, 2010).

Lamare & Legoy en 1995, (S Lamare et al., 2001) evaluo el impacto de los fendmenos de

transporte en la ampliacién de un biorreactor SG para la produccion de ésteres naturales sobre
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una enzima comercial (Novozym® 435). Aunque su analisis fue heuristico, indirectamente
dilucidé la influencia de la termodinamica y la dindmica de fluidos en la transferencia de
calor y masa y, por lo tanto, en la tasa de produccion del producto deseado al observar
diferentes rendimientos cinéticos del biocatalizador en dos sistemas biocataliticos SG: el
laboratorio y biorreactor de lecho compacto a escala preindustrial. El reactor a escala de
laboratorio dio lugar a una operacion isotérmica favoreciendo la termodinamica y la cinética
de biorreaccion; sin embargo, durante el funcionamiento del biorreactor a escala
preindustrial, importantes gradientes de temperatura (15 - 20 K) afectaron el rendimiento del

biocatalizador.

Debido a que en un reactor bioldgico sélido/gas no se hace uso de solventes, teniendo
interaccion directa del sustrato con las enzimas es posible llevar a cabo la caracterizacion del
comportamiento cinético del biocatalizador (Sylvain Lamare et al., 2004), que es esencial

tanto para entender mejor su comportamiento catalitico como para el escalamiento.

La cinética de la sintesis de propionato de isobutilo mediante catalisis se ha descrito mediante
un modelo pseudo homogéneo siguiendo el formalismo de Michaelis-Menten de la forma
conocida como Bi-Bi Ping Pong, esto en concentraciones bajas de agua en el reactor (1zci &
Hosgiin, 2007). En un sistema de fluido super critico se (Varma & Madras, 2010) llevaron a
cabo un estudio cinético de la formacion de propionato de isobutilo mediante una lipasa,
reportando valores de Vmax de 122 mmol g* h'. Asi también se han Ilevado a cabo estudios
cinéticos buscando comportamientos intrinsecos reduciendo las resistencias a la transferencia
de masa durante la biosintesis disminuyendo el tamafio de particula del biocatalizador, como
lo reportado por Maury et al., en 2005, utilizando una lipasa encapsulada e inmovilizada en
silice gel
3.2 Biocatalizadores

Come se menciong, el uso de enzimas lipasas puras como biocatalizador en reacciones de
sintesis de esteres es o mas reportado. Existen diversos microorganismos (bacterias, hongos,
levaduras) que pueden producir lipasas con diferentes propiedades enzimoldgicas y
especificidad del reactante. La produccion de esta enzima se puede promover mediante la

optimizacion del medio de cultivo, y otros factores como pH, temperatura, aireacion pueden
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afectar la produccion extracelular de lipasas. Respecto al medio de cultivo, la presencia de
algunos compuestos como acidos grasos, triglicéridos y surfactantes, han mostrado inducir
la secrecion de lipasas (A. Dominguez et al., 2003). Especificamente la sintesis de lipasa
Lip2p es altamente regulada por sus condiciones de cultivo, como la naturaleza de la fuente
de carbono y nitrégeno. Un medio que contenga glucosa, glicerol o nitrdgeno mineral no
promueve la sintesis de lipasas, sin embargo, permite un crecimiento celular rapido, por el
contrario, limitaciones en la fuente de carbono, y fuentes de nitrégeno complejas como
caseina y triptona aumentan significativamente el rendimiento en la produccién de lipasa.
Ademas, también es altamente favorecida la produccion de esta enzima en presencia de
sustratos hidrofobicos como &cidos grasos, metil ésteres y aceites (Fickers et al, 2011).
3.2.2 Células completas como biocatalizador
Existen pocos estudios que hacen uso de células completas en sistemas de reaccion SG. Se
tienen algunos reportes sobre el uso de células completas (inmovilizadas) de las bacterias
Mycobacterium PY1 y Xanthobacter PY?2 para la oxidacion de alcanos en estado gaseoso,
especificamente propileno y eteno, en donde se reporta un efecto de la actividad de agua
sobre la oxidacion de los alquenos, especificamente un efecto negativo al reducir la actividad
para este tipo de reaccién de oxidacion. Otros microorganismos que también se han utilizado
son Methylocystis sp, Pischia pastoris, Saccharimyces cerevisiae, Rhodococcus erythropolis;
pero principalmente en biorremediacion de gases (Lamare et al., 2004). La Tabla 3 muestra
algunos ejemplos del uso de células en sistemas SG, en donde se destaca la aplicacién de
éstas a reacciones de 0xido-reduccion.
Dentro de estos microorganismos esta Yarrowia lipolytica, que es una levaduras ampliamente
usada como modelo de estudio por sus caracteristicas de secrecion de proteinas, dimorfismo,
degradacion de sustratos hidrofébicos, produccion de lipidos, entre otros (Coelho et al., 2010;
P Fickers et al., 2005). La levadura puede producir y excretar enzimas como proteasas,
fosfatasas y lipasas, especificamente la lipasa Lip2p se reporta extracelular asociada a la
membrana (Liu et al., 2015), también se ha encontrado la presencia de las lipasas | y lipasa
Il en Saccharomycopsis lipolytica (Ota et al., 1982). Se ha reportado la actividad de esta
levadura en la sintesis de ésteres como metil ésteres e iso-octil palmitato (Patrick Fickers et
al., 2011).
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Tabla 3. Reacciones llevadas a cabo con células en sistema SG.

Microorganismo Reaccion Referencia

Mycobacterium PY1y

Oxidacion de alcanos (Hamstra et al., 1987)
Xanthobacter PY2
Saccharomyces Oxido-reduccion de alcoholes (Grizon et al., 2004)
Rhodococcus erythropolis Oxidacion de butanol (P. Marchand et al., 2008)

Escherichia coli recombinante  Deshalogenacion de 1-clorobutano (Pierre Marchand et al., 2009)

Biatecka-Florjanczyk et al. (2012) llevaron a cabo la esterificacion de 2-feniletil acetato
utilizando la biomasa de esta levadura en un sistema de reaccion en fase liquida, obteniendo
porcentajes de bioconversion de 78 % y mostrando la actividad de la lipasa directamente de
la biomasa de la levadura.

La produccién de lipasas en Y. lipolytica es afectada por diferentes factores del medio, la
fuente de nitrdgeno es una de las mas importante, algunos trabajos han mostrado que los
sustratos lipidicos promueven la formacion de lipasas, y la glucosa puede reprimir su
produccién. En cuanto a la fuente de nitrégeno la peptona es una mejor fuente que urea o
sulfato de amonio para la produccion de lipasas con Y. lipolytica UFRJ 50682. Triptona y
acido oleico son buenas fuentes de carbono y nitrégeno para la produccion de lipasas
extracelulares en una Y. lipolytica mutante. Usualmente las lipasas producidas son
intracelulares unidas a la pared celular, y es solo excretada al medio cuando la fuente de
carbono es escasa en el medio, por esta razon los surfactantes como el Tween 80 pueden ser
utilizados en la composicion del medio para incrementar la excrecion del catalizador (Coelho
et al., 2010). Biatecka-Florjanczyk et al., en 2012 utilizaron iso-0ctano para permear la
membrana de Y. lipolytica favoreciendo la excrecion de lipasas en la sintesis de 2- fenil

acetato, favoreciendo esta reaccion.

Con base en lo anterior, es necesario caracterizar el sistema SG en cuanto a los parametros

experimentales que lo definen, utilizando células completas como biocatalizador para hacer
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mas viable el proceso. Ademas, es necesario establecer las bases de ingenieria para proponer
disefios eficientes de la tecnologia de biorreactores para biocatalisis SG. Esta tarea, sin

embargo, exige un andlisis riguroso y sistematico de los mecanismos discutido.
4, JUSTIFICACION

Los sistemas de biosintesis en fase gas favorecen reacciones como la de esterificacion
haciéndolo atractivo para la obtencion de este tipo de compuestos; sin embargo, es necesario
elucidar el comportamiento del sistema de reaccion mediante la caracterizacion integral de
la termodindmica, cinética y los fendmenos de transporte ya que permitira entender los
parametros que afectan la reaccion y conocer las mejores condiciones en las que se lleva cabo
la formacion del producto de interés. Ademas, experimentalmente evaluar otras opciones al
uso de enzimas como biocatalizador que hagan maés atractivo y viable el uso de este tipo de

sistemas.

5. HIPOTESIS
- La caracterizacion de un biorreactor sélido/gas en la sintesis organica de propionato
de isobutilo, mediante el desarrollo de un modelo matematico que integre la
termodinamica, cinética y los fendmenos de transporte dard informacion de las
condiciones de operacion que lo definen y un mejor entendimiento del
comportamiento este tipo de sistema.
- Es posible llevar a cabo reacciones de sintesis organica mediante el uso de células

completas de Yarrowia lipolytica 2.2ab en un sistema solido/gas.
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6. OBJETIVOS

Evaluar un biorreactor solido/gas en la sintesis organica de propionato de isobutilo,

y

caracterizarlo mediante el desarrollo de un modelo matematico que integre la termodinamica,

cinética y los fendmenos de transporte. Y experimentalmente mediante el uso de células

completas de Yarrowia lipolytica como biocatalizador.

Objetivos especificos del modelado:
= Desarrollar un estudio termodinamico de la reaccion de esterificacion.
= Desarrollar un estudio cinético.
= Caracterizar el sistema de reaccion con un modelo de reactor integral para el

sistema y la reaccién de esterificacion

Obijetivos especificos experimentales:
= Disefiar y montar un sistema de biosintesis solido/gas.
= Definir las condiciones de crecimiento de la Y. lipolytica para su uso como
biocatalizador.
= Evaluar la actividad enzimatica de las células completas de Y. lipolytica
inmovilizadas.
= Establecer la capacidad de Y. lipolytica como biocatalizador en la sintesis del éster

de propionato de isobutilo.
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7. ANALISIS TEORICO

7.1 Metodologia
7.1.1 Modelado

Para elucidar la compleja interaccion entre la cinética y los fendmenos de transporte,
incluido el impacto de la termodindmica y la dinamica de fluidos en el rendimiento de un
biorreactor SG, en este trabajo se desarroll6 un modelo de reactor pseudo continuo. La
Figura 1 muestra una imagen del biorreactor de lecho empacado SG que esquematiza las
dimensiones y los mecanismos cinéticos y de transporte que tienen lugar durante su
funcionamiento. Para evaluar la sensibilidad del biorreactor a las condiciones de operacion,
todos estos mecanismos fueron analizados en un biorreactor concenptualizado a escala banco
considerando como reaccion de estudio la esterificacién de acido propiénico y alcohol
isobutilico sobre lipasas soportadas de Candida antarctica con datos experimentales

intrinsecos  reportados  de la literatura  (Kuperkar et al., 2014).

o
/k/().<I S— \)I\“/Y ’ Hzo

W

Fase solida

0.7,

Figura 1. Mecanismos termodinadmicos, cinéticos y de transporte involucrados en el

biorreactor de lecho empacado SG.
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En el reactor SG se considerd un tubo cilindrico con un didmetro interno de 60 mm y una
longitud de 200 mm. Para minimizar los gradientes de temperatura dados por la reaccion
biocatalitica exotérmica, se considerd que el tubo esté enfriado a través de sus paredes con
agua como refrigerante y esta empacado con un biocatalizador cilindrico no poroso de 8 mm
de didmetro efectivo, con una relacion de diametro de tubo a particula (dt/dp) de 6. Se
consider6 un dt/dp bajo debido a su efecto generando perfiles de velocidad que mejoran el
transporte local de masa y de calor a lo largo del biorreactor. Para ello, los reactantes se
transportan en fase gaseosa a traves del lecho empacado utilizando N2 como gas acarreador
por ser un gas inerte. Una vez que entran los reactantes al biorreactor, intervinieron los
siguientes mecanismos: (i) transferencia de cantidad de movimiento; (ii) transferencia de
calor y masa convectiva y dispersiva a través del seno de la fase fluida; (iii) transferencia de
calor y masa en fia fase sélida; (iv) adsorcion de reactantes en sitios activos, reacciones
superficiales, incluido el equilibrio termodindmico y reacciones de inhibicion secundarias, y
desorcién de productos; (v) la transferencia de masa del producto a través del biocatalizador
al seno de la fase gaseosa; y (vi) transferencia de calor desde el centro del lecho al sistema
de enfriamiento. Durante el andlisis, las concentraciones de reactante y producto en el gas
acarreador se restringieron al incluir su equilibrio fisico con la fase gaseosa a las condiciones

de operacion.

