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Resumen

Guatemala es un pais importador neto de combustibles liquidos derivados del petrdleo. El
consumo actual de diésel es del orden de los 1,200 millones de litros por afio con una
tendencia alcista mostrada en las Gltimas dos décadas. El diésel puede ser mezclado con el
biodiesel, combustible renovable producido por la reaccion de trans-esterificacion entre un
aceite vegetal o una grasa animal y un alcohol de bajo peso molecular bajo la accién de un
agente catalitico, en diferentes proporciones sin necesidad de alterar el funcionamiento de los
motores diésel o de combustion por compresion. En el afio 2011 se ha estimado que la
produccién mundial anual de biodiesel fue de aproximadamente 14,441 ML'. La regi6n en
donde maés se produjo fue en Europa con un 44 %. Las materias primas usadas han sido: a)
aceites vegetales comestibles refinados, b) metanol y c) catalizadores alcalinos, hidroxido de
sodio o0 de potasio. Entre los aceites vegetales estan los siguientes: soya y canola en
Norteamérica, soya en Suramérica, colza y girasol en Europa y palma en el Sureste Asiatico.
La mayoria de ellos son aceites vegetales alimenticios.

En Guatemala se intentd producir biodiesel a partir del aceite de Jathropa curcas o
pifion como se le conoce localmente, pero el resultado no fue exitoso comercialmente,
especialmente por problemas en el rendimiento agricola del cultivo. Asi mismo, plantas piloto
han procesado pequefias cantidades de aceite vegetal de desecho usado en la industria de
alimentos fritos, incluyendo la planta demostrativa del Centro de Procesos Industriales,
Instituto de Investigaciones, de la Universidad del Valle de Guatemala, la cual al mismo
tiempo se emplea en la ensefianza como en la investigacion.

El proyecto presente tuvo como un primer objetivo reemplazar el metanol por el etanol,
ya que Guatemala produce etanol de recursos renovables. Por lo que se consideré de
importancia estratégica conocer con mas profundidad la produccion de ésteres etilicos de
acidos grasos o FAEE, como se les conoce por sus siglas en inglés. Un segundo objetivo fue la
de investigar una posible consolidacién del proceso, integrando en una sola operacion la
extraccion del aceite de la materia prima con la reaccién del mismo con el alcohol
correspondiente. Por otro lado, Guatemala no cubre la demanda actual de aceites comestibles,
ya que se importan, principalmente, aceites de soya, girasol y maiz. El aceite de palma, cuyo
cultivo ha crecido ultimamente, cubre las necesidades internas y el excedente se exporta. En
menor escala se cultiva el ajonjoli, cuya semilla se exporta y cubre también el mercado local.
Por lo tanto, un tercer objetivo, de igual importancia estratégica, fue el de explorar opciones
no tradicionales como los microorganismos oleaginosos, entre ellos las levaduras, las cuales
pueden producirse de subproductos de la industria azucarera, sin la necesidad de emplear tierra
de uso agricola.

La produccion de ésteres etilicos a partir de un aceite vegetal y etanol se llevé a cabo
con la aplicacion de ultrasonido como una fuente de zonas de cavitacion acustica y de
agitacion, empleando agitacion mecanica y bajas temperaturas. Se utiliz6 un disefio factorial
con repeticion del punto central y se cuantifico el efecto sobre el grado de conversion de dos
factores o variables, la relacion molar etanol: aceite y la cantidad del catalitico alcalino

1 U.S. Energy Information Administration www.eia.gov ML = millones de litros
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hidroxido de potasio. Los dos factores tuvieron una influencia significativa sobre la
conversion y la interaccion entre ambos tuvo una importancia relativamente menor. La
conversion fue mayor al cambiar los factores de su nivel bajo al nivel alto, en otras palabras, la
conversion aumentd cuando inicialmente habia mayor cantidad de etanol y de KOH, de
acuerdo con el modelo matematico generado. Se estimd que la concentracion adecuada de
catalizador no deberia pasar de 1.0 % en peso referido al contenido de aceite inicial y la
relacién molar 10: 1 de etanol a aceite era suficiente El tiempo de reaccion para obtener la
mayor conversion de un 88 % logrado se observo que estaba entre 10 a 15 min. Los datos
obtenidos de la conversién respecto al tiempo fueron ajustados a un modelo de reaccion de
pseudo segundo orden. El ajuste fue mejor cuando se empled una mayor cantidad de
catalizador.

El costo de produccién de esteres metilicos a partir de un aceite comercial fue de Q
34.24 por galén de producto, en una planta con una produccion anual de biodiesel de 50,000
Mg® En Guatemala dicha cantidad puede mezclarse en un 5% con diésel importado para
llenar la demanda actual de 1,200 millones de litros por afio. Se identifico en el proceso al
costo de la materia prima grasa como el factor decisivo en fijar el costo de produccion del
biodiesel. Por otro lado, se listaron una serie de anotaciones indicando las diferentes
alternativas, en el ambito nacional, para disminuir dicha cifra. Por ejemplo, la Unica materia
prima por el momento capaz de surtir la demanda de aceite de la planta de biodiesel analizada
resultd ser la palma. El costo actual de dicho aceite en el mercado internacional esta alrededor
de US$ 600 por tonelada. La disminucion de un 45 % en el costo del aceite empleado en el
proceso tiene un efecto marcado en el costo de produccién, el cual disminuiria hasta Q 16.90
por galon. Dicha cifra podria reducirse ain maés al llevar a cabo un anélisis de costos mas
detallado.

En relacion a la posible consolidacion del proceso, la extraccion reactiva realizada con
el desecho sélido de café y con la semilla de ajonjoli triturada, empleando etanol, hidréxido de
potasio como catalitico y usando ultrasonido en pulsos como ayuda fisica para acelerar la
extraccion y la reaccion, se llevo a cabo sin problemas. La proporcién inicial de 1 a 10 en g de
material s6lido a mL? de etanol, y la proporcion de 1% de hidréxido de potasio en base al peso
inicial de aceite contenido en el sélido fueron las apropiadas para la operacion del reactor. El
tiempo empleado de 4 a 5 h y la operacion del sistema de ultrasonido en forma de pulsos logré
una conversion adecuada. Los ésteres etilicos identificados en el producto resultante
correspondian con la composicion de los &cidos grasos del aceite original en el sélido.

La experimentacion con las levaduras oleaginosas Trichosporon oleaginosus DSM
11815 y Yarrowia lipolytica CBS 2075 como una fuente de aceite no tradicional permitié
obtener los resultados siguientes respecto al substrato empleado para crecer las levaduras.
Primero, en el crecimiento en hidrolizados de la lignocelulosa, se comprobd que se obtenia un
mayor crecimiento en hidrolizados acidos del tallo de sorgo dulce que de los hidrolizados
alcalinos. La levadura Trichosporon oleaginosus DSM 11815 tuvo un mayor crecimiento que
Yarrowia lipolytica CBS 2075 y el rendimiento de conversion a biomasa seca por unidad de

2 Mg = mega gramos o tonelada
* mL = mililitro o centimetro clbico



azucar inicial fue de 0.232. Sin embargo la levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075 contenia
mas del doble de aceite que la levadura Trichosporon oleaginosus DSM 11815. En 7 dias de
cultivo se obtuvo 2.77 g/L de biomas seca de levadura con un contenido de aceite de 28.27 %.
Lo anterior equivale a 0.0047 g aceite por litro por hora de cultivo.

Por otro lado, el empleo del jugo de sorgo como materia prima para producir biomasa
de levaduras ricas en aceite fue exitoso. Las dos levaduras anteriores, Yarrowia lipolytica CBS
2075 y Trichosporon oleaginosus DSM 11815 mostraron una velocidad inicial de crecimiento
entre 0.01 y 0.09 h™ y rendimientos de biomasa seca por carbohidratos consumidos entre 0.29
y 0.39, cifras aceptables. Se encontr6 que fue necesario enriquecer el jugo de sorgo con una
fuente de nitrégeno para lograr las cifras anteriores. Asi mismo se constaté experimentalmente
que los resultados al emplear nitrégeno orgénico o nitrégeno inorgénico eran equivalentes. El
enriquecimiento del jugo de sorgo con 1 g/L de fosfato de amonio fue satisfactorio. Las dos
levaduras mostraron una inhibicion cuando la concentracion inicial del azlcar era alta, sin
embargo no se determind el umbral de azlicar en donde ocurre esta inhibicion. EI contenido de
aceite de la biomasa de la levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075 estuvo alrededor de 25 % y
el de la levadura Trichosporon oleaginosus DSM 11815 entre 17 y 28 %. La transformacién
del aceite a esteres metilicos se realizé exitosamente y el analisis por cromatografia revel6 una
mayor proporcion del éster C18:1 (oleico) en la mezcla resultante.

El costo de produccion de esteres etilicos a partir del aceite de una levadura oleaginosa
no fue competitivo con la estructura de precios actuales de los combustibles. El costo principal
estuvo asociado a la inversion fija en el proceso para producir la biomasa de la levadura
oleaginosa, el cual fue relativamente elevado debido a la baja productividad del aceite.

Con el objeto de reducir costos se desarroll6 una estrategia de proceso novel para
producir del jugo de sorgo dulce con una alta concentracién de azlcar dos productos, el etanol
y la levadura rica en grasa. El proceso consistio en dos etapas en secuencia.

En la primera etapa se produjo etanol empleando la levadura Saccharomyces cerevisae.
Se ensayaron cuatro levaduras con jugo de sorgo a las mas altas concentraciones de azlcares
totales iniciales. Las levaduras CBS381 y CBS 459 produjeron 7.13 y 7.26 g etanol %,
respectivamente, y no consumieron el 14 y el 7 % aproximadamente del total de los azucares
iniciales. Por otro lado, la levadura CBS422 produjo la menor cantidad de etanol con el menor
consumo de azUcar. Los ensayos anteriores demostraron la flexibilidad de la operacién, ya que
la cantidad de etanol a producir dependia de la cepa de levadura empleada.

En la segunda etapa se crecid Trichosporon oleaginosus DSM 11815 en el licor
obtenido, luego de separar la primera levadura y destilar el etanol, para producir biomasa rica
en grasa ya gue dicha levadura consumi6é mejor la sacarosa en el jugo de sorgo dulce que la
levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075. Se obtuvo una productividad de aceite de 0.035 g de
aceite por litro de medio por hora, lo cual comprob6 la factibilidad de la estrategia
desarrollada.

La alternativa propuesta en este trabajo de emplear jugo de sorgo de alta concentracion
de azucar para producir dos productos en dos etapas consecutivas, utilizando dos distintas
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levaduras, pudiera paliar en parte el problema del costo de produccion. Por un lado se tendrian
dos productos para vender, el etanol y el biodiesel (FAEE). Por el otro es posible procesar la
levadura productora de etanol y la levadura oleaginosa (libre de aceite) y vender la mezcla
como una materia prima rica en proteina para la industria de concentrados destinados a
animales mono-gastricos.

En términos generales puede decirse, entonces, que la experimentacion realizada
confirmd la factibilidad de emplear etanol en lugar de metanol en la produccién de biodiesel y
que el ultrasonido aceler6 la velocidad de reaccion. De igual forma, se llevd a cabo la
extraccion con etanol del aceite de dos diferentes materias primas oleaginosas acopladas a la
reaccion de trans-esterificacion para formar los ésteres etilicos. Sin embargo, las condiciones
de operacion deben de optimizarse en futuros trabajos, en los cuales deben de incluirse fuentes
de aceite no tradicionales, que no provengan del uso extensivo de la tierra agricola, tal como
los microorganismos oleaginosos. Las levaduras empleadas en este trabajo, especialmente el
Trichosporon oleaginosus, deben ser estudiadas con mas detalle para acelerar su tasa de
crecimiento y de acumulacion de aceite.

Con el objeto de disminuir los costos de produccién debe estudiarse méas a fondo la
alternativa desarrollada en este trabajo, la cual partiendo del jugo extraido del tallo del sorgo
dulce, empleando dos levaduras distintas en etapas consecutivas, produce dos
biocombustibles, el etanol y el biodiesel.

A continuacion, en la primera parte, luego de una breve introduccion, del
planteamiento del problema, de los objetivos e hipotesis del proyecto, se describe en detalle la
metodologia empleada en la ejecucion de los experimentos y de las pruebas. La segunda parte
del informe contiene los antecedentes o marco tedrico elaborado luego de una extensa
bdsqueda de informacion en la literatura cientifica relacionada al tema. La tercera parte
presenta, con ayuda de 40 cuadros y 64 graficas, los resultados experimentales y seguidamente
la discusion de los mismos. La cuarta parte resume las conclusiones del trabajo ordenadas en
términos de los objetivos iniciales. Finalmente se presentan, recomendaciones, un listado de
195 referencias bibliograficas citadas en el texto, y siete anexos.

Palabras Clave

Biodiesel, ésteres etilicos de &cidos grasos, etanol, extraccion-reaccion simultanea, levaduras
oleaginosas, aceite microbiano
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Abstract

Guatemala needs to import all the fuel products used for transport. Diesel consumption has
shown a gradual increase during the last two decades and currently stands to 1,200 millions of
liters per annum. Diesel can be mixed with biodiesel, a renewable product produced by a
transesterification catalytic reaction between a vegetable oil or animal fat with a low
molecular weight alcohol, in several proportions without causing a negative effect on the
operation of diesel engines. The world annual biodiesel production in 2011 was around 14,441
ML*, leading Europe with 44 %. The raw materials employed were: a) refined vegetable oils,
b) methanol and c) alkaline homogenous catalysts, NaOH or KOH. Among the vegetable oils
used were: soya and canola in Northamerica, rapeseed and sunflower in Europe, soya in
Southamerica and palm in Southeast Asia. Most of these are edible oils.

Locally biodiesel was produced some years back from Jathropa curcas but the
commercial operation failed mainly due to agricultural yield problems. Also, small pilot plants
have operated using waste cooking oils, including the installation at the Industrial Processes
Center, Research Institute, Universidad del Valle de Guatemala, which is also used in teaching
and research activities.

The present project had several objectives, the first one being methanol replacement by
ethanol, as this alcohol is produced locally by sugar byproducts fermentation, and so the
production of fatty acids ethyl esters or FAEE was considered of strategic importance. A
second objective was process consolidation by exploring the possible reactive extraction or in
situ transesterification of an oleaginous raw material and ethanol. On the other hand,
Guatemala is also deficient in edible oil resources, as soybean, sunflower and canola are
imported. Palm oil production has shown an increase in recent years, is consumed locally and
also exported. Sesame seed has been cultivated for many years but is exported and also
supplies the local demand. A third objective was focused on this situation and consisted in
exploring the possible microbial oil production, especially oleaginous yeasts, which can be
produced from sugar cane and avoiding land use.

The fatty acid ethyl esters were produced employing a vegetable oil and ethanol with
the application of ultrasound as a source of acoustic cavitation, mechanical mixing was also
employed and the conversion was done at low temperatures. The effect on the extent of
reaction of the amount of alkaline catalyst and the molar initial ratio of ethanol to oil was
quantified employing a factorial design with replication of the center point. Both factors or
variables had a significant influence on the conversion and their interaction had a minor effect.
The extent of reaction was higher when the variables changed from their lower to the higher
level, in other words, a higher conversion was obtained when the ethanol and KOH
concentrations were at their maximum values, as explained by the mathematical model
generated. From these results the most adequate operating conditions were a 1.0 % by weight
of KOH and a molar ratio of ethanol to oil of 10: 1. A reaction time between 10 to 15 min was
sufficient in order to obtain 88 % conversion at the optimum conditions. The experimental

* U.S. Energy Information Administration www.eia.gov MgL = million liters
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data was fitted to a pseudo second order reaction model and the adjustment improved at the
higher catalyst concentrations.

The production cost of methyl esters in a 50,000 Mg annual capacity plant was Q 32.24
per gallon®. Such quantity makes a 5 % blend with the 1,200 million liters of annual imported
diesel. The raw materials cost was the main factor affecting the final production cost. Several
adaptations to local conditions were considered, for example, palm oil is the only raw material
produced which can supply the required oil for such a plant. Palm oil has actually and
international cost of around US$ 600 per Mg. This implies a 45 % decrease in the price of the
required oil for the process, which gives a Q16.90 % per gallon production cost. Further
considerations, beyond the scope of this project, could decrease the figure even more.

Process consolidation consisted in the reactive extraction of waste coffee grounds and
milled sesame seeds employing ethanol, 1 % by weight potassium hydroxide as catalyst and
pulsed ultrasound. The trials lasted for 4 to 5 h and conversion to fatty acid ethyl esters took
place without any major problem. The initial proportion of 1 g of solid material and 10 mL° of
ethanol provided a smooth operation in the glass reactor. The ester composition matched the
initial oil fatty acid composition.

Trials done with Trichosporon oleaginosus DSM 11815 and Yarrowia lipolytica CBS
2075, both oleaginous yeasts were as follows. Both yeast grew well in liquors from pretreated
acid hydrolyzed sweet sorghum stalks. The reverse happened when an alkaline hydrolysis was
done. Trichosporon oleaginosus DSM 11815 grew better than Yarrowia lipolytica CBS 2075
and showed a biomass yield of 0.232 with respect to the initial sugar concentration. However
Yarrowia lipolytica CBS 2075 biomass had twice the amount of intracellular oil. In a seven
days culture 2.77 g/L of dry yeast biomass with a 28.27 % of oil was obtained. This is
equivalent to 0.0047 g of oil per liter per hour.

On the other hand, sweet sorghum juice proved to be an excellent substrate for yeast
growth. Both Yarrowia lipolytica CBS 2075 and Trichosporon oleaginosus DSM 11815 grew
with an initial velocity of 0.01 and 0.09 h™* and showed biomass yields of 0.19 and 0.39, data
which was quite acceptable. Sweet sorghum juice had to be enriched with nitrogen, either
organic or inorganic nitrogen, in fact ammonium phosphate at 1 g/L was sufficient to support
growth. Both yeast showed growth inhibition at high substrate concentrations, although no
effort was made to determine the zone where inhibition started. The biomass oil content of
Yarrowia lipolytica CBS 2075 was around 25 % and of Trichosporon oleaginosus DSM 11815
between 17 and 28 %. No problem was found in converting the microbial into methyl esters
and chromatography indicated that C18:1 (oleic) was in predominant in the ester mixture.

Production cost of ethyl esters employing the microbial oil was not competitive with
the local fossil fuels cost structure. A high equipment fixed cost in the yeast growth section of
the plant was the main cost factor, originated by the low oil productivity that has been
achieved up to date.

® Mg = mega grams o ton
® mL = milliliter or cubic centimeter



In order to reduce costs an alternative was developed and tested. The novel idea was to
utilize sweet sorghum juice with high sugar concentration and produce in a two step sequence
ethanol and biodiesel.

Four Sacharomyces cerevisae yeasts were tested for ethanol production. The strains
CBS 381 and CBS 459 produced 7.13 and 7.26 g of ethanol per 100 mL, and left 14 and 7 %
of the sugars initially present. The strain CBS 422 produced the least amount of ethanol with
the smallest sugar consumption. It was shown, then, that the result was dependent on the yeast
strain, hence there was flexibility in the operation.

In the second step Trichosporon oleaginosus DSM 11815 was grown on the residual
liquor after centrifugation and ethanol distillation. The yeast grew well and an oil productivity
of 0.035 g of oil per liter per hour was obtained. The proposed alternative was shown to be
feasible.

Employing high sugar concentration sweet sorghum juice for a two product process,
ethanol and biodiesel (FAEE), employing two different yeasts in two consecutive steps might
be a way to reduce production costs. Also, the recovered yeasts, free of oil, could be
considered a third product due to its high protein content and possible demand in the animal
feed industry..

In general terms we can conclude that FAEE production is technically feasible and that
ultrasound accelerated the reaction. Under the same conditions the reactive extraction
technique was successful with the two materials tested. However, operating conditions should
be optimized preferably with nontraditional oil-bearing raw materials like the oleaginous
microbes. Yeasts should be studied further in order to improve biomass production and oil
accumulation within the cell.

In order to reduce production costs the process alternative developed in this work
should be studied in detail in terms of a biorefinery concept producing various products.

The report contents follow, and as first section the experimental methods are described
in detail, after a brief introduction, a problem description, the objectives and hypothesis. The
second part deals with a summary of previous knowledge as was published in the scientific
literature. The third part presents the experimental results and their technical discussion, done
with the help of 40 tables and 64 graphs. The fourth part lists the conclusions reached. Finally,
recommendations for future work are given, a list of 195 cited references and seven annex.

Key words:

Biodiesel, fatty acid ethyl esters, ethanol, reactive-extraction, oleaginous yeasts, microbial oil
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1.1  INTRODUCCION

El suministro de los combustibles fosiles empleados en el transporte ha mostrado en
afios recientes una incertidumbre en el mercado de la oferta y la demanda y como consecuente
directo una volatilidad en los precios. En varios paises, nimero que se incrementa
paulatinamente, se encuentran en desarrollo alternativas de combustibles sustentables obtenidos
de materias primas renovables. Por ejemplo, a la fecha, son comunes las mezclas de etanol en
gasolina y de biodiesel en el diesel, las cuales, no solo se adaptan sin problema alguno a los
motores de uso tradicional, sino que es posible que resulten mas econémicas para el usuario y
su produccion impulsaria el desarrollo de zonas rurales econémicamente empobrecidas. Existen
también, iniciativas mas novedosas como la produccion del gas de sintesis e hidrocarburos de
materias primas renovables via procesos de transformacion térmica y catalitica.

Los mayores productores de biodiesel en el mundo emplean aceites vegetales
comestibles como una de las materias primas. Sin embargo, futuros incrementos en el uso de
tales materias primas, debido a una demanda por encima de la actual oferta, pone en riesgo la
seguridad alimentaria de la poblacion.

¢Seré posible encontrar un balance?

Afortunadamente existen iniciativas para emplear los aceites no comestibles, el aceite
vegetal usado en la industria alimenticia y fuentes oleaginosas no tradicionales, es decir, los
microrganismos, tanto fotosintéticos, como las algas, asi como las levaduras y los hongos
filamentosos. Estos ultimos pueden reproducirse en efluentes de desecho o en bio refinerias
procesando cultivos de multiple propdsito. Las algas, por otro lado, pueden cultivarse, tanto en
agua del mar y salobre, como en desaglies municipales y efluentes de la industria.

Los resultados que se presentan en este informe contribuyen con este desarrollo en dos
instancias: a) la exploracion de fuentes no tradicionales de aceite (levaduras) y b) el estudio de
emplear como materia prima el etanol en lugar de metanol y la posterior consolidacion del
proceso.

A continuacién, luego de plantear el problema y de listar los objetivos de la
investigacion y la hipétesis experimental, se presenta, en su orden, la metodologia experimental
descrita en detalle, un extenso marco tedrico, la presentacion de resultados con ayuda de
cuadros y graficas, la discusién de los mismos, en donde se incluye la comparacién de los datos
con los obtenidos por otros investigadores, como también, diferentes correlaciones entre
variables. Finalmente se presentan las conclusiones para cada objetivo propuesto inicialmente,
recomendaciones Yy la bibliografia consultada y citada en el texto conteniendo referencias de
revistas cientificas internacionales.



1.2 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
1.2.1 Antecedentes en Guatemala

Guatemala es un pais importador neto de combustibles liquidos derivados del petroleo,
tal como puede apreciarse en la Grafica 1. Las cifras mostradas indican: a) el diésel es el
combustible fosil que mas se importa, b) un consumo de diesel del orden de los 1,200 millones
de litros por afo con una tendencia alcista, ¢) un consumo de gasolinas con una tendencia
alcista, y d) un consumo de bunker y fuel oil con una tendencia negativa.

Gréfica 1. Importaciones de gasolinas superior y regular y diesel en el periodo 2002 al 2014
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La Universidad del Valle de Guatemala, en su Centro de Proceso Industriales del
Instituto de Investigaciones y el Departamento de Ingenieria Quimica de la Facultad de
Ingenieria, ha operado una planta piloto de produccion de ésteres metilicos (biodiesel) de aceite
usado por la industria alimenticia por varios afios. Asi mismo el producto producido, el cual ha
cumplido con estandares de calidad, se ha usado en mezclas y puro en un auto de transporte
(pick-up) con el objeto de medir el consumo, el mantenimiento del motor y las emisiones de
combustion.



1.2.2 Justificacién del trabajo

El empleo de levaduras oleaginosas como fuente de aceite para producir biodiesel ha
sido previamente estudiado. En diferentes paises se han identificado levaduras que acumulan
grasa en su célula al crecer en un medio bajo una limitacion de nitrégeno.

