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a= área interfacial, L2/L3 

A área, L2 

Ab ancho del deflector, L 

Ai ancho del impulsor, L 
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C* concentraci6n de oxígeno en el equilibrio con la presión parcial 

de oxígeno en la interfase de la burbuja, mol/L3 

e = concentraci6n de oxígeno disuelto en el medio líquido, mol/L3 
L 

CCR = concentraci6n crítica de oxígeno, mol/L3 

Di diámetro del impulsor, L 

DL difusividad molecular del oxígeno en el medio líquido, t
2/0 

Dt = diámetro del tanque, L 

F = fuerza aplicada a un fluido, F 

FG = fuerza gravitacional, F 

FI = fuerza inercial, F 

FI/ fuerza viscosa, F 

F(1 = fuerza de tensión superficial, F 

factor de conversión, ML/F02 
ge 

Hb altura del impulsor al fondo del tanque, L 

HC flujo de calor por conducci6n, H 

Hi espacio entre los impulsores, L 

HK flujo de calor por convección, H 

Hl altura del líquido, H 



- vi -

HR = flujo de calor por radiaci6n, H 

k = const.ante 

K constante 

kL = coeficiente de transferencia de masa gas-líquido, mol/L2e 

kLa = coeficiente volumétrico de transferencia de masa, mol/L4F, e-l 

kLaP coeficiente volumétrico de transferencia de masa multiplicado por 

' la presi6n total del tanque, mol/L 3e 

k coeficiente de transferencia de masa líquido-sólido, mol/L2e 
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Li largo del impulsor, L 

m = parámetro del modelo de Ostwald-de Waele, las unidades dependen del 

valor de n 

MF = factor momento, L/e 

n = parámetro del modelo de Ostwald-de Waele, adimensional 

N = velocidad rotacional del impulsor, e-1 
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Nb número de deflectores 
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NM número de mezclado 
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NRe número de Reynolds, adimensional 

N = número de Weber, adimensional 
We 

OAR = velocidad de acceso del oxígeno, mol/L3a 

P = potencia, FL/0 
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Po potencia absorbida en un sistema sin 
,, 

FL/9 aeracion, 

Pg = potencia absorbida en un sistema con aeración, FL/9 

Pg/V = potencia de aeraci6n por unidad de volumen, F/L29 

Q = flujo volumétrico de aire, L3/9 

Q0
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velocidad específica de respiraci6n del microorganismo, mol/M9 

Q/V = capacidad de bombeo del impulsor, 9-l 

Tip Speed = velocidad de punta, L/9 

TMIX = tiempo de mezclado, e 

V = velocidad, L/9 

volumen, L 3 

Va volumen de aire, t
3 

Vs velocidad superficial del aire, L/9 

Vt velocidad terminal de ascensi6n de la burbuja, L/9 

vvm = volumen de aire/volumen de medio/minuto, 9-l 

Y = distancia, L 

X concentraci6n celular, M/L
3 

a, b, c, d, o = constantes 

a, a, y = constantes 

P =densidad del fluido, M/L3 

µ viscosidad del fluido, M/L9 

µa = viscosidad aparente del fluido, M/L9 

e tiempo de mezclado, 9 

cr tensi8n superficial, F/L 

Tyx =esfuerzo de corte, F/L2 

To = esfuerzo de corte inicial, F/L
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1. INTRODUCCION. 

La biotecnología ha sido empleada desde hace miles de años. Durante 

muchos siglos la biotecnología se concentró principalmente en la producción 

de cervezp, vino, pan, leche fermentada y quesos. Fue en este siglo, con 

la aparición de productos químicos como los ácidos orgánicos y los alcoho­

les, que se entrevió la posibilidad de sacar más provecho de los microor­

ganismos. 

La segunda Guerra Mundial aceleró este proceso y a la producción masiva 

de penicilina le siguen una gran variedad de productos de importancia para 

el sector aalud y alimentario, entre otros. Cada uno de estos nuevos pro­

cesos involucró un paso irremediable: el escalamiento. 

Así en las fermentaciones aerobias este procedimiento comienza a adqui­

rir' cada vez más importancia. Se han buscado variables o parámetros que pue­

dan servir como base de los criterios de escalamiento, para trasladar efi­

cazmente los resultados del proceso de una escala ~ otra de mayor tamaño. 

En general los criterios convencionales de escalamiento se han aplicado 

poco en la práctica, dado que no satisfacen las características propias de 

cada proceso. Se han manejado una serie de correlaciones empíricas que sir­

ven para estimar dos de estos criterios, en general de manera fallida. Lo 

anterior es un saber común de las personas involucradas en esta área. Sin 

embargo no existe un informe que de manera cuantitativa demuestre que los 
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criterios de escalamiento se ha aplicado sólo en contadas ocasiones, y que 

las correlaciones empíricas tienen restricciones de uso muy específicas. 

El objetivo de este trabajo es demostrar cuantitativamente lo anterior, 

a través de un análisis y una evaluación de la literatura publicada en esta 

área de los años r.uarenta a la fecha. 

~artimos de los antecedentes históricos del escalamiento, definimos 

conceptualmente el escalamiento enfatizando su importancia, presentamos 

las bases teóricas necesarias para el escalamiento y procedernos a analizar 

a cada uno de los criterios de escalamiento, las correlaciones empíricas 

reportadas en la literatura, los factores adicionales a considerar y algu­

nos ejemplos de escalamiento. 

El presente trabajo agrupé información que se encontraba dispersa. 

Consideramos que esto será de gran utilidad para las personas que trabajen 

en el área e invitará a que se investigue más profundamente el tema. La 

sociedad actual demanda personal técnicamente capacitado para resolver este 

tipo de problemas; es necesario dejar a un lado el trabajo artesanal para 

abrir paso a nuevos procesos en la biotecnología de vanguardia. 



2. A • T E C E D E • T E S BISTORICOS 

DEL ESCALAMIEllTO 
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2. ANTECEDENTES HISTORICOS DEL ESCALAMIENTO 

Los primeros usos de la fermentación remontan a miles de años atrás; 

podríamos decir que formaron parte de la alimentación del hombre primitivo. 

La maduración de la carne y la producción de bebidas alcohólicas son sin 

duda los procesos fermentativos más dntiguos y fueron considerados durante 

mucho tiempo como algo mágico. 

Durante la Edad Media el hombre aprendió a mejorar el sabor del vino, 

del pan, de la cerveza y del queso, sin embargo desconocía a qué se debía 

el fenómeno. No fue sino hasta 1857 cuando Pasteur prueba que la fermenta­

ción alcohólica se debe a la presencia de o~ganismos vivos a los que llamó 

levaduras. Fue el mismo Pasteur quien demostró que ciertas enfermedades 

se deben a la presencia de microorganismos, y que es factible combatirlos 

utilizando algún agente químico elaborado a partir de un microorganismo 

no patógeno para el hombre. Este hecho cambia el curso de la historia de 

la medicina y da paso a una nueva ciencia: la microbiología. 

En 1928 Alexander Fleming descubre la penicilina como un agente quí­

mico secretado por un hongo del género Penicillium, capaz de inhibir al 

crecimiento microbiano, y por lo tanto con características potenciales 

de ser un importante agente terapéutico. 

No es sino hasta los primeros años de la Segunda Guerra Mundial, cuando 

se siente la necesidad de buscar un agente terapéutico para los heridos 
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da guerra, lltte los doctores Howard Florey y Ernsl Chai11 de la Universidad 

de Oxford rescatan los estudios de Fleming. En esos momentos la industria 

inglesa tenla como 6nico interés producir armamento, por lo que estos 

investigadores recurrieron a empresas norteamericanas para producir masi­

vamente el antibiótico. Estas industrias fueron: Merck, Pfizer y Squibb. 

La creciente demanda de penicilina durante la Segunda Guerra Mundial 

y el auge en el desarrollo de la producción de antibióticos, orilla a que 

las relaciones entre químicos, microbiolÓgos e ingenieros químicos se estre­

chen y formen equipos de trabajo para resolver problemas relacionados con 

la producción del antibiótico. 

En esa época ya se obtenfan por fermentación productos como etanol, 

ácido láctico, ácido acético, ácido cftrico, glicerol, acetona y butanol. 

Los procesos utilizados durante ese período fueron el cultivo sumergido 

anaerobio y el cultivo en superficie aerobio. Las mismas condiciones del 

proceso de acidez o de concentración del producto, creaban condiciones 

inapropiadas para el crecimiento de microorganismos, lo que se traducía 

en un mínimo control'de calidad. De ahí que el proceso de obtención de 

penicilina exigía un gran esfuerzo, ya que se hacía en cultivo sumergido 

aerobio, el cual requería de eficientes sistemas de aeración y agitación, 

y de esterilización. 

Las primeras cepas p~ra obtener penicilina se desarrollaron en matraces 

de laboratorio. Después, se emplearon recipientes agitados en donde se 
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buscó optimizar las variables más importantes del proceso. El volumen de 

operaci6n de estos recipientes agitados reducía la superficie de contacto 

con el aire, por ).o que el ingeniero químico tuvo como primera necesidad 

diseñar un sistema para suministrar aire estéril al sistema, y que éste 

satisfaciera la demanda microbiana de oxígeno. A escala de laboratorio, 

ya era evidente que reproducir un medio ambiente para los microorganismos 

similar al que tenía en los pequeños matraces era un camino difícil, que 

exigía definir ciertos criterios específicos de operación para que el 

traslado fuera 6ptimo. 

De lo anterior es fácil inducir que fue el proceso de producción ma­

siva de penicilina el primer antecedente de escalamiento en fermentaciones 

aerobias. Este tipo de fermentaciones adquieren desde esos años una impor­

tancia trascendental, ya que se introducen al mercado productos como anti­

bióticos (estreptomicina, kanamicina, novobiocina, etc), vitaminas, ami­

noácidos, enzimas, proteínas unicelulares y nucle6tidos, entre otros. En 

el siguiente capítulo tocaremos con más detalle.cuál es la importancia del 

escalamiento y su definición conceptual. 

Como puede verse en el cuadro 1 , el número de referencias publicadas 

con relación al escalamiento en fermentaciones aerobias no es muy grande¡ 

sin embargo dichas referencias han sido una gran ayuda para el diseño 

de nuevos procesos de fermentación. Podernos observar en el mismo cuadro que 

el mayor nlÍmero de publicaciones aparecen en la década de los años setenta, 

que coincide en gran parte con el auge de la ingeniería bioquímica. 
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1950 - 1959 
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1970 - 1979 

1980 - 1983 

- 6 -

RELACION HISTORICJ\ DE REFERENCIAS PUBLICADAS EN EL AREA DE 
ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS 

TOTAL DE REFEP.ENCIAS 

4 

12 

24 

9 

No. DE LA REFERENCIA 

1,36,72,73,74 

13,17,32,39,42,43,66,70,75, 
76 

6,7,8,11 ,14,15,19,20,21,23,24, 
27,30,33,34,35,37,38,45,58,62, 
63,64,68,69 

3,16,22,29,50,51 ,61,67,88 

En cuanto a las publicaciones sobre ejemplos de escalamiento, también 

podemos dar una secuencia histórica en el cuadro 2 • 

CUADRO 2 REIACION HISTORICA DE LAS REFERENCIAS PUBLICADttS SOBRE EJEMPLOS 
DE ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS 

AGO 

1950 - 1959 

1960 - 1969 

1970 - 1979 

1980 - 1981 

l\ U T O R 

Karow EO y Bartholomew WH 1 

Bartholomew WH74 
Roxburq~ JM, Spencer JFT, 
et al 
Stiohm j,Dale H~, et a172 

F E R M E N T A C I O N 

Estreptomicina, penicilina 
Vitamina B12 

Acido ustálgico 
Levadura para panificación 

Gaden EL 70 Penicilina 
Steel R , Maxon WD75 

39 
Novobiocina 

Jensen AL,Shultz JS, eL al Clorotetraciclina 
Taguchi H, Imanaka T, et 
a176 

42 Jarai M, Gyory E, et al 

Sanchez-Marroquín A,Ledezma 
M, et al 45 
Bylinldna ES y Birukov w 7 

Mizrahi A, Arnan ~ et a18 
Mechon Y, Fend A, et al 37 

Glucoamilasa 
Nistatina, cicloserina 

Lisina 
Penicilina, Oxitetraciclina 
Antibiótico 
Acido cítrico 

Blakebrough N,Moresi M50151 Levadura 
Buckland B88 Antibiótico 
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De las 49 referencias encontradas en el dr~d de escalamiento en fer­

mentaciones aerobias, sólo 15 contienen ejemplos de procesoñ de escalamien­

to. Es contradictorio si tomamos en cuenta que de los años cuarenta a la 

fecha se han desarrollado un gran número de procesos (79) • Lo que parece 

indicar el cuadro 2 es que en realidad no hay interés en publicar, o bien, 

que al ser procesos industridles la información es restringida y por eso 

sólo apdrecen unas cuantas publicaciones. 

Los antecedentes históricos de los procesos de escalamiento indican 

que tanto en la época de los sesenta como en la de los setenta, los grupos 

de investigación se preocuparon por qué es el escalamiento. En la actuali­

dad cuando la biotecnología empieza a ser una disciplina emergente no hay 

reportes en el tema. De ahí el gran reto del investigador que logra rea­

lizar un desarrollo tecnológico en el .área, con el mínimo de herramientas 

técnicas que le permitieran comparar su proceso con uno ya establecido, 

por lo que su éxito se enmarca dentro del sistema de aprendizaje por ensa­

yo y error. 



l. D E F I • I C I O • B IllPORTA•CIA 

DEL ESCALAllIEllTO E• 

PBRllE•TACIO•ES AEROBIAS 
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3. DEFINICION E IMPORTANCIA DEL ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS 

El término "escalamiento" se entiende técnicamente como un procedimiento 

mediante el cual se transfieren condiciones y resultados de un proceso de 

una escala a otra. 

El cuadro 3 nos muestra 5 definiciones de escalamiento dadas por di-

ferentes personas que trabajan en el área de ingeniería bioquímica. 

CUADRO 3 DEFINICION DE ESCALAMIENTO 

AUTOR A 9 O 

Aiba s, et al(62) 1973 

Allen Derek (86) 1977 

Banks GT(23) 1980 

Moo Young M,et al (29) 1981 

QUintero R (61) 1981 

D E F I N I C I O N 

El escalamiento es el estudio de un 
problema que se asocia con la trans­
ferencia de datos obtenidos en labo­
ratorio y planta piloto a la producción 
industrial. 

El análisis, modificación y adaptación 
de la información básica que se requiere 
para el diseño y operación a gran esca­
le obtenida del trabajo realizado en pe­
queña escala se le conoce como escala­
miento. 

Desde un punto de vista est~ictamente 
científico, el escalamiento es reproducir 
exactamente los resultados obtenidos en 
nivel laboratorio a una escala mayor. 

Cuando a nivel laboratorio se han encon­
trado las condiciones óptimas para un 
proceso del crecimiento de un microor­
ganismo específico o de su productividad 
metabólica, existe entonces la necesidad 
de transferir estos datos a e~uipos más 
grandes. A este proceso se le conoce como 
escalamiento. 

El escalamiento es trasladar pruebas de 
pequeña escala a una escala mayor. 
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De las cinco definiciones que se citan, ld definición más precisd 

del escalamiento en fermentaciones aerobias es la presentada por Moo 

Young et al, (29). Cabe mencionar que en realidad cuando un proceso 

de fermentación a nivel industrial desea mejordrse en términos de produc­

tividad, se realizan experimentos en equipos de laboratorio que simulen el 

proceso a gran escald. El procedimiento que se sigue en este caso es el 

de transferir resultados de una escald mayor a una escald menor; el tér­

mino en inglés es "scale down". En este trabajo sólo nos ocuparemos de la 

transferencia de datos de una escala a otra de mayor tamaño ("scale up"}. 

El escalamiento se inicia generalmente utilizando una cepa liofilizada 

o un cultivo almacenado viable, inoculando con ellos un matraz agitado, ni­

vel laboratorio: 300-500 ml, o pequeños fermentadores. Después se inocu­

lan fermentadores piloto, nivel planta piloto: 5-2500 litros, y finalmente 

se pasa a la escala de producción, nivel industrial: 5000-400,000 litros. 

No existe consenso para delimitar el intervalo de volumen de operación 

en que un proceso se considere de nivel de .laboratorio, planta piloto o 

planta industrial. Los valores mencionados son los que Quintero (22), re­

comienda para delimitar las escalas. 

En cada una de las escalas se persiguen fines diferentes. A nivel 

laboratorio se buscan nuevos productos, cepas o medios de cultivo y se 
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estudian mecanismos de control. En planLa piloto se estudian efectos de 

aeraci6n, temperatura, pH, cinética y dinámica de los cultivos. En la:.. 

plantas industriales se trata de aumentar la productividad. 

Para P.scalar eficazmente un proceso es necesario tomar en cuenta las 

siguientes dos consideraciones: 

lCon qu~ criterios se debe hacer el escalamiento? 

lCuál es la escala mínima en la cual se puede obtener informaci6n 

para efectuar el escalamiento? 

No existe respuesta Única a las dos preguntas anteriores, se requiere 

un profundo análisis de los factores involucrados para aproximarse a una 

respuesta correcta. 

Los criterios de escalamiento se refieren a variables físicas que 

se miden directamente en el proceso, o bien parámetros derivados de ellas. 

Para seleccionar los criterios de escalamiento es necesario tornar en cuenta 

el tipo de P.roblema que queremos resolver. Los tipos de problemas incluyen: 

a) un proceso nuevo y una planta nueva 

bl un proceso nuevo en equipo existente 

c) modificaci6n al equipo existente para mejorar la productividad 

En cada caso se desea mantener las condiciones ambientales similares 

al trasladarse de una escala a otra. 
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En la práctica se han escogido varios criterios para efectuar el es­

calamiento, todos ellos basados en observaciones empíricas. Los criterios 

de escalamiento que se mencionan en la literatura para escalar tanques agi­

tados por medios mecánicos en fermentaciones aerobias son los siguientes: 

l. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa, kLa 

2. Potencia de aeración por unidad de volumen, Pg/V 

3. 

4. 

s. 

6. 

Velocidad 

Tiempo de 

Número de 

Capacidad 

de punta, Tip Speed 

mezclado, TMIX 

Reynolds, NRe 

de bombeo ~l impulsor, Q/V 

1. Velocidad de transferencia de masa por unidad de volumen, Na 

8. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa multiplicado por 

la presión total del tanque, kLaP 

9. Coeficiente de transferencia de masa gas-líquido, kL 

10. Factor momento, MF 

11. Coeficiente de transferencia de masa líquido-sólido, ks 

12. Velocidad específica de respiración del microorganismo, Q02 

13. Velocidad de acceso del oxígeno, OAR 

El empleo de cada uno de ellos dependerá de las condiciones de opera­

ción que se tengan y del sistema, tal y como se analizará posteriormente. 

La elección de la escala mínima necesaria para obtener información para 

escalar es importante desde un punto de vista económico y de operación. La 
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determindción de la escala mínimd es un problema que debe resolverse para 

cada caso específico. Quintero (22), recomienda seguir los siguientes 

lineamientos: se deberá escoger una escala en la cual la aeración super­

ficial no sea importante (volumen de operación mayor a 400 litros), en don­

de·el'consumo de potencia de aeración por unidad de volumen sea del orden 

de 1 a 3 Watt/litro, y la velocidad rotacional del impulsor varíe entre 50 

y 250 RPM. 

En la industria las plantas piloto instaladas varían en volumen, pero 

existe consenso general de que con un fermentador de 1000 a 2000 litros es 

factible tener información para el escalamiento (22). 

De lo anterior se desprende que resolver el problema del escalamiento 

tiene una gran relevancia en los procesos de fermentación, ya que su buena 

solución puede ser definitiva en determinar la factibilidad de fabricar un 

producto a nivel industrial. 

En general podríamos decir que a medida que aumenta el tamaño de los 

equipos se encuentran mayores limitaciones de operación. Un buen procedi• 

miento de escalamiento evitará errores y pérdida de esfuerzo. 

La biotecnología podrá aportar soluciones a problemas de alimentos y 

de deficiencia de proteínas y contribuir d la revolución farmacéutica que 

se basará en el progreso de la bioquímica celular, de la biología molecular 
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y de la ingeniería genética. En todos los avances presentes y futuros, se 

tendrá la necesidad de trasladar resultados de nivel laboratorio a nivel 

industrial, por lo que el procedimiento de escalamiento será inevitable; 

de ahí que la eficiencia del mismo sea actualmente un tema de gran interés. 



4. BASES TEORXCAS 

DEL BSCALAllXBWTO 
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4. BASES TEORICAS DEL ESCALAMlEN'IO 

I. AERACION Y AGITACION 

La aeración y la agitación en las fermentaciones aerobias tienen dos 

objetivos principales: 

suministrar el oxígeno que requieren los microorganismos para satis­

facer sus demandas metabólicas. 

homogeneizar el caldo de fermentación de tal manera que no se establez 

can gradientes de concentración. 

Un objetivo secundario es remover el dióxido de carbono producido por 

el metabolismo microbiano, ya que en altas concentraciones es tóxico. 

1. Transferencia de masa 

1.1 Resistencias a la transferencia de masa. 

Para optimizar el proceso de aeración y agitación en los sitemas bio­

lógicos, es muy importante conocer cuál o cuáles son los pasos que limitan 

la transferencia de oxígeno, desde que éste se encuentra contenido en la 

burbuja de aire hasta que es aprovechado por el microorganismo. ver figurd (1). 

Moo Young y Blanch (29) indican 8 resistencias a la transferencia de 

masa y son las siguientes: 

(a) en la película del gas 

(b) en la interfase gas-líquido 

(c) en la película del líquido 
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Id) en el medio de cultivo 

!el en la película del líquido que rodea al microorganismo 

(f) en la interfase s61ido-1Íq•Jidu 

(gl en el microorganismo 

(h) en los sitios dentro del microorganismo, donde ocurren las reacciones 

químicas 

d 
,._. 

e 
:~t> 1 t> f 
\ 1 -t>h ... 

célula 

Figura 1 Resistencias a la transferencia de oxígeno 

En los sistemas de fermentación, debido a las altas difusividades de 

los gases y sus bajas solubilidades, invariablemente la resistencia que 

controla el proceso global de transferencia de masa se localiza en la inter-

fase gas-líquido. Cuando hay formaci6n de agregados celulares y la visco-

sidad del medio se incrementa, la resistencia que controla la transferencia 

de masa se encuentra en el paso del oxígeno a través del agregado celular. 

1.2 Teoría de la transferencia de masa 

La ecuaci6n de velocidad de transferencia de masa se expresa como: 

VELOCIDAD DE TRANSFERENCIA 
DE MASA POR UNIDAD DE 

VOLUMEN 

COEFICIENTE VOLUMETRICO FUERZA 
DE TRANSFERENCIA DE x IMPULSORA 

MASA 
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Esta fuerza impulsora puede ser una diferencia de concentraci6n de 

tal forma que: 

N 
a 

donde: 

(1) 

N 
a velocidad de transferencia de masa por unidad de volumen 

(moles A/volumen tiempo) 

coeficiente volumétrico de transferencia de masa 
(moles A/volumen tiempo fuerza impulsora) 

e• = concentraci.6n de oxigeno en el equilibrio con la pres ion parcial de 
oxígeno en la interfase de la burbuja !moles A/volumen) 

CL = concentraci6n de oxígeno disuelto en el medio líquido 
(moles A/volumen) 

El coeficiente volumétrico de transferencia de masa puede tener 

diferentes unidades dependiendo de la fuerza impulsora que se mida. 