La Figura 2 presenta la aproximacién de ingenieria en la reaccion implementada para el
desarrollo del modelo de biorreactor SG en la que se representan todos los mecanismos
involucrados. Primero se caracteriz6 la termodinamica de la biorreaccion para identificar
temperaturas y concentraciones de reactantes y productos donde la produccién del éster es
atractiva. Las funciones de estado, como la energia de Gibbs y la entalpia de reaccion, se
determinaron para todas las especies mediante el software OpemFOAM (Quantum
ESPRESSO). Se utilizaron funciones de estado para calcular el extenso de la reaccion y la
conversion en el equilibrio termodindmico, evaluando el efecto de la temperatura de reaccion,
aw Y la relacion molar de los reactantes, debido a que estas variables han sido identificadas

como las que afectan el rendimiento del biorreactor SG.

Debido a que la cinética da el marco para caracterizar la velocidad de reaccion de la

bioconversion y permite la conexion entre lo microscépico (biocatalizador), y lo
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macroscopico (biorreactor), se caracterizd mediante el desarrollo de un modelo intrinseco en
el que se desarrolld la siguiente metodologia. Se propuso y evalué un mecanismo de reaccion,
considerando adsorcion, reaccion, equilibrio termodinamico, inhibicion y desorcion, y se
propuso un modelo que contempla la ley de accidn de masas y la aproximacion del campo
medio. Se determinaron los parametros cinéticos y de equilibrio, incluida la energia de
activacion. EI modelo cinético se utilizd para identificar las condiciones de operacién que
conducen al mejor desempefio del biocatalizador.

La termodinamica y la cinética de la reaccion se transfirieron al modelo de biorreactor SG
que considera los fendbmenos de transporte. Este modelo es pseudo heterogéneo tiene en
cuenta el impacto de la dinamica de fluidos en su rendimiento microscopico y macroscopico.
Los campos de velocidad se obtuvieron utilizando las ecuaciones de Navier-Stokes acopladas
a los términos de Darcy y Forchheimer para explicar los mecanismos de friccion solido-
fluido. El modelo de biorreactor SG se utiliz6 para analizar el impacto de las condiciones de
operacion en el rendimiento microscopico del reactor en términos de velocidades,
temperaturas y concentraciones pseudo locales y, por lo tanto, en el rendimiento
macroscopico del reactor en términos de conversion y rendimiento del éster. Las
simulaciones se realizaron siguiendo un analisis de superficie de respuesta permitieron

determinar en qué regidn el biocatalizador presentd su mejor desempefio.

Andlisis del

reactor SG
Construccién del modelo
Pscudo heterogeneo
1
1 : )
] : Fendmenos
Termodindmica Cinériea de transporte
l
{ 1 : 3 3
Determinacion de =
z Datos Mecanismo Transferencia Transferencin | | Tramsferencia
pardmetros: AHy,
K. Intrinsecos de reaccidén de momento e culor e masa
i ———y—— | 3 i
Conversion en Modelos y estimacion £ AP Ko i b D
el equilibrio de parfimetros ) e by
I KA K, T i T

Andlisls de superficie
de respuesta

Figura 2. Estrategia del modelo usada para el andlisis del comportamiento del biocatalizador en el

biorreactor SG.
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El comportamiento microscopico y macroscopico del biorreactor SG se predijo utilizando un
modelo pseudo continuo considerando dos fases. En las siguientes secciones se presentan las
ecuaciones que gobiernan la dindmica de fluidos, la transferencia de calor y masa para las
fases gaseosa y solida. En estas ecuaciones se tomo en cuenta la hipotesis del continuo e
incluyeron informacion termodindmica y cinética extraida de las metodologias antes
mencionadas. El modelo se aplicd para tener una comprension mas profunda del efecto de
las condiciones de operacion en el rendimiento microscopico del reactor mediante el analisis
de su influencia en las velocidades, temperaturas y concentraciones pseudo locales. En este
sentido, se evalud el impacto y la interaccion de los mecanismos cinéticos y de transporte en
la prediccién de los perfiles de temperatura y concentracion. Luego, la informacion
microscopica se asocié con el desempefio macroscopico del reactor en términos de
conversion y rendimiento del del producto a la salida del reactor. En este trabajo, se llevé a
cabo un andlisis de sensibilidad paramétrica implementando un enfoque de superficie de
respuesta para encontrar la region donde el biocatalizador encontrd su mejor desempefio. En
el disefio de las simulaciones tuvo en cuenta el efecto de factores independientes: temperatura
del refrigerante (313 — 323 K), aw (0 — 1), relacion molar alcohol a &cido (4:1 — 1:4), flujo
volumétrico (1,2 - 4,8 L h-1) y temperatura de entrada (298 K — 308 K), sobre el rendimiento
microscopico y macroscopico del biorreactor SG. El disefio experimental se baso en el
superficie de respuesta del tipo Box-Behnken con dos blogues, que se analizé6 mediante el
software IBM SPSS Statistics.

7.1.2 Modelo Pseudo Heterogéneo

El biorreactor SG se describié mediante un modelo pseudo heterogéneo de dos dimensiones,
que considera el lecho empacado como un medio pseudo continuo que considera dos fases,
la gaseosa y la solida. Dado que los reactivos se encuentran diluidos en un fluido inerte

(fraccion molar, Y; inferior a 0.1) y la presion total de operacion esta alrededor de la

atmosfeérica, las ecuaciones que describen el comportamiento del biorreactor siguen las
siguientes consideraciones (Bird et al., 2006; Froment & Bischoff, 2011) : Se aplicé la
relacién constitutiva de la ley de Fick para flux dispersivo; se consider6 como gas ideal la

fase fluida y sus componentes; y que existe conservacion del flujo volumétrico a lo largo del
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lecho empacado asumiendo un fluido incompresible con propiedades fisicas constantes. Con
base en esto, las ecuaciones de transferencia de masa y calor para la fase fluida y la fase
sélida se representan de la siguiente manera (Bird et al., 2006; Doraiswamy & Uner, 2013):

Fase gas:
oC, oC, 0°C, 16C,  o°C,
ey, —t=¢D, —t+eD, | ——i+——L |—(1-¢g)k.a (C, —C, 1
e at 8z 62 & effz 822 e eﬁr(r ar aer ( 8) g s( i IS) ()
oT oT o°T 10T o°T
C,—+ev,p,C, — =k, — - —+— |+(1-¢)ha (T,-T
P e o TP oy T et T em[r or +ar2j+( &)hya (T.-T) )
Fase solida:
(1-) 22 = (1-)k,a, (€, ~C.) +A XV, Q
j=1
oT,
pSCpSE:—(l—S)hgas (T.-T)+p, 2 (-AH; ), 4)
j=1
Condiciones iniciales y de frontera:
!:ﬂ Ci :Cis,ss and Cis :Cis,ss (5)
T:T“ and Ts:T.'..ss (6)
- 9¢, . ) T
=0 v O r_ﬂ:{'}_f-.-__.— De_.".f: e and VP C of I”zﬂli'“!(r?f - '!‘.n'.-'.- ” @)
o B
c=L —"—pand 2L =0 8)
iz iz
r=0 —"_pand “-=0 (9)
o i
{J{"‘” l:’.j.!
r=R, =0and —k . —=h[T=T) (10)

i dr

donde T es la temperatura, T_ es la temperatura del fluido en el pseudo estado estacionario,

T, es la temperatura del solido, T,  es la temperatura de sdlido en el pseudo estado

estacionario, T, es la temperatura del enfriante o y C es la densidad y la capacidad
calorifica del fluido respectivamente, @ es el area interfacial por unidad de volumen, QO y

CpS son la densidad y la capacidad calorifica del sélido respectivamente, Ci es la

concentracién molar del compuesto i en la fase fluida, C, ; es la concentracién molar del

S
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compuesto i en el pseudo estado estacionario de la fase fluida, es la concentracion molar del

compuesto i en lafase sélida, C . es laconcentracion molar del compuesto i i en el pseudo

is,ss

estado estacionario de la fase sélida, Pges la densidad del lecho, Ri,j es la velocidad de
reaccion j del compuesto i. Respecto a los parametros de transporte, D,;, yDy, son el
coeficiente de dispersion axila y radial, K, y h; son los coeficientes de transferencial interfacial
de masa y calor, respectivamente, hw es el coeficiente de transferencia de calor en la pared, K

y k. son los coeficientes de conductividad térmica efectiva axial y radial, respectivamente.

Los parametros de transporte fueron calculados por correlaciones reportadas para lecho
empacado tomadas de la literatura. (Ligny, 1970; Wakao & Funazkri, 1978).

Las ecuaciones gobernantes para describir la dindmica de fluidos en el biorreactor SG estan
dadas por el modelo de Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer para un fluido newtoniano e
incompresible (Castillo-Araiza & Lopez-Isunza, 2008; Hernandez-Aguirre et al., 2021) que

se define a continuacion:

Ecuacioén de continuidad:
ov

Z =0

Pi P (11)

5%+ ev Ny _ &£ 1%+82VZ —5@— ﬂgv +&52V2 12
P TPy T e T | e (KT TR (12)

Condiciones de frontera e iniciales:
t=0 Vz :sts (13)
r=0 %_o (14)
or

r= R VZ :0 (15)
z=0 V,=V, (16)

33



(17)

Donde v, es la velocidad intersticial axial, P es la presion en el sistema, & es la fraccion

vacia, y, P+ y H; son la densidad y viscosidad del fluido, respectivamente.

Los componentes de la pseudo permeabilidad del soporte K y K, , se definen como:

3 €3d§ (18)
_05(1—5)2
K = g3d§ (19)
*p(l-e)

Para describir la caida de presion a travées del lecho empacado, se utilizo6 la ecuacion de Ergun
(Nemec & Levec, 2005). Esta correlacion considera las pérdidas por friccion relacionadas
con las resistencias viscosas caracterizadas por la dependencia lineal de la velocidad del flujo
y las resistencias de inercia asociadas con la dependencia cuadratica de la velocidad del flujo.

Esta ecuacion se da de la siguiente manera:
AP 1-g,) u,V 1-g,) PV’

) i (1-e) o
L g d, € d

(0] o

(20)
P
Donde AP, es la caia de presion, L es la longitud del lecho, V, es la velocidad superficial

a la entrada, €, es la fraccion vacia promedio del empaque, #;y p; es la viscosidad

dindmica y la densidad del fluido respectivamente, dp es el diametro de particula equivalente

y, ay /[ son constantes relacionadas con las contribuciones viscosas e inerciales,

respectivamente, y son especificas para la particula y la geometria del reactor. Respecto a la
fraccion vacia, su variacion a través del radio del tubo se determind siguiendo una

correlacion especifica para cilindros huecos como empaque (Bey & Eigenberger, 1997):

Egall = gmin,HZ _(1_ gmin,HZ ) (r')Z para r'<0 (21)

% r ) (22)
Ecore = €01z +(gmin,HZ — Eo,Hz )e Ccos 0.876 para r'>0
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Donde €yan ¥ €core son la fraccion vacia en la region cercana a la pared y en la region cercana al

centro, respectivamnete, €nin nz €s la fraccion vacia minima en el centro del empaque; €g 7 es la

fraccion vacia en el centro de los anillos del lecho empacado, Ces un factor asociado con el
decremento del perfil de amplitud, teniendo un valor de 2 para cilindros huecos, y r” es la posicion

radial adimensional definida a continuacion:

, R-r
r'=g,——-1 (23)

a

Donde res la cordenada radial, R es el radio del tubo, daes el diametro interno del cilindro,

and d; es una constante relacionada con el diametro externo del cilindro hueco y el diametro

del tubo:
d,
a, =1.8—2d— (24)

t
Para la solucion del modelo matematico descrito por ecuaciones diferenciales parciales
parabolicas, se utiliz6 el método de colocacion ortogonal, empleando Polinomios de
Legendre, como método numérico para discretizar coordenadas espaciales (Villadsen &
Stewart, 1995). El sistema resultante de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO) se resolvio

mediante el método de Runge-Kutta-Fehlberg.

