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.  RESUMEN

La utilizacién de fructosa se ha incrementado en los ultimos afos, llegando a
reemplazar a la sacarosa en diversas aplicaciones industriales. Las propiedades que
contribuyen al éxito de las aplicaciones industriales de la fructosa son la alta
solubilidad, alta capacidad de depresion del punto de congelacion y alta presion
osmdtica. La isomerizacidn enzimatica de glucosa para la produccion de fructosa
empleando glucosa isomerasa inmovilizada es uno de los procesos mas utilizados en
la produccion de edulcorantes. La cinética observada en las enzimas es fuertemente
afectada por el método de inmovilizacion y las configuraciones del reactor elegido. El
correcto disefio de procesos de bioconversion dependen de la adecuada eleccion del
reactor, la identificacion de los mecanismos que afectan la reaccion y el uso de
modelos que tomen en cuenta su comportamiento hidrodinamico y los fenomenos de
transferencia de masa que ocurren en su interior, debido a que la cinética global de
reaccion es controlada por los fendmenos de transporte de masa, los cuales son
regulados por la hidrodinamica del proceso. Por tanto, este trabajo tuvo como objetivo
modelar matematicamente la produccién de fructosa en lecho fluidificado con la
enzima glucosa isomerasa inmovilizada en perlas de alginato de calcio, para ello, se
evaluo el efecto que ejerce el caudal de flujo y la estabilidad estructural de las perlas
de alginato con la enzima inmovilizada sobre la cinética de isomerizacion de glucosa
a fructosa en un reactor de lecho fluidificado. A las 4 h de proceso, se alcanzaron
conversiones de 12.3 — 22.1 %, lo cual origina una velocidad de produccién de fructosa
4y 14 veces mayor que en sus analogos reactor de tanque agitado y reactor de lecho
fijo, respectivamente. Ademas, estas mostraron tendencia a aumentar su altura de

fluidificacién al avanzar el tiempo de uso de la perla hasta llegar a un maximo y
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después descender ligeramente, esto, debido a que los cambios estructurales influyen
sobre las caracteristicas de las perlas. En cuanto a lo que se refiere al coeficiente
convectivo de transferencia de masa (k) y la dispersion axial (D), el primero disminuyo
durante los primeros dos usos de cada lote de perlas, mientras que aumenté en el
ultimo uso en un rango de 7.60x10° hasta 1.35x10° m s1, caso contrario a lo ocurrido
con el Dz, que aumento durante los primeros dos usos para disminuir durante el tercero
en un rango de 1.2x10° a 4.5x10°° m? s'1. El ajuste del modelo matematico generé
coeficientes de difusividad efectiva (Deff) y €eficiencia residual (n) catalitica en los rangos
de 8.36x10%? a 4.04x101* m? s, y de 0.48 a 0.69, respectivamente. Con respecto a
la altura y el caudal de fluidificacion, la altura de fluidificacion del lecho de perlas
cataliticas depende del caudal de flujo empleado, ambas, asi como del tiempo de vida
de las perlas, se encontré que no ejercen efecto sobre la cinética de produccién de
fructosa, por lo que se infiere que los efectos hidrodinamicos no predominan en las
condiciones de operacion utilizadas en este proyecto. Finalmente, al analizar la
difusividad efectiva y la eficiencia residual catalitica, se encontré que ambas influyen
de manera positiva sobre la cinética de conversion. Debido a que estos ultimos dos
factores ejercen una gran influencia, puede concluirse que los efectos de transferencia
de masa intraparticula y cinéticos juegan un papel importante en la velocidad de

conversion del sustrato en producto.

(Palabras clave: Glucosa, Fructosa, Glucosa isomerasa, Alginato de calcio,

Fluidificacion)



ABSTRACT

Fructose utilization has increased in recent years, replacing sucrose in various
industrial applications. The properties that contribute to the success of the industrial
applications of fructose are its high solubility, high capacity of its freezing point
depression, and high osmotic pressure. Enzymatic isomerization of glucose to produce
fructose using immobilized glucose isomerase is one of the most widely used
processes in the production of sweeteners. The kinetics observed in enzymes is
strongly affected by the immobilization method and the configuration of the chosen
reactor. The correct design of the bioconversion processes depends on the appropriate
choice of the reactor, the identification of the mechanisms that affect the reaction, and
the use of models that take into account its hydrodynamic behavior and the mass
transfer phenomena that occur inside, due to the overall reaction kinetics is controlled
by mass transport phenomena, which are regulated by the hydrodynamics of the
process. Therefore, this work aimed to mathematically model the production of fructose
in a fluidized bed with glucose isomerase enzyme which was immobilized in calcium
alginate beads; for this purpose, the effect of the flow rate and the structural stability of
the alginate beads with the immobilized enzyme on the Kkinetics of glucose
iIsomerization to fructose in a fluidized bed reactor. At 4 h of processing, conversions
of 12.3-22.1 % were reached, which is 4 and 5 times higher than in its analogues stirred
tank and fixed bed reactors, respectively. In addition, the beads showed a tendency to
increase the fluidization height as time of use progressed until reaching a maximum
and then descending slightly; this is because the structural changes influence the

properties of the beads. As regards the convective mass transfer coefficient (k.) and



axial dispersion (D), the first decreased during the first two uses of each batch of
beads, while increased in the last use in a range from 7.60x10° to 1.35x10° m s,
contrary to what happened with D, which increased during the first two uses and
decreased during the third one in a range from 1.2x10° to 4.5x10° m? s'. The
adjustment of the mathematical model generated effective diffusivity coefficients (Defr)
and catalytic residual efficiency (n) in the ranges from 8.36x1012 to 4.04x10'! m? s,
and from 0.480 to 0.696, respectively. With respect to the height and the fluidization
flow rate, the fluidization height of the bed of catalytic beads depends on the used flow
rate, both, as well as on the lifetime of the beads, it was found that they do not exert an
effect on the kinetics of fructose production, so it is inferred that the hydrodynamic
effects do not predominate in the operating conditions used in this project. Finally, when
analyzing the effective diffusivity and the catalytic residual efficiency, it was found that
both positively influence on the conversion kinetics. As these last two factors exert a
high influence, it can be concluded that the intraparticle mass transfer and kinetic

effects play an important role in the rate of conversion of the substrate into product.

(Keywords: Glucose isomerase, Calcium alginate, Fluidification)



ll.  INTRODUCCION

La fructosa es un monosacéarido empleado como edulcorante en la industria
alimentaria, su férmula quimica es idéntica a la de la glucosa (CeH1206). EI consumo
de fructosa se ha incrementado en los Ultimos afios y en diversas aplicaciones
industriales ha llegado a reemplazar a la sacarosa. Las propiedades que contribuyen
al éxito de las aplicaciones industriales de la fructosa son: la alta solubilidad en agua,
la tendencia a la cristalizacion, alta humectacion, alta presion osmética y la alta
capacidad de depresion del punto de congelacion. La bioconversion enzimatica de
glucosa a fructosa es una reaccion reversible catalizada por la enzima glucosa
iIsomerasa, proceso cuya viabilidad econdmica se debe en gran medida al uso de la
enzima en forma inmovilizada. La enzima glucosa isomerasa se utiliza con frecuencia
inmovilizada en alginatos debido a las propiedades gelificantes y no toxicidad de estos
polimeros. Actualmente, la produccién de fructosa se realiza empleando la enzima
inmovilizada en el agente inmovilizante glutaraldehido empacadas en reactores de
lecho fijo, mientras que los de lecho fluidificado se emplean con mucha menos
frecuencia, siendo estos dltimos wuna alternativa prometedora de nuevas
configuraciones de biorreaccion que son capaces de favorecer la bioconversion, al
mismo tiempo que minimizan el requerimiento energético de las condiciones de
proceso. Para el correcto disefio de un sistema para una biocatéalisis, ademas de
conocer los parametros cinéticos, es imprescindible dilucidar el comportamiento
hidrodinamico, asi como los fendmenos de transferencia de masa que ocurren a nivel
molecular, ya que la cinética de reaccién esta fuertemente influida por los fendmenos
de transporte de masa, que a su vez son regulados por las condiciones hidrodinamicas

del proceso. En este sentido, esta investigacion gira en torno al estudio del efecto de
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la hidrodinamica del proceso sobre la produccién de fructosa a partir de glucosa
empleando glucosa isomerasa inmovilizada en perlas de alginato de calcio dentro de

un sistema de biorreacciéon de lecho fluidificado.



lIl.  REVISION DE LITERATURA

A. Fructosa
1. Generalidades

La fructosa es un monosacarido identificado comunmente como el azucar de las
frutas, su formula quimica es idéntica a la de la glucosa (CeH120s6), pero difiere en su
conformacién espacial (McKee y McKee 2003). La fructosa es un azucar reductor vy,
dado que es altamente levorrotatorio, se le designa con el nombre de levulosa. Se
puede encontrar principalmente en jugos de diversas frutas y en mieles (Badui Dergal

1993).

La fructosa es considerada como el azUcar natural mas dulce, su poder
edulcorante, sin embargo, cambia de acuerdo con la formulacién, una caracteristica
comun en todos los edulcorantes, pero puede llegar a ser hasta 1.8 veces mas dulce
gue la sacarosa (Cuadro 1) (Limay col 2011).

2. Importancia econ6mica

El consumo de fructosa se ha incrementado en los ultimos afios, llegando a
reemplazar a la sacarosa en diversas aplicaciones industriales. Usualmente, la
fructosa se obtiene por isomerizacion continua de la glucosa obtenida a partir del
almidon de maiz. Sin embargo, debido al aumento del precio de este cereal,
actualmente se investigan nuevas fuentes alternativas de almidones que puedan ser
utilizadas en la produccion de fructosa (Hernandez y col 2008).

3. Usos

Ademas de su dulzura, la fructosa muestra considerable sinergia con varios

edulcorantes artificiales de alta intensidad y edulcorantes a granel.



Cuadro 1. Poder edulcorante de algunos carbohidratos.

Edulcorante Poder edulcorante relativo

0,
Fructosa (Forma aqomérica cristalina de a- (/;)80
D-fructopiranosa)

Fructosa (Solucién acuosa 5 — 15 %) 115-125
Jarabe de maiz de alta fructosa 100-130
Jarabe de azucar invertido 105
Sacarosa (Cristalina) 100
Sacarosa (Solucién acuosa 10 %) 100
Glucosa (Cristalina) 74-82
Glucosa (Solucion acuosa 10 %) 65
Glucosa (Solucion acuosa 50 %) 90-100
Xilitol (Solucién acuosa 10 %) 100
Maltosa 50

Fuente: Lima y col 2011



Algunas de las propiedades que contribuyen al éxito de las aplicaciones industriales
de la fructosa son: la alta solubilidad en agua, aproximadamente 4 g de fructosa por
gramo de agua a 25 °C; la tendencia a la cristalizacion, lo que minimiza el
endurecimiento en barras nutritivas; la alta humectacion, lo que contribuye a la mejora
de la vida util de productos de panaderia y similares; la alta presion osmética; el poder
considerable de mejora del sabor; y la alta capacidad de depresion del punto de
congelacion, lo que ayuda a formular helados adecuados para su consumo en invierno.
La incorporacion de fructosa en los alimentos también disminuye la actividad de agua,
reduciendo asi el riesgo de contaminacion microbiana sin la eliminacion de agua, que

podria resultar en la alteracion de textura del producto (Lima y col 2011).

La glucosa puede ser isomerizada cataliticamente a fructosa. El rapido crecimiento
en la demanda de fructosa se atribuye a varios factores: tiene una dulzura mayor a la
ofrecida por la sacarosa, puede ser producida a partir de almidén a un costo menor y
tiene la importante ventaja de presentar un menor aporte energético al requerirse en
menores cantidades para emular el poder edulcorante de sus analogos (Gaily y col
2010).

B. Produccién de fructosa
1. Jarabe de maiz alto en fructosa (JMAF)

La isomerizacion de glucosa a fructosa es una reaccion reversible catalizada por
una enzima isomerasa. Es un proceso industrial muy importante para producir jarabe
de maiz alto en fructosa (JMAF). Para la produccion de edulcorantes, el almidén, un
polimero de la glucosa, es calentado y procesado con enzimas que hidrolizan el

almidon en 98-100 % de jarabe de glucosa. Con el fin de transformar este producto en



jarabes de fructosa, la glucosa se procesa adicionalmente en presencia de la enzima
glucosa isomerasa, que convierte la glucosa en su isémero, fructosa. La conversion es
de equilibrio limitado y con la tecnologia de isomerizacion enzimatica actual, la
conversion de glucosa a fructosa es limitada econdmicamente a 42 % de fructosa
(Zang y col 2004). La concentracién de fructosa en el jarabe puede ser mejorada
mediante la eliminacion selectiva de glucosa o mediante la aplicacién de métodos de

separacion cromatografica de varias etapas (Hultin 1983).

2. Glucosaisomerasa

La fructosa es producida industrialmente como jarabe de maiz alto en fructosa
(HFCS, por sus siglas en inglés). EI-Shora y col (2016) estudiaron la actividad de la
enzima glucosa isomerasa producida a partir del microorganismo Bacillus
thuringiensis, partiendo desde el cultivo microbiano hasta la extraccion y purificacion
de la enzima. Se evaluo el efecto de varios factores, sobre la actividad de la enzima.
También se reporto la capacidad de la enzima para utilizar D-ribosa, L-ramnosa, L-
arabinosa y 2-desoxiglucosa junto a D-glucosa y D-xilosa como sustratos, encontrando

como condiciones de temperatura y pH optimas 50 °C y pH 7, respectivamente.