Para evaluar a la fuerza impulsora, Wang et al (63), proponen que para 

fermentadores menores de 50 litros puede utilizarse la ecuaci6n 1 , donde 

se incluye la fuerza impulsora promedio. 

En el caso de fermentadores mayores de 50 litros, Wang et al (63), re-

comiendan calcular la fuerza impulsora como una media logaritmica de la 

siguiente manera: 

(C* entrada - CL) - (C* salida - CL) 

(2) 
e• entrada - CL 

ln 
e• salida - c1, 
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1.3 Respiración microbiana 

La demanda microbiana de oxígeno se ve generalmente determinada por las 

reacciones enzimáticas del propio metabolismo. Este oxígeno que requiere el 

microorganismo lo va a encontrar en el medio de cultivo en forma de oxígeno 

disuelto. La gran desventaja del oxígeno es su baja solubilidad, ya que 

en condiciones normales de fermentación alcanza valores inferiores a los 

10 mg/l; la glucosa por ejemplo, tiene valores superiores a los 10,000 mg/1 (63). 

Para diseñar eficientemente un proceso de fermentación es importante ce-

nacer cuál es el perfil de demanda microbiana de oxígeno. Si se traza una 

gráfica de la velocidad de respiración especÍf ica del microorganismo CQ02l con 

tra la concentración de oxíg~no disuelto se obtiene la curva de la figura 2 • 

Figura 2 Relación de Q02 con CL (representación esquemática) (62) 

El valor de CL para el cual la derivada de Q02 con respecto a CL se hace 

cero, se conoce como concentración crítica de oxígeno (CCR) • La línea punte~ 

da de la figura indica, según se cree hasta ahora, que a altas concentracio-

nes de oxígeno, éste actúa como un inhibidor de las reacciones enzimáticas (62). 

Con respecto a CCR' se ha observado que para las fermentaciones newtoni~ 

nas(*) existe un valor Único de CCR' mientras que en las no newtonianas(*) exi! 

ten varios (lll • 

(*) más adelante se discuten .fluidos newtonianos y no newtonianos. 
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El cuadro 4 presenta valores de velocidad de respiración específica 

y de concentración crítica de oxígeno para diferentes microorganismos. 

CUADRO 4 VALORES DE VELOCIDAD DE RESPIRACION ESPECIFICA Y DE CONCENTRA­
CION CRITICA DE OXIGENO PARA DIFERENTES MICROORGANISMOS 

Microorganismo CCR (mg/l) 

Saccharomyces cerevisiae a.o 0.6 

Escherichia coli 10.8 0.26 

Candida utilis 1.1 

Pseudomonas oralis 2.0 

Klebsiella aviogenes 4.0 

Referencia (61) 

El cuadro S presenta los valores de la concentración crítica de oxígeno 

para Streptomyces niveus en diferentes sistemas de fermentación. 

CUADRO S VALORES DE CONCENTRACION CRITICA DE OXIGEtlO PARA STREPTOMYCES 
NIVEUS EN DIFERENTES SISTEMAS DE FERMENTACION 

Volumen del Fermentador Diámetro del Velocidad Rotacio- concentracion 
(litros) impulsor (cm) cional del impulsor crítica de oxí-

(RPM) geno(\saturación) 

20 21.0 180 so 
250 1 s.s 175 5 

250 23. 7 175 22 

250 , 5.8 220 18 

15,000 76.8 164 55 

15,000 90.5 124 55 

Referencia (, 1) 
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A medida que aumenta la demanda microbiana de oxígeno, llegará un mo-

mento en que ésta se aproxime al valor de la máxima capacidad de transfe-

rencia de oxígeno, de tal manera que la concentración de oxígeno disuelto 

tienda a cero. Esto es más claro del siguiente balance de materia: 

donde: 

X =concentración celular(masa celular/volumen) (g cel/l) 

En estado estacionario: 

Q02 X 
CL =C* - y--

(3) 

(4) 

Si el segundo término de la parte derecha de la ecuación tiende a incremen-

tarse el CL disminuye hasta volverse cero. 

1.3 Métodos para dete:cminar el coeficiente volumétrico de transferen-

cia de masa. 

Para determinar el kLa, existen dos tipos de medición: 

medición indirecta: oxidación de sulfito 

técnica de eliminación de gas 

medición directa: balance de oxígeno 

técnica dinámica 

En el cuadro 6 se presentan el principio, ventajas y desventajas de 

cada uno de los métodos. 
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CUl\DRO 6 METODOS PARA DE'l'ERMINl\R EL COEFICIENTE VOLUMF.TRICO DE TRANSFE­
RENCIA DE MASA 

I. :INDIRECTOS 
a)Oxidaci6n de 
sulfito 

b)Técnica de 
eli:ninaci6n de 
gas 

U.DIRECTOS 
a}Técnica 
din&mica 

b)Balance de 
oxígeno 

PRINCIPIO VENTAJAS DESVENTAJAS 

Se basa en la oxidación Es sencillo. Los valores de kLa son 
del sufito de sodio;. la Es econ6mico. aproximadamente 1.5 
velocidad de oxidacl6n El valor del veces mas grandes que los 
es funci6n de la veloci- k a se dice que de caldos de fermentaci6n. 
dad de transferencia de ek iln número de A gran escala es incos-
oxígeno. calibración para tt>ablc. 

se elimina el ox!'..geno 
del sistema introducien 
do N2.se introduce aire 
y se registra con un 
electrodo el incremento 
de CL en el sistema. 

El ~ic~ rrin~tplo ñ~ 
la técnica de elimina­
ci6n de gas,s6lo que se 
efectua bajo condicio­
nes reales de fermenta­
ci6n. 

Se determina directa­
menta la absorción 
de oxígeno con un ana­
lizador paramagnético 
de oxígeno. 

relacionar el Requiere de mucha mano 
funcionamiento de obra. 
físico del fer.nen 
tador con la pro:" 
ductividad del 
sistema (74). 

Es sencillo,só­
lo requiere del 
electrodo. 
Rápido. 

Determinaci6n 
en condiciones 
reales de fer­
mentación. 
Es sencillo, só­
lo requiere de 
un electrodo de 
membrana. 
Rápido. 

Determinaciones 
en condiciones 
reales de fer­
mentación. 
Sencillo. 
Rápido. 

A gran escala es incos­
teablo por el N2. 
La determinación de CL 
os puntual(donde se ubi­
ca el electrodo). 
se requiero un elet:trodo. 

A gran escala es incos­
teahle. 
No puede emplearse en con· 
diciones de 02 limitante. 
Electrodo de membrana ba­
jo tiempo de respuesta. 
Las concentraciones bajas 
de oxígeno pueden afectar 
la Q02 • 

El analir.~dor parama911é­
tico de oxtgeno debe ser 
muy preciso, lo cual im­
plica un alto costo. 

Referencia• (61), (62), (65) y (64). 
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1. 5 Transferencia C.e oxígeno de las burbujas al medio de cultivo. 

La mayor parte de la transferencia de oxígeno ocurre cuando se forma 

la burbuja de aire. La presión parcial de oxígeno en el interior de la bur 

buja disminuye por lo tanto, la fuerza impulsora, a medida que esa burbuja 

asciende por el fermentador se dice que es una burbuja vieja (81) y trans­

fiere muy poco oxígeno. 

La edad de la burbuja es el intervalo de tiempo entre el momento en 

que se formó y el momento en que es resuspendida (19). 

Cuando se redispersan las burbujas, estas se unen y por lo tanto el 

contenido del gas de las burbujas redispersadas se mezcla. La redispersión 

da lugar a burbujas frescas cuya concentración de oxígeno es más baja que la 

concentración de oxígeno del aire fresco, (81). 

La cantidad de burbujas que se redispersan en un fermentador es un fac­

tor muy importante en la transferencia de oxígeno. Entre mayor sea el nú­

mero de ellas , aseguraremofi una mejor transferencia de oxígeno en el medio 

de cultivo, lo cual repercutirá en la productividad del sistema. 

2. Agitación Mecánica 

2.1 Fluidos newtonianos y fluidos no newtonianos. 

La ley de la viscosidad de Newton nos dice que la fuerza que se le 

aplica a un fluido por unidad del área es proporcional a la disminución de 
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la velocidad del fluido con la distancia. La constante de proporcionalidad 

es la viscosidad del fluido. Los fluidos que cumplen con esta ley se deno-

minan fluidos newtonianos. 

La ley de Newton se expresa en la siguiente ecuación: 

F V 
ge i\ = µ Y (51 

donde: 

F fuerza (kgf) 

P.. area (m
2) 

\J viscosidad (Kg/m seg) 

V velocidad (m/seg) 

Y = distancia (m) 

ge = factor de conversión (Kg m/ Kgf seg
2

l 

Para utilizar la ecuación 5 , Bird (84) propone que se exprese en 

una forma más explícita de la siguiente manera: 

dVx 
tyx = - µ dy-

donde: 

(6) 

tyx = es el esfuerzo de corte que se ejerce en la dirección X a una distan­

cia constante y sobre la superficie del fluído (Kg/m2). 

Vx velocidad del fluido en la dirección X. 

De acuerdo con la ecuación 6 , el esfuerzo de corte sigue la dirección 

del gradiente negativo de velocidad, es decir, va de una región de veloci-

dad alta a otra de baja velocidad. 
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De acuerdo con la ley de la viscosidad de Newton al representar en una 

gráfica tyx contra (-dVx/dy) para un flu1do determinado, debe de obtenerse 

una línea recta cuya pendiente es la viscosidad del flu1do a una cierta tem-

peratura y presión; v~r la figura 3 • 

<yx 

-dVx 
dy 

Figurd Fluidos newtun1dnos <SS) 

En las fermentaciones aerobias la presencia de bacterias y levaduras 

genera flu1dos newtonianos. 

Algunos flu1dos no se comportan de acuerdo con la ley de la viscosidad 

de Newton y se les conoce como flu1dos no-newtonianos. Tal es el caso en 

fermentaciones donde el microorganismo es un hongo o microorganismos actino-

micetos. En la figura 4 se grafica <yx contra (-dVx/dy) para estos ma-

teriales. 

En los flu1dos pseudoplásticos la viscosidad disminuye al aumentar el 

gradiente de velocidad; en los flu1dos dilatantes la viscosidad aumenta 

con el gradiente. 
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tyx 

-
-dVx 
dy 

Figurd 4 Fluidos no n~wtonianos (85) 

a) Modelo de Bingham 

El fluido de Bingham permanece rígido mi·:m.tras el esfuerzo de corte es 

menor que un determinado valor to, por encima del cual se: corrporta de for-

:na semejante a un fluido newtoniano. Siguen la siguiente ecuación: 

tyx = - \J dVx + to 
dy-

(7) 

b) Modelo de Ostwald-de Waele 

Este modelo se presenta a través de la siguiente ecuación conocida 

como la ley de la potencia: 

tyz = -m1~~x1n-1 ~~x (8) 

donde: 

m = parámetro del modelo de Ostwald-de liaele (las unidades dependen del va-

lor de n) 

n =parámetro del modelo de ostwald-de waele (adimens!onal). 

Para n = 1 se transforma en la ley de la viscoeidad de Newton, sien-

do m = µ; por consiguiente, la desviación del valor de n con respecto a 
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la unidad es una medida del qrado de desviación del comportamiento newto-

niano. 

Si: 

n < fluido pseudoplástico 

n > fluido dilatante 

2.2 Características de un fermentador estándar. 

Para los fermentadores con agitación mecánica se han fijado una serie 

de relaciones geométricas, las cuales se han norn·o1lizado. Este tipo de 

fermentadores son los de uso más frecuente y se les oonoce cono fermenta-

dores tipo estándar. En la figura 5 se muestra el dibujo esquemático de 

este fermentador, con un solo impulsor. 

Figura 5 Fermentador 
estándar (61) 

donde: 

Di diámetro del impulsor (m) 

Dt diámetro del tanque (m) 

Hl = altura del líquido (ml 

Li = largo del impulsor (m) 

111 

l I 
.__.__ _ ___..__.1 
------------... ot------------·I ~ 

Hh altura del impulsor al fondo del tanque (m) 

Ai ancho del impulsor (m) 

Ah = ancho del deflector (m) 



En el cuadro 7 se muestran las relaciones geométricas que se reco-

miendan (61,82) para este tipo de tanque, con un solo impulsor. 

CUADRO 7 RELACIONES GEOMETRICAS PARA UN FERMENTADOR ESTANCAR 

Tipo de Impulsor Di/Dt Hl/Dt Li/Dt Ai/Dt Hb/Di Nb Ab/Dt Hb/Dt 

Turbina de aspa 
plana 1/3 1/4 1/5 4 1/10 1/3 

Paleta 1/3 1/4 4 1/10 1/3 

Hélice marina 1/3 Hélice=Di 4 1/10 1/3 

Nb = numero de def lectores 

F.l vol~n que ocupa el medio de cultivo es usualmente un 70-75% del vo-

lumen nominal del tanque. 

En planta piloto y a nivel industrial se recomienda el uso de más de.un 

impulsor. cuando se utilizan 2 o más impulsores la relación Hl/Dt se reco-

mienda sea mayor que 1 (61). 

Wang et al (63) recomiendan la siguiente ecuación para conocer cuál 

es el número de impuslores que debemos utilizar en nuestro sistema: 

Hl - Di Di > número de impulsores > Hl - 2Di 
Di 

(9) 

La distancia entre impulsores es muy importante ya que de ella de-

pende la potencia que pueda absorber el sistema y el tipo de mezclado que 
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se logre. Si los im ulsores están muy ·separados, se tendrán zonas ma1 agi­

tadas; si están muy juntos, las corrientes de flujo que proóucen se inter­

fieren. 

Wang et al (63) proponen la siguiente ecuación para encontrar el es­

pacio apropiado ent ·e los impulsores (Hi): 

Di < Hi < 2 l>i (10) 

2.3 Potencia . sorbida en un sistena no aireado. 

CUAndo se escala un sistema aireado es necesario conocer la potencia 

que absorbe un sist-ma no aireado, por las siguientes razones: 

1° Nos permite estimar cuál será el consumo de potencia en un sistema 

aireado. 

2° Dado que la eiterilización del tanque, en donde sólo se agita y no se 

introduce air1', es la operación que más potencia consume, este valor 

puede servir c:oirC parámetro para diseñar cuál debe ser la entrada 

de potencia a: sistema. 

Para el cálculo de la potencia es necesario tomar en cuenta el tipo 

de fluido que esta s trabajando, por lo que a continuación se presentará 

el cálculo para f uidos newtonianos y no newtonianos. 
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a) Fluidos newtonianos 

En el año de 1950, Rushton (63) introduce un número adirnensional que 

sirve para caracterizar a la po~encia. 

Número de la potencia = N = ~ 
p N3oi5p 

Fuerza externa 

Fuerza interna 

(11) 

Po = potencia absorbida en un sistema sin aeración (Kgf m/seg) 

~ 2 ge = factor de conversion (Kg rn/Kgf seg ) 

N velocidad rotacional del impulsor(RPS) 

p densidad del fluido(Kg/rn3) 

Si emplearnos deflectores en nuestro sistema y conoce!TQS el número de 

Reynolds (NRe= N Di 
2
pl ( 12) , podernos calcular la potencia del sistema em­

µ 
pleando la gráfica de la figura 6 (Np función de NRe). 

ano.. 
vi ~ "' o o,... 

P< z 
.,; '10 
.... 
u z 
~l 

~ 
P< 

¡.:¡ ., 
o 
o 
l:t: 

~ 
::> 
:?. 

0.1 
'1 

Figura 6 

TllRR JNA 6 ASPAS 

~ 

PALETA 6 ASPAS 

PALETA 4 ASPAS 

PROPELA 

1102 103 '104 

NUMERO D8 REYNOLDS ~ 
µ 

Correlaci6n entre el número de Reynolds y 

s 

el número de potencia para diferentes impulsores (63) 
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En la figura 6 puede observarse que para NRe >104, el Np es constan 

tante. Si tuvieramos una turbina de 6 aspas planas y NRe > 1 o4 • el Np sería 

6. 

b) Fluidos no newtonianos. 

En e1 caso de fluidos no newtonianos se tiene el problema del cálculo 

de la viscosidad del sistema. Para evaluar NRe es necesario calcular la 

viscosidad para las condiciones de operación; así la viscosidad recibe el 

nombre de viscosidad aparente ( µa) y NRe quedaría expresado de la siguiente 

forma: 

NRe modificado = N Di 
2

p 
µa 

(13) 

Taguchi y Mi.yam:>to (40) relacionaron NRe modificado y Np para calcular 

la potencia de un sistema de producción de glucoamilasa sin aire. tos resul 

tados mostraron que Np no sólo es función de NRe, sino también del diámetro 

del tanque, diámetro del impulsor y del ancho del impulsor. Así Np está 

dado por: 

si: 

(Di/Dt) l3 (Ai/Dt) y 

NRe <10 Np ~ 32(N )-0. 9 (Di/Dt)-i.? (Ai/Dt)0. 4 
Re 

10<N <SO Np=11(N i-0 ·4 (Di/Dt)-1. 7 (Ai/Dt)o.s 
~e Re 

N ~.so Np = 9 (N )-o.os (Di/Dt)-1· 2 (Ai/Dt) 0 •9 
Re Re 

2.4 Potencia absorbida en un sistema aireado. 

( 14) 

LOS requerimientos de potencia en un sistema aireado disminuyen consi-

derablemente comparados con los requerimientos de un sistema sin aire. La 
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razón principal es una disminución en la densidad del fluido que se encuen 

tra alrededor del impulsor. 

La relación del volumen del aire incorporado al sistema y del volumen 

total (aire más medio de cultivo) está dada por lo que se conoce como ia 

fracción de burbujas (hold up) del sistema, tal y como se muestra en la 

siguiente ecuación: 

"Hold up"= ~ 
Va+VL 

donde: 

Va volumen de aire 

VL = volmnen del medio de cultivo 

(15) 

El valor del "hold up" en el tanque no es constante a lo largo del 

tanque; algunos autores afirman que el "hóld up" adquiere su valor máximo 

entre el impulsor y la superficie del medio de cultivo (89),(90). 

La razón entre potencia de aeración (Pg) y la potencia de un sistema 

no aireado (Po), se relaciona con el "hold up" de la siguiente manera: 

~ - 1- "hold up" pO - (16) 

si el "hold up" es muy grande la relación Pg/Po es baja y el sistema 

se encuentra en una situación que se conoce como inundación de aire (flooding). 

La inundación ocurre cuando se manejan ~lujos de aire muy altos, de tal 

manera que el impulsor se vuelve incapaz de manejar la mezcla gas-líquido 

y a la vez dispersar el gas que está entrando. 
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a} Fluidos newtonianos. 

Para sistemas aireados, Oyama y Endoh en 1955 (63) introdujeron un nú-

mero adimensional que llamaron número de aeración NA. Este número es mut 

útil porque servirá 

velocidad 

NA. 

donde: 

velocidad 

Q/Di
2 

= N Di 

para calcular la potencia 

superficial del aire 
de punta 

3 Q = flujo volUllletrico del aire (m /seg) 

consumida por el sistema. 

( 17) 

Normalmente encontramos que para indicar cual es el gasto o flujo del 

aire en el sistema, se utilizó el término "vvm" que significa: 

volumen del aire 
volumen de medio x minuto ~ vvm 

La velocidad superficial del aire (Vs rn/min) calculada en ténninos 

de vvm, quedaría: 

Vs = 
(vvm)(volumen de medio) 

TI(Dil
2 

--4-· 

(18) 

oyarna y Endoh relacionaron NA con la razón Pg/PO para un sistema aire/ 

agua con sólo un impulsor¡ ver la figura 7 • 

o.e 

0.6 
o 

"' ' 17' 

"' 0.4 

0.2 

o, 
2 4 6 8 '10 

Figura 7 Número de 
aeración contra Pg/Po 
para diferentes impul­
sores (63) 

Número de aeración x 10
2 
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El decremento en los valores de l:i. razón Pg/Po cuando NA pennanece 

constante, está muy relacionado con la capacidad de los impulsores para 

dispersar eficientemente las burbujas. 

La relación de Pg/Po con NA encontrada por Oyarna y Endoh, tiene como 

limitante que sólo se obtuvo para un impulsor, es sin embargo muy utili-

zada porque puede tomarse en cuenta la consideración que hicieron Bartholo-

mew et al (1) en 1953, quienes indicaron que si se emplea más de un impul-

sor en el sistema, entonces se puede considerar que el tanque se encuentra 

dividido en unidades separadas, cada una provista de un impulsor. 

Con la consideraci6~ anterior, es posible calcular el número de aer~ 

ción para la unidad que nosotros consideramos importante para ef P.ctos del 

calculo de la potencia. 

En 1962, Michel y Miller (84) revisaron el trabajo de Oyama y Endoh, 

así como uno muy similar propuesto por Calderbank, para compararlos con su 

trabajo experimental. Cuando graficaron la razón Pg/Po contra NA, obser-

varon que las curvas que obtienen son muy diferentes a las que encontra-

ron los otros autores. su explicación se basó en que el intervalo de las 

condiciones de operación fue mayor. 

siguiente: 

1

Po2 N Di3 I 0.45 
Pg = O 56 Q . 

donde: 

Pg en Hp 

Po en HP 

La correlación que obtuvieron fue la 

(19) 
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N en RPM 

Di en. ft 

Q en ft3/min 

La expresión (20) es válida para las siguientes condiciones: 

densidad de 0.87 a 1.6 g/ml 

viscosidad de o.a a 28 cp 

volumen de líquido de 4.2 1 a 20 litros. 

En 1968 Fukuda et al (83), modificaron la ecuación de Michel y Miller, 

de acuerdo con sus resultados experimentales, de la siguiente manera: 

Pg = 2.4 
0.39 X 10-3 

(20) 

donde: 

Pg en HP 

Po en HP 

N en RPM 

Di en m 

Q en l/min 

El fluido que emplearon fue agua y operaron con un volumen de l!quido 

de 100 a 42,000 litros. 

b) Fluidos no newtonianos 

El informe de Taguchi y Miya.rooto (40) en .1966 es la Gn;i.ca referencia 

en que se calcula la potencia que absorbe un sistema aireado para fluidos 

no newtonianos. 
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Los autores indican que la correlación propuesta por Michel y Miller 

para calcular Pg puede aplicarse para estos fluidos sólo en la región tur-

bulenta. En la región laminar y de transición no puede emplearse, y esto 

se confirma aún más para fluidos con viscosidades aparentes mayores que 300 cp. 

2.5 cálculo de la potencia cuando se emplea más de un impulsor. 