7.1.3 Cinética

Se desarroll6 un modelo cinético para la produccién de propionato de isobutilo a partir de
acido propionico y alcohol isobutilico utilizando lipasas inmovilizadas en resina de
poliacrilico macroporosa de Candida antarctica marca Zytex Biotech como biocatalizador.
En donde se propone un mecanismo de reaccion y se transfiere a un modelo matematico.
Finalmente, los parametros involucrados en el modelo se determinan utilizando las
observaciones reportadas por Kuperkar et al. Los experimentos se llevaron a cabo en un
biorreactor con enfriamiento en la pared a escala de laboratorio operado bajo un régimen de
control cinético. Los detalles sobre el sistema experimental se pueden revisar en Kuperkar et
al. (Kuperkar et al., 2014)
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El mecanismo sigue una sinergia entre los formalismos de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-
Watson y Eley-Rideal (Alvarado-Camacho et al., 2021) tomando en cuenta el mecanismo
tipo Ping Pong Bi-Bi asociada con bioconversiones en reacciones de esterificacion (dos
Santos et al., 2017; Varma & Madras, 2010; Yadav & Lathi, 2006). La Figura 3 muestra los
pasos del mecanismo para la esterificacion del acido propidnico y el isobutanol para producir
propionato de isobutilo. La reaccion catalizada por una enzima lipasa tiene lugar en el sitio
activo, donde comienza con un paso de acilacion, se transfiere un proton entre los residuos
de serina, histidina y aspartato de la triada catalitica, activando la nucleofilicidad del grupo
hidroxilo de la serina para atacar al grupo carbonilo del primer sustrato (Castillo et al., 2016),
sinedo los enlaces hidrogeno de los aminoéacidos treonina y glutamina T-40 y Q-106
respectivamente los que conforman la region de la cabidad oxianiénica (Casas-Godoy et al.,
2012). En la hipotesis mecanicista propuesta en este trabajo, el acido propionico (A) se
adsorbe en el sitio activo (E) para formar especies intermedias (EA), que interacttan con los
protones para formar especies precursoras de agua (IEW), luego estas especies adsorbidas
conducen a la formacion de agua (W) y la especie (IE) que a su vez interactian con el
isobutanol (B) para formar nuevas especies intermedias (IEB) que son esenciales para formar
el éster. Finalmente, las especies de IEB interacttan con B para formar la especie del paso
de inhibicién (IEBB) o para producir propionato de isobutilo (P) que libera un protén. Este
mecanismo explica un paso de inhibicion, identificado en la literatura como la etapa de

reaccion limitante durante la esterificacion (Kuperkar et al., 2014; Varma & Madras, 2010).

La Tabla 4 presenta los pasos de reaccién, el nimero de Horiuti y las ecuaciones de
velocidad de reaccion involucradas durante el mecanismo de reaccion para la esterificacion
del acido propionico e isobutanol. EI mecanismo de reaccion se transfiere a un modelo
matematico que tiene en cuenta los siguientes supuestos: se consideran la ley de accion a de
masas Yy la aproximacion del campo medio; el termino fuente en termodindmica se incluye
durante la reaccion; y el enfoque de pseudo equilibrio se aplica considerando que la
formacion superficial de éster es el paso que determina la velocidad, mientras que los pasos
de adsorcidn, desorcidn e inhibicion se consideran en cuasi-equilibrio debido a que son mas

rapidas respecto al paso de la formacion del éster.
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El modelo cinético quedé de la siguiente manera:

W |~ Kg AB

A AB AB’®
1+ KA[A]+ KiKw [A]+ KKK, VV+ K KwK K W+ KoP+ K, KK K Kigs W

kNT KAKIWKI KIB AB|:1_ ! PW:I

R:

(25)

Donde Ci es la concentracion del compuesto i, k es la constante de reaccion, Nt es la
concentracion total de sitios activos de la enzima, Kj es la constante de adsorcion del

compuesto i,y K, es la constante de equilibrio termodinamico. Esta ultima, K, se

obtiene como funcion de la temperatura:

KEQ (M= eXpl:_RAir :| (26)

g

Donde AG, es la energia libre de Gibbs de la reaccion global, Rqes la constante universal de

los gases ideales y T es la temperatura. La Tabla 5 presenta las funciones de estado de la
reaccion de esterificacion que fueron determinadas respecto a la temperatura con el software
abierto Quantum ESPRESSO V6.8 (Giannozzi et al., 2009).

Dada la naturaleza de la reaccion enzimatica respecto a la entropia y entalpias de adsorcion,
se considerd que las constantes de adsorcion Ki no son afectadas por la temperatura, mientras
que la contante de reaccion K si es afectada por la temperatura siguiendo la ecuacion de
Arrhenius”:

k=Aexp —Ea
R,T

g

(27)
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Tabla 4. Pasos de reaccion, nimero de Horiuti y las respectivas velocidades de reaccion que

participan en la esterificacion de acido propionico e isobutanol.

No. Etapa de reaccién Ecuacién o
! A+ Ee AE r—kNTQECA kNGO, =0 °
2 AE = IEW r=kN,0, kNTOIW 0 2
3 IEW & IExW =k NG - kNrech =0 °
4 IE+B=IEB =k NOC, -~k N0, =0 ?
3 IEB = EP r.=R= kNTHIB kNg, !
6 EPEE+P r=kN6 -kNB6C,=0 '
7 IEB+ B = IEBB r :k7NT0|BB_k7NT0IBB -0 !

Tabla 5. Funciones termodinamicas de estado en la sintesis de propionato de isobutilo.

AH,° AG,°
T (kJ mol'))  (kJ mol?) Kko
303 -4.29 -2.96 3.26
313 -4.20 -2.91 3.14
323 -4.12 -2.87 3.03

Donde K'=kN,, A" es el factor pre exponencial, Ea es la energia de activacion, T la
temperatura de reaccion and Rq es la constante universal de los gases ideales. Los parametros
cinéticos A", Ea y K;, se estimaron ajustando las observaciones reportadas por Kuperkar et
al. (Kuperkar et al., 2014) minimizando la funcién objetivo por el método de minimo

cuadrado:

i‘l

RSS(B) = ZEW (¢, ~Cs)(C—Cu) (28)
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/3 es el vector de parametro 6ptimo, N.,, €S el nimero de experimentos independientes,

resp

n.. esel nimero de respuestas, C”. y Cj son los valores calculados experimentalmente, y
W, es el factor de peso asignado a la respuesta i-th. EI modelo de reactor queda de la

siguiente manera:

dC,
d_l = Qcat Zvij rj = Qcatvi Ri (29)
t j=1

Con las siguientes condiciones iniciales: Ci :Cio cuando t =0.

Donde Ci es la concentracion del compuesto i, Q.. es la concentracion del biocatalizador, y

cat
rj es la velocidad de reaccion del compuesto i en el paso j. EI modelo de reactor se resuelve
utilizando la subrutina DVODE. La metodologia para estimar parametros se realiza mediante
una combinacion de algoritmos de Rosenbrock y Levenberg-Marquardt. Los diagramas de
paridad se construyen como una herramienta visual para la comparacion entre las respuestas
observadas y las predichos por el modelo. La significancia global de la regresion para el
modelo se evalla a través de la prueba F considerando que la regresion es significativa
cuando el valor F calculado es mayor al valor de tablas. El factor de ponderacion, calculado
para cada respuesta, corresponde a los elementos diagonales de la inversa de la matriz de
varianza-covarianza del error experimental. La importancia de cada parametro individual se
comprueba mediante la prueba t, y el pardmetro se considera significativo si el valor t
calculado supera al tabulado. El valor t se determina como el cociente del pardmetro estimado
menos el de referencia, dividido por la desviacion estandar. Finalmente, el coeficiente de
correlacion entre los parametros estimados i y j se calcula mediante el analisis de covarianzas

entre pares de parametros.
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Parametros de transporte:

Los parametros efectivos de transporte involucrados en el modelo de transporte de cantidad

de movimiento (¢ y f), Ecs. (11) - (24), se estimaron restringiendo la solucién numérica

aplicando los criterios de conservacion de energia dada por la Ec. (11). Esta metodologia

permite la cuantificacion de resistencias por friccion viscosas e inerciales debido a la

presencia de superficies sélidas en el biorreactor SG (Gomez-Ramos et al., 2019). Ademas,

los parametros efectivos involucrados en el modelo de transporte de calor y masa, Ecs. (1)-

(11), se determinaron a partir de correlaciones reportadas para lechos empacados (Derkx &
Dixon, 1997; Dixon, 1997; Elsari & Hughes, 2002; Gamson, 1951; Gunn, 1987; Ligny, 1970;

McCune & Wilhelm, 1949). La Tabla 6 presenta los parametros estimados para la dinamica

de fluidos y determinados para el transporte de calor y masa.

Tabla 6. Parametros de transporte efectivos utilizados en el modelo del reactor SG.

Parametro

Valor Fuente
a 33.85% -
B 0.4353* -
¥ mr2 ht 33 x102—5 x10°2 (Gunn, 1987)
) ,r‘nr2 h' 3x102— 6x107 (Ligny, 1970)
-1 (McCune &
Ky ul 17-20 Wilhelm, 1949)
h,,kJ mf ht K* 180 — 200 (Gamson, 1951)
1 (Elsari &
Qv 101
Ky, K (mr hK) 4.x107-8x-10 Hughes, 2002)
-1 (Derkx &
1 -1
keﬁr,k\](mrhK) 7x107' = 10x10 Dixon, 1997)
h,kJ (rnzr hK )'1 5-50 (Dixon, 1997)

*Valores estimados en este trabajo siguiendo los criterios de conservacion y analisis de regresion con la

correlacion reportada por Nemec (Nemec & Levec, 2005).
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Analisis de superficie de respuesta

El analisis de superficie de respuesta se llevo a cabo a tres niveles: termodinamico, cinético
y biorreactor SG. En primer lugar, a nivel termodinadmico, para identificar la region donde la
reaccion de esterificacion no esta limitada por la termodindmica, el modelo matematico se

da de la siguiente manera:

o
KEQ (T)=exp o (30)
eq _ i
§= % (31)
n’?
Xi=1--—+ (32)
n;
(ne +&)(ny +€)
Koo (T) =
D, ) -8) ()
ne —n'
&= T (31)
n
X =1- r (32)

Donde n® son los moles del compuesto i en equilibrio termodindmico, n! los moles iniciales

del compuesto i, v, es el nimero estequiométrico de compuestos i, v. es el extenso de la

reaccion y X; representa la conversion de especies i en equilibrio. La Tabla 7 presenta el
balance estequiométrico en términos del extenso de reaccidn utilizado para resolver la
ecuacion 30. Para determinar la magnitud de la reaccion en diferentes condiciones de
operacion, se resolvieron las Ecs. 30 y 31 simultaneamente por el método de Broyden. Una
vez determinada la extension de la biorreaccion, la conversion en equilibrio se determina
utilizando la Ec. 32. El analisis de la respuesta termodinamica de la superficie se llevo a cabo
con el siguiente rango de condiciones de operacion: T de 293 a 333 K; a, de 0 a 1; y relacion

molar de alcohol:acido de 4:1 a 1:4.
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Tabla 7. Balance molar en términos del extenso de reaccion.

Especies A\ Nuamero inicial de moles Numero final de moles
Acido propionico 1 na na-¢§
Isobutanol 1 ns ns-§
Propionato de isobutilo 1 ne net§

H,0 1 nw nw+§

N> 0 N2 nn2

Suma 0 = Na tns tNe + nwt nNae = ni = ne

Para la reaccion global la constante de equilibrio se puede expresar en términos del extenso

de reaccion de la siguiente manera:

[nEJrij(anr&]
I A L N ) _(ne+&)(ny +8)
K(T) =exp Yy, (m—&][ng—é) = (n,=2)(n,—2) (33)

n, n

t

A nivel cinético, el modelo propuesto se utiliza para identificar las condiciones de operacion
que conducen al mejor desempefio del biocatalizador; este analisis considera el impacto de
tres factores independientes: T de 303 a 323 K; aw de 0.2 - 1; y la relacion molar de
alcohol:acido de 4:1 a 1:4. Finalmente, a nivel del biorreactor SG, las simulaciones
permitieron determinar la region donde el biocatalizador presenta su mejor desempefio.
Debido a las limitaciones computacionales relacionadas con la solucién numérica de las Ecs.
(1) - (24), el andlisis de superficie de respuesta con un disefio de simulacion Box-Behnken
(Chandane et al., 2017), con dos bloques, incluyendo el efecto de los siguientes factores: Tc
(303 — 323 K), aw (0.2 — 1), relacion alcohol:acido (4:1 — 1:4), flujo volumétrico normal de
entrada, Qo, (1.2 — 4.8 L h'Y) y temperatura de entrada, To, (293 K — 323 K). Asi, el modelo
se resuelve guiado por el disefio de simulacion estadistica y su salida permite la
determinacion de un modelo estadistico cuya estructura matematica permite la optimizacién

del biorreactor SG en tiempos de célculo razonables. Una vez que se identifico la zona donde
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el biocatalizador presenta su mejor comportamiento macroscopico en el biorreactor SG, se
realiz6 un andlisis fenomenologico del reactor, Ecs. (1) - (24), para tener una comprension
maés profunda del efecto de las condiciones operativas en el rendimiento microscopico de la
tecnologia SG. La Tabla 8 resume las dimensiones del reactor y el rango de condiciones

operativas utilizadas durante el modelado del biorreactor SG.

