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RESUMEN

El acido lactico y sus derivados han sido ampliamente usados en el area
alimenticia, farmacéutica y en aplicaciones industriales. Este puede sufrir
una gran cantidad de conversiones quimicas hacia compuestos
potencialmente utiles como el 6xido de propileno, el propilenglicol, el
acido acrilico, 2,3 pentanodionas, los ésteres de lactato y el acido
polilactico (polimero biodegradable que podria ser un buen sustituto para
plasticos sintéticos derivados del petrdleo). Debido a la gran cantidad de
oportunidades que existen en el mercado para este compuesto, la
produccion del acido lactico se evalué por medio de procesos de
biotransformacion con Lactobacillus casei ATCC 7469 bajo diferentes
concentraciones de carbonato de calcio como agente regulador del pH,
asi como el modo de operacion batch y fed-batch por pulsos en un
biorreactor de 3 L. Adicionalmente, se ajusto la cinética de crecimiento de
biomasa a la ecuacién logistica, la cinética de produccion de acido lactico
a la ecuacion de Luedeking—Piret, y la cinética de consumo de sustrato a
la propuesta por Islam et al. (2003). Se encontré que la concentracion de
carbonato de calcio no tuvo efecto significativo sobre la produccién de
acido lactico (P>0.05), y que no habian diferencias significativas entre el
modo batch y fed-batch. Contrario a lo reportado por Guogiang et al.
(1991) no hubo mejora de los parametros productivos (productividad de
acido lactico, rendimiento observado de sustrato en producto, y
concentracion de acido lactico) con el cambio en el modo de operacién de
batch a fed-batch, pero la cantidad en gramos producidos en el proceso
fed-batch fue significativamente superior (P<0,05). Sin embargo, el
rendimiento de sustrato en producto (2,71 g/g), la productividad de acido
lactico (2,4 g/L.h), y la concentracién final del metabolito (122,6 g/L) fue
superior a otras reportados por diferentes investigadores (Schugerl et al.,
1993; Petrov et al., 2007 y Vaccari et al., 1993).
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Adicionalmente, se realizé una simulaciéon de la fermentacion en modo
batch, con los modelos que se ajustaron al proceso.

Palabras clave: Fermentacion acido lactica, Lactobacillus casei, modelos
cinéticos, fed-batch, simulacion.
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INTRODUCCION

El mercado del acido lactico parece estar en crecimiento, con precios
estables y a la espera de una demanda en aumento. Aunque el mercado
de &cido lactico en alimentos y bebidas se esta expandiendo, se espera
que otras aplicaciones industriales crezcan rapidamente, por ejemplo que
la demanda de polimeros y solventes ambientalmente amigables a partir
de acido lactico se incremente sustancialmente en los préoximos anos
(Jarvis, 2001).

Actualmente, a nivel mundial, algunos observadores aseguran que la
produccion de esta compuesto tiene un incremento de 12-15% anual
(Joglekar et al., 2006), y se tiene proyectado un aumento de la demanda
de un 45.5% anual para el uso en polimeros biodegradables (Jarvis,
2001).

Ante la demanda en aumento y ya que en Colombia no existen hasta
ahora empresas que lo produzca, con este trabajo se pretende iniciar
una investigacion alrededor del tema que genere conocimiento para el
sector productivo. Para esto se comenz6 a estudiar la produccion de
acido lactico por medio de la fermentacién bacteriana, aunque también
puede serlo a través de la hidrdlisis del lactonitrilo (Hagerdal y
Hofvendahl, 2000).

Debido a las razones anteriormente mencionadas, se estudiaron algunas
de las variables del proceso de produccion del acido lactico. Inicialmente
se evalud la concentracion de carbonato de calcio, el cual reacciona con
el acido lactico producido por la bacteria para evitar una caida del pH y

por consiguiente evitar la inhibicién del lactobacilo. Posteriormente, se
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estudié el modo de fermentacion, realizando una comparacion entre el

modo batch y el modo fed-batch con alimentacion de sustrato por pulsos.

Para la realizacién de esta investigacion se utilizé una cepa certificada, el
Lactobacillus casei ATCC 7469, el cual ha tenido un buen
comportamiento en la fermentacion para produccion de acido lactico en

estudios anteriores (Hagerdal y Hofvendahl, 2000).
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OBJETIVOS.

Objetivo general.

Evaluar y simular la produccién de acido lactico con Lactobacillus casei
ATCC 7469, en sistemas de cultivo batch y fed-batch a nivel de

laboratorio por medio de la cuantificacién de los parametros cinéticos y de

la utilizacion de un software de simulacion.

Objetivos especificos.

Evaluar la cinética de crecimiento, consumo de sustrato y
formacion de acido lactico con Lactobacillus casei ATCC 7469 por
métodos gravimétricos en un sistema de fermentacion batch
variando las concentraciones de carbonato de calcio, para

determinar las mejores condiciones de fermentacion.

Evaluar la cinética de formacion de biomasa, de consumo de
sustrato y formacion de acido lactico con Lactobacillus casei ATCC
746 por métodos gravimétricos en un sistema de alimentacién fed-
batch por pulsos variando el flujo de alimentacion, para determinar

las mejores condiciones de fermentacion.

Simular la fermentacion de acido lactico en modo batch por medio

de la utilizacion de un software comercial.

17



1 MARCO TEORICO

1.1 EL ACIDO LACTICO

El acido lactico se ha usado como preservativo natural en productos

alimenticios desde hace mucho tiempo. Actualmente, es usado en una

amplia variedad de aplicaciones industriales especializadas (Reddy et al.,

2007).

La Tabla 1 muestra algunas de las propiedades del acido lactico.

Tabla 1. Propiedades del acido lactico (Merck S.A., 20006).

TEMPERATURA VALOR/

PROPIEDAD CONCENTRACION / PRESION CUALIDAD | UNIDADES
Estado fisico aceitoso
Color incoloro
Olor inodoro
Valor pH a 10 g/L H,O (20°C) 2.8
Viscosidad
Dinamica (20°C) 20-40 mPa*s
Punto de Fusion 18 °C
Punto de ebullicion (20 hPa) 122 °C
Temperatura de
ignicion no combustible
Punto de
inflamacion no inflamable
Presién de vapor (25°C) 0.1 hPa
Densidad (20°C) 1.21 g/cm3
Solubilidad en Facilmente
agua (20°C) soluble
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El acido lactico (acido 2-hidroxipropanoico), es un compuesto incoloro de
féormula CH;CHOHCOOH. Es una de las moléculas épticamente activas
mas pequefias de la naturaleza y se encuentra bajo dos formas: la
dextrégira D(-) y levogira L(+), frecuentemente denominadas acido D-
lactico y acido L-lactico (Figura 1). Es producido por animales, plantas y
microorganismos en la naturaleza. También puede ser derivado a partir de
intermedios con un origen en materiales renovables (por ejemplo
acetaldehido, etanol) o a partir de quimicos derivados del carbon

(acetileno) o aceites (etileno) (Sodergard y Stolt, 2002).

Figura 1. Estéreoformas del acido lactico (Sodergard y Stolt, 2002).

0 [ D(R}hcticacid R;:H
H(» L Ry CHy . D-lactic acid + L-lactic acid
=7 0OH - ]
ol R [*-.. | LiS-bctcacd Ry H o] rac-Reis acxd)
3 i 1 :

f—'.,IZJL

Ya que niveles elevados del isobmero D (-) son peligrosos para los
humanos, el isomero L(+) es preferido (Akerberg et al., 1998).
Aproximadamente el 90% del total del acido lactico es producido a través
de fermentacion bacteriana y el resto sintéticamente por la hidrolisis de
lactonitrilo (Gokhale et al., 2006) (Figura 2). Esta ultima siempre resulta en
su mezcla racémica, lo cual es su mayor desventaja; mientras que la
produccion fermentativa puede originar ya sea uno de los isdmeros, o la
mezcla racémica, dependiendo en el microorganismo, sustrato vy
condiciones de cultivo usadas. La produccion fermentativa ofrece las
ventajas de utilizacion de carbohidratos renovables y de la produccion del
acido L o D épticamente puro. Las propiedades fisicas de uno de los
principales derivados del acido lactico, el acido polilactico, dependen de
la composicion isomérica del mondmero (Akerberg et al., 1998).
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Figura 2. Métodos de produccidén de acido lactico. (a) Sintesis quimica,
(b) fermentacién microbiana. (SSF) Sacarificacion y fermentacion
simultanea. (Wee et al., 2006.)

Recursos Fuentes
Petroquimicos Renovables
Acetaldehido Carbohidratos

(CH3CHO) fermentables

Adicion de HCN y Fermentacion con
catalizador microorganismos
e I
Lactonitrilo Caldo
Fermentado
Hidrolisis con H,SO,4 Recuperacion y
purificacion
Solo Mezcla Acido Lactico L(+)
Racémica 6 D(-) Opticamente
Puro

B) Fermentacion
con
microorganismos

A) Sintesis
Quimica
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20




Para que el acido lactico sea usado en nuevas aplicaciones y mercados

emergentes, es esencial un proceso de manufactura econémico, eficiente

y ambientalmente seguro, capaz de optimizar los altos costos de

separacion y purificacion (Bolafios et al., 2000).

1.2 USOS DEL ACIDO LACTICO.

En la figura 3 se muestra una vision general de sus posibles usos:

Figura 3. Diagrama de los usos comerciales y aplicaciones del acido

lactico (Wee et al., 2006).
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Tabletas
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El acido lactico ha recibido bastante atencién como quimico debido a su
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gran cantidad de usos potenciales. Existen cuatro grandes areas en las
que es usado actualmente: alimenticia, cosmeética, farmacéutica y en
aplicaciones quimicas. Las aplicaciones potenciales estan ilustradas en la
Figura 3. Es clasificado como GRAS (Generalmente Reconocido Como
Seguro) para su uso como aditivo alimenticio, por lo cual es ampliamente
usado en casi todos los segmentos de la industria alimenticia, debido a su
gran cantidad de funciones, como saborizante, regulador del pH,

mejorador de la calidad microbiana y fortificante mineral.

Este es un compuesto que también es usado comercialmente en las
industrias de las aves de corral y de las carnes, ya que aumenta su
tiempo de almacenamiento y sabor y controla patégenos. Debido a su
sabor acido, también es usado como acidulante en ensaladas, productos
de panaderia, bebidas, en confiteria no solo como saborizante sino
también como controlador del pH durante el proceso. Las ventajas de usar
este compuesto en la industria incluyen su bajo costo, facil manejo y la

capacidad de producir dulces incoloros (Wee et al.,2006).

Este es un acido que agrega ingredientes naturales para aplicaciones
cosméticas. Aunque inicialmente fue usado como humectante y regulador
del pH, posee multiples propiedades, entre ellas la actividad
antimicrobiana y rejuvenecedor e hidratante de la piel. El efecto
humectante esta directamente relacionado con la capacidad de retencion
de agua del lactato y el rejuvenecimiento de la piel es producido por la
supresién de la formacion de tironasa. Ya que son ingredientes naturales
del cuerpo humano, tanto el acido como sus sales tienen perfecta acogida
en las nuevas tendencias hacia formulaciones naturales y seguras y con
efectos que los hacen muy atractivos como ingredientes activos en los

cosmeéticos (Wee et al., 2006)

También es usado en la industria farmacéutica como electrolito en

soluciones intravenosas que sirven para aumentar los fluidos del cuerpo.
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Ademas, se emplea en una amplia variedad de productos minerales,
como tabletas, protesis, suturas quirdrgicas y sistemas controlados de
entrega de droga (Wee et al., 2006).

El acido lactico y sus sales son usados en varios tipos de productos vy
procesos quimicos, por ejemplo: como agente de desincrustacion,
regulador del pH, neutralizador, intermedio quiral, solvente, agente de
limpieza, agente de liberacion de acidez, agente antimicrobiano y agente
humectante. También tiene un uso emergente como solvente seguro, el
cual es una alternativa en muchas aplicaciones de limpieza fina en la
industria metalmecanica. Debido a la alta capacidad de solvencia y a la
solubilidad de acido lactico, es un excelente removedor de polimeros y
resinas. Esta disponible con una pureza isomérica mayor al 98%, y sirve
como materia prima en la produccién de herbicidas o productos
farmacéuticos. Debido a que presenta mejores propiedades de
desincrustacion que los productos organicos tradicionales, es usado en
muchos productos de este tipo, tales como, limpiadores de bafos,
cafeteras y sanitarios. El etil lactato es usado en preparaciones antiacné,
ya que combina excelente solvencia contra aceites y manchas
poliméricas, con el hecho de no tener impactos ambientales ni efectos

toxicolégicos (Wee et al., 20006).

Actualmente, es considerado la materia prima monomeérica con mayor
potencial para conversiones quimicas, pues tiene dos grupos funcionales
reactivos, uno carboxilico y otro hidroxilo. Adicionalmente, este puede
tener conversiones hacia quimicos potencialmente utiles, como el 6xido
de propileno (via hidrogenacion), acido propanoico (via reduccion), acido
acrilico (via deshidratacion), acetaldehido (via descarboxilacion), 3-
pentanodiona (via condensacion), y dilactido (via auto esterificacion).
También ha recibido mucha atencion como monémero para la produccion
de acido polilactico, el cual es un polimero biodegradable. El acido lactico

opticamente puro puede ser polimerizado en acido polilactico de alto peso
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molecular a través de una serie de conversiones de policondensacion,
despolimerizacion y polimerizacion de apertura de anillo. El polimero
resultante, tiene numerosos usos en una gran cantidad de aplicaciones,
como ropa protectora, empaque de alimentos, bolsas de basura,
contenedores rigidos, empaques flexibles y bandejas de vida corta (Wee
et al., 2006).

Diferentes reportes en los que se evaluan las propiedades de los
polimeros del acido lactico han demostrado sin duda alguna que tienen
potencial para muchas aplicaciones diferentes, debido a la posibilidad de
modificar las propiedades dentro de un rango amplio. Estos, en adicién a
su probada degradabilidad en sistemas biolégicos y su verificada
biocompatibilidad, hacen de estos polimeros muy promisorios

especialmente en aplicaciones médicas (Sodergard y Stolt, 2002).

Se ha reportado que la estructura de estos polimeros tiene elevada
estabilidad en sus propiedades mecanicas y termo fisicas, lo que los hace
aptos para ser usados en aplicaciones meédicas en donde estas

propiedades son muy importantes (Sodergard et al., 2002).

1.3 LOS MICROORGANISMOS PRODUCTORES DE ACIDO
LACTICO.

Las bacterias acido lacticas (LAB) son ampliamente usadas en
fermentaciones industriales de alimentos y estan recibiendo gran atencion
por su uso como fabricas celulares para la produccion de compuestos
industriales y farmacéuticos. La conversion glicolitica de azucares a acido

lactico es la ruta metabdlica mas importante en estas bacterias.

Las LAB son microorganismos de crecimiento rapido con pequefios

genomas, metabolismo simple y relevancia industrial. Estas son un grupo
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de bacterias Gram-positivas relacionadas filogenéticamente, que incluye
Lactococcus y Lactobacillus sp. (Figura 4). Ademas, son consideradas
fabricas celulares programadas que producen &cido lactico a partir de
azucares y son usadas en varias aplicaciones industriales (Vos y
Hugenholtz, 2004).

