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NOMENCLATURA

a = Area interfacial, L2/L3

A= érea,'L2

Ab = ancho del deflector, L
Ai = ancho del impulsor, L
C* = concentracidn de oxigeno en el equilibrio con la presién parcial

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

CL concentracién de oxigeno disuelto en el medic liquido, mul/L3

CCR = concentracidén critica de oxigeno, mol/L3

Di = difmetro del impulsor, L
F D = difusividad molecular del oxigeno en el medio liquido, L2/e -
Dt = difmetro del tanque, L

F = fuerza aplicada a un fluido, F

FG

fuerza gravitacional, F

FI = fuerza inercial, F

FV = fuerza viscosa, F

FO = fuerza de tensidn superficial, F
‘gc = factor de conversidn, ML/FQ2

Hb = altﬁra del impulsor al fondo del tanque, L
HC = flujo de calor por conduccibn, H

Hi = espacio entre los impulsores, L

' HK = flujo Qe calor por conveccidn, H

Hl = altura del liquido, H
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HR = flujo de calor por radiacibdn, H
~ k = constante

K = constante

kL = coeficiente de transferencia de masa gas-liquido, mol/L29

- . . 4 -
kLa = coeficiente volumétrico de transferencia de masa, mol/L F, & 1

kLaP = coeficiente volumétrico de transferencia de masa multiplicado por
la presién total del tanque, mol/L39

coeficiente de transferencia de masa liguido-sdlido, mol/L2G

ta
L}

Li

" largo del impulsor, L

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

valor de n

MF = factor momento, L/©

n = pardmetro del modelo de Ostwald-de Waele, adimensional
N = velocidad rotacional del impulsor, e'l

'Na = velocidad de transferencia de masa por unidad de volumen, mol/L39

N, = nimero de aeracidn, adimensional

Nb = nimero de deflectores
Ni = niimero de impulsores
N, = nimero de mezclado

NFr = nfimero de Froude, adimensional

Np = nimero de potencia, adimensional

N nimero de Reynolds, adimensional

Re

Moo nimero de Weber, adimensional

OAR = velocidad de acceso del oxigeno, mol/L39

P = potencia, FL/©
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Po = potencia absorbida en un sistema sin aeracibn, FL/®

Pg = potencia absorbida en un sistema con aeracibn, FL/©

Pg/V = potencia de aeracién por unidad de volumen, F/Lze

Q = flujo volumétrico de aire, L3/6 -
QO2 = velocidad especifica de respiracién del microorganismo, mol/Me
Q/V = capacidad de bombeo del impulsor, 6"1

Tip Speed = velocidad de punta, L/€

TMIK = tiempo de mezclado, ©

V = velocidad, L/©

volumen, L3
Va = volumen de aire, L3

Vs

i

velocidad superficial del aire, L/8

vt velocidad terminal de ascensibn de la burbuja, L/

. . . -1
vvm = volumen de aire/volumen de medio/minuto, 6
Y = distancia, L
.2 3
X = concentracidn celular, M/L

a, b, ¢, 4, e = constantes

a, B, Y = constantes
P = densidad del fluido, M/L3
U = viscosidad del fluido, M/L6

Ha = viscosidad aparente del fluido, M/LE

0

tiempo de mezclado, ©

g

]

tensién superficial, F/L
Tyx = esfuerzo de corte, F/L2

2
To = esfuerzo de corte inicial, F/L
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1. INTRODUCCION.

1a biotecnologia ha sido empleada desde hace miles de afios. Durante
muchos siglos la biotecnologia se concentrd principalmente en la produccidn
de cerveza, vino, pan, leche fermentada y quesos. Fue en este siglo, con
la aparicifén de productos guimicos como los acidos organicos y los alcoho-
les, que se entrevid la posibilidad de sacar mds provecho de los microor-

ganismos.

La Segunda Guerra Mundial acelerd este proceso y a la produccidn masiva
de penicilina le siguen una gran variedad de productos de importancia para-
el sector salud y alimentario, entre otros. Cada unoc de estos nuevos pro-

cesos involucrd un paso irremediable: el escalamiento.

Asi en las fermentaciones aercbias este procedimiento comienza a adqui-
rir cada vez mis importancia. Se han buscado variables o parametros que pue-
dan servir como base de los criterios de escalamiento, para trasladar efi-

cazmente los resultados del proceso de una escala a otra de mayor tamafio.

En general los criterios convencionales de escalamiento se han aplicado
poco en la priactica, dado que no satisfacen las caracteristicas propias de
cada proceso. Se han manejado una serie de correlaciones empiricas que sir-
ven para estimar dos de estos criterios, en general de manera fallida. Io
anterior es un saber comiin de las personas involucradas en esta Area. Sin

embargo no existe un informe que de manera cuantitativa demuestre que los



criterios de escalamiento se ha aplicado sdlo en contadas ocasiones, y que

las correlaciones empiricas tienen restricciones de uso muy especificas.

El objetivo de este trabajo es demostrar cuantitativamente lo anterior,
a través de un anflisis y una evaluacién de la literatura publicada en esta

8rea de los afios cuarenta a la fecha.

rartimos de los antecedentes histdricos del escalamiento, definimos
conceptualmente el escalamiento enfatizando'su importancia, presentamos
las bases tedricas necesarias para el escalamiento y procedemos a analizar
a cada uno de los criterios de escalamiento, las correlaciones empiricas
reportadas en la literatura, los factores adicionales a considerar y algu-

nos ejemplos de escalamiento.

El presente trabajo agrupd informacién que se encontraba dispersa.
Consideramos que esto serd de gran utilidad para las personas que trabajen
en el Area e invitard a que se investigue mas 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 biotecnologia de vanguardia.
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2. ANTECEDENTES HISTORICOS DEL ESCALAMIENTO

Los primeros usos de la fermentacién remontan a miles de afios atris;
podriamos decir que formaren parte de la alimentacibn del hombre primitivo.
La maduracidn de la carne y la produccidn de bebidas alcohdlicas son sin
duda los procesos fermentativos mds antiguos y fueron considerados durante

mucho tiempo como algo magico.

Durante la Edad Media el hombre aprendid a mejorar el sabor del vino,
del pan, de la cerveza y del queso, sin embargo desconocia a qué se debia
el fendémeno. No fue sino hasta 1857 cuando Pasteur prueba que la fermenta-
cidén alcohblica se debe a la presencia de organismos vivos a los que llamd
levaduras. Fue el mismo Pasteur quien demostrd que ciertas enfermedades
se deben a la presencia de microorganismos, y que es factible combatirlos
utilizando algiin agente quimico elaborado a partir de un microorganismo
no patdgeno para el hombre. Este hecho cambia el curso de la historia de

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

En 1928 Alexander Fleming descubre la penicilina como un agente qui-
mico secretado por un hongo del género Penicillium, capaz de inhibir al
" crecimiento microbiano, y por lo tanto con caracteristicas potenciales

de ser un importante agente terapéutico.

No es sino hasta los primeros afios de la Segqunda Guerra Mundial, cuando

se siente la necesidad de buscar un agente terapéutico para los heridos



ds guerra, ¢ne los doctores Howard Florey y Ernst Chain de la Universidad
de Oxford rescatan los estudios de Fleming. En esos momentos la industria
inglesa tenia como Gnico interés producir armamento, por lo que estos
investigadores recurrieron a empresas norteamericanas para producir masi-

vamente el antibidtico. Estas industrias fueron: Merck, Pfizer y sduibb.

La creciente demanda de penicilina durante la Sequnda Guerra Mundial
y el auge en el desarrollo de la produccién de antibidticos, orilla a que
las relaciones entre quimicos, microbioldgos e ingenierocs quimicos se estre-
chen y formen equipos de trabajo para resolver problemas relacionados con

la produccibn del antibidtico.

En esa época ya se obtenian por fermentacidén productos como etanol,
&cido lactico, acido acético, dcido citrico, glicerol, acetona y butanol.
LQB pfocesos utilizados durante ese periodo fueron el cultivo sumergido
anaerobio y el cultivo en superficie aerobie. Las mismas condiciones del
proceso de acidez o de concentracidén del producto, creaban condiciones
inaprppiadas para el crecimiento de microorganismos, lo que se traducia
en un minimo control de calidad. De ahl que el proceso de obtencidn de
penicilina exigfa un gran esfuerzo, ya que se hacia en cultivo sumergide
aerobio, el cual requeria de eficientes sistemas de aeracibén y agitacidn,

y de esterilizacidn.

Las primeras cepas para obtener penicilina se desarrollaron en matraces

“de laboratorio. Después, se emplearon recipientes agitados en donde se



buscd optimizaf las variables mis importantes del proceso. El volumen de
operacidn de estos recipientes agitados reducfa la superficie de contacto
con el aire, por )o que el ingeniero quimico tuvo como primera necesidad
disefiar un sistema para suministrar aire estéril al sistema, y que éste
satisfaciera la demanda microbiana de oxigeno. A escala de laboratorio,
ya era evidente que reproducir un medic ambiente para los microorganismos
similar al que tenia en los pequefios matraces era un camino dificil, que
exigia definir ciertos criterios especificos de operacibén para que el

traslado fuera dptimo.