Tabla 8a. Dimensiones del reactor utilizado en el modelo.

Dimensiones Valor
L, mm, 200
di, mm_ 60
dp, mmy 9.7
di, mm, 8.8
de, mm, 15
h, mm, 15

Tabla 8b. Condiciones de operacion usadas en el modelo del rector

Condiciones de operacion Valor
Presion de operacion, P, atm atmosférica
Temperatura de entrada, To- K 293-323
Temperatura del refrigerante, T<* K 303-323
Fujo volumétrico en la entrada, Q. Lh* 1.2-4.8
Relacion molar alcohol:acido 4:1-1:4
Cyo, MOl M, 0.078-0.875

Concentracion de entrada de A,

3
Concentracion de entrada de B, Ce,, Mol M, 0.312-3.5
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7.2 RESULTADOS
7.2.1 Anélisis termodindmico

Dado que la presencia de agua en el medio puede favorecer la hidrdlisis del propionato
de isobutilo en lugar de su sintesis a partir de acido propidnico y alcohol isobutililico, se
realizd un andlisis termodindmico de estas reacciones evaluando su constante de equilibrio
en funcion de la temperatura. Como se observa en las Figura 4a 'y 4b, los incrementos en la
temperatura aumentan la concentracion de reactantes en la fase gaseosa, sin embargo, la
magnitud de la constante de equilibrio para la reaccion de sintesis (reaccion directa)
disminuye, mientras que la constante de equilibrio para la reaccion de hidrdlisis (reaccién
inversa) presenta la tendencia opuesta. Como muestra la Figura 5, aunque la termodindmica
favorece la produccion de propionato de isobutilo, los valores de las constantes de equilibrio
revelan la contribucién de la reaccién de hidrolisis durante la bioconversién, por lo que su
efecto debe tenerse en cuenta durante el disefio del biorreactor SG. En cuanto al orden de
magnitud de la constante de equilibrio, es similar al informado para las reacciones de
hidrélisis y sintesis (Ali et al., 2007; Izci & Hosgiin, 2007). Ali et al. (Ali et al., 2007)
reportaron resultados similares para la esterificacion de acido propiénico y 1-propanol donde
las constantes de equilibrio variaron de 3.3 a 2.8 a temperaturas de 303 a 323 K,
respectivamente. A continuacién, se presenta un analisis de superficie de respuesta de la
conversion de equilibrio para establecer las condiciones en las que se puede potenciar la

reaccion de sintesis.

Debido a que el agua es por un lado, esencial para la estabilidad y actividad catalitica de las
enzimas durante la produccién de ésteres (Bellissent-Funel et al., 2016), y, por otro lado, su
presencia favorece la reaccion de hidrolisis, el analisis de superficie de respuesta para el
equilibrio la conversion necesita evaluar el efecto de aw en la sintesis de propionato de
isobutilo. Por esto la Figura 6 muestra curvas de superficie que muestran el efecto de la
relacion alcohol:&cido y la temperatura en la conversion de equilibrio a diferentes valores de

aw (0 - 1). Las Ecs. (30) — (32) se utilizan como modelo para obtener las curvas de superficie.
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Concentracion | mol m" |

Fraccién molar de isobutanol

Figura 4. a) Concentracion de los componentes de la reaccién calculados en fase gas a diferente

temperatura con una fraccion molar en liquido de 1, b) concentracion de los componentes de la

reaccion calculados en fase gas a diferente temperatura a diferente fraccién molar en liquido 0-1
para ambos reactantes. ¢) relacion molar alcohol:acido calculada a diferente temperatura respecto a

la fraccion molar en liquido de los reactantes (0.1-0.9).
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0.9200
0.8388
07573
' 0.6763
0.5950
0.5138
04325
0.3513
0.2700

Figura 6. a). Efecto de la relacion molar y temperatura en la conversién a ay: 0
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0.7000
0.6462
0.5925
0.5387
0.4850
0.4312
0.3775
0.3237
0.2700

0.7000
0.6462
0.5925
0.5387
0.4850
04312
03775
0.3237
0.2700

Figura 6. Efecto de la relacion molar y temperatura en la conversion a diferentes valores de
aw.a)0,b)0.6yc)1.
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Por lo que valores minimos de aw (~ 0), en combinacion con proporciones adecuadas de
alcohol:acido (1:4 o0 4:1) y bajas temperaturas (~ 303 K), son condiciones de operacion que
conducen a minimizar las restricciones termodinamicas en términos de conversion debido a
la diferencia entre la concentracion de los reactantes que hace que no se llegue al equilibrio
termodinamico favoreciendo la formacion del éster y agua. Esta informacion se transfiere a
la cinética para evaluar s u efecto durante la sintesis de propionato de isobutilo en el

biorreactor SG.

7.2.2 Andlisis Cinético

Como instrumento para validar el modelo cinético, se determin6 en primer lugar el gréfico
de paridad para la bioconversion de sustratos. Esta gréfica de paridad, ver la Figura 7,
aclara la eficacia del modelo para ajustar las observaciones, con un R2 de ca. 0.95. En este
sentido, el valor F de la regresion es 9.92x103, mientras que el valor F tabulado es 2.95, lo
que indica la significancia estadistica de la regresion.

1.5 x v . . v . ”

4 11 acdo propionico
1sobutanol

-
L

propionato de isobutilo

0.9 <4 )
L1 v

0.6 <

0.3 )

Concentracion adimensional
calculada del compuesto i

0.0 4 . , ; " y Y v
0.0 0.3 0.6 0.9 1.2 1.5

Concentracion adimensional
observada del compuesto i

Figura 7. Gréfico de paridad comparando las concentraciones de la especie i observadas contra las
calculadas por el modelo. Las lineas punteadas representan una desviacion de 5 % a la linea de
paridad.
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En la Tabla 9 se muestran los valores estimados de los pardmetros cinéticos y su intervalo
de confianza correspondiente con un 95 % de probabilidad. Los parametros presentan un
valor t (24 - 40), mayor que el tabulado (2.7), mientras que el coeficiente de correlacion
estadistica obtenido para cada par de parametros se encuentra entre -0.9 y +0.9. Debido a
esto, todos los pardmetros exhibieron intervalos de confianza bajos, lo que les dio
significacion estadistica. Los parametros cinéticos, incluyendo la energia de activacion vy el
factor pre exponencial, y las constantes de adsorcion de equilibrio estan en el rango reportado
para las reacciones de esterificacion (Dandavate et al., 2009; Kuperkar et al., 2014; Perez et
al., 2007). En cuanto a la energia de activacion para la produccién de propionato de isobutilo
se obtiene un valor de 14,56 kJ mol; esta energia de bioconversion conduce a nimeros de
Arrhenius (EA R* Tc?) que oscilan entre 5 y 5.5, un rango identificado en sistemas
cataliticos que conducen a un reactor isotérmico (Froment GF, Bischoff KB, 2011). Al
examinar los parametros de equilibrio, la constante de adsorcién de equilibrio mas grande se
asocia con la formacion de especies precursoras de agua (IEW, KIW) en los sitios de enzimas,
mientras que la constante de adsorcion de equilibrio mas baja se asocia con la formacion de
especies inhibidoras (IEBB, KBB) en los sitios de enzimas. Las constantes de adsorcién de
equilibrio para las otras especies muestran valores similares, impactando en la misma

magnitud sobre la velocidad de reaccion.

La sensibilidad de la velocidad de reaccion a la hidrolisis y adsorcion de diferentes especies
se evalud siguiendo dos enfoques de modelado. En el primero, la velocidad de reaccion
inicial se predice despreciando las restricciones termodindmicas o la adsorciéon de cada

especie (7)) en los sitios biocataliticos. En el segundo enfoque, la velocidad de reaccion

inicial se predice variando cada parametro contenido en el modelo cinético alrededor de su
intervalo de confianza. La Figura 8 muestra los resultados mediante el uso de un diagrama
de dispersion que compara las velocidades de reaccion iniciales pronosticadas mediante el
uso del modelo cinético con sus parametros estimados frente a las velocidades de reaccion
iniciales predichas por el modelo cinético con sus parametros estimados. Se agrega como
referencia una linea continua con una pendiente de 1 y una interseccién en y de 0, de modo
que cuando una prediccion que omite un término o varia un parametro alrededor de su

intervalo de confianza se encuentra en la linea, la respuesta la variable no es sensible al
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cambio. Para tener una visualizacion mas clara de la sensibilidad de la respuesta a los

fendmenos, en el diagrama de dispersion se incorporan lineas discontinuas que indican

desviaciones de £15 % con respecto a la linea de referencia. La Figura 8 muestra que la

velocidad de reaccion inicial es sensible a la termodindmica, especificamente en aquellas

condiciones de operacion que favorecen el camino de la hidrolisis (reaccion inversa).

Ademas, aunque la velocidad de reaccion inicial es sensible a la cobertura de la mayoria de

las especies superficiales, IEW y EP son las que afectan en mayor medida la magnitud de la

velocidad de reaccion.

Tabla 9. Pardmetros cinéticos y su intervalo de confianza correspondiente con 95 % de nivel de

confianza.

Parametro es\t;ilrll(;l(;o Val(t)_r de Limite inferior SE;;T::;
K,, m: mol™ 1.550x10* 18.50 1.44 x10* 1.65x10*

K, [ 5.34 48.42 5.322 5.366
K,, mol m;® 2.552x102 24.07 2.547 x10? 2.556 x10?
Kg, m: mol™ 1.59x10" 27.63 1.57 x10% 1.61 x10"
Kp, m¢ mol™ 7.22x10% 30.10 7.10 x10 7.34x10*
Kgs, M} mol™ 4.80x10° 40.31 4.71x10° 4.89x10°

A, mol™hg:: 53.68 31.03 5.345 5.391

14.56 33.24 14.52 14.59

E,, KImol™
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Al utilizar el modelo cinético desarrollado, se realizé un analisis de superficie de respuesta
para identificar las condiciones de operacion donde el biocatalizador presenta su mejor
desempefio catalitico y cinético. Por lo tanto, se realizan simulaciones bajo diferentes
condiciones de temperatura, actividad del agua y relacion molar. Luego, las respuestas se
utilizan para desarrollar las curvas de superficie. La Figura 9 muestra el efecto de laaw y la
temperatura en la bioconversion en diferentes proporciones molares de alcohol a acido,
incluidas las que conducen a resultados atractivos durante el analisis termodindmico. La
conversion en las curvas de superficie se calcula en un tiempo de reaccién especifico (5 h)
en el rango de condiciones operativas utilizadas durante la experimentacion. Reconociendo
las restricciones termodinamicas, la conversion es siempre mas baja que la conversion de
equilibrio maxima, de modo que varia de 0.05 a 0.55 en las condiciones de operacién
evaluadas aqui. Dado que es necesaria una aw inicial durante la reaccion para favorecer el
microambiente cinético del biocatalizador (Nagayama et al., 2010) (Nagayama et al., 2010),
se obtienen curvas de superficie de bioconversion a las actividades de agua involucradas
durante la experimentacion que se reporta en la litertura (aw: 0.2 — 1.0) (GOLDBERG et al.,
1990; Parvaresh, F., Robert, H., Thomas, D., and Legoy, 1992) las condiciones de operacion
donde el biocatalizador presenta su mejor desempefio cinético, concuerda con el analisis
termodinamico considerando la presencia de agua en el medio, tal que una combinacién de
una aw baja (0.2), una temperatura baja (303 K) y una gran diferencia entre la relacion
alcohol:acido (4:1 o 1:4) conducen a conversiones altas (0.48 — 0.55). Las curvas de
superficie de respuesta muestran el efecto negativo de la temperatura en la velocidad e
reaccion (Figura 10a) lo que corresponde con lo reportado en la literatura con
biocatalizadores en esterificacion (Alvarez-Macarie & Baratti, 2000; Kuperkar et al., 2014;
Laudani et al., 2007).