Figura 4. Album filogenético de bacterias acido lacticas (LAB) y bacterias

relacionadas (Vos y Hugenholtz 2004).
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Las LAB consisten en los géneros: Carnobacterium, Enterococcus(Ent),
Lactobacillus (Lb), Lactococcus (Lc), Leuconostoc (Leu), Oenococcus,
Pediococcus (Ped), Streptococcus(Str), Tetragenococcus, Vagococcus, Y
Weissella.(Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

Son microorganismos de tipo “coci”, con la excepcién de los Lactobacillus
y Carnobacteria que son bastones (rods), incapaces de sintetizar ATP por
respiracion, y que tienen el acido lactico como el mayor producto final a
partir de la conservacion de energia en la fermentacion de azucares. La
mayor parte de LAB son anaerobios facultativos, catalasa negativos, y no

formadores de esporas. Tienen alta tolerancia a los acidos y sobreviven a
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pH de 5 y menores. Su tolerancia acida les da ventaja sobre otras
bacterias. Su temperatura de crecimiento Optima varia entre 20 y 45 °C.
La mayor parte de ellas son consideradas GRAS, pero algunas de las
cepas como Streptococci son patogénicas. Todos los géneros LAB

pertenecen a la subdivision Clostridium (Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

Estos microorganismos tienen requerimientos nutricionales complejos,
debido a su limitada habilidad para sintetizar vitaminas B y aminoacidos.
Por lo que existen ambientes naturales ricos en nutrientes como plantas,
leche y dentro de cuerpos de humanos y animales. Los LAB han sido
usadas por los humanos para la fermentacion de comidas y productos
alimenticios desde la antigiedad y su mayor aplicacién actual es todavia
en la industria de alimentos, por ejemplo en la produccion de productos
lacteos, carne y vinos. Las aplicaciones técnicas actuales de las LAB
incluyen la produccion de dextrano a partir de sucrosa por Leuconostoc
mesenteroides, la produccién de lisina a partir de Lactococcus lactis ssp.
lactis y la produccion de acido lactico para diferentes aplicaciones.
También se ha sugerido que las LAB podrian ser usadas como vectores

para medicina oral.

Las LAB fermentan azucares a través de diferentes rutas metabdlicas
resultando en fermentaciones homo, hetero y acida mezclada (Figura 5)
(Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

En la homofermentacion se obtiene acido lactico como el producto final
del metabolismo de la glucosa, usando la ruta metabdlica Embed-
Meyerhof-Parnas (Figura 5A). En la fermentacion se forman cantidades
equimolares de acido lactico, didbxido de carbono y etanol o acetato, a
partir de la glucosa a través de la ruta metabdlica de la fosfoquetolasa
(Figura 5B). La relacion de etanol y acetato depende en el potencial redox
del sistema. Esta ruta es usada por heterofermentadores facultativos
como Lactobacillus casei, para la fermentacion de pentosas, y la
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fermentacién de hexosas y pentosas por homofermentadores obligados
como Leuconostoc. Todas las LAB excepto Lactobacilli tipo | (por ejemplo
Lactobacillus delbrueckii) son capaces de fermentar pentosas, por lo que

son heterofermentadores facultativos. (Hagerdal y Hofvendahl, 2000)

Figura 5. Rutas metabdlicas en LAB para obtener acido lactico (Hagerdal
y Hofvendahl, 2000).

Homofermentaciéon (A), heterofermentacion (B), y fermentacion acida
mezclada (C), P = fosfato, BP = bifosfato, LDH = lactato deshidrogenasa,

PFL = liasa piruvato formato, y PDH = piruvato deshidrogenasa
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Los acidos mezclados son formados por homofermentadores como
Lactococci durante la limitacion de la glucosa y durante el crecimiento en
otros azucares, por ejemplo el Lactococcus lactis cuando crece en
maltosa o lactosa o a pH elevados y bajas temperaturas produce, ademas
del acido lactico, etanol, acetato y formato. Durante estas condiciones la

ruta metabodlica homofermentativa es usada, pero la diferencia esta en el
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metabolismo del piruvato, que en adiciéon al acido lactico también es
metabolizado en acetil-CoA por la piruvato formato liasa (PFL) (Figura
5C). En la presencia de oxigeno la PFL es inactivada y se activa una ruta
alternativa del metabolismo del piruvato via piruvato deshidrogenasa
(PDH), resultando en la produccion de dioxido de carbono, acetil-CoA y
NADH (Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

El grupo de los lactobacilos homofermentativos esta integrado por
Lactobacillus caucasicus, Lactobacillus delbrueckii, Lactobacillus lactis y

Lactobacillus acidophilus (Sanchez y Ramirez, 2004).

1.4 FERMENTACIONES.

Se han patentado numerosos procesos de produccién fermentativa de
acido lactico. Ellos incluyen la fermentacion de desecho de almidon
industrial, por ejemplo de papa, con una mezcla de cinco cepas de
Lactobacillus. También se ha reportado el uso de permeado de suero en
un proceso continuo con recirculacion celular y electrodialisis (Bailey et
al., 1998) de material lignocelul6cico y una cepa de Lactobacillus capaz
de fermentar xilosa. Varias patentes describen la produccion de acido
lactico épticamente puro, ya sea L(+) (Veringa, 1994), o D(-) (Severson y
Barrett, 1995). En una patente se describe el desarrollo de una cepa de
Lactobacillus delbrueckii tolerante al acido lactico (Robison, 1988),
también han sido patentados métodos de purificacion a partir del caldo de
fermentacién con electrodialisis (Miura y Kumagai, 1995), separacion por

membranas (Russo y Kim, 1996) y esterificacion (Kumagai et al., 1994).

Muchos parametros influencian la eficiencia de los procesos de
fermentacién. Debido a la tolerancia al oxigeno de las LAB la mayor parte
de las fermentaciones son llevadas a cabo sin control de oxigeno. En todo

caso se prefiere condiciones anaerobias a condiciones aerobias o
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microaerofilicas (Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

La efectividad de un proceso puede ser medida como la concentracion del
acido lactico producida, como el rendimiento de acido lactico basado en el

sustrato y como la productividad.

1.4.1 Parametros de relevancia en la produccion de acido lactico.

1.4.1.1 pH: El pH de la fermentacién puede fijarse al comienzo y
permitirse disminuir debido a la produccion del acido, o puede ser
controlado por titulacion, extraccion, absorcion o electrodialisis del acido
lactico. Su efecto ha sido estudiado bajo diferentes valores. En todos los
casos, la titulacién a un pH constante ha resultado en concentraciones
iguales 0 mayores, en comparacion con los casos donde no hay control
de este (Hagerdal y Hofvendahl, 2000). La remocion del acido por
electrodialisis y extraccion, incluyendo sistemas de dos fases acuosos, ha
sido usado satisfactoriamente en varios sistemas, mientras en otros la
titulacion ha dado los mismos o0 mejores resultados (Ye et al., 1996). El pH
optimo para la producciéon de acido lactico varia entre 5.0 y 7.0. Un pH
menor a 5.7 ha sido 6ptimo para las cepas de Lactobacillus, las cuales
son conocidas por tolerar menores valores de pH que las Lactococci
(Kashket, 1987).

1.4.1.2 Fuente de carbono: Diferentes sustratos han sido usados
para la produccion fermentativa de acido lactico con LAB. EIl producto
mas puro ha sido obtenido cuando un azucar puro es fermentado,
resultando en menores costos de purificacion; pero esto es
econdmicamente desfavorable, porque los azucares puros son costosos y
el acido lactico es un producto econémico. En vez de ellos los productos

de desechos de la agricultura y la silvicultura son utilizados. Comparando
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diferentes fuentes de carbono se observa que la glucosa arroja mayores
concentraciones de acido lactico y rendimientos que con otros azucares.
La xilosa, galactosa, arabinosa, lactosa, fructosa y celulosa hidrolizada

han sido menos efectivos (Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

1.4.1.3 Fuente de Nitrégeno: La composicion del medio ha sido
investigada en muchos aspectos, incluyendo la adicion de varios
nutrientes en la forma de extracto de levadura, peptona o jarabe de maiz.
Las concentraciones de la fuente de nitrégeno en el medio de cultivo se
encuentran, por lo general, entre 10 y 25 gr/L, mostrando que la adicion
de nutrientes y concentraciones mas altas de estos, tienen un efecto
positivo en la produccion de acido lactico. Con solo extracto de levadura
se obtiene mayor produccion de acido lactico que con extracto de
levadura y peptona en bajas cantidades, pero lo opuesto ocurre cuando la
concentracion de extracto de levadura se mantiene constante y se

adiciona peptona (Amrane y Prigent, 1997).

1414 Temperatura: El efecto de la temperatura en la produccion
de acido lactico ha sido estudiado en pocos reportes. La temperatura que
da mayores productividades es en algunos casos menor que la
temperatura que resulta en el mayor rendimiento y concentracién de acido
lactico, mientras que en otros la misma temperatura obtuvo los mismos
resultados en todas las categorias. Por ejemplo, para el Lactobacillus
casei y Lactobacillus paracasei la temperatura éptima fue reportada entre
37 y 44°C (Linko y Javanainen, 1996).

1.4.1.5 Densidad Celular: Las mas altas densidades celulares (48-
103 gr/L) han sido logradas con recirculacion, pero en fermentaciones sin

recirculacion se han alcanzado concentraciones entre 60 y 77 g/L de
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células. La fermentacion de las LAB, por lo general esta acompafnada de
un incremento en la masa celular, lo que constituye un subproducto
indeseado si el objetivo del proceso es la produccion de acido lactico.
Pero, al obtener altas concentraciones de microorganismos, estos
pueden ser usados como las materias primas principales en la produccion

de probidticos (Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

1.4.1.6 Isémeros del Acido Lactico: La mayor parte de las LAB
producen solo un isbmero, pero en algunos casos una pequefia cantidad
del otro isobmero es producida. Lactobacillus helveticus y Lactobacillus
plantarum producen una mezcla racémica cuya composicion varia. La
enzima lactato deshidrogenasa es estereoespecifica, produciendo acido
lactico D 6 L; la(s) forma(s) de la enzima presente en la bacteria
determina cual isbmero es producido. Para algunas aplicaciones, como la
sintesis de acido polilactico, se desea un producto 6pticamente puro o
una mezcla racémica de composicion constante. Para la produccién de
acido lactico L(+), en algunas LAB como Lactobacillus amylophilus,
Lactobacillus delbrueckii y Lactobacillus rhamnosus no se produce el
isobmero D(-) cuando el pH es variado, ni cuando se cambian las
concentraciones de los nutrientes. Por otro lado, Lactobacillus delbrueckii
spp. bulgaricus, solo produce acido lactico D(-) en cultivos batch y
continuo a partir de glucosa y lactosa y cuando se modifican las
concentraciones de los nutrientes. La composicién de la mezcla racémica
formada por Lactobacillus plantarum cambia con la aireacion y la
concentracion de NaCl. Comparando los modos batch y continuo, la
concentracion del isomero predominante fue mayor en el primero, ya sea
L(+) 6 D(-). La concentracion del isobmero deseado también ha variado
aumentando el pH vy la concentracién de sustrato, pero disminuye con la
temperatura y cuando el pH no es controlado (Hagerdal y Hofvendahl,
2000).
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1.4.1.7 Modo de Fermentacion: El acido lactico, por lo general, se
produce en modo batch, pero existen numerosos ejemplos de cultivo
continuo asi como fed-batch y fermentaciones repetidas batch
semicontinuas. Cuando se compara los modos de fermentacién batch y
continuo, el primero resulta en mayores concentraciones de acido lactico y
mejores rendimientos en la mayoria de estudios. Esto es debido a que
todo el sustrato es usado en el modo batch. Por otro lado, el modo
continuo resulta en mayores productividades, probablemente por que se
trabaja a altas tasas de dilucion, en donde la ventaja sobre el modo batch
es pronunciada. En general los modos fed-batch, semicontinuo y modo
batch repetido han obtenido rendimientos mayores que el modo batch
(Ishiaki y Vonktaveesuk, 1996).

. Inmovilizacion y recirculacion de células: Las células de LAB
pueden ser recirculadas o inmovilizadas en soportes solidos en diferentes
modos para aumentar la densidad celular; pero esto no ha sido muy
exitoso en términos de aumento del rendimiento del acido lactico y
productividad. Por otro lado la recirculacion de células ha dado mayores
concentraciones de acido lactico y rendimientos iguales o mayores
(Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

. Fermentaciones fed-batch: El proceso batch consiste en realizar
una alimentacion inicial con todos los nutrientes necesarios para el
microorganismo dentro del reactor, para que este se reproduzca en forma
exponencial hasta el momento en que se agote el sustrato,
posteriormente la fermentacion llega a fase estacionaria. En contraste, la
metodologia fed-batch consiste en suministrar los nutrientes al
microorganismo durante el proceso fermentativo sin la eliminacion del
medio agotado, esta corriente de alimentacién puede ser suministrada de
forma continua, con flujos variables o constantes, o de forma discontinua

en forma de pulsos (Soto, 2004).
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1.4.2 Consideraciones del proceso.

Las mejores condiciones de fermentaciéon no siempre son las mas
favorables para todo el proceso desde el punto de vista econdmico,
porque el costo del sustrato y de los procesos de separacidon son
proporcionalmente altos. El sustrato, por lo general, es un asunto de
disponibilidad geografica. Los desechos de agricultura y silvicultura,
debido a su bajo precio, son preferibles a azucares puros y costosos. Para
sustratos lignocelulosicos una cepa que fermente pentosas y hexosas
como Lactobacillus pentosus es requerida para maximizar el rendimiento.
El almidéon puede ser hidrolizado y fermentado por algunas cepas de
Lactobacillus productoras de amilasas, como Lactobacillus amylovorus,
0, después de ser hidrolizado a glucosa, ser fermentado. Una cepa
homofermentativa maximiza la productividad de acido lactico producido.

Independientemente de la fuente de carbono, la fermentacion batch ha
sido superior a la fermentacion continua en todos los aspectos, excepto
en la productividad volumétrica. En modo continuo o en repetidos batch,
se incrementa el rendimiento aun mas. Si el sustrato es costoso el
rendimiento debe ser maximizado (como en operacion batch o
semicontinua), mientras que la productividad volumétrica debe ser
maximizada mediante operacion continua si los costos de inversion son
altos. Una alta productividad puede ser alcanzada reciclando las células,
resultando en alta masa celular sin reducir el rendimiento (Hagerdal y
Hofvendahl, 2000).

1.5 LOS PROCESOS DE SEPARACION.
La sintesis quimica de acido lactico siempre lleva a la mezcla racémica

oOpticamente inactiva, mientras que la selectividad puede ser alcanzada

mediante fermentacién usando el microorganismo apropiado. De cualquier
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manera, el proceso bioldgico requiere el uso de un proceso de separacion
economico y eficiente para recuperar acido lactico y aislarlo de varias

impurezas en el caldo de fermentacion.