Blandish y col (2002) estudiaron la conversion de glucosa a fructosa a altas
temperaturas (70 a 100 °C) utilizando glucosa isomerasa de Streptomyces murinus y
dos especies hipertermdfilas de Thermotoga. Estos autores establecieron que el
equilibrio alcanzado durante la conversidn enzimatica de glucosa a fructosa es
favorecido hacia la produccién de fructosa a medida que se aumenta la temperatura;
asi la operacion a temperaturas mas altas podria potencialmente elevar las
concentraciones de fructosa hasta el punto de volver innecesaria la inclusion de una
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costosa etapa de enriguecimiento como es la cromatografia. Las mayores actividades
enzimaticas fueron encontradas con la glucosa isomerasa proveniente de

Streptomyces murinus a 80 °C, en presencia de Mg?* y un intervalo de pH de 6.8 a 8.

3. Produccion de glucosaisomerasa

Actualmente Novozymes™ es el principal productor comercial de glucosa
isomerasa, quien comercializa la enzima Unicamente en forma inmovilizada,

especificamente, soportada con el agente reticulante glutaraldehido.

Nwokoro (2015) estudid la produccion de glucosa isomerasa utilizando Bacillus
licheniformis bajo diferentes condiciones de cultivo sobre la produccion de la enzima.
La enzima se produjo utilizando diversos sustratos como fuente de carbono,
detectandose la mayor expresion de la enzima en un medio que contenia 0.5 % de
xilosa y 1 % de glicerol. EI pH y temperaturas Optimos de trabajo de la enzima

producida fueron de 6.0 y 50 °C, respectivamente.

Por su parte, Lama y col (2001) investigaron la produccion, purificacion y
caracterizacion de glucosa isomerasa termoestable a partir del cultivo de Bacillus
thermoantarcticus. Probaron diferentes azlUcares como fuentes de carbono y
reportaron que la mayor produccion de enzima se presentd utilizando xilosa como
fuente de carbono. La enzima termoestable producida por B. thermoantarcticus mostro

mayor estabilidad a temperatura de 90 °C y pH de 7.

La glucosa isomerasa es una enzima producida de manera intracelular, motivo por
el que su costo de produccién es elevado. Ademas, se necesitan grandes cantidades

de esta enzima para compensar la baja afinidad entre la glucosa y la enzima (alta
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constante de Michaelis-Menten para glucosa, Km), por lo tanto, es imprescindible
inmovilizar la enzima para asegurar la viabilidad econdmica de los altos volimenes de
produccion requeridos para aplicaciones industriales. Recientemente se han estudiado
y desarrollado diversos métodos de inmovilizacion de glucosa isomerasa, sin embargo,
solo algunos de ellos son econémicos, sencillos y adecuados para la produccién
comercial de jarabes fructosados a gran escala (Tumturk y col 2008).

C. Inmovilizacién de enzimas

Debido a que las enzimas son un grupo muy diverso de entidades bioldgicas, no
existe ningan método universal para su inmovilizacion. Los procedimientos para la
inmovilizacion de enzimas tienen que ser desarrollados considerando las
caracteristicas bioldgicas y fisicoquimicas de la enzima, procurando que después del
proceso de inmovilizacion, la enzima conserve sus niveles de actividad en magnitudes
razonables; y para fines operacionales, la matriz inmovilizante conserve su estabilidad
y las propiedades de resistencia mecanica y térmica deseadas a largo plazo, lo cual

podria facilitar su aplicacion a escala industrial (Tumturk y col 2008).

Varias técnicas han sido desarrolladas para la inmovilizacion de enzimas,
incluyendo la adsorcién de materiales insolubles, atrapamiento en geles poliméricos,
encapsulaciéon en membranas, la reticulacién con reactivos bifuncionales o uniones
covalentes sobre soportes insolubles. Por lo tanto, la inmovilizacion puede lograrse de
muchas maneras, pero el proceso siempre afecta en cierta medida a la actividad de la
enzima. De las técnicas mencionadas, el atrapamiento en geles poliméricos es uno de
los métodos mas simples de inmovilizacién y bajo condiciones mas suaves, por lo

tanto, da lugar a una minima desnaturalizacién del biocatalizador durante el proceso.
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Esta técnica puede ser definida como la restriccion fisica de la enzima dentro de un
espacio confinado o red. La gelificacion de los polimeros poli aniénicos o poli catidnicos
por la adicion de contraiones multivalentes es un método simple y comun de
atrapamiento de la enzima. Los alginatos son uno de los polimeros utilizados con mas
frecuencia debido a sus propiedades gelificantes y su no toxicidad. Las enzimas son
atrapadas por la adicién gota a gota de una solucién acuosa que contiene alginato de
sodio y el biocatalizador, a una solucion de cloruro de calcio. El catién actia como un
agente de reticulacién hacia el alginato y las gotas precipitan en forma de perlas con

los biocatalizadores atrapados dentro de la red (Tumturk y col 2008).

Por otro lado, la seleccién del agente inmovilizante también juega un papel
primordial en la bioconversion de un sustrato, debido a que debe elegirse aquel que
ofrezca adecuada resistencia al corte, resistencia a la degradacién térmica, asi como
presentar una porosidad de particula que permita aceptables velocidades de difusion

de los sustratos y los productos, y cuya sintesis sea de bajo costo.

Jargensen y col (1988) estudiaron la inmovilizacion de glucosa isomerasa a partir
de una cepa de Streptomyces murinus en un reactor tubular de flujo piston. En el
procedimiento de inmovilizacion utilizaron glutaraldehido como agente reticulante. El
reticulado himedo se extrude axialmente, se secan las particulas y se tamizan. Las
principales ventajas de la enzima inmovilizada a partir de esta cepa son: una
productividad de mas de 10,000 kg de sustancia seca de jarabe por kg de enzima bajo
condiciones industriales Optimas, aumento de la actividad y una muy baja formacion

de subproductos en el jarabe. Se encontr6 que el contenido de fructosa en el equilibrio
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varia desde 50 % de concentracion para una temperatura de 55 °C hasta 55.6 % de

concentracion para temperatura de 90 °C.

Tumturk y col (2008) estudiaron la inmovilizacion de glucosa isomerasa en perlas
de gel de alginato de calcio modificado y sin modificar, evaluaron diversas
caracteristicas de la enzima inmovilizada y libre, tales como pH 6ptimo, temperatura e
influencia de la estabilidad durante el almacenamiento sobre la actividad en un reactor
de tanque agitado. Las temperaturas y pH 6ptimos para la enzima tanto inmovilizada
como en su forma libre fueron de 60 °C y pH 7.5, respectivamente. Para la enzima en
su forma libre e inmovilizada, los parametros cinéticos fueron 1.79x102y 8.27x10°2 mol
L para Km y 2.39x103 y 6.03x10°2 mol L't min ! para Vmax, respectivamente. Después
de 42 dias de almacenamiento a 4 °C, la enzima en su forma libre e inmovilizada retuvo

56 % y 86 % de su actividad inicial, respectivamente.

D. Reactores enziméaticos

Mas del 80 % del valor comercial de las enzimas esta vinculada a sus aplicaciones
como catalizadores de un proceso. La forma tradicional del uso de enzimas ha sido
mediante reacciones hidroliticas realizadas con la enzima disuelta en un medio
acuoso. Esta tecnologia sigue representando una parte importante de los procesos
enzimaticos, sin embargo, en las ultimas décadas el uso de enzimas en la sintesis
organica ha ampliado su dmbito de aplicacién a niveles sin precedentes (lllanes vy

Altamirano 2008).

Los reactores enzimaticos pueden operar por lotes o de forma continua, también

se ha propuesto la operacion de alimentacion por lotes (fed-batch) (Kumar y col 1996).
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Los procesos por lotes con enzimas (por lo general hidrolasas) disueltas en un medio
de reaccidn acuoso, a pesar de su amplia aplicacion tienen varios inconvenientes, ya
gue las enzimas son poco estables y dificiles de recuperar en tales sistemas, lo que
lleva a una baja productividad. Una pobre estabilidad es por lo general el factor
limitante en cualquier proceso enzimatico, de tal forma que la estabilizacién de la
enzima durante el funcionamiento del reactor es una preocupacion importante y entre
las muchas estrategias para la estabilizacion de enzimas, la inmovilizacion de enzimas

es la mas relevante (Plou y Ballesteros 1999).

Las enzimas inmovilizadas se pueden utilizar en procesos por lotes, pero en este
caso, la enzima puede ser reutilizada en lotes posteriores hasta que la inactivacion
acumulada hace necesario reemplazar el biocatalizador. Como consecuencia, la
productividad especifica se incrementa y el disefio del biorreactor se vuelve flexible
para adaptarse a las necesidades particulares de un proceso especifico. A pesar de
las complejidades introducidas por la naturaleza heterogénea del proceso catalitico,
las enzimas inmovilizadas son generalmente mucho més estables que sus homoélogas
solubles, ya que facilmente pueden ser recuperadas del medio de reaccion y
reutilizadas. También se evita la contaminacién del producto con el biocatalizador y la

operacion continua se vuelve factible (Katchalsky-Katzir 1993).

El funcionamiento continuo de los reactores enzimaticos esta ligado en gran
medida a enzimas inmovilizadas, ya que la estabilidad debe ser alta para justificar una
operacion continua. La excepcion notable es el caso de la licuefaccién de almidén con
a-amilasa bacteriana, donde se utiliza la enzima soluble en la licuefaccion continua de
almidén de maiz para la elaboracion de jarabe alto en fructosa; la enzima se dosifica
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de forma continua a un reactor tubular en donde se produce la hidrélisis y la

gelatinizacion del almidon de manera simultanea (Linko y col 1975).

En este caso, el precio bajo de la enzima, y, en consecuencia, Su poca importancia
en el costo de operacion permite un uso ineficiente del biocatalizador. Pero en la
mayoria de los casos, los procesos continuos se realizan con enzimas inmovilizadas.
A pesar de las ventajas de los procesos continuos con enzimas inmovilizadas, la
industria se ha mostrado reacia a adoptarlos. La renuencia a modificar los procesos
convencionales existentes, los costos asociados al control del proceso, las pérdidas
de rendimiento durante la inmovilizacién y las limitaciones de transferencia de masa
durante la operacion han impedido un uso mas extendido de las enzimas inmovilizadas
como biocatalizadores de procesos. Esta situacion empezé a cambiar a medida que
surgieron nuevos procesos basados en la estabilidad del biocatalizador y se

desarrollaron nuevas estrategias de inmovilizacion de enzimas (D'Souza 1999).

Se han propuesto y usado varias configuraciones de reactor para la realizacién de
procesos catalizados por enzimas, como se muestra en la Figura 1. Las operaciones
por lotes con enzimas solubles se llevan a cabo principalmente en reactores de tanque
agitado, equipados con dispositivos para el mezclado, control de temperatura y pH,
pero en contraste, cuando se utilizan enzimas inmovilizadas es necesario incluir un
dispositivo para que permita la retencion del biocatalizador después de la recuperacion
del producto al final de cada lote. El sistema mas utilizado posee una malla de acero
inoxidable, pero existen otras opciones como los reactores de tipo canasta y también
retenciobn de biocatalizadores in-situ y ex-situ en moddulos de ultrafiltracion. En
ocasiones, se han empleado reactores por lotes con recirculacion, la enzima es empa-
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Figura 1. Distintas configuraciones de reaccion con enzimas inmovilizadas. a) por
lotes; b) por lotes continuo; c) por lotes con recirculacion d) lecho empacado continuo

e) lecho fluidificado continuo; f) lecho fluidificado con recirculacion. Fuente: lllanes y

Altamirano 2008 con modificaciones.
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ecada en la forma de un lecho estrecho a través del cual el medio de reaccion se hace
circular hasta el punto en que la conversion deseada se alcanza. Esta configuracion
permite un funcionamiento suave cuando la reaccion implica la produccion o el
consumo de protones y la enzima es sensible a la variacién de pH. Dado que la
conversion por etapas es baja (y controlable a voluntad), lo es también el cambio de
pH, el cual es controlado en la camara de recirculacion. De esta manera, la enzima
nunca esta en contacto directo con el acido o base utilizado para el control del pH
(lanes y Altamirano 2008). Las opciones existentes para la operacién continua con
enzimas inmovilizadas son muchas. Los reactores més utilizados son los de columna
de lecho empacado (Marrazzo y col 1975), donde la enzima inmovilizada se fija dentro
del reactor mientras que la corriente de sustrato pasa a través de este (Vasquez-
Bahena y col 2004), sin embargo, estos presentan la desventaja de requerir elevados
gradientes de presion para la 6ptima circulacion del fluido debido a la baja porosidad
del lecho. El uso de reactores de lecho fijo estd muy extendido tanto en la produccion
de fructosa empleando la enzima glucosa isomerasa inmovilizada en glutaraldehido
como en otras areas industriales (obtencién de SOs por el método Phillips, obtencion
de amoniaco, craqueo con vapor, etc.), mientras que los de lecho fluidificado se
emplean con mucha menos frecuencia (Iborra y col 2013), siendo estos Ultimos una
alternativa prometedora de nuevas configuraciones de biorreaccion que son capaces
de favorecer la bioconversion al mismo tiempo que minimizan el requerimiento
energético de las condiciones de proceso (Ching y Chu 1988). Los factores para tener
en cuenta al decidir entre uno u otro sistema de biorreaccion son: el contacto sélido-
fluido, el control de temperatura, el tamafo de particula a emplear (ligado intimamente

con la pérdida de presion permisible) y la manera de afrontar el problema de la
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regeneracion si el catalizador sufre desactivacion rapida. El Cuadro 2 muestra la
comparacion entre los reactores de lecho fijo y fluidificado atendiendo los factores

mencionados (lborra y col 2013; lllanes y Altamirano 2008).