De lo anterior es facil inducir que fue el proceso de produccidn ma-
siva de penicilina el primer antecedente de escalamiento en fermentaciones
aérobias. Este tipo de fermentaciones adquieren desde esos afios una impor-
tancia trascendental, ya que se introducen al mercado productos como anti-
bibticos (estreptomi¢ina, kanamicina, novobiocina, etc ), vitaminas, ami-
noicidos, enzimas, protefnas unicelulares y nucledtidos, entre otros. En
el siguiente capitulo tocaremos con mis detalle.cudl es la importancia del

escalamiento y su definicidn conceptual.

Como puede verse en el cuadro 1 , el nilmero de referencias publicadas
con relacidn al escalamiento en fermentaciones aercbias no es muy grande;.
gin embargo dichas referencias han sido una gran ayuda para el diserio
de nuevos procesos de fermentacidén. Podemos observar en el mismo cuadro que
el mayor nlmero de publicaciones aparecen en la década de los ailos setenta,

que coincide en gran parte con el auge de la ingenieria bioquimica.
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CURDRO i RELACION HISTORICA DE REFERENCIAS PUBLICADAS EN EL AREA DE
ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS

Afto TOTAL DE REFERENCIAS No. DE LA REFERENCIA
1950 - 1959 4 1,36,72,73,74
1960 - 1969 12 13,17,32,39,42,43,66,70,75,
76
1970 -~ 1979 24 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

1980 - 1983 9 3,16,22,29,50,51,61,67,88

En cuanto a las publicaciones sobre ejemplos de escalamiento, también

podemos dar una secuencia hist8rica en el cuadro 2 .

CUADRO 2  RELACION HISTORICA DE LAS REFERENCIAS PUBLICADAS SOBRE EJEMPLOS
DE ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS

ARO AUTOR FERMENTACTION
1950 - 1959 Karow EO y Bartholomew wn‘ Estreptomicina, penicilina
Bartholomew WH74 Vitamina By2

Roxburgg JM, Spencer JET,

et al 12 Acido Ustdlgico

Stiohm J,Dale HF, et al Levadura para panificacifn
1960 - 1969 Gaden EL '0 75 penicilina

Steel R , Maxon WD Novobiocina

Jensen AL,Shultz J5, et a139 Clorotetraciclina

Taguchi H, Imanaka T, et
al76 42 Glucoamilasa
Jarai M, Gyory E et al Nistatina, cicloserina

1970 - 1979 Sanchez-Marroquin A,Ledezma
M, et al 45 , Lisina
Bylinkina ES y Birukov VV' Penicilina, Oxitetraciclina
Mizrahi A, Arnan J et al® AntibiStico
Mechon Y, Fend A, et al 37 Acido c¢itrico

1980 ~ 1981 Blakebrough N,Moresi M50'51 Levadura
Buckland B88 Antibidtico




De las 49 referencias encontradas en el &rca de escalamiento en fer-
mentaciones aerobias, sdlo 15 contienen ejemplos de procesos de escalamien-
to. Es contradictorio si tomamos en cuenta que de los afios cuarenta a la
fecha se han desarrollado un gran nimerc 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 industriales la informacidn es restringida y por eso

sblo aparecen unas cuantas publicaciones.

Los antecedentes histéricos de los procesos de escalamiento indican
‘que tanto en la época de los sesenta como en la de los setenta, los grupos
de investigacién se preocuparon por qué es el escalamiento. En la actuali-
‘dad cuando la biotecnologia empieza a ser una disciplina emergente no hay
reportes en el tema. De ahi el gran reto del investigador que logra rea-
lizar un desarrollo tecnoldégico en el Area, con el minimo de herramientas
técnicas que le permitieran comparar Su proceso con uno va establecido,
por lo que su éxito se enmarca dentro del sistema de aprendizaje por ensa-

yo y error.
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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 &rea de ingenierfa bioquimica.

CUADRO 3 DEFINICION DE ESCALAMIENTO

AUTOR

ARO

DEFPFINICION

Aiba S, et al(62)

Allen Derek (86)

Banks GT(23}

Moo Young M,et al (29)

“‘Quintero R (61)

1973

1977

1980

1981

1981

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

El anllisis, modificacién y adaptacidn
de la informacidn bfsica que se requiere
para el disefio y operacidn a gran esca-
la obtenida del trabajo realizado en pe-
quena escala se le conoce como escala-
miento.

Desde un punto de vista estrictamente
cientifico, el escalamiento es reproducir
exactamente los resultados obtenidos en
nivel laboratorio a una escala mayor.

Cuando a nivel laboratorio sehan encon-
trado las condiciones Sptimas para un
proceso del crecimiento de un microor-
ganismo especifico o de su productividad
metabdlica, existe entonces la necesidad
de transferir estos datos a equipos mas
grandes. A este proceso se le conoce como
escalamiento.

El escalamiento es trasladar pruebas de
pequefia escala a una escala mayor.




De las cinco definiciones que se citan, la definicibn mis precisa

del escalamiento en fermentaciones aerobias es la presentada por Moo

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

de fermentacidén a nivel industrial desea mejorarse en términos de produc-
tividad, se realizan experimentos en equipos de laboratorio que simulen el
proceso a gran escala. El procedimiento que se sigue en este caso es el
de transferir resultados de una escala mayor a una escala menor; el tér-
mino en inglés es "scale down". En este trabajo sdlo nos ocuparemos de la

transferencia de datos de una escala a otra de mayor tamano {"scale up").

El escalamiento se inicia generalmente utilizando una cepa liofilizada
0 un cultivo almacenado viable, inoculando con ellos un matraz agitado, ni=--
vel laboratorio: 300-500 ml, o pequefios fermentadores. Después se inocu-.
lan fermentadores piloto, nivel planta piloto: 5-2500 litros, y finalmente

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

No existe consenso para delimitar el intervalo de volumen de operacibn
en gque un proceso se considere de nivel de laboratorio, planta piloto o
planta industrial. Los valores mencionados son los gue 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 planta piloto se estudian efectos de

aeracibn, temperatura, pH, cinftica y dindmica de lus cultivos. En lau

plantas industriales se trata de aumentar la productividad.

Para escalar eficazmente un pruceso es necesario tomar en cuenta las
siguientes dos consideraciones:

iCon qué criterios se debe hacer el escalamiento?

{Cuil es la escala minima en la cual se puede obtener informacidn

para efectuar el escalamiento?

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

2. 270 un profundo andlisis de los factores involucrados para aproximarse a una

respuesta correcta.

Los criterios de escalamiento se refieren a variables fisicas que

se miden directamente en el proceso, O bien pardmetros derivados de ellas.

Para seleccionar los criterios de escalamiento es necesario tomar en cuenta

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

a) un proceso nuevo y una planta nueva
b) un proceso nuevo en equipo existente

¢) modificacidn al eguipo 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 prictica se han escogido varios criterios para efectuar el es-

calamiento, todos ellos basados en observacioncs empiricas. Los criterios

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

tados por medios mecdnicos en fermentaciones aerobias son los siguientes:

10,
11.
12.

13.

Coeficiente volumétrico de transferencia de masa, kLa
Potencia de aeracién por unidad de volumen, Pg/V
Velocidad de punta, Tip Speed

Tiempo de mezclado, TMIX

Numero de Reynolds, NRe

Capacidad de bombeo del impulsor, Q/V
Velocidad de transferencia de masa por unidad de volumen, Na
Coeficiente volumétrico de transferencia de masa multiplicado por
la presidn total del tanqgue, kLaP

Coeficiente de transferencia de masa gas-liquido, k

L

Factor momento, MF

Coeficiente de transferencia de masa ligquido-sélido, ks
Velocidad especifica de respiracidén del microorganismo, 902
Velocidad de acceso del oxigeno, OAR

El empleo de cada uno de ellos dependerd de las condiciones de opera-

cién que se tengan y del sistema, tal y como se analizar3 posteriormente.

La eleccibén de la escala minima necesaria para obtener informacibdn para

escalar es importante desde un punto de vista econbmico y de operacidn. La
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determinacidn de la escala minima es un problema que debe resolverge para

" cada caso especifico. Quintero (22), recomienda seguir los siguientes
lineamientos: se deberd escoger una escala en la cual la aeracidn super-—
ficial no sea importante (volumen de operacibén mayor a 400 litros), en don-
de el 'consumo de potencia de aeracidén por unidad de volumen sea del orden
de 1 a 3 Watt/litro, y la velocidad rotacional del impulsor varie entre 50

y 250 RPM.

En la industria las plantas piloto instaladas varian en volumen, pero
existe consenso general de que con un fermentador de 1000 a 2000 litros es

factible tener informacidn para el escalamiento (22).

De lo anterior se desprende que resolver el problema del escalamiento
tiene una gran relevancia en los procesos de fermentacibn, ya que su buena
solucidn puede ser definitiva en determinar la factibilidad de fabricar un

producto a nivel industrial.