Por otro lado, el etanol se ha ensayado con diversos aceites para producir ésteres etilicos
de &cidos grasos (FAEE) o biodiesel. En términos generales, los investigadores han concluido
que la reaccion de trans esterificacion empleando etanol es mas lenta que cuando se emplea
metanol. Asi mismo han encontrado que la conversion aumenta al emplear tecnologias, como el
ultrasonido, el cual provoca una mezcla intensa entre las dos fases y genera microzonas de alta
energia en el medio las cuales aceleran la reaccion.

También se han publicado trabajos de consolidacion del proceso, integrando en una sola
operacion la extraccion del aceite de la materia prima con la reaccion del mismo con el alcohol
correspondiente. Investigadores han empleado diversas materias primas tradicionales como han
sido las semillas oleaginosas, pero también han usado aceites no comestibles y
microorganismos oleaginosos, algas, bacterias, levaduras y hongos.

Guatemala produce etanol, pero no metanol. De manera que es de importancia
estratégica conocer con mas profundidad la produccién de ésteres etilicos de acidos grasos
(FAEE). Por otro lado, Guatemala no cubre sus necesidades de consumo de aceites comestibles,
ya que se importa principalmente aceites de soya, girasol y maiz para cubrir la demanda. El
aceite de palma, aceite conformado principalmente por acidos grasos saturados, cuyo cultivo ha
crecido Gltimamente, cubre las necesidades internas y el excedente se exporta. En menor escala
se cultiva el ajonjoli, cuya semilla se exporta y cubre también el mercado local. Por lo tanto, es
de igual importancia estratégica, explorar opciones como los microorganismos oleaginosos,
entre ellos las levaduras.

Estas premisas fundamentan y justifican, entonces, la investigacion realizada, la cual
pretende obtener la informacion aludida.

1.3 OBJETIVOS E HIPOTESIS
1.3.1 Objetivos
1.3.1.1 General

Determinar, evaluar y optimizar la produccién de biodiesel empleando la extraccion
acoplada a una reaccion simultanea de biomasa rica en grasa.



1.3.1.2 Especificos

a) Evaluar y optimizar el rendimiento de ésteres de etilo, para ser empleados como
biodiesel, en la extraccion etandlica acoplada a una reaccion simultanea de la biomasa rica en
grasa.

b) Encontrar y evaluar las condiciones de produccién maxima de la biomasa de levadura en
hidrolizados &cidos de hemicelulosa provenientes de bagazos de cafia de azUcar o de sorgo
dulce.

c) Definir y evaluar etapas de pretratamiento de las semillas de sorgo dulce y hule.

d) Obtener y evaluar valores optimos que maximicen el rendimiento de biodiesel de los
factores: relacion inicial de etanol/biomasa, humedad inicial de biomasa, temperatura de
reaccion, tipo y concentracion de catalizador empleando dos semillas oleaginosas diferentes
(semilla de sorgo dulce y semilla de hule).

e) Obtener y evaluar valores optimos que maximicen el rendimiento de biodiesel de los
factores: relacion inicial de etanol/biomasa, humedad inicial de biomasa, temperatura de
reaccion, tipo y concentracion de catalizador empleando dos levaduras diferentes, y

f) Estimar costo de produccion del biodiesel empleando los parametros obtenidos.

1.3.2 Hipbtesis

Es posible producir aceite por levaduras oleaginosas en medios conteniendo
carbohidratos residuales y es factible extraer el aceite y convertirlo a ésteres etilicos en una sola
operacion.

1.4 METODOLOGIA
1.4.1 Levaduras oleaginosas

Las cepas de las levaduras oleaginosas Yarrowia lipolytica CBS 2075 y Trichosporon
oleaginosus DSM 11815 del cepario del Centro de Ingenieria Bioquimica, Instituto de
Investigaciones, Universidad del Valle de Guatemala, fueron adquiridas originalmente del
Centraalbureau voor Schimmelcultures, Utrecht, The Netherlands y del Leibnitz Institut DSMZ-
Deutsche Sammlung von Mikroorganismen und Zellkulturen GmbH, Braunschweig, Germany.
La Gréfica 2 y 3 presentan una observacién microscopica de estas levaduras.



Gréfica 2. Yarrowia lipolytica CBS 2075
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Fuente: FODECYT 003-2012
Gréfica 3. Trichosporon oleaginosus DSM 11815

Fuente: FODECYT 003-2012

Las cepas de las levaduras etanolicas Saccharomyces cerevisae CBS 381, 400, 422 y
459 del cepario del Centro de Ingenieria Bioquimica, Instituto de Investigaciones, Universidad
del Valle de Guatemala, fueron adquiridas originalmente del Centraalbureau voor
Schimmelcultures, Utrecht, The Netherlands.

Se emple6 el protocolo siguiente para el crecimiento en el laboratorio de las levaduras
tanto las oleaginosas como las productoras de etanol: a) se traspasé bajo condiciones estériles
una minima cantidad de biomasa a un frasco de 125 mL conteniendo los diferentes medios
previamente esterilizados empleados en las diferentes pruebas; b) los frascos se colocaron en
agitadores rotatorios a 28 °C y 250 rpm durante 48 h como tiempo minimo; c) el contenido de



los frascos se centrifugd a temperatura ambiente y a 5,000 rpm; d) se descarto el liquido; e) la
biomasa de levadura separada se suspendié en agua a la densidad deseada; y f) se registro la
densidad Optica de la suspension en un espectrofotometro y la mismo sirvio de inéculo de los
medios en los reactores empleados en las diferentes pruebas.

La Gréfica 4 ilustra uno de los agitadores de frascos empleados. La Grafica 5 muestra la
centrifuga usada. La Gréafica 6 ensefia el espectrofotdmetro utilizado para medir la densidad
Optica. La Grafica 7 muestra el autoclave usado para esterilizar medios.

Gréfica 4. Agitador de frascos, Modelo 25, New Brunswick, USA

Fuente: FODECYT 003-2012



Graéfica 5. Centrifuga refrigerada, Modelo 5804 R, Eppendorf, USA

Fuente: FODECYT 003-2012

Graéfica 6. Espectrofotometro, UV-VIS Mini 1240, Shimadzu, Japan

Fuente: FODECYT 003-2012
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Grafica 7. Autoclave, Modelo 8000-DSE, Napco, USA

Fuente: FODECYT 003-2012

Los tallos de sorgo dulce empleados en la experimentacion se obtuvieron de trozos
previamente fermentados para producir etanol de los azlcares solubles. Los trozos fermentados
se habian deshidratado a 65 °C y almacenado. Posteriormente, los trozos se molieron a un
tamafo fino de particula como se muestra en la Grafica 8. En una muestra del bagazo se estimé
la proporcion de los principales biopolimeros empleando la metodologia de VVan Soest.

Graéfica 8. Bagazo de sorgo dulce molido y seco (malla 60)

Fuente: FODECYT 003-2012
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Se llevaron a cabo dos tratamientos del bagazo: a) un tratamiento &cido con H,SO,4 Yy b)
un tratamiento alcalino con NaOH. El objetivo de dichos tratamientos fue romper la estructura
lignocelulosica, liberdndola parcialmente de lignina, hidrolizando la hemicelulosa a xilosa y
arabinosa, y levemente hidrolizando la celulosa a glucosa.

El pretratamiento se llevd a cabo en tubos de vidrio con tapdn sellado resistentes a altas
temperaturas y presion. Los tubos se muestran en la Gréafica 9.

Gréfica 9. Tubos de vidrio (ACE GLASS)

Fuente: FODECYT 003-2012

El protocolo de operacion fue el siguiente: a) se pesaron aproximadamente 5 g de
bagazo y se agregaron 50 mL de H,SO4 al 1 % en cada tubo. Los tubos se pusieron en la
autoclave a 121 °C por 150 min; b) se pesaron aproximadamente 5 g de bagazo y 50 mL NaOH
al 2 % en cada tubo. Los tubos se pusieron en la autoclave a 121 °C por 60 min; c) los tubos se
enfriaron y se centrifugaron a 5,000 rpm por 4 min, d) la fase liquida se llevé a un pH de 5.5y
se registrd el Brix, ver Grafica 10; e) los solidos se secaron a 65 °C, se pesaron, y se
descartaron.
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Gréfica 10. Refractdmetro para medir grados Brix (sélidos solubles), Sper Scientific, USA

Fuente: FODECYT 003-2012

Se colocaron 60 mL del hidrolizado acido en Erlenmeyers de 125 mL. Un frasco se
inoculé con 6 mL de una suspension de Trichosporon oleaginosus DSM 11815 con una
densidad dptica de 1.813. El otro frasco, se inoculd con 6 mL de una suspension de Yarrowia
lipolytica CBS 2075 con una densidad 6ptica de 1.793.

Por otro lado, Se colocaron 30 mL del hidrolizado alcalino en Erlenmeyers de 125 mL.
Un frasco se inoculé con 3 mL de una suspension de Trichosporon oleaginosus DSM 11815
con una densidad Optica de 1.813. El otro frasco, se inoculé con 3 mL de una suspension de
Yarrowia lipolytica CBS 2075 con una densidad éptica de 1.793.

Todos los frascos se agitaron a 250 rpm por 7 dias mantenidos a 30 °C. Al finalizar se
separd por centrifugacion la biomasa de la levadura. Se secO y se pesO. En la misma se
determind el contenido de aceite con el método explicado mas adelante.

Las pruebas de aumento de escala de la fermentacion se llevaron a cabo en un

fermentador de 1 litro de capacidad, con control de temperatura y pH. El equipo se observa en
la Grafica 11.
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Grafica 11. Fermentador BioStat A-Plus, Sartorius, Suiza

Fuente: FODECYT 003-2012
La agitacion empleada varié segun la prueba y el flujo de aire se mantuvo constante en

todas las pruebas alrededor de 0.8 a 0.9 vvm. El equipo estaba controlado por medio de una
computadora la cual registraba los valores de los diferentes parametros, ver Gréfica 12.
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Graéfica 12. Fermentador BioStat A-Plus y computadora ACER, Sartorius, Suiza

Fuente: FODECYT 003-2012

Las muestras del liquido en el fermentador se obtuvieron por medio de un dispositivo de
toma de muestras. Generalmente se obtuvieron 10 mL. Estos se centrifugaron en una centrifuga
de tubos. La fase liquida se envi6 para un analisis y los sélidos se deshidratron a 60 °C.

La Grafica 13 muestra la centrifuga de tubos y la Gréafica 14 el horno para deshidratar la
biomasa en los tubos.
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Grafica 13. Centrifuga de tubos, Fischer Scientific Modelo 228, USA

Fuente: FODECYT 003-2012

Grafica 14. Horno deshidratador Symphony VWR, USA

Fuente: FODECYT 003-2012

En las pruebas con jugo de sorgo en las que primero se produjo etanol y luego se
crecieron las levaduras oleaginosas, el procedimiento fue el siguiente. La fermentacién para
producir etanol se llevo a cabo en el mismo fermentador de 1 litro, a una temperatura controlada
de 30 °C, sin agitacion y por supuesto sin inyeccion de aire. El fermentador se inoculaba con
una suspension de Saccharomyces cerevisae en proporcion de un 10 % en volumen. En algunas
pruebas, el liquido en frascos de vidrio se colocd en una incubadora a 30 °C, como se aprecia en
la Gréfica 15.
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Grafica 15. Incubadora LabLine, Imperial 11, USA

Fuente: FODECYT 003-2012
El tiempo de fermentacion vario entre 48 a 96 h en las diferentes pruebas. Al finalizar la

fermentacion etandlica, el liquido se centrifugd por 5 min a 3,000 rpmy 10 °C. Ver Gréficas
16y 17.

Gréfica 16. Centrifuga refrigerada, Sorvall, Modelo RT7, UK

Fuente: FODECYT 003-2012
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Grafica 17. Recipientes de 1 L para centrifugar la suspension de levadura en etanol y agua

Fuente: FODECYT 003-2012

La levadura separada se descartd. La fase liquida se llevo a un evaporador Soxhlet para
separar el etanol destilado, como se aprecia en la Gréafica 18.

Gréfica 18. Evaporador tipo Soxhlet para separar el etanol

Fuente: FODECYT 003-2012
La fase liquida sin etanol se esterilizo en el fermentador de 1 litro y se inocul6 con una

suspension de la levadura oleaginosa en una proporcion de 10 %. El crecimiento de dicha
levadura procedio de acuerdo con el protocolo descrito anteriormente.
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Al finalizar el crecimiento de las levaduras oleaginosas se procedio de la siguiente
manera. El liquido se centrifugd por 5 min a 3,000 rpm y 10 °C. Se descarté el liquido y la
biomasa de levadura se secé a 60 °C. Se peso y se procedio a cuantificar el contenido de aceite o
materia grasa de acuerdo a la técnica de Blight y Dyer con algunas modificaciones (Zhu et al,
2008; Mandal y Malik, 2009; Chen et al, 2009; Liang et al, 2012), Aproximadamente 80 mg de
biomasa seca se colocaron en un tubo de 15 mL. Se adicionaron 2 mL de metanol y 1 mL de
cloroformo y se agitaron, ver Grafica 19, por 1 min. La suspension se dejé a temperatura
ambiente por 24 h. Se adicion6 1 mL de cloroformo y se agitoé por 1 min. Luego se adicionaron
1.8 mL de agua destilada y se agitoé por 2 min. El contenido se centrifugd por 10 min a 2,000
rpm. La capa liquida inferior se filtré a traves de papel Whatman No. 1 y se recibi6é en un
recipiente de peso conocido. El recipiente se colocé en un horno a 60 °C por 24 h. El recipiente
se pesd y se estimd el contenido de aceite crudo de la biomasa seca levadura.

Gréfica 19. Agitador vortex de tubos,Fisher Scientific, USA

Fuente: FODECYT 003-2012

El andlisis de azUcares, sacarosa, glucosa y fructosa, se llevo a cabo en un cromatografo
liquido de alta presion, Agilent 1100, empleando un detector de indice de refraccién Agilent
1200, una columna Zorbax NH2, de 25 cm de largo, 4.6 mm de diametro interno, y como
solvente acetonitrilo en agua (70-30). El etanol se determind en un cromatdgrafo de gases,
Agilent 6890N, con una columna HP-Plot/Q de 30 m de longitud y 3.2 mm de diametro interno.
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Las Gréaficas 20 y 21 muestran los equipos de cromatografia.

Gréfica 20. Cromatografo liquido de alta presion

Fuente: FODECYT 003-2012

Gréfica 21. Cromatografo de gases

Fuente: FODECYT 003-2012
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1.4.2 Experimentos con aceites vegetales y semillas oleaginosas

Las pruebas de trans-esterificacion de aceites comestibles con etanol y KOH como
catalizador se llevaron a cabo en un bal6n de vidrio de tres bocas. Las pruebas se llevaron a
cabo de acuerdo a un disefio factorial 2% con repeticién del punto central. En todas las pruebas
se empled una probeta de ultrasonido a 90 % de amplitud operada intermitentemente, 3 seg de
accion y 7 seg de descanso (Hielscher Ultrasonic UP100H, Alemania). El balon se encontraba
en una chaqueta con la que se llevo la temperatura inicial de reaccion entre 35 a 48 °C. El
equipo se ilustra en la Gréafica 22.

Graéfica 22. Reactor de trans-esterificacion con probeta de ultrasonido en donde se llevaron a
cabo las pruebas del disefio factorial 2°

Fuente: FODECYT 003-2012

Se tomaron muestras de aproximadamente 3 mL a diferentes tiempos hasta 60 min. Las
muestras se lavaron con agua tres veces, se removi6 el agua residual de la capa aceitosa por
calor y se registrd su indice refraccion a 40 °C (Refractometro Atago RX 5000, USA), ver
Gréfica 23.
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Graéfica 23. Refractometro para medir indice de refraccion

Fuente: FODECYT 003-2012

La reaccidn de trans-esterificacion en condiciones optimas se llevé a cabo en el reactor
de dos litros (ACE Glass) adquirido con fondos del proyecto, empleando la unidad de
ultrasonido Branson Modelo SLPe con una probeta 4C15, adquirida también con fondos del
proyecto, con una amplitud de 60 % operando en forma intermitente con un ciclo repetitivo de
operacion de 3 seg seguido de un descanso de 10 seg. La reaccion se llevé a cabo por 60 min y
con leve agitacion mecanica a una temperatura entre 40 y 50 °C. Ver Gréfica 24.

Gréfica 24. Equipo de trans-esterificacion “escala de banca” (bench scale)

Fuente: FODECYT 003-2012
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El analisis de acidos grasos se llevo a cabo por cromatografia de gases empleando un
cromatografo Agilent Modelo 6850, una columna DB-WAX de 60 m, 0.25 mm de diametro
interno y una recubierta de 0.25um. EIl programa de temperatura del horno fue: temperatura
inicial 50°C rampa a 5°C/min y temperatura final 250°C por 20 min. La temperatura del inyector
fue de 250°C. Se empleé un detector de masas Agilent Modelo 5975C VLMSD para la
identificacion de los compuestos separados.

Las pruebas de la trans-esterificacion in situ se llevaron a cabo en un balon de vidrio de
250 mL de capacidad. Se acopl6 la probeta de ultrasonido por la parte superior, de manera que
la punta de la misma estaba de 2 a 3 mm sumergida en el etanol alcalino. El recipiente
descansaba sobre una mesa de agitacién magnética con la cual el sélido se mantenia suspendido
en el etanol alcalino durante la reaccion. Se llevaron a cabo dos ensayos con diferentes materia
primas: a) residuo de la extraccion de café y semillas de ajonjoli. EIl primero es un residuo de la
industria de café y el segundo representa un ejemplo de semilla oleaginosa. La instalacion del
equipo se aprecia en las Graficas 25 y 26.

Graéfica 25. Equipo empleado en la trans-esterificacion in situ o reaccidn extractiva del
desecho de café.
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Fuente: FODECYT 003-2012
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Gréfica 26. Equipo empleado en la trans-esterificacion in situ o reaccion extractiva de semillas
de ajonjoli

Fuente: FODECYT 003-2012

En la prueba con residuo de la extraccion de café se procedi6 de la manera siguiente: se
colocaron 20 g de residuo con una humedad de 2.85 %. El material se habia recolectado de
diferentes oficinas en la UVG y se deshidraté en un horno a 65 °C. Se disolvieron 0.03 g de
KOH en 200 mL de etanol absoluto. El etanol alcalino se adicioné al balén que contenia el
residuo de café extraido, se inici6 la agitacion y la probeta de ultrasonido. El ultrasonido
funciond cada 15 min, con una amplitud de 60 %, durante 3 seg. y 10 seg. de descanso. El
proceso durd cuatro horas. Se filtrd la suspension y se procedié a evaporar el exceso de etanol.
Se centrifugo, separandose dos capas, las cuales se analizaron por cromatografia de gases como
antes se indicd.

En la prueba con semilla de ajonjoli se procedié de la manera siguiente: se
obtuvo semilla de ajonjoli comercial sin corteza y se deshidratd en un horno a 65 °C. Luego se
molio la semilla en un molino Wiley de laboratorio. Se colocaron 20 g de semilla molida con
una humedad de 1.94 % en un balén de 250 mL Se disolvieron 0.12 g de KOH en 200 mL de
etanol absoluto. El etanol alcalino se adiciond al balon que contenia la semilla molida, se inicio
la agitacion y la probeta de ultrasonido. El ultrasonido funcion6 cada 15 min, con una amplitud
de 60 %, durante 3 seg. y 10 seg. de descanso. El proceso durd cinco horas. Se centrifugo la
suspension y se procedié a evaporar el exceso de etanol. Los ésteres etilicos se analizaron por
cromatografia de gases como antes se indico.
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En ambos casos el etanol se evaporo6 en un evaporador rotatorio Brinkman con vacio
mostrado en la Gréfica 27.

Grafica 27. Equipo empleado para evaporar el exceso de etanol operando al vacio

Fuente: FODECYT 003-2012
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11.1.1 ¢Qué es el diesel?

El diesel y la gasolina son las fracciones mayoritarias provenientes de la refinacion del
petroleo y ambas constituyen los combustibles liquidos empleados en el transporte. La gasolina
es una mezcla de hidrocarburos con una cadena de carbono entre C4 y C12. El diesel por el
contrario, su cadena esta entre C11 y C25. Las gasolinas se emplean en los motores Otto de
combustion por chispa. El diesel en motores Diesel de combustion por compresion. Es
interesante conocer que Nicolas Augusto Otto desarroll6 su primer prototipo de motor de
encendido por chispa para emplear etanol como combustible. A su vez, Rodolfo Diesel lo
disefio para emplear aceites vegetales. Es decir ambos combustibles renovables. La industria del
petréleo vino a cambiar la historia y pareciera que cuando el mismo se agote, los motores
regresardn a los combustibles originales. Los motores diesel muestran un mejor consumo
energético y producen menos gases de invernadero que los motores de gasolina, y es por ello
que a nivel mundial se emplea una mayor cantidad de diesel que de gasolina. Como puede verse
en la Gréafica 28 solamente en Estados Unidos de América la gasolina es mayoritaria.

Grafica 28. Productos de refineria a nivel mundial por region

Re"finery output breakdown in EU-15, USA, Former Soviet Union (FSU) and in the world in
2001, (%)
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Fuente: Kavalov y Peteves (2004)’

" Kavalov B, SD Peteves (2004) Impacts of the increasing automotive diesel consumption in the UE European
Commission, Directorate General Joint Research Centre (DG JRC) Institute for Energy, Petten, The Netherlands
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I1.1.2 ¢Cudles son los substitutos del diesel obtenidos de recursos renovables?

Como se menciono antes en el inicio del motor de combustion por compresion o diesel
se emplearon como combustible diversos aceites vegetales, y debido a su alta viscosidad, el
motor poseia inyectores relativamente grandes. Este inconveniente y ademas, una baja
volatilidad y alto costo, incidio en que los aceites vegetales no se emplean actualmente en los
disefios modernos del motor diesel®. Se han ensayado, sin embargo, varias alternativas para
disminuir la viscosidad de los aceites vegetales. Entre ellas estan, la dilucion, la micro-
emulsificacion y la pirélisis®. Sin embargo la alternativa que originé el combustible denominado
biodiesel fue la transformacion de los aceites vegetales por una reaccion de trans-esterificacion.

Conviene brevemente mencionar que debido a la posible competencia entre la
produccion de alimentos y de combustibles empleando la misma materia prima, en este caso los
aceites vegetales comestibles, estdn desarrollo procesos para producir biocombustibles de
segunda generacion. En el caso del diesel, se encuentran en desarrollo: a) el hidro-
procesamiento de aceites y grasas para producir hidrocarburos saturados, y b) la gasificacion y
sintesis Fischer-Tropsch de biomasa lignocelulésica para producir hidrocarburos saturados™®.
Los hidrocarburos son parafinas que como combustible son equivalentes al diesel del petréleo.

I1.1.3 La reaccion de trans-esterificacion para producir biodiesel

Una alternativa para reducir la viscosidad de los aceites vegetales es la conversion de los
acidos grasos a ésteres de un alcohol mas simple que el glicerol. En otras palabras, el aceite
original es un compuesto formado por triglicéridos, o sea, acidos grasos unidos al glicerol, ver
Grafica 29. La reaccion de trans-esterificacion consiste en remover, por la accion de un
catalizador, el glicerol y unir los acidos grasos a otro alcohol. El alcohol mas empleado ha sido
el metanol y el catalizador el hidréxido de sodio. De manera que lo que se forma son ésteres
metilicos de &cidos grasos o FAME por sus siglas en inglés y glicerol.

8 Bart JCJ, Palmieri N, Cavallaro S (2010) Biodiesel Science and Technology Woodhead Publishing Ltd Chapter 4,
pll4

% Sarin A (2012) Biodiesel Production and Properties RSC Publishing Chapter 2, p5

19 Bart et al loc.cit. Chapter 15, p726
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Grafica 29. Reaccion de trans-esterificacion
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Fuente: FODECYT 003-2012

I1.1.4 La produccién global de biodiesel

En el afio 2011 se ha estimado que la produccion mundial anual de biodiesel fue de
aproximadamente 14,441 ML™. La region en donde més se produjo fue en Europa con un 44 %.
El Cuadro 1 siguiente muestra el listado por paises.

Cuadro 1. Principales paises productores de biodiesel en el afio 2001 en % del total

Pais %
EEUU 15.63
Alemania 12.88
Argentina 11.73
Brasil 11.41
Francia 8.42
Indonesia 4.95
Espafa 2.97
Italia 2.77
Tailandia 2.53
Holanda 2.38
Colombia 2.23

11 U.S. Energy Information Administration www.eia.gov ML = millones de litros
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Belgica 2.15

China 1.93
Polonia 1.86
Corea del Sur 1.56
Austria 1.54
Portugal 1.36

Republica Checa | 1.02
Gran Bretaiia 0.99

Fuente: FODECYT 003-2012

El mercado de biodiesel en Europa es grande y crecerd en el futuro debido a
regulaciones de la union europea en materia de energias renovables. Por el momento utiliza
unicamente el 50 % aproximadamente de la capacidad de produccidn instalada. Por otro lado
importa principalmente de Argentina, debido a un mejor precio. Sin embargo esta situacién es
volatil y depende de factores politicos. Se prevé un aumento en la produccion en Polonia,
Espafia, y Francia. La mayoria de las plantas tienen una capacidad instalada de 100,000 a
200,000 toneladas por afio, es decir, 380,000 a 760,000 litros por dia (Covrig y Bosch-Gual,
2010).