Las principales ventajas de la fluidizacién consisten en que el sélido esta
vigorosamente agitado por el fluido que circula a través del lecho y la mezcla de los
sélidos asegura que practicamente no existan gradientes de temperatura en el lecho
aun con reacciones fuertemente exotérmicas o endotérmicas. EI movimiento de los
sélidos también da lugar a elevadas velocidades de transmision de calor y difusion
hacia la pared o los tubos de refrigeracién sumergidos en el lecho. Ademas de esto,
debido al comportamiento fluidificado de las particulas sélidas, los reactores de lecho
fluidificado presentan un mezclado mas uniforme que el reactor de lecho fijo. Los
gradientes de concentracion axial y radial disminuyen permitiendo un mejor contacto
entre el liquido y solido mejorando la eficiencia en los procesos (Flores-Cortés y

Posada-Noreiia 2009).

El fendbmeno de la fluidizacion se da a partir del flujo de un fluido (liquido, gas o
ambos) a través de un lecho compuesto por particulas sélidas, a medida que el flujo
se incrementa las particulas son elevadas levemente y dejan de estar en permanente
contacto unas con otras, logrando un efecto final de mezcla donde se favorece el
contacto entre las fases presentes, generando en el sistema alta conversion y
eficiencia (Flores-Cortés y Posada-Norefia 2009). Cuando los fluidos ingresan al
reactor, las particulas presentan una leve expansion, la velocidad del fluido a la cual

se llega a este fendmeno se conoce como Velocidad Minima de Fluidizacion (Umr)
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Cuadro 2. Comparacion de los reactores de lecho fijo y fluidificado

Lecho fijo

Lecho fluidificado

Modelo de flujo-
contacto

Control de temperatura

Pérdida de presion/
Tamafo de particula

Desactivacion-
regeneracion

Flujo del fluido préximo a

flujo en piston por lo que

la eficacia del contacto es
elevada

Formacioén zonas
calientes, con desarrollo
de AT* radial y axial.

La pérdida de presion es
elevada al usar dp*
pequefios para reducir la
influencia de la
transferencia interna de
materia (TIM)

Para solucionar los
problemas por
desactivacion, el reactor
se sobredimensiona y el
catalizador se cambia en
las paradas

Flujo fluido complejo

Si el fluido es un gas se
forman burbujas grandes
(cortocircuito o bypass)
por lo que la eficacia del
contacto es baja

Control facil. AT*=0

Se pueden usar dy*
pequenos. La eficacia de
particula es elevada, y la

pérdida de presion

reducida.

Permite la extraccién facil
del catalizador sin parar la
unidad

* dp es didmetro de particulas, AT es diferencial de temperatura.

Fuente: Iborra y col 2013
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A partir de este punto la masa de sélido y fluido, presenta las caracteristicas de
flujo de un liquido. A medida que la velocidad del fluido se incrementa mas alla de la
velocidad minima de fluidizacién, el lecho continla expandiéndose y se mantiene

homogéneo por un tiempo (Couper y col 2005).

El correcto modelado matematico respecto a fenémenos de transferencia de masa
de un reactor de lecho fluidificado requiere del previo conocimiento de propiedades del
lecho como son la porosidad, el coeficiente de transferencia de masa convectivo y el
coeficiente de dispersion axial. Extensas investigaciones de caracter experimental han

sido realizadas con respecto a la evaluacion de dichas propiedades.

Para el disefio de un sistema de biorreaccion no es suficiente con conocer los
pardmetros cinéticos, también es necesario conocer su comportamiento hidrodinamico
y los fendbmenos de transferencia de masa que ocurren en su interior (Cabral y col
1995), debido a que la cinética de reaccién depende fuertemente de los fenbmenos de
transporte de masa, mismos que son regulados por la hidrodinamica del proceso. Por
tanto, este trabajo se centra en el estudio del efecto del comportamiento hidrodindmico
sobre la bioconversiéon de glucosa a fructosa por la enzima glucosa isomerasa
inmovilizada en perlas de alginato de calcio dentro de un sistema de biorreaccion de
lecho fluidificado.

E. Descripcion matematica
1. Mecanismo cinético

La transformacion enzimatica de a -D-glucosa a [ -D-fructosa es tipicamente

representada por la siguiente ecuacion quimica:
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a-glucosa

i 1
a — D — glucosa D= p — D — fructosa (1)

Diversos estudios enfocados en establecer el comportamiento cinético de la
isomerizacion de a -D-glucosa a B -D-fructosa han sido realizados; siendo el
mecanismo Briggs-Haldane el mas ampliamente utilizado (Chen y Wu 1987; Roels

1983):

>F +E (2)

donde E es la enzima libre activa, G es glucosa, F es fructosa y X es el complejo
intermediario entre la enzima y la glucosa (GE) o fructosa (EF), respectivamente. Aqui,
ki, ka1, ko y ko corresponden a las constantes de velocidad de las reacciones
intermediarias. Aplicando la hipétesis del estado cuasi-estacionario, la técnica de

Briggs-Haldane conduce a la siguiente cinética tipo Michaelis-Menten (Lee y col 1976):

. Vm(ci - Ci,eq)
-1 =
Km + (Cl' — Ci,eq)

3)

donde —ri' es la velocidad de reaccién de consumo de glucosa (i = 1) o produccién de
fructosa (i =2) por unidad masica de enzima, c¢; es la concentracion de
glucosa/fructosa, c; ., €s la concentracion de glucosa/fructosa en equilibrio, la cual es
obtenida de:

2 Cig
Cleq = m (4)
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donde K., es la constante de equilibrio, la cual es definida como

Vm f Kmr

5
erKmf ( )

eq —
Los parametros 1}, y K,,, que aparecen en la Ec. (3), son parametros analogos a
la velocidad méaxima de reaccion y constante de afinidad de Michaelis-Menten para la

isomerizacion y estan dadas por

Ving Kmr < 1 >
Vi = 1+ 6
m Kmr - Kmf Keq ( )

Ky, =

K Ky Il + ( 1 4 Keq) €10t Cz,ol )

Ky — Ky Kmg Kmnr) 1+ Keq

donde V. r, Vinr, K Y Kmyr SON: la velocidad de reaccion maxima de conversion de
glucosa a fructosa, la velocidad de reaccidbn maxima de la conversion de fructosa a
glucosa, la constante de afinidad de Michaelis-Menten de la conversion de glucosa a
fructosa y la constante de afinidad de Michaelis-Menten de la conversion de fructosa
a glucosa, respectivamente, y son definidas como:

k_y+k ks +k
Vg = ko Eleorats Konp ===—=5 Vour = kcalEleotars Kr = —— &

donde, [E];o:a: €S la concentracion total de enzima.

Los valores de dichas constantes de reaccion ya han sido reportados por Carrazco-
Escalante (2019), como resultado de la investigacion realizada sobre la produccion de
fructosa mediante la enzima glucosa isomerasa libre en tanque agitado, mismas que
se muestran en el (Cuadro 3).

2. Modelo del reactor
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Cuadro 3. Parametros cinéticos ajustados a diferentes temperaturas

T k1 ko k-1 k.o
(°C) (L gt min'?) (mol min-tL?) (mol mintL?) (L g mint?)
55 1.70x103 1.90x103 2.56x10% 2.80x103
60 2.30x103 2.20x103 2.19x10* 2.20x103
65 2.90x103 2.30Ex1073 7.01x107° 1.70x103
70 3.40x10°3 4.40x10°3 1.88x10° 3.30x10°3

Fuente: Carrazco-Escalante 2019
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a. Particula catalitica
La distribucion de concentracion del sustrato en estado transitorio para la particula

catalitica porosa de geometria esférica es representada por la siguiente ecuacion

diferencial (Fogler 2005):

dc; azci 2 0c; '
Sp E = Deff (F + ;E) + EpppT]T'l' (9)
sujeta a las condiciones de frontera
dc;
dCi
r=1n —Der— =k (c;=C) (11)
y a la condicion inicial

t=20 Ci=Cipo (12)

donde c; es la concentracion de glucosa/fructosa dentro de la particula, D.f; es el
coeficiente de difusividad efectiva del sustrato en el interior de la particula, ¢, es la
porosidad, p, es la densidad de la particula, r, es el radio de la particula, k; es el
coeficiente de transferencia de masa de la pelicula de la fase fluida adyacente a la
particula, n es eficiencia residual catalitica, es decir la fraccion de masa equivalente
de enzima inmovilizada (activa y disponible) en la estructura porosa por unidad de
masa de perla, y C; es la concentracion de bulto del sustrato en la fase fluida que rodea
a la particula. En la investigacion de Carrazco-Escalante (2019), se determinaron
experimentalmente los parametros D.sf, &, Y pppara glucosa isomerasa inmovilizada
en perlas de alginato de calcio con un radio de 1.5 mm a diferentes concentraciones

de enzima (5, 7.5, 10 g de enzima L™ de alginato de calcio 2 % p/v) (Cuadro 4).
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Cuadro 4. Difusividad efectiva de las perlas cataliticas

Deff X100 (m? s°1)

Concentracion de enzima

en perlas (g L?) [S] (mol L)

0.55 0.83 1.11

5 4 3 2.89
7.5 4.52 4.15 3.63
10 5.64 4.82 451

Fuente: Carrazco-Escalante 2019
Nota: La concentracién de enzima en perlas tiene valores en g de enzima L' de
solucion de alginato 2 % pl/v.
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a. Reactor de lecho empacado

La distribucion de concentracién del sustrato en la fase fluida para un reactor flujo
piston con dispersion axial puede ser representada por la siguiente ecuacién
diferencial (Fogler 2005):

€y = D5 - Usg + (1 —ep)kLay(cs; — Cp)

Sujeta a las siguientes condiciones de frontera:

z=0 t>0 — DZa—Zi+ CiUs = Creea, Us (14)
dc;
z=L t>0 —=0 (15)
dz
y a la condicion inicial:
0<z<L t=20 Cl-=Cl-,0 (16)

donde C; es la concentracion de la especie i en la fase fluida del lecho empacado, D,
es el coeficiente de dispersion axial con base en la velocidad superficial Ug, k; es el
coeficiente de transferencia de masa convectivo, c; es la concentracion de la especie
i en la superficie de la particula y Cs..q,; €S la concentracion de la especie i alimentada

al reactor.

La condicién de frontera expresada por la ecuacion (15) representa la ausencia de
un gradiente de concentracion de sustrato a la salida del reactor debido a la escasez
de la fuerza motriz de reaccion, aun cuando la concentracion de sustrato a la salida

del reactor es diferente de cero (Asif y Abasaeed 1998).
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En cuanto al modelo de la particula biocatalitica, su expresion basada en la
velocidad de reaccion en la fase fluida adyacente a las particulas cataliticas esta dada

por:

ac; d%c; 20c n
SPE = Deff <_6r2 +;W + 1— & r; (17)

Sujeta a las siguientes condiciones de frontera:

aCi

r=0 t>0 —=0; (18)
ar
dc;
r = T'p t>0 - Deffd_‘rl = kL(Ci - CL) (19)
y a la condicion inicial:
0sr<n t=0 c=co; C=Cyp (20)

b. Propiedades fisicas de lecho empacado y fluidificado

El modelado matematico de un reactor de lecho empacado o fluidificado requiere
del previo conocimiento de propiedades del lecho como son la porosidad, el coeficiente
de transferencia de masa para una particula y el coeficiente de dispersion. Extensas
investigaciones de caracter experimental se han realizado con respecto a la evaluaciéon
de dichas propiedades y han servido para fundamentar un conjunto de relaciones
tedricas que a continuacion son presentadas. En esta investigacion, el resto de las
propiedades, salvo la porosidad, no fueron evaluadas experimentalmente sino
mediante correlaciones fenomenoldgicas.

1) Porosidad
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La porosidad de la cama empacada del biorreactor conformado por particulas
esféricas ha sido ampliamente estudiada, siendo una correlacion frecuentemente

utilizada, aquella establecida por Ribeiro y col (2010), la cual esta expresada como:

d d
£ =0.3734+0.917 exp <—O.824 d—t> 2<—+ <19 (21)
p
donde d: es el diametro del biorreactor (tubo) y dp es el diametro de la particula
catalitica.

2) Coeficiente de transferencia de masa

La correlacién para una cama empacada propuesta por Wilson y Geankoplis

(1966) esta dada por:

1.09
jm = ——Re™2/3 (22)

aqui Re es el numero adimensional de Reynolds y j,,, es el coeficiente de transferencia
de masa de Colburn, que es un niumero adimensional resultante de la agrupacion de

otros parametros adimensionales y esta definido mediante la siguiente expresion:

Sh

m = Re scirs (23)

donde Sc y Sh son los nameros adimensionales de Schmidt y Sherwood. Los tres

términos de esta expresion estan definidos como:

Ugd

Re = 2% (24)
u

I (25)
Sc=-£—
Dyp



k. d
Sh = L%p (26)

Dy

donde p y u son la densidad y la viscosidad de la fase fluida, respectivamente, Dag €s
el coeficiente de difusion molecular del sustrato en la fase fluida, Us es la velocidad
superficial, dp es el diametro de la particula y k. es el coeficiente convectivo de
transferencia de masa.