En general podriamos decir que a medida que aumenta el tamafio de los
equipos se encuentran mayores limitaciones de operacidn. Un buen procedi~

‘miento de escalamiento evitard errores y pérdida de esfuerzo.

La biotecnologia podrd aportar soluciones a problemas de alimentos y
de deficiencia de proteinas y contribuir a la revolucién farmacdutica que

se basard en el progreso de la bioquimica celular, de la biologia molecular



y de la ingenieria genética. En todos los avances presentes y futuros, se

tendri la necesidad de trasladar resultados de nivel laboratorio a nivel
industrial, por lo que el procedimiento de escalamiento serd inevitable;

de ahi que la eficiencia del mismo sea actualmente un tema de gran interés.
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4. BASES TEORICAS DEL ESCALAMIENTO

I. AERACION Y AGITACION
La aeracidn y la agitacidn en las fermentaciones aercbias tienen dos
objetivos principales:
- suministrar el oxfgeno que reguieren los microorganismos para satis-
facer sus demandas metabdlicas.
- homogeneizar el caldo de fermentacidn de tal manera que no se establez

can gradientes de concentracidn.

Un objetivo secundario es remover el difxido de carbono producido por

‘el metabolismo microbiano, ya que en altas concentraciones es tdxico.

1. Transferencia de masa

1.1 Resistencias a la transferencia de masa.

Paxra optimizar el proceso de aeracidn y agitacidn en los sitemas bio-
16gicos, es muy importante conocer cudl o cuidles son los pasos que limitan
la transferencia de oxigeno, desde que &ste se encuentra contenido en la

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

Moo Young y Blanch (29) indican 8 resistencias a la transferencia de
masa y son las siguientes:
(a) en la pelfcula del gas
(b) en la interfase gas-liquido

(c) en la pelicula del liquido
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(d) en el medio de cultivo

(e) en la pelicula del liquido que rodea al microorganismo
(f) en la interfase sdlido-liquido

(g} en el microorganismo

{h} en los sitios dentro del microorganismo, donde ocurren las reacciones

quimicas

d (A @

Mo
> Vohr 23 £
1
\“' Sh
P
el célula
Figura 1 Resistencias a la transferencia de oxigeno

En los sistemas de fermentacidn, 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-liquido. Cuando hay formacién de agregados celulares y la visco-
sidad_del medio se incrementa, la resistencia que controla la transférencie

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

1.2 Teoria de la transferencia de masa

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

VELOCIDAD DE TRANSEFERENCIA COEFICIENTE VOLUMETRICO FUERZA
DE MASA POR UNIDAD DE = DE TRANSFERENCIA DE % IMPULSORA
VOLUMEN MASA



Esta fuerza impulsora puede ser una diferencia de concentracidn de

tal forma que:

= * o

N, =ka(C c) (1)
donde:

N_ = velocidad de transferencia de masa por unidad de volumen

(moles A/volumen tiempo)

k,a = coeficiente volumétrico de transferencia de masa
(moles A/volumen tiempo fuerza impulsora)

* L4 ’ v s ¥ T4 s
C* = concentracidn de oxigeno en el equilibrio con la presidon parcial de
oxigeno en la interfase de la burbuja (moles A/volumen)

¢, = concentracién de oxigeno disuelto en el medic liguido
(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 ecuacidén 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)

{(c* - CL) = (2)
C* entrada - CL

in
C* salida - CIV
1]
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1.3 Respiracidn microbiana

La demanda microbiana de oxigeno se ve generalmente determinada por las
reaccicnes enzimiticas del propic metabolismo. Este oxigeno que requiere el
microorganisme lo va a encontrar en el medio de cultivo en forma de oxigeno
disuelto. La gran desventaja del oxigeno es su baja solubilidad, ya que
en condiciones normales de fermentacidn alcanza valores inferiores a los

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

Para disefiar eficientemente un proceso de fermentacidn es importante co-
nocer cudl es el perfil de demanda microbiana de oxigeno. Si se traza uma
grafica de la velocidad de respiracidn especifica del microorganismo (QOZ) con

tra la concentracidn de oxigeno disuelto se obtiene la curva de la figura 2 .

w
|
¢
L

Q02
{unidades arbitrarias)
N

" Y

T2 3 4 €, (midades arbitrarias)

Figura 2 Relacibn de Q0, con C, (representacidn esquemitica) (62)

El valor de CL para el cual la derivada de QO2 con respecto a cL se hace
cero, se cOnoce como concentracidn critica de oxigeno (CCR). La linea puntea
da de la figura indica, seglin se cree hasta ahora, que a altas concentracio-

nes de oxfgeno, éste actila como un inhibidor de las reacciones enzimiticas (62).

. se ha observado que para las fermentaciones newtonia

*)

Con respectora CCR

* . . - {
nas( ) existe un valor Onico de € R’ mientras que en las no newtonianas

‘exis
C =

ten varios (11).

{*) mhs adelante se discuten fluidos newtonianos y no newtonianos.
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El cuadro 4 presenta valores de velocidad de respiracifn especifica
y de concentracidn critica de oxigeno para diferentes microorganismos.

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

Microorganismo Qoz(mMoz/g celulas hy CCR {mg/1)
Saccharomyces cerevisiae 8.0 0.6
Escherichia coli 10.8 0.26
Candida utilis - 1.1
Pseudomonas oralis - 2.0
Klebsiella aviogenes 4.0 -

Referencia (61)

El cuadro 5 presenta los valores de la concentracidn critica de oxigeno

para Streptomyces niveus en diferentes sistemas de fermentacién.

CUADRO 5  VALORES DE CONCENTRACION CRITICA DE OXIGENC PARA STREPTOMYCES
NIVEUS EN DIFERENTES SISTEMAS DE FERMENTACION

Volumen del Fermentador Difmetro del Velocidad Rotacio-~ Concentracidn

(litros) impulsor(em) cional del impulsor critica de oxi-
(RPM) geno ( ssaturacibn)

20 21,0 180 50
250 15.8 175 5
250 23.7 175 22
250 15.8 220 18
15,000 76.8 164 55
15,000 90.5 124 55

Referencia (11)
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A medida que aumenta la demanda microbiana de oxfigeno, llegard un mo-
mento en que &sta se aproxime al valor de la mdxima capacidad de transfe-
rencia de oxigeno, de tal manera que la concentracién de ox{geno disuelto

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

ch

— L - -

gt Sk (et -c) - 20, X 3)
donde:

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

En estado estacionario:

0o, X (ay
C. =C* -
L kLa

Si el sequndo término de la parte derecha de la ecuacién tiende a incremen-

tarse el CL disminuye hasta volverse cero.

1.3 Métodos para determinar el coeficiente volumétrico de transferen-

cia de masa.
Para determinar el kLa, existen dos tipos de medicidn:
« medicién indirecta: oxidacidn de sulfito
técnica de eliminacién de gas
~ medicibn directa: balance de oxigeno

técnica dindmica

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

- cada uno.de los mbtodos.
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CUMADRO 6 METODOS PARA DETERMINAR EL COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFE-
RENCIA DE MASA
METODO PRINCIPIO VENTAJAS DESVENTAJAS

I. INDIRECTOS
ajOoxidacidn de
sulfito

b)Técnica de
eliminacidén de
gas

IX.DIRECTOS
a)Téenica
dinfmica

b)Balance de
oxigeno

Se basa en la oxidacidn
del sufito de sodio;. la
velocidad de oxidacién
es funcifn de la veloci~
dad de transferencia de
oxigeno.

Se elimina el oxigeno
del sistema introducien
do Nz.Se introduce aire
y se registra con un
electrodo el incremento

de CL en el sigtema.

El micme principio de
la téenica de elimina-
cifn de gas,s6lo que se
efectua bajo condicio-
nes reales de fermenta-
cibn,

Se detemina directa-
menta la absorcidn

de oxigeno con un ana-
lizador paramagnético
de ox{geno.

Es sencillo.
Es econdmico
El valor del
k_a se dice que
es an nimero de

calibracién para

relacionar el
funcionamiento

los valores de k_a son
aproximadamente 1.5
veces mas grandes quo los
de caldos de fermentacidn.
M gran escala es incos-
teable.

Requiere de mucha mano

de obra.

£isico el fermen
tador con la pro-

Auctividad del
sistema (74).

Es sencillo,sé-
lo requiere del
electrodo,
Répido.

Determinacién

en condiciones
reales de fer-
mentacién.

Es sencillo, sd-
lo requiere de
un electrodo de
membrana,
RApido.

Determinaciones
en condiciones
reales de fer~
mentacibn.
Sencillo.
Ripido.

A gxan escala es incos-
teable por el N2,

La determinacibn de Cy,
¢s puntual (donde se ubi-
ca el electrodo).

Se requiere un electrodo.

A gran escala es incos-
teable.

No puede emplearse en con-
diciones de 02 limitante.
Electrodo de membrana ba-
jo tiempo de respuesta.
Las concentraciones bajas
de oxiqgeno pueden afectar
1a Q0.