Para explicar el rendimiento observado, en la Figura 10, se presenta el impacto de la
temperatura y la relacion alcohol:4cido en la velocidad de reaccion inicial, el término de
resistencia termodinamica y la cobertura de los sitios enzimaticos en el biocatalizador con
una aw de 0.2. Esta respuesta presenta una tendencia opuesta a la que se observa para la
bioconversion, lo que indica que el desempefio macroscépico del catalizador se ve afectado

principalmente por la termodinamica y las especies adsorbidas en los sitios activos. Al
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analizar el impacto de la termodindmica en la bioconversion a traves de la Figura 10c, el

término Ko '-r_"FC wC ‘r_"B I involucrado el termino fuente de la bioconversion, varia

de 0.4 a 0.6, siendo mayor a una relacion alcohol:&cido de 1:1. Se debe tener en cuenta que
cuando este término de resistencia termodinamica alcanza un valor de cero, no hay
limitaciones termodinamicas, pero cuando alcanza un valor de 1, la bioconversion no puede
tener lugar. Respecto a la cobertura de sitios activos, la Figura 10b muestra como durante la
bioconversion se identifica la maxima concentracion de sitios activos a la temperatura de
reaccion de 303 K vy relaciones alcohol:acido de 4:1 o 1:4. Por lo tanto, la magnitud de la
bioconversién depende en gran medida de la termodindmica y la cobertura de especies
adsorbidas en los sitios activos, por lo que el disefio del biorreactor SG debe tener en cuenta

esta informacion para llevar a cabo su operacion éptima.
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Figura 8. Diagrama de dispersion que compara las velocidades de reaccion inicial predichas por el
modelo cinético desarrollado con las velocidades de reaccién iniciales al: a) eliminar el efecto del
parametro especifico del mecanismo de adsorcion en el modelo cinético y b) variar el parametro
cinético alrededor de su intervalo de confianza. Se agrega como referencia una linea continua con
una pendiente de 1 y una interseccion con el eje y de 0. Las lineas discontinuas indican una
desviacion de +-15 % con respecto a la linea de referencia.
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Figura 9. Efecto de la relacion molar y temperatura en la conversion a tres valores de aw; a)0.2, b)

0.6 y C). La sabana de superficie se obtuvo a las 5 h de reaccion.
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7.2.3 Estudio integral del bioreactor sélido/gas

7.2.3.1 Analisis macroscopico

El primer paso durante el anélisis del biorreactor SG fue la evaluacion del efecto de las
condiciones de operacion en la respuesta macroscopica del biocatalizador. La Figura 11
muestra las sabanas de superficie en las que se evaluo el efecto de la temperatura y el flujo
volumetrico de entrada en la conversion a la salida del biorreactor. Estas sabanas se muestran
la relacion molar alcohol:acido de 1:4 y a, de 0.2, condiciones de operacion que favorecen
la termodindmica y el rendimiento cinético de la esterificacion. Svensson et al., en (1994)
observaron que una a, cercana a 0.2 mejoraba las velocidades de reaccion inicial y las
conversion a nivel macroscopico para la esterificacion de &cido decanoico y dodecanol
usando lipasas como biocatalizador. Sus resultados revelaron como las enzimas necesitan
una cantidad minima de agua para ser activas y selectivas, pero también mostraron cémo un
exceso de esta limitaba la velocidad de reaccién debido a que el agua es uno de los productos
de la reaccion afectando el equilibrio termodinamico y a nivel de cinético teniendo efecto en
el sitio de adsorcion en el paso de formacion de agua, como también se informd en varias
investigaciones (Monot et al., 1991; Nagayama et al., 2010; S. Shah & Gupta, 2007; Valivety
etal., 1992).

Por otro lado, debido a la sensibilidad del biorreactor a la energia requerida para activar el
biocatalizador y la generada por la reaccion, la diferencia entre la temperatura del refrigerante
y la de entrada (T - To) impacta significativamente las tasas de transferencia de masa y calor
a través del reactor de tal manera que una baja temperatura de entrada (To) conduce a una
activacion ineficaz del biocatalizador empacado, un escenario donde los mecanismos de
transferencia de calor son bastante dominantes. Ademas, una mayor temperatura de entrada
y mayor concentracion de sustratos conducen a la activacion de la reaccion; sin embargo,
debido a su exotermicidad puede afectar negativamente el rendimiento cinético de los sitios
del biocatalizador en la zona de entrada del biorreactor. A partir de este extremo, se identifica
la conversion Optima en las condiciones de operacion evaluadas a una diferencia de
temperatura (Tc - To) de 11 K.
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7.2.3.2 Analisis microscopico

El paso final durante el modelado del biorreactor SG fue la evaluacion de su rendimiento
microscopico bajo las condiciones de operacion de mayor conversion definidas a nivel
macroscopico. Vale la pena sefialar que el rendimiento microscopico esta asociado con los
perfiles de velocidades, temperaturas y concentraciones previstos a lo largo del biorreactor
SG (Bird et al., 2006; Froment & Bischoff, 2011). Durante este analisis, se buscé entender la
compleja interaccidn entre la termodinamica de la reaccion, la cinética y los fendmenos de
transporte en las condiciones de operacion y geometrias definidas para el empaque y el
biorreactor SG. Se presenta el analisis microscépico considerando los siguientes apartados.
En la 6.3.3.3 se analiza los perfiles de velocidad involucrados en el biorreactor de lecho
empacado. Y en la seccion 6.3.3.4 se presenta los perfiles de temperatura y conversion a lo

y el efecto de las condiciones de operacion en la cinética a lo largo del biorreactor SG.

7.2.3.3 Dindmica de fluidos

Como se menciond, se propuso el uso de un biocatalizador no poroso y un dt/dp bajo (< 10)
para mejorar los mecanismos de transferencia de calor durante la operacién del biorreactor
de lecho empacado (Aparicio-Mauricio et al., 2017; Castillo-Araiza, 2021; Che-Galicia et al., 2020;
Hernandez-Aguirre et al., 2021). Sin embargo, el bajo dt/dp conduce a tener una distribucion
de fraccion vacia que a su vez genera un perfil de velocidad intersticial que debe modelarse
para tener en cuenta su impactos en (Aparicio-Mauricio et al., 2017; Castillo-Araiza, 2021; Che-
Galicia et al., 2020; Hernandez-Aguirre et al., 2021): (i) los mecanismos de transferencia de calor
y masa inercial y dispersivo; y (ii) resistencias relacionadas con la capa limite alrededor de

la superficie solida.

La fraccion vacia pseudo local, el nimero de Darcy (K/R?) y los perfiles de velocidad
intersticial predichos con el modelo de dindmica de fluidos, Ecs. (11-24), se presentan en la
Figura 5. La fraccion vacia y el nimero de Darcy oscilan a lo largo de la coordenada radial
adimensional (r*=r/R) debido al bajo dt/dp, (ver Figura 12a). Se identifican dos secciones
donde la fraccion vacia tiene valores maximos a lo largo del eje radial: una cerca de la pared,
r*~1, y la otra en el centro del lecho, r*~0.3; mientras que el nUmero de Darcy se relaciona
con el impacto de las resistencias solido-liquido en aquellas regiones de fraccion de vacio
baja y grande (Gomez-Ramos et al., 2019). La fraccion vacia y el nmero de Darcy impactan
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en el componente axial pseudo local de la velocidad; en donde se identificaron velocidades
intersticiales mas grandes en aquellas regiones que presentan valores de fraccion vacia mas
grandes: en r*~0.3 y en r*~0.9 y valores mas grandes del nimero de Darcy. Durante las
simulaciones de dinamica de fluidos, cuanto mayor es el flujo volumétrico, mayor se vuelve
la magnitud de la velocidad pseudo local. En la Figura 12b, se muestran los perfiles de
velocidad radial y se comparan con los obtenidos por el método de flujo piston (Gomez-
Ramos et al., 2019). Como se observo, el enfoque de flujo pistdn calcula mal el impacto de
las fuerzas de friccion viscosas e inerciales a lo largo del eje radial, lo que indica la necesidad
de incluir la dinamica de fluidos durante el modelado del biorreactor de lecho empacado
refrigerado por pared no convencional, un resultado que también ha sido reportado por varios
autores (Froment & Bischoff, 2011).

7.2.3.4 Transferencia de calor y masa

Las Figuras 13 y Figura 14 muestran lal prediccion de los perfiles de temperatura y
conversion respectivamente, a través del biorreactor SG utilizando el modelo de biorreactor
pseudo heterogéneo, Ecs. (1-10). Estas predicciones pseudo locales se obtienen en aquellas
condiciones de operacién que conducen a la conversion éptima durante el analisis del
rendimiento macroscopico del biorreactor SG: Tc-To= 10 K, a, =0.2 y una relacion
alcohol:acido de 4:1. Las simulaciones analizadas a continuacion tienen como objetivo
evaluar el efecto de la temperatura del refrigerante (T¢), el flujo volumétrico de entrada (Qo)
y la concentracion de sustratos de entrada (Cio) en el rendimiento microscépico tanto del
biorreactor como del biocatalizador. En estas simulaciones, T varia de 313 K a 323 K, Qo
de1,2L h-1a4,8Lh-1y Cic de 1xCio a 1000xCio, mol m=, respectivamente. La concentracion
de entrada establecida de alcohol y &cido (Cio) utilizada durante las simulaciones es de 0,312
y 0,078 mol m, respectivamente.Respecto a la temperatura, de acuerdo con el andlisis
macroscopico del biorreactor, cuanto menor es la temperatura del refrigerante, mayor es la
conversion a través del lecho. Como se identificé durante el andlisis cinético, la temperatura
mas alta del refrigerante disminuye las velocidades de reaccion y, por lo tanto, la conversion
microscopica, (ver Figuras 15ay 16a). Con respecto al impacto de la dindmica de fluidos en
el rendimiento microscopico del biorreactor SG, cuanto menor es el flujo volumétrico de

entrada, mayor es el tiempo de residencia del fluido, de modo que el fluido alcanza la
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temperatura del refrigerante a una distancia mas corta de la entrada del reactor. Por lo tanto,
un mayor tiempo de residencia se asocia con una mayor conversion a lo largo de la longitud

del biorreactor y el mismo perfil de temperatura.

En cuanto al efecto de la concentracion de entrada de reactantes en el rendimiento del
biorreactor SG, cuando la concentracion de entrada aumenta significativamente (1000xCio),
la temperatura aumenta debido al calor generado por la reaccion, observandose la aparicion
de un punto caliente suave, Figura 13c; este incremento de temperatura impacta en la
conversion microscopica como se observa en la Figura 14c. En este sentido, la dinamica de
fluidos y el uso de un material inerte no poroso donde se soportan las enzimas cataliticas
favorecen la disipacién de calor por conveccion a través de la pared del lecho, evitando un
incremento critico de la temperatura pseudo local a lo largo del biorreactor. Sin embargo,
cuando aumenta la concentracién de entrada de sustrato o la concentracion de sitios activos,
las limitaciones en la transferencia de calor se vuelven importantes, de modo que la
temperatura pseudo local aumenta a lo largo de la longitud del biorreactor, lo que limita tanto

la termodinamica de bioconversidn como el rendimiento cinético del catalizador.