3) Coeficiente de dispersion axial

Es necesario indicar que los sistemas continuos con enzimas inmovilizadas operan
a regimenes de flujos bajos y, por tanto, la transferencia de masa por el mecanismo
de dispersidén (en reactores heterogéneos tipicamente es denominada de esta manera
a la difusion) y la conveccion en la fase fluida deben ser considerados con la misma
importancia. La relacion de ambos mecanismos de transporte se expresa a través del
namero de Peclet. El coeficiente de dispersion axial en la bioconversion de glucosa a
fructosa ya fue abordado y reportado por Chung y Wen (1968), quienes bajo las
condiciones de estudio elegidas en su investigacidon, establecieron la siguiente

correlacion basada en el nimero de Peclet:

1 epRe
= 27
Pe, 0.2+ 0.011Re%48 (27)
donde Pe; es el nUmero de Peclet y esta definido por la siguiente ecuacion:
Ugd,
Pe, = 28
e = (28)

donde D; es el coeficiente de dispersion axial del sustrato en la fase fluida de

biorreaccion.
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Resulta evidente que el modelado adecuado de la bioconversion enzimatica de
glucosa a fructosa utilizando un sistema inmovilizado involucra la integracion de
diferentes teorias de transporte con un mecanismo cinético. Debido a ello, es

necesario especificar:

a. El mecanismo cinético con parametros independientes a los fendmenos
convectivos y/o difusionales para la conversion de sustrato.
b. La transferencia de masa intra-particula considerando la reaccion quimica y

difusién del sustrato.

c. La transferencia de masa extra-particula considerando la dispersién del sustrato

y la transferencia de masa convectiva particula-fase fluida.

c. Reactor de lecho fluidificado
La distribucion de concentracion del sustrato en la fase fluida en estado transitorio

para un reactor flujo pistén con dispersion axial puede ser representada por la siguiente

ecuacion diferencial (Fogler 2005):

ac;
e—=-U
at S

ac;

d? i
it eD, o+ kyap (1= €)(cilr=g — C) (28)

sujetas a las condiciones de frontera de Danckwerts

z=0 = &D, L+ UsCi = Cym (29)
z=1 -D, 5t =0 (30)

y a la condicion inicial
t=0, G =Cp 31)
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donde C; es la concentracion de sustrato en la fase fluida en la posicion z, Us es la
velocidad superficial de la fase fluida, € = £(z) es el perfil de porosidad de la cama del
reactor, D, es el coeficiente de dispersién axial, L es la longitud de la cama del reactor,
a, es elarea especifica de las particulas, y C;, Y C; i, SON la concentracion de sustrato

inicial y en la alimentacion.
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IV.  JUSTIFICACION

Actualmente existe una tendencia de aumento en el consumo de fructosa por parte
de la industria alimentaria debido a su alto poder edulcorante. La materia prima
principal utilizada para su produccion industrial es el jarabe maiz, el cual es
bioconvertido en jarabe de maiz de alta fructosa mediante la isomerizacion de glucosa
a fructosa empleando la enzima glucosa isomerasa inmovilizada en glutaraldehido, sin
embargo, debido a la baja resistencia al esfuerzo de cizalla que ofrece este agente
inmovilizante, su uso esta limitado a reactores continuos de lecho empacado, los
cuales presentan el inconveniente de requerir elevados gradientes de presion para la
circulacion del jarabe de maiz a través del lecho empacado, debido a su baja
porosidad; por tanto, es necesaria la busqueda de nuevas configuraciones de
biorreaccion que favorezcan no Unicamente la productividad de fructosa, sino también
a las variables de operacion como lo es el requerimiento energético del sistema de
bombeo, objetivo que puede ser alcanzado mediante el uso de reactores de lecho
fluidificado. Asi, se plantea el uso del agente inmovilizante alginato de calcio, que
ofrece una buena resistencia al esfuerzo de cizalla y a la degradacién térmica, asi
como un adecuado tamafio de poro intraparticula, ademas de su no toxicidad y bajo
costo. Al momento de querer disefiar o modelar un sistema de biorreaccion es
necesario conocer los parametros cinéticos, el comportamiento hidrodinamico y los
fendmenos de transferencia de masa que ocurren en su interior, debido a que la
cinética de reaccidén depende fuertemente de los fenémenos de transporte de masa,
mismos que son regulados por la hidrodinamica del proceso. Este estudio se realizo
bajo una perspectiva ingenieril, es decir, se llevd a cabo el analisis de los datos

obtenidos a través de una experimentacion de tipo causa-efecto para desarrollar y
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ajustar un modelo matematico en donde se consideran los fendmenos microscopicos
de transporte y reaccion que afectan la productividad de la biorreaccion, permitiendo
un entendimiento del proceso de biocatalisis para servir como herramienta en la mejora
el disefio del sistema de bioconversion. En este sentido, en esta investigacion se
realizaron bioconversiones de glucosa a fructosa empleando perlas cataliticas de
glucosa isomerasa inmovilizada en alginato de calcio a diferentes caudales de flujo
empleando un sistema de reaccion tubular de lecho fluidificado para el posterior

estudio del efecto del comportamiento hidrodinamico sobre la bioconversion.
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V. OBJETIVOS
A. Objetivo General

Desarrollar y validar un modelo matemético a partir de las cinéticas de
bioproduccion de fructosa capaz de predecir la velocidad de bioconversion para
comprender la influencia de los fendmenos cinéticos, hidrodinamicos y de
transferencia de masa en la eficiencia del proceso empleando la enzima glucosa
Isomerasa inmovilizada en alginato de calcio.

B. Objetivos Especificos

1. Inmovilizar la enzima glucosa isomerasa en alginato de calcio y evaluar las

propiedades de las perlas cataliticas generadas.

2. Determinar la conversion enzimatica de glucosa a fructosa utilizando glucosa
isomerasa inmovilizada en alginato de calcio en un sistema de biorreaccion de

lecho fluidificado con recirculacion.

3. Desarrollar un modelo matematico capaz de predecir la produccion de fructosa a
partir de glucosa considerando los mecanismos cinéticos, de transferencia de masa

y los efectos difusivos en las fases fluida y sélida en un reactor de lecho fluidificado.

4. Validar el modelo matemético obtenido a partir de los datos experimentales
obtenidos de las bioconversiones de glucosa a fructosa empleando un reactor de

lecho fluidificado.

5. Evaluar el efecto que ejercen los parametros de proceso sobre las cinéticas de
producciéon de fructosa mediante simulaciones del modelo mateméatico

desarrollado.
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VI.  MATERIALES Y METODOS
A. MATERIALES

1. Reactivos

Los reactivos utilizados se adquirieron en la empresa Sigma-Aldrich: glucosa
isomerasa (EC 5.3.1.5), glucosa (CsH1206), fructosa, sulfato de magnesio
heptahidratado (MgSO4°7H20), sulfito de sodio (Na2S0s3), acido sulfarico (H2S0a4),
alginato de sodio (CeH7OsNa), cloruro de calcio (CaClz) y cloruro de sodio (NaCl).

2. Sistema de biorreaccién de lecho fluidificado

Se utilizé un reactor de lecho fluidificado que consiste de un tubo cilindrico de vidrio
de borosilicato con diametro interno y longitud de 4 y 76 cm, respectivamente, que
posee una chaqueta que se utiliza para controlar la temperatura de interés mediante
agua caliente. En el interior se lleva a cabo la biocatalisis de conversion de glucosa a
fructosa al entrar en contacto la enzima inmovilizada y la corriente de la solucion del
sustrato. La fluidificacion de la cama de perlas biocataliticas se logr6 bombeando la
solucioén de glucosa con una bomba de 15 W a través del cilindro interno del reactor.
Debido a que el tiempo de residencia del sistema de biorreaccion es bajo, el equipo
experimental cont6 con un depdsito de recirculacion, el cual contiene la solucion inicial
de glucosa, misma que fue bombeada a la columna para posteriormente ser retornada
al depésito de recirculacion (Figura 2).

3. Equipo polarimetro-refractometro

Este quipo ademas de calcular el angulo de rotacién y los grados Brix, también
convierte y muestra la cantidad de fructosa (%) presente en un jarabe de maiz alto en
fructosa. El principio de operacion de este equipo es el siguiente: se hace pasar un

haz de luz a través de una placa polarizante, para posteriormente pasar por la muestra.
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Figura 2 Esquema del sistema de biorreaccion en lecho fluidificado. Se muestran los
componentes basicos del montaje: a) reactor tubular con chaqueta b) depésito de
recirculacion de solucién de glucosa c) bomba para caudal de flujo d) bomba para
chaqueta de calentamiento €) bafio de agua a la temperatura de interés f) valvula
antirretorno (check) g) caudalimetro h) valvula reguladora de caudal de flujo i) valvula
reguladora de recirculacion j) altura de la cama de perlas cataliticas k) flujo de agua a

la temperatura de interés.
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Inicialmente se utiliza agua desionizada ya que no desvia la luz y se establece
como cero de referencia. Posteriormente se aplica la medicion a la muestra y la luz
sufre una desviacién, si se coloca otra placa polarizante al final en el mismo angulo
gue la inicial el sensor no sera capaz de captar la sefial de luz, por lo que esta placa
tiene que rotar cierto angulo para que la luz pase a través de ella y pueda ser detectada
por el sensor. Este equipo puede detectar fructosa por sobre glucosa y sacarosa, ya
gue poseen angulos de rotacidén especificos, la fructosa es levégira y la glucosa es
dextrogira.

B. METODOS

1. Inmovilizacion de glucosaisomerasa

Para el procedimiento de inmovilizacion de la enzima en perlas de alginato de
calcio, se utilizo la metodologia reportada por Tumturk y col. (2008). Se afiadieron 2.5
g de glucosa isomerasa soluble a una solucion de alginato de sodio (175 mL, 2 % p/v),
se agité suavemente y luego se agregd gota a gota esta mezcla a una solucion de
CaClz (0.3 M). Las perlas biocataliticas formadas se mantuvieron en una solucién
diluida de CaCl: (0.03 M) durante 1 dia a 4 °C. Se almacenaron a 4 °C (Figura 3). El
diametro de las perlas se determiné mediante el uso de un estereoscopio (Motic, SMZ,

EUA).

El proceso de inmovilizacion de la enzima por goteo por gravedad, aunque efectivo
y simple en fundamento, en la practica supuso una serie de retos y dificultades, entre
las que destacan la sedimentacion de las particulas pulverizadas de los extrudidos del

reticulante hacia el cuello del embudo del sistema de inmovilizacion. Esto, ademas de
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Figura 3 Montaje del sistema de inmovilizacion
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generar una ligera variabilidad implicita de la concentracién de enzima en las perlas,
provocaba la obstruccién en la valvula y punta del sistema de inmovilizacién, que a su
vez ocasionaba la necesidad de aumentar el porcentaje de apertura de la valvula para
liberar dicha obstruccion.

2. Estudio del efecto del caudal sobre la produccién de fructosa

Las perlas de alginato de calcio con glucosa isomerasa (2.5 g de enzima en 175
mL de alginato al 2 % p/v) del mismo didmetro se colocaron dentro del reactor. La
temperatura del depésito fue controlada mediante agua a 70 °C bombeado a través
del enchaquetado del reactor. Se tomaron periodicamente muestras del depdsito de
recirculacion con la finalidad de cuantificar el contenido de glucosa y fructosa y asi
establecer el avance de la reaccion. La cuantificacion de fructosa se realiz6 mediante
un equipo refractometro-polarimetro (Atago, Re-Po 2, EUA) que determina la cantidad
de fructosa (%) presente en una solucion de glucosa-fructosa. El caudal se monitored
mediante un sensor de flujo de agua de efecto Hall (Sea, YF-S104, EUA) y una placa
electrénica (Arduino, UNO R3, EUA) programada para registrar el flujo volumétrico de
la solucion de sustrato a través de la cama de perlas cataliticas.

3. Estudio del coeficiente de transferencia de masa convectivo

Para alcanzar este propoésito se utilizaron los datos de conversion de sustrato
obtenidos para cada unidad experimental, los cuales se ajustaron al modelo
matematico, mediante la optimizaciébn del coeficiente de transferencia de masa
convectivo (k).

4. Cuantificacién y registro de caudal de fluidificacién

Para la medicion del caudal de fluidificacion, se utilizé un sistema compuesto de
una placa electronica Arduino Uno R3, conectada a un sensor de flujo de agua de
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Figura 4 Diagrama del sistema de medicion y registro de caudal
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efecto Hall (Sea, YF-S104, EUA), un sensor de temperatura DS18B20 sumergible y
una pantalla LCD 16x2 acoplada con médulo de comunicacion 12C (Figura 4).