I1.1.5 ¢Qué materias primas y cual es el proceso industrial mas empleado?

Las materias primas usadas en los procesos industriales son: a) aceites vegetales
comestibles refinados, b) metanol y c) catalizadores alcalinos, NaOH o KOH. Entre los aceites
vegetales estan los siguientes (Hanna et al, 2005; Canakci y Sanli, 2008; Azocar et al, 2010;
Balat, 2011; Shahid y Jamal, 2011):

Cuadro 2. Aceites vegetales refinados empleados como materia prima en la produccion
industrial del biodiesel por regién

Norteamérica | Soya y canola
Suramérica Soya

Europa Colzay girasol
Sureste asiatico | Palmay coco

Fuente: FODECYT 003-2012

La Grafica 30 reproduce una imagen global del uso de diferentes aceites refinados
comestibles en la produccion de biodiesel por pais (Lin et al, 2011):
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Grafica 30. Aceites comestibles refinados empleados en la produccion de biodiesel

Fuente: Lin et al (2011)

El proceso comercial empleado es el de la trans-esterificacion empleando metanol y
NaOH disuelto en metanol, formado un metoxido, como catalizador. Las graficas siguientes
muestran diagramas de flujo de dicho proceso, desde el diagrama de bloques hasta un diagrama
con los equipos principales identificados.

En la Gréfica 31 se explica en forma de bloques el proceso comercial. Se observa que se
parte de un aceite vegetal neutro, es decir con un contenido minimo de acidos grasos libres
(usualmente <0.5%), al cual en el reactor se le agregan las proporciones adecuadas de metanol y
de soda caustica o hidroxido de sodio como catalizador. Como productos se obtienen el
biodiesel crudo, el glicerol y pequefias cantidades de éacidos grasos libres. El biodiesel se
purifica y se determina la calidad de los ésteres metilicos producidos de manera que cumplan
con normas internacionales.

30



Gréfica 31. Diagrama de bloques del proceso industrial para producir biodiesel
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Fig. 1. Biodiesel processing flow diagram.

Fuente: Demirbas (2007)

La Gréfica 32 reproduce un diagrama de flujo ilustrando el equipo principal del proceso.
Se observa un tanque preparador del catalizador en donde se mezcla el metanol con el hidréxido
de sodio. Este se adiciona a dos reactores operando en serie en donde toma lugar la trans-
esterificacion del aceite. ElI producto del segundo reactor se separa en dos fases. La fase
superior se lava con agua, se vuelven a separar las fases y el biodiesel se purifica en una
columna de destilacion. La fase inferior de los decantadores contiene el metanol sin reaccionar,
el cual se recupera por destilacion para volver a emplearse en el proceso.
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Graéfica 32. Diagrama de flujo mostrando principales equipos
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Fig. 1. Flow diagram of the process under studied.

Fuente: Marchetti (2011)
En las Gréficas 33 y 34 se muestran diagramas de flujo mas completos empleados en la
elaboracion de balances de masa y de energia, disefio preliminar de equipo y estimacién de
costos de produccién.

Gréfica 33. Diagrama de flujo detallado mostrando equipos principales y complementos
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Fuente: West et al (2008)
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Gréfica 34. Diagrama de flujo detallado mostrando equipos principales y complementos
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Fuente: Vlysidis et al (2011)

I1.1.6 Costos de produccion del proceso alcalino empleando metanol y aceites vegetales

La mayoria de autores que han publicado costos de produccion del biodiesel coinciden
en que los factores significativos que inciden en el costo son: a) costo del aceite empleado como
materia prima, b) tamario de la planta y c) el valor de la glicerina producida como subproducto.

El Cuadro 3 ofrece un resumen de indicadores econémicos en donde la glicerina se ha
vendido como subproducto. Debe tenerse precaucién al comparar los resultados de los
diferentes estudios ya que fueron realizados en diferentes paises. Los primeros tres de ellos, no
incluyeron tasas de retorno de capital en los estimados de costos de produccion. El costo de
produccion oscilé entre Q15.6 y Q21.8 por galon. Por el contrario los dos ultimos si lo han
incluido y el costo de produccion oscilé entre Q19.9 y Q33.3 por galén. El costo del aceite
empleado como materia prima varié entre los diferentes estudios, desde un 55 hasta un 94%.
Esta variacion depende del tipo de aceite y de la capacidad de la planta. Conforme aumenta la
capacidad de la planta el porcentaje aumenta, como se observa en la Gréafica 35. Por el contrario
el precio total de produccion disminuye conforme aumenta la capacidad de la planta, como se
observa en la Gréfica 36.
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Cuadro 3. Indicadores econdmicos estimados en la produccion de biodiesel de aceites

vegetales
Zhanget | Haasetal Youetal Apostolakou Marchetti
al (2003) (2006) (2008) et al (2009) (2011)
Capacidad de 8,000 43,262 8,000 50,000 150,480
biodiesel Mg/afio
Capacidad de 25575 | 103,710 | 25575 159,844 481,066
biodiesel L/dia
Aceite Se Soya Soya Colza Se
Cgit‘i(‘;!%o 1.17 3.62 1.17 5.2 26.34
— —
'”Vers'ig.%"ta' 3 1.34 11.35 1.35 9.4 34.87
Costo total de
manufactura 6.86 20.04 6.89 65.9 118.21
$*10°
Costo de
produccion 858 463 862 1,318 786
$/Mg
Costo de
produccién 0.73 0.53 0.74 1.13 0.67
$/L
Costo de
produccién 21.6 15.6 21.8 33.3 19.9
Q/galén

Se = sin especificar
Fuente: FODECYT 003-2012
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Graéfica 35. Costo de aceite como % del costo total de produccion en funcién de la capacidad
de la planta
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Fuente: Apostolakou et al (2009)

Gréfica 36. Costo de produccion del biodiesel en funcion de la capacidad de la planta
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35



Los precios actuales de aceites (soya, girasol, palma) estan entres US$750 y US$850 por
lo que inciden fuertemente en el costo de produccidon del biodiesel. Una alternativa para
disminuir este costo es que el proceso incluya una planta extractora del aceite de la semilla. Y
aun mas, podria también poseer tierra suficiente para cultivar la planta oleaginosa, de manera
que en la estructura de costos se eliminen los costos de los pasos intermedios, es decir, la venta
de la semilla y la venta del aceite.

El estudio reciente de Miller et al (2012) ofrece algunos datos econdémicos de la
alternativa anterior. Fue realizado en Canada en donde las semillas oleaginosas seleccionadas en
ese pais son la canola y la camelina. El costo del aceite obtenido varié dependiendo de la
capacidad de la planta extractora y del precio al cual se venderia la torta sin aceite producida en
el mercado de concentrados para animales. Para canola el costo del aceite estuvo entre Q.16.00
y Q.18.00 por gal6n. Para camelina, alrededor de Q.8.00 por galon.

I1.1.7 Empleo de aceites desechados o reciclados y aceites que no se emplean en la alimentacion
humana como materias primas

Entre las fuentes oleaginosas desechadas que han sido estudiadas para producir biodiesel
estan: a) el soapstock, b) grasas de origen animal, c¢) aceite reusado de frituras industriales y
comerciales y d) aceite contenido en el chingaste del café. Todas ellas de bajo 0 ningun costo
nominal pero con limitaciones en su composicion quimica.

El soapstock es un subproducto considerado un desecho que se obtiene durante la
purificacion de los aceites vegetales. Es una emulsidn acuosa y alcalina de aceite y de acidos
grasos libres. El agua y la alta acidez impiden emplear el método tradicional de trans-
esterificacion. Varios investigadores han empleado una trans-esterificacién acida previa una
remocion del agua por secado (Haas et al, 2005; Usta et al, 2005; Keskin et al, 2008).
Recientemente se han reportado resultados empleando diferentes agentes cataliticos, solidos
super-acidos (Li et al, 2010) y enzimético con lipasa (Su 'y Wei, 2014).

Entre las grasas de origen animal estan el sebo y la manteca que se obtienen en el
destace de los animales. Su calidad difiere no solo por la clase de animal, rumiantes, cerdos,
aves, sino que de la tecnologia empleada en el destace y la practica de manufactura. La grasa de
mejor calidad tiene un contenido de &cidos grasos libres entre 0.5 a 7.0 %. Las otras, entre 10 a
20 %"2. En el primer caso varios autores han demostrado resultados satisfactorios con la trans-
esterificacion alcalina (Alcantara et al, 2000; Tashtoush et al, 2004; Bhatti et al, 2008; Oner y
Altun, 2009) y con la enzima lipasa (Lu et al, 2007). También se ha informado de una reaccion
catalizada con heteropoliacidos, un catalizador sélido estable (Cao et al, 2008). Para el segundo
caso, varios autores han empleado dos etapas en serie, con diferentes variantes, incluso en
mezclas con aceites vegetales. La primera, una esterificacion acida que convierte los acidos
grasos libres, seguida de la trans-esterificacion alcalina tradicional (Canoira et al, 2008; Ngo et
al, 2008; Dias et al, 2009; Guru et al, 2009, 2010). Al emplear la grasa de bajo costo como

12 Bart et al (2010) loc.cit. P.197
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materia prima del proceso, el costo unitario de produccién disminuye como ha sido informado
por Nelson y Schrock (2006). En el pasado fue comdn emplear el sebo y la manteca como
materias primas en los concentrados para animales. Debido a la potencial transmision al ser
humano de priones infecciosos, agentes causantes de una serie de encefalopatias esponjosas
bovinas, las agencias reguladoras en diferentes paises restringieron dicho uso. Lo anterior ha
causado un inusitado interés en convertirlas en biodiesel. Recientemente Seidell et al (2006)
informaron de resultados experimentales en las cuales en todas las etapas de produccién de
biodiesel los priones infecciosos se reducian, por lo que concluyeron que el proceso era seguro.

En muchas partes del mundo se emplea la fritura en la preparacion de alimentos. El
aceite se reutiliza por un tiempo y luego se desecha. Su empleo en la produccion de biodiesel ha
sido estudiado en detalle (Canakci, 2007: Banerjee y Chakraborty, 2009; Enweremadu y
Mbarawa, 2009; Oner y Altun 2009; Girii et al, 2009; 2010; Lam et al, 2010; Sabudak y Yildiz,
2010; Maddikeri et al, 2012; Yaakob et al, 2013). El aceite contiene niveles altos de acidos
grasos libres y cierta humedad que lo convierte en una materia prima complicada. Lo anterior
incide en el proceso alcalino de trans-esterificacion e interfiere en la separacion de los ésteres
formados y el glicerol. Es por esto que el proceso recomendado ha sido el de dos etapas en
serie, una con catalisis &cida para convertir los &cidos grasos libres a ésteres, seguida de una
catalisis alcalina para trans-esterificar. Las referencias siguientes informan de los detalles del
proceso de dos etapas y los resultados obtenidos (Wang et al, 2007; Issariyakul et al, 2007;
Phan y Phan, 2008). En el caso de aceites reusados con menos cantidad de &cidos grasos libres
se ha logrado obtener biodiesel con el proceso usual de catélisis alcalina (Felizardo et al, 2006;
Leung y Guo, 2006; Zheng et al, 2006; Bautista et al, 2009; Charpe y Rathod, 2011).

Los residuos que quedan de café tostado que se ha usado para preparar la bebida
contienen alrededor de un 15 % de aceite. Se han publicado articulos sobre la extraccion del
mismo y su conversion a biodiesel. Principalmente por investigadores fuera de los paises
productores, ya que en ellos es donde existe un mayor consumo de café y por lo tanto mas
disponibilidad del residuo. Kondamudi et al (2008) emplearon el clasico proceso alcalino en una
etapa obteniendo una alta conversion. Al-Hamamre et al (2012) emplearon el proceso de dos
etapas, esterificacion &cida seguida de una trans esterificacion alcalina, ya que el aceite extraido
contenia 3.65 % de acidos grasos libres, estdndo fuera del limite para el proceso normal. Kwon
eta | (2013) propusieron un proceso para producir tanto etanol como biodiesel de los residuos de
café. Primero hidrolizaban con acido sulfarico diluido la celulosa contenida en los residuos. La
glucosa liberada se empleaba para producir etanol. El residuo se extraia el aceite y se trans
esterificaba sin catalitico a una temperatura elevada, 380 °C. Finalmente Vardon et al (2013)
propusieron la estrategia de extraer el aceite, convertirlo a biodiesel empleando el proceso de
dos etapas, acido y alcali. Los residuos eran pirolizados para obtener un aceite sintético y
residuo rico en carbono como subproductos.

Las plantas productoras de aceites que no se emplean en la alimentacion humana han
recibido bastante atencion y el lector podra consultar referencias recientes (Azocar et al 2010;
Janaum 2010; Karmakar et al, 2010; Balat 2011; No, 2011; Borugadda et al, 2012; Pinzi et al
2014). El Cuadro 4 ofrece una lista de las plantas que se han identificado como posibles fuentes
de aceite no edible.
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Cuadro 4. Plantas de interés como fuentes de aceite

Table 2

Various inedible vegetable oils with oil and free fatty acid contents.
Vegetable oil Oil content

Seed (wix) Kernel (wtx)

Jatropha (Jatropha curcas) 20-60 aos0
Karanja (Pongamin pinnata ) «<Honge 25-50 30-50
Mahua (Madhuca indica) 35-50 50
Linseed (Lnum usiteassomum ) 3545
Rubber ( Heven brasifiensis) 40-60 40-50
Cottonseed 17-25
Neem (Azadirachta indica) 20-30 25-45
Putranjiva ( Putranjiva roxburghit) 42
Tobacco (Nicotizna tabacum ) 3641
Polanga (Calophyllum mophylhum) 65 22
Cardoon (Cynaru cardunculus) 25-26
Deccan hemp (Hibiscus cannabinus) 13
Castor (Ridnus communis) 45-50
Jojoba (Simmondsia chinensis) 45-55
Moringa (Moringa oleifera) 3341 29
Poon (Steraufia foetida) 50-55
Koroch seed { Pongamia glabra ) 336
Desert date (Balanites aegyptiacn ) 45-50
Eruca Sativa Gars 35
See mango (Cerbera odollam ) 54 64
Pilu (Salvadora oleoides) 45
Crambe (Crambe abyssinica) 38
Syringa (Melia azedarach )= Persian lilac 1045 28
Milkweed (Asdepias syriaca) 20-25 0.019
Field pennycress (Thiaspi arvense L) 20-36
Stillingia (Sapium sebifeum Lin. Roxh) 13-32
Radish (Raphanus safivus) 40-54
Ethiopian mustard (Brassica carinata) 42 22-108
Tomato seed 32-37
Kusum (Schefeichera tnguga) 1065
Michela chaampaca 45
Garcinia indica 455
Zanthoxylum bungeanum 24-28 25

Fuente: No (2011)

Es pertinente indicar que no es suficiente que una planta tenga una semilla con alto
contenido de aceite, pues necesario asegurarse que existe la tecnologia agricola apropiada para
su cultivo en plantaciones a escala industrial. La mayoria de las plantas listadas no la posee,
pues se cultiva en pequefio o se recolecta de la forma silvestre en que crece. Han sido
publicados trabajos que ofrecen resultados experimentales de la produccion de FAME y FAEE
de algunos de estos aceites. Por ejemplo, en el caso del aceite de ricino (Ricinus communis)
Meneghetti y colaboradores presentaron estudios de produccion de FAEE del aceite solo y en
mezcla con aceite de algodon (Meneghetti et al, 2006a; 2006b); da Costa Barbosa et al (2010)
FAEE de mezclas de aceites de ricino y soya; Koberg y Gedanken (2012) produccion de FAME
empleando microodas y ultrasonido; Thomas et al (2013) FAEE y Fang et al (2013) FAME
empleando liquidos ionicos.

Para el pais dos de estas materias primas podrian considerarse preliminarmente. El aceite
de la semilla de hule, por las plantaciones que ya existen; y la Jathropa o pifion como se le
conoce aca, por las inversiones que se han efectuado previamente, las cuales no han sido
exitosas comercialmente..
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El aceite de semilla de hule presenta el problema de contener un alto contenido de acidos
grasos libres, el cual varia considerablemente dependiendo del tiempo de almacenamiento de las
mismas (Zhu et al, 2011). lkwuagwu et al (2000) emplearon el proceso normal para producir
FAMEs con aceite refinado con un valor acido de 1.0. Ramalho et al (2005) con un aceite crudo
con un valor acido de 34, emplearon el proceso con dos etapas, en el orden usual, primero
reaccion acida seguida de una reaccion alcalina. En forma similar procedieron, Jose et al (2011),
Satyanarayana y Muraleedharan (2011) quienes trabajaron con un aceite con un valor acido de
48. Khan et al (2010) emplearon Unicamente catalisis acida en una mezcla en igual proporcion
de aceites de semilla de hule y de palma, la cual tenia una valor &cido inical de 31.9. Ragavan y
Roy (2011) igualmente emplearon catalisis &cida con ayuda de ultrasonido. Yan et al (2011)
emplearon como catalizador acrilato de sodio impregnado con hidroxido de sodio. Finalmente
Abdulkadir et al (2012) emplearon una reaccion in situ empleando semillas secas finamente
molidas, metanol y KOH camo catalizador.

La jathropa se alzdé como el cultivo més apropiado para paises en vias de desarrollo para
producir biodiesel a partir del aceite contenido en su semilla, principalmente en tierras sin uso
con suelos pobres y poca irrigacion. De esta manera se establecieron programas agricolas con la
participacion de agricultores en varios paises, especialmente en Asia (India y China y en Africa
Oriental (Tanzania). De acuerdo con Kant y Wu (2011) dicho desarrollo no ha llenado las
expectativas y su futuro es incierto. El principal problema es agronémico, rendimientos bajos,
contenido de aceite de la semilla variable y susceptibilidad de la planta a la sequia,
inundaciones, plagas y enfermedades. Existen varios informes que apoyan estas conclusiones y
que sugieren que es necesario todavia invertir en investigaciones agronémicas que estudien en
detalle estos problemas (Openshaw, 2000; Achten et al, 2007; 2008; Becker y Makkar, 2008;
Jain y Sharma, 2010; Ceasar e Ignacimuthu, 2011). Tailandia es un pais que ha hecho estudios
comparativos antes de embarcarse en un programa ambicioso con Jathropa. Han concluido que,
desde varios puntos de vista, el sistema de produccién de biodiesel a partir de palma resulta
superior a cualquier esquema empleando Jathropa (Lam et al, 2009; Prueksakorn et al, 2010).

11.1.8 Empleo de microorganismos oleaginosos

Iniciativas recientes de investigacion han desarrollado la posibilidad de emplear
microorganismos que acumulan grasa en sus células durante un crecimiento restringido o
limitado por un nutriente. Aquellos que logran acumular arriba del 20 % de grasa del material
celular seco, se denominan oleaginosos. Se han identificado y caracterizado levaduras, hongos
filamentosos, algas, cianobacterias y bacterias que cumplen con este objetivo (Li et al, 2008;
Meng et al, 2009; Feofilova et al, 2010; Shi et al, 2011; Kosa y Ragauskas, 2011; Huang et al,
2013; Xu et al, 2013; Ratledge, 2013; Thevenieau y Ricaud, 2013; Koutinas et al, 2014; Pinzi et
al, 2014; Sitepu et al, 2014). El Cuadro 5 lista algunos microorganismos oleaginosos.
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Cuadro 5. Ejemplos de micro-algas, bacterias, levaduras y hongos filamentosos y su contenido
de aceite como % en base seca

Table 1
Oil content of some microorganisms
Microor ganisms Oil content  Microorganisms Oil content
(% dry wt) (% dry wt)
Microalgae Yeast
Botryococcus braunii 25-75 Candida curvato 58
Cylindrotheca sp. 16-37 Gryptococcus albdus 65
Nitzschia sp. 45-47 Upomyces starkeyi 64
Schizochytrium sp. 50-77 Rhodotorula glutinis 72
Bacterium Fungi
Arthrobacter sp. >40 Aspergillus oryzoe 57
Aanetobacter calcoaceticus 27-38 Mortierella isabellina 86
Rhodococaus opacus 24-25 Humicola lanuginosa 75
Badllus alcalophifus 18-24 Mortierella vinucea 66

Fuente: Meng et al, 2009

Los microorganismos oleaginosos como materias primas para producir biodiesel poseen
ciertas ventajas sobre otras fuentes mas tradicionales. No requieren grandes extensiones de
tierra para producirlos, Por lo tanto no estan afectados ni por el lugar o el clima. Existe
experiencia previa industrial en crecer microorganismos en reactores y por lo tanto la tecnologia
estd lista y el proceso es facilmente ajustable a la produccion deseada. No existe una
competencia con la produccion de alimentos, de hecho como materia prima para crecer los
microorganismos pueden emplearse subproductos o desechos agroindustriales. La Grafica 37
muestra la acumulacion de aceite en células de levadura.
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Grafica 37. Visualizacion de las estructuras grasosas acumuladas (esferas verdes claro) en la
levadura Yarrowia lipolytica al crecer en glucosa

Fuente: Thevenieau y Ricaud, 2013

El proceso de acumulacion de aceite se conoce y es similar en todos los
microorganismos oleaginosos (Ratledge, 2013). Generalmente se crecen en forma balanceada
respecto a los nutrientes necesarios para el crecimiento, siendo glucosa la fuente de carbono, y
alguna sal inorganica como fuente de nitrégeno. Luego de obtener una concentracion de células
adecuada en el medio, se continda el proceso bajo una restriccion de nitrogeno, ya que la
mayoria se ha consumido por la célula para multiplicarse. En esta situacion de estrés celular,
cualquier substrato consumido para mantener la viabilidad celular es dirigido por el
metabolismo a la formacidn y acumulacion de cuerpos grasos.

Para aumentar la productividad es importante, no solo la cantidad de grasa que el
microorganismo en cuestion acumule, sino que también dentro del reactor se logre una alta
concentracion de células en el menor tiempo posible. De esta manera puede optimizarse la
producciodn en g de triglicéridos por L de reactor por dia.

Las micro-algas y las levaduras son los microorganismos mas estudiados. Existe solo
una planta piloto demostrativa en Finlandia empleando levaduras. Sin embargo, con algas la
historia es diferente ya que existen en funcionamientos varias plantas piloto e industriales en
operacion (Abishek et al, 2014). La principal ventaja del alga es que se ha informado de
especies que bajo ciertas condiciones de crecimiento pueden llegar a tener arriba de un 60 % de
aceite, Sin embargo, la dependencia de la fotosintesis en su crecimiento causa que en reactores
abiertos de diferente tipo no se logren alcanzar densidades celulares adecuadas y apenas se
Ilegue a valores entre 1.5 a 3.0 g/L en base seca. Deben ser cultivadas en forma abierta, en
canales con agitacidn o en simples piscinas de poca profundidad lo que presenta el problema de
frecuente contaminacion y la necesidad de extensiones de tierra apreciables. Con las levaduras,
estos problemas no se presentan debido a que se cultivan en reactores cerrados y se logran
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mayores densidades de células en el reactor. Sin embargo, por lo general el contenido de aceite
es menor. En ambos casos, es necesario seleccionar materias primas disponibles y de bajo costo
para lograr precios competitivos del biodiesel.

En la Grafica 38 se muestra el proceso para producir levaduras (u hongos filamentosos).

Gréfica 38. Etapas del proceso: a) preparacion del medio, b) crecimiento del microorganismo
en un reactor, ¢) separacion de la biomasa del microorganismo y posterior secado
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Fig. 1. Process flow diagram for the MO production process.

Fuente: Koutinas et al, 2014

El proceso continua con la extraccion del aceite de la biomasa tal como se muestra en la
Gréfica 39.
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Graéfica 39. Etapas del proceso: a) extraccion del aceite de las células por solvente en un
tanque agitado, b) rompimiento de la estructura celular, c) separacion del aceite y recuperacion
del solvente

V-201 Mixing tank HG-201 Homogentzer DS-201 S/ separator V-202 Evaporator

Hexans recyele

:

> Mer. Mass

V-201 P-201

HG-201

@ V-202

~>RMM Io treatmant

Fig. 2. Process low diagram for the MO extraction process.

Fuente: Koutinas et al, 2014

El aceite se trans-esterifica con el proceso normal alcalino descrito en secciones
anteriores para la produccion de biodiesel y glicerol como subproducto.