Para estimar la potencia que consume un sistema que utiliza más de un 

impulsor, Fukuda et al, (77) proponen la siguiente relación (ver la figura 8 ): 

,.:¡ 
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¡.:¡ 
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¡.:¡ 
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¡.:¡ 

º1 30 ix: 
2 

NUMF.no nF. TMPlll.!'>ORP.S !Ni> 

Relación del número de impulsores al número 

de potencia experimental (63) 

El flu1do que emplearon fue agua, sistema con aire y volumen del lí-

quido de 4,200 litros. 



- 35 -

11. PRINCIPIO DE SEMEJANZA 

El escalamiento se utilizó en los procesos químicos mucho antes de que 

se escalaran las primeras fermentaciones. 

Los procesos químicos se escalan utilizando criterios que, a diferen­

cia de los que se emplean en las fermentaciones, se basan en un análisis 

adimensional o de las ecuaciones diferenciales más relevantes del proceso. 

La importancia que tiene explicar en que consiste el principio de se­

mejanza, radica en que la literatura que reporta escalamiento en fermenta­

ciones aerobias, menciona si se mantuvo o no una geometría similar para es­

calar. como veremos más adelante, desde un_ punto de vista técnicamente 

estricto, la geometría similar no se mantiene en un alto porcentaje de los 

casos. 

El principio de semejanza se ocupa de las relaciones entre sistemas 

físicos de diferentes tamaños. Los estados de semejanza de especial in­

terés en la ingeniería química son: 

semejanza geométrica 

semejanza mecánica 

semejanza térmica 

semejanza química 
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Cada uno de los estados de semejanza requieren los previos a ellos en 

la lista. 

Para hablar de los estados de semejanza se empleará el subíndice !'.. en 

todos los símbolos requeridos al sistema en escala grande, y el subíndice 

~ en todos los si'.mbolos referidos al sistema en escala.pequeña. La razón 

o el cociente de las cantidades correspondientes se presentarán con un as-

terisco (*). 

a) Semejanza geométrica. 

"Dos sistemas son geométricamente semejantes cuando para cada punto en 

uno de ellos existe un punto correspondiente en el otro" (59) • El concepto 

de semejanza geométrica puede observarse en la figura 9 

Por ejemplo, a un punto PM(escala pequeña) le corresponde otro punto 

PP(escala grande) de modo que: 

~=X* 
Ym 

donde: 

?ff. = Y* 
Ym 

3J2. = Z* 
Zm 

(21) 

XII' , Y* y Z* son las razones lineales de escala en cada dirección y son cons-

tantes. 

un caso parti~'Ular sería: 

X* = Y* = Z* (22) 
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z• 

z 

X 

• 

Figura 9 Concepto de semejanza gemométrica (59) 

b) Semejanza mecánica. 

La semejanza mecánica comprende tres tipos de semejanza: la estática, 

la cinemática y la dinámica. 

semejanza Estática: 

"Dos sistemas geométricamente semejantes son estáticamente semejantes 

cuando, al ser sujP.tos a esfuerzos constantes, sus deformaciones relativas 

son tales que conservan su semejanza geométrica", 

La semejanza estática es de interés para la ingenier!a civil y la 

ingenier!a mecánica. 

semejanza Cinemática: 

La semejanza cinemática se ocupa de sistemas s6lidos o ~luidos en 100-

vimiento. Introduce una nueva dimensión: el tiempo. 
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"Dos sistemas geométricamente semejantes en movimiento son cinemáti-

camente semejantes cuando partículas correspondientes describen trayectorias 

geométricamente semejantes en intervalos correspondientes de tiempo" (50). 

El concepto de semejanza cinemática pueQ~ observarse en la figura 10 • 

Figura 10 

füm~~ aj 
~~ 

Tillmpo t ~ X t' " tx 

Concepto dll semejanza cinemática (59) 

La raeón de las velocidades correspondientes está dada por: 

~=V* 
Vm 

(23) 

La semejanza cinemática es de especial interés para la ingenier!a qu!" 

mica; si dos sistemas que operaron con fluidos son geométrica y cinemáti-

camente semejantes entonces los patrones de flujo son geométricamente seme-

jantes y por lo tanto las velocidades de transferencia de masa y de calor 

en los dos sistemas mantendrán una relación simple una con respecto a la 

otra. 

Semejanza dinámica: 

La semejanza dinámica se encarga del estudio de las fuerzas que ace-

leran o retardan masas en movimiento en sistemas dinámicos. 
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En sistemas que operan con fluidos o en sistemas compuestos por partí-

culas sólidas discretas, la semejanza cinemática incluye a la semejanza 

dinámica ya que el m::>vimiento de las masas ~s función de las fuerzas apli-

cadas sobre ellas. 

"Dos sistemas geométricamente semejantes que están en movimiento son 

dinámicamente semejantes cuando las razones de todas las fuerzas correspon-

dientes son iguales". 

En sistemas que operan con fluidos las principales fuerzas que actúan 

son: inerciales (I), gravitacionales (G), viscosas (V) y de tensión super-

ficial(a), de tal forma que: 

(FI)P (FV)P (FG)P 
TFfiM = (FV)M = (FG)M 

(FO)P 
(FO)M = F* 

(24) 

Si se tiene el mismo fluido en arnbas escalas (densidad y viscosidad 

iguales), sólo se requiere que dos de las cuatro razones sean iguales, 

c) Semejanza térmica. 

La semejanza térmica se ocupa de sistemas en los cuáles ocurre flujo 

de calor, e introduce a otra dimensión, la temperatura. 

"Dos sistemas geométricamente semejantes son térmicamente semejantes 

cuando las diferencias de temperaturas correspondientes mantienen una razón 

constante y si los sistemas están en movimiento son cinemáticamente semej~ 

tes" (59). 
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El flujo de calor puede ocurrir de un punto a otro a través de los 

siguientes mecanismos: conducción (C), convección (K) y radiación (R), así 

para la semejanza térmica tenerros: 

(HC)P 
TiiC)H = 

(HK)P 
(HI<) M 

= (HR)R = H* 
(HR)M 

donde H = cantidad de calor transferido por segundo. 

d) Semejanza Química. 

(25) 

La semejanza química se ocupa de sistemas reactivos en los cuales 

la canposición varía de punto a punto. No es necesario que las composicio-

nes químicas en los dos sistenias sean las mismas, sólo que debe haber una 

relación fija entre las concentraciones de las especies químicas que se de-

sea comparar. 

"Sistemas geométrica y térmicamente semejantes, son semejnntes química-

mente cuando las diferencias de concentración correspondientes mantienen una 

razón constante de uno a otro, y si los sistemas están en movimiento son 

cinemliticamente semejantes" (59). 

Criterios de Semejanza o Criterios de Escalamiento. 

La semejanza mecánica, térmica o química entre sistemas geornétricamen-

te semejantes puede ser especificada en términos de las razones intrínse-

cas de longitud, fuerza, velocidad, etc, en cada sistema. Estas razones 

(criterios de semejanza) son obviamente adimensionales y existen en gene-

ral dos métodos para arribar a ellos. 
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1. Si no se conocen las ecuaciones diferenciales que rigen el comporta-

miento del sistema, pero se conocen todas las variables que influyen 

sobre él, se pueden derivar los criterios de semejanza a través del 

análisis dimensional. 

2. cuando las ecuaciones diferenciales se conocen y se pueden integrar, 

generalmente no se recurre al análisis dimensional¡ el comportamiento 

del sistema a escala grande puede calcularse directamente. 

En los procesos químicos se aplican las cuatro clases de semejanzas, 

destacando la semejanza geométrica y la mecánica. En el cuadro 8 se 

muestran los 3 números adimensionales que más se emplean en ingeniería 

química en procesos de transferencia de momento. 

CUADRO 8 RELACIONES DE FUERZAS QUE MUESTRAN LA RET,ACION DE Ll\. FUERZA 

INERCIAL A IA FUERZA VISCOSA (Nm!F.RO DE REYNOLDS, NRe) , LA RELACION 
DE LA FUERZA INERCIAL A IA FUERZA GRAVITACIONAL(NUMERO DE FROUDE, 
NFr) Y IA RELACION DE LA FUERZA INERCIAL A LA FUERZA DE TENSION 
SUPERFICIAL (NUMERO DE WEBER, Nwe) . 

FI N N Di
2

p 
FV = Re = --µ--

E.!_= N
2
Di 

FG Npr = -g-

FI -= 
FO 

N2oi3p 
Nwe = 0 

La semejanza geométrica es la más importante en problemas de agitación 

y es también la más fácil de entender. Sin embargo, sólo da respuesta parcial 

a los problemas de escalamiento. 
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El uso de números adimensionales adquiere relativa importancia en cier 

tos procesos tales como la transferencia de calor, donde el número de Nusselt 

(razón del coeficiente de transferencia de calor a la conductividad térmica 

del fluído) es muy utilizado. 

En las fermentaciones no existe una medida adecuada de los resultados 

en términos de números adimensionales. La productividad de una fermentación 

es función de muchas variables que intervienen en el proceso, así que un 

número adimensional convencional no es útil en el escalamiento, y es nece­

sario utilizar otro método. 

Con relación a la semejanza geométrica para el caso de las f ermentaci~ 

nes es importante mencionar lo siguiente: 

1. El proceso de escalamiento manteniendo la semejanza geométrica en los 

equipos utilizados implica que sólo se puede aplicar un criterio de 

escalamiento referido a una sola variable. 

2. Ia semejanza geométrica es un prerrequisito para efectuar un buen es­

calamiento; sin embargo segÚn un trabajo publicado por Einsele (20), 

donde reúne la opinión de varias firmas biotecnolÓgicas, en la práctica 

rara vez se logra. Son muy pocas las empresas que tienen biorreactores 

que mantienen la semejanza geométrica entre nivel laboratorio y nivel 

industrial. 

J. La semejanza geométrica se definió en ese mismo estudio (20) cuando 
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los biorreactores tenían las siguientes razones geométricas: 

Di/Dt = 0.3 - 0.45, Hl/Dt = 2 y dos o mas impulsores. 

Como puede observarse, la razón geométrica de Di/Dt se da como inter­

valo de valores y no como un valor único. Esto implica que la seme­

janza geométrica tal y como fue definida por Johnstone (57) no se cumple. 

4. Según .Johnstone (57) las referencias que mencionan haber escalado man­

teniendo una geometría similar no lo hicieron. Para ello puede consul-

tarse el capítulo 7 y el apéndice y ver que en ninguno de los casos 

hubo un valor único para la razón geométrica (en cambio sí encontramos 

un intervalo de valores para cada razón) • 

5. Oldshue (17) realizó un escalamiento teórico, uno manteniendo la geo­

metría similar y el otro no, tal y como se muestra en el cuadro 9 

Oldshue (17) indica que el primer escalamiento se hizo manteniendo una 

geometría similar, (ver la columna 2 del cuadro 9 ) . La razón Di/Dt 

se mantuvo constante; sin embargo Hl/Dt ya no, e incluso el número de 

impulsores no fue el mismo. Aquí cabe considerar que si el tanque a 

nivel industrial se partiera en 3, cada parte con su respectivo impul­

sor sí mantendría las razones geométricas constantes en relación al tan 

que de planta piloto (ver la figura 11 ). 
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CUADRO 9 ESCALAMIENTO DE UN PROCESO DE MEZCLADO 

Di/Dt 

Hl/Dt 

Ni 

Vs 

Na(ppm/h) 

-1 
kLa(h ) 

e Cppml 

Velocidad de corte* 
zona laminar 

Referencia ( 17) 
Nota: * es una relaci6n. 

2 

75. 7 litros 94.635 litros 

0.333 0.333 

2.5 

3 

0.6 cm/seg 4.5 m/seg 

2400 2400 

650 570 

3.7 4.2 

1.B 

3 

94.635 litros 

0.416 

2.5 

3 

4.5 m/seg 

2400 

570 

4.2 

Hl = !!!.o = Hll ., Hl 2 
Dt

1 
Dt

2 
Dt

2 
Dt 2 

Figura 11 Razones geométricas para tanques con 

diferentes volúmenes de operaci6n 

(26) 
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El autor aplica al criterio de escalamiento a Na' y observa que la 

velocidad de corte en la zona laminar aumenta 1.8 veces el valor que 

tenía en la planta piloto, lo que para el microorganismo que emplea no 

era conveniente. Para resolver este problema y reducir este valor 

considera un escalamiento en donde no mantiene la geometría simiÍar 

(ver la columna 3 del cuadro 10 ) . 

Se observa que la razón Di/Dt, al igual que Hl/Dt y el número de impul­

sores no son iguales en las dos escalas. De acuerdo con los resultados, 

el autor piensa que un aumento del 40% en la velocidad de corte era 

aceptable para el proceso. 

A diferencia de los otros autores, Oldshue ( 18) enfatiza que, como re­

gla general, la semejanza geométrica no controla ninguna propiedad del 

mezclado durante el escalamiento. 

Así, no mantener la semejanza geométrica permite emplear más de un cri­

terio de escalamiento. 

6. En la práctica lo que ocurre es que ya se cuenta con el equipo y éste 

de.be adaptarse al proceso que se trate, De una escala a otra se encue~ 

tran impulsores y tanques no semejantes geoY11Ótricamente¡ sin embargo 

salvo los estudios realizados por Oldshue ( 17,10) no hay literatura 

sobre el escalamiento sin semejanza geométrica, por lo que es un área 

que requiere mayor estudio. 



5. C R X T E R X O S DE ESCALAlllXERTO 

E• FERKE•TACXOBES AEROBXAS 
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5. CRITERIOS DE ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS. 

Como se señaló en el capítulo 3, son 13 los criterios de escalamiento 

en fermentaciones aerobias que reporta la literatura. La revisión biblio-

gráfica realizada sobre los mismos, nos permitió cuantificar que tanto se 

les ha aplicado, las veces que son mencionados y si se recomienda o no em-

plearlos como criterios. U>s resultados de la revisión bibliográfica se 

presentan en los cuadros 10 , 11 y 12. 

En la figura 12 se muestra esquemáticamente la concentración relati-

va de producto final en función de ya sea la potencia de aeración por uni-

dad de volumen o del coeficiente volumétrico de transferencia de masa. El 

perfil hiperbólico es el que generalmente se observa en las fermentaciones 

sin importar el tipo de microorganismo que involucre. 

Figura 12 

Región de escaldmiento efectivo 

Potencia de aeración / Volumen 

Coeficiente volumétrico de transferencia de oxfgeno 

Efecto de las variables de operación en la 

acción microbiana (62) 



CUADRO 10 

CRITERIO 

kLa 

Pg/v 

TIP SPEEO 

T HIX 

NRe 

Q/V 

Na 

k!,aP 

kl 

t\-

ks 

Q02 

CAR 
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RELACION NUMERICA Y PORCENTUAL DE LOS CRITERIOS DE ESCAIAMIENTO REPOR­
TADOS EN 49 REFERENCIAS BIBLIOGRJ\FICAS, DE 89 REFERENCIAS RELACIONADAS 
CON EL ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS 

MENCIONADO RECOMENDADO EXPERIMENTAL NO RECOMENDADO 

27 8 3 -
(55.1\) (16.32\) (6.12\) 

27 8 2 -
(55.1\) (16.32\) (4.09\) 

24 4 1 3 
(48.9\) (9.16'1.) (2.04\) (6.12\) 

17 , - 5 
(34.69\) (2.04\) (10.20\) 

14 1 1 3 
(28.57\) (2.04\) (2.04\) (6.12\) 

6 - - 2 
(12.24\) (4.08\) 

6 4 3 -
(12.24\) (().16\) (6.12\) 

3 3 3 -
(6.12\) (6.12\) (6.12\) 

2 - - 2 
(4.09\) (4.08\) 

2 - - , 
(4.09\) (2.04\) 

1 1 1 -
(2.04\) (2.04\) (2.04\) 

1 1 1 1 

(2.04\) (2.04\) (2.04\) (2.04\) 

1 1 1 1 
(2.04\) (2.04\) (2.04\) (2.04\) 
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~ CUADRO 11 RELJ\CION NUHERICA Y PORCENTUAL DE LOS CRITERIOS DE ESCALAHIENTO REPORTADOS PAAA FLUIDOS NEWTONIANOS, DE UN TOTAL DE 49 REFERENCIAS QUE 

MENCIONAN CRITERIOS DE ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS 

CRITERIO MENCIONADO RECOMENDADO EXPERIMENTAL TIPO DE FERHEHTACIO!l HICROORGANI SHO ESCALJ\ 
1 

kLa 2 2 1 Levadura 
50, 51 

KluverOCl~ce& frd~ilis 10, 15 y 100 litros 

(4.08\) (4.08\) (2.04\) 

ll 

72 
N 

d 
2 2 2 Levadura p.:1rn p<1nificación <no reportan) 0.18, 19, 265 y 

(4.08\) (4.08\) 
(4 ·ºª'' ll3t562 litros 

ftcido Ustdl9ico 
73 

5 y 757 litros U6ti l.s20 ~l)dQ 

~dP 1 l l Vitamina D 12
74 

(no roporta.n) 416, 22, 712 y 

(2.04\I (2.04\I (2.04•) 45,424 litros 

A ., 



CUADRO 12 RELACION NU!4ERIC.\ Y PORCENTUAL DE LOS CRITERIOS DE ESC.\LAHIENTO R!:PORTAbOS PAAA FWIDOS NO NEWTOtUAtK>S 1 DE UN TOT1'L OE 49 REFERtNCIAS QUE 

MENCIONAN CRITERIOS DE ESCAJJ.MIENTO EN FERMEtlTACIONES AEROBIAS 

CRITERIO H.EtlCIONAOO RECOHENDAOO EXPERIMENTAL Tll>O DE rERHENTACJON MICl:¡OORGAHISHO ESCALA 

kLa l l Penicilin.J 
1 

(no report.tnl 15 y 100 litroa 
(6, 12\) ( 6. 12~ { 4.QB\) Oxitotuciclin.t 

1 (no rcpo['tanJ 

cicr~~~~~~~~4 ~22 Streetom;r:ces nou['soi 6, J,000 y 20,000 
Street· lav"'ndul.ui lit roa 

Ant1bi6t1cou
67 

Pg/V 2 2 2 Liaina. " UstUa20 rna;r:dis 5 y 50 litros 
(4.08\) (4.0ll\) (4.08\¡ 

Ponicilin.t
70 

Penlci llium. cht:t;'.SD~enum 5, 751, ll ,854 
y 56, 791 litros 

kL dlP 2 2 Estreptomictya 
l 

Stre~ton:z:cea 2r hous 5, 757,ll,854 
(4.00\) (4.0!l') (4 .08ª) Ptmicilin.i Pttnicil lium ch~•~anum y 56, 781 litros 

Cluco.s111ilc1aa 
76 

f:ndom::r::cea •e· 'º· 60, J,000 
y 30,ooo lltroa 

N l Antibi6tico 
8 

H):'.xococcus xanthu& 4, 150 y 750 litroa . 
(2.04\ l ( 2.04'1 U.04\ > 

A 

"' 
l l P•nlci 11n4 

~ 
(no repon.in) 15 Y 1~lflffioi ·--k l 

1 . ( 2.04\) Q:.04\) t?.04\) O•itetrAcic:l ina (no reportan) 

l l 1 Clorotetr•c:lci.Jfa. 
)9 

!trei;!t. •ureoh.c1en• 0.5 y )00 litros Q02 
( 2.04'\) ( 2.04~ (2.04\) Puromic.ln4 Straet. albonioer 

OAR 1 1 1 Hovoblocina 
75 

Stte[!tOU'l::r::cee niveu1 20, 250, 37,854 
¡ :Z.04\) ( 2.04~ (2.04\ 1 y 90,849 Utroa 

1 l 1 Acido cltrico 
11 

"•~r2illus ni~er l y !>O litros 
NR• 

( 2.04\J ( 2.04, (2.00J 

2 1 Penicilina. 
1 

(no report•nl Tip Spe"d 1 
( 14.20\) 14,oa~ (2,04\) Oxitetrociclina (no reportAnl 

Antibi6ticoall, 67 

Hlcroor9aniH10S aenaiblpf 
•1 eefuori:o du corte ' 

"· 23, )2 

Antibi6t leo 
88 Nocardia s12. 7 y 1500 Htroa 

1 Penicilina 
1 (no reportan) 

TKIX l 1 
( 2.04\) ( 2.04~ Ole ih•tr.iciclill• (no reportan) 
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Pdra la parte sólida de la curva lo mejor es seleccionar condiciones de 

operación en la zona donde la concentración del producto se incrementa, mien­

tras que para el caso de la línea discontínua, se recomienda seleccionar 

el valor de la variable de operación para la concentración máxima del pro­

ducto (61, 62). Para seleccionar el valor Óptimo de la variable es necesa­

rio considerar otros factores como los requerimientos de energía, la conve­

niencia de la operación, etc. 

El cuadro 13 nos presenta 7 de los criterios empleados en el escala­

miento, y las relaciones entre variables de operación y diseño. 

Aplicando las relaciones presentadas en el cuadro 13 se obtuvo el 

cuadro 14 , donde se muestran las variaciones relativas de las variables 

de operación y diseño para diferentes escalas. El cuadro 14 permite 

ejemplificar un procedimiento de escalamiento empleando diferentes crite­

rios; el análisis del cuadro se hará conforme a cada uno de los criterios 

de escalamiento. 
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CUADRO 13 CRITERIOS DE ESCALAMIENTO EMPLEADOS PARA TANQUES GEOMETRICl\MEN'l'E 

SEMEJANTES CON MEDIO Y PROPIEDADES FISICAS CONSTANTES. 

CRITERIO 

Po/V 

Tip Speed 

Q/V 

RELACION 

N,ª, =I Dí2 IB/3 
N a2 D. 