5. Modelado matematico
a. Modelo del lecho fluidificado

La distribucion de concentracion del sustrato en la fase fluida para un reactor flujo
pistbn con dispersion axial puede ser representada por la siguiente ecuacion
diferencial (Fogler 2005) para un lecho fluidificado, con una distribucion homogénea
de perlas, puede ser expresado de manera similar a la de un lecho fijo, con la diferencia
gue la altura del lecho L, la porosidad del lecho g, el coeficiente de transferencia de

masa k;, y el coeficiente de dispersion D, son dependientes del tiempo, esto es:

ac; aZCi
&p E =D

ac;
T Tz g2 9z

_US 0z

+ (1 - Sb)dep(Cs,i - Ci) (32)

sujeta a las siguientes condiciones de frontera:

a¢;

z=0 t>0 — D, 2+ CiUs = Creea,iUs (33)
z=L t>0 %zo (34)
y a la condicion inicial:
0<z<L t=0 C; = Ciyp (35)
Adimensionalizando el sistema anterior mediante: Z = % t = (%) t,yC = % y ¢ = %
donde c* es una concentracion de referencia, y Pe, = % ya= k‘LaU%
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a0y _ 1 ppa*ci_ 3¢

Y 9t Pe, B, 032 P + (1 - <c-‘b)a'.[gc(c_s,i - Cl) (36)

&

Donde los términos B, y Bp hacen referencia a la relacion de las alturas de lecho

fluidificado y fijo, y la relacion del coeficiente de dispersion axial para lecho fluidificado

y fijo, respectivamente, es decir . = Loi_ Yy Bp = D::_.
sujeta a las siguientes condiciones de frontera:
i=0  £>0 —PLGZ%Z—?ML- = Croeq 37)
z=1 E>0 Y=g (38)
y a la condicion inicial:
0<z<1 i=0 (=52 (39)

Nétese que fue necesario aplicar la regla de la cadena bajo la siguiente forma

9Ci _ 9C; 0 (Ust\ _ UsdCi(, tdL) _UsdCi(, Ucx
E_afat(L)_Laf(l Ldt)_Laf(l ust) (40)
Y la definicién
Ue -
y—l—U—t (41)

Para el caso de una expansion de lecho exponencial, esto es L = Lo, + (Lg+ — Lo,)e

es posible expresar que la velocidad lineal de la expansion de la cama esta dada por

U, = % = —k(Log+ — Lo,)e ™t (42)
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b. Modelo de la perla catalitica

En cuanto al modelo de la particula biocatalitica, su expresion basada en la velocidad

de reaccion en la fase fluida adyacente a las particulas cataliticas esta dada por:

oci _p (e 20a)  m
o = Deys (6r2 + r 6r) + 1-gp T (43)
Sujeta a las siguientes condiciones de frontera:
aCi _n.
r=0 t>0 —t=0; (44)
dc;
r = T'p t>0 - Deffd_(;- = kL(Ci - Cl) (45)
y a la condicion inicial:
0<r<n t=0 c¢=cp (46)
Adimensionalizando el sistema anterior mediante: r = % y ;= Vri , € incluyendo las
mf
variables adimensionales definidas anteriormente, se tiene que:
0¢; _ Bepr (9%¢; | 206 Bch =
ey e = et (G + 1 50) + o Dar (“7)
sujeta a las siguientes condiciones de frontera:
_ . ¢
F=0 t>0 —I=0; (48)
_ - dc; . -
r=1 t>0 rr = —Blm(Cl' - Cl) (49)
y a la condicion inicial:
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Lo— . kLR .
donde ¢, ==%, Bi,, =-% es el Biot de masa, Da =
L= R ™ ™ Desr Usc

VmgLo—

es el nimero de

*

L UgsR -, . , . .-
Damkaonhler, y Pe, = DS es el numero de Peclet relacionado a la particula biocatalitica.
eff

Debido a la naturaleza intrinseca de las perlas de alginato de calcio, que desprendian
pequefios fragmentos de la enzima en el agente glutaraldehido, fue necesario realizar
un ajuste de la eficiencia residual catalitica n considerando un factor de decaimiento
de la eficiencia que estan relacionados mediante la siguiente expresion:

n =rnee " (51)
Donde «, es el factor de decaimiento de la eficiencia residual catalitica, derivado del
lavado de las particulas de la enzima de las perlas de alginato de calcio, posiblemente
debido a los dafios estructurales causados por el proceso mismo de fluidificacion.
Por otro lado, la configuracién del reactor es con recirculacion total utilizando un
depdsito con mezcla perfecta, por tanto, aplicando el balance de materia en dicho

depdsito se tiene que:

dCw

Vo
dt

= CioutScUs = € 1S Us (52)
Sujeta a la condicion inicial:

t=0 Co;=Cip (53)
donde V., es el volumen del depdsito de recirculacion, C.; es la concetracion de la
especie i en el deposito, C;,,¢ €s la concentracion de la especie i de salida del lecho
fluidificado, y también es la concentracion de la especie i alimentada en el depdsito.
AqQui es necesario precisar que:

Ciout = Ci(z=1L) (54)
Creed,i = Ci (55)
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Adimensionalizando, la expresién anterior:

U - dC-'.,o’i - -
<Pﬁ_VCV(1 — U—St)T = Ci,out — Coo,i (56)

donde ¢, = % es la relacion del volumen del depdsito y del lecho fijo.
cto™

c. Modelo del depdsito de recirculacion

Se considerara que el depdsito presenta mezclado perfecto, por tanto, a partir de

un balance de materia se consigue que
idclm=5i, _C. (57)
Pe, dt =

E =0 C_‘i':x, = Ci,O (58)

= Ciw ., , .
donde C;. =—=— C;. es la concentracién de glucosa/fructosa en el depoésito de

Ci,max
recirculacion y C;|;=, es la concentracion normalizada de glucosa/fructosa a la salida

del biorreactor.

El coeficiente de transferencia de masa convectivo (k; ) se optimiz6 de manera
gue la historia de la concentracién de glucosa simulada del depdsito de recirculacion
se ajuste a la concentracion de glucosa experimental; para ello el sistema de
ecuaciones diferenciales parciales se discretizé usando el método de diferencias
finitas, generando un conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias, mismas que
fueron integradas mediante Runge-Kutta 4-5.

1) Volumen de solucién en el depdsito de recirculacion

Debido a la naturaleza misma del montaje del sistema de biorreaccion, donde el

depdsito de recirculacion esta contenido dentro del sistema de calentamiento de agua
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a la temperatura de reaccion, se presentaron efectos de evaporaciéon del agua que se
traducian en una disminucién del volumen de la solucién contenida en el depdsito de
recirculacién, por lo que era necesario estar agregando agua para compensar la que
se perdia por evaporacion, debido a esto, fue imprescindible considerar este fenémeno

en el modelo matematico, lo cual, se consiguié mediante la siguiente ecuacion:

Vio = Ve + (Eppt) + H(t — tgi)Vas

Donde V., es el volumen en el depdsito al tiempo t, V., es el volumen inicial en el
depdsito, E, , es la tasa de evaporacion constante de la solucion en el deposito, H(t —
tqi) €s la funcion de Heasivide de la diferencia entre el tiempo t y el tiempo en que se
afiade agua para compensar la evaporacion t,x, Y V5 €s el volumen afadido. A su

vez, la tasa de evaporacion constante en el depdsito E,, , esta dada por:

(Veog = Voo — 2 Vs1)
Ev,D = t
t

Donde V., s es el volumen final de solucion en del deposito de recirculacion, 3 V,; es el

total de liquido afiadido al depésito al final del proceso de bioconversién y t; es el

tiempo que duré cada tratamiento.
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VIl.  RESULTADOS

A. Perlas de glucosa isomerasa inmovilizada en alginato de calcio

Se inmovilizaron 2.5 g de la enzima glucosa isomerasa usando alginato de calcio
como agente reticulante (2 % p/v) para elaborar las perlas que se muestran en la
Figura 5. Se pueden identificar particulas de tonalidad mas oscura dentro de la
estructura interna de las perlas, estos son los fragmentos resultantes de la
pulverizacién de los extrudidos de la enzima comercial. Por otro lado, se presentan las
dimensiones de las perlas, mismas que se usaron para determinar el promedio, la
desviacion estandar y el coeficiente de variacion de las perlas. Analogamente al
diametro de la perla se evaluaron los parametros densidad, masa y porosidad
promedio de las perlas, registrados después de aplicar un tratamiento para retirar el
exceso de calcio de las perlas posterior a su elaboracion (Cuadro 5).

1. Efecto de condiciones de inmovilizacion sobre el diametro de las perlas

Debido a las obstrucciones en la vélvula por la sedimentacion de particulas en el
embudo del sistema de inmovilizacién, en las condiciones de este trabajo, se vari6 el
porcentaje de apertura en un rango de 40 — 60 % para liberar dichas obstrucciones,
presentandose en porcentajes de apertura superiores un flujo (en lugar de goteo) de
solucién de alginato-enzima hacia el cloruro de calcio, resultando en cilindros
alargados en vez de perlas de alta esfericidad, mientras que en porcentajes de

apertura menores a 40 % se presentaba goteo lento o nulo.
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3.3 mm

3.6 mm

3.3mm

35 mm
B S 3.3 mm

Figura 5 Glucosa isomerasa inmovilizada en perlas de alginato de calcio. Dimensiones
en mm de una muestra de las perlas de alginato de calcio elaboradas por goteo, 2.5 g

de enzima disuelta en 175 mL de alginato de calcio (2 % p/v).
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Cuadro 5 Parametros de las perlas de alginato

Dp (mm) pp(gcm3)  mp(g) &

Promedio 3.681 1.052 0.0318 0.9658
D.E. 0.199 0.020 0.0011 0.1250
C.V. 5.4 1.9 3.4 0.1

Nota: se evaluaron después del tratamiento de eliminacion de calcio posterior a la
elaboraciéon de las perlas. D, diametro, pp densidad, m, masa, &, porosidad de

particula, D.E. desviacion estandar, C.V. coeficiente de variacion.
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Se obtuvieron fotografias con las dimensiones de 35 perlas de la enzima inmovilizada
a 40 y 60 % de apertura de la valvula del sistema de inmovilizacidén para determinar si
la variacion del porcentaje de apertura de la valvula de goteo durante la inmovilizacion
tiene efecto sobre el didmetro promedio de las perlas de alginato (Figura 6). Los
diametros obtenidos de estos dos tratamientos, justamente después de su elaboracion,
se muestran en el Cuadro 6, el diametro para 40 % de apertura fue 3.209 + 0.1466
mm, para 60 % fue 3.221 £ 0.1126 mm. No existe diferencia significativa en el promedio
de ambos lotes de perlas, por lo que se podria concluir que, si bien la apertura de la
valvula influye en la velocidad de goteo de la mezcla alginato/enzima, no influye
significativamente sobre el didmetro promedio de las perlas obtenidas. La diferencia
entre los promedios del Cuadro 6 y el Cuadro 5, se deben a que durante el tratamiento
de lavado de las perlas aplicado se presenta un aumento de diametro de las perlas de
alginato. En este estudio se consideré que el aumento del didmetro durante el
tratamiento de lavado de las perlas es constante e independiente de las condiciones
de inmovilizacion de la enzima; esto debido a que el estudio, validacion y cuantificacion
del efecto de este fendmeno fisico escapa del alcance y finalidad de este proyecto.

A. Fluidificacién del lecho de perlas de alginato

Los experimentos realizados durante esta investigacion se llevaron a cabo
empleando 150 g de perlas de alginato (2.5 g de glucosa isomerasa) dentro de un
reactor con 75y 4 cm, de longitud y diametro interno, respectivamente. La fluidificacion
de las perlas cataliticas se logré bombeando la solucién de glucosa con una bomba de
15 W a través del cilindro interno del reactor, en flujo ascendente. En la Figura 7 se
muestran fotografias de la altura de fluidificacion de perlas cataliticas a diferentes

caudales de flujo,
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Figura 6 Dlametros de perlas elaboradas a cond|C|ones distintas de apertura de la
valvula de inmovilizacion. a) 40 % de apertura b) 60 % de apertura. Fotografias

tomadas con un estereoscopio (Motic, USA) posterior a la elaboracion de las perlas.
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Cuadro 6 Diametro de perlas a diferente porcentaje de apertura de valvula

Aperturade valvula 40 % 60 %

Dprom (MmM) 3.209 3.221
DE (mm) 0.1466 0.1126
cV 4569  3.497

Evaluados posterior a su elaboracion. No existe diferencia significativa entre las
medias. Prueba de Fisher. a = 0.05, LSD = 0.09. Dprom diametro promedio, DE

desviacion estandar, CV coeficiente de variacion.
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Figura 7 Expansion de lecho con respecto al caudal de fluidificacion. Cama de
aproximadamente 150 g de perlas (2.5 g Gl) a distintos caudales de fluidificacion: a)
sin fluidificacién (lecho fijo) b) 105 mL min ¢) 265 mL min-*d) 280 mL minte) 320 mL

min1f) 410 mL min g) 445 mL min't h) 565 mL min-ti) 660 mL minj) 730 mL min-t.
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desde 0 hasta 730 mL mint. Como puede observarse por las diferentes alturas
alcanzadas, el flujo ejerce una gran influencia sobre la altura de fluidificacién de las

perlas. Por este motivo, se establecio que

L=£(Q)

Es decir, un modelo matematico que correlacionara la altura de lecho (L) y el caudal
empleado. Sin embargo, se observé que ademas del caudal, la altura de lecho esta

determinada por el tiempo de vida de la perla (tp) de tal manera que:

L = f(tp,Q).

Por esto, la altura del lecho en cada tratamiento se monitoreo peridédicamente. En
la Figura 8 se muestra un singular y lento fenémeno de fluidificacion y flujo
descendente sin caudal que se presentaba previo al comienzo de la conversion de las
perlas. Las perlas se elevaban por efecto de diferencia de densidades, para después
lentamente descender probablemente debido a un efecto del aumento de la densidad
de la perla causado posiblemente por la difusion del sustrato hacia el centro de la perla.
Este fendmeno duraba de 30-45 minutos, y se presenté en todos los tratamientos
experimentales desarrollados.