En el caso de las algas se ilustra el concepto del proceso en la Grafica 40. Se enfatiza el

empleo de la luz solar como fuente de energia, el CO, obtenido de la industria como fuente de
carbono y el reciclo del agua empleada.
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Grafica 40. Etapas del proceso: a) crecimiento del alga en el reactor, b) separacion de la
biomasa del microorganismo, extraccion del aceite y procesamiento del solido residual
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Figure 1. Schematic description of a sustainable microbial oil production.

Fuente: Xu et al, 2013

En la Gréfica 41 se ilustra los dos tipos de reactores. Los corredores abiertos (raceway
pond) con agitacion para forzar la circulacion y reactores tubulares cerrados en donde crece el
alga.
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Grafica 41. Reactores empleados en la produccion de algas
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11.1.9 Experiencias previas con las levaduras Yarrowia lipolytica y Trichosporon sp.

Se denominan levaduras oleaginosas aquellas que son capaces de acumular hasta un 20
% de substancias grasas de su peso seco celular. Estas levaduras representan una proporcion
minoritaria de toda la poblacion de levaduras conocidas. Los géneros incluyen a Candida,
Cryptococcus, Lipomyces, Rhodosporidium, Rhodotorula, Trichosporon y Yarrowia. Las
levaduras exhiben ventajas sobre otras alternativas como fuentes de grasa, su tiempo de
duplicacion de la biomasa es menor a 1 hora, su crecimiento no depende del clima y el proceso
puede aumentar de escala sin dificultad (Ageitos et al, 2011; Beopoulos et al, 2011).

Se pone especial atencion en los géneros Trichosporon y Yarrowia, ya que cepas de los
mismos se emplearon en este trabajo.

En el Anexo 1 se lista en orden alfabético experimentos llevados a cabo con diferentes
cepas de Trichosporon bajo diversas condiciones, empleando varios substratos, desde azucares
simples, melazas e hidrolizados de residuos lignocelulésicos, a escala de frascos agitados y
fermentadores de laboratorio. Se muestran algunos indicadores, la biomasa seca obtenida y su
contenido de aceite, los cuales varian ampliamente. Se listan también la productividad del aceite
y el rendimiento de aceite obtenido por 100 gramos de glucosa. En teoria, podrian obtenerse
como maximo 0.32 a 0.34 g de aceite por g de carbohidrato (Chuck et al, 2014). Estos dos
ultimos indicadores se han obtenidos por célculos de los datos experimentales, por lo que es
posible que los autores hayan diferido en la metodologia. Aun asi, los indicadores muestran
cierta consistencia. Notese que los autores, con una excepcion, son de China.

Se ha estudiado también el efecto de ciertos compuestos originados durante la hidrdlisis
acida de residuos lignoceluldsicos sobre el crecimiento de Trichosporon (Huang et al, 2011;
2011; 2012, 2012; Sitepu et al, 2013; 2014). También se ha empleado el disefio de experimentos
para optimizar el proceso (Huang et al, 2012).

La levadura Yarrowia lipolytica ha sido estudiada profusamente debido a su capacidad
de acumular grasa en su célula y por la produccion extracelular de ciertos metabolitos
(Beopoulos et al, 2008, 2009a, 2009b; Bankar et al, 2009; Papanikolaou et al, 2010; Makri et al,
2010; Moeller et al, 2012; Nicaud, 2012; Blazeck et al, 2013; Sitepu et al, 2013; Abghari y
Chen, 2014). En la Grafica 42 se ilustra el diagrama de produccién de aceites, o cuerpos lipidos,
dentro de la célula de Yarrowia lipolytica utilizado para convertir substratos, tanto hidrofébicos
como aceites de reciclo, como hidrofilicos como carbohidratos o glicerol.
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Graéfica 42. Esquema ilustrativo de la produccion de lipidos en una célula de
Yarrowia lipolytica
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En el Anexo 2 se lista en orden alfabético experimentos llevados a cabo con diferentes
cepas de Yarrowia bajo diversas condiciones, empleando varios substratos, desde azucares
simples, como la glucosa e hidrolizados de residuos lignoceluldsicos, por un lado, y glicerol por
el otro, tanto a escala de frascos agitados como en fermentadores de laboratorio. Se muestran
algunos indicadores, la biomasa seca obtenida y su contenido de aceite, los cuales varian
ampliamente. Se listan también la productividad del aceite y el rendimiento de aceite obtenido
por 100 gramos de glucosa. En teoria, podrian obtenerse como méaximo 0.32 a 0.34 g de aceite
por g de carbohidrato (Chuck et al, 2014). Estos dos Gltimos indicadores se han obtenidos por
calculos de los datos experimentales, por lo que es posible que los autores hayan diferido en la
metodologia. Aun asi, los indicadores muestran cierta consistencia. Debe enfatizarse el tema del
glicerol como substrato, en el sentido de que, su objetivo es valorizar el glicerol que se obtiene
de la reaccidn de trans esterificacion para formar los ésteres de los acidos grasos.

11.1.10 Empleo del etanol en lugar de metanol en la produccién de biodiesel

El metanol es empleado como alcohol en la produccion de biodiesel comercial en la actualidad.
Como se explico en la introduccion, en algunas circunstancias resultaria pertinente el empleo
del etanol. Se han realizado ensayos empleando etanol y aceites de diversas materias primas
como reaccionantes, y catalizadores homogéneos como heterogéneos. En el Anexo 3 se lista en
un orden cronoldgico algunos de los experimentos llevados a cabo, informando el tipo de aceite,
la relacion molar etanol aceite, la cantidad de catalizador homogéneo, la temperatura y la
conversion al tiempo especificado.
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Se observan variedad de condiciones de operacion. Por ejemplo, a) relacion etanol:
aceite desde 4:1 hasta 25:1, b) cantidad de catalizador, de preferencia KOH, desde 0.3 hasta
1.25 %, c) temperaturas de operacién en un rango de 23 hasta 80 °C, y d) rendimientos de
ésteres etilicos en un intervalo de una baja conversion, 72%, hasta una conversion casi
completa, 97.6 %. Estas variaciones pueden haber sido causadas por varios factores incluyendo
la manera de operacion y el equipo empleado, y sobre todo, la materia prima empleada.

Es de notar que en algunos casos se ha empleado el ultrasonido, como una fuente de
energia que mezcla las fases y crea micro zonas turbulentas muy activas de contacto por la
cavitacion, acelerando la reaccion considerablemente.

11.1.11 Extraccion y reaccion simultanea

Con el objeto de eliminar cuellos de botella en la produccién de biodiesel de materias primas
ricas en aceite se ha investigado la consolidacién del proceso, intentando unir dos operaciones
realizadas por separado, en una sola que permita realizar ambos objetivos. Los esfuerzos se han
centrado en dos tipos de consolidacion: la extraccion y reaccion simultaneas y la reaccion y
separacion de fases acopladas como las ha descrito Kiss & Bildea (2012).

En la primera de ellas, el aceite de donde provenga en la naturaleza, se extrae de la
matriz solida con el alcohol, el cual a su vez, reacciona por la accion de un catalizador con los
triglicéridos, operacion que se lleva a cabo en un mismo equipo. De esta manera el proceso se
consolida ya que se elimina la etapa de la extraccion y purificacion del aceite presente en el
proceso tradicional.

A este desarrollo los investigadores iniciales (Harrington & D Arcy-Evans, 1985a, b;
Kildiran et al 1996; Siler-Marinkovic & Tomasevic, 1998) le denominaron trans esterificacion
in situ. Mas adelante también se le conoce como una reaccién extractiva.

A continuacién se presentan los resultados de algunos ejemplos descritos en la literatura
en forma cronolégica empleando semillas oleaginosas. Puede observarse la alta cantidad de
materias primas usadas y la variabilidad en los procedimientos. Los rendimientos en algunos
casos son excelentes, y en general puede decirse, que dependen de la materia prima empleada y
el procedimiento experimental seguido:

a) Ozgul-Yucel & Turkay (2002). Materia prima: afrecho de arroz. Condiciones: 50 g de
particulas en frasco, empleando 200 mL de metanol y 5 mL de H,SO, en reflujo. Tiempo de 5
h. Rendimiento de 99.8% en la reaccion.

b) Haas et al (2006). Materia prima: particulas secas de semilla de soya. Condiciones: 5 g de
particulas en frascos agitados, empleando metanol y NaOH en proporcion de 543:1:2. Tiempo
de 8 h a temperatura ambiente. Rendimiento: 90% en la reaccion y un 95 % de extraccion de
aceite de la soya.
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c) Qian et al (2008). Materia prima: semilla de algodon molida y seca. Condiciones: 25 g de
particulas en frasco con agitacion mecénica, empleando metanol y NaOH en proporcién de
135:1,1. Tiempo de 3 h a 40 °C. Rendimiento: 98% en reaccion y un 99% de extraccion.

d) Georgogianni et al (2008). Materia prima: semilla de girasol macerada en el solvente.
Condiciones: 20 g de particulas maceradas en frasco con agitacion mecénica o con ultrasonido,
empleando metanol (150 mL) o etanol (216 mL) y NaOH en proporcion de 2%. Reflujo por 2 h
(metanol) y 4 h (etanol) a 60 °C (metanol) y 80 °C (etanol). Rendimiento de 98% en reaccion y
un 99% de extraccion. Rendimiento: para metanol de 97 % con agitacion y 95 % con
ultrasonido; para etanol 90 y 95 % respectivamente.

e) Zeng et al (2009). Materia prima: semilla de girasol molida y seca. Condiciones: 20 g de
particulas en frasco con agitacion mecanica, empleando metanol, dietoximetano (DEM) y
NaOH con las proporciones siguientes: metanol/DEM/aceite/catalizador 47.6/22.56/1/0.3.
Tiempo de 4 min a temperatura ambiente. Rendimiento: 94.4 % en reaccion.

f) Haagenson et al (2010). Materia prima: semilla de canola molida y seca. Condiciones: 40 g
particulas (19.2 g de aceite) en frascos agitados, empleando metanol y KOH en proporcién de
275:1:1.05. Tiempo de 6 h a 60 °C. Rendimiento: 80.0 % en total.

g) Kaul et al (2010). Materia prima: semilla de jathropa molida y seca. Condiciones: 14 g
particulas en frasco con agitacion mecénica, empleando metanol y NaOH en proporcion de
7.8:1:1. Tiempo de 1 h a 65 °C. Rendimiento: 98.0 % en total.

h) Shiu et al (2010) Materia prima: afrecho de arroz. Condiciones: 10 g particulas en reactor
con agitacion mecanica, empleando metanol y H,SO, en proporcién de metanol a afrecho 15
mL/g, 4cido a afrecho 0.18. Tiempo de 15 min a 60 °C. Luego adicion de 8 mL de 5N NaOH
por 60 min. Rendimiento: 96.8 % reaccion.

i) Shuit et al (2010a, 2010b) Materia prima: semilla de jathropa molida y seca. Condiciones: 20
g particulas en frasco con agitacion mecanica, empleando metanol y H,SO,4 en proporcion de
metanol a semilla de 10.5 mL/g, 21.8 % de H,SO,. Tiempo de 10 h a 60 °C. Rendimiento: 98.1
% en total.

j) Hincapié et al (2011). Materia prima: semilla de castor molida. Condiciones: 20 g particulas
en frasco con agitacion mecanica 300 rpm, y calentamiento empleando etanol y H,SO,4 en
proporcién de 60:1:1. Tiempo de 1 h. Luego se agreg6 KOH 1 % y se dejo otra hora.
Rendimiento: 41-5 a 57.3 % en total.

k) Boey et al (2011) Materia prima: Arcilla blanqueadora de desperdicio de aceite de palma.
Condiciones: 2 g particulas en tubo con ultrasonido, y temperatura de 55 °C empleando metanol
y KOH en proporcién de 150:1.0.2. Tiempo de 2 h. Rendimiento: 75.2 % en total.

I) Kasim y Harvey (2011) Materia prima: semilla de jathropa molida y seca. Condiciones: 10 g
particulas en botellas en agitador 300 rpm, y y temperatura de 30 °C, empleando metanol y
NaOH en proporcion de 400:1 y 0.15N de NaOH. Tiempo de 0.5 h. Rendimiento: 87.8 %
reaccion.
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m) Koberg y Gedanken (2012). Materia prima: semillas de jathropa y de castor molidas.
Condiciones: 1 g particulas en frasco empleando metanol-cloroformo en proporcion 1:2y 0.3 g
SrO como catalizador. Tiempo de 5 min a 60 °C. Irradiacién con microondas. Rendimiento:
57.20 % y 40.96 % en base a peso de semilla, para castor y jathropa respectivamente.

n) Abo EI-Enin et al (2013) Materia prima: semillas de colza molidas. Condiciones: 40 ¢
particulas en frasco empleando metanol en proporcién 720:1 KOH como catalizador a 0.02N.
Tiempo de 60 min a 65 °C. Rendimiento: 90 % en total.

0) Abdulkadir et al (2014) Materia prima: semillas de hule secas, molidas, pre-calentadas.
Condiciones: 10 g particulas en frasco empleando metanol en proporcién mésica de 1 a 6, y
KOH a 2.5 % (p/v) como catalizador. Tiempo de 120 min a 60 °C y 400 rpm. Rendimiento: 75
% en total.

Esta técnica también se ha aplicado con anterioridad a microorganismos ricos en grasa
incluyendo algas, bacterias, hongos y levaduras. No son muchas las referencias sobre la
extraccion y reaccion simultdnea empleando la biomasa de levaduras, y en todas ellas se ha
empleado el metanol como solvente y reaccionante a la vez. No hemos encontrado referencia
alguna en donde se haya empleado el etanol:

Liu y Zhao (2007) sentaron las bases de la investigacion, empleando biomasa seca de las
levaduras oleaginosas, Lipomyces starkeyi y Rhodosporidium toruloides. Lograron
rendimientos de 98 % a 70 °C, 20 h, relacion de biomasa a etanol de 1:20 (peso/volumen)
catalizado por 0.2 mol7L de H,SO,4 0 0.4 mol/L de HCI.

Cheirsilp y Louhasakaul (2013) reportaron resultados con varias cepas de Yarrowia
lipolytica previamente crecidas en residuos liquidos de la agroindustria, utilizando metanol, 50
°C, 0.4 M H,SO, y la biomasa seca como también biomasa con diferentes contenidos de
humedad. Se logré un rendimiento de 69 % con biomasa seca y una relacion de 167:1 de
metanol:aceite. El rendimiento con biomasa himeda fue de 73 % pero en 6 horas de reaccion; y
de 72 % en una hora de reaccion pero con una relacion de reaccionantes de 209:1.

Cui y Liang (2014) trabajaron con Cryptococcus curvatus empleando dos etapas, KOH
como catalitico a 5 % e irradiacion de microondas. Las condiciones 6ptimas fueron de 2 min de
tiempo de reaccion, una relacion de 50:1 en peso, y una agitacion de 966 rpm. El rendimiento de
extraccion fue de 56 % en la primera etapa y de 92 % en la segunda. El contenido de FAMES
fue de 64 %.

Thliveros et al (2014) utilizaron biomasa seca de Rhodosporidium toruloides. Las

condiciones mas adecuadas fueron 4 g/L de NaOH, 20:1 de metanol/biomasa seca, 10 h a 50 °C.
El rendimiento fue de 98 %.
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PARTE Il
Ill. RESULTADOS
I11.1 Resultados experimentales
I11.1.1 Levaduras oleaginosas
Con las dos levaduras seleccionadas se planificaron y llevaron a cabo las actividades siguientes:
a) Pruebas preliminares de crecimiento en un medio sintético
b) Pruebas de crecimiento con el objetivo de simplificar el medio
c) Pruebas de confirmacién de la composicién del medio
d) Pruebas de crecimiento en hidrolizados del bagazo del sorgo dulce

[11.1.1.1 Pruebas preliminares de crecimiento en un medio sintético

Se llevaron a cabo pruebas de crecimiento de Yarrowia lipolytica CBS 2075 y de Trichosporon
oleaginosus DSM 11815 en un medio sintético cuya composicion se muestra en el Cuadro 6.

Cuadro 6. Composicion del medio sintético de crecimiento

Componente g/L

Glucosa 20
Extracto de levadura 10
Peptona 10

Fuente: FODECYT 003-2012

El crecimiento se llevo a cabo en un fermentador de un litro bajo las condiciones
mostradas en el Cuadro 7.

Cuadro 7. Condiciones de operacion del fermentador

Parametro Valor para Yarrowia  Valor para Trichosporon
Volumen, mL 900 900
Temperatura, °C 30 28
pH 5.5 6.0
Agitacion, rpm 200 200
Flujo de aire, vvm 1 0.75
Tiempo, h 27.5 32.0

Fuente: FODECYT 003-2012
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La glucosa resulté una excelente fuente de carbono; la peptona y el extracto de levadura
también resultaron excelentes fuentes de nitrogeno, fosforo y elementos menores.

Los resultados obtenidos se muestran en las Gréficas 43 y 44, en donde se observa el
aumento del peso seco de la biomasa de la levadura y el descenso de la glucosa en el medio
conforme transcurrio el tiempo de la fermentacion.

Gréfica 43. Crecimiento de Y. lipolytica en un medio sintético
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Fuente: FODECYT 003-2012
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Gréfica 44. Crecimiento de T. oleaginosus en un medio sintético
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Fuente: FODECYT 003-2012

El valor obtenido de los parametros de la cinética de crecimiento se presenta en el
Cuadro 8.

Cuadro 8. Valor numérico de los parametros de crecimiento

Parametro Valor Valor

Yarrowia Trichosporon

Constante de crecimiento, h 0.09 0.075

Rendimiento, g peso seco/g glucosa consumida 0.29 0.09

Fuente: FODECYT 003-2012
Los datos obtenidos mostraron lo siguiente: a) las dos levaduras crecieron en forma
bastante similar, b) por otro lado, la Yarrowia tuvo un mayor rendimiento de biomasa seca
respecto a la glucosa consumida.

La biomasa obtenida de levadura se centrifugo y luego se deshidrato por liofilizacion. El
contenido de aceite fue de alrededor de 4.0 % en base seca.
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I11.1.1.2 Pruebas de crecimiento con el objetivo de simplificar el medio

Se llevaron a cabo pruebas en las cuales se emple6 el jugo extraido del tallo de sorgo (maicillo)
dulce como fuente de carbono, debido a que el mismo es rico en sacarosa, glucosa y fructosa y
ademas contiene una amplia gama de micro nutrientes y minerales. Como fuente de nitrégeno
se emplearon la peptona y el extracto de levadura, cuando se crecié Yarrowia lipolytica CBS
2075. La composicion del medio se especifica en el Cuadro 9. Debe notarse la alta
concentracion de compuestos solubles medidos por el Brix.

Cuadro 9. Composicion del medio conteniendo jugo de sorgo y nitrégeno organico

Componente g/L

Jugo de sorgo 15.3 °Brix
Extracto de levadura 10
Peptona 10

Fuente: FODECYT 003-2012

Al emplear Trichosporon oleaginosus DSM 11815 la fuente de nitrogeno fue el fosfato
de amonio, substituyendo de esta manera en la formulacién el nitrégeno organico que
generalmente es méas caro. La composicion del medio se especifica en el Cuadro 10. Notar que
el Brix del jugo de sorgo fue menor en este caso.

Cuadro 10. Composicion del medio conteniendo jugo de sorgo y nitrégeno inorganico

Componente g/L

Jugo de sorgo 11.0 °Brix
Fosfato de amonio 1
Fuente: FODECYT 003-2012

El crecimiento se llev6 a cabo en un fermentador de un litro bajo las condiciones de
operacion mostradas en el Cuadro 11. Notar que se prolongé el tiempo de operacion al emplear
T. oleaginosus.

Cuadro 11. Condiciones de operacién del fermentador

Parametro Valor Yarrowia Valor
Trichosporon

Volumen, mL 1025 1025
Temperatura, °C 30 30
pH 5.45 5.49
Agitacion, rpm 200 200
Flujo de aire, vvm 0.70 0.70
Tiempo, h 27.5 54.0

Fuente: FODECYT 003-2012

54



Los resultados obtenidos se muestran en las Gréficas 45 y 46, en donde se observa el
aumento del peso seco de la biomasa de la levadura en el medio y el descenso de los azucares
totales.

Gréfica 45. Crecimiento de Y. lipolytica en un medio con jugo de sorgo y nitrégeno organico
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Fuente: FODECYT 003-2012

Se observa que el peso seco obtenido de biomasa de Yarrowia, aproximadamente 1.25
g/L, fue menor que cuando se empled solo glucosa como fuente de carbono. La causa
posiblemente se debid a que la levadura consumid los azlcares reductores preferentemente, asi
un 100 % de glucosa y un 95.36 % de fructosa, pero, por otro lado, el consumo de sacarosa fue
Unicamente de 37.11 %.

Grafica 46. Crecimiento de T. oleaginosus en un medio con jugo de sorgo y nitrégeno
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Fuente: FODECYT 003-2012
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Puede verse que el aumento de peso del Trichosporon a las 54 h de cultivo sobrepasé los
9 g/L. La glucosa se consumio preferentemente, un 25.87 %, luego la sacarosa, 15.14 % % y
luego la fructosa, 11.79 %.

El valor obtenido de los pardmetros de la cinética de crecimiento se presenta en el
Cuadro 12.

Cuadro 12. Valor numérico de los pardmetros de crecimiento

Parametro Valor Valor
Yarrowia Trichosporon
Constante de crecimiento, h° 0.05 0.09
Rendimiento, g peso seco/g glucosa consumida 0.01 0.39

Fuente: FODECYT 003-2012

Se concluye de estas dos pruebas que Trichosporon oleaginosus DSM 11815 creci6 en
forma adecuada en jugo de sorgo dulce fortificado con fosfato de amonio.

En ambos casos la biomasa obtenida se centrifugd y luego se deshidraté por
liofilizacion.

La cantidad de aceite en la biomasa seca de Yarrowia fue de 24.09 + 0.75 %, y en la de
Trichosporon fue de 17.23 £ 2.12 %.

Se prepararon ésteres metilicos de la fase aceitosa obtenida de Trichosporon y se
determinaron los acidos grasos por cromatografia gaseosa, obteniéndose la composicion
siguiente:

Cuadro 13. Contenido de acidos grasos en el aceite de Trichosporon.

Acido %
Palmitico, C16:0 | 26.6
Palmitoleico, C16:1 | 2.4
Estearico, C18:0 8.3
Oleico, C18:1 44.8
Linoleico, C18:2 8.9

Fuente: FODECYT 003-2012

Se sabe que la composicion de los acidos grasos varia segun la especie de levadura y las
condiciones de cultivo (Sitepu et al, 2013), por lo que era de esperarse que las cifras no
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coincidieran. Sin embargo las proporciones son similares, siendo el principal &cido graso
insaturado el acido oleico (C18:1).

I11.1.1.3 Pruebas de confirmacién de la composicion del medio
Con el objeto de definir con mas detalle el medio de crecimiento se realizaron dos pruebas. En
la primera, se exploro la posibilidad de aumentar el contenido inicial de carbohidratos con el
objeto de incrementar el peso seco de la levadura al final de la fermentacion. En la segunda, se
comparo la adicion de nitrégeno orgéanico con la adicidn de nitrégeno inorgénico.

En la primera prueba se utiliz6 un jugo de sorgo dulce con un mayor contenido de
azUcares. En este caso se empled un jugo con un Brix alto a su vez enriquecido con peptona y

extracto de levadura. La levadura empleada fue Trichosporon oleaginosus DSM 11815.

Las condiciones del crecimiento en el fermentador de un litro se listan en el Cuadro 14.

Cuadro 14. Condiciones de operacion del fermentador

Variable Valor

Brix 17.3
Peptona g/L 1
Extracto de levadura g/L 3
pH 5.20
Temperatura, °C 30
Agitacion, rpm 200
Aire, vvm 0.80

Fuente: FODECYT 003-2012

Los cambios del consumo de azlcar y el aumento del peso seco se observan en la
Gréfica 47.
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Gréfica 47. Crecimiento de T. oleaginosus en un medio con jugo de sorgo con un alto
contenido inicial de azucar y nitrégeno organico
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Fuente: FODECYT 003-2012

Como puede observarse en la grafica el consumo de azucares y el aumento del peso seco
fueron bajos. Es probable que la levadura estuviera inhibida por un exceso de substrato al inicio
del experimento. El contenido de aceite de la biomasa fue de 9.72 % + 0.95.

Se concluye, entonces, que no es posible pensar en aumentar la concentracion de azlcar
al iniciar el cultivo de la levadura con el objeto de tener una mayor cantidad de biomasa.