El analizador paramagné-
tico de oxigeno debe ser
muy preciso, 1o cual im-
plica un alto costo.

Referencia: (61}, 1(62),(65) y (64).
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1.5 Transferencia de oxigeno de las burbujas al medio de cultivo.

La mayor parte de la transferencia de oxigeno ocurre cuando se forma
la burbuja de aire. La presidn parcial de oxigeno en el interior de la bur
buja disminuye por lo tanto, la fuerza impulsora, a medida gque esa burbuja
asciende por el fermentador se dice gue es una burbuja vieja (81) y trans-

fiere muy poco oxigeno.

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

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

Cuando se redispersan las burbujas, &stas se unen y por lo tanto el
contenido del gas de las burbujas redispersadas se mezcla. La redispersifn
da lugar a burbujas frescas cuya concentracidn de oxigeno es mds baja que la

concentracidn de oxigeno del aire fresco, (81).

La cantidad de burbujas que se redispersan en un fermentador es un fac-
tor muy importante en la transferencia de oxigeno. Entre mayor sea el nii-
mero de ellas , asequraremos una mejor transferencia de oxigeno en el medio

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

2. DNMgitacién Mecdnica

2.1 Pluidos newtonianos y flurdos no newtonianos.

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

-aplica a un fluido por unidad del Area es proporcional a la disminucién de
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la velocidad del fluido con la distancia. La constante de proporcionalidad
es la viscosidad del fluido. Los fluirdos gque cumplen con esta ley se deno-
minan fluidos newtonianos.

v

La ley de Newton se expresa en la sigquiente ecuacidn:

gc §'= " (s

i<

donde:
F = fuerza (kgf)
A = area (m2)
U = viscosidad (Kg/m seq)
V = velocidad (m/seq)
Y = distancia (m)
gc = factor de conversibén (Kg m/ Kgf segz)
Para utilizar la ecuacidén 5 , Bird (84) propone que se exprese en

una forma mis explicita de la siguiente manera:

Tyx = = Q%%, (6)
donde:
Tyx = es el esfuerzo de corte que se ejerce en la direccién X a una distan- ‘
cia constante Y sobre la superficie del fluido (Kg/mz). |
'Y = velocidad del fluido en la direccidn X.

De acuerdo con la ecuacidn 6 , el esfuerzo da corte sigue la direccibn
del gradiente negdativo de velocidad, es deciz, va de una regidén 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
gréfica Tyx contra (-dvx/dy) para un fluido determinado, debe de obtenerse
una linea recta cuya pendiente es la viscosidad del fluido a una cierta tem-

peratura y presidén; ver la fiqura 3 .

Tyx T

»

-dvx
dy
Figura 3 Fluidos newtonianos (85)

En las fermentaciones aercbias la presencia de bacterias y levaduras

genera fluidos newtonianos.

Algunos £luidos no se comportan de acuerdo con la ley de la viscosidad
de Newton y se les conoce como fluidos no-newtoniancs. Tal es el caso en
fermentaciones donde el microorganismo es un hongo 0 microorganismos actino-

micetos. En la figura 4 se grafica Tyx contra (-dvx/dy) para estos ma-

teriales.

En los fluidos pseudopldsticos la viscosidad disminuye al aumentar el
gradiente de velocidad; en los fluidos dilatantes la viscosidad aumenta

con el gradiente.
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Tyx A
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/ I -
=
-dvx
dy

Fiqura 4 Fluidus no newtonianos (85)

a) Modelo de Bingham

El fluido de Bingham pexmanece rigido mizntras el esfuerzo de corte es
menor que un determinado valor To, por encima del cual se: comporta de for-
na semejante a un fluxdoknewtoniano. Siguen la siquiente ecuacidn:

Tyx = -pdvx + 1o si [ryx]>Ter dvx -0 si|tyx|<to (D)
dy dy

b) Modelo de Ostwald-de Waele
Este modelo se presenta a través de la siguiente ecuacién conocida

como la ley de la potencias

Tyz = -mfdVx 1 avx (g)
dy dy

donde:
m = pardmetro del modelo de Ostwald~-de Waele (las unidades dependen del va-

lor de n)

‘n = par@metro del modelo de Ostwald-de Waele (adimensional).

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

dom = }; por consiguiente, la desviacidn del valor de n con respecto a
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la unidad es una medida del grado de desviaci®n del comportamiento newto-

niano.
Siz
n < 1 fluido pseudopldstico

n > 1 fluido dilatante

2.2 Caracteristicas de un fermentador esténdar.

Para los fermentadores con agitacidn mecinica se han fijado una serie
de relaciones geométricas, las cuales se han noraalizado. Este tipo de
fermentadores son los de uso mis frecuente y se les conoce como fewmenta-
dores tipo esténdar.r En la fiqura 5 se muestra el dibujo esquemitico de

este fermentador, con un solo impulsor.

1 -

Figura 5 Fermentador T
estdndar (61)

tH1 “Li N
donde: #{ A

‘r—-—-ﬂi—-—c‘.r
Di = difmetro del impulsor (m) |
pt = didmetro del tanque (m) 4 l
Hl = altura del liquido (m) L " 4
¢ t »|

Li = largo del impulsor {m}
Ho = altura del impulsor al fondo dei tanque (m)
Ai = ancho del impulsor (m)
Ab

= 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.

CUADRC 7 RELACIONES GEOMETRICAS PARA UN FERMENTADOR ESTANDAR

Tipo d@e Impulsor  Di/bt HL/Dt Li/bt AL/Dt Hb/Di Mb Ab/Dt Hb/Dt

Turbina de aspa

plana 1/3 1 1/4 1/5 1 4 1/10 1/3
Paleta 1/3 1 - 1/4 1 4 1/10 173
Hélice marina 1/3 1 Hélice=Di - 1 4 1/10 173

Nb = nimero de deflectores

Fl volumen 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 mis de un
impulsor. Cuando se utilizan 2 o mds impulsores la relacidén Hl/Dt se reco-

mienda sea mayor que 1 (61).

Wang et al (63) recomiendan la siguiente ecuacidn para conocer cudl
es el nimero de impuslores que debemos utilizar en nuestro sistema:

"Hl - Di.

Hl ~ 2pi
pi i

> niimerc de impulsores > o

(9)

La distancia entre impulsores es muyy 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 impulsores estdn muy separados,se tendrin zonas mal agi-

tadas; si estln muy juntos, las corrientes de flujo que producen se inter—

fieren,
Wang et al (63) proponen la siquiente ecuacidén para encontrar el es-
pacio apropiado entre los impulsores (Hi):

Di <HL < 2 ¢ (10)

2.3 Potencia gbsorbida en un sistema no aireado.

Cuando se escala un sistema aireado es necesario conocer la potencia
que absorbe un sistema no aireado, por las siguientes razones:
1° Nos permite estimar cull seri el consumo de potencia en un sistema
aireado.
2° Dado que la egterilizacién del tanque, en donde sblo se agita y no se
introduce air¢, es la operacidn que mas potencia consume, este valox

puede servir como paradmetro para disefar cuil debe ser la entrada

de potencia al sistema.

Para el cilcullo de la potencia es necesario tomar en cuenta el tipo
de fluido que estamos trabajando, por lo que a continuacién se presentard

el cdlculo para fluidos newtonianos y no newtonianos.
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a) Fluidos newtonianos
En el afio de 1950, Rushton (63) introduce un nimero adimensional que
sirve para caracterizar a la potencia.

. Po ge _ Fuerza externa (11)

NiGmero de la potencia = N T 5
P wpi 0 Fuerza interna

Po = potencia absorbida en un sistema sin aeracibn (Kgf m/seq)
gc = factor de conversién (Kg m/Kgf segz)

N = velocidad rotacional del impulsor(RPS)

p = densidad del fluido(xg/ma)

Si empleamos deflectores en nuestro sistema y conocemos el niimerc de
Reynolds (Nae= N Dizp) (12), podemos calcular la potencia del sistema em-

!
pleando la grifica de la figura & (Np funcidn de NRE)'

"
L] -
ol TURRINA 6 ASPAS
Al =
- 40 |-
Lol
3]
@
S PALETA 6 ASPAS
&
PALETA 4 ASPAS S
a 1T
o ~\\_\_‘\‘¥7
= PROPELA N
b-d
0.4 1 1 - 4
4 © 10? 403 a04
NUMERO DI REYNOLDS NDiQ
"
Figura 6 Correlacidén entre el niimero de Reynolds y i

el nimero de potencia paxa diferentes impulsores (63}




- 29 -

En la figqura 6 puede observarse que para N >104, el Np es constan

Re
tante. - Si tuvieramos una turbina de 6 aspas planas y “Re> 104, el Np serfa

6.

b} Fluidos no newtonianos.