1. Altura de fluidificacion de perlas cataliticas en los experimentos

En la Figura 9 se muestran todas historias de las alturas de fluidificacion de los
tratamientos, en el eje de las abscisas se muestra el tiempo en horas, mientras que el
eje de las ordenadas muestra las alturas de lecho de perlas, las cuales variaron de 33
hasta 75 cm. Las alturas del gréfico no presentan una tendencia o comportamiento

predecible. Esto, debido a la naturaleza misma de la perla y al dafio que el proceso
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Figura 8 Fluidificacion de las perlas por efecto de la densidad
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Figura 9 Alturas de lecho de los experimentos registradas en los tratamientos
experimentales desarrollados. Los simbolos en el grafico representan la reutilizacion
de la perla A = 1° uso, M= 2° uso,® = 3° uso. Los colores indican el lote de perlas

empleado, azul = A, =By =C.
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produce sobre su estructura, haciendo variar sus caracteristicas de fluidificacion en
funcion del tiempo de vida de la perla (tp) y el caudal de fluidificaciéon (Q), cada lote de
perlas se reutilizé en 3 tratamientos, un tiempo de 4 horas por tratamiento, cada lote
de perlas mostré un tiempo de vida de 13 h, después del cual, la perla se fragmentaba
y estos fragmentos se elevaban hacia el tope superior del reactor. En la Figura 10 se
presentan las alturas y el caudal de fluidificacion de los experimentos, mostrados en
forma de resumen. En la Figura 10a se muestran las historias de altura de fluidificacion
(eje y) de cada juego de perlas, en funcidon del tiempo de vida de la perla (eje x). Cada
linea de tendencia del gréafico representa 3 tratamientos, pueden observarse aumentos
y descensos pronunciados en las alturas de lecho, esto se debe a que cada tratamiento
fue realizado a diferentes flujos seleccionados aleatoriamente. En general, la altura de
lecho tiende a aumentar conforme transcurre el tiempo de vida de la perla, hasta llegar
a un maximo aproximadamente entre las 9-10 horas, para posteriormente, comenzar
a disminuir. En la Figura 10b, se muestran las historias de caudal correspondientes a
cada tratamiento, en funcién del tiempo de vida de las perlas. Se evalué el efecto de
distintos caudales sobre la cinética de conversién, 100, 200, 300 y 350 mL mint. En la
Figura 10c, se muestra el cociente del caudal de fluidificacion (Q) y la altura de lecho
(L), el cual se define como W, que es el flujo (mL min-!) necesario para elevar 1 cm la
altura del lecho de perlas cataliticas. En todos los tratamientos W disminuy6 desde 9
hasta = 3 (mL min? cm) conforme aumentaba el tiempo de uso de la perla,
fisicamente, esto puede interpretarse como que la densidad de la perla se aproximé a
la densidad del fluido conforme el tiempo de proceso transcurrio, por lo que se podria

aseverar que ¥ = f (tp)
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En las Figuras 11a, b, ¢ se muestra la comparacion de W y Q contra tp para los
lotes de perlas A, B, y C, respectivamente. En estos graficos se observan escalones
en la variable W, por lo que se puede deducir que ¥ conjuntamente al tp, también
depende del caudal empleado, de tal forma que

Y =fQ tp)
B. Produccién de fructosa en reactor de lecho fluidificado

En la Figura 12 se muestran las cinéticas de produccion de fructosa empleando la
enzima glucosa isomerasa inmovilizada en alginato de calcio en un reactor de lecho
fluidificado de 75 x 4 cm de longitud y diametro, empleando 150 g de perlas (con 2.5 g
de Gl) a 74 °C, 2.5 L de solucién de glucosaa 100 g L%, 2.8g L' de MgSOsy 2.8 g L"
1 de Na2S0:s. En el eje de las abscisas se representa el tiempo de operacion en horas,
en el eje de las ordenadas se tienen los porcentajes de fructosa producida. Los
rendimientos de produccién de fructosa mostraron una tendencia a aumentar la
variabilidad al avanzar el tiempo de proceso. A las 4 horas de proceso, se alcanzaron
fracciones de conversion de 0.123 — 0.221 (12.3 — 22.1 %). Recientemente Carrazco-
Escalante y col (2019), utilizaron la enzima glucosa isomerasa inmovilizada en alginato
de calcio en reactores de tanque agitado y lecho fijo, alcanzando fracciones de
conversion maxima de 0.31 y 0.41, usando concentraciones de 6.29 y 10.6 g L de
enzima para tanque agitado y lecho fijo, respectivamente (Cuadro 7). A pesar de que
la fraccion de bioconversion de 0.22 alcanzada en esta investigacion es menor que las
alcanzadas en reactor de tanque agitado y lecho fijo, la velocidad de produccion de
fructosa en reactor de lecho fluidificado (fructosa producidad / tiempo de reaccién) es
4 y 14 veces mayor que en sus analogos reactor de tanque agitado y lecho fijo,

respectivamente.
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Figura 12 Fructosa producida en reactor de lecho fluidificado empleando glucosa
isomerasa inmovilizada en alginato de calcioa T = 74 °C, [E] =1 g L L. Los simbolos
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Cuadro 7. Comparacion de fracciones de conversion en diferentes reactores.

Sistema de T'emm,de [E] Fraccion de Fructo_sa
! reaccion 1 P producida
reaccion . (gLt  conversion
(min) (9)

Tanque agitado

con enzima 210 6.292 0.312 12.39

inmovilizada
Lecho empacado 600 10.618 0.414 9.7475
Lecho fluidificado 240 1 0.221 55.25

Fuente: Carrazco-Escalante (2019) con modificaciones.

Nota: se empled la misma masa de enzima en todos los casos (2.5 g), sin embargo,

su concentraciéon cambia en funcion del volumen total de reaccion.
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En la Figura 13 se comparan las cinéticas de conversion en funcion de la
reutilizacion de las perlas. En la Figura 13a se observan las conversiones de fructosa
(%) en relacion con el tiempo de proceso (h) para el primer uso de las perlas. La
tendencia de las conversiones del primer uso de las perlas sugiere una disminucion de
la velocidad de conversion a las =1.5-2 horas de la reaccion, que coincide con la
disminucién de la raz6n de cambio de la altura de lecho de la Figura 10a (p. 59). Las
Figuras 13b y 13c presentan una pendiente relativamente constante que coincide con
las alturas de lecho relativamente constante (en cada tratamiento) mostradas en la
Figura 10a (p. 59). En general las cinéticas del lote de perlas C mostré tener las

conversiones mas elevadas en todas las reutilizaciones de las perlas.

En las Figuras 14a — 14c se comparan las cinéticas de conversion obtenidas en
cada uso de cada lote de perlas. Cada lote de perlas muestra cinéticas de conversion
muy similares en sus 3 tratamientos, siendo el segundo uso de cada lote de perlas el
tratamiento con conversiones ligeramente mayores para todos los casos. Las cinéticas
muestran comportamientos similares durante la primera mitad del proceso, a partir del
cual, se presenta variabilidad en las velocidades de conversion, generadas
probablemente por los diferentes dafos estructurales de las perlas por efecto de las
condiciones de proceso, destacando, entre otras variables de proceso, la temperatura
de operacion. Estudio de reactor de lecho fluidificado

Los parametros de operacion durante la produccién de fructosa en reactor de lecho
fluidificado se muestran en el Cuadro 8, en el cuadro se aprecian los parametros de
operacion registrados para cada tratamiento: Caudal (Q), reutilizacion (uso),

temperatura
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Cuadro 8. Parametros de proceso en reactor de lecho fluidificado.

Tratamiento

Parametro Al A2 A3 B1 B2 B3 Ci C2 C3
Q (mL min) 350 200 100 300 200 250 350 300 200
Uso 1 2 3 1 2 3 1 2 3

T (°C) 66.4 67.3 67.1 67.2 78.7 67.7 71.4 66.9 62

Vo (mL) 1380 1710 1770 1410 1660 1720 1710 1700 1660
Lix, o (cm) 32 37 36 33 26 29 31 39 37
Lo (cm) 37 51.2 62.4 50.9 42 80.6 37.3 42.9 72
Lint (cm) 58.3 63.8 46 68.7 52 54.7 54.7 73.2 65

Khn 3.85x10% 2.24x10* 8.6x10° 6.36x10° 3.75x10* 4.683x10° 4.04x10* 4.4x10* 1.9x10*

Las diferentes letras de los tratamientos (A, B, C) indican el lote de perlas usado, el nimero (1,2,3) indica el uso del lote
de perlas. Q representa el caudal de fluidificacion empleado en el tratamiento, Uso se refiere al nimero de uso de cada
lote de perlas, T simboliza la temperatura de operacion, Vo hace referencia al volumen inicial de solucion de glucosa en
el deposito de recirculacion, Lixo significa la altura de lecho sin fluidificacion al inicio del tratamiento, Lo representa la

altura de lecho fluidificado al inicio del proceso, Lint concierne a la altura de lecho fluidificado al final del proceso, K, se

refiere al factor de decaimiento de la eficiencia residual catalitica de cada tratamiento.
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(°C), volumen del tanque de recirculacion inicial y final (Vi Yy Viinal), altura de lecho sin
flujo (Lsix), altura de lecho fluidificado inicial e infinita (Lo y Linf). EStos parametros se
utilizaron en el modelo matematico para predecir el comportamiento de las cinéticas
de conversiéon. En la Figura 15 se muestra una comparacion de la prediccion del
modelo matematico y las conversiones registradas para cada tratamiento. Se muestran
9 graficos, correspondiente a los 9 tratamientos realizados. Las figuras de las
columnas 1, 2, 3 representan los diferentes juegos de perlas usados, A, By C,
respectivamente, mientras que las filas 1, 2 y 3 representan el orden de uso 1, 2y 3.
En cada gréfico, en el eje x se muestra el tiempo en minutos, en el eje y se aprecia la
fraccion de fructosa producida. Las cinéticas de conversion experimental se
representan con circulos, mientras que las aproximaciones matematicas se visualizan
con una linea continua azul. Se puede observar que las predicciones generadas por el
modelo matematico son buenas teniendo ligeras subestimaciones de la concentracion
de fructosa producida durante las primeras horas del proceso, y sobreestimaciones
hacia el final, esto debido probablemente a fenbmenos fisicos que tienen influencia
sobre la cinética de conversion que no estan siendo considerados dentro del modelo
matematico. En cuanto a los valores del coeficiente convectivo de transferencia de
masa (kL), se obtuvieron a partir del ajuste de los parametros del modelo matematico
para tener concordancia con las cinéticas de bioconversibn obtenidas
experimentalmente, haciendo uso del software de computo numérico MATLAB®. En la
Figura 16 se presentan las historias del coeficiente convectivo de transferencia de
masa (kL) para los diferentes tratamientos realizados, las figuras de las columnas 1, 2,

3 representan los diferentes juegos de perlas usados, A, B y C, respectivamente, mien-
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tras que las filas 1, 2 y 3 representan el orden de uso 1, 2 y 3, en cada grafico se
presenta la variacion del k. con respecto al tiempo de proceso, en el eje x se representa
el tiempo en minutos, en el eje y se aprecia el k. en unidades de m s. el valor de k.
varié en un rango de 7.6x10° hasta 1.35x10°, valores dentro del mismo orden de
magnitud pero ligeramente menores a los publicados por Beck y col. (1986) usando la
enzima glucosa isomerasa comercial (Optisweet 22) inmovilizada en SiO2, que
reportaron ki en un rango de 4x10° hasta 10x10° m s para velocidades superficiales
(Us) de 1x102 a 3x10° m s, que coinciden con las velocidades superficiales
calculadas en este trabajo, con valores de 2.5x10°3 hasta 4.5x10® m s (Cuadro 9).
Los gréficos de la Figura 16 muestran una tendencia de k. a disminuir en los primeros
dos usos de cada juego de perlas utilizados en los tratamientos, como se aprecia en
las Figuras 16a — 16f. El coeficiente convectivo de transferencia de masa (K.) tuvo un
valor minimo en el Ultimo uso de las perlas como se puede observar en las Figuras
16g — 16i. Este comportamiento puede explicarse, debido a que el coeficiente de
transferencia de masa depende fuertemente de la porosidad del lecho fluidificado, la
cual, a su vez, se ve influenciada antagénicamente por la altura de fluidificacion, es
decir, a mayor altura del lecho de perlas cataliticas, menor serd el coeficiente de
transferencia de masa. De acuerdo con la Figura 10a, la altura de fluidificacién
aumenta durante el proceso para los primeros 2 usos de las perlas cataliticas, y
disminuye para el ultimo uso de perlas, explicando la tendencia del coeficiente de
transferencia a disminuir en los primeros dos usos de las perlas, y aumentar en el
ultimo. En la Figura 17 se muestran las historias del coeficiente de dispersion axial de
cada tratamiento al transcurrir el tiempo de proceso. En los ejes horizontales se puede

observar el tiempo en minutos, mientras que en los ejes verticales se representan las
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Figura 16 Historia del coeficiente convectivo de transferencia de masa (kL). obtenidos

durante la conversion de glucosa a fructosa en reactor de lecho fluidificado para

diferentes tratamientos realizados. Las figuras de las columnas 1, 2, 3 representan los

diferentes juegos de perlas usados, A, B y C, respectivamente, mientras que las filas

1, 2y 3 representan el ordende uso 1, 2y 3.