En la segunda prueba, la cual se llevé a cabo a escala de frasco agitado, se comparo el
efecto de agregar diferentes fuentes de nitrdgeno sobre el crecimiento de Trichosporon
oleaginosus DSM 11815 y Yarrowia lipolytica CBS 2075 en jugo de sorgo dulce. Se emplearon
las fuentes de nitrogeno siguientes: a) fosfato de amonio y b) una mezcla en partes iguales de
peptona (PEP) y extracto de levadura (EL).

Los resultados se resumen en el Cuadro 15.

Cuadro 15. Resultados comparativos del crecimiento de las levaduras en un medio conteniendo
nitrégeno organico o nitrégeno inorganico

Brixa72h Peso secoa 72 h

Trichosporon Fosfato 8.6 16.01 0.73
Trichosporon PEP/EL 8.2 11.43 0.44
Yarrowia Fosfato 8.4 8.30 0.35
Yarrowia PEP/EL 8.1 9.40 0.35

Fuente: FODECYT 003-2012
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Los resultados indican claramente que en ambas levaduras no existio una diferencia
significativa al emplear nitrogeno inorganico (fosfato) o nitrégeno organico (PEP/EL). Por lo
tanto se concluye, que en futuros ensayos con jugo de sorgo dulce se adicionard fosfato de
amonio como fuente de nitrégeno y fésforo, debido a su menor costo unitario.

111.1.1.4 Pruebas de crecimiento en hidrolizados del bagazo del sorgo dulce

Las dos levaduras ensayadas mostraron una preferencia por glucosa como substrato de carbono
para reproducirse. Es posible obtener glucosa al hidrolizar la celulosa presente en las plantas.

Se realizaron pruebas para determinar el crecimiento de las levaduras Trichosporon
oleaginosus DSM 11815 y Yarrowia lipolytica CBS 2075 en hidrolizados del bagazo del sorgo
dulce.

La composicion de los carbohidratos estructurales del bagazo se lista y se compara con
datos informados en la literatura en el Cuadro 16. Es necesario aclarar que la composicion del
bagazo del sorgo dulce varia de acuerdo con la variedad y el manejo del cultivo. Ademas el
bagazo puede lavarse con agua exhaustivamente para eliminar los compuestos solubles antes de
efectuar el analisis. La muestra de bagazo empleada en este proyecto provino de una mezcla de
las variedades Della, M81-E, Top 76-6 y Umbrella, las cuales se habian fermentado por
extraccion fermentacion simultanea de los azlcares solubles. Como se observa en el cuadro
todavia contenia 10 % de solubles y minerales. La muestra de Li et al (2010) se refiere a la
composicion completa del tallo por lo que contiene carbohidratos solubles en apreciable
cantidad. La muestra de Kim y Day (2011) se refiere a un bagazo lavado con agua, dejando
practicamente los polimeros. La proporcién de celulosa a hemicelulosa es parecida en las tres
muestras, 1.77, 1.88 y 1.64, respectivamente. Sin embargo, la proporcion de la suma de celulosa
y hemicelulosa a lignina, es diferente, 8.56, 2.92 y 3.46, respectivamente. La muestra procesada
en este trabajo fue de sorgos dulces con un bajo contenido relativo de lignina.

Cuadro 16. Composicién del bagazo del sorgo dulce

Componente % en base seca Lietal (2010) Kimy Day (2011)

Celulosa 51.46 27.3 44.6
Hemicelulosa 29.13 145 27.1

Lignina 941 14.3 20.7

Solubles y cenizas (por diferencia) 10.00 32.3 0.40

Fuente: FODECYT 003-2012

La hidrolisis acida se realiz6 con 5 g de solidos secos + 50 mL de H,SO4 al 1 % en 2
tubos ACE colocados a 121 °C por 150 min. Se solubilizaron el 41.62 % de los sélidos iniciales.
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La hidrolisis alcalina con 5 g de solidos secos + 50 mL de NaOH al 2 % en tubos ACE
colocados a 121 °C por 60 min. Se solubilizaron el 33.18 % de los so6lidos iniciales

El andlisis de azlcares en los hidrolizados se encuentra en el Cuadro 17. Puede notarse
que la mayor cantidad de azUcares solubles se produjeron en la hidrolisis acida.

Cuadro 17. Azucares solubles producidos por la hidrélisis del bagazo del sorgo dulce

Componente en g% | Hidrolisis acida Hidrolisis alcalina

Glucosa 2.00 Trazas
Xilosa 0.47 Trazas
Arabinosa 0.35 Trazas

Fuente: FODECYT 003-2012

Se prepararon inoculos de las dos levaduras en caldo Sabouraud, se recuperé la
biomasa y se diluyé en agua destilada obteniendo las densidades Opticas siguientes en las
suspensiones: Trichosporon = 1.813 y Yarrowia = 1.793. Se agreg6 un 10 % del indculo a los
liquidos hidrolizados, los cuales se llevaron a un pH de 5.5.

Las levaduras crecieron por 7 dias (168 h) a 32 °C y 250 rpm en frascos agitados. Los
resultados de biomasa obtenida y contenida de aceite se reportan en el Cuadro 18.

Cuadro 18. Crecimiento de las levaduras en los hidrolizados y contenido de aceite

' Peso seco g/L. Contenido de aceite

Yarrowia (hidrolisis acida) 2.77 28.27
Yarrowia (hidrdlisis alcalina) 1.10 6.36
Trichosporon (hidro6lisis acida) 5.80 11.47
Trichosporon (hidrélisis alcalina) 1.90 2.98

Fuente: FODECYT 003-2012
Se observa en el cuadro gque a) los mejores resultados se obtuvieron en los hidrolizados
acidos y b) la levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075 fue superior.
I11.1.1.5 Desarrollo de nueva tecnologia a base de jugo de sorgo dulce
Aunqgue se comprob6 experimentalmente que es posible utilizar la glucosa y xilosa proveniente
de la hidrdlisis del bagazo del sorgo dulce, el proceso de hidrolisis en si es complicado y

costoso. Por otro lado, se encontré que el jugo de sorgo dulce fortificado con nitrégeno
inorganico resulto ser un excelente medio para el crecimiento de la levadura.
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Basados en estas experiencias se disefio un sistema novel para producir biodiesel del
jugo.

El procedimiento disefiado fue el de utilizar dos etapas consecutivas de fermentacion. La
primera, convirtiendo parte de los azUcares a etanol con levaduras Saccharomyces. La segunda,
usando los azucares residuales para producir biomasa de la levadura oleaginosa Trichosporon.
De esta manera con una misma materia prima podria producirse dos biocombustibles, el etanol
y el biodiesel.

El proceso se visualiza mejor en el diagrama operativo mostrado en la Grafica 48.

Gréfica 48. Diagrama de flujo de tecnologia propuesta a base de jugo de sorgo dulce
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Fuente: FODECYT 003-2012

El diagrama muestra las operaciones en secuencia siguientes: en una primera
fermentacion del jugo de sorgo, conteniendo la mayor concentracion de azUcares posible, la
levadura Saccharomyces produce etanol. Luego se separa la biomasa de levadura por
centrifugacion y el etanol por destilacion. El jugo resultante se emplea para crecer
Trichosporon. Al finalizar se separa la biomasa de Trichosporon rica en aceite por
centrifugacion.

Se empled un disefio factorial 2* con la repeticién del punto central seis veces para un
total de 22 experimentos, empleando el logicial Design Expert 7.0.3, con el objeto de
determinar el efecto de cambiar cuatro factores (la cepa de levadura, la cantidad inicial de
azlcar en el jugo de sorgo, la cantidad adicionada de extracto de levadura y la cantidad
adicionada de fosfato de amonio) sobre la cantidad de etanol producido y el consumo de
azucares durante la fermentacion.

El nivel de los factores se encuentra en el Cuadro 19. Notar que la cepa de levadura es
una variable de categoria.
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Cuadro 19. Niveles de los factores en el disefio factorial 2*

Nivel inferior Nivel superior Punto central

(A) Cepa de levadura CBS 381 CBS 422 -
(B) Brix inicial jugo sorgo 10 15 12.5
(C) Extracto levadura (EL), g/L 5 10 7.5
(D) Fosfato de Amonio (FA), g/L 1 3 2

Fuente: Fodecyt 003-2012

La matriz del disefio factorial se encuentra en el Cuadro 20. La unidad positiva indica el
nivel superior del factor. La unidad negativa, el nivel inferior. El cero, el punto central. Notar
que cada experimento es Unico, con la salvedad del punto central que se repite seis veces.

Cuadro 20. Matriz de experimentos del disefio factorial 2*

Experimento Levadura Brix |={ FA
1 CBS 422 0 0 0
2 CBS 381 0 0 0
3 CBS 422 -1 1 -1
4 CBS 422 -1 -1 1
5 CBS 422 0 0 0
6 CBS 422 1 -1 -1
7 CBS 381 0 0 0
8 CBS 422 -1 1 1
9 CBS 381 -1 1 1
10 CBS 422 1 -1 1
11 CBS 381 1 1 1
12 CBS 381 -1 -1 -1
13 CBS 422 0 0 0
14 CBS 422 1 1 -1
15 CBS 422 1 1 1
16 CBS 422 -1 -1 -1
17 CBS 381 0 0 0
18 CBS 381 1 1 -1
19 CBS 381 1 -1 1
20 CBS 381 -1 -1 1
21 CBS 381 1 -1 -1
22 CBS 381 -1 1 -1

Fuente: FODECYT 003-2012

Las fermentaciones en los frascos estaticos se llevaron a cabo a 30 °C por 48 h. El valor
del azucar inicial para los diferentes Brix fueron: 8.12 g de azUcares totales/100mL para el Brix
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de 10. Un valor de 10.23 para el Brix 12.5, y un valor de 12.36 para el Brix 15. El resultado del
etanol producido y el consumo de azUcares se muestran en el Cuadro 21.

Cuadro 21. Resultados de los experimentos del disefio factorial 2*

Experimento | Etanol producido g % Consumo de azlcares g %

1 1.40 43.38
2 5.32 83.45
3 1.82 46.43
4 1.80 48.26
5 2.60 49.55
6 3.21 50.52
7 4.72 84.53
8 1.45 53.41
9 3.52 88.42
10 2.61 50.51
11 7.09 82.56
12 4.88 87.88
13 1.82 46.68
14 2.54 45.32
15 1.17 51.21
16 1.96 56.80
17 3.80 84.76
18 8.07 85.50
19 6.00 85.25
20 3.08 85.99
21 7.37 88.07
22 2.24 86.06

Fuente: FODECYT 003-2012

La diferencia entre el valor maximo y minimo obtenidos en las dos variables de
respuesta fue de 6.90 g % y 45.04 g %, para el etanol producido y el consumo de azlcares,
respectivamente. Lo anterior implica la existencia de efectos apreciables inducidos por los
cambios en las variables. El rendimiento promedio de todas las pruebas, Y, de etanol producido
sobre azucar consumida, fue de 0.49 con una desviacion estandar de 0.14. El valor tedrico de
dicho rendimiento para el tipo de levadura empleado es de 0.51, por lo que el promedio del
rendimiento en todas las pruebas fue de un 96 % del tedrico.

Los efectos sobre la produccion de etanol de los diferentes factores o variables se
observa en el Grafica 49, en donde se comparan efectos primarios e interacciones binarias,
terciarias y cuaternarias. Se observa que resaltan los efectos de las variables primarias A, tipo de
levadura, B, el Brix inicial del medio y la interaccion binaria entre ambos, AB. El resto son
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estadisticamente no significativos. Las barras de color azul indican un efecto negativo sobre la
respuesta. Las barras anaranjadas un efecto positivo.

Grafica 49. Comparacion de los efectos de los factores sobre la produccién de etanol
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Fuente: FODECYT 003-2012

El anélisis de variancia confirmé la significancia estadistica de los efectos, como puede
observarse en el Cuadro 22. El efecto de la levadura fue negativo, lo que indico que al pasar del
nivel inferior (levadura CBS 381) al nivel superior (levadura CBS 422) se produjo menos
etanol. En cambio, el efecto del Brix fue positivo, es decir, al aumentar el Brix, aumento el
etanol producido. La interaccidn significativa entre los factores debe interpretarse indicando que
la magnitud del efecto del Brix es diferente para cada levadura.
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Cuadro 22. Anélisis de variancia (ANDEVA) de los experimentos del disefio factorial 2*

Fuente Suma de Grados de Cuadrado del
cuadrados libertad Promedio

Modelo 79.85 3 26.62 41.94 | <0.0001
A-Levadura 41.25 1 41.25 64.99 | <0.0001

B-Brix 18.73 1 18.73 29.50 | <0.0001

AB 9.47 1 9.47 1492 | 0.0014
Desajuste del 8.24 12 0.69 1.44 | 0.3913

modelo

Error 1.01 4 0.48

experimental

Fuente: FODECYT 003-2012

El ajuste del modelo fue significativo y consider6 el 87 % de la variacion de los datos
(R?%ajustado = 0.866).

El modelo matemaético para la levadura CBS 381 que predice la cantidad de etanol (E)
producido fue:

E =-3.97 + 0.7405*Brix
El modelo matematico para la levadura CBS 422 fue:
E =0.5075 + 0.125*Brix

Los efectos sobre el consumo de azucar de los diferentes factores o variables se observa
en el Grafica 50, en donde se comparan efectos primarios e interacciones binarias, terciarias y
cuaternarias. Se observa un efecto negativo de la variable primaria A. Es decir, la levadura CBS
381 mostr6 un mayor consumo de azlcar que la levadura CBS 422, También puede verse un
efecto positivo levemente significativo de la interaccion entre los dos nutrientes, el extracto de
levadura C y el fosfato de amonio D.
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Grafica 50. Comparacion de los efectos de los factores sobre el consumo de azucares
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Fuente: FODECYT 003-2012
El efecto de la interaccidn puede observarse en la Grafica 51. Si el nivel del fosfato es

bajo, el incremento del extracto de levadura al inicio de la fermentacidn, causa un menor
consumo de azUcar. Por el contrario, si el nivel del fosfato es alto, ocurre lo contrario.
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Grafica 51. Interaccion entre YE y FA
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El analisis de variancia confirmo la significancia estadistica de los efectos, como puede
observarse en el Cuadro 23.

Cuadro 23. Anélisis de variancia (ANDEVA) de los experimentos del disefio factorial 2*

Suma de Grados de Cuadrado del
cuadrados libertad Promedio
Modelo 7341.36 4 1835.34 309.12 | <0.0001
A-Levadura 5158.11 1 5158.11 868.78 | <0.0001
C-YE 12.89 1 12.89 2.17 | 0.1613
D-FA 0.058 1 0.058 0.0097 | 0.9228
CD 40.77 1 40.77 6.87 0.0193
Desajuste del 69.01 11 6.27 1.25 | 0.4495
modelo
Error 20.04 4 5.01
experimental

Fuente: FODECYT 003-2012

El ajuste del modelo fue significativo y considero el 98 % de la variacion de los datos
(R?%ajustado = 0.985).
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El modelo matematico para la levadura CBS 381 que predice la cantidad de azucar (A)
consumida fue:

A =98.60625 -1.636*YE -4.84875*FA +0.6385*YE*FA
El modelo matematico para la levadura CBS 422 fue:
A =62.69625 -1.636*YE -4.84875*FA +0.6385*YE*FA
Resumiendo, esta experiencia permitié: a) identificar a la levadura CBS 381 como
excelente productora de etanol y consumo de azlcar del jugo de sorgo dulce, b) establecer un
ligero efecto positivo de suplementar el jugo de sorgo dulce con nitrogeno inorganico u

organico para lograr un mejor consumo de azUcar.

La Gréafica 52 muestra la produccion de etanol en funcion del azicar consumido por las
dos levaduras, lo cual permite compararlas.

Graéfica 52. Comparacion de la efectividad de las levaduras CBS 381y CBS 422
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Fuente: FODECYT 003-2012

Conociendo que el factor levadura y la concentracion inicial de azucar en el jugo de
sorgo eran los factores importantes en la primera etapa de fermentacion para producir etanol, se
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realizé un disefio factorial 2° con la repeticion del punto central seis veces, para un total de 14
experimentos, empleando el logicial Design Expert 7.0.3.

El nivel de los factores se encuentra en el Cuadro 24. Notar que se emplearon dos cepas
nuevas de levadura y que dicha variable es de categoria. Ademas se suprimio la adicion del
nitrégeno organico contenido en el extracto de levadura.

Cuadro 24. Niveles de los factores en el disefio factorial 2°

Factor Nivel inferior Nivel superior Punto central
(A) Cepa de levadura CBS 400 CBS 459 -
(B) Brix inicial jugo sorgo 14 17.5 15.0
(D) Fosfato de Amonio (FA), g/L 0 2 1

Fuente: FODECYT 003-2012
La matriz del disefio factorial se encuentra en el Cuadro 25. La unidad positiva indica el
nivel superior del factor. La unidad negativa, el nivel inferior. El cero, el punto central. Notar
gue cada experimento es unico, con la salvedad del punto central que se repite seis veces.

Cuadro 25. Matriz de experimentos del disefio factorial 2°

Experimento Levadura Brix EL FA

1 CBS 400 0 0|0
2 CBS 400 0 0] 0
3 CBS459 | -1 1]-1
4 CBS400 | -1 | -1 | 1
5 CBS 459 0 0] 0
6 CBS 400 1 -1 -1
7 CBS 400 0 00
8 CBS459 | -1 111
9 CBS459 | -1 111
10 CBS 459 1 -1 1
11 CBS 459 1 1] 1
12 CBS459 | -1 | -1 | -1
13 CBS 400 0 0] 0
14 CBS 400 1 1]-1

Fuente: FODECYT 003-2012
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Las fermentaciones en los frascos estaticos se llevaron a cabo a 30 °C por 48 h. El
resultado del etanol producido y el consumo de azucares se muestra en el Cuadro 26.

Cuadro 26. Resultados de los experimentos del disefio factorial 2°

Experimento Levadura Etanol producido g% Consumo de azticares g %

1 CBS 400 5.09 95.17
2 CBS 400 6.32 96.04
3 CBS 459 4.28 93.62
4 CBS 400 5.09 96.77
5 CBS 459 6.20 93.46
6 CBS 400 5.58 96.72
7 CBS 400 4.01 96.22
8 CBS 459 6.82 93.17
9 CBS 459 7.13 93.29
10 CBS 459 7.73 93.31
11 CBS 459 7.69 92.66
12 CBS 459 9.21 93.37
13 CBS 400 5.04 96.42
14 CBS 400 5.94 96.78

Fuente: FODECYT 003-2012

La diferencia entre el valor maximo y minimo obtenidos en las dos variables de
respuesta fue de 5.2 0 g % y 3.61 g %, para el etanol producido y el consumo de azUcares,
respectivamente. Lo anterior implica la existencia de efectos apreciables inducidos por los
cambios en las variables sobre la produccion de etanol. EI consumo de azucares fue alto en
todos los casos. El rendimiento promedio de todas las pruebas, Y, de etanol producido sobre
azucar consumida, fue de 0.49 con una desviacion estandar de 0.12. El valor teérico de dicho
rendimiento para el tipo de levadura empleado es de 0.51, por lo que el promedio del
rendimiento en todas las pruebas fue de un 96 % del tedrico.

Los efectos sobre la produccion de etanol de los diferentes factores o variables se

observa en el Grafica 53, en donde se comparan efectos primarios e interacciones binarias, y
terciarias. Se observa que no existen efectos significativos
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Gréfica 53. Comparacion de los efectos de los factores sobre la produccién de etanol
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Fuente: FODECYT 003-2012

Los efectos sobre el consumo de azucar de los diferentes factores o variables se observa
en el Grafica 54, Pueden observarse efectos significativos y negativos de las variables levadura
(A) y concentracion de Brix (B). Lo anterior implica que la levadura CBS 459 consumié méas
azucar que la levadura CBS 400, ademas, al aumentar el Brix inicial el consumo de azucares fue
menor. También se observa efectos significativos y positivos de la cantidad de fosfato (C) y la
interaccion entre Brix (B) y fosfato (C). Esto implica que la adicion de fosfato es beneficiosa
para aumentar el consumo de azUcares, pero la magnitud del efecto dependera del valor del Brix
inicial.
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Grafica 54. Comparacion de los efectos de los factores sobre la produccion de etanol
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El analisis de variancia confirmo la significancia estadistica de los efectos, como puede

observarse en el Cuadro 27.

Cuadro 27. Anélisis de variancia (ANDEVA) de los experimentos del disefio factorial 2°

Suma de Grados de Cuadrado del
cuadrados libertad Promedio

Modelo 33.48 7 4.78 349.89 | <0.0001
A-Levadura 15.89 1 15.89 1162.12 | <0.0001
B-Brix 0.69 1 0.69 50.49 | 0.0021
C-FA 0.23 1 0.23 16.91 | 0.0147
BC 0.25 1 0.25 18.30 | 0.0129

Error 0.06 4 0.01

experimental

Fuente: FODECYT 003-2012
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El ajuste del modelo fue significativo y considero6 el 99 % de la variacién de los datos
(R?ajustado = 0.995).

El modelo matematico para la levadura CBS 400 que predice la cantidad de aztcar (A)
consumida fue:

A =95.963 - 0.358*Brix + 0.169*FA + 0.268*Brix*FA

El modelo matematico para la levadura CBS 459 fue:

A =93.144 - 0.229*Brix + 0.171*FA + 0.086*Brix*FA

Resumiendo, esta experiencia permitid: a) identificar a la levadura CBS 459 como
excelente productora de etanol y consumo de azlcar del jugo de sorgo dulce, b) establecer un
efecto positivo de suplementar el jugo de sorgo dulce con nitrégeno inorganico.

Luego de terminar la fermentacion etandlica, se juntaron los contenidos de todos los
frascos y se centrifugaron con el objeto de separar la biomasa de la levadura. Se obtuvo
aproximadamente 1,200 mL. Luego se separ6 el etanol por destilacion. El liquido residual de
aproximadamente 672 mL con un pH de 4.8 se esterilizd en el fermentador de 1 litro. Al enfriar
se inoculé con 70 mL de una suspension de Trichosporon oleaginosus DSM 11815, con una
densidad oOptica de 1.70. Las condiciones en el fermentador fueron: a) control de pH, b)
aproximadamente 12 % de pO2 controlando las rpm (350) y 0.8 vvm.

Los resultados del crecimiento de la levadura oleaginosa y el consumo de los azlcares
presentes durante 168 horas (7 dias) de operacion se muestran en la Grafica 55.
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Graéfica 55. Crecimiento de Trichosporon oleaginosus DSM 11815 expresado como g
de peso de levadura por 100 mL y concentracion de azUcares en el medio expresada como g por

100 mL.
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Fuente: FODECYT 003-2012

Se observo lo siguiente: a) el peso seco alcanzado a los 7 dias fue de 2.08 g %, b) la
glucosa fue el azlcar que mas rapidamente se consumid, luego la sacarosa y por Gltimo la
fructosa, c) el consumo de los tres azUcares ocurrid desde el principio, d) la glucosa se
consumio en un 90 % del original, €) la sacarosa en un 40 %, e) la fructosa en un 22 %, y f) el
rendimiento de peso seco sobre el total de azicares consumidos fue de 0.47.

La biomasa de levadura se recuper6 por centrifugacion y se deshidratd a temperatura
ambiente. El contenido de aceite fue de 28.33 %. La productividad de aceite lograda fue de
0.035 g de aceite por litro de medio por hora.

I11.1.2 Experimentos con aceites vegetales y semillas oleaginosas

I11.1.2.1 Aceites vegetales

Se realizaron una serie de experimentos para documentar el efecto de la concentracion del
catalizador alcalino y la proporcion de los reaccionantes (alcohol y aceite) sobre la velocidad de

reaccion. Para esto se emple6 una mezcla de aceites de soya y girasol comercial, etanol anhidro
y el hidroxido de potasio (KOH) como catalizador. Asi mismo se empleo el ultrasonido como
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una fuente de zonas de cavitacion acustica y de agitacion. La temperatura empleada fue baja,
oscilando entre 50 y 35 °C. Se utilizo el reactor de vidrio de una capacidad de 2 litros.

Se empled un disefio factorial 2% con repeticion del punto central. EI  nivel de los
factores se encuentra en el Cuadro 28. Nétese que la proporcion de los dos reaccionantes, el
aceite y el etanol, estd en moles; en cambio la concentracion del catalizador esta dada en % del
peso del aceite empleado.

Cuadro 28. Niveles de los factores en el disefio factorial 22

Factor Nivel inferior Nivel superior Punto central
(A) Relacion molar etanol: aceite 8 10 9
(B) KOH % del peso de aceite 0.3 0.7 0.5

Fuente: FODECYT 003-2012

La amplitud de la probeta de ultrasonido fue de 90 %, operando por 3 seg en forma
intermitente cada 10 seg. El total de la reaccién fue de 1 hora. Se tomaron muestras
periddicamente determinando el indice de refraccion.