Los carbohidratos son fermentados a acido L-lactico por varios
microorganismos, haciendo que el pH del caldo de fermentacion
disminuya afectando la productividad de los microorganismos. Se han
realizado investigaciones para desarrollar cepas que puedan producir
acido lactico a bajos pH, pero no son todavia comercialmente viables. Se
tienen dos procesos convencionales para mantener el pH del fermentador

estable:

. El caldo de fermentacion clarificado es concentrado al 32%, muy
por encima del punto de cristalizacion y acidificado con acido sulfurico

para obtener el acido lactico crudo (Joglekar et al., 2006).

. El carbonato de calcio es adicionado al caldo para mantener una
concentracion de 4acido lactico baja para prevenir la inhibicion de la
bacteria. La solucion de lactato de calcio caliente es después clarificada
mediante filtracion y lavada; subsecuentemente es cristalizada y
convertida a acido lactico agregando acido sulfurico, el cual se convierte
en grandes cantidades de sulfato de calcio como subproducto (Jackman
et al., 2004). Este sulfato de calcio es eliminado mediante filtracion. Una
mayor purificacion es alcanzada mediante tratamiento con carbon
activado, resinas de intercambio idnico, extraccién con solventes o
esterificacion, seguida por destilaciéon e hidrdlisis (Ohkouchi y Inoue,
20006).
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1.5.1 Extraccién reactiva.

El acido lactico es poco extraible con solventes organicos comunes
debido a su naturaleza hidrofilica, por lo que la extraccion reactiva ha sido

considerada para su recuperacion a partir de procesos convencionales.

La extraccion reactiva usa la reaccion entre el extractante y el material ha
ser extraido. El extractante en la fase organica reacciona con un material
en fase acuosa y el complejo que reacciona es solubilizado en la fase
organica. El acido lactico es recuperado de la capa organica mediante
una desorcion. El prerrequisito de una recuperacion econdmica mediante
distribucién es un alto coeficiente de distribucion (Kd) (Joglekar et al.,
2006.).

1.5.2 Adsorcion.

La recuperacidon de acidos carboxilicos de caldos de fermentacion
presenta un problema de separacion desafiante debido a la compleja
naturaleza de estos. Métodos de recuperacion que utilizan agentes de
separacion, como adsorbentes sélidos que son selectivos para acidos
carboxilicos, son atractivos. Caracteristicas importantes de Ilos
extractantes y de los adsorbentes solidos son una alta capacidad, una alta
selectividad para el acido sin serlo para el agua ni el sustrato,
regenerabilidad y, dependiendo del proceso, configuracién vy

biocompatibilidad con los microorganismos (Joglekar et al., 2006).

1.5.3 Electrodialisis.

La fermentacion con electrodialisis es promisoria porque puede remover

acido lactico continuamente y mantener el pH del medio. La mayor parte
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de la literatura muestra la produccion de acido lactico a sales de lactato en
dos pasos: electrodialisis convencional y purificacion con electrodialisis
bipolar para la conversion de las sales de lactato en acido lactico con la

recuperacion del compuesto alcalino (Joglekar et al., 2006).

1.5.4 Esterificacion y destilacion reactiva.

La esterificacion es el unico proceso de separacién que separa el acido
lactico de otros acidos organicos. El acido lactico de alta pureza puede ser
preparado mediante la formacién de un éster al reaccionar el acido lactico
con alcohol. Posteriormente, la purificaron del éster se da por destilacion o

extraccion y luego se realiza su conversion en acido lactico.

La destilacion simultdnea con esterificacion-hidrolisis es llamada
destilacion reactiva. El caldo fermentado con acido lactico necesita ser
pretratado para remover algunas impurezas antes de la destilacion
reactiva, para lo cual se usan camas de resinas que sirven como
catalizador y como relleno para la columna de destilacién (Joglekar et al.,
2006).

1.5.5 Proceso de separacién del acido lactico.

En la figura 6 se muestra el proceso de separacion de acido lactico

cuando el pH de la fermentacion es controlado con carbonato de calcio.

36



Figura 6. Proceso de separaciéon del acido lactico.
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En la fermentacion se produce el acido lactico y ya que el pH de esta es
controlado con carbonato de calcio estos reaccionan para generar lactato
de calcio. Posteriormente, se realiza una filtracién con el fin de eliminar la
biomasa y una evaporacion para separar el exceso de agua y asi

disminuir el tamano de los equipos posteriores.

Después de la evaporacién se realiza una esterificacion en donde el
lactato de calcio reacciona con acido sulfurico en presencia de metanol
para generar lactato de metilo y sulfato de calcio (el cual es un

subproducto).

El lactato de metilo generado junto con el agua que esta presente en el
proceso desde el comienzo van a una destilacion reactiva donde estos
dos compuestos reaccionan para regenerar y separar el metanol y el
acido lactico.

1.6 EL MERCADO DEL ACIDO LACTICO

1.6.1 Precios y costos.

El acido lactico tiene un precio comercial que varia entre 1.38 US$/kg

(para 50% de pureza) y 1.54 US$/kg (para 88% de pureza) (Wee et al.,

2006). La produccién sintética de este tiene un costo entre 1.30 y 1.40
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US$/kg. (Zacchiy Akerberg, 2000); pero para ser competitivo el costo del
mondmero debe ser menor a 0.8 US$/kg, (Datta et al., 1995). En todo
caso, todavia hay varios topicos que deben ser estudiados para producir
acido lactico por medios biotecnoldgicos en el rango de costos sefialado,
como el desarrollo de microorganismos de alto desempefio en la
produccion de acido lactico, la disminucion de los costos de las materias
primas y los procesos fermentativos. Los procesos biotecnolégicos para la
produccion de acido lactico a partir de materias primas de bajo costo
deben ser mejorados para hacerlos competitivos con los procesos
quimicos (Wee et al., 2006).

1.6.2 Produccion y cuantificacién de la oferta existente.

Se estima que la demanda actual del acido lactico en el mundo esta entre
130,000 a 150,000 toneladas métricas por afio (Wee et al., 2006). Este
compuesto posee un uso potencial como insumo para aplicaciones de
gran volumen, con ventas proyectadas que exceden los US $ 3 billones
anuales solo en Estados Unidos (72 millones de libras), (Wisconsin

Biorefining Development Initiative, 2006).

Para resumir cabe decir que el mercado mundial para sustituciéon de
solventes seria de US$ 4.5 billones/afio, el de polimeros biodegradables
US$ 0.9 billones/afio y el de quimicos oxigenados US$ 5.4 billones/afio
(Bolaros et al., 2000.).

1.6.3 Crecimiento esperado y factores que inciden.
Actualmente, a nivel mundial, algunos observadores estiman que la

produccion de acido lactico tiene un incremento de 12-15% anual
(Joglekar et al., 2006) y se tiene proyectado un aumento de la demanda
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de acido lactico de un 455% anual para el uso en polimeros
biodegradables (Jarvis, 2001).

Los productores de acido lactico estan esperando aumentar sus
ganancias con el potencial del producto como monomero del acido
polilactico. La industria espera que haya suficiente capacidad de acido
lactico para mantener la demanda de polimeros biodegradables vy
solventes. El mercado por el acido polilactico crece, ademas, con los
requerimientos de los consumidores de productos “verdes”; igual ocurre
con los solventes y agentes de limpieza biodegradables, en donde el
consumo de lactatos crece debido a su biodegradabilidad. El etil lactato
es el producto primario, y es usado como agente de limpieza en las
industrias de la microelectrénica, metalmecanica y de impresion (Jarvis,
2001).

1.6.4 Proyeccién de la demanda.

Actualmente, todo el acido lactico consumido en Colombia es de origen

extranjero, el cual se encuentra distribuido segun se muestra en la tabla 2.

Proyectando las tendencias mostradas hasta el 2010, se esperarian
volumenes de 297.3, 320.6, 343.9 y 367.2 Ton para los afios 2007, 2008,
2009 y 2010, respectivamente, considerando incrementos acordes con el

comportamiento de la tendencia en los ultimos afios.
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Tabla 2. Estadisticas de las Importaciones de Colombia por Paises para
el acido lactico (Comunidad Andina de Naciones, 2007).

Volumen en Toneladas
2000 | 2001 | 2002 | 2003 | 2004
MUNDO 140 159 170 198 237
Alemania 1 0 0 0 4
Bélgica 9 28 25 76 109
Brasil 114 115 107 104 135
China 13 5 27 1 20
Espafia 0 3 2 4 1
Estados
Unidos 0 0 4 0 5
Italia 0 0 0 0 4
Jap6n 0 0 0 0 1
México 0 0 1 6 32
Paises
Bajos 3 7 7 74
Per 0 0 0 0 9

1.7 SIMULACION DE PROCESOS BIOTECNOLOGICOS

En la actualidad, se han venido implementando la utilizacion de
herramientas computacionales para realizar simulaciones de bioprocesos
con el fin de optimizarlos. Par esto se cuenta con herramientas tales como
Superpro designer, Excel, Matlab o ASPEN, en donde es posible la
manipulacion de distintos tipos de datos y utilizacion de ambientes
graficos que representan los comportamientos descritos por los modelos.

La simulacion puede ser usada como una importante herramienta para el
desarrollo de bioprocesos, jugando un importante rol para lograr un
diseno optimo de ellos, mientras acelera el desarrollo de los proceso para

la industria bioquimica.

Las ventajas de la simulacion para el desarrollo y escalamiento de
bioprocesos han sido conocidas por largo tiempo. Los simuladores de
procesos ofrecen la oportunidad de reducir el tiempo requerido para el

desarrollo de estos. Ellos permiten la comparacion de alternativas de
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proceso para que un gran numero de ideas puedan ser sintetizadas y

analizadas interactivamente en poco tiempo (Zhou et al.,1997).

1.7.1 Modelo de simulacidn.

Un modelo es aquel que describe las relaciones entre las principales
variables de estado y explica cuantitativamente el comportamiento de un
sistema. El modelo puede proveer sugerencias para el analisis, disefio y
operacion de un fermentador. Los modelos de fermentacion normalmente
son divididos en dos clases: en modelos estructurados en donde las rutas
metabdlicas intracelulares son consideradas y modelos no estructurados,
en donde la biomasa es descrita por una variable. Los modelos
estructurados parecen ser complicados para el uso regular, mientras que
los modelos no estructurados son mucho mas faciles de usar y han
demostrado que tienen la capacidad de describir adecuadamente muchas

fermentaciones (Liu et al., 2003).

A continuacion se muestran algunos modelos que describen las cinéticas
de crecimiento microbiano, produccion de acido lactico y consumo de
glucosa (Islam et al., 2003; Liu et al., 2003 ):

1.7.1.1 Crecimiento microbiano (X): Los modelos no estructurados
mas ampliamente usados para describir el crecimiento celular son el
modelo cinético de Monod, la ecuacion logistica y el modelo de Haldane.
La ecuacion logistica es un modelo independiente del sustrato que puede
describir la inhibicion de crecimiento de la biomasa que se presenta en
muchas fermentaciones batch. EI modelo logistico se describe en la

ecuacion 1.
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Ecuacion 1. Modo diferencial del modelo de crecimiento logistico (Liu et
al., 2003).

dXx X
ooy ox*x[1- 2
dt Hu ( ij

La forma integrada de la Ecuacion1 usando X=Xo (t=0) (ecuacién 2) da
una variacion de X como funcion de t, el cual puede representar tanto la

fase exponencial como la fase estacionaria.

Ecuacién 2. Forma integrada de la ecuacién de crecimiento logistico (Liu
et al., 2003).
_ Xo* Xm*et
Xm - Xo + Xo*e"™"

Donde X, representa la concentracion de biomasa (g/L) maxima obtenida
durante la fermentacion, Xy la concentracion inicial de biomasa (g/ L), y

Hm la velocidad especifica maxima de crecimiento (h™).

1.7.1.2 Formacion de producto (P): La cinética de la formacion de
acido lactico se baso en las ecuaciones de Luedeking-Piret. Este modelo
fue originalmente desarrollado para la formacion de acido lactico por
Lactobacillus delbrucckii (Gong y Lun, 1996). De acuerdo con este
modelo, la velocidad de formacion de producto depende de Ila
concentracion de biomasa y de la velocidad de crecimiento dX/dt, de

manera linear (ecuacion 3).

Ecuacion 3. Modo diferencial de la ecuacion de Luedeking-Piret (Liu et

al., 2003).
dj:amdl+ﬁ*x
dt dt

42



Donde a (g/g) y B (g/g.h) representan la constantes de produccion de

acido lactico asociada y no asociada al crecimiento respectivamente.

1.7.1.3 Consumo de glucosa (S): Una fuente de consumo de
carbono como la glucosa es usada para formacidon de biomasa, de
productos resultantes del metabolismo celular y para el mantenimiento de

las células. La Ecuacion 4 muestra como se relacionan:

Ecuacion 4. Ecuacién de consumo de glucosa (Islam et al., 2003).

S=5, _X(JH/Jm+ mg}.,.w}(em _1)
/'l Y YXS

Xs

Donde Sy representa la concentracidon inicial de sustrato (g/L), Yxs el
rendimiento real de sustrato en biomasa (g/g), ms el coeficiente de

mantenimiento (g/g.h) y p es la velocidad especifica de crecimiento (h™).
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2 MATERIALES Y METODOS.

2.1 LOCALIZACION.

Los andlisis y pruebas correspondientes a este trabajo, se realizaron en los
laboratorios de Biotecnologia y Analisis Instrumental de la Universidad EAFIT, en la
ciudad de Medellin.

2.2 MEDIO DE CULTIVO.

El medio de cultivo usado fue el MRS, el cual es un medio creado por DeMan,
Rogosa y Sharpe (1960) para el enriquecimiento, cultivo y aislamiento de las
diferentes especies de Lactobacillus. Las concentraciones de los nutrientes en el
medio (Tabla 3) fueron las reportadas por Guogiang et al. (1991), cambiando la
concentracién de glucosa. Las soluciones de sales y la glucosa fueron autoclavadas

por separado a 15 psi y 120°C durante 20 minutos.

2.3 MICROORGANISMO UTILIZADO.

Se utilizé el microorganismo, Lactobacillus casei ATCC 7469 (Figura 7) obtenido

en la American Type Culture Collection (ATCC).
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Tabla 3. Composicién del medio de cultivo MRS (Guokiang et al., 1991).

Compuesto Composicion (g/L)
Glucosa 100
Extracto de levadura 10
KoHPO, 0.5
KH,PO,4 0.5
Citrato de sodio 1.0
MgSQ,4.7H,0O 0.005
MnSQO4.H,O 0.0031
FeS0,4.7H,0 0.002
Acido ascorbico 0.005
Agar Agar 13.0

Figura 7. Lactobacillus casei ATCC 7469

Inicialmente el microorganismo se encontraba liofilizado por lo que fue activado de la

siguiente forma:
- Una asada del lidfilo (Figura 8) se agregd a 20 mL de medio MRS liquido

(Tabla 3) y se ubico en un shaker a 37°C y 90 rpm, durante dos dias.

- El caldo de cultivo resultante fue el indculo para sembrar una caja petri, la
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cual a su vez sirvié para almacenar la cepa en el sistema de perlas Criobank (
- Figura 9), para lo cual:

o] De una caja petri de cultivo fresco se retirod toda la biomasa con un asa
estéril y se disolvidé en el medio que el sistema de perlas contiene.