71

200

200

c)



S

-

=
3
=
%
El
5
2
%
]
&
@
k]
@
]
2
g
2
]
8
o

351
3
0 50 100 150 200
Tiempo (min)
50 100 150 200
Tiempo (min)
- 5
a5 10
5 )
7., g
[
=
5
7135
3
g
2
T 130
@
8
e
5135
&
g 12 '
© 0 50 100 150 200
Tiempo (min)

IS
o

IS
™
&

Coeficiente de dispersion axial (m?/s)
4 ~
>

2.55
25
245 - :
0 50 100 150
Tiempa (min)
— 5
P
E
=
| &27
5
o
3
228
°
2
<
{225}
2
@
o
‘T
324! :
C o 50 100 150
Tiempo (min)
= 5
&y 05700
E
2 4
@
c
S
?3.95
3
Iy
T 38
o
1
2
£3.85
&£
]
3 38
] 50 100 150
Tiempo (min)

200

b)

e)

h)

Caeficiente de dispersién axial (m?fs)
IS

Coeficiente de dispersion axial (m°/s}

N
o

Coeficiente de dispersion aial (m?/s)

~
tn

I
o

o

=
o

IS

w

~
o
&

¥
S

|4
@
&

n
@

~
i
&

=)

ol
wn
T

=)

o

sxms

=1
i

S,

50

50

50

100 150
Tiempo (min)

100 150
Tiempo (min)

100 150
Tiempo (min)

200

f

200

Figura 17 Historias del coeficiente de dispersion axial. Historias del coeficiente de

dispersién axial obtenidos durante la conversion de glucosa a fructosa en reactor de

lecho fluidificado para diferentes tratamientos realizados. Las figuras de las columnas

1, 2, 3 representan los diferentes juegos de perlas usados, A, B y C, respectivamente,

mientras que las filas 1, 2 y 3 representan el ordende uso 1, 2y 3.
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dispersiones axiales (D;) en unidades de m? s. Los valores de D; oscilaron en un
rango de 1.2x10° a 4.5x10° m?s™ en los diferentes tratamientos. De manera contraria
al coeficiente de transferencia de masa, los primeros dos usos de cada lote de perlas
presentan un aumento de la dispersién axial al aumentar el tiempo, mientras que el
ultimo uso de cada lote de perlas cataliticas presenta una disminucion de la dispersion
axial al avanzar el proceso. Este comportamiento se podria explicar considerando que
la dispersion axial depende de manera proporcional a la porosidad del lecho
fluidificado, la cual, esta en funcion de la altura de lecho. En el cuadro 9, se resumen
los nimeros adimensionales ajustados para cada tratamiento, asi como la velocidad
superficial (Us). El coeficiente de transferencia de masa de Colburn (jm), varié desde
0.44 hasta 0.65 con excepcién del tratamiento A3, que tuvo un valor de 1.01, el nUmero
de Reynolds a su vez varié de 4.9 hasta 16.9. El nimero de Schmidt (Sc) se mantuvo
en 1428.6 para todos los tratamientos, esto debido a que este nimero depende de la
densidad, viscosidad y difusion del sustrato en la fase fluida, es decir, de variables del
proceso que se mantuvieron constantes en todos los tratamientos. Para el nUmero de
Sherwood (Sh), se tuvieron valores de 55.9 hasta 84.6. En el caso de la velocidad
superficial (Us), varié desde 1.3x10° hasta 4.6x10° m s*. En cuanto a la difusividad
efectiva, se obtuvieron valores que variaron desde 8.356x107'2 hasta 4.0356x101! m?
s, con valores promedio 1.913x10%!, 2.313x101! y 2.535x10** m? s para el primer,
segundo y tercer uso de los lotes de perlas, respectivamente. Estos valores
concuerdan con lo reportado por Palazzi y Converti (2001), que trabajaron con glucosa
iIsomerasa inmovilizada en geles de alginato. Esta tendencia a aumentar la difusividad
efectiva con el orden de uso puede atribuirse al dafio estructural que las perlas

presentan debido a las condiciones de temperatura y caudales relativamente elevados,
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Cuadro 9 Parametros adimensionales y Us calculados para los tratamientos

Tratamiento  jwrix Re Sc Shfix  Us (M s™1) Desr (M? s72) n
Al 0.4485 16.633 1428.6 84.01 0.00452 8.356x10'? 0.696
A2 0.6348 9.876 1428.6 70.61 0.00268 1.87x10** 0.557
A3 1.0114 4.911 1428.6 55.94 0.00133 2.035x10** 0.48
B1 0.6466  9.608 1428.6 69.97 0.00261 1.87x10'! 0.696
B2 0.6537 9.452 1428.6 69.59 0.00257 2.035x10%* 0.557
B3 0.5460 12.381 1428.6 76.14 0.00336 1.53x101t 0.48
Ci1 0.4421 16.995 1428.6 84.62 0.00462 3.035x10'' 0.696
C2 0.4899 14.568 1428.6 80.38 0.00396 3.035x10'! 0.557
C3 0.6594  9.330 1428.6 69.29 0.00253 4.035x10'! 0.48

Las diferentes letras de los tratamientos (A, B, C) indican el lote de perlas usado, el
namero (1,2,3) indica el uso del lote de perlas. jmiix representa el coeficiente de
transferencia de masa de Colburn para lecho fijo, Re, Sc, Sh se refieren a los nimeros
adimensionales de Reynolds, Schmidt y Sherwood, respectivamente. Us simboliza la
velocidad superifical, Deft hace referencia a la difusividad efectiva, y n representa la

eficiencia residual catalitica.desni
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ya que cuando la perla se dafa, tiende a aumentar su volumen y masa, es decir,
absorbe agua, por lo cual su difusividad tiende a aproximarse a la difusividad del
sustrato en agua, 7x101° m? s1. Para el caso de la eficiencia residual catalitica, se
obtuvieron valores de 0.696, 0.557 y 0.48, para el primer, segundo y tercer uso de las
perlas cataliticas, respectivamente. Esta disminucion de la eficiencia podria estar
relacionada con la pérdida de las particulas de enzima contenidas en las perlas de
alginato que se desprendian, y podian apreciarse al final de cada tratamiento como
pequefas particulas sedimentadas en el tanque de recirculacién, como resultado del
dafio estructural que presentaron las perlas. Debido a esta disminucién de la eficiencia
residual, se propone dentro del modelo mateméatico un decaimiento de la eficiencia
residual K, que se aproxima con una ecuacion exponencial que considera valores para
Ky, cuyos promedios fueron 2.31x10°, 1.38x10° y 1.85x10° para el primer, segundo y
tercer uso de las perlas. El factor de decaimiento fue menor para el segundo uso de
las perlas, lo cual significa que durante este uso, las perlas perdieron la menor cantidad
de enzima, lo cual probablemente podria explicar porque los segundos usos de cada
lote de perlas tenia conversiones ligeramente mayores (véase Figura 14 p. 68).

1. Efecto de los parametros de proceso en reactor de lecho fluidificado

A través de simulaciones se analiz6 el efecto que ejercen ocho de los parametros
de operacidbn mas importantes: masa de enzima ([E]) en las perlas cataliticas,
concentracion inicial de sustrato ([S]o), didametro de las particulas cataliticas (Dp),
caudal de fluidificacion (Q), altura de fluidificacion (L), difusividad efectiva (Deff) y la
eficiencia residual catalitica (n). Los parametros de operaciéon base fueron mE = 2.5 g,
[SJo=100 g L%, Dp = 3.68 mm, Q = 200 mL min?, Lo = 0.42 m y Lint = 0.52 m, Deff =
2.03x10* m? sty n=0.48.
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Primero se analiz6 el efecto de la masa de enzima glucosa isomerasa presente en
cada lote de perlas (150 g de perlas) sobre la cinética de produccién de fructosa. En
la Figura 18 se pueden observar las cinéticas de conversion para 10 diferentes
concentraciones de enzima, desde 0.5 g hasta 10 g por lote de perlas. Obteniendo
conversiones desde 9 hasta 23 % a las 4 horas de proceso para 0.5 y 10 g,
respectivamente. Se observd que, en todos los casos, el aumento en la masa de
enzima produce un aumento en la produccion de fructosa, sin embargo, también puede
observarse que conforme mayor es la masa de la enzima, menor es el efecto que
produce un incremento de ésta. Esto puede apreciarse en el hecho de que, a pesar de
gue 0.5 g es 20 veces menor que 10 g de enzima, la fraccion de fructosa producida
con 10 g de enzima es solamente 3 veces mayor que la producida por 0.5 g. en la
Figura 19 se aprecia el efecto de la concentracion inicial de sustrato sobre la cinética
de produccion de fructosa (eje y), para 4 horas de proceso (eje x). En el gréfico se
observan concentraciones de 50, 100, 150, 200 y 250 g L* de glucosa. Al aumentar la
concentracion de sustrato, se observa una disminucion en la fraccion de fructosa
producida (de 0.18 a 0.14), esto debido a que al aumentar la concentracion de fructosa
se disminuye la relacién [E]J/[S], o que ocasiona una disminucion en la cinética de
conversion en términos de fraccion de producto. Sin embargo, debe tenerse en cuenta
gue 18 % de 50 g L es equivalente a 18 g L de fructosa producida, y 14 % de 250 g
Lt de glucosa, equivale a 35 g L* de fructosa. También es necesario considerar que
el modelo matemético propuesto no considera el hecho de que un aumento en la
concentracion inicial de sustrato implica un aumento en la densidad y la viscosidad de
la solucion, lo que podria traer consigo un cambio en la fluidificacion de las perlas. En

la Figura 20 se aprecia el efecto que ejerce el diametro de la particula sobre la conver-
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Figura 18 Efecto de la masa de enzima sobre la produccion de fructosa en reactor de
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sion. Se presenta la cinética para 4 horas de proceso, para 5 distintos diametros de
particula desde 2 hasta 4 mm, con una disminucion en la fraccién de fructosa de 0.27
hasta 0.15 al aumentar el didmetro. Esto se debe a que una disminucion en el diametro
de la particula incrementa la relacion area/volumen de la perla, y considerando que la
biorreaccion ocurre en la superficie de la perla, resulta muy importante, lo que beneficia

la conversion con la disminucion del didmetro.

En las Figuras 21ay 21b se aprecia el efecto que ejercen la altura y el caudal de
fluidificacién sobre la cinética de conversién de glucosa a fructosa. La Figura 2l1a
muestra las cinéticas de conversion (fracciéon de fructosa) de 7 alturas de fluidificacion
que van desde 30 hasta 60 cm, en incrementos de 5 cm, para 4 horas de proceso.
Estas alturas son las referentes al rango de las registradas en los tratamientos
experimentales. Si bien tanto el caudal y la altura de fluidificacion empleados tienen
efecto sobre el coeficiente convectivo de transferencia de masa kv, y el coeficiente de
dispersion axial Dz, asi como en los numeros adimensionales calculados para la
estimacion de estos, el efecto que ejercen sobre la cinética de conversion es pequefio,
esto sugiere que los efectos hidrodinAmicos no juegan un papel importante en la
produccion de fructosa en reactor de lecho fluidificado usando alginato como
inmovilizante, en las condiciones de operacién de este trabajo. ElI conocimiento y
entendimiento de la influencia de estos pardmetros de operacién sobre la cinética de
conversion adquiere importancia al momento del disefio éptimo de un proceso de
bioconversion de reactores de lecho fluidificado empleando la enzima glucosa

iIsomerasa inmovilizada en alginato de calcio.

Finalmente, en las Figuras 22a-b se presenta el efecto que ejercen la difusividad
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efectiva (Deff) y la eficiencia residual (n) de las perlas cataliticas. En la Figura 22a se
presentan las cinéticas de siete diferentes difusividades efectivas desde 8.356x101?
hasta 4.035x10** m? s?; en el grafico se puede observar que el aumento de la
difusividad efectiva viene acompafiado con un aumento en la fraccién de fructosa
convertida desde 0.1 hasta 0.22. Este es uno de los factores de proceso que mayor
efecto ejercen sobre la cinética de produccion de fructosa en reactor de lecho
fluidificado a las condiciones de operacién de este trabajo. En cuanto a la eficiencia
residual catalitica (n), se puede observar en la Figura 22b las cinéticas de conversion
para cinco valores de n, para 4 horas de proceso. Para un aumento de n desde 0.418
hasta 0.696 se obtienen un aumento en la fraccion de fructosa alcanzada desde 0.16
hasta 0.19. Tanto Deff cOmo n son parametros que dependen de las caracteristicas de
las perlas cataliticas, y tienen un efecto importante sobre la cinética de conversion de
glucosa a fructosa en un sistema de reaccién de lecho fluidificado en un reactor tubular
con dimensiones de 4 cm x 75 cm, con caudales de 100-300 mL min‘t, con perlas de
3.681 mm de didmetro y 2.5 g de enzima inmovilizada en alginato de calcio a las 4
horas de proceso empleando un sistema de recirculacion hacia un depdésito con la

solucion de sustrato a 100 g L.

Dado el impacto significativo que estos dos pardmetros ejercen sobre la cinética
de produccion de fructosa, y que éstos a su vez dependen de las caracteristicas de la
perla catalitica, y que, en las condiciones de operacion de esta investigacion, el caudal
y la altura de fluidificacién ejercen un efecto no significativo, es recomendable realizar
un estudio mas a fondo de las propiedades de la perla y optimizarlas de tal manera

gue se favorezca la conversion de glucosa a fructosa.

83



VIIl.  CONCLUSIONES

El proceso de inmovilizacién de la enzima glucosa isomerasa en perlas de alginato
de calcio no afecta significativamente las caracteristicas de la perla de un lote a otro.
Las perlas presentaron un ligero aumento en su diametro, posterior a la aplicacion de
los lavados para retirar calcio, también presentaron un aumento considerable de la

masa de las perlas.