En el caso de fluidos no newtonianos se tiene el problema del cllculo
de la viscosidad del sistema. Para evaluar NRe es necesario calcular la
viscosidad para las condiciones de operacidn; asi la viscosidad recibe el
nombre de viscosidad aparente ( ua) y NRe quedarfa expresado de la siguiente

forma:

NRe modificado = N Dizo (13)
ua

Tagquchi y Miyamoto (40} relacionaron N_  modificado y Np para calcular

Re
la potencia de un sistema de produccidn de glucoamilasa sin aire. Ios resul
tados mostraron que Np no s8lo es funcifn de NRe' sino también del difmetro

del tangue, didmetro del impulsor y del ancho del impulsor. BAsi Np estd

dado por:

Np =k ) % (Di/ot) B (aisme) Y (14)
'si:

N <10 Np= :~12(Nm)"o‘9 (oizot) "7 (ai/pe) 02

1o<NRe< 50 Np = 11(1~1Re)'°'4 toi/ot) "7 (ason) 05

Ngo< 50 Np =9 (n )7 (pi/oe) ™ (a/oe) 02

2.4 Potencia absorbida en un sistema aireado.

Los requerimiéntos de potencia en un sistema aireado disminuyen cpnéi—

. derablemente comparados con los requerimientos de un sistema sin aire. La:
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,xazén principal es una disminucién en la densidad del fluido que Sc encuen

tra alrededor del impulsor,

La relacién del volumen del aire incorporado al sistema y del volumen
total (aire mis medio de cultivo) estd dada por lo que se conoce como la
fraccidn de burbujas (hold up) del sistema, tal y como se muestra en la

siguiente ecuacién:

“Hold up"= %—F
L

(15)
donde:
Va = volumen de aire
vL = volumen\del medio de cultivo
El valor del "hold up" en el tangue nc es constante a lo largo del

ténque; algunos autores afirman que el "hold up" adquiere su valor méximo

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

La razdn entre potencia de aeracidn (Pg) y la potencia de un sistema

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

gg = 1= "hold up" (15)»

si el "hold up" es muy grande la relacifn Pg/Po es baja y el sistema
ge encuentra en una situacién que se conoce como inundacifn de aire (flooding).
La inundacibn ocurre cuande se manejan £lujos de aire muy altos, de tal v
manera que el impulsoxr se vuelve incapaz de manejar la mezcla gas-liquido

¥y a la vez dispersar el gas que estd entrando.



a) Fluidos newtonianos.
Para sistemas aireados, Oyama y Endoh en 1955 (63) introdujeron un nii-
mero adimensional que llamaron nimero de aeracidn NA- Este nimerc es muy

Gtil porque servird para calcular la potencia consumida por el sistema.

velocidad superficial del aire

N = velocidad de punta
2
N <74}
Nx = 4L \17)
donde:

Q = flujo volumétrico del aire (m3/seg)

Normalmente encontramos que para indicar cuSl es el gasto o flujo del
aire en el sistema, se utilizd el término "vvm" gque significa:

volumen del aire -
volumen de medio x minuto

La velocidad superficial del aire (Vs = m/min) calculada en t&rminos
de vvm, quedaria:

o tvvm) {volumen de medio) (18)
N(pi)*
4

Vs

Oyama y Endoh relacionaron Np con la razdn Pg/Po para un sistema aire/

agua con s6lo un impulsor; ver la figura 7 .

o.8 TURBINA 6 ASPAS
o6} i
g Figura 7 Numero de
;) aeracidén contra Pg/Po
& 04} para diferentes impul-
sores (63)
o2k DISCO
’ (& ASPAS)
o i L i) i He

2 4 6 8 40 Nimero de seracidn x 102
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El decremento en los valores de larazén Pg/Po cuando M, permanece
constante, esta muyvrelacionado con la capacidad de los impulsores para

dispersar eficientemente las burbujas.

La relacién de Pg/Po con NA encontrada por Oyama y Endoh, tiené como
limitante que sdlo se obtuvo para un impulsor, es sin embargo muy utili-
zada porque puede tomarse en cuenta la consideracidn que hicieron Bartholo-
mew et al (1) en 1953, guienes indicaron que si se emplea mds 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 consideracifa anterior, es posible calcular el nimero de aera
cidn para la unidad que nosotros considerames importante para efectos del

cidlculo de la potencia.

En 1962, Michel y Miller (84) revisaron el trabajo de Oyama y Endoh,
asi como uno muy similar propuesto por Calderbank, para compararloscon su
trabajo experimental. Cuando graficaron la razén Pg/Po contra Np, obser-
Qaron gue las curvas que obtienen son muy diferentes a las que encontra-
ron los otros autores. Su explicacién se basd en que el intervalo de las

condiciones de operacidn fue mayor. I2 correlacidn que obtuviercon fue la

siguiente:
oo = POZ N 013 0.45 (19)
9 *"0.56
: Q
donde:
Pg en Hp

Po en HP
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N en RPM
Di en ft

Q en ft3/min

La expresidn (20) es vilida para las siquientes condiciones; -
- densidad de 0.87 a 1.6 g/ml
- viscosidad de 0.8 a 28 cp

- volumen de 1liquido de 4.2 1 a 20 litros.

En 1968 Fukuda et al (83), medificaron la ecuacidn de Michel y Miller,

de acuerdo con sus resultados experimenbales, de la siquiente manera:

pg = 2-4 Poz.§80i3 0:39 ¢ 1073 (20)
Q
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 liquido

de 100 a 42,000 litros.

b} Fluidos no newtonianos
El informe de Taguchi y Miyamoto (40) en 1966 es La nica referencia

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

no newtonianos.
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Ios autores indican que la corrxelacidn propuesta por Michel y Miller
para calcular Pqg puede aplicarse para estos fluidos sdlo en la regifn tur-
bulenta. En la regidn laminar y de transicién no puede emplearse, y esto

se confirma afin mas para fluidos con viscosidades aparentes mayores que 300 cp.

2.5 CBlculo de la potencia cuando se emplea mds de un impulsor.

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

impulsor, Fukuda et al, (77) proponen la siguiente relacién (ver la figura 8 ):
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{1 [ R Py
g Z alla
= =
& a - =
3]
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a
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[+ =
i 3]
2 .
-
[+] 0o =
1 2 3
NUMERO DE TMPULSORES (Ni)
Figura 8 Relacién del nimero de impulsores al niimero

de potencia experimental (63)

El fluido que emplearon fue agua, sistema con aire y volumen del 1i-

quido de 4,200 litros.



II. PRINCIPIO DE SEMEJANZA

El escalamiento se utilizd en los procesos quimicos mucho antes de que

se escalaran las primeras fermentaciones.

Los procesos quimicos se escalan utilizando criterios que, a diferen-
cia de los que se emplean en las fermentaciones, se basan en un analisis

adimensional o de las ecuaciones diferenciales mds relevantes del proceso.

la importancia que tiene explicar en qué consiste el principio de se-
mejanza, radica en que la literatura que reporta escalamiento en fermenta-
ciones aercbias, menciona si se mantuvo o no una geometria similar para es-
calar. Como veremos mas adelante, desde un punto de vista técnicamente
estricto, la geometria similar no se mantiene en un alto porcentaje de los

€asos.

El principio de semejanza se ocupa de las relaciones entre sistemas
fisicos de diferentes tamafios. Los estados de semejanza de especial in-
terés en la ingenieria quimica son:

-~ semejanza geom8trica

semejanza mecfnica

semejanza térmica

- semejanza quimica
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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 empleara el subindi;e P en
todos ios simbolos requeridos al sistema en escala grande, y el subiédice
M en todos los simbolos referidos al sistema en escala pequefia. La razén
o el cociente de las cantidades correspondientes se presentarin 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 pequefa) le corresponde otro punto

Pp(escala grande) de modo que:

Yp * ip * Zp = g« 21
= X Im =Y T (21)
donde:

X%, Y* y 2Z* son las razones lineales de escala en cada direccién y son cons-

tantes.

Un caso particular seria:

X* = Y* = 2% (22)




X

VAl

“Figura 9 Concepto de semejanza gemométrica (59)

b) Semejanza mecanica.

La semejanza mecanica comprende tres tipos de semejanza: la estitica,
la cinematica y la din8mica.

- Semejanza Estltica:

"pos sistemas geométricamente semejantes son est8ticamente semejéntes
cuando , al ser sujetos a esfuerzos constantes, sus deformaciones relativas

son tales que conservan su semejanza geamétrica",

1a semejanza estdtica es de inter@s para la ingenierfa civil y la

‘ingenieria meclnica.

- Semejanza CinemAtica:
1a semejanza cinemftica se ocupa de sistemas s6lidos o fluidos en mo-

vimiento. Introduce una nueva dimensidn: el tiempo.
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"Dos sistemas geométricamente semejantes en movimiento son cinemAti-
camente semejantes cuando particulas correspondientes describen trayectorias

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

El concepto de semejanza cinem3tica puede observarse en la figura 10

=

Tiempo ¢t = 0 t' = Q

Tiempo t = x [ 2

Figura 10 Concepto de semejanza cinemitica (59)
La razén de las velocidades correspondientes estf dada por:

‘_’vﬁ. =y (23

La semejanza cinemitica es de especial inter&s para la ingenlerfa qui-
mica; si dos sistemas que operaron con fluidos son geométrica y cinem@ti-
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 mantendr@n una relacitn simple una con respecto a la

otra.