0 Se agité hasta incorporar completamente la muestra al medio
invirtiendo el vial. Esto permitié que las bacterias se adhirieran a las
perlas.

o] Con una pipeta estéril, se removié el medio de cultivo de Cryobank y
se almacenaron las perlas a 4°C.

- Para generar las cepas de trabajo se tomé una perla del vial con un asa
de siembra y se extendid sobre la superficie de una caja petri con agar MRS.
- Las cajas petri se incubaron a 37°C durante dos dias y posteriormente se

almacenaron a 4°C.

Figura 8. Lidfilo.
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Figura 9. Sistema de perlas Cryobank.

2.4 METODOS ANALITICOS

Las muestras para realizar las curvas de crecimiento, generacion de producto y
consumo de sustrato fueron tomadas por duplicado a tiempos dados desde el tiempo
cero que corresponde a la inoculacion, hasta que termina cada fermentacion. Luego,
las muestras fueron analizadas para determinar la concentracion celular por peso
seco, el consumo de sustrato por DNS (Miller, 1959) y la concentracién de acido

lactico por cromatografia liquida de alta resolucion, HPLC.

Las fermentaciones, los analisis y la toma de muestras fueron llevadas a cabo por

duplicado y los valores aqui presentados son el promedio de las mediciones con su

respectivo error estandar.

2.4.1 MEDICION DE BIOMASA

La medicién de biomasa de L. casei se realizd por el método de peso seco. Para ello

se tomo6 de manera estéril 1 mL de muestra, luego se centrifugé a 14000 rpm a 4°C,
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durante 60 minutos para eliminar el sobrenadante. Al pellet resultante se le agregé 1
mL de acido clorhidrico 1 M para que el carbonato de calcio presente reaccionara y
se centrifugd a las mismas condiciones anteriores. Finalmente, el eppendorf fue
secado a 50°C durante 24 h para luego ser pesado. El calculo de la concentracién de

biomasa en g/L se computé de acuerdo a la ecuacién 5:

Ecuacién 5. Concentracion (g/L) de biomasa

(Peso _ Final _ Eppendorf — Peso _ Inicial _ Eppendorf)
0,001L

Biomasa = *100%

2.4.2 MEDICION DE LA CONCENTRACION DE GLUCOSA

La cinética de consumo de sustrato se determind por el método de Acido
Dinitrosalicilico (DNS) (Miller, 1959), que permite cuantificar la presencia de azucares
reductores (Anexo 1). Para llevar a cabo la cuantificacion se realizé una dilucion del

sobrenadante obtenido después de la centrifugacion de 1:165.7.

2.4.3 MEDICION DE LA CONCENTRACION DE ACIDO LACTICO

La concentracion de acido lactico y del lactato de calcio presente en el cultivo debido
a la reaccion del acido con el carbonato de calcio, fue determinada por medio de
cromatografia liquida (HPLC). El equipo usado fue un HPLC Agilent Technologies
serie LC 1200 Series Quaternary a temperatura ambiente, en una columna C18, con
acido sulfurico 0.01 M como fase movil y con un flujo de 0.7 mL/min, se us6 un

detector de absorcion ultravioleta a 210 nm, con un volumen de inyeccion de 10 pl.

Como preparacion de las muestras se siguieron los protocolos encontrados en
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Sanchez y Ramirez (2004) y Wang et al. (2007).

A cada muestra primero se le elimind la biomasa por medio de la centrifugacion de 2
mL, a 14000 rpm, por 60 minutos, a 4°C; después, para desproteinizar la muestra se
tomaron 1.5 mL de esta y se le agregd 0.1 mL de H3PO4 0.1 N, luego se centrifugd

durante 60 minutos, a 12000 rpm, a 4°C y se tomé el sobrenadante.

Posteriormente, se calentd el sobrenadante durante 10 minutos a 30°C en bafo
Maria para despolimerizar al acido y se filtré por acetato de celulosa con un diametro
de puro de 0.3 um. En este punto las muestras estaban listas para ser llevadas al

cromatografo y realizar las mediciones.

Para cada muestra, se leyo en el cromatograma el area del pico correspondiente
tanto al acido como al lactato presente, los cuales aparecen a 6 y 3.1 minutos
respectivamente y se obtiene la concentracion a partir de las curvas de calibracion

(Anexo 2y 3), teniendo en cuenta los factores de dilucion usados.

2.5 FERMENTACIONES

2.5.1 Evaluacion de la concentracion de carbonato de calcio.

Las fermentaciones fueron realizadas en el agitador lineal con control de temperatura
(Figura 10) a 37°C y a una velocidad de 90 rpm. Estas fueron llevadas a cabo por
duplicado en erlenmeyers de 500 mL con 300 mL de medio MRS. Los erlenmeyers

fueron cubiertos con algodon, aluminio y vinipel, para crear condiciones parcialmente

anaerobias.
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Figura 10.Agitador lineal con control de temperatura.

o
{d= I
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La inoculacion fue realizada con 3 asadas del microorganismo, provenientes de cajas
petri preparadas a partir del sistema de perlas Criobank.

Para la toma de muestras, los erlenmeyers fueron llevados a la camara de flujo
laminar y alli se les retiré la cubierta y se tomé de manera estéril 1 mL de muestra
por duplicado. Los erlenmeyers fueron nuevamente tapados y llevados al agitador.

Las concentraciones de carbonato de calcio evaluadas fueron 15, 37.5 y 60 g/L.

2.5.2 Sistema batch en biorreactor.

Primero se realiz6 un preindculo a partir de tres asadas de las cajas petri en
erlenmeyers de 50 mL con 20 mL de medio de cultivo MRS. Después de 2 dias de

cultivo a 37°C y 90 rpm en el agitador lineal con control de temperatura, el contenido

fue pasado, en condiciones estériles, a erlenmeyers de 500 mL con 180 mL de medio
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de cultivo MRS. El proceso se llevé a cabo a 37°C, 90 rpm, por 48 horas para ser

usado después como inéculo con una OD de 1.9 + 0,5 en el biorreactor.

El equipo utilizado fue un biorreactor BIOENGINEERING CH 8636 (Figura 11) con un

volumen total de 3 L, cuatro bafles y 2 agitadores de seis hojas planas tipo Rushton.

Figura 11. Biorreactor BIOENGINEERING CH 8636

2.5.3 Sistema Fed-batch.

En las fermentaciones batch se realiz6 el mismo procedimiento descrito para las
fermentaciones batch, en el cual fue preparado el preinéculo y el indculo,

adicionalmente, se prepararon las soluciones para la alimentacion del biorreactor.
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La estrategia de alimentacion fed-batch se dividié en tres etapas: primero se opero el
biorreactor en modo batch con 2 L de medio de cultivo hasta finalizar la fase
exponencial, posteriormente, comenzo la alimentacion fed-batch hasta que fue
agregado 1 litro de solucién de glucosa y por ultimo se operdé nuevamente el

biorreactor en modo batch durante las ultimas 24 horas del proceso

Los procesos fed-batch realizados fueron los siguientes:
* Fed-batch 1: flujo 74 mL/h, concentracion de glucosa de 850 g/L.
* Fed-batch 2, flujo 43mL/h, una concentracion de glucosa de 100 g/L.

» Fed-batch 3 flujo 14 mL/h y concentracion de glucosa de 100 g/L.

Todos los procesos fed-batch operaron con una agitacion de 90 rpm, una

temperatura de 37° C y una concentracion inicial de CaCO3; de 15 g/L.

2.5.3.1 Célculo de los pardametros productivos en las fermentaciones.
* Rendimiento observado de sustrato en producto (Y ps).

El célculo del rendimiento de sustrato en producto se define como los gramos de
acido lactico producidos sobre los gramos de glucosa consumida, por esto el calculo

de este parametro esta definido por la ecuacién 6:

Ecuacién 6. Rendimiento observado de sustrato en producto (g/g).

_ Gramos _de _ Acido _ Lactico _ Pr oducidos

Y ps .
Gramos _de _Glucosa __Consumida

El rendimiento tedrico de sustrato en producto esta definido como los gramos de

acido lactico producidos sobre los gramos de glucosa consumida para la produccién
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de este acido, por lo tanto, ya que esta es solo una fraccion de la glucosa total

consumida, el rendimiento tedrico es mayor que el rendimiento observado.
* Productividad Volumétrica (Q).

La productividad volumétrica estd definida como los gramos de acido lactico

producidos por unidad de volumen, en un tiempo dado (ecuacion 7)

Ecuacién 7. Productividad volumétrica (gr/L.h”
_ Gramos _de _ Acido _ Lactico _ Pr oducidos
Tiempo _ de _ Fermentacion [Volumen

* Rendimiento observado de sustrato en biomasa (Y xs)

El rendimiento observado de sustrato en biomasa esta definido como los gramos de
biomasa obtenida sobre los gramos de glucosa consumida y se calcula con la

ecuacion 8:

Ecuacién 8. Rendimiento observado de sustrato en biomasa (g/g).
v = Gramos _de _Biomasa _ Obtenida

* Gramos _de _Glucosa _Consumida

2.6 SIMULACION.

Para la implementacion del modelo de simulacion, fueron escogidas las ecuaciones
que describen el proceso de fermentacion, propuestas por Liu, et al. (2003) para la
produccion de biomasa y de acido lactico e Islam et al. (2003) para el consumo de
sustrato. En ellas se presentan los modelos que representan a estos parametros en

el tiempo; siendo estas las Ecuacion 2, 3 y 4. Ellas fueron usadas para simular los
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resultados experimentales, mediante el uso de EXCEL, los valores de los parametros

cinéticos fueron encontrados con el software Polymath 6.0.

2.7 ANALISIS ESTADISTICO

Se realizaron diferentes analisis estadisticos segun la etapa del proceso en el
software Statgraphics 5.0. El primero fue llevado a cabo para las fermentaciones
realizadas en el agitador lineal, en donde se evaluaron diferentes concentraciones de

carbonato de calcio.

A estas fermentaciones se les realizé un analisis de varianza ANOVA con un nivel de
confianza del 95%. Para ello se evaluaron las diferencias que existian entre las
diferentes concentraciones de carbonato y los diferentes parametros productivos

(concentracion de acido lactico, Yps, Q).

Posteriormente se realizd un analisis estadistico para comparar las diferencias
existentes entre todas las fermentaciones realizadas en el biorreactor. También
consistid en un analisis de varianza ANOVA con un nivel de confianza del 95%.
Ademas, se llevo a cabo un analisis de rangos multiples para determinar que grupos
eran homogéneos Yy asi identificar cuales medias eran significativamente diferentes

de las otras.
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3 RESULTADOS Y DISCUSION

3.1 VARIACION DE LA CONCENTRACION DE CARBONATO DE CALCIO

El carbonato de calcio es un agente regulador de pH, el cual reacciona con el acido
lactico formando lactato de calcio. Por ello, es importante determinar la concentracién
de este compuesto que permita altas productividades y buenos rendimientos. En este
estudio, se evaluaron diferentes concentraciones de este compuesto en un sistema
de fermentacion batch (15, 37.5y 60 g/L)

Se observé un comportamiento muy similar en todas las concentraciones evaluadas,

en la Figura 12 se puede observar su comportamiento.

En la figura 12a se observa que durante el crecimiento de L. casei se hallaron
diferentes fases de crecimiento. La fase lag correspondié a un periodo de 8 horas,
donde el microorganismo se adaptd a las condiciones fisico quimicas del proceso.
Posteriormente, ocurrié la fase exponencial con una duracion de 54,5 h, en donde
aumentod considerablemente la concentracién del microorganismo, para luego entrar
en la etapa de fase estacionaria y muerte celular evidenciada por la disminucién en la

concentracién de biomasa de 2.68 a 2.49 g/L.
La disminucion en la concentracion de glucosa esta relacionada con el aumento en la

concentracién de biomasa y la mayor velocidad en el consumo de este se da durante

la fase exponencial de crecimiento, llegando a un valor final de 47.7 gr/L de glucosa.
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Figura 12. Cinética de las fermentaciones variando la concentracion de carbonato de
calcio. a)15 g/L, b)37.5, c)60 g/L. Biomasa (——) , Glucosa (—=—) , Acido lactico (——).
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Finalmente, se puede ver cdmo la produccion de acido lactico comenzé al igual que
el crecimiento celular a las 8 horas y al finalizar el crecimiento exponencial se
alcanzo el 95% (94.7 g/L) del acido total que se produjo en la fermentaciéon completa.
Al final de la fermentacion, se encontraron 99.3 g/L de acido lactico, habiéndose
generado aun una pequefia fraccion de este (5%) durante la fase estacionaria. Por
ello, bajo las condiciones evaluadas, este metabolito esta relacionado parcialmente
con el crecimiento celular, ya que se produjo principalmente en la fase exponencial,
pero también, aunque en menor proporcion, en la fase estacionaria tal como fue
reportado por Islam et a., (2003).

Para cada fermentacion se evaluaron los siguientes parametros a las 80 horas:
concentracion final de acido lactico (AL), rendimiento observado de sustrato en
producto (Y'ps), productividad volumétrica de acido lactico (Q) y rendimiento

observado de sustrato en biomasa (Y'yxs) (Tabla 4). Los datos reportados son el
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promedio de sus duplicados.

Las figuras 12b y 12c tienen el mismo comportamiento que la figura 12a, pero al
aumentar la concentracion de carbonato de calcio aumento la fase lag de estas, esto
pudo ser debido a que el indculo de estas fue obtenido directamente de cajas petri y
en estas el medio de cultivo no contenia carbonato de calcio. Por esto, para estas
fermentaciones el carbonato consistié en un agente nuevo en el medio y al aumentar
la concentracion de este también aumentdé el tiempo de adaptacion de la bacteria al

medio de cultivo.

Tabla 4. Parametros productivos bajo diferentes concentraciones de carbonato de

calcio.
Carbonato de calcio
Parametro 15 g/L 37.59/L 60 g/L
AL (g/L) 99.1 94.9 924
Y s (9/9) 2.38 1.70 1.72
Q (g/L.h) 1.24 1.19 1.23
Y 'xs (9/9) 0.056 0.061 0.053

A estas fermentaciones se les realizé un analisis de varianza ANOVA con un nivel de
confianza del 95%. Para ello se evaluaron las diferencias que existian entre las
concentraciones de carbonato y los parametros productivos (concentracion de acido
lactico, Yps, Q). No se hallaron diferencias significativas entre estas variables
dependientes y la concentracion de CaCO3; (P>0,05) (Anexo 5) concluyendo asi que
la produccion de este acido no se ve afectada por la concentracion de esta sal bajo

las condiciones evaluadas en este proyecto.
El carbonato de calcio es un agente inerte para la bacteria ya que esta no lo puede

consumir y a las concentraciones trabajadas tampoco es nocivo para ella. La unica

funcion de este compuesto en el medio de cultivo es reaccionar con el acido lactico
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producido, posiblemente por esto es que su concentracién en el medio no afectd de

manera significativa a los parametros productivos.

Los resultados obtenidos son mejores a los de Vazquez et al. (2003) en donde con
una concentracion de 100 g/L de carbonato de calcio se obtuvo 58,9 g/L de acido

lactico con L. coryniformis en erlenmeyers de 250 mL y 100 mL de medio de cultivo.