Las dimensiones del reactor y las caracteristicas de las perlas fueron las indicadas
para lograr la fluidificacion dentro de un rango de caudales que pudieran ser
controlados y reproducidos. La altura de fluidificacion del lecho de perlas cataliticas
depende del caudal de flujo empleado, pero a su vez, se ve fuertemente influenciada
por el tiempo de vida de las perlas, el cual estd afectado directamente por la

temperatura de proceso.

Las alturas de lecho registradas en los diferentes tratamientos no mostraron una
tendencia o comportamiento al analizar cada tratamiento en forma independiente, sin
embargo, analizando los tratamientos conjuntos de cada lote de perlas, fue posible
identificar una tendencia de las perlas, a aumentar su altura de lecho (manteniendo el
flujo constante) al avanzar el tiempo de vida de la perla, hasta llegar a un maximo, y
después descender ligeramente, esto, debido a cambios estructurales que influyen
sobre las caracteristicas de las perlas, mismos que se presentan por efecto de las
condiciones de operacion, entre las que predomina la temperatura. El parametro W,
cociente del caudal de fluidificacién y la altura de lecho, disminuyé al aumentar el
tiempo y disminuir el caudal, esto significa, que con el avance del tiempo es mas facil
fluidificar la cama de perlas. En cuanto a la bioconversion, a las 4 horas de proceso,
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se alcanzaron fracciones de conversion de 0.123 — 0.221 (12.3 — 22.1 %), esto origina
una velocidad de produccién de fructosa 4 y 14 veces mayores que en sus analogos

reactor de tanque agitado y lecho fijo, respectivamente.

Fue posible aproximar las cinéticas de conversién de fructosa mediante un modelo
matematico que considera los mecanismos cinéticos, de transferencia de masa y los
efectos difusivos de las fases solida y fluida del reactor de lecho fluidificado. Sin
embargo, a pesar de las consideraciones tomadas y de que todos los parametros que
lo conforman poseen un sentido fisico que describe fenbmenos reales que suceden a
nivel molecular, aun existen factores y fendmenos que influyen sobre la cinética de
produccion de fructosa que no se consideran en el modelo. A pesar de ello, se lograron
excelentes aproximaciones matematicas de las cinéticas observadas en los distintos

tratamientos.

En cuanto a lo que se refiere al coeficiente convectivo de transferencia de masa ki
y la dispersion axial (D), el primero disminuyo en los primeros dos usos de cada lote
de perlas, mientras que aumentd en el Ultimo tratamiento en un rango de 7.60x10
hasta 1.35x10° m s, caso contrario a lo ocurrido con el D;, que aumenté los primeros

dos usos para disminuir durante el tercero en un intervalo de 1.2x10° a 4.5x10° m? s

1

El ajuste del modelo mateméatico arrojé coeficientes de difusividad efectiva y
eficiencia residual catalitica desde 8.36x101? hasta 4.04x10* m? s1, y de 0.480 hasta

0.696, respectivamente.
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Se realiz6 un estudio del efecto que ejercen la masa de enzima en las perlas
cataliticas, concentracion inicial de sustrato, diametro de las particulas cataliticas,
caudal de fluidificacion, altura de fluidificacion, difusividad efectiva y la eficiencia
residual catalitica, mediante simulaciones empleando el modelo matematico. Se
encontré que un aumento en la masa de enzima de 20 veces (0.5 — 10 g), produce el
triple de conversién. Al aumentar la masa de enzima se aumenta también la velocidad
de reaccion, caso contrario ocurre con el diametro de las perlas que, al aumentar,
disminuye la fraccion de fructosa producida, mientras que la concentracion inicial de
sustrato tiende a disminuir la fraccién de fructosa, pero a aumentar la cantidad de
fructosa presente en la solucién. En cuanto a la altura y el caudal de fluidificacién, se
encontré que no ejercen efecto sobre la cinética de produccion de fructosa, por lo que
se infiere que los efectos hidrodinamicos no son los predominantes en las condiciones
de operacion de este proyecto. Finalmente, al analizar la difusividad efectiva y la
eficiencia residual catalitica, se encontr6é que ambas influyen de manera positiva sobre
la cinética de conversion, sin embargo, estos dos parametros que dependen de las
propiedades de las perlas, cambiaron por efecto del dafio estructural que las perlas
presentaron, aumentando la difusividad efectiva con el tiempo a causa de la absorcion
de agua en el gel de alginato, mientras que la eficiencia residual disminuia por efecto

de la pérdida de particulas de la enzima.

Debido a que estos dos ultimos factores ejercen una gran influencia, puede
concluirse que los efectos de transferencia de masa intraparticula y cinéticos juegan
un papel importante en la velocidad de conversion del sustrato en producto. Es por

ello, que el estudio de las propiedades intrinsecas a la perla es de vital importancia
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para asegurar la rentabilidad econdmica del proceso de produccion de fructosa usando
glucosa isomerasa inmovilizada en alginato de calcio en un reactor de lecho

fluidificado.

87



BIBLIOGRAFIA

Asif M, Abasaeed AE. 1998. Modeling of glucose isomerization in a fluidized bed

immobilized enzyme bioreactor. Bioresource Technology 229-235.

Badui-Dergal S. 1993 Quimica de los alimentos. 32 Edicién. Estado de México:

Pearson Educacion. 738.

Blandish R, Hess M, Epting K, Vieille C, Kelly R. 2002. Glucose-to-fructose
conversion at high temperatures with xylose (glucose) isomerases from Streptomyces
murinus and two hyperthermophilic Thermotoga species. Biotechnology and

Bioengineering 185-194.

Cabral AKA., Zaiat M, Foresti E. 1995. Caracterizayao Hidrodinamica de um Reator
Anaer6bio Horizontal de Leito Fixo (RAHLF). XXIIl Congresso Brasileiro de sistemas

Particulados. Mainga - Parana: Universidad Estadual de Maringa. 23-30.

Chen KC, Wu JK. 1987. Substrate protection of immobilized glucose isomerase.

Biotechnology Engineering 817-824.

Ching CB, Chu KH. 1988. Modelling of a fixed bed and a fluidized bed immobilized

enzyme reactor. Applied Microbiology Biotechnology 316-322.

Couper JR, Penney WR, Fair JR, Walas SL. 2005. Chemical process equipment

selection and design. Oxford: Butterworth-Heinemann Elsevier.

D'Souza SF. 1999. Immobilized enzymes in bioprocess. Current Science 69-79.

88



El-Shora H, Ahmed ES, Ghoneim J. 2016. Activity of glucose isomerase from
Bacillus thuringiensis under different treatments. International Journal of Current

Microbiology and Applied Sciences 579-589.

Flores-Cortés DM, Posada-Norefia J. 2009. Disefio conceptual de un reactor de
lecho fluidizado a escala laboratorio para el tratamiento de aguas residuales. Tesis de

grado, Medellin: Universidad EAFIT.

Fogler HS. 2005. Elementos de ingenieria de las reacciones quimicas. 42 ed.

Estado de México: Pearson Educacion.

Gaily M, Basheir ME, Ahmed A, Mohammad AS. 2010. Isomerization and kinetics

of glucose into fructose. International Journal of Engineering & Technology.

Herndndez JP, Rodriguez-Ambriz SL, Bello-Pérez LA. 2008. Obtencién de jarabe
fructosado a partir de almidén de platano (Musa paradisiaca L.) caracterizacion parcial.

Asociacion Interciencia 372-376.

Hultin HO. 1983. Current and potential uses of immobilized enzymes. Food

Technology 66-82.

Iborra M, Tejero J, Cunill F. 2013. Reactores multifasicos. Universitat de Barcelona.

lllanes A, Altamirano C. 2008. Enzyme reactors. En: Enzyme Biocatalysts

principles and applications. Dordrecht: Springer. 201-251.

89



Jorgensen OB, Karlsen LG, Nielsen NB, Pedersen S, Rugh S, Denmark B. 1988.
A new immobilized glucose isomerase with high productivity produced by a strain of

Streptomyces murinus. Starch Starke 307-313.

Katchalski-Katzir E. 1993. Immobilized enzymes - learning from past successes

and failures. Trends in Biotechnology 471-478.

Khalilpour, R, y Reza R. 2008. Development and verification of a model to describe
an immobilized glucose isomerase packed bed bioreactor. Biochemical Engineering

Journal 328-336.

Kumar R, Krishnamurthy SA, Shankar HS. 1996. Kinetics and reaction engineering

of penicillin G hydrolysis. Journal of Chemical Technology and Biotechnology 243-250.

Lama L, Nicolaus B, Calandreli B, Romano I, Basile R, Gambacorta A. 2001.
Purification and characterization of thermostable xylose(glucose) isomerase from
Bacillus thermoantarcticus. Journal of Industrial Microbiology & Biotechnology 234-

240.

Lee YY, Fratzke AR, Wun R, Tsao GT. 1976. Glucose isomerase immobilized on

porous glass. Biotechnology and Bioengineering 389-413.

Lima BM, Fernandes P, Sampaio ND, Figueiredo-Ribeiro RC, Assis SA. 2001.

Fructose syrup: A biotechnology asset. Food Technology Biotechnology 424-434.

Linko YY, Saarinen P, Linko M. 1975. Starch conversion by soluble and

immobilized a-amylase. Biotechnology and Bioengineering 153-165.

90



Marrazo WN, Merson RL. 1975. Enzyme immobilized in a packed-bed reactor
Kinetic parameters and mass transfer effects. Biotechnology and Bioengineering 1515-

1528.

McKee T, McKee JR. 2003. Bioquimica la base molecular de la vida. Madrid:

McGraw-Hill/Interamericana de Espafia, S. A. U.

Nwokoro O. 2015. Studies on the production of glucose isomerase by Bacillus

licheniformis. Polish Journal of Chemical Technology 84-88.

Palazzi E, Converti A. 2001. Evaluation of diffusional resistances in the process of
glucose isomerization to fructose by immobilized glucose isomerase. Enzyme and

microbial technology 28(2-3): 246-252.

Plou F, Ballesteros A. 1999. Stability and stabilization of biocatalyst. En: Stability
and stabilization of enzymes, de W. J. J. van der Tweel, A Harder y R. M. Buitelaar,

304-306. Madrid. Elsevier.

Roels JA. 1983. Energetics and Kinetics in Biotechnology. Elsevier 163-203.

Tumturk H, Gokhan D, Haydar A, Serpil A, Nesrin H. 2008. Immobilization of
glucose isomerase in surface-modified alginate gel beads.Journal of Food

Biochemistry 32:234-246.

Véasquez-Bahena J, Montes-Horcasistas MC, Ortega-Lopez J, Magafa-Plaza |,
Flores-Cotera LB. 2004. Multiple steady states in a continuous stirred tank reactor an
experimental case study for hydrolysis of sucrose by invertase. Process Biochemistry

2179-2182.

91



ABREVIATURAS

a, Area especifica de particula (m)

Bim Biot de masa

c1 Concentracion de sustrato (M)

Cleq Concentracion de sustrato en equilibrio (M)

Cy Concentracion de producto (M)

C2eq Concentracion de producto en equilibrio (M)

Cs,i Concentracion en la superficie de la particula (M)
Creed,i Concentracion alimentada al reactor (M)

C; Concentracion en la fase liquida (M)

Da Numero de Damkohler

dp Diametro de la particula catalitica

dt Diametro del biorreactor
Dess Coeficiente de difusion efectivo (m?s?)

D, Coeficiente de dispersion axial (m?s?)

Evp Tasa de evaporacion en el depésito de recirculacion (m3t?)
[E] Concentracion de enzima (g L)

Jm Coeficiente de transferencia de masa de Colburn

ki, k_, Constantes de velocidad de las reacciones intermediarias (M1-s)
Constantes de velocidad de las reacciones intermediarias

2 molig-s))
Keq Constante de equilibrio
" Coeficiente convectivo de transferencia de masa en la fase fluida
' (ms?)

K, Constante de afinidad de Michaelis-Menten (M)

K Constante de afinidad de Michaelis-Menten para la conversion
m glucosa-fructosa (M)

K Constante de afinidad de Michaelis-Menten para la conversion
mr fructosa-glucosa(M)
L Longitud de la cama del reactoy (m)

Pe; Numero adimensional de Peclet
Q Caudal de fluidificacion (m3 s)
r Radio (m)

-r, Velocidad de reacciéon de consumo de sustrato (M s™)

Ty Radio de la perla biocatalitica (m)
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Numero adimensional de Reynolds

nuamero adimensional de Schmidt

nuamero adimensional de Sherwood

Velocidad minima de fluidificacién (m s™)

Velocidad superficial (m s™)

Temperatura (°C)

Tiempo (S)

Volumen de agua afadida al depésito de recirculaciéon (m?3)
Velocidad méaxima de reaccién (M min?)

Velocidad maxima de reaccion para la conversion glucosa-fructosa
(M/s)

Velocidad maxima de reaccién para la conversion fructosa-glucosa
(M/s)

Volumen del depdsito de recirculacion (m?3)

Complejo intermediario

Alfabeto griego

a, B,y
&

Kn
u
n
P
®

Subindice

Parametros usados en la Ecuacién 36

Porosidad (L / L)

Factor de decaimiento de la eficiencia residual catalitica
Viscosidad de la fase fluida (kg m?-s?)

Eficiencia residual catalitica

Densidad de la fase fluida (kg m-3)

Fraccion volumétrica de la fase liquida en el biorreactor (L / L)

Lecho fluidificado

Lecho fijo

Condiciones experimentales

Especies quimicas (glucosa = 1, fructosa = 2)
Alimentacion

Final

Particula

Total

Condicion inicial (Ecuacion 13)
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