- Semejanza din@mica:
Ia semejanza dinfmica se encarga del estudio de las fuerzas gue ace-

leran o retardan masas en movimiento en sistemas din@micos.
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En sistemas que operan con fluidos o en sistemas compuestos por parti-
culas s6lidas discretas, la semejanza cinemdtica incluye a la semejanza
dindmica ya que el movimiento de las masas e¢s funcidn de las fuerzas apli-

cadas sobre ellas.

"pos sistemas geometricamente semejantes que estdn en movimiento son
din@micamente semejantes cuando las razones de todas las fuerzas correspon-

dientes son iguales”.

En sistemas que operan con fluidos las principales fuerzas que actiian
son: inerciales (I), gravitacionales (G), viscosas (V) y de tensidn super-
ficial(o), de tal forma que:

(FI)P _ (EV)P (FEG)P  _ (FO)P _

= = {24)
{(FI)M  (FV)M (FG)M  (FO)M

Fx

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

iguales), s0lo se requiere que dos de las cuatro razones sean iguales,

c) Semejanza térmica.
la semejanza térmica se ocupa de sistemas en los cuiles ocurre flujo

de calor, e introduce a otra dimensién, la temperatura,

"Dos sistemas geométricamente semejantes son térmicamente semejantes
cuando las diferencias de temperaturas correspondientes mantienen una razdn
constante y si los sistemas estén en movimiento son cinemdticamente semejan

tes" (59).
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El £lujo de calor puede ocurrir de un punto a otro a través de los
siguientes mecanismos: conduccidn (C), conveccidn (X) y radiacidn (R), asi
para la semejanza térmica tenemos:

(HOP _ (HK)P _ {HR)R _
(HC)M mON - amm - B (25)

donde H = cantidad de calor transferido por segundo.

d) Semejanza Quimica.

La semejanza quimica se ocupa de sistemas reactivos en los cuales
la composicién varia de punto a punto. No es necesario que las composicio-—
nes quimicas en los dos sistemas sean las mismas, sGlo que debe haber una
relacidn fija entre las concentraciones de las especies quimicas que se de~

sea comparar. ®

"Sigtemas geométrica y térmicamente semejantes, son semejantes quimica-
mente cuando las diferencias de concentracidn correspondientes mantienen una
razdn constante de uno a otro, y si los sistemas est&n en movimiento son

cinemiticamente semejantes" (59).

Criterios de Semejanza o Criterios de Escalamiento.

La semejanza mecinica, térmica o quimica entre sistemas geométricamen-
te semejantes puede ser especificada en términos de las razones intrinse~
cas de longitud, fuerza, velocidad, etc, en cada sistema. Estas razones
(criterios de semejanza) son obviamente adimensionales y existen en genew

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 &1, se pueden derivar los criterios de semejanza a través del

anilisis dimensional.

2. Cuando las ecuaciones diferenciales se conocen y se pueden integrar,
generalmente no se recurre al andlisis dimensional; el comportamiento

del sistema a escala grande puede calcularse directamente.

En los procesos quimicos se aplican las cuatro clases de semejanzas,
destacando la semejanza geométrica y la mecinica. En el cuadro 8 se
muestran los 3 nilmeros adimensionales que mis se emplean en ingenierfa

quimica en procesos de transferencia de momento.

CUADRO 8 RELACIONES DE FUERZAS QUE MUESTRAN LA RETACION DE LA FUERZA
INERCIAL A LA FUERZA VISCOSA(NUMERO DE REYNOLDS, Npo),LA RELACION
DE LA FUERZA INERCIAL A LA FUERZA GRAVITACIONAL (NUMERC DE FROUDE,
Ngy) Y LA RELACION DE LA FUERZA INERCIAL A LA FUERZA DE TENSION
SUPERFICIAL (NUMERO DE WEBER, N_ ).

We
A )
FV Re n
?—I—- = N = NZDi
FG Fr g
2 .3
.E!- = NW = —--——-—EN D1
FO e g

La semejanza geométrica es la mAs importante en problemas de agitacién
y es también la mis fdcil de entender. S$in embargo, sdlo da respuesta parcial .

a los problemas de escalamiento.
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El uso de nfimeros adimensionales adquiere relativa importancia en cier
tos procesos tales como la transferencia de calor, donde el niimero de Nusselt
(razdn del coeficiente de transferencia de calor a la conductividad térmica

del fluido) es muy utilizado.

En las fermentaciones no existe una medida adecuada de los resultados
en términos de nimeros adimensiocnales. La productividad de una fermentacidn
es funcidn de machas variables gue intervienen en el proceso, asI que un
nimero adimensional convencional no es {itil en el escalamiento, y es nece-

sario utilizar otro método.

Con relacidn a la semejanza geométrica para el caso de las fermentacio

nes es importante mencionar lo sigquiente:

1. El proceso de escalamiento manteniendo la semejanza geométrica en los
equipos utilizados implica que sdlo se puede aplicar un criterio de

escalamiento referide a una sola variable.

2, la semejanza geométrica es un prerrequisito para efectuar un buen es-
calamiento; sin embargo segiin un trabajo publicado por Einsele (20},
donde refine la opinién de varias firmas biotecnoldgicas, en la practica
rara vez se logra. Son muy pocas las empresas que tienen biorreactores
que mantienen la semejanza geométrica entre nivel laboratorio y nivel

industrial.

~'3.  1a semejanza geométrica se definid en ese mismo estudioc (20) cuando
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los biorreactores tenian las siguientes razones geombtricas:

Di/bt = 0.3 - 0.45, H1/Dt = 2 y dos o mis impulsores.

Como puede observarse, la razdn geométrica de Di/Dt se da como inter-
valo de valoxes y no como un valor finico. Esto implica que la seme-

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

Segin .Johnstone (57) las referencias ¢ue mencionan haber escalado man-
teniendo una geometr{a similar no lo hicieron. Para ello puede consul~-
tarse el capitulo 7 vy el apéndice 1 y ver que en ninguno de los casos
hubo un valor {inico para la razdn geom@trica (en cambio s{ encontramos

un intervalo de valores para cada razdn).

~ Oldshue (17) realizd un escalamiento tedrico, uno manteniendo la geo-

metria 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

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

se mantuvo constante; sin embargo H1/Dt ya no, e incluso el nimero de

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

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

sor s{ mantendria las razones geomtricas constantes en relacién al tan

que de planta piloto (ver la figura 11 ).
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CUADRO 9 ESCALAMIENTO DE UN PROCESO DE MEZCLADO
1 2 3
75.7 litros 94.635 litros 94.635 litros
bi/Dt 0.333 0.333 0.416
H1l/Dt 1 2.5 2.5
Ni 1 3 3
Vs 0.6 cm/seg 4.5 m/seq 4.5 m/seq
Na(ppm/h) 2400 2400 2400
kLa(h-1) 650 570 570
¢ {ppm) 3.7 4.2 4.2
Velocidad de corte*
zona laminar 1 1.8 1
Referencia (17)
Nota: * es una relacién.
H1
*2 g o3
HL _HL) Bl ML (26)
HY, pe, Dr, Dt, Dt,
o8
Rl H1
0
g-la .
€—0t,~> € Dt—>
Figura 11 Razones geométricas para tanques con

diferentes volimenes de operacidn
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El autdr aplica 21 criterio de escalamiento a Ny ¥ observa que la
velocidad de corte en la zona laminar aumenta 1.8 veces el valor que
tenfa en la planta piloto, lo gque para el microorganismo que emplea no
era conveniente. Para resolver este problema y reducir este valor
considera un escalamiento en donde no mantiene la geometria siﬁiiar
(ver la columna 3 del cuadro 10 ).

Se observa que la razdn Di/Dt, al igual que H1/Dt y el nimero de impul—
sores no son igquales en las dos escalas. De acuexdo 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.

Asi, no mantener la semejanza gecmétrica permite emplear mas de un cri-

terio de escalamiento.

En la prictica lo que ocurre es que ya se cuenta con el equipo y éste
debe adaptarse al proceso que se trate, De una escala a otra Se encuen
tran impulsores y tanques no semejantes geométricamente; sin embargo
salvo los estudios realizados por Oldshue (17,18) no hay literatura
sobre el escalamiento sin semejanza geométrica, por 1o que es un axea

que requiere mayor estudio.



S. CRITERIOS DE ESCALAMIENTO

E.I FERMEEBTACIOWNES AEROBIAS
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S. CRITERIOS DE ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS.

Como se sefiald en el capitule 3, son 13 los criterios de escalamiento
en fermentaciones aercbias que reporta la literatura. La revisidn biblio-
grifica realizada sobre los mismos, nos permitidé cuantificar que tanto se
les ha aplicado, las veces que scon mencionados y si se recomienda o no em-
plearlos como criterios. Los resultados de la revisidn bibliogrifica se

presentan en los cuadros 10 , 11 y 12.