2 i, 

2/3 

K = ITN Di 

NRe = k Di 
2 

~ = 1 º~212 
N2 Di1 

Q/'i = k N 

1 Dí~21 D
.Ctl 
J.l 

2/3 



CUADRO 14 VARIACIONES RELl\TIVl\S DE Ll\S VARIABLES DE Of'EP.ACIOU y Oisr::no PAR/\ DIFl:RENTES ESCALAS, trl'ILIZANOO 

DIVEP-SOS CRITERIOS, 

VARIABLE CRITERIO DE ESCALAMIENTO Pl/\NTA PltDTO PU.trrA INDUSTRIAL 
(BO 1 ) {10,000 l. ) 

Di 

Po 14.29 125 25 10337 0.2 Jl2S 60'.J 

N 0, 16 0.34 0.2 1.5 0.04 o.se 

Q 20 42. 7 25 166.25 125 72.5 

kLa• 2.93 1. 31 26. ·13 o.\ 17 14 ,(i9 6.49 
~ 
~ 

Fo/V o. 102 0.2 H2. 7 0.001 25 4.07 

Tip Speed o.a 1. 7 7 .45 0.2 2.9 

THix 4.43 2.60 J.82 11. 18 1. l l.BO 

NR• 4.0 e.5 37.25 25 14.5 

Q/V o. 16 º· 34 o. 2 1.49 0,04 o.se 

k •• 
L 

0.45 0.72 0.52 "75 º" \. 37 

(l • o.s 8 "' 0.67 

,..a • 0.6 
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1. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa, kLa 

Entre los problemas más importantes al escalar fermentaciones aerobias 

están: tener una concentración adecuada de oxígeno en el fermentador, una 

distribución efectiva del oxígeno en el interior del tanque para que el ox1-

geno sea asequible a los microorganismos y un intercambio favorable de oxí-

geno y metabolitos en la pared celular. Así el kLa viene a ser una varia­

ble que se ha reportado un gran número de veces en la literatura referida 

como criterio de escalamiento; ver el cuadro 10 • 

El valor del kLa no sólo depende de las condiciones de aeración y agi­

tación del sistema, sino también de las propiedades químicas y reológicas 

del medio de cultivo, y de la configuración geométrica del fermentador. Las 

correlaciones empíricas que permiten estimar kLa se expresan de la siguien-

te manera: 

(27) 

(28) 

Cada correlación empírica reportada en la literatura se encuentra li-

mitada a ciertas condiciones de operación y una geometría de tanque espe-

cífica. Este punto se discutirá ampliamente en el capítulo 6 • 

Los valores de kLa para fermentaciones aerobias se encuentran en un 

intervalo de 400 a 800 h-l en tanques hasta de 100,000 litros (21)1 sin 
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embargo estos valores están sujetos al tipo de método utilizado para deter­

minar el kLª' como ya se discutió en el capítulo 4 • 

Si se escala con kLa constante podemos observar del cuadro 14 que 

las variaciones relativas de las variables de operación no presentan probl~ 

mas para ninguna fermentación en particular. Aún cuando el kLa es un cri­

terio ampliamente mencionado y recomendado, los cuadros 11 y 12 nos indican 

que su aplicación experimental ha sido muy pobre (sólo se reportan 3 ejem­

plos, y un estudio realizado por Einsele (20) en el cual se indican los cri­

terios de escalamiento utilizados en las plantas industriales.no lo menciona 

como criterio de escalamiento) • 

Su empleo como criterio para escalar presenta ciertas dificultades¡ 

entre las tres más importantes tenemos: 

a) El kLa cambia durante el transcurso de la fermentación. 

El kLa varía durante la fermentación por cambios en el cultivo, aumen 

to en la viscosidad, aumento en la concentración celular, productos extra­

celulares, adición de antiespumante, etc. Jarai (68) reporta que en la pro­

ducción de metabolitos primarios el kLa tiende a aumentar en las etapas fi­

nales de la fermentación, mientras que en la producción de metabolitos secun 

darios el kLa tiende a disminuir continuamente a medida que la fermentación 

alcanza sus Últimas etapas. 

b) El empleo de las correlaciones empíricas para estimar el kLa. 
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el El método empleado para determinar el kLa. 

El cambio del kLa durante el transcurso de la fermentación es quizá 

uno de los factores más importantes a considerar, ya que es necesario man-

tener el valor de kLa dentro de un intervalo razonable para el proceso. 

Generalmente el valor de kLa se reduce y para compensar dicha reducción pu~ 

den considerarse los siguientes puntos: 

diluir el caldo de fermentación 

aumentar la velocidad rotacional del impulsor 

cambiar el diámetro o tipo de impulsor 

aumentar la velocidad superficial del aire 

aumentar la presión en el interior del tanque 

enriquecer el aire con oxígeno 

añadir un antiespumante 

cambiar el área de la esprea 

cambiar los deflectores. 

El empleo de kLa corno criterio de escalamiento puede ser muy favorable 

en las fermentaciones aerobias; sin embargo, de acuerdo con lo que ya se 

discutió, es necesario realizar más estudios en el tema. Uno de ellos po­

dría ser buscar correlaciones empíricas más generales, y optimizar o desa­

rrollar nuevos métodos para determinarlo en una fermentación. Sólo así el 

kLa podrá en realidad ser una variable crucial en el escalamiento. 
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2. Potencia de aeración por unidad de volumen, Pg/V 

La potencia de aeración por unidad de volumen es un criterio tan men­

cionado como el kLª' tal y como puede observarse del cuadro 10 • En for­

ma experimental sólo se encontraron dos reportes en fluidos no newtonianos, 

de los cuales el escalamiento de penicilina realizado por Gaden (70) es el 

más conocido; ver cuadro 12 

Wang et al (63) mencionan que antes del año de 1948, la mayoría de las 

fermentaciones (que eran del tipo de la producción de etanol y de ácidos or­

gánicos) se escalaron manteniendo una geometría semejante y la relación Pg/V 

constante. Sin embargo, a partir de la década de los cincuenta es la va­

riable más empleada. 

De hecho, kLa y Pg/V están íntimamente relacionados tal y como se ex­

presó en la ecuación 27 ; incluso uno de los ejemplos de escalamiento, el 

de la producción de lisina, emplea Pg/V como criterio, pero el valor elegido 

asegura que el intervalo de valores para kLa de una escala a otra sería lo 

más estrecho posible. 

En el estudio realizado por Einsele (20) se esperaba encontrar a Pg/V 

como un parámetro muy Útil para escalar. Las encuestas revelaron que &]/V 

(Po/V ya que se determinó en ausencia de aire) disminuye a medida que au­

menta la escala, y para reactores de 100,000 litros o más no se encontraron 

valores inferiores a 1 W/l; ver figura 13 • 
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o 

" '10 '1000 m3 Volumen 

Potencia / Volumen para diferentes volúmenes de opera­

ción en bioreactores agitados (20) 

La siguiente relación puede ser válida hasta 10,000 litros: 

Po/V = k (V)-0. 37 (29) 

Del cuadro 14 podemos observar que para Pg/V constante el único in-

conveniente que se presenta es el au:nento en el Tip Speed. Este awnento 

implica que las fuerzas locales de corte se incrementan, mientras que las 

fuerzas de corte globales en el interior del tanque disminuyen. cuando la 

fermentación involucra a microorganismos miceliares o pseudomiceliares, y 

éstos se ven expuestos a los cambios mencionados en su microambiente, la 

morfología celular puede afectarse profundamente. Por ello el empleo de 

Pg/V como criterio para estos procesos no es el adecuado, 

Una de las dificultades para emplear a Pg/V como criterio es su deter-

minación experimental. Ya en el capítulo 4 se hizo una revisión teórica 
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del asunto y se explic6 la importancia de conocer el valor de Po. El valor 

Óptimo de Pg/V que se emplea en el escalamiento no es ni Pg/V ni Po/V, ya 

que al diseñar el tanque el valor de Pg no abarca el gasto de potencia duran 

te la esterilización, y Po es un valor sobrexcedido. Es por ello que muchos 

reportes s6lo mencionan P/V como criterio de escalamiento, donde P es la 

entrada de potencia al sistema. Hay que tener precaución en este aspecto. 

Escalar con Pg/V como criterio puede resultar simple; lo interesante 

es ver que es un criterio al que kLa ha venido desplazando¡ dado que ambos 

están estrechamente vinculados, son otros los factores (economía del proceso, 

disponibilidad de equipo, etc) los que indican que criterio seleccionar. 

3. Velocidad de punta, Tip Speed 

La velocidad de punta se refiere a la velocidad que se localiza en el 

extremo del impulsor, (en la punta del aspa o de la hélice). 

Del cuadro 10 podemos observar que la velocidad de punta se menciona 

en un buen número de veces en la literatura. Su aplicación experimental só-

lo se indica en un solo caso, cuadro 12 y en otras ocasiones su empleo no 

se recomienda. La velocidad de punta es un criterio que se recomienda ampli~ 

mente en aquellas fermentaciones en donde los microorganismos son sensibles 

al esfuerzo de corte o al daño mecánico. Sin embargo, cuando se escala con 

velocidad de punta constante;--'1a Po/V disminuye en un 80% (cuadro 14), lo que 

significa que la transferencia de masa podrfa no ser favorable sobre todo cua.!!. 

do haya formación de agregados celulares. 
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Steel y Maxon (75) sugieren que la velocidad de punta podría emplearse 

satisfactoriamente como criterio de escalamiento en algunas fermentaciones 

no newtonianas con microorganismos filamentosos. Ellos encontraron que la 

velocidad de acceso al oxígeno está correlacionada con la velocidad de punta, 

independientemente del diámetro del impulsor utilizado. Sin embargo, no 

muestran pruebas experimentales de haberlo utilizado corno criterio. 

En el estudio realizado por Einsele (20) los resultados mostraron que 

la velocidad de punta permanecía constante en un intervalo de 5 a 6 m/seg, 

desde 100 hasta 200,000 litros de volumen de operación, ver la figura 14 , 

por ello es importante incluir a la velocidad de punta en el escalamiento. 

Su empleo (20) se menciona en plantas productoras de antibióticos. Desgra-

ciadamente en nuestra revisión bibliográfica sólo aparece un reporte. 

Figura Vl 

"º Tip 
Speed o o o~ QO o 

Cm/seg) " o 

OA 3 

º"" " "º '100 200 rn Volumen 

Velocidad de punta calculada para bioreactores 

geométricamente similares (20) 

4. Tiempo de mezclado, T MIX 

El tiempo de mezclado puede definirse como el tiempo requerido para 
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que una gota de líquido se disperse uniformemente en el seno de un fluido 

en un recipiente agitado (23). 

En la práctica el tiempo de mezclado usualmente se determina midiendo 

el tiempo que se tarda algún material en dispersarse en el interior del tan-

que, por ejemplo, neutralizar una base con un ácido en presencia de un in-

dicador de pH. 

El tiempo de mezclado es un criterio importante en fermentaciones muy 

viscosas, donde garantizar un medio homogéneo en todos sus componentes es 

de vital importancia, ya que asegura la no existencia de zonas muestras. El 

tiempo de mezclado se asocia al número de mezclado (NM) propuesto por Norwood 

y Metzner, (lll : 

8 (N Dil 213 (Di/Dt) l/2 

(N2Di/gc) l/G (Di/Dt) 

donde: 

e = tiempo de mezclado (seg) 

Di en cm 

Dt en cm 

2 ge en cm/seg 

(30) 

De los cuadros 10 y 12 podemos observar que aún cuando se menciona 

un gran número de veces como criterio de escalamiento, no hay ningÚn reporte 

que indique su empleo experimental y en cambio en'algunos no se recomienda 
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su uso, Si se escala con tiempo de mezclado constante, la potencia que se 

requiere es excesiva, lo que se traduce en altos costos. 

Einsele (20) encontró en su estudio que el tiempo de mezclado se incre 

mentaba marcadamente con el aumento en el volumen¡ ver la figura 15 En 

un reactor de 100,000 litros el tiempo de mezclado tenía valores de 100 seg 

o más en un sistema con agua. 

T MIX 

(seg) ~~ 
101 .... ~ .... ~~--~~ ...... 

0.1 " 10 '100 Volumen 

Figura 15 Tiempo de mezclado determinado experimentalmente (seg) 

para bioreactores geométricamente similares (20) 

s. Número de Reynolds, NRe 

NRe es un número adimensional ampliamente utilizado en ingenier!a quí­

mica en el escalamiento. Es por ello que se le considera un criterio de 

escalamiento en fermentaciones. Sin embargo, aunque se menciona un buen 

número de veces en la literatura (ver el cuadro 10 ) , sólo hay un reporte 

que menciona su uso experimental; ver el cuadro 12 • 
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En realidad NRe es un criterío de escalamiento que no puede ser útil 

en procesos de fermentaciones aerobias, ya que por un lado cuando N!le es 

constante el valor de Po/V es mucho muy pequeño, lo que acarrea que kLa 

sea muy bajo, y por otro lado el tiempo de mezclado es muy alto, ver cuadro 

14 Por desgracía el ejemplo de escalamiento que emplea a NRe como cri-

terio es muy pobre en información y no señala porqué fue elegido"para el 

escalamiento. 

En el estudio realizado por Einsele (20) se observó que a medida que 

los volúmenes de operación eran mayores, NRe también se incrementaba de 

tal forma que no puede considerarse un parámetro útil para el escalamiento; 

ver la figura 16 • 

º·" OA ., "º itOO 200 111
3 

Volumen 

Figura 16 Número de Reynolds calculado para diferentes volúmenes 

de operación en bioreactores geométricamentes similares (20) 

6. Capacidad de bombeo del impulsor, Q/V 

La capacidad de bombeo del impulsor se encuentra relacionada con las 

fuerzas de corte que ocurren en el interior del tanque. Este parámetro in-

dica la cantidad de aire que maneja el impulsor por unidad de volumen. Su 

valor es importante para fermentaciones que involucren la formación de agre-
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gados celulares para la favorable transferencia de oxígeno al interior del 

tanque, ya que un valor excesivo causará daños mecánicos o bien una inundaci6n. 

y un valor bajo repercutirá en una transferencia de oxígeno no adecuada. 

El problema de escalamientos con Q/V, tal y como puede observarse del 

cuadro 14 , es que Po/V se incrementa a medida que la escala aumenta con 

lo que los costos son muy elevados; ésua es la principal razón por la cual 

es un parámetro poco mencionado y más bien recomendado; ver el cuadro 10 • 

7. Velocidades de transferencia de masa por unidad de volumen, Na 

N es una variable Íntimamente relacionada con k a tal y como se plan-
a L 

teó en el capítulo 4 • No es muy mencionada como criterio de escalamiento 

en el cuadro 10 , porque al asociarla con kLª' es este Último el que en 

realidad se emplea como criterio. 

Tanto Na como kLa indican la buena o mala transferencia de oxígeno en 

el tanque. Na referida como criterio de escalamiento, es detenninada expe­

rimentalmente por el método del sulfito y son estos valores los que se gra-

fican contra la productividad del sistema de acuerdo con la figura 12 

Tanto en el escalamiento del ácido ustálgico como en el de la produc-

ción de levadura para panificación, se hace alusión a kLa como criterio de 

escalamiento. Sin emabrgo es N la variable referida como criterio. Como 

puede observarse de los cuadros 11 y 12, Na se ha empleado como criterio 
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tanto para fluidos newtonianos como no newtonianos. 

B. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa multiplicado por la 

presión total del tanque, kLaP 

Este parámetro también se encuentra muy relacionado con kLª' probable­

mente por ello se le menciona pocas veces explícitamente en la literatura1 

ver el cuadro 10 kLa es determinado por el método del sulfito, y P 

es la presión total en el interior del tanque. El producto kLaP no depen­

de de las variaciones de presión, por lo que se puede suponer constante 

en todo el fermentador y utilizar el valor promedio de P, (74). 

¿Porqué este producto kLaP, es referido como un criterio de escalamien­

to?. La literatura no lo señala. Cabe suponer que a partir de la relación 

mostrada gráficamente en la figura 12 , se determinó la conveniencia de 

emplear kLaP como criterio. 

Los tres ejemplos de escalamiento que reportan el uso de este criterio 

(fluidos newtonianos y no newtonianos; ver cuadros 11 y 12 ), se refie­

ren a kLa como criterio empleado. Sin embargo, siendo estrictos es kLaP 

el que se emplea como criterio de escalamiento. 

9. Coeficiente de transferencia de masa gas-líquido, kL 

Esta variable es referida como criterio de escalamiento por un mismo 

autor en dos ocasiones¡ ver cuadro 10 • No hay ningún indicio de su 
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empleo experimental, y del cuadro 14 podernos observar que tiene pocas ve!!. 

tajas cuando se escala con él; por ejemplo, su empleo implica un alto con-

sumo de potencia. 

10. Factor Momento, ~ 

Dos autores se refieren a MF corno criterio de escalamiento, consider<l.!!. 

do que la transferencia de momento del impulsor al medio de cultivo podría 

ser decisiva en algunos procesos. Sin embargo, no ha aparecido ningún re-

porte donde se emplee ~ como criterio de escalamiento, ver el cuadro 10 • 

11, 12 y 13. Coeficiente de transferencia de masa líquido-sólido, k
5 

Velocidad específica de respi.ración del microorganismo, Q02 

Velocidad de acceso del oxígeno,OAR * 

Estos tres parámetros son referidos a criterios de escalamiento en 

tres ejemplos de escalamiento; ver el cuadro 12 . 

ks se considera decisivo para la transferencia de oxígeno al interior 

de un agregado celular; en el valor máximo de Q02 se encuentra la mayor 

producción de los antibióticos producidos, y la mayor producción de novo-

biocina se asocia a OAR, en el punto en que la pendiente del valor de novo-

biocina producida se hace cero con respecto a OAR (mismo esquema de la fi-

gura 12 ) • 
-: 

* OAR (oxygen availability rate) velocidad de consumo de oxígeno medida ba­
jo condiciones en las cuales el medio de cultivo está limitado en su res­
piración por suministro de oxígeno. Se supone que el suministro de oxíge­
no es limitante cuando un aumento en la velocidad rotacional del impulsor 
se traduce en un incremento en la velocidad de consumo de oxígeno,(75). 
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Son criterios originados por las necesidades intrinsecas del propio 

proceso, lo cual indica que cada caso puede resolverse utilizando variables 

o parámetros no convencionales. 
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CONCLUSIONES DE LA REVISION BIBLIOGRAFICA DE IJ)S CRITERIOS DE ESCALAMIENTO. 

1. Son dos los criterios de escalamiento que más se mencionan y que más 

se recomiendan: kLa y Pg/V. Hay que descatar la importancia que tiene 

kLª' ya que queda implícito en otros criterios como son Na y kLaP que, 

aunque la literatura no los menciona mucho, son aplicados experimental­

mente con frecuencia. 

2. Tres criterios siguen en orden de importancia a kLa y Pg/V, éstos son: 

Tip Speed, TMIX y NRe· Pese a que se les encuentra mencionados en la 

literatura en una alta proporción se aplican rara vez (NRe y Tip Speed 

en un sólo caso y de manera poco específica). En la literatura también 

encontramos que su empleo no es recomendado, sobretodo TMIX. 

3. El resto delos criterios se mencionan poco, pero algunos de ellos (OAR, 

Q02 , ks)se han aplicado ett ejemplos de escalamiento especÍfiC')s, por 

lo que cada fennentación es tratada en términos particulares. 

4. De la revisión bibliográfica puede concluirse que existe poca informa­

ción de la aplicación experimental de los criterios de escalamiento, 

quizá porque ésta no Sff publica o porque el escalamiento sigue siendo 

un proceso de ensayo y error. 

5. No es posible encontrar un sólo criterio de escalamiento que satisfaga 

todas las necesidades específicas de cada fermentación, cualquiera que 
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ésta sea. Cada fermentación debe ser tratada como un caso particular, 

y lo que el presente trabajo aporta es una idea de cuáles criterios se 

han aplicado en forma experimental y en qué tipo de fermentación, para 

así facilitar la elección de uno de ellos en casos particulares. 
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6. ANALISIS Y EVALUACION DEL EMPLEO DE DIEZ CORRELACIONES EMPIRICAS 

PARA ESTIMAR EL COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE MASA, 

A TRAVES DE UN MODELO TEORICO 

I. OBJETIVO 

El objetivo de este estudio fue analizar y evaluar el empleo de· corre­

laciones empíricas para estimar kLa a través de un modelo te6rico. 

Le hemos llamado modelo te6rico a un sistema que nosotros elegimos, 

donde seleccionamos tres escalas y fijamos las condiciones de operación 

en las mismas. 

Dado que los dos criterios de escalamiento que tienen mayor relevancia 

dentro de las fermentaciones aerobias son kLa y Pg/V, el estudio del empleo 

de las correlaciones empíricas que los involucran tendrá un fuerte impacto 

en el escalamiento. 

Gran número de investigadores se auxilian de este tipo de correlaciones 

empíricas que estiman kLª' para el diseño o el escalamiento de sistemas de 

fermentación aerobios; por ello, consideramos q~e los resultados de nuestro 

estudio permitirán seleccionar con mayor acierto qué correlación empírica 

emplear para cada caso particular. 

La razón por la cual se trabdjaron 10 correlaciones empíricas para es­

timar kLª' fue que sólo pudimos caracterizar ese número. En el apéndice l 

se encuentra un resumen de los artículos originales de donde se selecciona­

ron las correlaciones empíricas. 
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II. METODO 

El siguiente diagramade bloques esquematiza los pasos que se siguieron 

para llevar a cabo nuestro estudio: 

REVISION BIBLIOGRAFICA 

SELECCION DE 10 CORRELACIONES 
EMPIRICAS PARA ESTIMAR kLa 

• TRANSFORMA.CION DE LAS CORRELACIONES 
EMPIRICAS A UN MISMO SISTEMA DE 

UNIDADES 

+ 
CORRELACIONES EMPIRICAS GENERALES 

1 

1 

.. 

SELECCION DE CONDICIONES 
DE OPERACION 

DISENO DE TRES SISTEMAS 
DE PRUEBA 

.¡, 
METOOO DE CALCULO DE LAS 

VARIABLES IMPORTANTES 

¡ 
CONDICIONES DE OPERACION 

DE LOS TRES SISTEMAS 

1 

PREDICCION DE VALORES 
DE kLa EN LOS TRES SISTEMAS 

COMPARACION DE LOS EJEMPLO DE 
k a REALES CONTRA -----· <111111--- - - -~ CALCULO CON 
i11s kLa CALCULADOS CONDICIONES 

DE OPERACION 
REALES 

.,, 
1 

ANALISIS DE RESULTADOS 
1 

CONCLUSIONES 
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Las líneas punteadas indican, que estos dos estudios se realizaron 

para reforzar el análisis de resultados como se detallará inds adelante. 

El cuadro 15 presenta las 10 correlaciones empíricas en orden 

cronológico. En la columna correspondiente al sistema de unidades intro-

ducimos des sistemas de unidades diferentes. El primer sistema incluye la 

constante de proporcionalidad (K) que se reporta en al artículo original. 

EL segundo incluye la constante de proporcionalidad (K') que nosotros en-

contramos después de transformar la correlación empírica para calcular el 

La elección de las tres escalas fue arbitraria pero significativa¡ ya 

que consideramos son los niveles de operación que debiesen trabajarse si el 

escalamiento se llevara hasta 40,000 litros. 

El cuadro 16 presenta las escalas, condiciones de operación seleccio-

nadas y la geometría del tanque. 

Utilizando los datos del cuadro 16 se procedió a calcular otras 

variables de importancia para el proceso (para mayor detalle ver el apéndi-

ce 2). 

Con los valores calculados de kLa en los tres sistemas, se procedió a 

analizar las tendencias de las correlaciones empíricas para dar las reco-

mendaciones sobre su empleo. 
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CUADRO 16 ESCALAS, CONDICIONES DE OPERACION Y GEOMETRIA DEL TANQUE 

Volumen de líquido (litros) 

Potencia de aeración /volumen (HP/m3)• 
•• Aeración (vvm) 

Sistema 

Fermentador 

Número de impulsores 

Razones geométricas 

100, 10,000 y 40,000 

1,3404, 2.68 y 4.08 

0.5, 0.7 y 0.9 

Agua (30°C) 

Estándar 

2 

Di/Dt 1/3 

Hl/Dt 2 

Li/Dt 1/4 

Ai/Dt = 1/5 

Ab/Dt = 1/10 

Hi/Dt 1 

* El intervalo de Pg/V fue tomado de (61) en donde Solomons indica cuales 
son los intervalos de Pg/V más comunes en escala industrial. 