La matriz del disefio factorial se encuentra en el Cuadro 29. La unidad positiva indica el

nivel superior del factor. La unidad negativa, el nivel inferior. El cero, el punto central. Notar
que cada experimento es Unico, con la salvedad del punto central que se repite dos veces.

Cuadro 29. Matriz de experimentos del disefio factorial 2°

Experimento | Relacion etanol: aceite  KOH %

2 10 0.3
3 8 0.7
4 9 0.5
S 9 0.5
6 8 0.3

Fuente: FODECYT 003-2012

Los resultados experimentales de los seis experimentos se encuentran en el Anexo 4. En
los cuadros debe notarse que el indice de refraccion disminuye conforme progresa la reaccion.
Dicha disminucion permite calcular el % de conversion empleando el modelo de Santos et al
(2013). La conversion lograda se lista en la dltima columna de los cuadros. La Grafica 56
muestra los resultados de los seis experimentos. Notar lo siguiente: a) la conversion lograda a
60 min vario en todos los casos, lo que demuestra el efecto que tuvieron los factores explorados,
b) la mayoria de la conversion se logra en los primeros 10 a 15 min de reaccion, b) la réplica del
punto central dio resultados similares.
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Gréfica 56. Conversion del aceite comercial en ésteres etilicos para los seis
experimentos del disefio factorial
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Fuente: FODECYT 003-2012

La Grafica 57 muestra la magnitud de los efectos sobre la conversion a 60 min. Se
observa claramente que el cambio en la concentracion del catalizador fue relativamente el mas
significativo. La relacion molar etanol/aceite y la interaccion entre ambos factores tuvieron una
menor influencia relativa sobre el resultado.

La Grafica 58 muestra ahora la magnitud de los efectos sobre la conversion pero a los 5
min. En este caso los dos factores tienen una influencia significativa y la interaccion entre
ambos una relativamente menor.

En ambos casos la conversion fue mayor al cambiar los factores de su nivel bajo al nivel
alto, en otras palabras, la conversion aumento cuando inicialmente habia mayor cantidad de
etanol y de KOH.

76



Grafica 57. Magnitud de los efectos al analizar la conversion lograda a los 60 min de reaccién
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Gréfica 58. Magnitud de los efectos al analizar la conversion lograda a los 5 min de reaccion
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Fuente: FODECYT 003-2012
La Gréafica 59 muestra la interaccion entre los dos factores. Se observa que la conversion

aument6 cuando la relacion molar de etanol: aceite se incrementd, pero la magnitud fue mayor
cuando la concentracion del catalizador era la menor.

78



Grafica 59. Interaccion de los factores a una conversion experimental de 5 min de reaccion
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La significancia de los factores queda corroborada por los resultados de ANDEVA
mostrados en el Cuadro 30.

Cuadro 30. Andlisis de variancia (ANDEVA)

Fuente Suma de G_rados de Cuadrado_del
cuadrados libertad Promedio

Modelo 1568.26 3 522.75 289.61 | 0.0432
A-Etanol: aceite 404.01 1 404.01 223.83 | 0.0425
B-Catalizador 1049.76 1 1049.76 581.58 | 0.0264

C-AB 114.49 1 114.49 63.43 | 0.0795

Error 1.80 1 1.80
experimental

Fuente: FODECYT 003-2012
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El modelo obtenido explica el 99.54 % de los datos (R? ajustado = 0.9954). La ecuacién
resultante que permite estimar la conversion a los 5 min de reaccion es la siguiente, en donde
Et:Ac es la relacion molar de etanol: aceite y Cat es la concentracion del catalizador.

Conv(5) =-183.225 + 23.425*Et:Ac + 321.75*Cat - 12.75*Et:Ac*Cat

La simulacion de la conversion predicha por la ecuacién generada se presenta en la
Gréfica 60. Se observa que la mayor conversion se logra en los niveles altos de los dos factores.

Gréfica 60. Simulacion de la conversion a 5 min calculada por el modelo matematico generado
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En base a los ensayos anteriores se realizd una prueba con 1.0 % de KOH (catalizador) y
una relacion molar etanol: aceite de 8. El reactor se operd por una hora a 40 °C, con agitacion
mecanica baja, empleando la probeta de ultrasonido a una amplitud de 60 %, con un ciclo
repetitivo de operacion de 3 seg seguido de un descanso de 10 seg.

80



El indice refraccion inicial fue igual a 1.46732 y al final de la reaccién de 1.45010,
equivalente a un 87.5 % de conversion. Luego de unas horas de reposo el liquido se separ6 en
dos fases, como se muestra en la Grafica 61.

Gréfica 61. Separacion de fases en el reactor al finalizar la reaccién

Fuente: FODECYT 003-2012

Se separ0 la fase superior, se lavd con agua y se analizé por cromatografia de gases. El
Cuadro 31 lista la distribucion de ésteres de etilo obtenida. La suma no es igual al 100 % ya que
se obtuvieron en menor cantidad ésteres de otros acidos grasos y ademas el producto todavia
mostraba cantidades pequefias de glicerol y etanol. En las dos Gltimas columnas se han anotado
rangos representativos de valores de los acidos grasos presentes en los aceites de girasol y de
soya (Feofilova et al, 2010). Puede observarse que la mezcla de estos dos aceites convertida a
ésteres etilicos en este trabajo es similar en la distribucion de los acidos grasos.
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Cuadro 31. Analisis de la distribucion de ésteres de etilo

Aceite de Aceite de
.~ girasol%  soya%
Palmi?i%%e etilo 13.21 3-10 7-14
Estearca:ltl% doe etilo 6.36 1-10 1-6
Oleaéolg?letilo 8.35 14-65 19-30
Linolecaicg:dze etilo 51.82 44-69 44-62

Fuente: FODECYT 003-2012

111.1.2.2 Transesterificacion in situ o reaccion extractiva de residuo de café

El contenido de aceite en gramos % base seca en el residuo de café fue de 10.17 % al
emplear hexano como solvente y de 19.99 % cuando se emple6 etanol absoluto.

La distribucién de &cidos grasos del aceite extraido con los dos solventes anteriores se
muestra en el Cuadro 32. Se observa que la distribucion de acidos grasos es similar entre los dos
aceites extraidos con diferentes solventes.

Cuadro 32. Analisis de la distribucion de acidos grasos en el aceite extraido empleando dos
solventes el hexano y el etanol

Acidograso  Hexano Etanol
Palmitato C16:0 | 36.82 | 36.17
Estearato C18:0 7.20 7.19

Oleato C18:1 8.56 9.31
Linoleato C18:2 | 43.09 | 42.98
Linolenato C18:3 | 4.33 4.35

Fuente: FODECYT 003-2012

La composicion obtenida de ésteres etilicos libres de etanol en las dos fases separadas
por centrifugacion se presenta en el Cuadro 33. Se observa que se produjeron los ésteres etilicos
de los dos &cidos grasos mayoritarios del aceite extraido, el palmitico y el linoleico. Puede
decirse que la extraccion y reaccion simultaneas resulto exitosa.
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En el Anexo 5 se presenta el cromatograma que resume el analisis efectuado con las
diferentes muestras.

Cuadro 33. Analisis de la distribucion de ésteres de etilo en las fases separadas del aceite
contenido en el residuo de la extraccion de café

Fase aceitosa  Fase liquida

% %

C16:0 44.20 55.27
Linoleato de etilo
C18:2 38.31 40.84

Fuente: FODECYT 003-2012

El peso de ésteres etilicos producidos fue de 0.69 gramos. La eficiencia de conversion en
base a la cantidad de aceite inicial en el residuo de café extraido, fue de 33.76 %.

I11.1.2.3 Transesterificacion in situ o reaccion extractiva de semillas de ajonjoli

El contenido de aceite en gramos % base seca en la semilla de ajonjoli fue de 60 % al
emplear hexano como solvente y de 30 % cuando se emple6 etanol absoluto.

La distribucién de &cidos grasos del aceite extraido con los dos solventes anteriores se
muestra en el Cuadro 34. Se observa que la distribucion de &cidos grasos es similar entre los dos
aceites extraidos con diferentes solventes.

Cuadro 34. Analisis de la distribucion de acidos grasos en el aceite extraido empleando dos
solventes el hexano y el etanol

Acidograso  Hexano Etanol
Palmitato C16:0 | 10.39 9.50

Oleato C18:1 46.43 | 43.19
Linoleato C18:2 | 43.18 | 39.91

Fuente: FODECYT 003-2012

La composicion obtenida de ésteres etilicos libres de etanol se presenta en el Cuadro 35.
Se observa que la proporcion de los ésteres etilicos fue similar a la proporcion de los acidos
grasos en el aceite original. Puede decirse que la extraccion y reaccion simultaneas resulto
exitosa.
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En el Anexo 6 se presenta el cromatograma que resume el analisis efectuado con las
diferentes muestras.

Cuadro 35. Analisis de la distribucion de ésteres de etilo en las fases separadas del aceite
contenido en el residuo de la extraccion de café

Fase aceitosa

Ester %
Palmitato de etilo
C16:0 9.36
Oleato C18:1 37.32
Linoleato de etilo
C18:2 37.31

Fuente: FODECYT 003-2012

I11.1.3 Estimacion del costo de produccién

Se tomd como base el estudio de analisis técnico econdmico elaborado por Apostolakou
et al (2009) el cual se ha reproducido en el Anexo 7. El anélisis de la estimacion del costo de
produccién fue elaborado para una planta de una capacidad anual de 50,000 toneladas de
biodiesel al afio, operada por lotes, empleando aceite de colza, metanol y catélisis alcalina con
metoxido de sodio. La inversion fija requerida fue estimada en M$ 9.37. El costo de produccién
se estim6 en $ 1.175 por litro, equivalente a Q 34.24/ galdn. El costo de las materias primas
(aceite, metanol y catalitico) represent6 el 87 % del costo de produccién.

El estudio base se adaptd a las condiciones locales utilizando algunos de los resultados
experimentales del proyecto. Se listan a continuacion algunas de las observaciones obtenidas.

a) La capacidad de produccién de biodiesel del estudio base es de 50,000 toneladas por
afio. De acuerdo con los autores del estudio, esa capacidad seria la minima permisible
para lograr una rentabilidad de acuerdo a los parametros econdémicos existentes en los
paises de la Union Europea.

b) La capacidad de produccion anterior equivale a M 57.4 de litros por afio.

¢) En Guatemala dicha cantidad puede mezclarse en un 5% con diésel importado para
llenar la demanda actual de 1,200 M de litros por afio.

d) Con esa proporcion de mezcla no existe problema alguno con los motores de combustion
por compresion o diésel.

e) De acuerdo con el estudio es necesario procesar 50,800 Mg/ afio de aceite refinado,
suponiendo una conversion del 99 % y una recuperacion final del 99 %. Cifras que a
nuestro criterio son exigentes y dificiles de cumplir en la operacion industrial diaria.
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f)

9)

h)

)

K)

En el pais el principal cultivo de semilla oleaginosa es la palma y se estima que se
cultivan alrededor de 130,000 ha con un rendimiento aproximado de aceite de 3.7
Mg/ha. Por lo tanto, seria necesario adicionar alrededor de 13,730 ha. La cifra anterior
es cerca del 10 % del area actualmente cultivada, lo cual es factible.

El otro cultivo de semilla oleaginosa es el ajonjoli, del cual se cultivan alrededor de
38,500 ha con un rendimiento de aceite de 0.45 Mg/ha. Por lo tanto tendrian que
cultivarse 288, 890 ha, o sea 7.5 veces més del area actualmente cultivada.

Lo anterior indicaria que es la palma la materia prima que deberia considerarse. Sin
embargo, podrian existir otros elementos de juicio. El cultivo de la palma ha causado en
afios recientes un rechazo social, entre otras causas, el deterioro de la biodiversidad y la
contaminacion ambiental. Por otro lado, el proceso del ajonjoli dejaria un valioso
subproducto en el residuo sélido libre de aceite y enriquecido en proteina, el cual tendria
demanda en la elaboracién de concentrados para animales mono gastricos en
substitucion de la soya actualmente importada, cuyo precio oscila entre US$ 340 a 400
por tonelada.

Las otras alternativas en el pais serian a) fuentes de subproductos, como la semilla de
hule y el residuo sélido de la extraccidn de café y b) el aceite vegetal usado reciclado de
la industria de alimentos. Estas fuentes en el pais se estima son relativamente pequefias,
se encuentran dispersas por lo que hay un costo de recoleccion y no cubririan la
demanda de aceite que requeriria la planta.

Lo que es importante recalcar, como se mencioné en la seccidén del Marco Teorico, es
que el proceso tendria que incluir una planta extractora del aceite de la semilla. Y aun
mas, podria también poseer tierra suficiente para cultivar la planta oleaginosa, de manera
que en la estructura de costos se eliminarian los costos de los pasos intermedios, es
decir, la venta de la semilla y la venta del aceite.

La substituciéon del metanol por etanol, como se propone en este trabajo, tiene, desde el
punto econdmico, menos peso en el costo de produccion. Aunque actualmente el costo
del etanol es aproximadamente tres veces mayor que el del metanol, el aumento en el
costo de produccion por emplear etanol es Unicamente alrededor de un 8 %. Por otro
lado, el metanol tendria que ser totalmente importado y no es un producto sustentable
dado que se produce de recursos fosiles.

La alternativa investigada en el presente trabajo de extraer y reaccionar en forma
simultanea el aceite extraido tendria un atractivo econdémico considerable, dado que
incidiria especificamente en el costo del aceite. Como se demostrd en este trabajo dicho
proceso es técnicamente factible, sin embargo, a la fecha, y de acuerdo con nuestro
conocimiento, no existe una planta comercial funcionando con este tipo de tecnologia.
Se cree sin embargo, que la situacion cambiara en un cercano futuro.

m) El estudio base no ha considerado la posible venta del glicerol, subproducto de la

n)

reaccion.

De hecho el concepto de un proceso, o como se ha denominado, una biorefineria, de
produccion de biodiesel que utilice el subproducto generado para mejorar la
rentabilidad, ha sido estudiado previamente por Vlysidis et al (2011). Autores que
propusieron la produccion de &cido succinico a partir del glicerol producido de la trans-
esterificacion del aceite de colza, incluyendo también la venta de la torta rica en proteina
resultante.

85



0) En el presente estudio se ha considerado una materia prima oleaginosa diferente: el caso
del aceite de origen microbiano, especificamente el de las levaduras oleaginosas. Esta
fuente no convencional de aceite ha despertado interés tanto académico como
econdmico.

Con el objeto de analizar la estructura de costos asociada a la produccion de levaduras
oleaginosas se utilizo como base el estudio de anélisis técnico econdémico elaborado por
Koutinas et al (2014) el cual se ha reproducido en el Anexo 8. El andlisis de la estimacién del
costo de produccion fue elaborado para una planta de una capacidad anual de 10,000 toneladas
de biodiesel al afio. La planta constaba de tres secciones: a) la produccion de la levadura
oleaginosa empleando glucosa y extracto de levadura como principales materias primas, b) la
extraccion del aceite de la biomasa de levadura empleando hexano como solvente, y c) la
conversion del aceite a biodiesel, empleando metanol y catélisis alcalina con metoxido de sodio.
La inversion fija requerida fue estimada en M$ 113.32. El costo de produccion se estimo6 en $
5.651 por litro, equivalente a Q 164.70/ galdn. El costo de las materias primas (aceite, metanol y
catalitico) representd el 58 % del costo de produccion.

El estudio base se adaptd a las condiciones locales utilizando algunos de los resultados
experimentales del proyecto. Se listan a continuacion algunas de las observaciones obtenidas.

a) Al estar la capacidad de la planta abajo del minimo de 50,000 Mg/afio la influencia que
tiene sobre el costo de produccidn es alta y causa que el costo unitario de produccion no
sea competitivo en la estructura actual de precios de venta de los combustibles.

b) La produccion de 10,000 Mg/afio podrian empelarse en el pais para ofrecer una mezcla
de aproximadamente 1% de biodiesel en diésel para llenar la demanda actual de 1,200 M
de litros por afio. La cifra anterior no es atractiva.

c) La planta requiere aproximadamente 40,000 Mg/afio de glucosa adquiridas a un costo de
US$ 400/ Mg. Es pertinente indicar que el precio actual de la glucosa granulada esta
entre 500 a 800 US$/ Mg.

d) Localmente la glucosa podria obtenerse si existiese una plantacion comercial de sorgo
dulce. En realidad, el jugo prensado del tallo de esta planta en la madurez contiene
sacarosa, glucosa y fructosa en ese orden. Los ensayos llevados a cabo en este trabajo
demostraron que las dos levaduras oleaginosas crecieron sin dificultad en dicho medio.
La productividad anual del tallo estaria alrededor de las 100 Mg/ ha en base himeda. En
términos de azUcar la cifra estaria alrededor de 18 Mg/ ha. Por lo tanto el tamafio de la
plantacion del sorgo dulce seria alrededor de 2,200 ha, é&rea equivalente a
aproximadamente 1 % del &rea actual cultivada con cafia de azucar. Si se estima que el
costo de produccion de una hectarea de sorgo dulce y de la extraccién y concentracion
del jugo del tallo en US$ 500.00, el costo de la tonelada de azucares (sacarosa, glucosa
y fructosa) estaria alrededor de US$ 28.00.

e) Lo anterior significaria un costo de produccion del biodiesel de alrededor de Q 113. Una
disminucion de aproximadamente un 32 %. Aun asi el costo unitario de produccion no
resulta competitivo en la estructura actual de precios de venta de los combustibles.

f) Otro factor importante en la estructura de costos es el costo del equipo de produccion de
la levadura. Esto se origina por la lenta velocidad de crecimiento y la velocidad de
acumulacién de grasa dentro de la célula. En el estudio base se empled la levadura
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Rhodosporidium toruloides, con un rendimiento de biomasa de 106.5 g/L, con un
contenido de aceite de 67.5 %, equivalente a una productividad de aceite de 0.54 g/Lh.
Estas cifras son de las mejores informadas en la literatura. Por lo tanto resulta remoto
poder disminuir los costos de inversion.

1.2 Discusion de resultados
I11.2.1. Experimentos con levaduras
I11.2.1.1 Azucares solubles: glucosa, fructosa y sacarosa

Las pruebas iniciales del crecimiento de las levaduras oleaginosas en azucares solubles
tuvieron como objetivos: a) comprobar la tasa y el grado de asimilacion de los mismos durante
el crecimiento y b) establecer el efecto de diferentes fuentes de nitrégeno para estimular el
crecimiento.

La constante de crecimiento obtenida en las pruebas iniciales de dos medios de cultivo,
glucosa enriquecida con nitrégeno organico y jugo de sorgo dulce enriquecido, tanto con
nitrégeno organico como nitrégeno inorgénico, oscilé entre 0.05 a 0.09 h™ para las dos
levaduras ensayadas. Datos obtenidos de graficas de crecimiento en trabajos reportados en la
literatura sobre el crecimiento de diferentes cepas de Trichosporon en glucosa, indican
constantes de crecimiento entre 0.01 a 0.03 h™, (Zhu et al, 2008; Hu et al, 2011; Chen et al,
2012; Schulze et al, 2014) cifras inferiores a las obtenidas en esta experimentacion. Por el
contrario datos similares para Yarrowia, muestran constantes de crecimiento entre 0.10 a 0.11 h
! cifras ligeramente superiores a las ac4 observadas.

Por otro lado, los mejores rendimientos logrados de biomasa seca por carbohidrato
consumido, iguales a 0.39 para Trichosporon en jugo de sorgo enriquecido con fosfato de
amonio y de 0.29 para Yarrowia en glucosa enriquecida con nitrégeno organico, fueron cifras
aceptables.

Cuando Yarrowia crecio en jugo de sorgo, el consumo de azucares reductores fue mayor
que el consumo de sacarosa. Se conoce que esta levadura tiene problemas metabdlicos para
utilizar eficientemente la sacarosa (Sitepu et al, 2014b). Por el contrario, Trichosporon asimil6
glucosa, sacarosa y fructosa en ese orden.

En estas pruebas iniciales se cuantifico el contenido de aceite de la biomasa seca de la
levadura producida con el objeto de desarrollar la metodologia de analisis. Las cifras obtenidas
de aceite fueron relativamente bajas, pero como se explicd en el Marco Tedrico de este informe,
las levaduras oleaginosas durante el crecimiento en presencia de un exceso de nitrogeno en el
medio no acumulan grasa intracelular (Sitepu et al, 2014a) por lo que el resultado obtenido era
de esperarse.

El contenido de acidos del aceite recuperado de la biomasa seca de Trichosporon se
compara en el Cuadro 36 con analisis de otras cepas de Trichosporon informadas en la
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literatura. Coincidieron los andlisis en la distribucion y proporcion de los acidos grasos
presentes, aunque no en las cifras absolutas de los mismos. Esto ltimo era de esperarse debido
a la variacion intrinseca entre cepas y por diferencias en el proceso empleado para su
crecimiento. Se observa que el &cido oleico es predominante, seguido del palmitico, el esteérico
y linoleico en proporcion similar.

Cuadro 36. Contenido de &cidos grasos, %, en el aceite de Trichosporon comparado con el de
otras cepas: T. olaeginosus (Zhang et al, 2014); T. cutaneoum (Chen et al, 2012; Hu et al, 2011)
T. dermatitis (Huang et al, 2012) T. guebophae (Sitepu et al, 2013) T. porosum (Schulze et al,
2014) T. capitatum (Wu et al, 2011)

Este . . )
Acido trab oleagin cutaneu | cutaneu dermatlt guehoh porosu capitatu

- oSsus ]

aj

Palmitico,

crec | 266 | 140 | 255 | 409 | 277 | 190 | 203 | 7.0
o, 161 | 24 | 88 09 07 | 03 | 10
B0 | g3 | 184 | 142 | 162 | 136 | 207 | 162 | 11

OO | aas | 199 | 480 | 408 | 434 | 417 | 400 | 798
Hnolleo | 89 | 136 | 638 11 | 100 | 138 | 182 | 80

Fuente: FODECYT 003-2012

Dos aspectos importantes en cuanto a la composicién del medio empleando jugo de
sorgo como fuente de carbono fueron: a) las dos levaduras mostraron una inhibicién cuando la
concentracion del azucar era alta. No se determino el umbral de azlcar en donde ocurre esta
inhibicion pues solo se efectud una prueba con un Brix inicial de 17.3.; y b) la cantidad de
biomasa producida por las dos levaduras fue independiente si se empleaba una fuente de
nitrégeno inorgéanico o una fuente de nitrégeno organico. Como se ejemplifica en detalle en los
Anexos 1y 2, investigadores previos han empleado ambas fuentes de nitrogeno, por separado, o
en mezclas, sin ofrecer razonamientos especificos de su seleccion.

111.2.1.2 Hidrolizados de lignocelulosa

Se determind que los mejores resultados se obtuvieron en los hidrolizados &cidos del
bagazo de sorgo dulce empleando la levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075. En 7 dias de
cultivo se obtuvo 2.77 g/L de biomas seca de levadura con un contenido de aceite de 28.27 %.
Lo anterior equivale a 0.0047 g aceite por litro por hora de cultivo. La anterior cifra se
encuentra entre los valores informados en el Anexo 2 en pruebas empleando Yarrowia en
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hidrolizados acidos (Tsigie et al 2011; Yu et al 2011). Recientemente, Chang et al (2015)
informaron una productividad de 0.08 g/L.h empleando Cryptococcus sp. SM5S05 en un
hidrolizado de olote de maiz.

En general, las productividades de aceite obtenidas con hidrolizados son més bajas que
al emplear carbohidratos naturales. Por esta razon, se decidié buscar la posibilidad de un
proceso consolidado para utilizar el jugo de sorgo dulce.

111.2.1.3 Proceso de dos etapas en secuencia

Como se explico anteriormente el procedimiento de dos etapas en secuencia permitid
producir dos biocombustibles, el etanol y el biodiesel, con la utilizacién de una misma materia
prima, el jugo de sorgo dulce obtenido al prensar el tallo, en dos etapas consecutivas,
empleando dos levaduras diferentes.