Finalmente, se analiza la respuesta microscopica del catalizador en el biorreactor SG a dos
concentraciones de entrada de los sustratos debido a su efecto significativo sobre la
temperatura pseudo local y la conversion tanto microscopica como macroscopica. Las
Figuras 15y 16 muestra la velocidad de reaccién y la fraccion de los sitios de enzimaticos
disponibles y las especies intermedias adsorbidas en los sitios de enzimas. Estas simulaciones
se obtienen fijando aquellas condiciones de operacion que conducen al desempefio 6ptimo
del biorreactor SG: aw =0.2, T¢ =316 K, T, =305 K, Qo =1.2 L h! y una relacion molar
alcohol:acido de 4: 1. La Figura 15a presenta la respuesta transitoria de la velocidad de
reaccion y la fraccion de cobertura de diferentes especies adsorbidas en los sitios de enzimas.
El estado pseudo estacionario se alcanza después de 2 h una vez que se inicia la reaccion.
Ademas, a medida que aumenta la concentracion de entrada de sustratos, la velocidad de
reaccion aumenta de tal manera que una gran concentracion de entrada tanto de alcohol como
de acido conduce a una alta conversion macroscopica del sustrato limitante (> 90%). A la
concentracion de entrada de sustratos evaluada, no se identifican limitaciones

termodinamicas debido a la presencia de agua en el medio ni restricciones cinéticas
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relacionadas con la adsorcion de sustratos, productos o especies intermedias en los sitios de
enzimas, de modo que la velocidad de reaccion del ciclo biocatalitico se favorece en este
entorno de operacion. Durante la respuesta transitoria del biocatalizador, las especies de EP
y sus precursores, IE, son los componentes intermedios dominantes adsorbidos sobre los
sitios de la enzima (ver Figura 16c¢). Las especies IE se forman primero en los sitios de la
enzima y luego reaccionan siguiendo un formalismo de Eley-Rideal con alcohol isobutilico
para formar especies EP sin limitaciones cinéticas que a su vez conducen a la formacion de

propionato de isobutilo (P), el producto objetivo durante el andlisis del biorreactor SG.

En cuanto a la velocidad de reaccion y la fraccion de cobertura de las especies adsorbidas a
lo largo de la longitud del reactor en el estado pseudo estacionario, se pueden observar en la
Figura 16. Se identifican la mayor velocidad de reaccion a la entrada del biorreactor debido
a una mayor concentracion. de sustratos y menor concentracion de productos en esta zona.
Los sitios enzimaticos adsorbidos, como se observa en la respuesta transitoria del biorreactor,
estan esencialmente ocupados por especies intermedias, especificamente al especie IE que
conducen a la formacién del producto objetivo. La presencia de IE en los sitios de enzimas
es mayor en la entrada del reactor, una zona donde se encuentran un gradiente de temperatura,
una alta concentracion de reactantes y una baja concentracion de agua. A medida que los
reactantes reaccionan a lo largo del biorreactor SG, la presencia de la especie IE, siendo este
fenémeno de adsorcion mads relevante a mayores concentraciones de reactante inicial (>
100xCio). Aunque la especie IE es dominante a la entrada del reactor a mayores
concentraciones de sustratos, no limita el rendimiento microscopico de la velocidad de
reaccion y bioconversion (> 100xCio), obteniendo mayores conversiones (> 90%) a la salida
del biorreactor SG. Estos resultados resaltan el potencial atractivo del biorreactor SG para la

produccidn biocatalitica de ésteres,
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7.3 Conclusiones parciales.

Como vision general de este trabajo, a nivel termodinamico la tendencia fue aumentar
la relacion entre los reactantes y disminuir la cantidad de agua y disminuir la temperatura
para mejorar la conversion. La cinética especificd que es necesario tener una mayor relacion
alcohol:acido (4:1), baja temperatura y baja actividad de agua. Con el modelo del reactor se
estableci6 una temperatura del refrigerante y de entrada de 316 Ky 305 K, actividad de agua
de 0.2, el menor flujo de entrada y relacién molar alcohol acido 4:1 para el mejor desempefio

en la conversidn para obtener propionato de isobutilo por esterificacion en un biorreactor SG.
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Figura 13. Prediccion de perfiles de temperatura axial por el modelo pseudo heterogéneo a
diferente: a) temperatura del enfriante, b) flujo volumétrico a la entrada, c) concentracién de
reactantes a la entrada. Las simulaciones se realizaron con las condiciones de operacion que dan la
méaxima conversion dad por el anélisis macroscopico: aw 0.2, y relacién molar alcohol:4cido 4:1.
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diferente: a) temperatura del enfriante, b) flujo volumétrico a la entrada, c) concentracion de

reactantes a la entrada. Las simulaciones se realizaron con las condiciones de operacion que dan la

méaxima conversion dad por el analisis macroscopico: aw 0.2, y relacién molar alcohol:4cido 4:1.
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operacion en estas simulaciones fueron: a,= 0.2, T, =316 K, Q,= 1.2 Lh?, T,= 305Ky
alcohol:écido ratio de 4:1.
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condiciones de operacion en estas simulaciones fueron: a,= 0.2, T, =316 K, Q.= 1.2 Lh, T,= 305
K'y alcohol:acido ratio de 4:1.
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8. PARTE EXPERIMENTAL

8.1 Metodologia
8.1.1 Biocatalizador

Como biocatalizador se utilizé la levadura Yarrowia lipolytica 2.2ab del cepario de
la Planta Piloto 4 de la Universidad Auténoma Metropolitana.
Conservacion
La conservacion a largo plazo de Y. lipolytica se llevé a cabo por liofilizacion de la siguiente
manera: En matraces de 250 mL con 50 mL de medio de cultivo agar Sabouraud se inoculan
células de Yarrowia lipolytica 2.2ab, dejando en crecimiento por 7 dias a 30 °C.
Posteriormente se recuperan las células con una solucion del crioprotector (leche descremada

20 %) previamente esterilizado (10 Ib/pulg?, 10 min).
Ampolletas

A las ampolletas se les realizé un tratamiento poniendo a remojar en una solucion de HCI 2
%, durante 3 horas, se lavan y se ponen a secar a 60 °C durante 12 h y finalmente se
esterilizan.

Se adicionaron 2 mL de la solucion del crioprotector con las células, se coloca un tapon de
algodon, se congelan las ampolletas con nitrégeno liquido (-70 °C) y se liofilizan el tiempo

necesario hasta eliminar toda el agua. Finalmente se sellan las ampolletas.
Activacion de microorganismo

El microorganismo liofilizado fue activado incubandolo en medio de cultivo PDA (agar papa
dextrosa) por 7 dias a 30 °C. Posteriormente, las esporas se recuperan con una solucién
Tween (0.01 %) llevando a cabo las diluciones para llegar a una concentracion de 1x10°

celulas/mL.
8.1.2 Propagacion del microorganismo

Para la propagacion de la levadura se agregaron 10 mL de la solucion de Tween con las
esporas a 100 mL de medio Sabouraud y se incubd por 3 dias a 30 °C y 150 rpm hasta llegar
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a una concentracion de 1x10° células/mL, siguiendo lo reportado por (D.M. Palmerin-
Carrefio et al., 2015).

8.1.3 Medio para produccion de lipasas

Se utilizé un medio de cultivo productor de lipasas reportado por Ota et al, en (1982) cuya
composicion se puede observar en la Tabla 10, este medio contine ademas de glucosa como
fuentes de carbono una fuente de acidos grasos como el aceite oliva que induce la produccion
de lipasas. En matraces de 250 mL con 100 mL de medio de medio cultivo, adicionando una
solucion de células de la levadura hasta llegar una concentracion de 1 x 10° células/mL,
durante 3 dias a 30 °C y 150 rpm.

Tabla 10. Medio de cultivo para produccion de lipasas

Compuesto %
Glucosa 2
Urea 0.2
KH:PO4 0.6
KoHPO4 0.2
KCI 0.1
MgS0..7H,0 0.05
FeCl.6H,0 0.001
Extracto levadura 0.1
Aceite de oliva o girasol 1

Obtencién de biomasa en cultivo liquido

En matraces bafleados de 125 mL con 50 mL de medio de cultivo Sabouraud se inocul6 una
suspension de células de Y. lipolytica con el volumen necesario para llegar a una
concentracion de 1 x 108 células /mL, se deja se dejo en crecimiento por 3 dias a 30 °C y 150
rpm.

Posteriormente, los medios con las células se centrifugaron a 10,000 rpm por 10 mina 4 °C

y se separ6 el sobrenadante (Huang et al., 2007). La suspensién celular se utilizd en
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experimentos de medicion de eactividad enzimatica y para su conservacion mediante
liofilizacion.
Recuperacion de biomasa

Una vez pasado el tiempo de crecimiento se separa la biomasa del medio de cultivo por
centrifugacion a 10,000 rpm por 10 min, se realizan dos lavados con solucion buffer Tris-
HCI pH 8 20 mM. Posteriormente se pesa la biomasa y se pasa al medio de reaccion con el

éster.
8.1.4 Crecimiento de Y. lipolytica por cultivo en medio solido

Se llevo a cabo el crecimiento de Y. lipolytica por cultivo en medio sélido directamente en el
soporte y no exista un medio en donde se pierda las enzimas de la levadura, para esto se
utilizaron columnas de vidrio de 200 mm de largo y 15 mm de diametro en donde se afiadid
el soporte previamente impregnado con el medio de cultivo inductor y el indculo de las
células de la levadura con una concentracion de 1x10° células/ mL. Se afadi6 el soporte
impregnado con indculo de forma aleatoria a las columnas bajo condiciones de temperatura
de 30 °C y corriente de aire humedo de 20 mL/min. En un inicio se conecto a un sistema de
captura y medicion de CO; para evaluar el comportamiento del crecimiento de la levadura

en este sistema de cultivo.

Posterior al cultivo se llevé un tratamiento extra a el soporte con la biomasa de la levadura,
se recupera el soporte impregnado con la levadura y se congela a -70 °C y se lleva a cabo un
proceso de liofilizacion para eliminar el agua en el soporte y biomasa, y se almacena en

desecador para utilizarlo en los experimento posteriores (Jones et al., 1986).
8.1.5 Actividad enzimatica

La actividad lipasa, y esterasa de la levadura se midi6 por la hidrélisis de nitrofenil ésteres
siguiendo el método reportado por Gilham & Lehner en, 2005. La hidrolisis de ésteres de
cadena corta como acetato estan asociados a actividad esterasa, mientras que los ésteres de

cadena larga como laurato y palmitato se utilizan para medir actividad lipasa.
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Soluciones y reactivos

" p-nitrofenil acetato (actividad esterasa)
. p-nitrofenil palmitato (actividad lipasa)
" Soluciones de 250 mM del p-nitrofenil éster en CH2Cl,

" Tris-HCI 20 mM (pH 8) 150 mM de NaCl y 0.01 % de Triton X-100
. P-nitrofenol 0.625 mM en Tris-HCI
Se toman 20 pL de la solucidn del éster y se diluye en 10 mL de buffer Tris-HCI, se agregan
a 1.5 mL del sustrato en solucion a 0.2 mL de extracto enzimatico o una cantidad de biomasa
(alrededor de 1 mg) previamente centrifugada y lavada con el buffer, y se incuba a 38 °C por
30 minutos. Pasado el tiempo se mide la absorbancia a 405 nm. Tomando como blanco la
solucidn buffer Tris-HCI. Este método se utiliz6 para medir la actividad en extractos liquidos,
y en la biomasa de la levadura.
Con la solucion de p-nitrofenol se realizan las diluciones correspondientes para realizar la

curva patron de acuerdo con la Tabla 11.

Tabla 11. Curva patrén de p-nitrofrenol

Conc. Solucion Buffer
(mM) (mL) (mL)
0.025 0.04 0.96
0.05 0.08 0.92
0.075 0.12 0.88
0.1 0.16 0.84
0.125 0.2 0.8

8.1.6 Cinética de actividad enzimatica

Las unidades experimentales fueron columnas de vidrio (20 unidades) empacadas con el
soporte (anillos de ceramica) impregnados de medio de cultivo e inéculo de la levadura
(1x10° células/mL), e incubados a 30 °C con flujo de aire de 20 mL/min. Se tomaron muestras

los dias 2, 4, 6, 8 y 10. En cada tiempo se tomaron 4 columnas, 2 para medir actividad
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enzimatica y 2 para realizar una extraccion con agua destilada, teniendo asi duplicados de
cada tiempo dependiendo del tipo de ensayo a realizar. La actividad lipasa y esterasa de la
levadura se determina por la hidrdlisis de ésteres de nitrofenol siguiendo el método reportado
por Gilham & Lehner (2005). También se midi6 el consumo de glucosa por el método de
azucares reductores con DNS. El disefio experimental que se propuso fue un disefio
completamente al azar (DCA), la variable respuesta es la actividad enzimatica. Los resultados
se evaluaron por la prueba ANOVA vy post hoc de Tukey para comparar en los diferentes
tiempos si existe una diferencia estadistica significativa en la actividad enzimatica y en el

consumo de glucosa.
8.1.7 Actividad de agua (aw)

Para establecer la actividad de agua de los biocatalizadores se utilizaran soluciones salinas
saturadas que se conoce su aw (ver Tabla 12), en las que se ponen en equilibrio el
biocatalizador y reactantes 24 h previo a los experimentos de reaccion (Parvaresh, F., Robert,
H., Thomas, D., and Legoy, 1992). En donde para estblecer el equilibrio se midio la actividad

de agua con un sensor de humedad relativa marca Vernier.
8.1.8 Sintesis del éster con solvente organico y liquido libre de solventes

Para evaluar la capacidad de la levadura en la sintesis del éster de interés propionato de
isobutilo, se probo la reaccion en un medio no acuoso con dos sistemas diferentes, el uso de

un solvente organico y en un medio libre de solventes.