En la figura 12 se muestra esquemdticamente la concentracidn relati-
va de producto final en funcidn de ya sea la potencia de aeracidn por uni-
dad de volumen o del coeficiente volumdtrico de transferencia de masa. El1
perfil hiperbBlico es el que generalmente se observa en las fermentaciones

sin importar el tipo de microorganismo que involucre.

Regidn de escalamiento efectivo

Concentracidén relativa
del producto final

>

Potencia de aeracion / Volumen

Coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno

Figura 12 Efecto de las variables de operacidn en. la

accidn microbiana (62)
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CUADRO 10 RELACION NUMERICA Y PORCENTUAL DE LOS CRITERIOS DE ESCALAMIENTO REPOR-
TABOS EN 49 REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS, DE 89 REFERENCIAS RELACIONADAS
CON EL ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AERCOBIAS
CRITERIO MENCIONADO RECOMENDADO EXPERIMENTAL NO RECOMENDADO
k,a 27 8 3 -
(55.1%) (16.32%) (6.12%)
Pg/v 27 a 2 -
{55.1%) (16.323) {4,08%)
TIP SPEED 24 4 1 3
{48.9%) {8.16%) (2.04%) {6.123)
T ) 1 - 5
MIX (34.69%) (2.04%) (10.208)
N " 1 1 3
Re (28.57%) {2.04%) {2.04%) (6.12%)
QN 6 - . .
(12.24%) (4.08%)
N 6 4 3 -
a (12.24%) (8.16%) (6.12%)
k,aP 3 3 3 -
- (6.12%) (6.12%) (6.12%)
Ky 2 - - 2
(4.08%) (4.08%)
", 2 - - 1
(4.08%) (2.04%)
k 1 1 1 -
3 {2.04%) (2.04%) (2.04%)
0o, 1 1 1 1
(2.04%) (2.04%) (2.04%) {2.04%)
0AR 1 1 1 1
(2.04v) {2.04%) (2.04%) (2.047)




——

MENCIONAN CRITERIOS DE ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS

MENCIONADO

RECOHENDADP

EXPERIMENTAL

TIPO DE FERMENTACION

MICROORGANISMO

ESCALA

2
{4.08v)

(4.08%)

(2.04%}

50,51
levadura !

Kluveromyces fragilis

10, 15 y 100 litros

72
Levadura para panificacisn

[
p CUADRO 11 RELACION NUMERICA Y PORCENTUAL DE LOS CRITERIOS DE ESCALAMIENTO REPORTADOS PARA FLUIDOS NEWTONIANOS, DE UN TOTAL DE 49 REPERENCIAS QUE
CRITERIO
kLa
y

"

N, 2 2 2 (no reportan) 0.18, 19, 265y
(4,08y) (4.08%) (4.08%) " 113,562 litros
Acide Ustdlgico Ustilago zcae Sy 757 litros
74 ,
k oP 1 1 1 Vitamina B 32 {no raportan) 416, 22,712 ¥
} (2.04%} (2.04v) (2.04n) 45,424 litros

- 8y -



CUADRO 12 RELACION NUMERICA Y PORCENTUAL DE LOS CRITERIOS DE ESCALAMIENTO REPORTADOS PARA FLUIDOS NO NEWTONIANOS, DE UN TOTAL DE 49 REFERENCIAS QUE

MENCIONAN CRITERIOS DE ESCALAMIENTO EN FERMENTACIONES AEROBIAS

CRITERIO MENCIONADO RECOMENDADO EXPERIMENTAL TIPO DE FERMENTACION MICROORGANISHO ESCALA
X8 3 3 2 Penicilina’ {no reportan) 15 y 100 litros
{6,123} {6.129 {4.08v Oxitetraciclina {no reportan)
mnaunn“"z Streptomyces noursel &, 3,000 y 20,000
Cicloserina Strepr. lavenduiae litros
Antiblbticos®’
Pg/v 2 2 2 Lisina®® Ustilago maydis 5y 50 litros
(4.08y) {4.004) (4.08y) N
Pantciline’® Penicillium chrysogenum s, 751, 17,854
y 56,781 litros
kg ap 2 2 2 . Estreptomicipa’ Streptomyces griseus 5, 757,37,854
(4.081) (4.08%) (4.08%) Penicilina Penicil 1ium chrysogenun y 56,781 litroa
Glucoamuuan Endomyces sp. 20, €0, 3,000
y 30,000 litros
N, 1 1 1 Antibibrico® Myxococcus_xanthus 4, 150 y 750 litros
2.04v) (2.049 @.04%) N
3
'
X A“ 1 1 1 F'cnh:lnnaa 7 (no reportan) 15 y 100 Titred ~ 71
b (2.04%) 2.04v ) @2.048) Oxitetraciclina (no reportan)
, 1 1 1 Clorotatraciclyga’® Strept. aureofaciens 0.5 y 300 litrom
12.04% t2.044 2.08v) Puroaicina Strapt. alboniger
oAR x 1 1 Noveblocina'® Streptomyces niveus 20, 250, 37,854
(2.04y) {2,04¥ {2.04v} y 90,849 litros
; N 1 1 1 Acldo clerico®’ Aspergillus niger 3y 50 litros
L (2,049 (2.04% (2.04v)
7
Tip Speud 1 2 1 Penicilina (no reportan)
(14.284 (4.089 (2.04%) Oxitetraciclina (no raportan)
antibiéticos®s &
. Mlcroorganismos senaib
al esfuerzo du corte ‘
22, 23, 1 s
Antibistico’" Nocardia sp. 7y 1500 litros
T 1 1 - PentclHna7 {no reportan)
HIX (2,04 ( 2.04y Oxitetraciclina (no reportan}
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Para la parte sdlida de la curva lo mejor es seleccionar condiciones de
operacibén en la zona donde la concentracién del producto se incrementa, mien-
tras que para el caso de la linea discontinua, se recomienda seleccionar
el valor de la variable de operacifn para la concentracidn méxima del pro-
ducto (61, 62). Para seleccionar el valor 6ptimo de la variable es necesa-
rio considerar otros factores como los requerimientos de energia, la conve-

niencia de la operacidn, etc.

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

miento, y las relaciones entre variables de operacidn y disefio.

Aplicando las relaciones présentadas en el cuadro 13 se obtuvo el
éuadro 14 , donde se muestran las variaciones relativas de las variables
de operacibén y disefic para diferentes escalas. El cuadro 14 permite
ejemplificar un procedimiento de escalamiento empleando diferentes crite-
riocs; el andlisis del cuadro se hard conforme a cada uno de los criterios

de escalamiento.
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CUADRO 13 CRITERICS DE ESCALAMIENTO EMPLEADOS PARA TANQUES GEOMETRICAMENTE
SEMEJANTES CON MEDIO Y PROPIEDADES FISICAS CONSTANTES.

CRITERTIO RELACTION
.3.a B
kLa kLa =k(P¢/Di”) " (Vs)
ol . {B/3 0 2/3
N1 012 D122
o2 . Ol
N2 D11 Dll
) 3..2
Po/V Po/V =k (N'Di")
. 2/3
R ]
N2 011
Tip Speed K = JIN Di
i}
N2 Di.,l
TMix Nb‘i = BN2/3 D 1/6
E‘. } Di1 1/4
Nz Di2
. 2
“Re , NR‘e= k Di )
’ . 2
BT
2 Di
Qv OV =k N
e L {20~1)
kL kL-k N D1




CUADRY 14  VARIACIONES RELATIVAS DE LAS VARIABLES DE OPERACION Y DISLRO PARA DIFERENTES ESCALAS, UTILIZANDO
DIVERSOS CRITERICS,

- 25 =

VARTABLE CRITERIO DE ESCALAMIENTO PLANTA PILOTO PLANTA IHDUSTRIAL
(80 1) {10,000 L )

Di 1 5 5 5 5 s 5 5

o i 14.29 125 25 10137 0,2 3125 609

N 1 0,16 0.34 0.2 1.5 0.04 1 0.58

Q 1 20 42,7 25 186.25 5 125 12.5
kyat 1 1 2,93 1.31 26,73 0.117 14,69 6.49
Posv 1 0.102 1 0,2 “2,7 0.001 25 4.87
Tip Speed 1 c.8 1.7 1 7.45 0.2 5 2;9
Thix 1 4.43 2.68 3.82 1 11.18 1.3 1.88
How 1 4,0 8.5 5 37.25 1 25 14.5
(072" 1 0.16 0.34 0.2 1.49 0.04 1 0.58
kL" ] 0.45 0.72 0.52 1.5 0.2 1.17 1

' a = 0.5 B = 0,67

Mo = 0.6
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1. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa, kLa

Entre los problemas mids importantes al escalar fermentaciones aerobias
estdn: tener una concentracidn adecuada de oxiqeno en el fermentador, una
distribucién efectiva del oxfgeno en el interior del tanque para que el oxi~
geno sea asequible a los microorganismos y un intercambio favorable de oxi-
geno y metabolitos en la pared celular. Asi el kLa viene a ser una varia-
ble que se ha reportado un gran nimeroc de veces en la literatura referida

como criterio de escalamiento; ver el cuadro 10 .