•• La elección de los intervalos de aeración se tomó por referencia de 
experiencias industriales de varias personas entrevistadas. 

Con la finalidad de poder tener una mayor claridad del porqué algunas 

correlaciones empíricas daban predicciones no esperadas, se procedió a 

realizar el siguiente estudio: 

l. De las referencias originales, de donde se seleccionó la correlación 

empírica, se tomaron los datos de kLa reales (aquellos que se determi­

naron experimentalmente en el sistema) para cada una de las escalas 

que fueron trabajadas experimentalmente por los autoreo; salvo para 

el caso de Van't Riet, (ver apéndice 1), que fue diferente, se grafi-
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caron los valores de kLa contra Pg/V que los autores utilizaron en 

su sistema•. 

2. En estas gráficas nosotros dibujamos los valores de kLa calculados 

según el modelo teórico, tratando de que coincidiera la escala de 

la referencia original y la que nosotros supusimos. 

3. Para cada correlación empírica tendríamos gráficas para una sola esca-

la de los valores de kLa reales y los valores de kLa calculados. Las 

diferencias cuantitativas nos indicarían: 

importancia de la geometría del tanque 

intervalo de las condiciones de operación en el que puede utilizar-

se eficazmente la correlación empírica. 

Una cosa que nos inquietó fue ver cuál sería la tendencia en las pre-

dicciones de kLa de las 10 correlaciones empíricas, si tomábamos como ba­

se condiciones de operación reales •• 

En nuestro modelo teórico elegimos por referencia intervalos de Pg/V, 

vvm y geometría del tanque, y calculamos las velocidades rotacionales del 

impulsor. Estas condiciones de operación podrían ser extremas en algunos 

casos y por ello las estimaciones de kLa resultarían muy altas. 

* Esto se hizo para cada una de las correlaciones empíricas. 

•• Llamamos condiciones de operación reales, a aquellas que ya· fueron pro­
badas experimentalmente. 
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A manera de un ejemplo de cálculo elegimos del artículo de Fukuda et al 

(77) una escala con las condiciones de operación que utilizaron, y con estos 

datos calculamos kLa utilizando las 10 correlaciones empíricas, y compara­

mos los valores de kLa reales con los estimados. Se puede entonces afinar 

más el análisis de resultados con respecto al empleo de las correlaciones 

empíricas. 
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III. ANALISIS DE RESULTADOS 

El análisis de resultados se hará en tres partes: 

(a) A través del modelo teórico analizar las predicciones de kLa empleando 

las 10 correlaciones empíricas. 

(b) Comparar los kLa reales de los sistemas originales contra los kLa que 

calcularnos según el modelo teórico, para cada una de las correlacio-

nes. 

(c} Ejemplificar el cálculo de kLa empleando las 10 correlaciones empíricas 

bajo condiciones de operación reales. 

3.1 Análisis a través del modelo teórico de las predicciones de kLa emplea_!l 

do las 10 correlaciones empíricas. 

Esta primera parte es de hecho la más decisiva dentro del análisis de 

resultados. Podrfarnos suponer que habría diferencias en los valores de kLa 

al emplear diferentes correlaciones bajo las mismas condiciones de operación. 

De hecho a medida que se incrementó la escala bajo las mismas condiciones 

de operación, las diferencias se volvieron cada vez más significativas 

(como se detallará más adelante), por lo que al concluir esta primera parte, 

el análisis permite dar recomendaciones específicas sobre el empleo de las 

correlaciones. Con respecto a las correlaciones empíricas, consideramos 

importante para nuestro análisis tomar en cuenta las escalas que operaron 

los autores de las referencias originales. El objetivo era conocer si en 

el caso de que un autor hubiera operado en un cierto valor, esto era motivo 
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suficiente para no emplearla en escalas superiores a dicho valor. 

En el cuadro 15 donde se presentaron las 10 correlaciones empí­

ricas, en una columna se indican los volumenes de operaci6n que cada autor 

oper6 para obtener la correlaci6n empírica del sistema. 

Basándonos en ese cuadro y en las escalas que nosotros elegimos, cons­

truímos el cuadro l 7 de tal manera que se pueda observar si las escalas 

que los autores operaron coinciden con las que elegimos, y después analizar 

este efecto. 

CUADRO 17 COINCIDENCIA DE LAS ESCALAS ORIGINALES CON LAS ESCALAS DEL 

MODELO TEORICO 

CORRELACION SISTEMA VOLUMEN DEL LIQUIDO (litros) 

100 10,000 40,000 

Taguchi et al (76) glucoamilasa si si no 

Hospodka et al (28) levadura no no no 

Van't Riet (54) agua si no no 

Van't Riet (54) agua con iones si no no 

Cooper et al (53) agua con iones no no no 

Fukuda et al (A) (77) agua con iones si si si 

Fukuda et al (B) (77) agua con iones si si si 

Asai y Kono (55) agua con iones si si si 

Richards (63) agua con iones no no no 

Salvador (80) agua con iones no no no 
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El análisis de resultados se efectuó para cada escala seleccionada y 

se realizó con base en la observación gráfica de los resultados (kLa vs 

Pg/V), para poder analizar cuál fue la tendencia de las correlaciones en 

su conjunto y la de cada una de ellas. 

El cuadro 18 resume todas las condiciones de operación que se mane­

jaron, y los valores del kLa para cada una de las correlaciones empíricas. 

En relación a los tanques que se emplearon en cada escala, se mantuvie­

ron las razones geométricas y el número de impulsores (ver cuadro 19 ) • A 

continuación presentamos las dimensiones del tanque para cada una de las 

escalas: 

CUADRO 19 DIMENSIONES DE LOS TANQUES PARA LAS TRES ESCALAS ELEGIDAS 

100 LITROS 10,000 LITROS 40,000 LITROS 

diámetro del tanque 0.3992 m l. 8533 m 2.9420 m 

diámetro del impulsor 0.1330 m 0.6177 m 0.9806 m 

largo del impulsor 0.0330 m 0.1544 m 0.2451 m 

ancho del impulsor 0.0266 m C.1235 m 0.1961 m 

ancho del deflector 0.0133 m 0.0617 m 0.0980 m 

número de impulsores 2 2 2 

A continuación presentamos nuestro análisis según la escala seleccio-

nada. 
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3.1.1 VOLUMEN DE LIQUIDO: 100 LITROS 

a) 0.5 vvm (figura 17) 

Para esta aeración se puede distinguir una región donde se agru-

pan 9 correlac~ones empíricas, en donde el kLa abarcó valores desde 

70 h-l hasta 900 h- 1• 

La correlación de Fukuda et al (B) se separa notablemente del grupo 

de las 9 correlaciones, y los valores de kLa predichos son ya muy 

altos. De tal forma que esta correlación, para estas condiciones de 

operación, no es recomendada. 

La correlación de Taguchi et al que fue obtenida para la producción 

de glucoamilasa, nos predice kLa bajos. Sin embargo esto es lógico 

dado que el sistema original tiene viscosidades muy elevadas que se 

encuentran involucradas en el valor de la constante de proporcionalidad 

y aún cuando nuestro sistema es agua, la constante influye determi-

nantemente en el valor de kLa. 

Cabe destacar que la correlación de Richards, cuyo sistema original 

es agua con iones, proporciona kLa tan bajos como la correlación 

de Taguchi, y muy diferentes de los que proporcionan las otras co-

rrelaciones cuyo sistema original fue agua con iones. Su empleo que-

dará limitado a procesos en donde la transferencia de masa no es un 

factor limitante. 

Por lo tanto en esta escala y con esta aeración puede utilizarse 

cualquiera de las 8 correlaciones empíricas para estimar kLª' (in­

cluyendo la de Richards) y la elocción dependerá del proceso bajo 

estudio. 
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Figura 17 

VULUMEN DE OPERACICN: 100 litros 

AERACION: 0.5 VVM 

SISTEMA: AGUA (30°C) 

e Tdguchi "t dl. (761 (glucodmild&dl 

O llospodka et dl (28) (levadura) 

o Vdn' t Riet (54) (d<]Ud) 

• Van't Riot !54l (dgua con iones) 
O Cooper et al (531 (dgua con ion~sl 
+ rukuda et al (Al(771 (dgua con iones) 

• Fukud<1 et. al (B) (771 (aqu<i con iones) * Asdi y Kono (55) (<igua con iones) 

A Richards (63) (agua con iones) 

*salvador (BOJ (agud con iones) 

1 2 3 

Pg/V (HP/m3¡ 
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b) 0.7 vvm (figura 18) 

Para esta aeración ya no se distingue una región bien definida 

sino dos regiones: una donde los kLa son bajos (85 -1 h a 400 h-1
> 

y otra donde son medianamente altos (300 -1 h a 760 h-1). 

La correlación de Fukuda et al (B) se separa notablemente del se-

gundo grupo, prediciendo kLa muy altos. Por ello no se recomienda 

su empleo. 

Por otro lado la correlación de Fukuda et al (A) sólo pertenece 

al segundo grupo para una Pg/V de 1.3404 HP/m3; para Pg/V de 

3 2.68 y 4.08 HP/m se separa de este grupo, y predice kLa del orden 

-1 , 
de 840 y 1160 h • De ahi que su empleo en estas condiciones de 

operación dependerá mucho del caso particular que se tenga. 

La correlación de Richards predice kLa muy bajos¡ al parecer no hay 

efectos en el kLa con el aumento de la aeración, por lo que consi­

deramos que su empleo no es recomendable. 

En cuanto al resto de las 7 correlaciones no existe ninguna objeción 

para su utilización; ésta dependerá de cada caso en particular. 

c) 0.9 vvm (figura 19) 

Para esta aeración encontramos que las 10 correlaciones se comportan 

igual que para la aeración de 0.7 vvm. Existe probablemente una pe­

queña diferencia: para Pg/V de 4.08 HP/m3 las correlaciones de Asai 

y Kono y de Hospodka se separan del grupo de kLa bajos, para presen­

tarse como un grupo aislado de kLa intermedio. Esta observación no 

limita su empleo. 



2000 

1500 

1000 

500 

o 

- 83 

Figura 18 
VOLUMEN DE OPERACION' 100 litros 

AERACION: 0.7 VVM 

SISTEMA: AGUA (30°Cl 

e Tdguchi et al. (76) (glucodmilas•) 

O Hospodk" et • .i (2BJ (levddUrdJ 

DVdn't Riet (541 {dgud) 

• Van't Riet (54J (dgUd con ionesJ 
() Cooper et dl (53) (agud con iones) 
t Fukuda et ul (AJ(77J (<19ua con iones) 

•t'ukuda et al IBJ 177J (agud con iont.s) 

'R'Asdi y Kono (55) (d9U• con iom·sl 

/:J. Richards (63J (dgu• con iones) 

*Salvddor (80J (dgUa con ion<,,;) 

2 3 4 
Pg/V (HP/m 3) 
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Figura 19 
VOLUMEN DE OPERACION: 100 litros 

AERACION: 0.9 VVM 

SISTEMA: AGUA (30°C) 

200 e Tdquchi et dl (76) (glucodmildSd) 
o l'.ospodk.i et al e:~¡ (levddura) 
0Van 1 t Riet (54) (.igUd) 

150 

100 

50 

•v .. n•t Riet (54) (agu.i con iones) 
O Cooper et .,.¡ (53) (agua con iones) 
t Fukudd et al (A)(77) (agua con iones) 
•Fukuda et .il lDl (77) (a~ con iones) 
'Á'Asai y Kono (SS) (agua con iones) 

6 Richuds 163! (aqua con iones) 
*saiv .. dor (00! (agua con iones 

l 2 3 4 
Pg/V (HP/m3J 
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Conclusiones para la escala de 100 litros 

l. La correlación de Fukuda et al (B) no se recomienda para ser utilizada 

para las condiciones de operación que supusimos. 

2. Es necesario tomar precauciones con el uso de la correlación de Richards, 

sobre todo para aeraciones de 0.7 y 0.9 vvm, donde no aumentan los 

valores de kLa. 

3. En el caso de la correlación de Fukuda et al (B) su empleo no se reco­

mienda para aeración de 0.7 y 0.9 vvm en el intervalo de Pg/V de 2.68 

y 4.08 HP/m3 • 

4. El cuadro 20 presenta una síntesis de cuáles correlaciones considera­

mos pueden ser utilizadas en este intervalo de condiciones de operación. 

La elección de las mismas, repetimos, dependerá del caso particular 

que se trate. 
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CUADRO 20 CORRELACIONES QUE PUEDEN EMPLEARSE BAJO ESTAS CONDICIONES 
DE OPERACION 

CORRELACION AERACION (vvm) POTENCIA/VOLUMEN HP 
3 

o.s 0.7 0.9 m 

.. 
Taguchi et al si si si l. 3404 

(glucoamilasa) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Hospodka _et al si si si 1. 3404 

(levadura) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Van't Riet si si si l. 3404 

(agua) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Van't Riet si si si l. 3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Cooper et al si si si l. 3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Fukuda et al (A) si si si l. 3404 

(agua + iones) si no no 2.68 

si no no 4.08 

Fukuda et al (B) no no no 1.3404 

(agua + iones) no no no 2.68 

no no no 4.08 

Asai y Kono si si si l. 3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 
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CUADRO 20 (CONTINUA) 

CORRELACION l\ERACION (WM) POTENCIA/VOLUMEN HP 
3 

0.5 0.7 0.9 m 

Richards si no no 1.3404 

(agua + iones) si no no 2.68 

si no no 4.08 

Salvador si si si l.3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 
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3.1.2 VOLUMEN DE LIQUIDO: 10,000 LITROS 

a) 0.5 vvm (figura 20) 

Para esta aeración se pueden distinguir dos regiones: una 

-1 -1 
donde los kLa son bajos (95 h a 460 h ) y otra donde los 

kLa son intermedios a altos (540 h-l a 1600 h-l). 

En esta Última región se puede observar que el intervalo de 

val.ores de kLa incluye valores muy grandes; sin embargo la región 

intermedia no puede delimitarse fácilmente. 

La correlación de Cooper et al se aleja del grupo de kLa altos, 

prediciendo valores de kLa muy altos sobretodo para una Pg/V de 

4.08 HP/m3• Esta correlación es una de las que más se utilizan, 

pero bajo estas condiciones de operación consideramos que es poco 

segura. 

Dentro del grupo de kLa altos, son las dos correlaciones de Fukuda 

et al las que proporcionan los valores más elevados; esto no limi-

ta su uso,•salvo para la de Fukuda et al (B) en Pg/V de 1.3404 

HP/m
3 

que sf predice un kLa extremo. 

Para el grupo de kLa bajos la correlación de Richards no parece 

sentir el cambio de escala ni de aeración, y sigue prediciendo 

valores mucho muy bajos (incluso más bajos que la propia corre-

lación de Taguchi et al) , por lo que su empleo no se recomienda. 

Las predicciones de las correlaciones de Taguchi et al y la de 

Hospodka et al en kLa bajos eran esperables dado los sistemas ori­

ginales para los que se encontraron. Sin embargo la correlación 
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Figura 20 
VOLUMEN DE OPERAC!ON: 10,000 litros 

AERAClON: 0.5 VVM 

SISTEMA: AGUA (30ºC) 

eTdguchl et al (76) (glucoam1lasal 
O Hospodkd H <11 !281 ( lev.idura) 

OVan't Riet (541 !dqUal 
• Vdn't Riet (54J (agud con iones) 
O Cooper ot dl (S3J {a9Ua con iones) 
• Fukud• et al !Al ( 771 (aqua con iones) * Fukud• et al !Bl ( 77 ¡ ( a<1U'1 con iones) * Asa i v Kono (SS 1 (agua con iones ) 

ll.Rtchards (631 (AQ'Ua con iones) 

*salvador (80) (aqua con iones) 

2 

• 

4 
Pg/V {HP/m3) 
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de Van't Riet (agua) da valores de kLa muy inferiores a los que 

predice la correlación de Van't Riet para agua con iones, y aun-

que si bien es cierto que el efecto de los iones incrementa kLª' 

no lo hace de tal forma que la eficiencia en la transferencia de 

oxígeno sea de un 100\; por lo tanto, consideramos que esta co-

rrelación no debe emplearse bajo estas condiciones de operación. 

b) 0.7 vvm (figura 21) 

Para esta aeración se empiezan a distinguir tres regiones: una 

-1 -1 donde los valores de kLa son bajos (115 h a 480 h ) , otra 

donde tienen valores intermedios (480 h-l a 1350 h-l), y la 

Última donde kLa tiene valores altos (1030 h-l a 2000 h-l). En es­

ta Última región encontramos las correlaciones de Cooper et al, 

Fukuda et al (A) y Fukuda et al (B). La correlación de Cooper 

et al alcanza valores altos muy extremosos, por lo que no se reco-

mienda su empleo bajo estas condiciones. Igualmente la correlación 

de Fukuda et al (B) alcanza valores de kLa altos para Pg/V de 1.3404 

HP/m3, y para dichos valores de Pg/V tampoco se le recomienda su 

empleo. 

En la región de kLa de valores bajos, encontramos nuevamente dos 

correlaciones cuyo empleo no es recomendado, la de Richards, y la 

de Van't Riet (agua). La correlación de Taguchi et al y la corre-

lación de Hospodka et al predicen valores bajos (ver el caso de 

aeración de 0.5 vvm). El resto de las' correlaciones (Van't Riet 
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Figura 21 
VOLUMEN DE OPERACION: 10,000 litros 

AERACION: 0.7 VVM 

SISTEMA: AGUA (30°C) 

e Tdguchi et. ul (76) (gluco•mil•s•) 

O Hospodk• et dl (28) (lev•dur.1! 
O V4n't Riet (54) (ogu•l 

• Vdn 1 t Riet (54) (.igua con iones) 

O Coopcr et al (53 <amia .con iones) 
t Fukud.J et al (11) ( 77) (a qua con iones) * Fukud• et al tBI (77) (a<TUa con iones) 
R llsdi y Kono ( 55) 1 agua con iomis) 
t;. Richords (63) <agua con iones) * Solvudor (80) (agua con iones) 

l 2 
Pg/V (HP/m3) 
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(agua + iones) , Salvador y Asai y Kono) se eligirán de acuerdo 

con condiciones específicas de operación. 

el 0.9 vvm (figura 22) 

Para esta aeración las correlaciones se comportan básicamente 

igual que para una aeración de 0.7 vvm, pero las tres regiones 

señaladas antes se observan con mayor claridad debido al efecto 

del incremento en la aeración. Las dos correlaciones de Fukuda 

3 et al alcanzan valores de kLa muy altos para Pg/V de 4.08 HP/M , 

por lo que su empleo no se recomienda bajo estas condiciones. 

Conclusiones para la escala de 10,000 litros 

l. La correlación de Cooper et al, la correlación de Richards y la 

correlación de Van't Riet (agua) no se recomiendan para ser utili-

zadas bajo estas condiciones de operación. La primera porque predice 

valores de kLa extremadamente altos, y las otras dos porque predicen 

valores de kLa muy bajos, de acuerdo con el sistema original para 

el que fueron obte~idas. 

2. El empleo de la correlación de Fukuda et al {B) no se recomienda para 

aeraciones de 0.5, 0.7 y 0.9 vvm en un valor de Pg/V de 1.3404 HP/m
3

• 

3. El cuadro 21 presenta una síntesis de cuáles correlaciones consi-

deramos pueden ser utilizadas en este intervalo de condiciones de 

operación. La elección de las mismas dependerá del caso particular 

que se trate. 
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F lgura 22 
VOLUMEN DE OPERACION: 10,000 litros 

AERACION: 0.9 VVH 

SISTEMA: AGUA (30"C) 

e To9uchi et ol 

O Hospodku et • l 
OVon't Rict (54) 
•V•n't Riet (54) 
O Coopcr et al 

• Fukudo et 
•Fukuda 
-trAsai y 

ARichords 

(76) (gluco•mild&dl 

( 28) (levuduro) 
(ugUd) 
(dgua con iones) 

(53) (a<JUa con iones) 

2 4 
Pg/V (HP/m3) 
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CUADRO 21 CORRELACIONES QUE PUEDEN EMPLEARSE BAJO ESTAS CONDICIONES 
DE OPERACION 

\ HP 
CORRELACION AERACION (vvm) POTENCIA/VOLUMEN). 

0.5 0.7 0.9 rn 

~ Taguchi et al si si si 1.3404 - (glucoarnilasa) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Hospodka et al si si si 1. 3404 

(levadura) si si si 2.68 

si si si 4.08 

van't Riet no no no , • 3404 

(agua) no no no 2.68 

no no no 4.08 

Van't Riet si si si 1.3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 

cooper et al no no no 1.3404 

(agua + iones) no no no 2.68 

no no no 4.08 

Fukuda et al (A) si si si 1.3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si no 4.08 

Fukuda et al (BJ no no no 1.3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si no 4.08 

Asai y Kono si si si 1. 3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 
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CUADRO 21 (CONTINUA) 

CORRELACION AERACION POTENCIA/VOLUMEN HP 
'· 3 

0.5 0.7 0.9 m 

~ Richards no no no 1.3404 ._.. 
(agua + iones) no no no 2.68 

no no no 4.08 

Salvador si si si 1.3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 
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3.1. 3 VOLUMEN DE LIQUIDO: 40,000 LITROS 

al ~.5 vvm (figura 23) 

Para esta aeración se pueden distinguir dos regiones: una donde 

-1 -1 
los kLa son bajos (105 h a 510 h ), y otra donde los kLa son 

altos (655 h-l a 1555 h-l). Aquí encontramos dos correlaciones 

que son totalmente diferentes: la de Cooper et al con kLa extremos 

y la de Van't Riet (agua con iones), cuyos valores de kLa se en­

cuentran intermedios (entre la región de alta y la región de 

baja). 

La correlación de Cooper et al, dado que predice valores de kLa ex­

tremos, no creemos debe utilizarse para estas condiciones de opera-

ción. 

En la región de kLa bajos encontramos nuevamente las correlaciones 

de Taguchi et al, Hospodka et al, Richards y Van't Riet (agua). 

Las dos primeras, por razones ya señaladas,siguen prediciendo 

valores de kLa bajos en forma constante. La correlación de Richards 

ni siquiera bajo estas condiciones de operación logró predecir va-

lores de kLa mayores, e incluso continuó prediciendo valores de 

kLa inferiores a los de la correlación de Taguchi et al.La correla­

ción de Van't Riet (agua) predice valores de kLa inferiores a lo 

que pudiera esperarse puesto que aunque el medio difiere de un 

medio de agua con iones, la diferencia no es significativa¡ de tal 

forma, debería predecir valores cercanos a los de correlaciones 

para agua con iones. 
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Figura 23 
VOLUMEN DE OPERACION: 40,000 litros 

AERACION: 0.5 VVH 

SISTEMA: AGUA (30ºC) 

·•T•guchi et dl (76) (gluco•mil~~•l 

oHospodk• et al (28) (lev•dur,1) 

QVdn't Riet (54) (dqUd) 

•Van't Riet 
Ocooper et 
.Pukudd et 
•rukuda et 

(54) (dgu.i con iones) 

•l (53) laqua con iones) 

•l (A)(77l laqua con iones) 

•l (B) (77) (a<tUa con iones) 

-tfAs•i y Kono (55) (aqua con iones) 
ARichudo (63! (aqua con iones) 
.,S•lv•dor (80) (&<Na con iones) 

1 2 3 4 
Pg/V (HP/m3 ) 



- 98 -

En relación al grupo de correlaciones que se encuentran en la re-

gión de kLa altos, sólo puede destacarse que la correlación de 

Fukuda et al (B) ha predicho valores de kLa más bajos a medida 

que la escala se ha incrementado, por lo que en esta escala se loca 

liza perfectamente dentro del grupo de estas correlaciones. 

b) 0.7 vvm (figura 24) 

Para esta aeración observamos el mismo comportamiento de todas las 

correlaciones que para 0.5 vvm, sólo que de una manera m~s acentua-

da. 