Las concentraciones obtenidas también son mas altas que aquellas logradas por
Elibol et al. (2004) quienes estudian diferentes fuentes de carbono para la produccion
de acido lactico con Rhyzopus oryzae, logrando una concentracion maxima de 60 g/L
del acido en erlenmeyers de 250 mL con 50 mL de medio de cultivo y 50 g/L de

carbonato de calcio.

En Patel et al. (2007) trabajando con Lactobacillus sp. KCP0O1 se obtuvo un aumento
de 23,48 g/L a 45,59 g/L en la concentracion final de acido lactico al pasar de realizar
las fermentaciones sin control de pH, a llevarlas a cabo con 20 g/L de carbonato de
calcio. Esto evidencia que un control adecuado del pH puede aumentar

significativamente la produccién de acido lactico.

Por esto, y para disminuir el gasto de reactivos, se decidio trabajar con la menor
concentracion de carbonato de calcio, correspondiente a 15 g/L de la misma manera
como lo realizaron Tan y Ding (2006).

3.2 PROCESO FERMENTATIVO EN MODO BATCH EN BIORREACTOR.

El proceso de fermentacion a nivel de agitador lineal se llevo a un biorreactor de 3 L,
con el fin de evaluar la produccién de &acido lactico a una escala mayor y
posteriormente, comparar el proceso batch con uno fed-batch. La cinética de

crecimiento de biomasa, consumo de sustrato y formacion de producto se describe
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en la Figura 13.

Figura 13. Cinética de Fermentacion en biorreactor en modo batch.
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Tabla 5. Parametros productivos de acido lactico en un biorreactor en modo batch.

AL (g/L) 122.6
Y ps (9/9) 2.71
Q (g/L.h) 2.4
Y 'xs (9/9) 0.058

La fase de adaptacion de crecimiento encontrada a nivel de los agitadores orbitales,
desaparecio en el biorreactor, probablemente debido a mejores condiciones de

fermentacion. Ellas pueden ser una mejor agitacion, un mejor control sobre la
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temperatura del proceso y la posibilidad de garantizar anaerobiosis desde el
comienzo de la fermentacion, lo cual no se podia garantizar en el montaje realizado
en el agitador. El efecto inmediato se evidencia por el aumento inmediato de la
concentracion de biomasa observado en la Figura 13. La fase exponencial se
extiende entonces desde el tiempo cero hasta las 27 horas, terminando esta fase
37.5 horas antes que en la fermentacion en frascos agitados (70 horas), debido a las

condiciones de fermentacion explicadas anteriormente.

La corta fase estacionaria y la acelerada muerte celular se deben a la acelerada tasa
de consumo de glucosa, alcanzando limites inhibitorios muy rapidamente, ya que la

bacteria deja de consumir sustrato casi completamente desde las 27 horas.

La concentracion de glucosa disminuyé desde 98.2 g/L hasta 52.7 g/L, valor
alcanzado a las 27 horas, momento en se que alcanzd el final del crecimiento

exponencial de las células.

Finalmente, la concentracién de acido lactico que comenzo en 30 g/L (producidos en
los in6culos) aumenté hasta un valor de 118.9 g/L, produciéndose la mayor cantidad
de este metabolito (90.6%) durante las primeras 27 horas de la fermentacion en la
fase exponencial, de manera similar a lo que ocurri6 en el agitador lineal. La
proporcion de acido lactico producido durante la fase estacionaria y de muerte celular
se incremento respecto al montaje anterior, aumentando de 5 a 9,4%. Este resultado
muestra una vez mas como el acido lactico, en las condiciones de proceso
evaluadas, se comportd6 como un metabolito parcialmente relacionado con el
crecimiento celular. Esto se concluye ya que la fase de crecimiento exponencial
termino a las 27 horas, y es durante este tiempo que se dio la mayor produccion de
acido lactico; por lo cual en las préoximas fermentaciones en modo fed-batch, la

alimentacion de sustrato comenzo en este tiempo.

El rendimiento observado de sustrato en biomasa fue muy bajo (0.058 g/g)
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comparado con el de sustrato en producto (2.71 g/g). Esto muestra como las
condiciones que se estan trabajando son las apropiadas para favorecer la produccion
de acido lactico sobre el crecimiento de biomasa. Esto se debe a que los
rendimientos de sustrato en biomasa siempre son mucho menores en
fermentaciones anaerobias, ya que se favorece la produccion de otros metabolitos

sobre la biomasa (Hagerdal y Hofvendahl, 2000).

La concentracion final de acido lactico, el rendimiento observado de sustrato en
producto y la productividad volumétrica obtenidos en modo batch en el biorreactor,
fueron un 28.4%, 42.63% y 96.8% respectivamente, superiores a aquellas logradas
en el agitador, indicando que en el primero, se dan mejores condiciones tales como
la anaerobiosis y un mejor control en la agitacion y temperatura que favorecen la

producciéon de acido lactico.

En los trabajos consultados en la siguiente comparacion de resultados los estudios

fueron realizados con Lactobacillus casei ATCC 7469:

La produccién de acido lactico obtenida en el modo batch (118.9 g/L) es mayor a la
obtenida por Schugerl et al. (1993), los cuales lograron una concentracion de acido
lactico de 26.8 g/L trabajando en un reactor de 3 L y una concentracion inicial de

glucosa de 30 g/L.

En el trabajo realizado por Guogqiang et al. (1991), lograron concentraciones de acido
lactico de 68 g/L en erlenmeyers de 100 mL y una concentracion inicial de glucosa de
140 g/L.

En este estudio se presentd una mayor produccion de acido lactico a la encontrada

por Petrov et al. (2007), los cuales obtuvieron una concentracion de 10g/L de acido

lactico con células inmovilizadas y 30 g/L de lactosa.
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La concentracién de acido lactico obtenida en este estudio es comparable con la
producida por Vaccari et al. (1993) los cuales con una concentraciéon inicial de
glucosa de 119.6 g/L obtuvieron una produccion de acido lactico de 99.9 g/L en un

reactor de 3 L.

El rendimiento de 2.71 g/g es mas alto que los reportados en la literatura, como en
los estudios de Schugerl et al. (1993) los cuales encontraron un rendimiento de 0.93

g/g y en Guogiang et al. (1991) que fue de 1.1 g/g.

Por otra parte la productividad volumétrica lograda (2,4 g/L.h) tiene un valor cercano

al reportado por Guogiang et al. (1991) el cual fue de 2.6 g/L.h.

3.3 FERMENTACIONES FED-BATCH

3.3.1 Fed-batch 1

Un proceso fed-batch es usado para complementar los contenidos del reactor y
proveer control sobre la concentracion de sustrato. Idealmente, al comenzar con una
solucién diluida de sustrato y afiadiendo nutrientes, se evaden altas velocidades de
crecimiento. Esto es de gran importancia para cultivos que demandan grandes
cantidades de oxigeno por sus altas tasas de crecimiento, al igual que para
fermentaciones que puedan sufrir inhibicibn por sustrato y cambiar sus rutas
metabodlicas a algunas deseadas. Por lo anterior, si el reactor se opera en modo
batch hasta obtener una alta concentracion celular y una baja concentracion de
sustrato, y posteriormente se comienza la adicion de sustrato, se espera que la
concentracion de ambas permanezcan aproximadamente constantes durante la

operacion fed batch.

Después de tener los datos de las fermentaciones batch, se procedié a evaluar
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diferentes estrategias fed-batch con el fin de mejorar el proceso para obtener
mayores productividades. La primera estrategia de evaluacién se realizé con un flujo
de 74 mL/h y una concentracién de glucosa de 850 g/L de acuerdo con lo reportado
por Tan y Ding (2006).

Figura 14. Cinética de la fermentacion fed-batch 1.
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En la figura 14 se puede observar que la concentracion de biomasa aumento6 durante
todo el tiempo, lo cual indica que el lactobacilo se adapté al cambio en las
condiciones de fermentacion provocado por la adicion de sustrato. Una vez comenzé
la adicidon de glucosa su concentracion aumenté desde 49.3 g/L hasta 283.9 g/L y la
fermentacion solo tuvo la capacidad de disminuirla después de 13.5 horas de haber

finalizado el proceso de adicion de sustrato. Por ende, la cantidad de glucosa
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adicionada fue elevada, aunque no tanto para inhibir el crecimiento del

microorganismo.

Al comenzar el proceso fed-batch hubo un pequeio aumento en la concentracion de
acido lactico, sin embargo este se diluyd y bajo desde 107.8 g/L hasta 52.5 g/L.
Este comportamiento indica que el flujo trabajado fue mayor al requerido para poder

ver un efecto positivo en este modo de fermentacion.

Tabla 6. Parametros productivos en la fermentacién fed-batch 1.

AL (g/L) 82.7
Y os (9/9) 0.78
Q (g/L.h) 1.29
Yys (9/9) 0.059

Nota: estos resultados se refieren a toda la fermentacion

En Tan y Ding (2006) la cepa Lactobacillus casei LA-04-1 fue usada para realizar
procesos fed-batch. Alli todas las fermentaciones fed-batch fueron iniciadas como
cultivos batch con una concentracion inicial de glucosa de 90 g/L. Posteriormente
una solucion de glucosa de 850 g/L comenzé a alimentar al fermentador a un flujo de
30 mL/h cuando la concentracion de glucosa en el biorreactor se encontraba entre 0-
5 g/L. En este estudio se alcanzd una concentracion final de 152.5 g/L de &acido

lactico y una productividad volumeétrica de 1.82 g/L.h.

3.3.2 Fed-batch 2

Debido a los resultados obtenidos en el sistema anterior, se disminuyo la
concentraciéon de glucosa en la soluciéon a 100 g/L y el flujo a 43 mL/h, obteniendo los

resultados reportados en la figura 15.
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Figura 15. Cinética de la fermentacion fed-batch 2.
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Tabla 7. Parametros productivos en la fermentacién fed-batch 2.

AL (g/L) 92.9
Y'ps (9/9) 2.05
Q (g/L.h) 1.27
Yys (9/9) 0.070

En la figura 15 se puede observar que a las 27 horas, justo en el momento que
comenzo a ingresar la solucidn de glucosa en el reactor, tanto la concentracion de
acido como de biomasa empezaron a diluirse, indicando que el flujo era todavia

bastante alto para que el sistema pudiera asimilarlo de forma adecuada.

En una fermentacion en modo fed-batch se espera que la concentracion de glucosa

suba un poco en el momento que la adicion de sustrato comienza, pero debido a la
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alta cantidad de biomasa presente en el fermentador, la concentracién de glucosa

baja rapidamente.

En la fermentacion mostrada en la Figura 15 comenzd a verse un poco este
comportamiento, ya que aunque la concentracién de glucosa aumentdé en el
momento que comienza el proceso fed-batch, esta baja un poco antes de que se
acabe el proceso. Esto indica que a diferencia de la fermentacion anterior, en esta
configuracién del sistema, el microorganismo asimilé la glucosa que entr6 al

biorreactor, aunque no con la rapidez esperada.
En el caso del acido lactico, también hubo una dilucion inicial, sin embargo, la

concentracion de este comenzé a aumentar antes de terminar la adicidn de sustrato

al reactor.

3.3.3 Fed-batch 3

Para este proceso fed-batch se mantuvo la concentracién de glucosa en 100 g/L pero

se disminuyo el flujo a 14 mL/h (Figura 16).
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Figura 16. Cinética de la fermentacion fed-batch 3.
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Tabla 8. Parametros productivos en la fermentaciéon fed-batch 3.

AL (g/L) 100.3
Y'ps (9/9) 1.95
Q (g/L.h) 0.81
Yxs (9/9) 0.038

Durante este proceso fermentativo, la concentracion de acido lactico disminuy6 un
poco en el modo de operacion fed-batch. La concentracion de glucosa permanecio
aproximadamente constante durante este proceso, lo cual muestra que tanto la

concentracién de la solucidon de glucosa como el flujo usado fueron los adecuados
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como para permitir que la bacteria consumiera practicamente toda la glucosa

entrante.

Por otra parte, la concentracién de células disminuyd, debido posiblemente a que le
faltaron los demas nutrientes del medio de cultivo, aunque la glucosa fuera

consumida inmediatamente al ingresar al reactor.

Cabe anotar que lo que se busca en un proceso fed-batch, es que la concentracién
de células permanezca constante durante la fermentacion y no que disminuya. Esto
podria explicar por que no se obtiene un aumento en la concentracion de acido

lactico.

En todas las fermentaciones realizadas en este estudio (batch y fed-batch) el
rendimiento observado de sustrato en producto (Y',s) fue mucho mayor que el de
sustrato en biomasa (Y'xs) (Tablas 5, 6, 7 y 8). Esto indica que las condiciones de
fermentacion fueron apropiadas para favorecer la produccion de acido lactico sobre

el crecimiento de biomasa.

En la tabla 9 se muestran los valores obtenidos en las diferentes configuraciones del
sistema trabajadas.

Tabla 9. Resultados obtenidos con las diferentes configuraciones evaluadas.

Vo (L) |Va(L) |Sf(g/L) |[F(mL/h) |AL (g/L) ¥Y'ps (g/g) |AL(g) |Q (g/(L.h))
Batch 2 0 0 0 122.6 2.71 245.2 2.4
Fed-batch1 | 2 1 850 74 82.7 0.78 2481 1.29
Fed-batch 2 [ 2 1 100 43 92.9 205 |278.7 1.27
Fed-batch 3 [ 2 1 100 14 100.3 1.95 [300.9 0.81
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V,: Volumen inicial del reactor.

Va: Volumen total alimentado.

St Concentracién de glucosa en la alimentacién.

F: Flujo de la alimentacion.

Al: Concentracion de acido lactico obtenido.

Y s: Rendimiento observado de sustrato en producto.
Q: Productividad volumétrica.

Para comparar los resultados obtenidos en las diferentes fermentaciones se realizd
un analisis de varianza ANOVA con un nivel de confianza del 95%. Para ello se
evaluaron las diferencias que existian entre las fermentaciones y los diferentes

parametros productivos (concentracion de acido lactico, Yps, Q) (Anexo 5).

Se hallaron diferencias significativas entre la concentracion de acido lactico
producido y las diferentes configuraciones de fermentacién (P<0,05). Con la prueba
de rangos multiples, se mostré que existen diferencias significativas entre todas las
configuraciones de fermentacion. Cabe anotar que aunque con ninguna fermentacion
fed-batch se obtuvo una concentracién de acido lactico mayor a la obtenida en modo
batch, si se obtuvieron mayores cantidades de este metabolito, tal como se describe
en Hagerdal y Hofvendahl (2000).

Con respecto al rendimiento de sustrato en producto se obtuvo un valor P menor
que 0.05, lo cual indica que existen diferencias significativas. Posteriormente
mediante la prueba de rangos multiples se identificdé que estas diferencias se

presentan entre todas las condiciones de fermentacion.

Se le realizaron las mismas dos pruebas a los resultados obtenidos con las
productividades volumétricas y se encontr6 que existen diferencias significativas
entre todos los modos de fermentacion, excepto entre las fermentaciones fed-batch 1

y 2.
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En la Figura 17 se observa mas claramente las diferencias encontradas.