Se obtuvo el catalizador inmovilizado en los anillos de cerdmica bajo las condiciones antes
mencionadas. Se coloco un anillo con biomasa de la levadura con un peso aproximado de
0.55 g con 26 mg de la levadura adherida como biocatalizador, se utilizaron tubos de 50 mL
como unidades experimentales con un volimen de operacion de 10 mL, a 30 °C y agitacion
de 200 rpm con Shaker durante 6 horas de reaccion. En cuanto a la sintesis con solvente
organico se utilizd hexano como solvente reportado en reacciones de esterificacion con
lipasas como biocatalizador (Yahya et al., 1998), se afiadio el cido propidnico e isobutanol
a una concentraciéon de 0.25M a siguiendo lo reportado (S. Shah & Gupta, 2007). Para la

reaccion en liquido libre de solventes se afiadieron solo los reactantes con una concentracion
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de &cido propidnico de 2.6 M e isobutanol 8.6 M a una relacion molar acido-alcohol 1:4

tomando muestras a lo largo de la reaccion. Los experimentos se realizaron por triplicado.

8.1.9 Sintesis del Isobutil propionato en el sistema SG

Se evalud la reaccion de esterificacion en el sistema SG con la biomasa de Y. lipolityca
inmovilizada en los anillos de cerdmica. La obtencidn del biocatalizador se llevo a cabo como
se menciona anteriormente. Se establecié un flujo de N2 de 70 mL min?, se afiadieron 12 g
del soporte con el biocatalizador con aproximadamente 360 mg de biomasa previamente
equilibrada a una actividad de agua de 0.36 por mas de 24 h con una solucion salina saturada
de CIMg, a una temperatura de 39 °C con una relacién alc-ac 2:1. Se tomaron muestras a lo

largo del tiempo de reaccién y se analizaron por cromatografia de gases.
8.1.10 Sistema solido/gas

Se disefi6 y monté un sistema de reaccién SG (Figura 17), cuyos componentes se indican en
la Tabla 13. El sistema cuenta con control de temperatura que mantiene los componentes del
sistema aun temperatura establecida. Para esto el sistema esta contenido en una caja de
acrilico y dentro es calentado por un termoventilador. El sistema requiere de un gas
acarreador, que en este caso se utilizé nitrégeno por ser inerte. EI gas pasa por tuberia de
acero inoxidable, primero pasa por los contenedores individuales de reactantes (&cido
propiodnico e isobutanol) que se encuentran en fase liquida y un parte en fase gaseosa por la
temperatura establecida, el gas es burbujeado para promover la volatilizacion de los
reactantes. Ya en fase gas los reactantes individuales son arrastrados por el gas acarreador a
un contenedor que sirve como saturado y mezclador. Ya en mezcla los reactantes pasan al
reactor de lecho empacado donde se lleva a cabo la reaccién. Finalmente, en la salida del
biorreactor se recuperan los reactantes y productos por un sistema de de enfriamiento de un
solvente en donde se burbujea la salida del gas con los compuestos. Para establecer y
mantener la actividad de agua durante la reaccion. Los contenedores de reactantes tienen un
vaso en el que se colocan los reactantes y alrededor se coloca la solucién salina saturada que
da la actividad de agua a establecerse. Las imagenes del sistema experimental se encuentran

en el Anexo A2.
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Tabla 12. Valor de actividad de soluciones salinas saturada

Compuesto ay

P20s 0

KOH 0.07
LiCl 0.11
CH;COOK  0.23
MgCl, 0.33-0.32
k2COs 0.44-0.43
Mg(NOs),  0.52
NaBr 0.56
CuCl; 0.69
NaCl 0.75

KCI 0.84
KNO3 0.94
NaCl* 0.987

*La solucion no es saturada, es a 2.5 % para tener la aw indicada

Tabla 13. Equipo de sistema sélido/gas

Nombre Equipo Cantidad
Al Tanque de Nitrégeno 1
C5-C7 Valvula milimétrica 3
C1C4 Vélvula check 3
D1, D2 Contenedor de reactantes 2

Contenedor de solucion

D3 salina 1
D4 Mezclador 1
El Reactor de lecho empacado 1
Gl Calentador 1
G2 Medidor de temperatura 1
H1 Trampa de humedad 1
11 Recuperacion de 1
C8,C9 Regulador de Presion 2
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Figura 17. Esquema del sistema SG.

8.1.10.1 Componentes del sistema.
Biorreactor

El biorreactor es un tubo de vidrio de 200 mm de altura'y 60 mm de diametro interno
que al empacar con el biocatalizador inmovilizado en los anillos de ceramica con una relacion
dt/dp de 6 siendo a la relacién menor a 10 lo que ayuda a mejorar la transferencia de cantidad
de como se observo en el analisis del modelo del reactor.

Contenedores

Los contenedores de reactantes, mezclador y el de solucion salina son frascos de vidrio
frascos de vidrio de 9 cm de didmetro y 15 cm de alto, con volumen de 1 L marca Duran.
Para los frascos de reactantes cuentan con un contenedor interno de 6 cm de radio y 4.5 cm
de alto, de modo que en el contenedor interno tiene una capacidad de 100 mL del y en el
exterior se coloca la solucidn salina saturada para establecer la actividad de agua que se
requiera (ver Figura 18), la tapa del frasco tiene la entrada y salida de la tuberia para que

pase el gas acarreador y arrastre los compuestos.
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Tuberia

La tuberia es de acero inoxidables de diametro externo de %4 (0.635 cm) y didmetro interno
de 1/8” (0.3175 cm).

Recuperacion de compuestos

La recuperacion de reactantes residuales y producto a la salida del reactor fue por burbujeo
con un solvente a baja temperatura, el solvente que se utilizé fue metanol a 99.5 % grado
HPLC. Se tomo un volumen definido del solvente que se mantenia frio a -5 °C con un chiller
marca JULABO F10. EL muestreo se tomaba durante un tiempo definido en el que
burbujeaba el gas a la salida en el solvente, el solvente con los compuestos recuperados fue

medidos por cromatografia de gases.

Sistema de control de temperatura

La temperatura en el sistema se estableci6 mediante el uso de 2 termoventiladores
establecidos en los extremos de la caja del sistema. Para mantener la temperatura se
implemento un sistema de control mediante un termopar que mide temperatura del sistema
de reaccién (marca Vernier®) acoplado a una interfase que capturaba los datos registrados
por el sensor mediante el software Logger Pro® y una unidad de control digital (marca
Vernier®) que acoplada con la entrada de energia del termoventilador prendia y apagaba la
calefaccion en un rango de temperatura establecido.

8.1.11 Analisis de compuestos

La cuantificacion de los reactante: &cido propionico e isobutanol, y el seguimiento la
formacion del isobutil propionato se llevaron a cabo por cromatografia de gases en un equipo
Agilent 7820 A, con un detector de ionizacion de flamay llama (FID) utilizando una columna
Cyclocil-B Agilent de 30 m x 0.32 mm x 25 pum, con nitrégeno como gas acarreador, con la
siguiente rampa de temperatura: 60 °C por 1 min; 5 °C/min hasta llegar a 100 °C; después
mantener la temperatura por 1 min. Con la temperatura del detector y el inyector a 150 °C y
un volumen de inyeccion de 2 pL (Kuperkar et al., 2014). En el anexo A se muestran los

cromatogramas de los compuestos individuales y en mezcla.
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Figura 18. Frasco de reactantes y tapa.

8.2 Resultados
8.2.1 Crecimiento de biomasa en medio solido

Se evalud la adicion de biomasa en los soportes a los dos dias de crecimiento, en la
Figura 4 y 5 una comparacion de la formacion de biomasa en el soporte (derecha) con
respecto a un control sin crecimiento (izquierda) se muestra la formacion de biomasa en los
dos soportes, se aprecia la biomasa en los anillos de cerdmica, la formacién de micelio
superficialmente, en el silice no se aprecio la formacion de biomasa, sin embargo, el calculo

de biomasa por peso seco mostro la formacion de esta por lo que se busco biomasa dentro de

78



la esfera de silice como se muestra en la Figura 19, en donde aparentemente se encontrd

células de la levadura.

Debido a que dentro del silice el dificil que exista interaccion de los sustratos con la levadura,
asi como la liberacion del producto, por lo que a pesar de presentar crecimiento de biomasa

se descarté a la silice como posible soporte para Y. lipolytica para el sistema sélido/gas.

Figura 19. Iméagenes en estereoscopio de los anillos de ceramica, la izquierda es el soporte antes
del crecimiento de la levadura y la de la derecha es con la biomasa adherida.

En la Tabla 14 se muestra una comparacion de la cantidad de biomasa adherida al soporte
en crecimiento en sélido como en sumergido, en donde se observa un mayor crecimiento en
el sumergido, sin embargo, en sélido podria ser mas eficiente en el sistema SG debido a que
en el sumergido podria haber liberacion de las enzimas lipasa o esterasas si son excretadas
por la levadura, este efecto en sélido podria ser menor o no existir al no haber un medio en

donde se dispersen las enzimas excretadas quedando asociadas al soporte.
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Tabla 14. comparacion de crecimiento en anillos de ceramica.

Biomasa
Medio (MQbiomasa/ g sop)
Sumergido 9.056
Sélido 3.205

8.2.2 Anélisis de respirometria en crecimiento de Y. lipolytica en medio solido

La Figura 20 a muestra la tasa de produccion de CO> durante el crecimiento de la levadura,
esta aumenta a partir de las 13 horas mostrando que es cuando empieza la fase exponencial
de crecimiento, como también muestra la Figura 20b en cuanto a la produccién de CO2 a
través del tiempo, por lo que se sabe que el crecimiento de la levadura en medio sélido
comienza a inicios del cultivo comparado con otros microorganismos como Aspergillus
brasiliensis bajo condiciones similares que tiene un inicio de la fase exponencial después de

24 horas del inicio del cultivo (Guerrero Urrutia, 2017).

8.2.3 Actividad enzimatica

Como primera aproximacion para conocer el potencial de Y. lipolytica en la sintesis de
ésteres se evaluo la actividad enzimatica lipasa y esterasa que se basa en la hidrdlisis de
ésteres de cadena larga y corta respectivamente, con un medio de cultivo inductor reportado
en la literatura antes mencionado. La Tabla 15 muestra los resultados de actividad enzimatica
medidos en la biomasa de la levadura y del medio de cultivo con el que creci6. En el medio
de cultivo no se detecto actividad lipasa, pero si actividad esterasa, esto nos muestra al crecer
en medio liquido parte de las enzimas responsables de esta actividad son excretadas al medio.
En la biomasa hubo presencia de ambas actividades, tanto lipasa como esterasa, |0 que nos
muestra que la maquinaria enzimatica para hidrolizar ésteres de cadena corta y larga en un
medio acuoso pero tiene mayor preferencia por los de cadena corta como se puede observar

en los valores de las actividades siendo un orden de magnitud mayor la actividad lipasa.
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Figura 20. Produccion de CO- durante el crecimiento de Y. lipolytica en sélido, a) Tasa de

produccién de CO, b) Produccion de CO-.

81



Tabla 15. Actividad enzimética en cultivo liquido de Y. lipolytica, determinado en biomasa y el
medio de cultivo.