Dentro de la región de kLa altos, sólo la correlación de Fukuda et 

al (A), alcanza kLa extremo para Pg/V de 4.08 HP/m 3, por lo que 

para estas condiciones de operación no se recomienda su empleo. 

c) 0.9 vvm (figura 25) 

Para esta aeración no es posible efectuar el análisis tal y como 

lo veníamos realizando, dado que carecemos de datos de kLa para 

Pg/V de 1.3404 y 2.68 HP/m3 para las siguientes correlaciones: 

Fukuda et al (A) y (B), Richards y Asai y Kono. El método utili-

zado para calcular la velocidad rotacional del impulsor (descrito 

en al apéndice 2) no fue lo suficientemente sensible para permitir 

el cálculo de las velocidades rotacionales del impulsor bajo estas 

condiciones. 

Las dos correlaciones que no recomendaríamos, por razones ya expli-
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Figura 24 
kLa VOLUMEN DE OPERACION: 40,000 litros 

AERACION: 0.7 VVH 

SISTEMA: AGUA (30°C) 

200 e Taguchi et al (76) (gluco•milasd) 
O Hospodka et al 1281 ( leV•dural 

O Van' t Riet 154) l•gua) 

• Van't Riet (541 
() Cooper et al 

t l .. ukudo et al (MC77l (aQua ¡on iones) * Fukuda et al (B) (77) (a"Jª con iones) 
-f>: Asa i y Kono ( 55 l ( aqua con iones) 

t;,. Richdrds 163) laqua ~ c~ri iones) * Salvddor (80) (aQUa con iones) 

150 .y 
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1 2 3 4 
Pg/V (HP/m3) 
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Figura 25 

VOLUMEN DE OPERACION: 
AERAC!ON: 0.9 VVM 

SISTEMA: AGUA (30ºC) 

e T<lgUchi et dl 

O Hospodkd et dl 

O Vdn't Riet (54) 

8 Vdn't Ríet C54J (d " 

0 Cooper et <ll CS * Sdlv<1dor 1801 

1 3 4 
Pg/V (HP/m 3 1 
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cadas anteriormente, serían las de Cooper et al y de Van't Riet 

(agua) • Para el resto no hay ningún problema de uso. 

Conclusiones para la escala de 40,000 litros 

l. Las correlaciones de Cooper et al, de Richards y de Van't Riet·(agua) 

no se recomiendan para ser utilizadas bajo estas condiciones de opera­

ci6n. La primera porque predice valores de kLa extremadamente altos, 

y las otras dos porque predicen valores de kLa muy bajos. 

2. La correlaci6n de Fukuda et al (A) no se recomienda s6lo para la aera­

ci6n de 0.7 vvm y Pg/V de 4.08 HP/m3. 

3. Debido a fallas en el método de cálculo de la Vblocidad rotacional del 

impulsor, no fue posible analizar la aeraci6n de 0.9 vvm para aquellas 

correlaciones en donde el kLa es función directa de la velocidad ro­

tacional del impulsor del sistema. 

4. El cuadro 22 presenta una síntesis de cuáles correlaciones considera­

mos pueden ser utilizadas bajo este intervalo de condiciones de opera­

ci6n. La elecci6n de las mismas dependerá del caso particular de que 

se trate. 



- 102 -

CUADRO 22 CORRELACIONES QUE PUEDEN EMPLEARSE BAJO ESTAS CONDICIONES 
DE OPERACION 

CORRELACION AERACION (vvrn) POTENCIA/VOLUMEN HP 
3 

o.s 0.7 0.9 rn 

Taguchi et al si si si 1.3404 

(glucoamilasa) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Hospodka et al si si si 1.3404 

(levadura) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Van't Riet no no no 1.3404 

(agua) no no no 2.68 

no no no 4.08 

Van't Riet si si si 1.3404 

(agua + iones) si si si 2.68 

si si si 4.08 

Cooper et al no no no 1.3404 

(agua + iones) no no no 2.68 

no no no 4.08 

Fukuda et al (A) si si 1.3404 

(agua + iones) si si 2.68 

si no 4.08 

Fukuda et al (B) si si 1.3404 

(agua + iones) si si 2.68 

si si 4.08 

Asai y Kono si si 1.3404 

(agua + iones) si si 2.68 

si si 4.08 
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CUADRO 22 (CONTINUA) 

CORRELACION AERACION (vvm) POTENCIA/VOLUMEN HP 
3 

o.s 0.7 0.9 m 

Richards no no 1.3404 

(agua + iones) no no 2.68 

no no 4.08 

Salvador si si si 1.3404 

(agua + iones.> si si si 2.68 

si si si 4.08 
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ConcluBiones generales del análisis de las predicciones de kLa en 

el modelo teórico. 

l. Hay problemas si se emplean las siguientes tres correlaciones: 

Cooper et al (agua+ iones), Richards (agua+ iones), y Van't 

Riet (agua). 

2. La correlación de Fukuda et al (A) para valores altos de Pg/V 

predice valores de kLa extremos por lo que hay que tener cuidado 

con su uso. 

3. La correlación de Fukuda et al (B) predice valores de kLa cada vez 

menores conforme la escala aumenta. Cuando los valores de Pg/V son 

bajos predice valores de kLa altos, por lo que hay que tener pre­

caución en su empleo. 

4. En cuanto a la importancia que tendría el hecho de que las escalas 

que operaron los autores coincidieran con las que nosotros elegimos, 

como un factor decisivo sobre el empleo de la correlación empírica, 

se vió que no existe ninguna regla. Así, la correlación de Richards, 

válida hasta un volumen de 27 litros, nosotros no la recomendaríamos 

para ninguna de las escalas que elegimos. Mientras que la de Salvador, 

que sólo operó en un volumen de líquido de 17 litros, sí la recomenda-

mos para nuestras tres escalas. Lo mismo sucede con la correlación 

de Hospodka et al. 
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3.2 Comparación de los kLa reales de los sistemas originales, contra los 

kLa que calculamos según el modelo teórico, para cada una de las 

correlaciones. 

Las diferencias cuantitativas de los kLa reales de los sistemas 

originales con relación a los kLa que nosotros calcularnos resaltan la 

importancia que tiene tomar en cuenta la geometría del tanque y las con­

diciones de operación que manejaron los autores en el empleo de las 

correlaciones empíricas. 

Así, presentaremos a continuación un breve análisis sobre los resulta­

dos gráficos para cada una de las correlaciones empíricas. Por desgracia, 

no fue posible ilustrar gráficamente a cuatro correlaciones: Taguchi et al, 

Asai y Kono, Richards y Hospodka et al. Las dos primeras debido a que la 

referencia original es muy pobre en cuanto a la presentación de las condicio­

nes de operación manejadas y de sus resultados experimentales. Las otras dos 

porque no nos fue posible conseguir las referencias originales y las referen­

cias consultadas no incluían a las condiciones de operación que se maneja­

ron (para más detalle ver el ap~ndice ll • 

NOTA: Cada figura muestra las condiciones de operación manejadas por el 

autor y bajo nuestro modelo supuesto. 

l. Correlación de Van't Riet (agua) (figura 26) 

En esta figura podemos claramente observar lo siguiente: la correlación 
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de Van't Riet es válida para un intervalo de volúmenes de 2 a 2600 litros, 

y, para las 3 escalas (100, 10 1 000 y 40,000 litros) nuestros valores de 

kLa se ubican dentro de la misma región que los kLa que Van't Riet predice 

(de 100 a 700 h-1); sin embargo, Van't Riet señala que la correlación 

es válida para un intervalo de valores de Pg/V de 0.67 a 13.4 HP/m3• 

Si recordarnos, fue esta correlación la que ya para escalas de 10,000 

y 40,000 litros nos predecía valores mucho más bajos de lo esperado. Es 

probable que para esas escalas la correlación proporcione un margen de 

error más aceptable si para una misma geometría de tanque se incrementa el 

intervalodePg/V manejado. Así, el empleo de esta correlación podría 

recomendarse si y sólo sí se operara con altos valores de Pg/V, lo cual 

implica que si se aplica a fermentaciones, éstas de ninguna manera podrían 

ser fermentaciones no newtonianas. 

Vale la pena destacar, para reafirmar lo anterior, que al observar 

la figura 26 , para nuestra escala de 10,000 y 40,000 litros dentro del 

intervalo de Pg/V supuesto, los valores predichos son superiores a los 

que propone Van't Riet para ese mismo intervalo; de ahi la importancia 

de incrementar Pg/V. 

2. Van't Riet (agua + iones) (figura 27) 

En el caso de un medio de agua con iones observamos en la figura que 

los valores de kLa calculados por nosotros se encuentran dentro de la re-
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Van't Riet (54} 
Sistema: Agua con iones 
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/ 
100 litros 

o 0.5 WM (0.6 X 10-2 ..,,., 

• 0.7 WM (0.9 X 10-2 11/S) 

CI 0.9 WM (l.l X lo-2 .;a¡ 

10, 000 litros 

o 0.5 WM (J.0 X 10-2 m/s) 

• 0. 7 WM (4.0 X 10:~ 19/S) 
ll 0.9 WM (5.0 X 10 11/B) 

40,000 litros 

o O. 5 VVM (4.9 X 
-2 

10 m/s) • o. 7 VVM (6.B x 10-2 m/s) • 0.9 WM (8.B X 10-2 m/s) 

0 .... --------..... ---------.,~--------..,---------..... ----------~--------...----
2 4 6 8 10 12 
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gión que Van't Riet marca para su correlación. Van't Riet señala que 

su correlación es válida de 2 a 4,400 litros y de 0.67 a 13.4 llP/m3 1 el 

intervalodekLa que ~l predice con su correlación va desde 250 a 2500 h-l. 

Los valores de kLa que nosotros calculamos bajo condiciones supuestas 

caen dentro de la región mencionada. Para aeración de 0.5 y 0.7 vvm en 

10,000 y 40,000 litros nosotros obtenemos valores de kLa superiores a los 

de Van't Riet, pero la diferencia es mínima. Nuevamente los valores de 

Pg/V manejado son importantes para el margen de error que se requiera. De 

hecho esta correlación no mostró ningÚn inconveniente en su empleo, aunque 

para la escala de 40,000 litros se alejó del grupo de correlaciones que 

manejaban un sistema similar, prediciendo valores m.ís bajos. Consideramos 

que esto puede corregirse si incrementamos la Pg/V, pero no en un alto 

grado como en el caso de la correlación de Van't Riet (agua). 

3. Cooper et al (agua + iones) (figuras 28 y 29) 

Siendo esta correlación quizás una de las que más se mencionan y em­

plean debido a que se utilizó para predecir valores de kLa en diversas fer­

mentaciones, en nuestro modelo teórico causó problemas de tal orden que pa­

ra una escala de 10,000 y 40,000 litros no se le recomienda su empleo. 

En la figura 28 mostramos la escala original (10.7 litros) y nues­

tra escala (100 litros). Es evidente que nuestros valores de kLa ni re­

motamente se parecen a los obtenidos por Cooper et al. Mucho se debe 

' ' 
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Cooper et al (53) 
Sistema: Agua con iones 
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Cooper et al (53) 
Sistema: Agua con iones 
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a la diferencia en las escalas, más ésta no es la única razón. La dife­

rencia en las condiciones de operación expuestas contra las nuestras es 

muy note.;.: fa. :::.:..~ ::..:::,,;,.,.;. punteadas co!lfirman lo anterior, ya que si calcula­

mos los kLa con las Pg/V que Cooper et al manejaron, la diferencia de los 

~a no sería tan significativa, aún cuando las escalas difieran en un or­

den magnitud. 

En la figura 29 esta hipótesis queda totalmente confirmada puesto 

que para la escala de 10,000 litros supuesta por nosotros y la de 8,495 

litros de Coo~er et al, los kLa no se acercan en valores ni remotamente. 

Las diferencias son mayores para 40,000 litros. 

En este caso ocurren dos cosas interesantes: la primera se relaciona 

con la geometría del tanque y la segunda con las Pg/V. Al parecer, por las 

velocidades superficiales que maneja, el tanque empleado (para una misma 

vvm) es más ancho que el nuestro, de tal forma que sus velocidades super­

ficiales del gas son inferiores en casi un 100\. Por otro lado el intervalo 

de Pg/V que manejan los autores es mucho más pequeño que el nuestro. 

Estas dos consideraciones son importantes, y explican el porqué 

obtuvimos valores de kLa tan extremosos para 10,000 y 40,000 litros. 

Esta correlación debe ser utilizada dentro de condiciones de operación 

muy similares a las originales para que el margen de error sea lo más peque­

ño posible. Para esta correlación sí es importante mantener la misma escala 
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experimental y las condiciones de operación que el autor seleccionó¡ de 

otra forma no debe ser utilizada. 

4. Fukuda et al (A) (agu.a + iones) (figuras 30, 31 y 32) 

Con esta correldción se tuvo problemas cuando se aumentaba la Pg/V 

arriba de 2.68 HP/m3, ya que predecía valores de kLa muy altos. Haciendo 

el análisis de las figuras 30, 31 y 32 y revisando el apéndice 1, podemos 

señalar lo siguiente: 

Con respecto a la figura 30 podemos observar que la diferencia entre 

los kLa reales y los kLa que nosotros calculalllOS es notoria. Sólo coincidimos 

en un intervalo de Pg/V arriba de 2.7 HP/m3 (incluso los autores lo llevan 

hasta 13 HP/m3)1 las diferencias en los kLa no se deben sin embargo, a los 

Pg/V. El tanque que utilizó Fukuda et al para esta escala ten!a un Hl/Dt 

de 0.84, muy diferente del que nosotros supusimos (Hl/Dt = 2), lo que re-

percute sensiblemente en los valores de la velocidad superficial del aire, 

ya que para un mismo valor de aeración, la diferencia entre las velocidades 

superficiales del aire experimentales y las que nosotros calculamos es ma-

yor del 100%. Esto nos explica la diferencia entre kLa. 

En la figura 31 se representa gráficamente valores de kLa de dos 

escalas diferentes¡ Fukuda et al (A) con 4,200 litros y la nuestra de 

10,000 litros. Aún cuando se tiene una diferencia de 6,000 litros, no 

debiera haber diferencia entre los kLa (reales y calculados). El Hl/Dt 
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Fukuda et al (A)(77) 
Sis tema: Agua con iones 
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Figura 31 
Fukuda et al(AX77) Sistema: Agua con iones 
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que manej6 Fukuda et al fue de 1.38 y el de nosotros de 2, lo que nueva-

mente repercutió en los valores de la velocidad superficial del aire. 

Aunado a lo anterior, los autores utilizaron valores de Pg/V de 0.3 a 1.8 

HP/rn3 aproximadamente, por lo que los kLa que obtienen experimentalmente 

van del orden de 100 a 400 h-1• 

Para la escala de 40,000 litros la diferencia entre J:os kLa que ob­

tienen Fukuda et al y los que calculamos es muy radical, tal como puede 

observarse en la figura 32 • El tanque que emplearon tenía un Hl/Dt de 

1.32 y el que nosotros supusimos tiene un valor de 2; nuevamente la di-

ferencia de las velocidades superficiales del aire es bastante notoria, 

e incluso estos autores manejaron una aeración más baja que la que noso-

tros supusimos. 

Por otro lado, sólo variaron la Pg/V en un intervalo muy peque-

ño; esto junto con la geometría del tanque, repercute seriamente en los 

La correlación de Fukuda et al (A) es una modificación de la correla-

ción de Richards; aún cuando tiene limitaciones cuando se emplean condi-

cienes de operación extremas, es muchísimo mejor que la original, 

5. Fukuda et al (B) (agua + iones) (figuras 33, 34 y 35) 

Esta correlación es una modificación de la de Humphrey (77) y se basó 
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Sistema: Agua con iones 
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Fukuda et al (Bl (77) 
Sistema: Ag\la con iones 
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Fukuda et al (Bl (77) 
Sistema: Agua con iones 
30,000 litros (77) 
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en los mismos datos experimentales que la correlaci6n de Fukuda et al (A). 

Así, del análisis elaborado en el inciso 4, es también aplicable aquí. 

La diferencia notable entre las dos correlaciones, es que la de 

Fukuda et al (B) a baja escala predice valores mucho más altos, e inclu­

so no se recomienda su empleo. Pero a medida que aumenta la escala los 

valores comienzan a decrecer, hasta que en una escala de 40,000 litros 

los valores Óe "-¡,ª son más bajos que los que predice la correlación de 

Fukuda et al (A). La explicaci6n de este hecho, aún no es clara. 

6, Salvador M (agua + iones) (figura 36) 

Esta correlación fue obtenida para una sola escala (17 litros), y 

al ser utilizada bajo nuestro modelo teórico predijo valores de kLa sor­

prendentemente similares a los de correlaciones que sí operaron esas 

escalas experimentales tales como la de Asai y Kono, y las dos de Fukuda 

et al. 

El porqué puede fundamentarse en el amplio intervalo de condiciones 

de operación que manejó el autor. 
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3.3 Ejemplo de cálculo de kLa empleando las 10 correlaciones empíricas 

bajo condiciones de operaci6n reales. 

Del artículo de Fukuda et al (77), se eliqieron las condiciones de 

operación que ellos emplearon en la escala de 100 litros. Con estas.con­

diciones se procedió a calcular kLa para las 10 correlaciones empíricas. 

Los resultados se presentan en la figura 37 • La línea punteada indica 

la unión de los valores de kLa reales. 

Evidentemente las correlaciones que más se aproximan a los datos ex­

periroentales son las dos correlaciones de Fukuda et al (A) y (B) • Por 

otro lado, la correlación de Taguchi et al, continúa prediciendo valores 

de kLa bajos, mientras que la correlación de Richards predice valores aún 

más bajos que la de Taguchi et al, lo que no es lógico dado el sistema 

original para el que fueron encontrados. 

Cabe destacar el comportamiento que tiene la correlación de Van't Riet 

(agua con iones), ya que se separa de las otras 9 correlaciones, predicien­

kLa mucho muy altos. Para la escala de 100 litros (ver el punto 3.1) pre­

decía valores de kLa altos pero inferiores a la correlación de Fukuda et 

al (A). De ahí que podamos inferir que esta correlación es muy sensible 

a las condiciones de operación que se manejen. 

La correlación de van't Riet (agua), se muestra curiosamente insensi-
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ble al aumento de Pg/V; kLa aumenta pero muy poco y a partir de Pg/V 

de 4.5 HP/m3 la correlación no muestra ningún efecto en kLa. En el inciso 

3.2 sugerimos que para su empleo se incremente Pg/V; sin embargo realmen-

te ni siquiera ampliando el intervalo de Pg/V logramos un incremento no-

table en kLa, por lo que es posible suponer que para aumentar ~a debe 

aumentarse la velocidad superficial del aire. 

Para las correlaciones de Hospodka et al, Asai y Kono, Cooper et al 

y Salvador, para valores de Pg/V mayores a 6 HP/m3 los valores calculados 

y los reales de ~a son muy diferentes. 
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RECOMENDACIONES 

1. La correlación de Richards es una correlación empírica que no debe 

ser utilizada, a menos que se deseen conocer estimaciones de ~a a 

nivel laboratorio y con condiciones de operación similares a las 

utilizadas por el autor. 

2. Si desea emplearse la correlaci6n de Cooper et al a una escala su­

perior a los 100 litros de volumen de operación, debe tenerse la 

precaución de verificar si las condiciones de operación que se elijan 

son similares a las utilizadas por Cooper et al. De lo contrario las 

estimaciones do kLa que so obtienen son muy altas. A escala menor 

de 100 litros no existe problema con las estimaciones de kLa. 

3. Las dos correlaciones de Fukuda et al pueden ser utilizadas en un 

amplio intervalo de escalas, siempre y cuando el Hl/Dt no sea mayor 

que 1 y, para escalas industriales la Pg/V no mayor de 2 HP/m3• 

4. La correlaci6n de Van't Riet (agua) se puede aplicar con éxito en la 

escala de 100 litros bajo nuestras condiciones de operación. Si se 

aumenta la escala, para evitar que estime valores de ~a demasiado 

bajos es necesario elegir una buena combinación de aeración con Pg/V. 

S. La correlación de Van't Riet (agua con iones) no presentó ningún in-
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conveniente al emplearla bajo nuestro modelo teórico¡ sólo en el 

ejemplo de cálculo con condiciones de operación reales en donde los 

kLa estimados fueron muy altos, hace que se recomiende emplearla con 

precaución. 

6. Las otras correlaciones empíricas (Taguchi et al, Hospodka et al, 

Asai y Kono, y Salvador) se emplearán de acuerdo con las condiciones 

del sistema particular que se trate. 
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CONCLUSIONES SOBRE EL EMJ?LEO DE LAS CORRELACIONES EMPIRICAS PARA ESTIMAR 

EL COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE MASA 

1. Las correlaciones empíricas para estimar kLa que se reportan en la 

literatura son pocas. Es en artículos de revisiones bibliográficas 

donde m8s aparecen, pero por desgracia no reportan la constante 

de proporcionalidad y esto limita su empleo. 

2. Las predicciones de kLa obtenidas a partir de las correlaciones em­

píricas están sujetas a las condiciones de operación y a la geometría 

del tanque que se elija. Si en nuestro modelo teórico hubiéramos mane­

jado otras condiciones de operación, u otra geometría de tanque o am­

bas, es muy probable que las predicciones hubieran sido otras. Así 

el trabajo realizado en este capítulo ejemplifica diferencias signi­

ficativas en kLa' estimados con diferentes correlaciones empíricas, 

bajo un mismo esquema de cálculo. 

3, Lo anterior se traduce en la necesidad de disponer de la mayor 

información posible sobre cada correlación, para eleg.ir aquella 

cuyas condiciones de operación y geometría de tanque para las cua­

les se obtuvo sean similares a las del proceso particular de que se 

trate; de otra manera el margen de error que se tendrá en los re­

sultados será considerable. 



- 129 -

4. La elección de la correlación empírica nunca deberá dirigirse ha­

cia aquellas correlaciones que han desarrollado cierta "fama", ya 

que ésta no garantiza el éxito al emplearlas en cualquier sistema. 
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7. FACTORES ADICION.!\LES A CONSIDERAR EN EL ESCALAMIENTO Y EJEMPLOS 

ILUSTRATIVOS. 

Factores Adicionales. 