Figura 17. Resultados obtenidos con las diferentes configuraciones evaluadas.
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En la figura 17 se puede observar los resultados obtenidos después de evaluar las
diferentes configuraciones. La mayor concentracién de acido lactico obtenida
corresponde al proceso batch, mientras que en los procesos fed-batch, esta aumenta
cada vez que el flujo de alimentacion es menor, indicando una mayor capacidad de la

bacteria para metabolizar la solucion de glucosa entrante.
Respecto al rendimiento de sustrato en producto, el mayor valor obtenido

corresponde igualmente al proceso batch, mostrando como en este tipo de

fermentacion la mayor cantidad de sustrato es usado por la bacteria.
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Los productividades volumétricas fueron menores cada vez que se disminuia el flujo
adicionado al biorreactor; esto es claro, ya que la concentracion final de acido lactico
no aumentdé en ninguno de los proceso fed-batch, y la productividad volumétrica

tiende a disminuir mientras el tiempo de fermentacion aumenta.

En este estudio, a diferencia de Tang y Ding (2006) y Roukas y Kotzekidou (1998),
no se logré un aumento en la concentracion final de acido lactico durante el proceso
fed-batch. Sin embargo, se obtuvieron mayores cantidades en gramos de este
metabolito en este proceso semicontinuo en comparacion con el proceso batch, tal
como se describe en Hagerdal y Hofvendahl (2000). A pesar de esto, de acuerdo a
los resultados se prefiere la fermentacion batch sobre la fed-batch, ya que aunque en
la dltima se obtuvo una mayor cantidad en gramos del metabolito de interés, esto

solo se logro a expensas de mas tiempo y sustrato.

3.4 SIMULACION.

3.4.1 Simulacién del biorreactor en modo batch.

Para la implementacion del modelo de simulacion, se trabajé con las ecuaciones
propuestas por Liu et al. (2003), en donde se describen la ecuacion logistica para la
cinética de crecimiento de biomasa (ecuacioén 2) y la ecuacion de Luedeking—Piret
(Luedeking y Piret, 1959) para la cinética de produccion de acido lactico (ecuacion 3).
Finalmente, para la cinética de consumo de sustrato (ecuacion 4) se usé el modelo

propuesto por Islam et al. (2003)

Ecuacién 2. Forma integrada de la ecuacion de crecimiento logistico.

= X0 * Xm™* e
Xm — Xo + Xo*e™"
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Ecuacion 3. Formacion de Producto.

dP dXx
—=qg*—+
dt dt X

Ecuacion 4. Consumo de sustrato.

S = SO _XO{('UW‘ + m5]+'1'1+'8:|(e!leT _1)
H Yxs Yxs

Para escoger el modelo a trabajar se realiz6 una comparacién de diferentes
ecuaciones con el software Polymath 6.0 y se escogieron los modelos de acuerdo
con el que tuviera menor Rms (Root Mean Square Deviation) y R?. A partir de estas
regresiones se obtuvieron los parametros cinéticos que fueron usados para realiza

las simulaciones (tabla 10).

Tabla 10. Parametros cinéticos obtenidos en Polymath 6.0.
Hmax(h™) | 0,355

Yys (9/9) 0.0654
B (9/g9.h) 0.525

a (g/9) 12,57
Xo (g/l) 0,35
ms (9/9.h) 4,03

So (9/1) 97,82
Xm (g/l) 4.3

El valor de Y,s corresponde al rendimiento tedrico de sustrato en biomasa y debe ser
mayor al rendimiento observado, en este caso la relacién se da ya que el rendimiento

observado en la fermentacion batch fue de 0.058 g/g.

El valor obtenido para la constante de produccion de acido lactico no relacionada con
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el crecimiento (B) al ser diferente de cero, muestra una vez mas que de acuerdo a las
condiciones de fermentacion evaluadas, la produccién de este metabolito esta

parcialmente relacionada con el crecimiento celular.

Estos resultados son similares a los presentados en Islam et al. (2003) y Hagerdal y
Hofvendahl (2000) en donde el a es mucho mayor que el valor 3; indicando asi que
de acuerdo al modelo, la produccion de acido lactico es llevada a cabo
principalmente durante la fase de crecimiento celular. Asi mismo, el alto valor del
coeficiente de mantenimiento (mg) es similar al obtenido por Islam et al. (2003): 2,65
h™"), muestra una alta necesidad de las células en realizar gastos energéticos en
aspectos diferentes a su reproduccion y a la produccién del acido, tales como la

movilidad celular, la adaptacién a los cambios de pH y la reparacién celular.

Luego de efectuar las fermentaciones batch en el biorreactor y obtener los
parametros cinéticos para los modelos a usar, se llevo a cabo la implementacion del
modelo de simulacion, obteniendo las figuras 18, 19 y 20 (en EXCEL) donde los
subindices exp y sim se refieren a los valores experimentales y simulados,

respectivamente.
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Figura 18. Comparacion de los valores experimentales y simulados para la cinética
de la biomasa.

—e— Xexp

—=— Xsim

Concentracién (g/L)
N
(9]

0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)

Figura 19. Comparacion de los valores experimentales y simulados para la cinética
de sustrato.
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Figura 20. Comparacion de los valores experimentales y simulados para la cinética
de produccién de acido lactico.
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A partir de estos resultados (figuras 18, 19 y 20) se puede observar que los modelos
usados describen correctamente el comportamiento presentado en la fermentacion,
aunque el modelo usado para predecir la concentracion de biomasa en el
fermentador no tenga en cuenta la fase de muerte celular.

3.4.2 Simulacion en Superpro Designer

La simulacién del proceso fermentativo se realizé en el software Superpro Designer.
Este programa solo cuenta con los modelos cinéticos de Monod, Naldane (inhibicion
debido al producto), primer orden (la velocidad de cambio depende de la
concentraciéon del los reactivos) y orden cero (la velocidad de cambio es
independiente de la concentracion de los reactivos). Para ajustar los datos obtenidos

en fermentacion batch se buscé cual de ellos arrojaba la mejor correlacion.
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El mejor ajuste se logré con el Modelo de Monod en comparacion con los modelos

restantes. Desafortunadamente las correlaciones obtenidas no fueron satisfactorias.

Para poder realizar la simulacién del proceso con el modelo de Monod, se hizo
necesario encontrar una velocidad especifica de crecimiento y una constante de
saturacion (Ks), a pesar de que la fermentacion real no obedece a esta expresion

(ecuacion 9).

Ecuacion 9. Ecuacion de Monod

S
x:umax
K, +S

S

u

Para determinar velocidad especifica de crecimiento maxima (pmax), se grafico In X vs

t de la fase exponencial siendo pmax la pendiente de esta linea.

Por definicion Ks es igual a la mitad del valor de pmax (Figura 21), por lo tanto ya se
tienen los dos parametros cinéticos para simular la fermentacion de acuerdo al

modelo de Monod.

Figura 21. Velocidad especifica de crecimiento vs. concentracién de sustrato
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Como ya se habia mencionado, en el laboratorio se trabajé con un ind6culo
equivalente al 10% del volumen total y este se mezclé con el medio nuevo para

realizar las fermentaciones, lo cual fue simulado en Superpro Designer (Figura 22).

Figura 22. Diagrama de flujo de la fermentacion
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En el proceso que se muestra en la Figura 22, la corriente 1 corresponde al medio
nuevo y la corriente 2 al inéculo, estas son mezcladas en el mezclador (MX-101)

para su ingreso al fermentador.

La corriente tres es el nitrégeno gaseoso utilizado para purgar el reactor, la 5 es el
venteo del nitrégeno y del diéxido de carbono generado por la fermentacion,

mientras que la corriente 6 es la de salida.

Tabla 11. Tabla de corrientes

ORRIENTE
) 1 2 3 4 5 6
PARAMETRO
TEMPERATURA (°C) 25 25 25 25 37 37
PRESION (ATM) 1 1 1 1 1 1
FLUJO MASICO
(kg/Batch) 1.88 | 0.251 3.6 2.1 3.6 2.131
AGUA (kg) 1.7 0.18 0 1.88 0 1.88
GLUCOSA (kg) 0.18 0.01 0.19 0 0
ACIDO LACTICO (kg) 0 0.06 0 0.06 0 0.25
BIOMASA (kg) 0 0.0007 0 0.007 0 0.007
NITROGENO (kg) 0 0 3.6 0 3.6 0
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Como se puede observar en la tabla 11, debido a las limitaciones que tiene el
programa solo se simulé la variable mas importante en el proceso trabajado: la
produccion de acido lactico. La cinética se muestra en la figura 23, en donde Pexp se

refiere a los datos experimentales y Psp a los valores simulados.

Figura 23. Comparacion de los valores experimentales y simulados para la cinética
de produccion de acido lactico
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3.4.3 Simulacién en HYSYS

El proceso simulado en HYSYS consiste en la esterificacion del acido lactico crudo
con metanol, destilacion del lactato de metilo producido e hidrélisis de lactato de este

para obtener el alcohol y el acido lactico.

Para la simulacion del proceso se present6 un inconveniente. Debido a que el pH en
la fermentacion fue controlado con carbonato de calcio, la mayor parte del acido
lactico producido se encontraba en forma de lactato de calcio, pero este compuesto

no esta registrado en la base de datos de HYSYS, debido a esto se obvio el proceso
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de separacion de biomasa y la reaccion del lactato de calcio con el acido sulfurico en
presencia de metanol, que regenera el acido lactico. Es en esta etapa, reaccion de
esterificacion, donde la simulacion comenzd, el acido lactico impuro se disuelve en
metanol en cantidades equimolares para después ser calentado y completar la

esterificacion con el metanol presente.

La mezcla resultante compuesta de lactato de metilo y agua entra entonces a una
columna de destilacion, en donde la hidrélisis continua del éster a presion
atmosférica. El alcohol (metanol) producido por la hidrélisis es removido por la parte

superior de la columna y el acido lactico es recuperado por los fondos.

Teniendo en cuenta las tendencias para el mercado del acido lactico en Colombia, se
simul6é un proceso en el cual se producen 250 toneladas de acido lactico al afo,

equivalente a un 70% del mercado nacional para el afio 2010.

3.4.3.1 Suposiciones y aproximaciones del proceso

* Fermentador (R-001)

En el fermentador se utilizé un sistema batch. El medio utilizado era agua con una
concentracién inicial de glucosa de 96 g/l, siendo este el factor limitante de la
reaccion, se asumio que el acido lactico sale del fermentador como tal y no como
lactato de calcio, ya que como se mencioné anteriormente este compuesto no

esta registrado en la base de datos de HYSYS.
» Reactor de esterificacion (R-101)

La reaccion de esterificacion se trabajo de acuerdo a lo descrito en Yang et al.
(2004) y Sanz et al. (2007).
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* Flash (TK-101)
Se utilizé un Adjust para determinar la temperatura necesaria en el flash, a la cual
la salida de los liquidos fuera una mezcla equimolar de lactato de metilo y agua,

de modo que entraran a la torre de destilacion reactiva en estas cantidades.

» Torre de destilacion de separacion (T-101)

Debido a que del flash sale una mezcla y es necesario que estos reactivos entren
por separado a la destilacion reactiva, se usd esta torre de destilacion para
separarlos.

Se utilizé una torre de 10 platos con condensador total y se alimenté en la etapa
5.

» Torre de destilacion reactiva (T-102)

Esta torre fue especificada de acuerdo a lo reportado por Cardona et al. 2004.

Las especificaciones utilizadas fueron:

* Numero de platos: 40

» Seccion reactiva: Platos 10 al 30

* Plato de alimentacion del lactato de metilo: 10
» Plato de alimentacion del agua: 30

 Temperatura de entrada de los reactivos: 50°C
Las tablas 12 y 13 corresponden a la tabla de corrientes del proceso simulado y a la

de equipos y utilidades respectivamente.
En la figura 24 se muestra el diagrama de flujo del proceso simulado en HYSYS.
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Tabla 12. Tabla de corrientes

CORRIENTE

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
PARAMETRO
TEMPERATURA (°C) 60 60 60 60| 114.39| 114.39 50| 100.04| 144.66 50 50| 64.725| 210.78
PRESION (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
FLUJO MASICO
(kg/h) 16.021| 54.047 0|70.068| 26.521| 43.547| 43.547| 6.4832| 37.063| 6.4832| 37.063| 11.663| 31.883
FLUJO MOLAR
(kmol/h) 0.5 1 0 1.5] 0.78675| 0.71325| 0.71325| 0.35668 | 0.35657 | 0.35668 | 0.35657 | 0.35668 | 0.35657
FRACCION MOLAR
AGUA 0 0.5 0| 0.667 0.82 0.5 0.5 0.9981| 0.0019| 0.9981| 0.0019 0.001| 0.0093
ACIDO LACTICO 0.5 0 0 0 0 0 0 0 0.99
LACTATO DE
METILO 0 0 0| 0.333 0.18 0.5 0.5| 0.0019| 0.9981| 0.0019| 0.9981| 0.0093| 0.0007
METANOL 1 0 0 0 0 0 0| 0.9897 0

Las corrientes 00, 01 y 02 son ficticios en la simulacion, por lo que no fueron simulados en HYSYS, asi como los equipos

R-001 y F-001.