Actividad Act. Esp.
Fuente  Tipo
U U mL-]'/ gbiom-l

Lipasa - -
Medio
Esterasa 5.08 x10° +1.22 x10® 5.08 x102 +1.22 x107

Lipasa 4.24 x10* +4.93x107 3.29 x10? +7.64 x1073
Biomasa
Esterasa 7.21 x10° +1.15x10° 4.00 x10* +1.85 x10%

Se evalud el efecto de dos &cidos grasos (aceite de oliva y de girasol) en elmedio de cultivo
como inductores sobre la produccion enzimética. La Tabla 16 muestra la actividad
enzimatica de la biomasa de la levadura crecida en medio solido con los anillos de ceramica
como soporte inerte, la actividad lipasa fue la mas baja respecto a la actividad esterasa con
ambos aceites, lo que concuerda con lo obtenido al medir la actividad de la biomasa de la
levadura crecida en medio liquido, ambas actividades fueron mayores respecto al medio
liquido. Esto puede ser debido a que en liquido se pierde enzima en el medio y en crecimiento
en solido se mantienen en la biomasa. Respecto a la fuente de &cidos grasos no hubo
diferencia significativa entre el uso de aceite de oliva y de girasol en ambos tipos de actividad

y se trabajo con el aceite de oliva en los ensayos posteriores.

Tabla 16. Comparacion de fuente de acidos grasos en actividad enzimatica.

) Act. Esp.
Tipode  Actividad
Aceite U/Qbiom
Lipasa 0.009  £0.007
Oliva
Esterasa 0.930 +0.060
Lipasa 0.178 £0.009
Girasol

Esterasa 0.980 +0.298

8.2.4 Cinética de actividad enzimatica

La Figura 21 muestra la actividad enzimatica de la biomasa inmovilizada en el soporte y en

el extracto obtenido, respectivamente. En el soporte sélo se detectd actividad esterasa, y en
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el extracto se detectaron ambas actividades, esto debido a que en la extraccidn se concentran
las enzimas por lo que pudo ser detectada la actividad lipasa, siendo mas de 10 veces menor
respecto a la esterasa. En soporte como en extracto la actividad esterasa incrementa hasta el
dia 8 en donde alcanza una actividad maxima de 27 mU/gsoporte €5t0 concuerda con lo
reportado por Dominguez et al., en 2003 que evalud de la actividad lipasa de Y. lipolytica
durante su crecimiento en donde de igual manera al dia 8 alcanza la méaxima actividad
enzimatica. Respecto a la actividad lipasa en el extracto, la prueba estadistica indico que no
hay diferencia significativa durante el tiempo de cultivo manteniéndose constante. La
evidencia de actividad esterasa y lipasa muestra el potencial de la levadura para llevar a cabo
la sintesis de esteres bajo condiciones no acuosas utilizando la biomasa de la levadura crecida
en soporte. El analisis de glucosa en le cremento mostro que a partir del primer muestreo al
segundo dia la glucosa del medio de cultivo se haya consumido totalmente, esto concuerda
con lo visto en el andlisis respirométrico que arrojo que desde las 13 horas comienza la fase
exponencial de crecimiento siendo el momento donde se consume la glucosa, después
continua la otra fuente de carbono que son los &cidos grasos del aceite de oliva que actla

como inductor de las enzimas lipasas.

8.2.5 Sintesis del éster con solvente organico (SO) y un medio libre de solventes (LLS)

Las pruebas previas mostraron el potencial de la levadura como biocatalizador en hidrolisis
de ésteres en medio acuoso, como pruebas preliminares a la sintesis de isobutil propionato
en el sistema SG se probo al biocatalizador en un medio diferente al acuosos, utilizando un
solvente organico y un medio libre de solventes. En la Figura 22 se muestra la formacion
del producto a través del tiempo durante la reaccion en ambos sistemas respecto a la
concentracion del producto y la conversion, la formacion de éster se aprecia desde la primera
hora de reaccion en el medio sin solventes y a las 2.5 en medio organico, en el medio sin
solvente hay un incremento en la formacion del éster y la conversion alcanzando una
concentracion de 30 mM con una conversion de 1.3%. Con el medio con solvente la
formacion del éster fue menor al igual que la conversion, esto puede deberse a la menor
concentracion de los reactantes y que al estar diluidos con el solvente organico tuvo menos
interaccion con los sitios activos del biocatalizador, o también a un posible efecto toxico del

solvente con las enzimas que actian en la reaccion como se ha reportado en la literatura
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(Linko et al., 1995; P. Nikolova & Ward, 1993). Se calcul6 la velocidad inicial de reaccion

obteniendo 1.88 y 62.15 umol h™* con solvente organico y libre de solventes respectivamente.
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Figura 21. Actividad enzimatica durante el crecimiento de Y. lipolytica cuantificado en: a) el
extracto, b) biomasa en soporte.
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Produccion de propionato de isobutilo
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Figura 22. Sintesis de propionato de isobutilo utilizando Y. lipolytica inmovilizada en anillos de
ceramica como biocatalizador utilizando un solvente orgéanico [1 y liquido libre de solventes | |,
respecto a la concentracion del producto (simbolo relleno) y la conversién (simbolo vacio).

8.2.6 Produccion del éster en sistema SG

Como se observo, la sintesis de propionato de isobutilo con Y. lipolytica inmovilizada en
anillos de cerdmica como biocatalizador en las pruebas de reaccién en fase organica y en
medio sin solventes, se llevo a cabo la reaccion en el sistema SG con el biocatalizador. Se
logré observar la formacion de propionato de isobutilo como se muestra en la Figura 23, la
aparicion del éster empez6 después de los 40 minutos de reaccidn con una concentracion de
0.4 umol min, a los 92 minutos atn se encontrd presencia del producto con un flujo molar
mas bajo y en las siguientes muestras dejo de producirse el éster. La conversion es baja
respecto al flujo molar si comparado con lo obtenido por (Sanadi et al., 2012) con
conversiones de hasta 90 % en la produccion de acetato de etilo con una lipasa comercial
pero si se compara respecto a la velocidad de reaccion en funcion de la actividad enzimatica
(ver Tabla 17) el valor es mas alto comparado con lo repostado por Debeche et al., en 2005
para la obtencion de acetato de etilo por transesterificacion con una velocidad de 0.23 pg(min
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U)?, esto debido a la baja actividad enzimatica mostrada por la levadura en comparacion
con enzimas comerciales.
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Figura 23. Seguimiento de reactantes y producto en la sintesis de propionato de isobutilo en fase
gas.

Tabla 17. Datos del éster producido durante la reaccion en sistema SG

Tiempo Flujo molar Velocidad de reaccion Conversion
min umol ht pumol (h gviom)™ umol(h gsop)™ pg(min U)* %
47 6.88 18.67 0.56 43.57 15.17
92 4.53 12.28 0.37 28.66 5.03

8.3 Conclusiones parciales

Se evalud la capacidad de Y. lipolytica como biocatalizador en la sintesis de ésteres, en donde
se definié en primera instancia su actividad enzimatica relacionada con la reaccion de
esterificacion, se establecieron las condiciones de cultivo y preparacion de la levadura como
biocatalizador y se establecio la capacidad de llevar a cabo sintesis de propionato de isobutilo

en un medio favorable para llevar esta reaccion. Finalmente evalud la reaccion con la
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levadura en un biorreactor SG probando la capacidad del biocatalizador para producir el éster
en este tipo de sistemas. Ademas, se disefid y monto un sistema de reaccion SG a escala
banco, con control de temperatura capaz de llevar a cabo la reaccion de esterificacion y darle

seguimiento a ésta.

9. CONCLUSIONES GENERALES

La esterificacion de &cido propidénico y alcohol isobutilico sobre lipasas soportadas
tiene relevancia industrial debido a la demanda del producto (propionato de isobutilo) en la
industria de alimentos. La literatura identifica a la biocatalisis sélido/gas como una de las
disciplinas mas prometedoras para llevar a cabo esta esterificacion ya que supera las
principales limitaciones identificadas en los sistemas biocataliticos de base liquida. Sin
embargo, el disefio del biorreactor es el principal desafio de ingenieria para su aplicacién a
gran escala. Dado que el modelado es la herramienta de ingenieria méas confiable para disefiar
una tecnologia de reaccién, esta contribucién utilizo los fundamentos de la ingenieria de
reactores para desarrollar un modelo pseudo continuo para un biorreactor SG no
convencional de modo que cada uno de sus términos se evalud a partir de un analisis
independiente. Por ejemplo, la conversion de equilibrio se determiné usando la
termodinamica clasica, la cinética se caracterizdé proponiendo una hipotesis mecanicista de
reaccion y desarrollando el modelo correspondiente usando observaciones reportadas en la
literatura, la dindmica de fluidos se caracteriz6 siguiendo un enfoque conservador de masa y
los pardmetros de transporte se obtuvieron a partir de correlaciones bien aceptadas para
lechos empacados. Hasta donde sabemos, este es el primer modelo pseudo continuo para

describir el rendimiento de este tipo de reaccion en un biorreactor SG.

Los resultados mostraron el potencial de la tecnologia SG para la esterificacion de acido
propiénico y alcohol isobutilico en lipasas comerciales compatibles. La termodindmica
aclaro, por un lado, como la conversién de equilibrio se ve afectada principalmente por ay.
Las conversiones de equilibrio se vieron favorecidas con valores de a, cercanos a cero y

proporciones de alcohol:&cido alrededor de 1:4 o 4:1. La cinética indicé que las tasas de
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bioconversion se vieron favorecidas con una aw de alrededor de 0,2, y valores de la
proporcion de alcohol a &cido cercanos a 1:4 o 4:1. A nivel del biorreactor SG, la dindmica
de fluidos favorecio la transferencia de calor a través del lecho, evitando la aparicion de
puntos calientes. Las temperaturas del refrigerante de alrededor de 316 K llevaron a la mayor
conversion a traves del lecho. Las velocidades de reaccidn se vieron favorecidas a una gran

concentracion de entrada de sustratos.

Experimentalmente se establecio a Y. lipolytica como un biocatalizador viable en la
obtencion de ésteres. Se definieron la preparacion de la levadura para su aplicacion como
biocatalizador en medios de reaccion no acosos para la sintesis de propionato de isobutilo.
Se llevo a cabo el crecimiento de Y. lipolytica en medio sélido con anillos de cerdmica como
soporte y dandole un tratamiento de liofilizacién. Se evalu6 de manera preliminar el
biocatalizador, en donde los experimentos preliminares con fase organica y liquido sin
solventes mostraron la capacidad de la levadura para producir el éster propionato de isobutilo.
Se disefid y mont6 un sistema de reaccion SG a nivel laboratorio y se llevaron a cabo
experimentos en donde, de manera preliminar se comprobd la capacidad del Y. lipolytica para

realizar la reaccion de esterificacion para la obtencion en fase gaseosa.

10. PERSPECTIVAS

Ya que se cuenta con la informacion del modelado del reactor y la reaccion y se probo
el potencial de la levadura Y. lipolytica en la reaccién de esterificacion, es necesario evaluar
las condiciones de operacion experimentalmente en el sistema de reaccion, y con esto validar
el modelo propuesto, asi este modelo seré valioso para llevar a cabo el disefio conceptual del

biorreactor sélido/gas a otras escalas.

Ademas, ya que se cuenta con el sistema es posible evaluar otro tipo de reacciones y
biocatalizadores con el potencial de llevarse a cabo, con la posibilidad de adecuar el sistema
para poder utilizar compuestos con punto de ebullicion altos modificando por ejemplo la

presion en el sistema.
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12. ANEXOS
12.1 Anexo A: Identificacion de Compuestos

La Figura A muestra la identificacion de los compuestos de la reaccion de esterificacion en

mezcla como individualmente, Los tiempos de retencion de los compuestos fueron: 2.74
min para el isobutil alcohol, 4.23 el isobutil propionato y 4.91 del &cido propidnico.
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Figura A. Cromatograma de reactantes y producto de la reaccidn de esterificacion: a)
Mezcla de compuestos, b) Isobutil alcohol, ¢) Isobutil propionato, d) Acido propidnico.
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12.2Anexo B. sistema de reaccion

A continuacién, se muestran los componentes y el sistema de reaccion SG que se monté en
laboratorio.

Figura A2.1. Frasco utilizado en el sistema.
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Figura A2.2. Bioreactor SG empacado.

Figura A2.4. Sistema de reaccion GS.
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