Es importante considerar algunos factores adicionales que pueden pr~ 

sentarse cuando se efectúa el escalamiento. Entre ellos mencionaremos el 

efecto de la aeración superficial, la presión y el volumen. 

a) Efecto de la aeración superficial. 

Se denomina aeración superficial a la introducción de aire a un lí­

quido en agitación a través de los vórtices que se forman en la superficie 

del liquido (78) • 

En 1971 Fuchs et al, (33) publicaron un trabajo sobre el efecto de la 

aeración superficial en el escalamiento, cuando se emplea kLa como criterio 

de escalamiento. Utilizaron fermentadores de diversos tamaños (1 a 51,000 

litros) determinaron ~Lª por el método de eliminación de gas alternando 

fluido aireado y fluido sin aire. ü:>s resultados indicaron que a volúmenes 

de operación inferiores a los 200 litros, si se desea escalar con ~a constan 

te es necesario considerar el efecto de la aeración superficial en el valor 

total de kLa, ya que la porción de éste debido a la aeración superficial 

llega a representar el 66i del valor total. Por arriba de los 200 litros 

el efecto comienza a disminuir, y según los datos de dicho trabajo para un 

volumen de operación de 550 litros, la contribución de ~a debido a la 
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aeraci6n superficial es del 2.7\ del valor total. Con base en lo anterior, 

por arriba de 200 litros el efecto puede despreciarse. 

En 1980 Chapman et al (78) realizan un ~studio similar al de Fuchs 

et al (53) para comparar sus resultados con los de Fuchs et al* pata un 

volumen de operación de 10 litros. Chapman et al encontraron que la con-

tribución del kLa debido a la aeración superficial en el ~a total nunca 

fue mayor del 20%, mientras que los datos de Fuchs et al para el mismo vo-

lumen reportan un valor del 50%. Los autores concluyen que el efecto de 

la aeración superficial no tiene la importancia que le atribuyen. 

A pesar de que no podríamos asegurar cuál de los dos trabajos se 

aproxima más a la realidad de acuerdo con lo presentado en los mismos, el 

trabajo realizado por Fuchs et al (33) parece tener más fundamentación téc 

nica. Este tipo de contradicciones invita a que se realice una investiga-

ción más exhaustiva. 

b) Efecto de la presión. 

En la actualidad los tanques de fermentación que se construyen alean-

zan alturas oonsiderables. Se ha estimado que la presi6n hidráulica en el 

2 
fondo de estos tanques tiene valores de 5 a 10 Kg/cm (44), lo cual afecta 

la transferencia de oxígeno en el medio de cultivo. En las fermentaciones 

aerobias la presurización de todo el sistema podría ser un factor decisivo 

* (determinaron kLa empleando la misma técnica de Fuchs et al) 
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en el incremento de la velocidad de transferencia de oxígeno y en estimular 

el crec~miento celular (44). 

La información que existe sobre los efectos de la presión en estos 

sistemas es muy escasa, no obstante que es necesaria para diseñar equipos, 

desarrollar nuevos procesos y efectuar el escalamiento. 

Kaszab et al (1981) reportan un efecto interesante de la presión en 

la producción de trobramicina. Para un volumen de 600 litros probaron 3 

valores de presión hidrostática. A medida que incrementaban la presión ob­

servaron que aparecía en el medio de cultivo asparagina y que la producción 

de trobramicina decaía. Esto se debió a que se abrió otra ruta metabólica 

que estaba reprimida con ciertos niveles de co2 y o2 en el medio; al au­

mentar la presión ambos gases se vuelven más solubles y provocan un cambio 

en el metabolismo del microorganismo de tal manera que la fuente de carbono 

y de nitr6geno la emplea para sintetizar otro producto que no era el dese~ 

do. Lo mismo hicieron para la producción de neomicina y encontraron resul 

tados similares. 

Otro efecto de la presión es que el co2 al volverse más soluble es 

un agente tóxico en altas concentraciones, por lo que puede dañar seriame!!_ 

te el proceso. Por lo anterior enfatizamos la importancia de considerar 

este tipo de efectos al realizar el escalamiento. 
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c) Efecto del cambio de volumen. 

Sólo encontramos un reporte que menciona la importancia de conside­

rar los efectos del cambio de volumen durante la fermentación y es el que 

realizó Wang (9) en 1979. 

Wang empleó 3 volúmenes de operación (300 ml, 10 1 y 200 1) y encontró 

que había una variación significativa en sus resultados de una escala a otra, 

aún cuando mantuvo las mismas condiciones de operación, cosa que atribuye 

al cambio de volumen durante la fermentación. 

Las pérdidas de volumen durante la fermentación para 300mly 10 1 

var1an entre un 10 y un 15% del volumen inicial, por lo que se consideran 

significativas. Para los 200 1 no se reporta. El autor considera que debe 

corregirse la pérdida de volumen dado que de no hacerse puede causar alte­

raciones significativas en los resultados. 