En la primera etapa, los dos disefios experimentales efectuados con jugos de sorgo dulce
conteniendo entre 10 a 17.5 g de solidos disueltos/100mL, medidos por el Brix, permitieron
identificar a las levaduras CBS 381 y CBS 459 como excelentes productoras de etanol y
consumidoras del azucar del jugo de sorgo dulce, como también permitié establecer un efecto
positivo de suplementar el jugo de sorgo dulce con nitrégeno inorgénico. Por otro lado, se
identificaron las levaduras CBS 400 y CBS 422, como levaduras con menor produccion de
etanol y consumo de azlcares. Las fermentaciones no pueden calificarse como procesos de alta
gravedad (VGH como se denomina en inglés), ya que estos se desarrollan a concentraciones
cerca de o arriba de los 30 g de sélidos disueltos/100mL. Estas concentraciones no se obtienen
con un jugo de sorgo prensado, es necesario adicionar azucares 0 evaporar parte del agua para
lograrlo. Por ejemplo, Bvochora et al, (2000) fermentaron un jugo de sorgo al cual le agregaron
sacarosa hasta llegar a 34 g de sdlidos disueltos/100mL, adicionando a su vez grano de sorgo
malteado y sin maltear. La maxima cantidad de etanol fue de 13.26 g/100 mL en 48 h de
fermentacion. Yue et al, (2012) fermentaron un jugo de sorgo dulce evaporado hasta 30 g de
azucares/100mL. Adicionaron urea hasta obtener una concentracion de N en el medio de 0.8
9/100mL. Fermentaron por 60 h y lograron una concentracion de etanol de 13.5 g/100mL. En la
Universidad de Khan Kae en Tailandia se ha llevado a cabo una extensa investigacion sobre el
tema (Laopaiboon et al, 2009; Khongsay et al, 2012, 2014; Deesuth et al, (2012). Han
encontrado condiciones éptimas al fermentar un jugo evaporado con 29 g de azlcares/100mL,
adicionando 9 g/L de extracto de levadura, con una produccion de 13.28 g/L de etanol, un
consumo de azUcares de 88 %, en un total de 72 h de fermentacion.

Debe notarse que en estas referencias el objetivo fue buscar el consumo total de azucares
y su transformacion a etanol. Por el contrario, en la estrategia de este trabajo, se buscaba que la
levadura productora de etanol no consumiera el total del azucar inicial, de manera que dicha
azucar pudiera ser empleada por la levadura oleaginosa para crecer y acumular aceite.

Los resultados obtenidos en este proyecto con las cuatro levaduras y jugo de sorgo a las
mas altas concentraciones de azUcares totales iniciales se resumen en el Cuadro 37 .No6tese que
las levaduras CBS381 y CBS 459 produjeron mas etanol y no consumieron el 14 y el 7 %
aproximadamente del total de los azUcares iniciales. Por otro lado, la levadura CBS422 produjo
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la menor cantidad de etanol con el menor consumo de azUcar. Las levaduras mas adecuadas
para la primera etapa serian la CBS381 y la CBS 459.

Cuadro 37. Resumen de las pruebas de produccion de etanol y consumo de azucares
empleando las cuatro levaduras a las condiciones mas altas de azUcar total inicial

AzUcar total

L Etanol final Consumo de azucares % del
TilelEl /100mL original
g/100mL g g
CBS459 15.36 7.26 92.66
CBS400 15.36 5.71 95.61
CBS381 12.36 7.13 85.34
CBS422 12.36 2.38 49.44

Fuente: FODECYT 003-2012

Estudios recientes han informado sobre el crecimiento de levaduras oleaginosas en jugo
de sorgo dulce. Cui y Liang (2015) emplearon la levadura Cryptococcus curvatus para
fermentar mieles de sorgo dulce desde 11.7 hasta 34.0 g/100 mL de azucares iniciales. Las
mieles se prepararon agregando sacarosa al jugo prensado. Al operar un fermentador de manera
de un lote alimentado, produjeron 23.6 g de biomasa seca/100 mL, con un contenido de 50.8 %
de lipidos en 72 h. Lo anterior result6 en una productividad de aceite de 0.167 g/Lh. Dicha cifra
es aproximadamente cinco veces mayor que la obtenida en este proyecto con Trichosporon
oleaginosus DSM 11815 en donde la productividad de aceite lograda fue de 0.035 g de aceite
por litro de medio por hora.

Por otro lado, Economou et al (2010) y Matsakas et al (2014; 2015) han empleado tallos
de sorgo dulce en fermentaciones al estado so6lido con el hongo oleaginoso Mortierella
isabellina y las levaduras oleaginosas Lipomyces starkeyi y Rhodosporidium toruloides. La
produccion de aceite con las levaduras estuvo entre 0.033 y 0.057 g/Lh. Datos inferiores a al
logrado en este proyecto.

La produccion de etanol y bio-aceite (para producir biodiesel) a partir de jugo de sorgo
dulce prensado, no ha sido informada en la literatura cientifica previa, de acuerdo a nuestro
conocimiento, por lo que puede calificarse como innovadora. Durante la realizaciéon del
proyecto se tuvo conocimiento de una estrategia con el mismo objetivo, pero empleando
diferente materia prima (Morikawa et al, 2014). El diagrama de flujo mostrado en la Gréafica 62
permite visualizar el proceso, en donde la paja de trigo se sometia a una hidrdlisis con &cido
diluido. EI liquido obtenido se empleaba para producir bioaceite con la levadura
Rhodosporidium toruloides, y el solido para producir etanol con la levadura Saccharomyces
cerevisae. Lograron obtener 0.8 g de biodiesel (FAME) y 10.1 g de etanol.
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Gréfica 62. Separacion de fases en el reactor al finalizar la reaccion
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Fig.1 Flow chart of the process to convert wheat straw to bioethanol

and biodiesel.
Fuente: FODECYT 003-2012

I11.2.2 Experimentos con aceites vegetales y semillas oleaginosas
111.2.2.1 Aceite comercial

Los datos experimentales obtenidos demostraron que la mayoria de la conversiéon se
lograba en los primeros 10 a 15 min de reaccion. EI modelo matematico obtenido por medio del
disefio factorial de experimentos explic el 99.54 % de los datos (R? ajustado = 0.9954). La
ecuacion resultante permite estimar la conversién a los 5 min de reaccién en funcién de la
relacion inicial molar etanol: aceite, la concentracién del catalitico expresada como % del aceite
inicial empleado y de la interaccion entre ambos factores. En esos experimentos la temperatura
oscild entre 30 y 50 °C y la amplitud de la probeta de ultrasonido se mantuvo constante.

La conversion lograda de aproximadamente 88 % en las condiciones Optimas esta entre
los valores obtenidos por Georgogianni et al. (2008) con aceite de algodén y etanol empleando
ultrasonido (Ver Anexo 3).

Los datos también se analizaron de acuerdo a la cinética de reaccion en el periodo de
mayor cambio, es decir hasta los 10 min. Empleando el método integral de analisis se analizé el
modelos de reaccion de segundo orden, el cual fue recomendado por Georgogianni et al. (2008)
con el objeto de estimar la constante de reaccion.

Empleando el razonamiento de Grant y Gude (2014) se tiene, en donde A representa a
los triglicéridos y B al alcohol:
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A+3B - C+D
La ecuacion de la cinética general para la ecuacion mostrada es:

dc .
-—A=kciCh

Las concentraciones de los reaccionantes en funcion del tiempo pueden expresarse en
términos de la concentracion inicial, subindice 0, y el grado de conversion X, asi:

CA: CAo (1'X)
CB: CAo(eB'3X)
0= Con
CAO

Substituyendo las expresiones en la ecuacion de la cinética general anterior, y luego de
un poco de algebra, se tiene:

dX _
dt
En los experimentos el alcohol se puso en exceso de manera que B = 0. Si se supone que
el mecanismo de reaccion es de segundo orden, a = 2, por lo que la ecuacion anterior puede
integrarse respecto al tiempo, y luego de un poco de algebra, se tiene:

kG (LX) (8,-3X)

LEy

Lo relacién anterior es un modelo linear entre X y t, y significa que si se ajustan los
datos experimentales, puede obtenerse el valor de la constante de reaccién k.

El resultado puede observarse en las Graficas 63 y 64. La primera de ellas muestra el
ajuste de los datos experimentales para las dos pruebas con la concentracion mayor del
catalizador en donde se lograron las mayores conversiones. La segunda grafica, muestra el
ajuste para las pruebas con un menor grado de reaccion, en las que Unicamente se utilizaron los
primeros tres puntos experimentales.
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Graéfica 63. Ajuste de los datos experimentales a un modelo de segundo orden para las pruebas
con la mayor conversion
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Fuente: FODECYT 003-2012

Grafica 64. Ajuste de los datos experimentales a un modelo de segundo orden para las pruebas
con la menor conversion

-~ 10 (0.3)
-e- 8 (0.3)
-~ 9 (0.5)
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X/(1-X)
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Fuente: FODECYT 003-2012
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En el Cuadro 38 se presenta un resumen de los valores de la constante reaccion de
acuerdo con el ajuste de un modelo de segundo orden. Se observa lo siguiente: a) el valor
estimado de la constante de reaccion es significativo, b) la constante de reaccion disminuye
conforme disminuye la conversion lograda a los 60 min de reaccion, y c) el ajuste de los datos
al modelo de segundo orden se deteriora conforme el grado de conversién disminuye.

Cuadro 38. Valores experimentales de la constante de reaccion en el modelo de segundo orden

Etanol: aceite . k
(% KOH) | X (60min) L/g min
10 (0.7) 97.7 1.7270 £ 0.08042 | 0.9903
8 (0.7) 88.8 0.6831 +.05340 | 0.7812
10 (0.3) 74.8 0.4108 +.05041 | 0.3692
9 (0.5) 69.4 0.3099 +.06845 | 0.5013
9 (0.5) 66.4 0.2793 +£.03290 | 0.2410
8 (0.3) 38.0 0.1006 +.02309 | 0.1691

Fuente: FODECYT 003-2012

111.2.2.2 Transesterificacion in situ o reaccion extractiva del residuo de café extraido

El residuo del café extraido de muestras de café originarias de once paises productores
de café mostré un contenido de aceite entre 7.0 y 12.4 % (Jenkins et al, 2014). EIl valor de
10.17 % obtenido en este trabajo empleando hexano como solvente esta entre estos valores.

La distribucion de acidos grasos en el aceite de acuerdo con estudios de diferentes
investigadores se muestra en el Cuadro 39. Se notan variaciones en la distribucion pero todos
los analisis concuerdan en que el &cido palmitico y el linoleico son mayoritarios. Lo anterior
confirma los resultados similares obtenidos en este trabajo.

Cuadro 39. Resumen de la distribucion de &cidos grasos en el aceite extraido
del residuo de café

Acido araso Abdullah y Koc = Jenkins Kondamudi Oliveira Rocha
g (2013) (2014) (2008) ) (2014)

Miristato Traza
C14:0
Palmitato 27.8 32-51 51.4 34 35.9
C16:0 ' ' '
Palmitoleico Traza
Cil6:1
Estearato 6.24 7-8 8.3 7 7.5
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C18:0

Oleato C18:1 6.90 0-9 9 10.7

Linoleato
C18:2 35.2 40-46 40.3 44 40.2

Linolenato

c18:3 0.858 0.4

Behenico

C20:0 207 03

Arachidonico

C20:4 26

Docosanoico

C22:0 0.7 0.7

Fuente: FODECYT 003-2012

Dos publicaciones previas han empleado extraccion del aceite del residuo de café
conjuntamente con la aplicacion de ultrasonido. Abdullah y Koc (2013) lograron extraer el 98
% del aceite en 30 min y redujeron la cantidad de hexano empleada. Rocha et al encontraron
que una relacion solvente-solido de café igual a 4 mL por g, una temperatura de 60 °C y 45 min
permitian maximizar la cantidad de aceite extraido. Por otro lado, no se ha reportado un trabajo
de extraccion reactiva o trans-esterificacion in situ empleando el residuo extraido de café. Los
datos preliminares informados en este trabajo son los primeros.

111.2.2.3 Transesterificacion in situ o reaccion extractiva del aceite en la semilla de ajonjoli

La semilla de ajonjoli es una de las semillas oleaginosas con mayor contenido de aceite,
el cual oscila entre 37 y 63 % (Bart et al, 2010). La cifra de un 60 % reportada en este trabajo se
encuentra entre estos valores. Es de notar la baja solubilidad encontrada cuando se emple6

etanol como solvente.

La distribucidn de acidos grasos en el aceite de acuerdo con varias fuentes se muestra en
el Cuadro 40.

Cuadro 40. Distribucion de &cidos grasos en el aceite de la semilla de ajonjoli

Palmitato C16:0 9.7 - 9.5
Estearato C18:0 54 - 44

Oleato C18:1 38.37 41.3 39.6
Linoleato C18:2 46.11 43.7 46.0

Fuente: FODECYT 003-2012
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Los datos de este trabajo coinciden con los de la literatura y es de notar que este aceite
es rico en grasos no saturados C18:1 y C18:2.

No se encontraron datos en la literatura de la trans-esterificacion del aceite de ajonjoli
con etanol o con la ayuda de ultrasonido. La unica referencia es la Saydut et al (2008) quienes
obtuvieron FAME con catélisis alcalina homogénea.

111.2.2.4 Aspecto econd6micos

Como se menciono en las secciones de Marco Teorico y de Resultados se han efectuado
una serie de estudios técnico econémicos alrededor de diferentes estrategias de proceso para
producir biodiesel (Bender, 1999; Zhang et al, 2003; Dorado et al, 2006; Haas et al, 2006, You
et al, 2008; West et al, 2008; Sakai et al, 2009; Apostalakou et al, 2009, Marchetti 2011; de
Carvalho Lopes et al, 2011; Jegannathan et al, 2011; Miller et al 2012). Los costos de
produccion reportados varian en un rango amplio debido a diferentes materias primas, a la
estructura del proceso en si y a las condiciones locales. Por ejemplo, Johnston y Holloway
(2007) estimaron para los 10 paises mayores productores de biodiesel costos de produccion
desde Q.14.28 hasta Q.49.83 por galon.

Se identifico al costo de la materia prima grasa en el proceso como el factor decisivo en
fijar el costo de produccion de los esteres etilicos o biodiesel. Por otro lado, se listaron una serie
de anotaciones indicando las diferentes alternativas, en el ambito nacional, para disminuir dicha
cifra. Por ejemplo, la Gnica materia prima capaz de surtir la demanda de aceite de la planta de
biodiesel analizada resulto la palma. El costo actual de dicho aceite en el mercado internacional
esta alrededor de US$ 600 por tonelada. La disminucion de un 45 % en el costo del aceite
empleado en el proceso tiene un efecto marcado en el costo de produccién, el cual disminuiria
hasta US$ 0.58 por litro, o sean, Q 16.9 por galon.

Solo un estudio técnico-econémico sobre la produccién de biodiesel empleando
levaduras oleaginosas se logro detectar en la literatura (Koutinas et al, 2014). En este estudio se
constatd que el costo de produccidn de biodiesel no es competitivo con la estructura de precios
actuales de los combustibles. Los datos técnicos empleados por los autores fueron superiores a
los logrados en este trabajo empleando Trichosporon oleaginosus y jugo de sorgo.

La alternativa propuesta en este trabajo de emplear jugo de sorgo de alta concentracion
de azlcar para producir en dos etapas consecutivas, utilizando dos distintas levaduras, pudiera
paliar en parte el problema del costo de produccion. Por un lado se tendrian dos productos para
vender, el etanol y el biodiesel (FAEE). Por el otro es posible procesar la levadura productora
de etanol y la levadura oleaginosa (libre de aceite) y vender la mezcla como una materia prima
rica en proteina para la industria de concentrados destinados a animales mono-gastricos.
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PARTE IV.
IV.1 CONCLUSIONES

A continuacion se presentan las conclusiones siguiendo el orden de ejecucién de los
experimentos, sin embargo, se indica los objetivos con los que estan relacionadas.

IVV.1.1 Conclusiones para cumplir el objetivo especifico (b).

El objetivo dice lo siguiente: encontrar y evaluar las condiciones de produccién maxima
de la biomasa de levadura en hidrolizados acidos de hemicelulosa provenientes de bagazos de
cafa de azucar o de sorgo dulce.

e EIl crecimiento de Trichosporon oleaginosus DSM 11815 y Yarrowia lipolytica CBS
2075 fue superior cuando se emplearon hidrolizados acidos de bagazo de sorgo dulce.
Las levaduras crecieron en frasco agitado por 168 h a 32 °C y 250 rpm.

e La levadura Trichosporon oleaginosus DSM 11815 crecié méas que la levadura Yarrowia
lipolytica CBS 2075 y el rendimiento de conversion a biomasa seca por unidad de
azucar inicial fue de 0.232.

e Sin embargo la levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075 contenia mas del doble de aceite
que la levadura Trichosporon oleaginosus DSM 11815. En 7 dias de cultivo se obtuvo
2.77 g/L de biomas seca de levadura con un contenido de aceite de 28.27 %. Lo anterior
equivale a 0.0047 g aceite por litro por hora de cultivo. La anterior cifra se encuentra
entre los valores informados en pruebas empleando Yarrowia en hidrolizados acidos.

IVV.1.2 Conclusiones para cumplir con el objetivo especifico (e).

El objetivo dice lo siguiente: obtener y evaluar valores dptimos que maximicen el
rendimiento de biodiesel de los factores: relacion inicial de etanol/biomasa, humedad inicial de
biomasa, temperatura de reaccion, tipo y concentracion de catalizador empleando dos
levaduras diferentes

e EIl empleo del jugo de sorgo como materia prima para producir biomasa de levaduras
ricas en aceite fue exitoso.

e Las dos levaduras anteriores, Yarrowia lipolytica CBS 2075 y Trichosporon oleaginosus
DSM 11815 mostraron una velocidad inicial de crecimiento entre 0.01 y 0.09 h* y
rendimientos de biomasa seca por carbohidratos consumidos entre 0.29 y 0.39, cifras
aceptables.

e Se encontré que fue necesario enriquecer el jugo de sorgo con una fuente de nitrégeno
para lograr las cifras anteriores. Asi mismo se constatd experimentalmente que los
resultados al emplear nitrdgeno organico o nitrégeno inorganico eran equivalentes.

e El enriquecimiento del jugo de sorgo con 1 g/L de fosfato de amonio fue satisfactorio.

e Las dos levaduras mostraron una inhibicion cuando la concentracion inicial del aztcar
era alta. No se determin6 el umbral de azlcar en donde ocurre esta inhibicion.
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El contenido de aceite de la biomasa de la levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075
estuvo alrededor de 25 % y el de la levadura Trichosporon oleaginosus DSM 11815
entre 17 y 28 %. La transformacion del aceite a esteres metilicos se realizd exitosamente
y el analisis por cromatografia revel6 una mayor proporcion del ester C18:1 (oleico) en
la mezcla resultante.

Se desarroll6 una estrategia de proceso novel para producir del jugo de sorgo dulce con
una alta concentracion de azucar dos productos, el etanol y la levadura rica en grasa.

El proceso consistio en dos etapas en secuencia. En la primera se produjo etanol
empleando la levadura Saccharomyces cerevisae. En la segunda se crecié Trichosporon
oleaginosus DSM 11815 para producir biomasa rica en grasa.

La levadura Trichosporon oleaginosus DSM 11815 consumié mejor la sacarosa en el
jugo de sorgo dulce que la levadura Yarrowia lipolytica CBS 2075.

En la primera etapa se ensayaron cuatro levaduras con jugo de sorgo a las mas altas
concentraciones de azucares totales iniciales. Las levaduras CBS381 y CBS 459
produjeron 7.13 y 7.26 g etanol %, respectivamente, y no consumieron el 14 y el 7 %
aproximadamente del total de los azUcares iniciales. Por otro lado, la levadura CBS422
produjo la menor cantidad de etanol con el menor consumo de azlcar. Las levaduras
mas adecuadas para la primera etapa fueron la CBS381 y la CBS 459.

En la segunda etapa en donde se crecié la levadura Trichosporon oleaginosus DSM
11815 se obtuvo una productividad de aceite de 0.035 g de aceite por litro de medio por
hora, lo cual comprobd la factibilidad de la estrategia desarrollada.

IVV.1.3 Conclusiones para cumplir con el objetivo especifico (c).

El objetivo dice lo siguiente: definir y evaluar etapas de pretratamiento de las semillas

de sorgo dulce y hule.

Dado el bajo contenido de aceite en la semilla de sorgo dulce, menos del 4.0 %, se
empled en el trabajo semilla de ajonjoli cuyo contenido de aceite estaba alrededor del 60
%.

La dificultad de obtener semilla de hule obligé a seleccionar otro subproducto agro-
industrial. En este caso se utilizé el desecho solido de café previamente extraido para
preparar la bebida.

Fue necesario disminuir la humedad de la semilla de ajonjoli y del desecho sélido de
café a valores abajo de 3.0 %, con el objeto de minimizar su efecto negativo sobre la
reaccion de trans-esterificacion.

La semilla de ajonjoli también fue sujeta a una molienda para reducir ain mas el tamafio
de particula con el objeto de facilitar la subsiguiente extraccion reactiva.

IVV.1.4 Conclusiones para cumplir con el objetivo especifico (d).

El objetivo dice lo siguiente: obtener y evaluar valores dptimos que maximicen el

rendimiento de biodiesel de los factores: relacion inicial de etanol/biomasa, humedad inicial de
biomasa, temperatura de reaccién, tipo y concentracién de catalizador empleando dos semillas
oleaginosas diferentes (semilla de sorgo dulce y semilla de hule).
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La optimizacion se llevo a cabo con un aceite comercial (mezcla de aceites de soya y
girasol) por las razones expuestas en el inciso anterior.

Se determind por medio de un disefio factorial los efectos sobre la conversion del aceite
a ésteres etilicos de acidos grasos en funcién de la proporcion molar inicial de aceite a
etanol y de la concentracidn del catalizador, el KOH.

Los dos factores tuvieron una influencia significativa sobre la conversion y la
interaccion entre ambos tuvo una importancia relativamente menor. La conversion fue
mayor al cambiar los factores de su nivel bajo al nivel alto, en otras palabras, la
conversion aumentd cuando inicialmente habia mayor cantidad de etanol y de KOH.

Se logré constatar la necesidad de emplear el ultrasonido como una ayuda fisica para
lograr mejorar la interaccion entre las fases y acelerar la reaccion. El tiempo de reaccion
estimado para lograr la mayor conversion de un 88 % se estimd entre 10 a 15 min.

Los datos obtenidos de la conversion respecto al tiempo fueron ajustados a un modelo re
reaccion de pseudo segundo orden. El ajuste fue mejor cuando se empled una mayor
cantidad de catalizador. Se estim6 que la concentracién de catalizador no deberia pasar
de 1.0 % en peso referido al contenido de aceite inicial.

IVV.1.5 Conclusiones para cumplir con el objetivo especifico (f):

El dice lo siguiente: estimar costo de produccion del biodiesel empleando los paréametros

obtenidos.

El costo de produccion de esteres metilicos a partir de un aceite comercial fue de Q
34.24 por galén de producto, en una planta con una produccion anual de biodiesel de
50,000 Mg. En Guatemala dicha cantidad puede mezclarse en un 5% con diésel
importado para llenar la demanda actual de 1,200 M de litros por afio. Se identificé en el
proceso al costo de la materia prima grasa como el factor decisivo en fijar el costo de
produccion del biodiesel. Por otro lado, se listaron una serie de anotaciones indicando
las diferentes alternativas, en el &mbito nacional, para disminuir dicha cifra. Por
ejemplo, la Gnica materia prima por el momento capaz de surtir la demanda de aceite de
la planta de biodiesel analizada resulté ser la palma. El costo actual de dicho aceite en el
mercado internacional esta alrededor de US$ 600 por tonelada. La disminucién de un
45 % en el costo del aceite empleado en el proceso tiene un efecto marcado en el costo
de produccion, el cual disminuiria hasta Q 16.9 por galon.

El costo de produccidn de esteres etilicos a partir del aceite de una levadura oleaginosa
no fue competitivo con la estructura de precios actuales de los combustibles. El costo
principal estuvo asociado a la inversion fija en el proceso para producir la biomasa de la
levadura oleaginosa, el cual fue relativamente elevado debido a la baja productividad del
aceite. La alternativa propuesta en este trabajo de emplear jugo de sorgo de alta
concentracion de azUcar para producir en dos etapas consecutivas, utilizando dos
distintas levaduras, pudiera paliar en parte el problema del costo de produccion. Por un
lado se tendrian dos productos para vender, el etanol y el biodiesel (FAEE). Por el otro
es posible procesar la levadura productora de etanol y la levadura oleaginosa (libre de
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aceite) y vender la mezcla como una materia prima rica en proteina para la industria de
concentrados destinados a animales mono-gastricos.