La corriente 00 es la entrada de células y medio de cultivo al biorreactor (R-001). La corriente 01 es la salida del

biorreactor, que corresponde al acido lactico diluido producido y las células formadas. La corriente 02 es la salida de

lodos del filtro (F-001), la cual contiene células y agua.
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Tabla 13. Tabla de Equipos y Utilities

Duty TK- Duty CT- |Duty RT- Duty CT- |DutyRT-

Duty CSTR | 101 Duty E-101 | 101 101 Duty E-102 | Duty E-103 | 102 102
EQUIPO R-101 TK-101 E-101 T-101 T-101 E-102 E-103 T-102 T-102
UTILITY Lps Lps cw cw Ips Cw cw cw Ips
ENERGIA (Kj/h) 4890 | 4.17E+04 6730 | 4.35E+04| 5.24E+04| 1.36E+03| 7.51E+03| 2.03E+04| 2.71E+04
ENERGIA (MJ/ton) 153.339605 | 1307.93352 | 211.037943 | 1364.06397 | 1642.20759 | 42.4898087 | 235.559737 | 635.308874 | 848.855441
PRESION (atm) 11.2 11.2 1 1 11.2 1 1 1 11.2
T ENTRADA (°C) 186.02 186.02 30 30 186.02 30 30 30 186.02
T SALIDA (°C) 186.02 186.02 45 45 186.02 45 45 45 186.02
Cp (kd/kmol°C) 79.889 79.889 79.889 79.889 79.889
A H vap (kJ/kmol) 36231 36231 36231 36231
Flujo (kg/h) 2.42941128 | 20.7220336 | 101.090263 | 653.406602 | 2.60E+01 | 20.3532401 | 112.836561 | 304.322247 | 1.34E+01
Flujo total (Kg/afio) 19240.9373 | 164118.506 | 800634.881 | 5174980.29| 2.06E+05|161197.662 | 893665.561 | 2410232.2| 1.07E+05
Costo unitario (US$/ton) 16.4 16.4 0.0148 0.0148 16.4 0.0148 0.0148 0.0148 16.4
Costo total (US$/afio) 315.551372 | 2691.5435 | 11.8493962 | 76.5897082 | 3379.43259 | 2.38572539 | 13.2262503 | 35.6714365 | 1746.82528
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Figura 24. Diagrama de flujo del proceso
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3.4.3.2 Grados de Libertad

Dependiendo de los equipos utilizados, se tomaron diferentes variables
como grados de libertad (tabla 14)

Tabla 14. Grados de libertad utilizados en los equipos

Equipo Grados de libertad Valor
Fermentador pH 4-7
Temperatura 37 °C
R-101 Temperatura 60 °C
Presion 1 atm
TK-101 Temperatura 114.4 °C
AP 0
E-101 Temperatura de salida 50°C
AP 0
T-101 Flujo de destilado 0.3567 kmol/h
Flujo de fondo 0.3566 kmol/h
E-102 Temperatura de salida 50°C
AP 0
E-103 Temperatura de salida 50°C
AP 0
T-102 Flujo de fondo 0.3566 kmol/h
Fraccion de ACIDO LACTICO | 0.99
en los fondos
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3.4.3.3 Matriz de indicadores

Tabla 15. Matriz de indicadores de proceso

Produccién de acido lactico por

Nombre del proceso fermentacion
Produccion (ton/afio) 252
Pureza 99,70%
Presion de los reactores (atm) 1
Condiciones | Temperatura de los reactores (°C) R-001 37
del proceso R-101 60
Xr (Conversién por paso) Rendimiento en R-001 Yps=1
XenR-101, R-102 y T-101 =1
X global 1
Listado de las operaciones Separacion por flash
unitarias de separacion Destilacion

Destilacion reactiva

Consumo

Indicadores | Agua de enfriamiento (t/t) 37,46

Tecnologicos | Lps (low pressure steam) (Mj/t) 3.952,34

Ventas (US$/afio) 388.080

Costo de capital (US$)' 737.854

) Costo de utilities (US$/ario) 8.273
Indicadores

o Costo de materias primas

econémicos

(US$/afio) 185.648

Utilidades (US$/ario) 194.158

VPN (valor presente neto) (US$) 241.139

De acuerdo al VPN (tabla 15) obtenido a partir de la matriz de indicadores

de gestidn se observa que el proyecto es rentable a 10 afios.

A pesar del alto costo de capital, este se logra recuperar y obtener
utilidades en menos de 10 afios.

! Realizados en CAPCOST.
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4 CONCLUSIONES

La concentracién de carbonato de calcio como agente regulador del pH
en el biorreactor, no tuvo un efecto significativo sobre la produccion de

acido lactico bajo las condiciones evaluadas.

El proceso de fermentacién batch generé una gran cantidad de acido
lactico (122.6 g/L), con un muy buen rendimiento de sustrato en producto
(2.71 g/g). Esto indica que el Lactobacillus casei ATCC 7469 logré
metabolizar el sustrato para producir mayores cantidades de acido lactico
y mantener en niveles mas bajos sus necesidades de mantenimiento y

formacion de biomasa.

La concentracion final de acido lactico, el rendimiento observado de
sustrato en producto y la productividad volumétrica obtenidos en modo
batch en el biorreactor, fueron un 28.4%, 42.63% y 96.8%
respectivamente, superiores a aquellas logradas en el agitador, indicando
que en el primero, se dan mejores condiciones de agitacion, temperatura

y anaerobiosis.

La produccion de acido lactico bajo las condiciones evaluadas, es un
proceso parcialmente relacionado al crecimiento, ya que aunque la mayor
parte de él fue producida durante la fase exponencial, un menor

porcentaje se produjo en la fases estacionaria y de muerte celular.

El proceso de fermentacion fed-batch no arrojé buenos resultados en
términos de productividad volumétrica, rendimiento de sustrato en
producto, ni concentraciéon de acido lactico siendo estos menores a los

parametros obtenidos en el modo batch. Los resultados mostraron que
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una adicion de sustrato al biorreactor siempre resulté en una dilucion del

acido lactico.

En la fermentacién fed-batch con 14 mL/h y 100 g/L de solucion de
glucosa, se pudo observar que estas condiciones fueron las adecuadas
para mantener la concentracion del sustrato aproximadamente constante.
Sin embargo, tanto en esta configuracion, como en los otros procesos

semicontinuos se present6 una dilucién del acido lactico.

El rendimiento de sustrato en producto fue mucho mayor en todas las
fermentaciones en comparacion con el rendimiento de sustrato en
biomasa. Esto indica que las condiciones de fermentacion fueron
apropiadas para favorecer la produccién de acido lactico sobre el

crecimiento de biomasa.

La cantidad de acido lactico en gramos obtenido en todos los procesos
fed-batch fue superior al obtenido en los procesos batch. Sin embargo,
este aumento implicaria mayores tiempos de proceso y mayores costos

de produccion.

La cinética de la fermentacidon acido lactica por medio del Lactobacillus
casei ATCC 7469, se ajusté adecuadamente al modelo de la ecuacion
logistica para el crecimiento de biomasa, la ecuacion de Luedeking—Piret
para la produccion de acido lactico y a la ecuacion propuesta por Islam et
al. (2003) para describir el consumo de glucosa. Se encontré en el modelo
propuesto una descripcion razonable para los diferentes parametros de la

fermentacién batch.
La cinética de crecimiento de biomasa no se ajusta adecuadamente a la

fase estacionaria y muerte celular del microorganismo, ya que el modelo

evaluado no tiene en cuenta esta fase. Adicionalmente, una de las
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limitaciones de este modelo es que la concentracion maxima de biomasa
debe ser encontrada experimentalmente con muy buena precision ya que
una pequena variacion de este, genera cambios drasticos en los

resultados obtenidos.

La cinética de crecimiento de biomasa de la simulacién realizada en
Superpro Designer, no se ajusta a los valores reales, debido a que el
modelo de Monod no concuerda con los datos experimentales. No
obstante, los errores arrojados son pequefos y pueden acoplarse los
resultados a procesos de preparacion de materias primas y de

separaciones.

Los resultados obtenidos en la simulacion en HYSYS permitieron realizar
el estudio de los equipos necesarios para la produccién de acido lactico,
asi como los balances de materia y energia del proceso y el calculo de
aspectos econdmicos tales como los costos de materias primas, de utlities

y el valor presente neto.
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5 RECOMENDACIONES

Se observd que la produccion de acido lactico esta parcialmente
relacionada con el crecimiento celular, por eso, a pesar de que en este
estudio no se obtuvieron los resultados esperados con la fermentacion
fed-batch, se pueden buscar configuraciones del sistema que permitan
que la bacteria continue mas tiempo durante su fase de crecimiento

exponencial, lo cual favoreceria la produccién de acido lactico.

Durante la ultima fermentacién fed-batch el flujo fue tal que la
concentracion de glucosa no aumentoé a pesar de que esta era adicionada
en el reactor. Esto significa que la bacteria tuvo la capacidad de consumir
completamente todo el sustrato entrante, por lo tanto se sugiere aumentar
la concentracion de glucosa entrante lo cual podria generar una mayor

produccion de acido lactico.

Se recomienda evaluar el efecto de una fuente de carbono diferente a la
glucosa, ya que al tratarse de un sustrato puro tiene altos costos, lo cual

puede ser una desventaja a la hora de escalar el proceso.
Se sugiere un sistema de fermentacion fed-batch, en donde la solucion

entrante consista en todos los nutrientes del medio de cultivo, para asi

evitar la dilucion y/o consumo de estos en el biorreactor.
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ANEXO 1.

Determinacion de azlcares reductores por el método del DNS

Reactivos: Acido dinitrosalicilico al 1% (DNS), stock de glucosa de 0.4%
(4 gll)

Procedimiento:

* Preparacioén de la curva de calibracién

N° Dilucién Blanco |1 2 3 4 5 6

Glucosa mil stock |0.0 0.025 |0.050 |0.075 |0.100 [0.125 |0.150

H20 destilada mil |0.500 [0.475 |0.450 [0425 |0.400 |0.375 |0.350

Gr./l de glucosa 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2

* Preparar en cada tubo ( soluciones de curva patrén, las muestras
problema diluida si es necesario y agua como blanco) 0.5 mL de
solucion en total

» Adicionar 0.5 mL del reactivo del DNS a cada tubo

» Agitar todos los tubos en Vortex.

e Llevar a ebullicién por 5 min. en bafio maria

» Enfriar hasta temperatura ambiente

» Adicionar a cada tubo 5 mL de agua destilada y agitar en Vortex

* Dejar en reposo 15 min. y leer a 540 nm.

* Realizar la curva absorbancia vs. concentracion.
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Curva de Calibracion DNS
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La curva de calibracion debe ser comparable con la validada por el
laboratorio, de lo contrario se debe repetir el ensayo corrigiendo las
posible fallas cometidas. (Verificar que el DNS este en buen estado

y que el stock de glucosa no esté vencido o fermentado)

La ley de Beer-Lambert solo es aplicable a bajas concentraciones
al elaborar la curva de calibracién para garantizar la linealidad, por
lo tanto las muestras deben ser diluidas adecuadamente para
poder leerlas dentro de la curva sin necesidad de extrapolar. Los
rangos de linealidad de las curvas de absorbancia vs concentracion

para el caso de la glucosa esta entre 0.0-1.2 g/I.

Se debe hacer una curva de calibracion cada vez que se haga un

ensayo.
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e« Tanto la curva de calibracién como las muestras se deben hacer

por duplicado.

» Para muestras con altas concentraciones de azucares reductores
no es consistente la relacion lineal entre absorbancia y
concentracion, por lo tanto las muestras deben ser diluidas segun
el contenido de azucares; algunas diluciones pueden ser al 5%,
10% y 20%
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1.

ANEXO 2

Determinacion de la concentracion de acido lactico

Preparar diluciones de acido lactico con concentraciones conocida
a partir de acido lactico de alta pureza, que generalmente se
encuentra en presentaciones del 88 al 99% de pureza. Las
soluciones deben ser realizadas con agua grado HPLC.

Filtrar las soluciones por filtros de acetato de celulosa con tamafo

de poro de 0.3 pm.

Leer las muestras en el cromatografo, el equipo usado es un
cromatoégrafo liquido HPLC Agilent Technologies serie LC 1200
Series Quaternary a temperatura ambiente, en una columna C18,
con acido sulfurico 0.01 M como fase movil y con un flujo de 0.7
mL/min, se us6 un detector de absorcion ultravioleta a 210 nm, con

un volumen de inyeccion de 10 pl.

Cromatograma acido lactico.

mal -
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80—
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Realizar a partir del cromatograma, el grafico de area de pico contra las

concentraciones de las diluciones asi:

Curva de calibracion de acido lactico

Concentracion
AREA (g/L)

0 0
6201.5 20.57
10518.7 41.14
14108.2 61.71
32149.1 82.28
41765.1 102.85
54825.8 154.275
71341.2 205.7

Curva de calibracion de acido lactico.

80000

70000 - y = 364.23x - 1573.3
R? = 0.9759

60000 -

50000 -

40000 -
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30000 -

20000 -

10000 -

0
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ANEXO 3

Determinacién de la concentracién de lactato de calcio.

1. Preparar una solucion de acido lactico con  concentracion
conocida, a partir de acido lactico de alta pureza, que generalmente
se encuentra en presentaciones del 88 al 99% de pureza. Las
solucion debe ser realizadas con agua grado HPLC.

2. Mientras de agita, agregarle lentamente carbonato de calcio
dandole tiempo de reaccionar y formar lactato de calcio. Realizar
esta accion hasta que el carbonato de calcio no reaccione mas.

3. Filtrar la solucion obtenida en el paso anterior por un filtro de
acetato de celulosa de 0.3 pm. y realizar diluciones de

concentraciones conocidas para obtener los cromatogramas.

Cromatograma lactato de calcio. (Se observa los picos, a los 3.1
minutos el pico debido al lactato de calcio, y en 6 el causado por el acido

lactico)

mal |

EDDD—:
1750{
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1250{
1000{
750—:

s00-
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T T T i T { { T
0 1 2 3 a 5 8 7 ] [} min

4. Como se puede observar, aparte del pico a los 3.1 minutos debido

al lactato de calcio, se observa a los 6 minutos uno caracteristico
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del acido lactico. Debido a esto, se debe determinar en el
cromatograma de la solucion sin diluir, la concentracion de acido
lactico presente en la muestra, y con este valor y con la
concentracion de la solucion de acido lactico preparada en el paso
1, determinar la concentracion de lactato de calcio presente en
cada una de las muestras diluidas.

5. Realizar a partir del cromatograma, el grafico de area de pico

contra las concentraciones de las diluciones asi:

Curva de calibracion lactato de calcio.

Area Concentraciéon Lactato
30213.2 152.18
11582.7 44.05
2035.0 6.27

24.0 -2.70

26.8 -3.07

Curva de calibracion lactato de calcio.

180.00

160.00 - y = 0.0051x - 5.3775
140.00 | R? = 0.9932

120.00 |
100.00 |
80.00 |

60.00 -

Concentracion (g/L)

40.00 ~
20.00 +

0. 00 T T T T T
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S

-20.00

Area
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ANEXO 4

Datos de los parametros medidos en las fermentaciones.

Cinética de la fermentacion con una concentracion de 37.5 g/L de

carbonato de calcio en el agitador lineal.

Acido

Tiempo |Biomasa| Glucosa | Léactico
(h) (g/L) (g/L) (g/L)
0 0.16 100.5 13.3
4 0.16 99.5 15.1
8 0.17 99.6 15.2
13 0.17 99.6 17.8
22 0.34 97.7 20.9
27 0.76 93.0 29.1
32 1.43 83.0 37.8
37.5 1.90 74.8 45.1
46 2.31 59.8 54.5
51 2.48 49.0 61.4
56 2.67 45.4 69.4
62.5 2.75 40.7 75.0
70 2.85 36.0 83.7
75 2.83 35.9 86.4
80 2.80 36.1 89.5
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carbonato de calcio en el agitador lineal.

Cinética de la fermentaciéon con una concentracién de 60 g/L de

Tiempo Biomasa |Glucosa| Acido Lactico
(h) (g/L) (g/L) (g/L)
0 0.16 99.9 15.3
4 0.16 99.8 17.1
8 0.16 99.9 17.4
13 0.16 99.3 17.4
22 0.16 98.2 16.7
27 0.25 97.5 25.2
32 0.38 94.3 34.6
37.5 0.64 90.3 44.9
46 1.15 73.8 55.4
51 1.72 63.9 60.4
56 2.08 58.7 63.6
62.5 2.35 54.3 72.9
70 2.50 53.5 81.9
75 2.50 51.8 90.6
80 2.50 51.8 90.6

carbonato de calcio en el agitador lineal.