Este efecto es relevante para volúmenes pequeños; a medida que au­

menta la escala puede ser despreciable. Sin embargo como el escalamiento 

inicia desde nivel laboratorio, considerarnos que este efecto debe tomarse 

~~~~. 

Ejemplos de Escalamiento. 

A lo largo del presente trabajo se han venido mencionando los ejemplos 

de escalamiento que encontramos en la literatura. Hemos querido agrupar la 

información más importante que se menciona en relación a los ejemplos tal y 
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como se muestra en el cuadro 2 3 

Con relación al cambio de escala se recomienda generalmente mantener 

la siguiente relación: 

Vd = 10 (31) 
Ve 

donde: 

"d" se refiere a la escala mayor y 

"e" se refiere a la escala menor 

El cuadro 24 presenta la relación de cambio de escala para los 

ejemplos citados; podemos observar que en casi ninguno de los ejemplos 

se mantiene el valor recomendado para dicha relación de cambio de escala. 

Salvo para el caso de la producción de penicilina y estreptomicina(1) 

y el de penicilina (70) que emplean los mismosvolúmenes en el cambio de es­

cala, y por lo mismo las relaciones de cambio de escala son iguales, el 

resto de los casos tienen relaciones de cambio de escala diferentes. 

En la mayoría se observa que el cambio del primer volumen probado al 

segundo volumen es grande, comparado con el cambio de los volúmenes que se 

consideran a escala industrial. Así, de 5 1 ~ 757 l ~ 37,854 1 

~56,7811; entonces (1) >> (2) > (3). 
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--------------------------------------
Ponid lin<'l ~ chryooqenwn Pq/V 5 i (•) 43 
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l70S4 
56701 

-----------·· -------------
NovolJlocino. StreptOCT1.yces ~ O/IR 'º l 

(no reportan) 44 
250 1 
37854 l 
90849 l 

Clorototro.ciclina Strertomyceo aureohcien• c;o, 0.5 l Estándar 

Puromlclnn. StreptomyccM all>oniqer 300 l Ni . 2 

"' 1 
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1968 (16) Gluco<U11ilnsa F.nrlCJrnyt.:,,n !!E.• k •1' 20 1 E•t;Índ11r HtÍt.odo tlln&mico ., 
L 

60 1 P.aro1 'º ,, 
JOCO 1 Dl/Ot .. 0.11, 
30000 l 0.4 y o.~ 

t\1/0\ . 1.2 
lh . l 
l'.uit 60 11 
Dl/Ot .. o . .i1 
lll/Ot . \.1 

"' . ¡ Pdr<11 l,000 I• 
01/0t • o. ll 
ltl/Ot . 1.1 

"' • 2 
P.ir.s 10,000 " Ot/Ot .. 0.25, 
0.)1 fh . ] ~ 

111/Dt • 1.5 .. 
1969 {4>) Nistatina Strept.OU1Yce• nov1Hi .,.. 6 1 r.sttindar HÓtodo dinittllioo 46 ' 

Clclo1erlna StrcptomYCfll hV'.•ndulae )000 1 Pira 6 11 HótOOo de sulfito 
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oi/Dt•O.)) 
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1911 (45) Lhina UMtila!]? maydh P9/V -, 1 E.&tlt.tldllf Método dinL!lico 

'º 1 Ptl"rn 5 11 Kétodo de •ulfito 
01/Dt•O. 5-1 
Hl/Ot•2.1 
N1•1 
('ara 50 11 
01/Dt•O.JfJ 
11:/Dt•O.O 
N1•1 
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(no roportanl 

CRITERIO OE 
l:SCALAKlDITO 

k • 

k~ 
15 1 

100 l 
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TAHQUE kLa 

(no reportan) ~todo de sulfito 
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1900 {BB) Antibi6tico ~!f!. Tip Spaod 
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10 1 
151 
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r..r .. io 11 
Di/Ul•O.·H 
IH•l 
P.lf<1 l!> 1: 
N1•2 
r.sr .. 100 l 1 

Ul/Dt "º· J2 
N1•2 

~ 



1.0 

0.5 

1 
o 

Figura 38 

i 1. 

.e¡ 

·B 
~ 

o 

~§ 

i 
Figura 39 

o 

- 138 -

0 5 litros 
o 5 lit ros 
X 757 litros 
o 37,854 litros 
A 56,781 litros 

10 

Productividad de penicilina contra kLaP 

OA o 
A 

o 

o 5 1 itros 
A 56,781 litros 

o 

2 4 6 B 10 

kLaP gmolo2/ml h X 104 

Productividad de estreptomicina contra kLaP 
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O lC 1 itros 
19 litros 
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• 20 l 
o 250 1 
t. 37 ,854 
o 90,849 

10 20 30 40 

01\R mMol/l h 
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CUADRO 24 

Referencia 

( 1) 

(74) 

(73) 

(72) 

(70) 

(75) 

(39) 

(76) 

(42) 

(45) 

(7) 

(8) 

(37) 

(88) 

(50, 51) 
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RELACION DE CAMBIO DE ESCALA EMPLEADA EN LOS EJEMPLOS DE 
ESCALAMIENTO 

Proceso 

Penicilina 
Estreptomicina 

Vitamina s 12 

Acido ustálgico 

Levadura para 
panificación 

Penicilina 

Novobiocina 

Relación de cambio de escala 

V2/V1 
V3/V2 
V4/V3 

V2/V1 
V3/V2 

V2/V1 

V2/V1 
V3/V2 
V4/V3 

V2/V1 
V3/V2 
V4/V3 

151 .4 
so 
1.5 

54.6 
2 

151 .4 

105.55 
13.9 
428.53 

150.2 
50.4 
1.5 

V2/V1 = 12 .S 
V3/V2 151.4 
V4/V3 2.4 

Clorotetraciclina V2/V1 
Puromicina 

600 

Glucoamilasa 

Nis ta tina 
Cicloserina 

Lisina 

Penicilina 
Oxitetraciclina 

Antibiótico 

Acido cítrico 

Antibiótico 

Levadura 

V2/V1 = 3 
V3/V2 = SO 
V4/V3 10 

V2/V1 
V3/V2 

V2/V1 

V2/V1 

V2/V1 
V3/V2 

500 
6.66 

10 

6.66 

37.5 

V2/V1 = 16.66 

V2/V1 

V2/V1 
V3/V2 

214.28 

1. 5 
6.66 
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Otro aspecto interesante de mencionar es que el intervalo de escalas 

que abarcan los ejemplos va desde 0.18 l hasta 113,562 1, y el primer vo­

lumen que se opera para la mayoría de los casos es de 3 a 6 l. 

Con respecto a la geometría del tanque falta información en las refe­

rencias por lo que no es posible comparar las relaciones geométricas que 

utilizaron los autores para un mismo volumen, excepto para un volumen de 

5 litros (ver el cuadro 2 5 ) • 

CUADRO 

Referencia 

(1) 

(73) 

(45) 

25 

Del cuadro 

RELACIONES GEOMETRICJ\S UTILIZADAS PARA 5 LITROS 

Volumen 

5 l 

5 l 

5 l 

Di/Dt 

0.34 - 0.5 

0.53 

0.57 

Hl/Dt 

1.2 - 1.9 

0.65 

2.1 

25 se puede ver que Hl/Dt tiene un intervalo de varia-

ción de 0.65 a 2.1, mientras que Di/Dt se aproxima a un valor de 0.5 (los 

valores inferiores a O.S que aparecen en (1) pueden deberse a que los au­

tores emplean 4 volúmenes de operación). Si tuviéramos datos de las rela­

ciones geométricas para aquellos volúmenes equivalentes seguramente obser­

varíamos lo mismo que para 5 l, es decir, la configuración del tanque uti­

lizado varía aún cuando se trate del mismo volumen. 

Como se puede observar en el cuadro 23 , a partir de la década de 

los años setenta, ya no aparecen gráficas de la variable o parámetro empleado 
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como criterio de escalamiento contra la productividad del sistema. Esto 

puede deberse a que la forma en que identificaron el criterio de escalamien 

to, es diferente a la forma convencional. Tal es el caso en la producción 

de levadura en suero de leche reportada por Blakebrough y Moresi (50,51). 

Para esta fermentación inician sus estudios en una escala de 15 litros, y 

a través de un modelo matemático encuentran cual variable era la más impor­

tante en el proceso (en este caso el kLal. Con ese criterio trasladan sus 

resultados a 10 1 y a 100 1, por lo que realizan un escalamiento hacia 

arriba (scale up) yun escalamiento hacia abajo (scale down). 

Otro hecho importante que se observa a partir de la década de los años 

setenta es que el intervalo de volúmenes de operación mencionados en la li­

teratura va de 3 a 1500 l; ya no se escala a nivel industrial. La expli­

cación podría estar en que fueron trabajos experimentales que no continua­

ron con el escalamiento. 

El escalamiento de novobiocina hecho por Steel y Maxon (75) vale la 

pena mencionarse por lo siguiente. Las referencias que hacen alusión a 

este escalamiento reportan que el criterio que se siguió fue mantener Pg/V 

constante; la realidad es que el criterio fue la velocidad de acceso del 

oxígeno (OAR) ya que ésta era crucial en términos de la cantidad de antibió 

tico producido. 

Se sugiere que para el resto de los ejemplos se consulte la literatura 

original. 



8. e o • e L u s I o • E s 
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8. CONCLUSIONES 

1. La revisión bibliográfica en el área de escalamiento en fermentaciones 

aerobias indicó lo siguiente: 

son muy pocos los reportes que se enfocan al escalamiento y que han 

trabajado en él (teórica o experimentalmente) ; la mayoría sólo men­

cionan al escalamiento como un procedimiento más para llegar a la 

escala industrial. 

desde la década de los cuarenta hasta la fecha son pocos los ejem­

plos de escalamiento que reporta la literatura, aún cuando de esas 

fechas a la actualidad se han desarrollado un gran número de nuevos 

procesos. 

2. Con relación a los criterios de escalamiento, consideramos que la li­

teratura los menciona más bien por tradición y no porque en realidad 

se haya comprobado su utilidad experimental. Si bien es cierto que 

dos de ellos (kLa y Pg/V) se comienzan a aplicar desde la década de 

los cuarenta, el resto de los criterios convencionales no han sido 

lo suficientementes estudiddos pard el escalamiento. La elección 

de qué criterio utilizar dependerá sustantivamente del proceso en 

cuestión¡ no es posible definir un criterio universal, 
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3. Siendo kLa y Pg/V los dos criterios más citados, el análisis del 

empleo de las correlaciones empíricas para estimar ~a y que invo­

lucran a Pg/V, indicó que el empleo de las mismas se restringe a 

ciertas condiciones de operación y geometrías particulares. Esto 

de alguna manera obstaculiza las estimaciones necesarias para efec­

tuar el escalamiento. 

4. Considerarnos que el escalamiento es un área que requiere más estudios. 

Este trabajo demostró cuantitativamente que el escalamiento sigue 

siendo más "un arte que una ciencia" (62). 



9. B l B L l O G R A F l A 
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APENDICE 1. RESUMEN DE LAS REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS QUE REPORTAN 
CORRELACIONES EMPIRICAS PARA ESTIMAR EL COEFICIENTE 
VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE MASA 

Este apéndice tiene como principal objetivo presentar un breve resu-

men de los artículos originales en donde aparecen las 10 correlaciones que 

predicen el coeficiente volumétrico en transferencia de masa y que fueron 

utilizados en el estudio de modelos de simulación en el escalamiento de fer 

mentaciones aerobias. 

En cada correlación se trató de destacar los siguientes puntos: sis-

tema empleado, geometría utilizada en los tanques, métodos utilizados para 

·medir kLa, condiciones de operación utilizadas, gráfica de valores experi­

mentales de ~a contra valores de kLa calculados, y la correlación empírica. 

La gran mayoría de las referencias presenta muy poca información so-

bre las condiciones de operación utilizadas, hecho muy importante ya que su 

uso queda bastante restringido. 

Cooper CM, Fernstrom GA, Miller SA, (53). 

Cooper et al,desarrollaron un método para estudiar las variables de 

diseño más importantes para tanques con un sistema de dos fases: gas-1!-

quido. Encontraron que los coeficientes volumétricos de transferencia de 

masa dependÍan de la potencia de aeración por unidad de volumen y de la V! 

locidad superficial del aire. 

El tanque que fue utilizado es del tipo estándar, equipado con cua 

tro deflectores tal como se muestra en la figura A.1.1. 
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1 
Hl 

._____..l 
Figura A .1.1 Fermentador estándar (53) 

Los autores aseguran que la geometría de los tanques se mantuvo sim_! 

lar. Emplearon dos tipos de impulsores: disco de aspas planas y de pale-

tas. El cuadro A.1.1 presenta las dimensiones de los tanques que fueron 

utilizados: 

CUADRO A. 1. 1 CARACTERISTICAS GEOMETRICAS DE LOS TANQUES UTILIZADOS 

Dt Tipo de Impulsor Longitud del Ancho del Ancho del deflec 
Impulsor Impulsor tor 

15.24 cm disco de aspas planas 6.2 cm 0.63 cm 1.27 cm 

21.08 cm disco de aspas planas 8.4 cm 0.78 cm 1.9 cm 

24. 13 cm disco de aspas planas 9.85 cm 0.96 cm 1.9 cm 

24.13 cm paleta 6.04 cm 1.04 cm 1.9 cm 

43.94 cm disco de aspas planas 17.47 cm 1. 77 cm 3.81 cm 

243.84 cm paleta 60.9 cm 10.16 cm 20.32 cm 

El método utilizado para medir el coeficiente volumétrico de trans-

ferencia de masa, es un método basado en la velocidad de reacci6n de oxi-

daci6n del sulfito. 
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Las condiciones de operación que se manejaron fueron las siguientes: 

Volumen de líquido (litros) 

Potencia de aeración por 
unidad de volumen (HP/m3) 

Velocidad superficial del 
aire(m/h) 

Disco de aspas planas 

2.95, 7.33, 11.17 y 
66.1 

0.0106800 a 0.3204 

61 a 109.8 

Paleta 

10. 78 y 8.511 

0.0135 a 0,8629 

13.6 a 64.66 

Para correlacionar la potencia de aeración por unidad de volumen y la 

velocidad superficial del aire con el coeficiente volum:ítrico de transfere.!l 

cía de masa, utilizan un número al que llaman "numero de absorción", que es 

el coeficiente volumétrico de transferencia de masa dividido entre la velo-

cidad superficial del aire elevado a una potencia de 0,67. 

La figura A.1.2· muestra la relación entre el número de absorción y 

la potencia de aeraci6n por unidad de volumen para el impulsor de disco de 

aspas planas, cuando la relación altura del líquido diámetro del tanque es 

igual a la unidad. 

En la misma figura, se presenta la siguiente correlación para el cae-

ficiente volumétrico de transferencia de masa, con un impulsor de tipo dis-

co de aspas planas: 
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Figura A.1.2 Correlación de Cooper et al para impulsor de disco 

de aspas planas (53) 

kLa = 0.0635 (Pg/V)o.gS (Vs) 0 •67 

kLa = Kgmol/m
3 

h atm 

Pg/V = HP/m3 

Vs = m/h 

En el caso del impulsor de paleta en la figura A.1.3 se muestra la 

relación entre el número de absorciÓrl y la potencia de aeración por unidad 

de volumen. 
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Figura A.1.3 Correlación de Cooper et al para impulsor de paleta (53) 

De la figura anterior, la correlación para el coeficiente volumétrico 

de transferencia de masa, para un impulsor de paleta es la siguiente: 

kLa 0,038 (Pg/v>º· 53 1vs1°·67 

3 kLa Kg mol/h m atm 

Pg/V m HP/m3 

Vs = m/h 

Richards JW, (63) 

La información que se presenta a continuación se obtuvo del libro: 

"Fermentation and Enzyme Technology", de Wang D, et al, debido a que no 

fue posible conseguir la referencia original. 

Richards analizó el coeficiente volumétrico de transferencia de masa 

para fluidos newtonianos en tanques de fermentación sometidos a aeración 

y agitación. Basó su aná1isis en el estudio del coeficiente de transferen-

cia de masa local kL' y el área interfacial a, para la transferencia de oxf 

geno. A través de un. análisis dimensional para la transferencia de masa 

obtiene: 
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( 1) 

donde: 

kL (=) coeficiente de transferencia de masa local (cm/seg) 

DL (=) difusividad del oxígeno en el líquido 2 (cm /seg) 

µ (=) g/cm seg 

Di ("') cm 

p (=) g/cm 3 

N (=) RPS 

b y k constantes 

Si se asume que en un sistema dado la viscosidad (µ), la densidad (p) 

y la difusividad del líquido (DL) son constantes, entonces la ecuación 

queda de la siguiente forma: 

kLDi = k'((D\Np)bl (2) 

Suponiendo que las burbujas de-aire son esferas rígidas, el valor de 

la constante "b" es de aproximadamente O. 5, por lo tanto la ecuación 2 

queda de la siguiente forma: 

k .. k' No.s 
L 

(3) 

Calderbank (1958) (63), demostró que para un fluido newtoniano bajo aeración 

y agitación, el área interfacial queda expresada de la siguiente forma: 

a = k'' (Pg/Vlo.4 Po.2 vso.s 

o0 • 1 Vt 

(4) 
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donde: 

a = tensión superficial del líquido dinas/cm 

Vt = velocidad terminal de ascensión de la burbuja cm/min 

3 
Pg/V = HP/m 

a =área interfacial cm2;cm3 

Vs cm/min 

Si se supone que la tensión superficial, la densidad y la viscosidad 

permanecen constantes en este sistema, la ecuación 4 queda expresada de 

la siguiente forma: 

a= k'" (Pg/V)0.4 (Vs)0.5 (5) 

Combinando la ecuación 3 y 5 , el coeficiente volumétrico de trans-

ferencia de masa queda de la siguiente forma: 

ka= k"" (Pg/V)0.4 (Vs)0.5 (N)0.5 
L 

(6) 

Richards obtuvo datos experimentales del coeficiente volumétrico de 

transferencia de masa en una escala de 11 a 27 litros, midiendo kLa 

por el método del sulfito 1 utilizando datos de Cooper et al, graficó és-

tos y los de él con la correlación expresada en la ecuación 6 tal y como 

se presenta en la figura A.1.4. 
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100 200 300 -400 500 600 

(~)0.4 (Vs)0.5 (N)0.5 lHP/m3) 0.4 larv'min) 0.5 lmll O 

Figura A. l. 4 Corre-

lación de Richards (63) 
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Hospodka J, Zaslavsky Z, aenen K, Stress F, (28) 

La información que se presenta a continuación se obtuvo de los apun-

tes de "Fermentation Technology" del Instituto Tecnológico de Massachusetts, 

debido a que no fue posible conseguir la referencia original. 

Hospodka et al, determinaron experimentalmente el coeficiente volumé-

trice de transferencia de masa por medio del balance de oxígeno, en una fer-

mentación para producir levadura de cerveza utilizando Candida utilis. Con 

los datos que obtuvieron correlacionaron kLa con las variables de operación. 

El tanque que utilizaron fue un fermentador del tipo Waldhof tal y co-

mo puede observarse en la figura A.1.5 : 

o o 
o ID 
N N 

1!5 

~ 
300 

1 

Figura A.1.5 Fermentador tipo Waldhof (28) 

Dimensiones dadas 
en centímetros. 
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El impulsor que se utiliz6 fue de turbina con seis aspas planas, y es-

preas convencionales de aire. Sólo manejaron un volumen (20,000 litros) y, 

dado que no se contó con la referencia original, desconocemos cuáles fueron 

las condiciones de operación manejadas. 

A diferencia de los fermentadores estándar, el fermentador tipo Waldhof 

tiene un tubo que se coloca arriba del impulsor que incrementa notablemente 

las velocidades de circulación del gas y del líquido. 

De acuerdo con los datos experimentales de kLa y con las condiciones 

de operación, la correlación que Hospodka et al, obtuvieron para el coefi-

ciente volumétrico de transferencia de masa en función de las variables del 

proceso está dada por la siguiente ecuación: 

donde: 

Pg/V = HP/1000 gal 

Vs = ft/h 

En la figura A.1.6 se muestran los valores experimentales de kLa gra­

ficados con la correlación obtenida por Hospodka et al. 
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Fukuda J, Sumino Y, Kanzaki T, (77) 

Fukuda et al, estudiaron la forma de escalar fermentadores basándose 

en el coeficiente volumétrico de transferencia de masa, y la relación entre 

este coeficiente y las variables de diseño y/o operación, encontrando que 

esta relación era un tanto diferente a la que se había presentado en publi-

caciones anteriores. 

Para poder interpretar la discrepancia en los resultados encontrados, 

modificaron dos correlaciones convencionales: Richards y Humphrey. 

El tanque utilizado fue del tipo estándar, equipado con cuatro deflec 

tores tal y como puede observarse en la figura A.1.7 

r 
fil * 
L 

¡..o;~ 1 

~Dt -4 

Figura A. l. 7 Fermentador estándar (77) 
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El cuadro A.1.2 nos muestra las razones geométricas que se mantuvi~ 

ron en cada escala, y ahí mismo puede observarse que no mantuvieron geome-

tría similar . 

CUADRO A. 1. 2 RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS PARA CADA ESCALA 

Volumen de líquido Di/Dt Hl/Dt Ni 
(litros) 

100 o.ss 0.84 

500 0.45 1.21 

1,000 o.so 1.17, 1.34 2.2 

4,200 0.30 1.38, 1.38 2.3 

40,000 0.32 1.32 2 

Es interesante observar en el cuadro A.1.2. que variaron el número 

de impulsores en cada tanque, de tal forma que éste sería una variable más 

en el diseño. 

El método utilizado para medir el coeficiente volumétrico de transfe-

renpia de masa se basa en medir la velocidad de oxidación del sulfito. 

Las condiciones de operación que se manejaron fueron las siguientes: 
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CUADRO A.1.3. CONDICIONES DE OPERACION UTI~lZADAS 

Volumen de líquido (litros) 100, 500, 1000, 3600, 4200, 23500, 30000 y 
40000 

Potencia de aeración por uni 
dad de volumen (HPfm3) 0.3 a 12.5 

Velocidad superficial del 
aire (m/h) 5.4 a 56. 7 m/h 

El cuadro A.1.3 sólo presenta los límites en que fueron operados los 

fermentadores. Cabe señalar que la referencia original presenta todas las 

condiciones de operación que se utilizaron, del tal forma que podría repro-

ducirse su trabajo con suma facilidad. 

Oe acuerdo con los valores experimentales de los coeficientes vol11111e-

tricos de transferencia de masa, los autores procedieron a modificar las con-

rrelaciones convencionales de Richards y de Humphrey. 

La correlación convencional de Richards es la siguiente: 

kLa=kCPg/V)0.4 (Vs)o.s (N)0.5 

Basándose en sus datos experimentales, e introduciendo el número de 

impulsores como otra variable a la ecuación anterior, Fukuda, et al, encon-

traron que: 

kLa = (2 + 2.B Ni) (Pg/V)º' 56 (Vs) 0 •7 (N)O.? X 10-3 

donde: 

Ni número de impulsores 

-6 kLa = 10 g mol/ml min atm 
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Pg/V HP/m3 

Vs cm/min 

N = RPM 

La figura A.1.a· muestra los datos de kLa experimentales y la corre= 

lación ya modificada de Richards. Puede obervarse con facilidad que la co-

rrelación tiene un margen de error pequeño. 

e ... 
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e 
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o .... 
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1' 4,200 1 
• l,000 l 
• 500 l 

100 l .... ~..._~..._ .......... ..._ ...... 
2 46'10 20 

(2.0 + 2.8Ni) lPg/V)O.SG (Vs1°· 7 (N1º· 7 .10-3 

Figura A.1.8 Correlaci6n modificada de Richards' (77) 

La correlación convencional de Humphrey es la siguiente: 

k a=k (N2 oi 3) 2/ 3 Vs 1/ 2 
L 

En esta caso para modificar la correlación anterior con base en sus 

resultados experimentales, Fukuda et al, rearreglaron el exponente al que 

se encuentra elevado el diámetro del impulsor, quedando la correlación de 

la siguiente manera: 
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kLa 0.63 N413 Di0,24 Vs1/2 -3 
X JO - 2.0 

donde: 

kLa· 10-6 g mol/ml min atm 

N = RPM 

Vs = cm/min 

Di cm 

En la figura A.1.9 se muestran graficados los datos experimentales 

de kLa con la correlación modificada de Humphrey. 

'12 o 40,000 l 
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N4/3 01 0.24 Vsl/2. 10-3 

Figura A.1.9 Correlación modificada de Humphrey (77) 

Puede observarse claramente en las gráficas que la que presenta una 

mejor aproximación a los valores experimentales es la correlación modifica 

da de Richards. 
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Taguchi H, Imanaka T, Terarooto s, Takatsu M, (76). 

Taguchi et al, realizaron estudios sobre los efectos de l& aeración y 

agitación en la producción de glucoamilasa empleando Endomyces sp. en dife­

rentes escalas, Los resultados experimentales del coeficiente volumétrico 

de transferencia de masa los correlacionaron con las variables del proceso, 

basándose en la correlación convencional de Cooper, y encontraron una co­

rrelación modificada que se ajusta bien a las diferentes escalas. 

El tanque que fue utilizado es del tipo estándar, con cuatro deflecto­

res y en el cuadro A.1.4. pueden observarse las razones geométricas emple!_ 

das en cada escala que no se mantuvieron constantes. 

r.UADRO A.1.4 RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS EN CADA ESCALA 

Volumen nominal del tanque (litros) 

30 100 5,000 50,000 

Dt (cm) 2.84 4.2 15 31 

Di/Dt 0.5,0.4,0.33 0.43 0.33 0.25,0.37 

Hl/Dt 1.2 1. 1 1 • 1 1. 5 

Hi/Di 1.33 1.5 3.0, 2.0 
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El método que utilizaron para determinar experimentalmente el coefi 

ciente volumétrico de transferencia de masa fue el dinámico. 

Con respecto a las condiciones de operación utilizadas, la.referen-

cia original es muy pobre en este sentido ya que sólo nos indica, y vaga-

mente, volumen del medio, revoluciones por minuto, y el gasto de aire. 

El volumen de medio que se empleó fue el siguiente: 20, 60, 3000, 

y 30000 litros. 

Con los valores experimentales del coeficiente volumétrico de trans-

ferencia de masa, Taguchi et al, modificaron la correlación convencional 

de Cooper, para obtener una correlación que estime 

newtonianos de la siguiente manera: 

Pg/V 

Vs 

kLa = 1.78 (Pg/V)0. 33 (Vs)O.S 6 

= min- 1 

HP/m
3 

m/min 

En la figura A.1.9 se muestran los datos experimentales de kLa gr!_ 

ficados con la correlación modificada de Cooper et al. 

kLa 

(min-l~ 
.o1-~-t-~..,_Mo1t~-'--2~0-1:-'--1 

60 1 
... 3,000 1 

l. o l--~~~L-~--=º:...:.30:,;•:..:º.:º.:º-l ..--1 

0.5 1.0 1.5 2.0 
(Pg/V)0.33 (Vs)0.56 

Figura A.1.9 Correlación para 

kLa con variables de proceso bas2_ 

da en la correlación de Cooper et al 

(76) 
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Los autores intentaron correlacionar los datos experimentales del 

kLa con otras correlaciones convencionales (Richards, Humphrey); sin em­

bargo fue la correlación modificada de Cooper la que dió el menor incremen 

to AkLa (kLa experimental - kLa teórico). 

Van't Riet K, (54) 

Van't Riet realizó una revisión bibliográfica sobre los métodos uti­

lizados para determinar los coeficiente volumétricos de transferencia de 

masa. Los métodos revisados fueron entre otros: dinámico, el del sulfito, 

y las determinaciones por separado del coeficiente de transferencia de masa 

y el área interfacial. Encontró que los valores publicados de kLa variaban 

en un intervalo amplio si la solución era agua destilada o agua con iones 

en solución. Van't Riet graficó los valores de kLa reportados por difere!!_ 

tes autores contra la potencia de aeración por unidad de vol1.m1en, a dife­

rentes velocidades superficiales del aire, y encontró dos correlaciones 

para kLa, para agua destilada y agua con iones. 

Para el sistema de agua destilada, Van't Riet graficó valores de kLa 

de los siguientes autores: 

Calderbank (1958 - 1959) 

Y.awechi et al, (1976) 

Valentin and Preen (1962) 

Robinson and Wilke (1973) 

Van't Riet (1975) 

Hassan and Robinson (1977) 

Smith et al, (1977) 
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En las figuras A.1.10, A.1.11 y A.1.12 se muestran los valores ex-

perimentales de kLa publicados por los autores antes mencionados, con las 

condiciones experimentales que utilizaron. La línea discontínua muestra 

la correlaci6n que obtiene Van't Riet para todos estos valores, de tal 

forma que la correlación para predecir el coeficiente volumétrico de 

transferencia de masa queda de la siguiente forma: 

donde: 

kLa = seg 

Pg/V = W/m3 

Vs = m/seg 

Válida para el siguiente intervalo: Volumen de medio de 2 a 2600 litros 

Potencia de aeración por u~idad de 
volumen: 500 a 10,000 W/m 
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210·-....~~~-~~~-~~~~--~--1 

U>2 103 Pg/V tWm3 ) 10" 

Figura A.l.10 Datos de la literatura y correlación (agua) (54) 

10 

rolume!'J Vs 
kLa (m X 10 ) (m/seg x 10 -

-1 (1) Ca 1 derbank 5,100 0.5 
(seg ) (2) Valentin 40 o.s 

(3) Van't Riet 90 0.5 

• Robi nson 2.5 0.46 
o Has san 2.5 0.46 .. Smith 180 0.44 

(C) Correlación (agua) 

o 
(2) 

ºº 

2.10-~~:ooc:;;--.J1------------'-I 

4.102 103 Pg/V (Wm 3 ¡ 104 

Figura A.l.11 Datos de la literatura y correlación (agua) (54) 



- 174 -

3Vol1.rr~~ Vs 
(m x 10 ){m/seg x 10"1 

G> Kawecki 
+ Van't Riet 
.:. Smi th 
V Smi th 

(1) Calderbank 
(2) Valentin 
(C) Correlación (dgca) 

5 l. 4 
90 1.4 
180 l. 7 
4,400 1.8 
5,100 1.5 
40 1.5 

o 
(2) 

2.10·2'"'.:"-----"------------4 
4.102 Pg/V (Wm 3) 

Figura A.l.12 Datos de la literatura y correlaci6n (agua) (54) 

Para el sistema de agua con iones, Van't Riet graficó valores de kLa 

de los siguientes autores: 

Robinson and Wilke (1973 - 1974) 

Topiwala and Hamer (1973) 

Smith et al, ( 1977) 

Reith and Beek (1970) 

Lee and Meyrick ( 1970) 

En la figura A.1.13 se muestran los valores experimentales de kLa 

publicados por los autores antes mencionados con las condiciones ex~rime!!_ 

tales empleadas. La línea discontínua muestra la correlación que obtiene 

Van't Riet para estos valores experimentales, de tal forma que la correla-

ción para predecir el coeficiente volumétrico de transferencia de masa 
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queda de la siquiente forma: 

-3 o. 7 
= 2.0 X 10 (Pq/V) (Vs) 0,2 

Vs m/seg 

Válida en el siguiente intervdlo:Volumen de medio: 2 a 4,400 litros 

Potencia de aeración por unidad de volumen: 
500 a 10,000 W/m3 

3volum!::~ (m X 10 ) 
Vs _

2 (m/s x 10 ) 

(l) Reith 5, 70, 1360 4.7 

+ Le"' 21 0.6 
0 Robinson 2.5 0.34 

• Robinson 2.5 0.45 
() Robinson 2.5 0.46 
X Topiw<lla 5 0.25 
o Has san 2.5 0.46 
a Smith 180 l. 7 .., sm;th 4,400 3.6 ... Smith 4,400 4.6 

(Cl) correlación (agua con iones) 
(C2) correlación (agua con iones) 

* TopiWdld 5 0.4 

• Lee 21 0.9 

2.10-2.__ ___ ..._ __________ __. 

4.102 

F.i.gura A.1.13 Datos de la literatura y correlación (agua con iones) (54) 

Ambas correlaciones (agua y agua con iones), reporta el autor, tienen 

un 20 - 40% de margen de error. 
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Asai T, Kono T, (55) 

Asai y Kono determinaron experimentalmente el coeficiente volumétrico 

de transferencia de masa utilizando el método del sulfito para diferentes 

volúmenes de operación. Basándose en los datos experimentales de kLa y 

de las variables del proceso y del diseño, obtuvieron una correlación em­

pírica para el coeficiente volumétrico de transferencia de masa. 

El tanque que fue utilizado es del tipo estándar, con dos impulsores 

tipo turbina con seis aspas planas. El número de deflectores empleado fue de 

cinco y emplearon cuatro tanques para las diferentes escalas. El cuadro 

A.1.5 muestra las razones geométricas que, como podrá observarse, no se 

mantuvieron constantes (no se tuvo la geometría similar) • 

CUADRO A.1. 5 

Dt (m) 

1. 1 

1.6 

2.5 

4.4 

RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS EN CADA ESCALA 

Di/Dt Li/Di Ai/Di Hl/Dt 

1/3 y 1/2 1/4 1/5 1 - 1.5 

La razón de poner el cuadro A.1.5 de esa manera, se debe a que la 

referencia original no indica para el caso de Di/Dt y Hl/Dt el valor de la 

razón geométrica que corresponde al diámetro del tanque. Tampoco indica el 

volwnen del líquido que se opera para los diferentes diámetros del tanque, 



- 177 -

y el cálculo del mismo no es posible ya que no se conoce cual fue la razón 

gemétrica precisa de Hl/Dt. 

El método que utilizaron para determinar experimentalmente el coefi­

ciente volumétrico de transferencia de masa, fue el del sulfito. 

La referencia original no menciona las condiciones de operación 

manejadas, e indica que el volumen de líquido que utilizaron estuvo 

en un intervalo de 100 a 100,000 litros. 

Basándose en los valores experimentales del coeficiente volumétrico de 

transferencia de masa, y correlacionando los mismos con variables de opera­

ción y de diseño, Asai y Kono obtuvieron la siguiente correlación: 

kLa = 3.0 X 10-4 Dt 0.2 Hl-1.3 Nl.5 Di2.3 Vs0.6 

donde: 

kLa ~~~ 
5 
ha~ 

Dt m 

Hl m 

N ~M 

Di m 

Vs m/h 

En la figura A.tl4 se muestran los datos experimentales de ~agra­

ficados contra los obtenidos con la correlación que obtuvieron. 
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¡¡ 2.or---------. 

º ~ ~u m B~ 
'O ()2.5 m Ot 
;! .<: 1.0 e4.4 m Ot ., "' :u e 
Jl 'N>.6 
o o .... 
"',.;¡ ~ 0.4 

.>( °' ;..: 

0.2--__._......__...._ _ _, 
0.2 0.4 0.6 1.0 2.0 

Figura A.1.14 Correlaci6n pard kLa (55) 

salvador FM (80) 

Salvador FM, caracterizó un fermentador tipo estándar que se utilizó 

para la producción de proteína unicelular en términos de la transferencia 

de oxígeno. Se trabajó con dos tipos de fluidos: newtoniano (aqua) y no 

newtoniano (carboximetil celulosa 0.67% y 1.2%). Los resultados experime!!. 

tales del coeficiente volumétrico de transferencia de masa se correlaciona 

ron en ambos sistemas con las variables de operación; obtuvo así una corre 

lación empírica para kLa. 

El fermentador utilizado, tipo está.ndar, se equipó con cuatro deflec-

tores y utilizó 3 impulsores tipo turbina de 6 aspas planas. El cuadro 

A.1.6 presenta las dimensiones y las razones geométricas del tanque. 
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CUADRO A.1.6 RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS EN CADA ESCALA 

Dimensiones Razones Geométricas 

Dt 25 cm Di/Dt 0.36 

Di 8.7 cm Hl/Dt 1.428 

Ab 58 cm Hi/Di 

El método utilizado para determinar el coeficiente volumétrico de 

transferencia de masa, fue el método del sulfito. 

Las condiciones de operación que se manejaron fueron las Siguientes: 

Volumen del líquido (litros) 17 

Potencia de aeración por unidad de volumen (HP/m3) o - 10 

Velocidad superficial del aire (m/hl 10.4 - 41.5 

Utilizando los valores experimentales del coeficiente volumétrico de 

transferencia de masa, tanto para agua como para carboximetil celulosa, y 

correlacionándolos con las principales variables del proceso, Salvador M 

obtiene la siguiente ecuación: 

ka = 62.063 (Pg/Vlº· 69 (Vs)o. 49 (µa)-0.8 1 
L 

donde: 

-1 = h 

Pg/V = HP/m
3 



Vs = m/h 

JJa cp. 
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La figura A.1.15 muestra los datos experimentales de kLa con la co­

rrelación empírica para kLa. 



1000 

500 

o 

o o 

5 

o 
o 

10 15 

(Pg/V)0.69 (Vs)0.49 (µa)-0.81 

20 

Figurd A.l.15 Correlaci6n generdl pdrd kLa (80) 

o 

CMC O. 6 7% 

CMC 1..5% 

25 

.... 
CX> .... 
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APENDICE :!, PROCEDIMIENTO EMPLEADO PARA CALCULAR LA VELOCIDAD 

ROTACIONAL DEL IMPULSOR 

El objetivo de este apéndice es mostrar cuál fue el procedimiento que ,, 
se utilizó para calcular la velocidad rotacional del impulsor, según el 

ll'Odelo teórico que se seleccionó. 

El procedimiento utilizado es el que recomienda Aiba et al, (62) noso-

tros lo presentaremos a través de un ejemplo: 

Procedimiento de cálculo de la velocidad rotacional del impulsor. 

Datos: 

volumen de líquido• 10,000 litros 

diámetro del tanque: 1.8533 metros 

diámetro del impulsor: 0.6177 metros 

potencia de aeración por unidad de volumen: 1.3404 HP/m
3 

aeración: 0.5 vvm 

número de impulsores: 2 

densidad del agua a 30ºC: 
3 

995 kg/m 

1. cálculo de la potencia para el sistema no aireado en función de N: 

se emplea la ecuación 11 del capítulo J. 

N 
p 

Po ge 

N3oi5p 

despejando a Po: 

NpN
3
oi

5
p Po "' ~----'-'-

ge 
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De acuerdo con la figura 6 del capítulo 4, para régimen turbulen-

to y con un impulsor tipo turbina de 6 aspas, Np es igual a 6. 

Para un sistema que utiliza dos impulsores, la potencia con~da pue­

de estimarse si empleamos la relación propuesta por Fukuda et al, (77) (C!_ 

p!tulo 4, inciso 2.5). 

Con las dos consideraciones anteriores, sustituyendo valores la ecua-

ción 1 • queda as!: 

Po 
(2) (6) (N)

3 
{0.6177)

5 
(995.67) 

9.81 

Po = 10.52 X N
3 ~ Ó 1.44 X N

3
HP 

seg 

2. cálculo de la razón Pg/Po en función de N: 

Pg/V = 1.3404 HP/m3 , si el volumen del líquido es de 10,000 litros 

~ = 1.3404 HP X 10 m
3 

V m3 

Pg = 13.4 HP 

Entonces Pg/Po es igual a: 

Pg/Po = 13 .4 HP 
1.44 X N3HP 

-3 Pg/Po = 9.3 X N 

3. cálculo del número de aeración (NA) en función de N: 

para calcular NA, seguimos la consideración que proponen Bartholomew 
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et al,(1), para un sistema con más de un impulsor. El tanque puede con-

siderarse dividido en dos unidades, y la velocidad superficial del aire 

se calcula empleando sólo el valor de Q para esa sección. 

Si NA= N ~~ segÚn la ecuación 17 (capítulo 4). 

y Vs = (vvm) (volumen de medio) 

IlDi2 
-4-

segÚn la ecuación 18 (capítulo 4) 

-1 El inciso 1 deja Po en función de N, donde N tiene unidades de seg 

por lo que NA tiene que tener a N en esas unidades. 

Sustituyendo valores: 

N ,. (0.5) (5) 

A N(0.6177) 3 (60) 

-1 
NA"' 0.1767 X N 

4. Cálculo de N 

Para poder calcular el valor de N se requiere utilizar un método ite-

rativo. 

1 º Se supone un valor de N; para ello se puede uno basar en los valores 

recomendados por Solomons (61) 

2° con este valor de N se calcula el valor de NK (inciso 3) 

3º Con el valor de NA se busca en la gráfica de Oyama y Endoh (capítulo 

4, figura 7 ), el valor de Pg/Po. 

4° El valor de Pg/Po debe ser igual al valor de Pg/Po ca1culado en el 

inciso 2, con el valor de N supuesto. 
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5° Si no son iguales se elige otro valor de N y se repite el procedimie!l_ 

to. 

Los resultados se muestran en el cuadro A .. 2 

CUADRO A.2 RESULTADOS DEL VALOR DE N 

N(RPS) NA=10.6 x N-1 Pg/Po (gráfica) Pg/P0=9.3 X N -3 

2.4 0.07361 0.6454 0.6737 

2.42 0.07300 0.6460 0.6562 

2.43 0.07271 0.6490 0.6481 

El valor seleccionado fue 2.43 RPS Ó 146 RPM. 
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