IV.1.6 Conclusiones para cumplir con el objetivo especifico (a):

El objetivo dice lo siguiente: evaluar y optimizar el rendimiento de ésteres de etilo, para ser
empleados como biodiesel, en la extraccidén etanélica acoplada a una reaccién simultanea de la
biomasa rica en grasa.

e La extraccion y reaccion simultaneas realizadas con el desecho solido de café y con la
semilla de ajonjoli triturada, empleando etanol, KOH como catalitico y usando
ultrasonido en pulsos como ayuda fisica para acelerar la extraccion y la reaccion
simultaneas, resultaron exitosas.

e La proporcion de 1 a 10 en g de material sélido a mL de etanol, y la proporcion de 1%
de KOH en base al peso inicial de aceite contenido en el sdlido fueron apropiados.

e EIl tiempo empleado de 4 a 5 h y la operacion del sistema de ultrasonido en forma de
pulsos logré una conversion adecuada.

e Los ésteres etilicos identificados correspondian con la composicion de &cidos grasos del
aceite original en el sélido.
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IV.2 RECOMENDACIONES

La experimentacion realizada confirmé la factibilidad de emplear etanol en lugar de
metanol en la produccion de biodiesel. De igual forma, se llevo a cabo la extraccion con etanol
del aceite de una materia prima oleaginosa acoplada a la reaccion de trans-esterificacion para
formar los ésteres etilicos. Sin embargo, las condiciones de operacidn deben de optimizarse en
futuros trabajos, en los cuales deben de incluirse fuentes de aceite no tradicionales, que no
provengan del uso extensivo de la tierra agricola, tal como los microorganismos oleaginosos.
Las levaduras empleadas en este trabajo, especialmente el Trichosporon oleaginosus, deben ser
estudiadas con mas detalle para acelerar su tasa de crecimiento y de acumulacién de aceite.

Con el objeto de disminuir los costos de produccion debe estudiarse mas a fondo la
alternativa desarrollada en este trabajo, la cual partiendo del jugo extraido del tallo del sorgo
dulce, empleando dos levaduras distintas en etapas consecutivas, produce dos biocombustibles,
el etanol y el biodiesel.

Este informe deberia ser enviado a los Ministerios que se crea conveniente (se sugiere el
MEM y el MAGA) y a SEGEPLAN, de manera que de su lectura puedan evaluar el potencial
que presenta el sorgo dulce como materia prima para producir combustibles renovables en el
pais.

Especificamente deberia considerarse como un producto multiprop6sito de posible
desarrollo en zonas rurales del pais. EIl desarrollo de este cultivo en esas zonas proveeria una
demanda de trabajo agricola muy necesaria y se produciria con el sorgo dulce no sélo
combustibles sino que también productos alimenticios para el ser humano del grano del sorgo y
residuos vegetales para la alimentacion animal.
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IV.4  ANEXOS

ANEXO 1
Ejemplos de experimentos empleando Trichosporon para producir aceite

Produc
Biomasa Aceite tividad Rendimiento de
Levadura Cultivo seca % base de aceite g/100 g
aceite glucosa
T.cutaneum Frascos pH Glucosa 50 g/L 2.75 39.8 0.011 10.1
cGMcCC 5.0, 130 rpm, (NH,),S0, 2 g/L
2.1374° 30°C, 96 h KH,PO, 1 g/L
MgS0,.7H,0 0.5 g/L
T.cutaneum Frascos pH Hidrolizado acido de olote 22.9 35.9 0.043 104
CH002" 6.0, 160 rpm, detoxificado:

28°C,192 h Glucosa 2.9 g/L
Xilosa 37.9 g/L
Arabinosa 4.9 g/L
MgS0,.7H,0 0.3 g/L
CuS0,4.5H,0 0.003 g/L
MnS0,.H,0 0.003 g/L

KCl 0.4 g/L
T.cutaneum Frascos pH Hidrolizado acido de olote 38.4 32.1 0.010 12.3
ACCC20271° | 5.0, 180 rpm, KH,PO, 1 g/L
30°C, 120 h (NH,),S0, 0.5 g/L
MgS0,.7H,0 0.5 g/L
T.cutaneum AS | Fermentador Mezcla glucosa 47 g/L 22.0 59.1 0.16 17.0
2.571° 3L, pH 6.0, xilosa 23 g/L
200 rpm, 30 Extracto levadura 0.75 g/L
°c, 80 h NH,Cl 0.75 g/L
MgCl,6H,0 1g/L
Na,S0, 0.1 g/L
KH,PO, 11.8 g/L
K,HPO, 3H20 3.7 g/L
Elementos traza
T.cutaneum AS | Fermentador | Hidrolizado acido de olote 19.3 39.2 0.078 7.6
2.571° 3L, pH 6.0, detoxificado
200 rpm, 30 Azucares 60 g/L
°C,96.5 h
T. dermatis Frascos pH Hidrolizado enzimatico de 24.4 40.1 0.045 9.8
CHO07° 7.0, 150 rpm, olote
28°C, 216 h Glucosa 35 g/L
Xilosa 16 g/L
Celobiosa 8 g/L
T. Frascos pH Hidrolizado acido de olote 20.4 37.8 0.032 7.7

112



coremiiforme

7.0, 150 rpm,

detoxificado

CHO05' 28°C, 240 h
T. fermentans Frascos pH Hidrolizado acido de paja 28.6 40.1 0.043 10.4
CICC 13688 6.5, 160 rpm, de arroz detoxificado
25°C, 264 h Xilosa 84.3 g/L
Arabinosa 17.1 g/L
Glucosa 15.5 g/L
Extracto levadura 0.5 g/L
Peptona 1.8 g/L
MgS0,.7H,0 0.4 g/L
MnS0,.H,0 0.003 g/L
CuS0,.5H,0 0.0001 g/L
T. fermentans Frascos pH Extracto acuoso de tallos 28.0 77.9 0.076 21.5
cicc1368” 5.5, 200 rpm, de camote hidrolizado
30 0C, 288 h enzimaticamente
Azucares 39.13 g/L
T. porosum Fermentador Glucosa 49.9 34.1 0.106 11.0
DSM 27194' 2.5L, pH5.0, Extracto levadura 0.2 g/L
600 rpm, 25 MgS0,.7H,0 4.72 g/L
0C, 1vvm 161 Citrato Na.2H,0 0.1 g/L
h
T. porosum Fermentador Xilosa 41.5 334 0.086 12.0
DSM 27194’ 2.5L,pH5.0, Extracto levadura 0.2 g/L
600 rpm, 25 MgS0,.7H,0 4.72 g/L
0C, 1vvm 161 Citrato Na.2H,0 0.1 g/L
h
T. capitatum Frascos pH Melazas pre-tratadas con 17.3 37.6 0.030 6.5
AS 2.1385’ 5.0, 160 rpm, 10 % de azucares
28°C, 216 h
T. fermentans Frascos pH Extracto acuoso de tallos 30.1 53.0 0.074 22.8
clcc136s 5.5, 200 rpm, de camote hidrolizado
30 OC, 216 h enzimaticamente
Hidrolizado acido de paja
de trigo detoxificado
Azucares 90 g/L
T. fermentans Frascos pH Melazas pre-tratadas con 36.4 35.3 0.076 8.5
CICC 1368 6.0, 160 rpm, 10 % de azucares
25 OC, 168 h con 15 % de azucares
T. oleaginosus Frascos pH Lodo activado tratado
(ATCC 20509)™ | 6.5, 170 rpm, térmicamente (30 sélidos 204 35.2 0.150 23.9
28°C, 48 h solubles)
Hidrolizado acido de paja
de arroz 103 g/L
Frascos ELO.5g/L
T gfé'giggé”s 160 rpm, 25 MgS0,.7H,0 0.4 g/L 31.0 390 | 0.050 11.7
C,240 h KH,PO, 2.0 g/L

MnS0,.H,0 0.004 g/L
CuS0,.5H,0 0.0001 g/L

Fuente: Fodecyt 003-2012
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ANEXO 2

Ejemplos de experimentos empleando Yarrowia para producir aceite

Substrato (g/L)

Biomasa

g/L

Aceite
%

Productividad
g/Lh

Aceite/
substrato

Y lipolytica
ACA-YC
5033°

Glicerol (120)
pH 6.0

Frascos
28°C
180 rpm
375h

6.5

30.76

0.005

g/100g

31

Y lipolytica
M,

Glucosa (15)
(NH,4)SO, (5)
KH,PO, (1)
MgS0,.7H,0 (0.5)
EL (0.5)
pH 6.0

Frascos 25
°c
200 rpm
96 h

15.6

31.15

0.051

31

Y. lipolytica
MUCL
28849°

Glucosa (80)
KH,PO, (3)
Na,HPO4H,0 (3)
(NH4),504 (3)
MgS0,7H,0 ( 1)
ZnS0,7H,0 (0.04)
FeS0O,7H,0 (.016)
MnSO4H,0
(.0038)
CaCl,2H,0 (
0.023) CoCl,6H,0
(.0005)
CuSO,5H,0
(.0009)
Na,Mo0,2H,0
(0.00006)
HsBO; (0.003)
1.0 mL/L
vitaminas
pH 5.6

Glicerol (80)
igual

Acido acético (12)
igual

Reactor
30°C
800 rpm
1vvm
48 h

43.38

36.73

0.332

20

42.23

38.15

0.336

20

5.98

30.76

0.038

15

Y. lipolytica
s6*

Glicerol crudo
(25)

EL (1)
Bactopeptona
(.75)
MgS0,7H,0 (0 .5)
(NH4),504 (10)
KH,PO, (0.125)
pH 3.5

Reactor
30°C
550 rpm
1vvm
11h

12.3

16.0

0.018

Y. lipolytica

Glicerol (27.8)

Reactor

4.68

22.30

0.013
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ACA-DC KH,PO, (7) 28°C
50109° Na,HPO, (2.5) p0, >30%
MgS0,7H,0 (1.5) saturation
CaCl,2H,0 ( 0.15) 80 h
ZnS0,7H,0 (0.02)
MnSO,H,0 (0.06)
(NH,),S0, (0.5)
EL (0.5)
Glicerol (104.9) 6.71 20.41 0.017 5
igual
Reactor
Estearina (20) 28°C
Y. lipolytica (NH,4),S0, (5) 650 rpm
LGAM S(7)1; L (2) 0.3 vm 30.5 16.0 0.024 24.4
pH 6.0 200 h
Glicerol (50)
KH,PO, (7)
Na,HPO, (2.5)
A B
Y. lipolytica CacCl,2H,0 (0.15) °c
LGAM S(7)1, FeCl;6 H,0 (0.15) 500 rpm 8.0 43.2 0.105 8.7
ZnS0,7H,0 (0.02) 1.8 vum
MnSO,H,0 (0.06) )
(NH,4),50, (0.5)
EL (0.5)
pH 6.0
Frascos
V. lipolytica Glicerol (50) 28°C
DSM 70561" (NH,)NO; (5) 180 rpm 3.54 35.54 0.010 5.39
96 h
Y'Jllj"é";’;ts’fa igual igual 3.56 46.16 0.013 7.51
Glucosa (90)
(NH,);504 (2) Reactor
Y. lipolytica EL (1) 28 °C
(MTYLO65)' | Base nitrogenada 250 rpm 27.0 61.7 0.139 19.5
2.5vvm
(1.5) 120 h
pH 6.8
Hidrolizado acido
de bagazo de
. Frascos
cana detoxificado 26 °C
Y. lipolytica Azucares 160 rpm 11.42 58.5 0.070 33.4
Polg’ reductores (20) 9% h
EL (5)
Peptona (5)
pH 6.5
Y. lipolytica Hidrolizado acido Frascos
ATCC de paja de trigo 28°C 7.8 4.6 0.0002 1.23
20460 Azucares 200 rpm
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reductores (29.2) 144 h
MgS0,7H,0 (0.4)
KH,PO, (0.2)
MnSO,H,0 (0.03)
CuSO,45H,0
(.0001)
EL (1.5)
pH5.5
Frasgos
28 °C
160 rpm 11.6 46.3 0.069 10.7
Y. lipolytica Inulina (50) 78 h
ACA-DC (NH,),S0, (0.37) Reactor
50109 EL (0.35) 28°C
250 rpm 14.3 50.6 0.090 27.3
6.7 vvm
80 h
Glicerol crudo Frasgos
Y. lipolytica (NH,4),S0,4(0.1) 28 °C
Qu21™ KH,PO, (0.1) 150 rpm 4.92 301 0.015 /
MgCl,6H,0 (0.4) 96 h

# Andre et al (2009)

® Enshaeieh et al (2013)

° Fontanille et al (2012)

9 Juszczyk et al ( (2013)

® Makkri et al (2010)

¢+ Papanikolaou et al (2007)
9 Papanikolaou et al (2002)
" Sriwongchai et al (2013)

' Tai y Stephanopoulos (2013)
) Tsigie et al (2011)
“Yuetal (2011)

' Zhao et al (2010)

™ Poli et al (2014)

Fuente: Fodecyt 003-2012
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ANEXO 3

Ejemplos de experimentos empleando etanol

Referencia

Aceite

Etanol:

aceite

Catalizador %

aceite peso

Temperatura

"G

Conversién %
(tiempo min)

molar

Zhou et al 2003 | Girasol 251 1.4 (KOH) 23 98.5 (30)
Me”‘zgggtg; etal | Algodon | 61 2.0 (NaOH) 80 88 (60)
ArTze(;g";)it a1 pescado | 61 1.0 (KOH) 60 96.8 (60)
Boéa(;g%t a1 Girasol 7:1 1.5 (KOH) 32 93.6 (60)
e | e | | eon | @ | nw
KU(;%‘B% al Soya 121 | 0.3 (NaOH) 70 97.2 (60)
A‘(’ggoegt)a' Palma 6:1 1.3 (KOH) 50 88.2 (100)
- =@
Ge‘;:g((’g(')%gr)" | Algodsn | 71 1.5 (NaOH) 80 o (‘58)1
2.0 (NaOH) > ((668))51
Oliva
A0S | Acstede | 121 | 10(NaOH 0 A0
rechazo
ROd(r;%‘éegift | soya | 1021 | 035(NaOH) 29 91.8 (30)
Hézjzeokl‘;t) al Colza | 671 | 111(KOH) 25 91.1 (180)
K“mgoylg“mar Jathropa | 4:1 0.75 (KOH) i 97.8 (10)
Pezizvgleét)al Babassu 9:1 1.0 (KOH) 30 96.7 (60)
Ve”‘égg‘l’;eta' Girasol | 12:1 | 1.25(NaOH) 75 97.6 (5)
Fafzh(:'lzg A1 Mostaza | 81 | 090 (KOH) 60 94.0 (60)

2 Ultrasonido

Fuente: FODECYT 003-2012
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ANEXO 4

Resultados de los seis experimentos del disefio factorial 22 con repeticion del punto central de
la reaccion de transesterificacion del etanol con un aceite comercial de una mezcla de aceites de
soya Y girasol bajo efectos de ultrasonido.

Experimento 1

Disminucién del indice de Conversion
Muestra i
refraccion %

0 1.46664

1 2 1.45386 0.01278 68.41
2 4 1.45033 0.01631 86.07
3 6 1.44917 0.01747 91.87
4 10 1.44865 0.01799 94.47
5 15 1.44846 0.01818 95.42
6 20 1.44825 0.01839 96.47
7 25 1.44829 0.01835 96.27
8 30 1.44835 0.01829 95.97
9 35 1.44825 0.01839 96.47
10 40 1.44824 0.01840 96.52
11 60 1.44800 0.01864 97.72

Fuente: FODECYT 003-2012

Experimento 2

Tiempo, Indice de Disminucidn del indice de Conversién
Muestra . s ”
min refraccion refraccion %

0 1.46664

1 2 1.45621 0.01043 56.66
2 4 1.45451 0.01213 65.16
3 6 1.45365 0.01299 69.46
4 8 1.45326 0.01338 71.41
5 10 1.45314 0.01350 72.02
6 15 1.45293 0.01371 73.07
7 20 1.45310 0.01354 72.22
8 25 1.45280 0.01384 73.72
9 30 1.45267 0.01397 74.37
10 35 1.45302 0.01362 72.62
11 40 1.45283 0.01381 73.57
12 60 1.45258 0.01406 74.82

Fuente: FODECYT 003-2012
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Experimento 3

M Tiempo, Indice de Disminucién del indice de Conversion
uestra . s i
min refraccion refraccion %

0 1.46693
1 2 1.45335 0.01358 70.96
2 4 1.45219 0.01474 76.77
3 6 1.45104 0.01589 82.52
4 8 1.45058 0.01635 84.82
5 10 1.45039 0.01654 85.77
6 15 1.45017 0.01676 86.87
7 20 1.45020 0.01673 86.72
8 25 1.45011 0.01682 87.17
9 30 1.45065 0.01628 84.47
10 40 1.44990 0.01703 88.22
11 60 1.44978 0.01715 88.82

Fuente: FODECYT 003-2012

Experimento 4

Disminucién del indice de Conversion
Muestra -,
refraccion %

0 1.46697

1 2 1.45630 0.01067 56.21
2 4 1.45550 0.01147 60.21
3 6 1.45523 0.01174 61.56
4 8 1.45529 0.01168 61.26
5 10 1.45521 0.01176 61.66
6 15 1.45526 0.01171 61.41
7 22 1.45510 0.01187 62.21
8 25 1.45500 0.01197 62.71
9 30 1.45515 0.01182 61.96
10 40 1.45495 0.01202 62.96
11 60 1.45367 0.01330 69.36

Fuente: FODECYT 003-2012
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Experimento 5

Tiempo, Indice de Disminucién del indice de Conversién
Muestra . hy - o
min refraccion refraccion Yo

0 1.46751

1 2 1.45808 0.00943 47.31
2 4 1.45618 0.01133 56.81
3 6 1.45530 0.01221 61.21
4 8 1.45488 0.01263 63.31
S) 10 1.45454 0.01297 65.01
6 15 1.45444 0.01307 65.51
7 20 1.45477 0.01274 63.86
8 25 1.45434 0.01317 66.01
9 30 1.45432 0.01319 66.11
10 40 1.45420 0.01331 66.71
11 60 1.45426 0.01325 66.41

Fuente: FODECYT 003-2012

Experimento 6

Tiempo, indice de Disminucidn del indice de Conversién
Muestra . o i o
min refraccion refraccion Yo

0 1.46691

1 2 1.46099 0.00592 32.76
2 4 1.46029 0.00662 36.26
3 6 1.46020 0.00671 36.71
4 8 1.46014 0.00677 37.01
5 10 1.46017 0.00674 36.86
6 15 1.46011 0.00680 37.16
7 20 1.46014 0.00677 37.01
8 25 1.46014 0.00677 37.01
9 30 1.46011 0.00680 37.16
10 40 1.45999 0.00692 37.76
11 60 1.45995 0.00696 37.96

Fuente: FODECYT 003-2012
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ANEXO 5

Cromatograma de la distribucion de &cidos grasos del aceite del residuo extraido del café y de
los ésteres etilicos formados por la extraccion reactiva (transesterificacion in situ). Trazo en
rojo: aceite extraido con hexano. Trazo en verde: aceite extraido con etanol. Trazos en negro y
azul: ésteres etilicos
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ANEXO 6

Cromatograma de la distribucion de acidos grasos del aceite de semilla de ajonjoli y de los
ésteres etilicos formados por la extraccion reactiva (transesterificacion in situ). Trazo en rojo:
aceite extraido con hexano. Trazo en azul: aceite extraido con etanol. Trazo en negro: ésteres
etilicos
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1 26407
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ANEXO 7

Analisis técnico economico de la produccion de biodiesel de aceite de colza y metanol
(Apostolakou et al, 2009)

Resumen

Capacidad
50,000 Mg/afio (57,471 m® o sean 57.471 millones de litros)

Requerimientos materias primas
Aceite de colza: 50,800 Mg/afio
Metanol: 5,400 Mg/afio

Modo de operacion
Por lotes

Costo fijo de inversion
M$ 9.37

Costo de produccion
$67.53/ 50 kg

$ 1.3506/ kg

$1.175/ L
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Diagrama de Flujo
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Costo fijo de inversién

Costo M$ %

Reactores(dos) 0.561 5.99
Centrifugas (cuatro) 0.319 3.40
Tanques de proceso (tres) 0.240 2.56
Tanque de evaporacion instantdnea (uno) 0.043 0.46
Columnas de destilacion (dos) 0.289 3.08
Intercambiadores de calor en proceso y columnas (cinco) 0.484 5.17

Tanques de almacenamiento de materias primas y productos (cuatro) | 2.402 25.64

Costo de equipo 4.338 46.30
Costo de equipo instalado ? 5.206 55.56
Costo fijo de inversion ° 9.37 | 100.00

% Estimado en 1.2 por el costo de equipo

® Estimado en 1.8 por el costo del equipo instalado
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Costos de produccion

M$ % del costo de M$ % del costo de
produccion produccion
Costos variables
Materias primas 57.900 87.86
Materiales ° 0.094 0.14
Servicios de proceso ° 0.910 1.38
Total de costos variables 58.904 87.23
Costos fijos
Mantenimiento ° 0.940 1.43
Mano de obra ° 0.600 0.91
Laboratorio ' 0.120 0.18
Supervision ' 0.120 0.18
Overhead ¢ 0.300 0.45
Interés del capital " 1.406 2.13
Seguro, impuestos, regalias ' 0.375 0.57
Total de costos fijos 3.861 571
Costos directos de produccién 62.765 92.94
_Overh_ead _g,enjeral y gastos de 3140 4765
investigacion
Costo de produccion 67.53 100.00

% Incluye el costo del aceite vegetal (colza con un precio de $ 1,100/Mg, o sea, M$55.866), el
metanol (con un precio de $300/Mg, o sea 1.62), el catalitico, &cido clorhidrico e hidroxido de
sodio

® Estimado como el 1 % del costo fijo de inversion

°. Los servicios incluidos son la electricidad y el vapor

¢ Estimado como el 10 % del costo fijo de inversion

® Se estiman 15 operarios a un costo de $40,000 por afio por operario

" En ambos casos se estima como un 20 % del costo de mano de obra

9 Se estima como un 50 % del costo de mano de obra

" Se estima como un 15 % del costo fijo de inversion

' Se estima como un 4 % del costo fijo de inversion

J Se estima como un 5 % de los costos directos de produccion
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ANEXO 8

Anadlisis técnico economico de la produccion levadura oleaginosa, extraccion del aceite y
conversion a biodiesel (Koutinas et al, 2014)

Resumen

Capacidad
10,000 Mg/afio (11,494 m® o sean 11.494 millones de litros)

Requerimientos materias primas
Glucosa: 42,081 Mg/afo
Metanol: 1,086 Mg/afio

Modo de operacion
Por lotes

Costo fijo de inversion
M$ 113.32

Costo de produccién
$64.95/ 10 kg

$ 6.495/ kg

$5.651/ L
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Diagramas de flujo: produccién de la levadura, extraccion del aceite de la levadura,
conversion del aceite a biodiesel

V=100 Mining wak E 10155 sanlizamon 101 Fenremtation
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Fg 2, Process flow diagram for the MO extraction process,
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Fig 4. Process Now diagram for the process of biodiesel production via transestenification of the MO (indirect process).

Costo fijo de inversion

Equipo Costo M$

Fermentadores 43.2
Reactores 0.268
Compresores 11.9

Centrifugas 0.229

Filtro 0.522

Secador 0.250

Homogenizador 0.375
Decantador-Separador 0.155
Evaporador de un efecto 0.306
Tanque de vaporizacion instantanea 0.013
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Columnas de destilacion 0.224
Intercambiadores de calor 2.685
Tanques de proceso y almacenamiento 2.470
Costo de equipo 62.60
Costo de equipo instalado * 62.96
Costo fijo de inversion 113.32
# Estimado en 1.2 por el costo de equipo
b Estimado en 1.8 por el costo del equipo instalado
Costo de produccion
M$ M$ %
Costos variables
Materias primas * 21.233
Materiales ° 1.13
Servicios de proceso ° 15.169
Total de costos variables 37.532 | 57.79
Costos fijos
Mantenimiento ° 1.13
Mano de obra ° 0.875
Laboratorio ' 0.175
Supervision ' 0.175
Overhead ° 0.438
Interés del capital " 16.998
Seguros, impuestos y regalias ' 4.533
Total de costos fijos 24.324 | 37.45
Costos directos de produccién 61.856 | 95.24
Overhead general y gastos de investigacion
3.09
Costo de produccion 64.95 | 100.00
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% Incluye el costo de la glucosa ($ 400/Mg) el extracto de levadura ($ 400/Mg), el metanol ($
420/Mg), hexano ($ 410/Mg), NaOH ($ 2,600/Mg) y HCI ($ 70/Mg)

® Estimado como el 1 % del costo fijo de inversion

°. Los servicios incluidos son la electricidad, el vapor y el agua de enfriamiento.

9 Estimado como el 1 % del costo fijo de inversién

® Se estiman 35 operarios a un costo de $25,000 por afio por operario

" En ambos casos se estima como un 20 % del costo de mano de obra

9 Se estima como un 50 % del costo de mano de obra

" Se estima como un 15 % del costo fijo de inversion

' Se estima como un 4 % del costo fijo de inversion

I Se estima como un 5 % de los costos directos de produccion
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