Cinética de la fermentacion con una concentraciéon de 15g/L de

Acido

Tiempo Biomasa | Glucosa Lactico
(h) (9/L) (g/L) (g/L)
0 0.17 98.2 14.7
4 0.17 98.2 14.5
8 0.17 98.2 15.2
13 0.28 96.7 22.3
22 0.70 91.9 51.8
27 0.94 86.1 63.4
32 1.17 81.5 70.0
37.5 1.35 71.6 78.3
46 1.58 61.0 82.6
51 1.92 51.4 85.4
56 2.33 51.4 88.4
62.5 2.55 49.4 93.8
70 2.68 47.7 94.7
75 2.49 47.7 98.8
80 2.49 47.7 99.3
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Cinética de Fermentacion batch en biorreactor.

Acido
Tiempo |Biomasa|Glucosa Lactico
(h) (9/L) (9/L) (g/L)
0 0.3 96.1 30.0
6 1.4 90.4 31.8
13 3.0 77.0 63.0
18 3.6 64.6 90.8
23 4.0 55.1 105.2
27 4.3 52.7 107.7
37 4.0 50.6 115.5
42 3.5 51.7 115.6
47 3.1 52.3 119.4
51 2.8 53.3 118.9
Cinética de la fermentacion fed-batch 1.
Acido
Tiempo [Biomasa | Glucosa Lactico
(h) (g/L) (g/L) (g/L)
0.0 1.2 106.7 37.7
3.0 1.2 101.4 46.4
7.0 1.6 73.2 63.9
16.0 2.8 60.1 88.3
21.0 3.4 50.6 101.3
26.0 4.2 51.2 103.8
26.5 4.4 50.1 105.8
27.0 4.4 49.3 107.8
27.5 4.6 69.9 111.6
28.0 4.6 72.1 114.2
28.5 4.7 81.1 113.0
29.0 4.7 97.7 114.1
30.0 4.9 108.1 112.3
31.0 5.0 128.7 103.5
33.0 5.3 174.2 100.3
35.0 5.5 226.1 94.3
37.0 5.6 249.7 85.3
39.0 5.8 277.7 80.9
40.5 6.0 283.9 81.5
42.5 6.1 283.9 81.5
45.5 6.6 283.9 81.5
50.0 6.8 283.9 81.5
55.0 6.5 280.5 81.5
64.0 6.2 2445 82.7
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Nota: los datos que se encuentran con negrita se refieren a los puntos

dentro de tiempo de alimentacion fed-batch.

Cinética de la fermentacion fed-batch 2.

Acido

Tiempo [Biomasa | Glucosa Lactico
(h) (g/L) (9/L) (9/L)
0 1.053 93.0 24.4
3 1.440 88.8 30.1
7 1.957 83.9 40.7
12 2.687 72.1 67.7
21 3.698 56.9 90.8
25 4.429 56.1 99.6
27 4.794 53.7 105.1
28 5.031 51.6 106.0
29 4.880 54.0 102.3
30 4.623 56.9 99.6
31 4.386 62.0 97.1
33.5 3.698 68.4 90.8
36 3.397 69.9 84.6
38 3.117 72.3 80.3
40 2.730 72.3 79.0
42 2.473 71.7 75.8
44 2.451 71.4 76.7
46 2.343 69.6 75.2
48 2.365 61.7 76.7
50 2.257 57.2 73.8
52 2.300 55.8 77.8
55 2.387 55.8 80.3
59 2.365 54.6 81.9
68 2.552 54.5 86.5
72 2.817 53.3 94.0
73 3.182 54.6 92.9
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Cinética de la fermentacion fed-batch 3.

Acido
Tiempo | Biomasa | Glucosa | L&ctico
(h) (g/L) (g/L) (g/L)

0 0.687 93.3 25.0

3 0.775 92.3 29.4

7 0.925 93.8 50.4
11 1.412 76.5 74.3
20 2.725 58.1 103.1
25 3.725 47.6 107.1
27 4,212 45.9 109.5
30 4.240 44.6 109.3
35 4.188 46.3 109.0
44 4.050 48.8 108.2
49 3.975 47.8 109.5
54 3.850 48.8 105.7
59 3.700 52.5 103.6
68 3.075 52.4 101.1
73 2.688 52.9 100.4
78 2.375 57.5 100.6
83 2.125 58.5 97.8
92 1.975 59.3 95.7
97 1.950 57.6 94.9
99 1.963 59.0 94.9
102 1.938 55.7 94.9
107 1.975 56.5 94.9
116 1.979 50.9 97.7
123 1.975 48.8 100.1
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ANEXO 5

Andlisis Estadisticos

Tabla ANOVA para la concentracion de acido lactico obtenida con

diferentes concentraciones de CaCOs.

AHNOVA Table for AL by C_&1

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df HMean Square F-Ratio P-Value
Between groups 45 .13 2 22 565 1.04 8.4531
Within groups 64925 3 21.6017

Total (Corr.) 118.855% 5

The StatAdvisor

The ANOUA table decomposes the variance of AL into two components:
a between—-group component and a within-group component. The F-ratio,
which in this case equals 1.84266, is a ratio of the between-group
estimate to the within-group estimate. Since the P-value of the
F-test is greater than or equal to A.85, there is not a statistically
significant difference between the mean AL from one level of C_61 to
another at the 95.8% confidence level.

Tabla ANOVA para el rendimiento observado de sustrato en producto

obtenido con diferentes concentraciones de CaCOs,

AHOUA Table for Yps by C_M1

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df Hean Square F-Ratio P-Value
Between groups 1.12893 2 B.564467 1.86 8.2979
Within groups 8.9469 3 8.3083

Total (Corr.) 2.83793 5

The Statadvisor

The ANOVA table decomposes the variance of ¥ps into two components:
a between-group component and a within-group component. The F-ratio,
which in this case equals 1.86293, is a ratio of the between-group
estimate to the within-group estimate. Since the P-value of the
F-test is greater than or equal to A.85, there is not a statistically
significant difference between the mean Yps from one level of C_81 to
another at the 95.8% confidence level.
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Tabla ANOVA para la productividad volumétrica obtenido con
diferentes concentraciones de CaCOs;

AHOUA Table for Q by C_81

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df Hean Square F-Ratio P-Ualue
Between groups A8.88333333 2 B.80166667 a.28 A.8288
Within groups 8.825 3 9.808833333

Total (Corr.)} 68.6283333 5

The StatAdvisor

The AHOUA table decomposes the variance of  into two components: a
between-group component and a within-group component. The F-ratio,
which in this case equals 8.2, is a ratio of the between-group
ectimate to the within-group estimate. Since the P-value of the
F-test is greater than or equal to B.85, there is not a statistically
significant difference between the mean ( from one level of C_B1 to
another at the 95.8% confidence level.

Tabla ANOVA para la concentracion de acido lactico obtenida al final
de cada fermentacion
AHODUA Table for Col_2 by Col_1

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df Hean Square F-Ratio P-Ualue
Between groups 1726.76 3 L75 .CBY 28779.33 8.00008
Within groups 9.08 y g.082

Total (Corr.)} 1726.84 7

The StatAdvisor

The ANOUA table decomposes the variance of Col_2 into two
components: a between-group component and a within-group component.
The F-ratio, which in this case equals 28779.3, is a ratio of the
between-group estimate to the within-group estimate. Since the
P-value of the F-test is less than B.85, there is a statistically
significant difference between the mean Col 2 from one level of Col 1
to another at the 95.8% confidence level. To determine which means
are significantly different from which others, select Hultiple Range
Tests from the list of Tabular Options.
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Tabla ANOVA para el rendimiento observado de sustrato en producto

al final de cada fermentacién.

[ S [ ] S— — —

ANOUVA Table for Col_2 by Col_1

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df Mean Square F-Ratio P-Ualue
Between groups 3.86405 3 1.28832 6441 .58 8.88088
Within groups 6.0008 L 8.00882

Total (Corr.)} 3.86575 Fi

The Statpdvisor

The AHOUA table decomposes the variance of Col 2 into two
components: a between-group component and a within-group component.
The F-ratio, which in this case equals 6441.58, is a ratio of the
between-group estimate to the within-group estimate. Since the
P-value of the F-test is less than 8.85, there is a statistically
significant difference between the mean Col ? from one level of Col 1
to another at the 95.8% confidence level. To determine which means
are significantly different from which others, select Hultiple Range
Tests from the list of Tabular Options.
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Andélisis de Rangos multiples para la concentracién de acido lactico
obtenida al final de cada fermentacién

ultiple Range Tests for Col 2 by Col 1

Method: 95.8 percent L3D

Col_1 Count Hean Homogeneous Groups

Fed-Batch 1 2 82.6 X

Fed-Batch 2 2 92.9 b

Fed-Batch 3 2 100.3 b

Batch 2 122 .6 b

Contrast Pifference +f- Limits
Batch - Fed-Batch 1 =488 8.39265
Batch — Fed-Batch 2 =297 8.39265
Batch - Fed-Batch 3 *#22.3 8.39265
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 2 *-10.3 8.39265
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 3 =17 .7 8.39265
Fed-Batch 2 - Fed-Batch 3 7.4 8.39265

* denotes a statistically significant difference.

The Statadvisor

This table applies a multiple comparison procedure to determine
which means are significantly different from which others. The bottom
half of the output shows the estimated difference between each pair of
means. An asterisk has been placed next to 6 pairs, indicating that
these pairs show statistically significant differences at the 95.8%
confidence level. At the top of the page, 4 homogenous groups are
identified using columns of X's. Within each column, the levels
containing X's form a group of means within which there are no
statistically significant differences. The method currently being
used to discriminate among the means is Fisher's least significant
difference {LSD) procedure. With this method, there is a 5.8% risk of
calling each pair of means significantly different when the actual
difference equals B.
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Andlisis de Rangos multiples para el rendimiento observado

sustrato en producto al final de cada fermentacion.

de

Multiple Range Tests for Col_2 by Col_1

Col_1 Count Mean Homogeneous Groups

Fed-Batch 1 2 .78 b

Fed-Batch 3 2 1.95% X

Fed-Batch 2 2 2.65 b

Batch 2 2.1 X

Contrast Difference +/- Limits
Batch - Fed-Batch 1 *1.93 8.839265
Batch - Fed-Batch 2 =0.66 8.839265
Batch - Fed-Batch 3 =0.76 0.839265
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 2 *-1.27 B.839265
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 3 =117 8.839265
Fed-Batch 2 - Fed-Batch 3 =0.1 B.839265

= denotes a statistically significant difference.

The Statpadvisor

This table applies a multiple comparison procedure to determine
which means are significantly different from which others. The bottom
half of the output shows the estimated difference between each pair of
means. An asterisk has been placed next to 6 pairs, indicating that
these pairs show statistically significant differences at the 95.8%
confidence level. At the top of the page, 4% homogenous groups are
identified using columns of X's. Within each column, the levels
containing X's form a group of means within which there are no
statistically significant differences. The method currently being
used to discriminate among the means is Fisher's least significant
difference (LSD) procedure. With this method, there is a 5.8% risk of
calling each pair of means significantly different when the actual
difference equals 8.
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Tabla ANOVA para las productividades volumétricas al final de cada
fermentacién.

HOUA Table for Col_2 by Col_A1

Analysis of Uariance

Source Sum of Squares Df Hean Square F-Ratio P-Ualue
Between groups 2.778 3 8.926 o7y 7Y 8.06088
Within groups A.8838 4 A.088895%

Total (Corr.) 2.7818 K

The Statadvisor

The AHOUA table decomposes the variance of Col_2 into two
components: a between-group component and a within-group component.
The F-ratio, which in this case equals 974.737, is a ratio of the
between-group estimate to the within-group estimate. Since the
P-value of the F-test is less than B8.85, there is a statistically
significant difference between the mean Col 2 from one level of Col 1
to another at the 95.8% confidence level. To determine which means
are significantly different from which others, select Multiple Range
Tests from the list of Tabular Options.

Tabla ANOVA para los gramos de acido lactico obtenidos al final de

cada fermentacion.

ANOUA Table for Col_2 by Col_1

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df HMean Square F-Ratio P-Ualue
Between groups 4225 .1 3 1488 .37 70418 .25 8.p0080
Within groups .08 4 8.82

Total {(Corr.} 4225 .18 7

The StatAdvisor

The ANOVA table decomposes the variance of Col_2 into two
components: a between-group component and a within-group component.
The F-ratio, which in this case equals 78418.3, is a ratio of the
between-group estimate to the within-group estimate. Since the
P-value of the F-test is less than 8.85, there is a statistically
significant difference between the mean Col_2 from one level of Col_1
to another at the 95.8% confidence level. To determine which means
are significantly different from which others, select Multiple Range
Tests from the list of Tabular Options.
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Andlisis de Rangos multiples para las productividades volumétricas

al final de cada fermentacién.

ultiple Range Tests for Col_2 by Col_1

Method: 95.8 percent LSD

Col_1 Count Mean Homogeneous Groups

Fed-Batch 3 2 .81 ®

Fed-Batch 2 2 1.22 X

Fed-Batch 1 2 1.29 ®

Batch 2 2.4 X

Contrast Difference +/- Limits
Batch - Fed-Batch 1 =1.11 0.085576
Batch - Fed-Batch 2 =1.18 B.885576
Batch - Fed-Batch 3 =1.59 0.085576
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 2 .87 B.885576
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 3 =0.48 B.885576
Fed-Batch 2 - Fed-Batch 3 =041 0.085576

* denotes a statistically significant difference.

The StatAdvisor

This table applies a multiple comparison procedure to determine
which means are significantly different from which others. The bottom
half of the output shows the estimated difference between each pair of
means. An asterisk has been placed next to 5 pairs, indicating that
these pairs show statistically significant differences at the 95.8%
confidence level. At the top of the page, 3 homogenous groups are
identified using columns of ¥'s. Within each column, the levels
containing X's form a group of means within which there are no
statistically significant differences. The method currently being
used to discriminate among the means is Fisher's least significant
difference (LSD) procedure. With this method, there is a 5.8% risk of
calling each pair of means significantly different when the actual
difference equals 8.
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Andlisis de Rangos multiples para los gramos de acido
obtenidos al final de cada fermentacién.

lactico

Multiple Range Tests for Col_2 by Col_A1

* denotes a statistically significant difference.

The Statadvisor

This table applies a multiple comparison procedure to determine
which means are significantly different from which others. The bottom
half of the output shows the estimated difference between each pair of
means. An asterisk has been placed next to 6 pairs, indicating that
these pairs show statistically significant differences at the 95.68%
confidence level. At the top of the page, 4 homogenous groups are
identified using columns of X's. Within each column, the levels
containing ¥'s form a group of means within which there are no
statistically significant differences. The method currently being
used to discriminate among the means is Fisher's least significant
difference (LSD) procedure. With this method, there is a 5.8% risk of
calling each pair of means significantly different when the actual
difference equals 8.
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Col_A1 Count Mean Homogeneous Groups

Batch 2 245 .2 ®

Fed-Batch 1 2 248 1 X

Fed-Batch 2 2 278.7 ®

Fed-Batch 3 2 368.9 X

Contrast Difference +/- Limits
Batch - Fed-Batch 1 *-2.0 B8.39265
Batch - Fed-Batch 2 *-33.5 B.39265
Batch - Fed-Batch 3 =557 0.39265
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 2 *-38.6 0.39265
Fed-Batch 1 - Fed-Batch 3 =-52.8 0.39265
Fed-Batch 2 - Fed-Batch 3 *-22.2 B.39265