El valor del kng no sdlo depende de las condiciones de aeracidn y agi-
tacidén del sistema, sino también de las propiedades quimicas y reoldgicas
del medio de cultivo, y de la configuracidn geométrica del fermentador. Las
correlaciones empiricas gque permiten estimar kLP se expresan de la siguien-
te manera:

B

ka=kiegm® (v5)®  (ua)’ (27)

ko= k(m® ws)® @€ ond (v (28)

Cada correlacidn empirica reportada en la literatura se encuentra li-
mitada a ciertas condiciones de operacidn y una geometria de tanque espe-

cifica. Este punto se discutiria ampliamente en el capitulo 6 .

Los valores de kLa para fermentaciones aercbias se encuentran en un

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

minar el kLa. como ya se discutid en el capitulo 4 .

Si se escala con &La constante podemos observar del cuadro 14 gque
las variaciones relativas de las variables de operacidn no presentan proble
mas para ninguna fermentacidn en particular. AQn cuando el kLa es un cri-
terio ampliamente mencionado y recomendado, los cuadros 11 y 12 nos indican
que su aplicacidn experimental ha sido muy pobre (sdlo 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 mas importantes tenemos:

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

El kLa varia durante la fermentacidn por cambios en el cultivo, aumen
to en la viscosidad, aumento en la concentracidn celular, productos extra-

celulares, adicidn de antiespumante, etc. Jaral (68) reporta que en la pro-
duccidn de metabolitos primarios el kLa tiende a aumentar en las etapas fi-
nales de la fermentacidn, mientras que en la produccidn de metabolitos secun

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

alcanza sus Gltimas etapas.

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

El cambio del kLa durante el transcurso de la fermentacidn es quizd
uno. de los factores mas importantes a considerar, ya que es necesarioc 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 reduccidn pue
den considerarse los siguientes puntos:

- diluir el caldo de fermentacién

- aumentar la velocidad rotacional del impulsor

~ canbiar el difmetro o tipo de impulsor

- aumentar la velocidad superficial del aire

- aumentar la presidn en el interior del tanque

- enriquecer el aire con oxigeno

= afiadir un antiespumante

~ cambiar el area de la esprea

- cambiar los deflectores.

El empleo de kLa como criterio de escalamiento puede ser muy favorable
- en las fermentaciones aerobias; sin embargo, de acuerdo con lo que ya se
discutid. es necesario realizar mis estudios en el tema. Uno de ellos po-
dria ser buscar correlaciones empiricas mas generales, y optimizar o desa-
rrollar nuevos métodos para determinarlo en una fermentacidn. Sdlo asi el

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

La potencia de aeracién 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 s6lo se encontraron dos reportes en fluidos no newtonianos,
de los cuales el escalamiento de penicilina realizado por Gaden (70) es el

mas conocido; ver cuadro 12 .

Wang et al (63) mencionan que antes del afio de 1948, la mayoria de las
fermentaciones (que eran del tipo de la produccién de etanol y de Acidos or-
ginicos) se escalaron manteniendo una geometria semejante y la relacidn Pg/V
constante. Sin embargo, a partir de la década de los cincuenta es la va-

riable mids empleada.

De hecho, kLa y Pg/V estdn Intimamente relacionados tal y como se ex-
presd en la ecuacidn 27 ; incluso uno de los ejemplos de escalamiento, ei
de la produccién de lisina, emplea Pg/V como criterio, pero el valor elegido
asegura que el intervalo de valores para kLa de una escala a otra seria lo

mids estrecho posible.

En el estudio realizado por Einsele (20) se esperaba encontrar a Pg/V
como un parametro muy Gtil para escalar. Las encuestas revelaron que Pg/V
(Po/V ya que se determind en ausencia de aire) disminuye a medida que au~
menta la escala, y para reactores de 100,000 litros o mAs no se encontraron

valores inferiores a 1 W/l; ver figura 13 .
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Figura 13 Potencia / Volumen para diferentes voldmenes de opera-
cidn en bioreactores agitados (20)
La siguiente relacidn puede ser valida hasta 10,000 litros:

Po/V =k (v)fc"37 {29)

Del cuadro 14 podemos observar que para Pg/V constante el Gnico in-
conveniente que se presenta es el aumento en el Tip Speed. Este aumento
implica que las fuerzas locales de corte se incrementan, mientras que las
fuerzas de corte globales en el interior del tangue disminuyen. Cuando la
fgrmentacién involucra a microocrganismos miceliares o pseudomiceliarxes, y
&stos se ven expuestos a los cambios mencionados en su microambiente, la
morfologia 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-

minacidn experimental. Ya en el capitulo 4 se hizo una revisidn tedrica




del asunto y se explicd la importancia de conocer el valor de Po. El valor
éptimo de Pg/V que se emplea en el escalamiento no es ni Pg/V ni Po/V, ya
que al disefiar el tangque el valor de Pg no abarca el gasto de potencia duran
te la esterilizacidn, y Po es un valor sobrexcedido. Es por ello que muchos
reportes sdlo mencionan P/V como criterio de escalamiento, donde P es la

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

Escalar con Pg/V como criterio puede resultar simple; 1lo interesante
es ver que es un criterio al que kLa ha venido desplazando; dado que ambos
estin estrechamente vinculados, son otros los factores (economia del proceso,

disponibilidad de equipo, etec) 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 nimero de veces en la literatura. Su aplicacién experimental sb-
1o se indica en un solo caso, cuadro 12 Yy en otras ocasiones su empleo no
se recomienda. La velocidad de punta es un criterio que se recomienda amplia
mente en aquellas fexmentaciones en donde los microorganismos son sensibles
al esfuerzo de corte o al dafic mecinico. Sin embargo, cuando se esgala con
velocidad de punta constante,”’la Po/V disminuye en un 80% (cuadro 14), lo que
significa que la transferencia de masa podria no ser favorable sobre todo cuan

do haya formacibn de agregados celulares.
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Steel y Maxon (75) sugieren que la velocidad de punta podria emplearse
satigfactoriamente como criterio de escalamiento en algunas fermentaciones
no newtonianas con microorganismos filamentosos. Ellos encontraron que la
velocidad de acceso al oxigeno esti correlacionada con la velocidad de punta,
independientemente del didmetro del impulsor utilizado. Sin embargo, no

muestran pruebas experimentales de haberlo utilizado como criterio.

En el estudio realizado por Einsele (20) los resultados mostraron gue
" la velocidad de punta permanecia constante en un intervalo de 5 a 6 m/seq,
desde 100 hasta 200,000 litros de volumen de operacién, ver la figura 14 ,
por elle es importante incluir a la velocidad de punta en el escalamiento.
Su empleo (20) se menciona en plantas productoras de antibidticos. Desgra~

ciadamente en nuestra revisidn biblicgrifica sdlo aparece un reporte.

10
Tip
Speed A o - 0_% o000
{m/seq) o
¥ _— | Ld
0.4 ¢ 3
0.4 4 40 100 200 m Volumen

Figura 14 Velocidad de punta calculada para bioreactores

geométricamente similares {(20)

4. Tiempo de mezclado, TMIX

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

en un recipiente agitado (23).

En la pradctica el tiempo de mezclado usualmente se determina midiendo
el tiempo que se tardaalgfiin material en dispersarse en el interjior del tan-
que, por ejemplo, neutralizar una base con un Acido 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. E1
‘tiempo de mezclado se asocia al niimero de mezclado (Ny) propuesto por Norwood
y Metzner, (11):

W -0 pn??  (pispy'/? (30)
" Ptz VC (bisot)

donde:

6 = tiempo de mezclado (seg}
Di en cm

Dt en cn

2
gc en cm/seg

De los cuadros 10 y 12 podemos observar que ain cuando se menciona
: : . rd
un gran nimero de veces como criterio de escalamiento, no hay ninglin 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) encontrd en su estudio que el tiempo de mezclado se incre
mentaba marcadamente con el aumento en el volumen; vex la figura 15 . En
un reactor de 100,000 litros el tiempo de mezclado tenia valores de 100 seg

0 mas en un sistema con agua.

3
T MIX
(seq) o2 0""g,f,,/9*"3
o
4’047 V] 3 Loed 3

0.4 A 410 400 ™ Volumen

Figura 15 Tiempo de mezclado determinado experimentalmente (seq)

para bioreactores geométricamente similares (20)

5,  Nimero de Reynolds, NRe

Npe €S un niimero adimensional ampliamente utilizado en ingenierfa qui-
mica en el escalamiento. Es por ello que se le considera un criterio de
escalamiento en fermentaciones. Sin embargo, aunque se menciona un buen

nimero de veces en la literatura (ver el cuadro 10 ), sdlo hay un reporte

que menciona su uso experimental; ver el cuadro 12 .
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En realidad NRe es un criterio de escalamiento que no puede ser itil
en procesos de fermentaciones aercbias, ya que por un lado cuando NRe es
constante el valor de Po/V es mucho muy pequefic, lo que acarrea que kLa
sea miy bajo, y por otro lado el tiempo de mezclado es muy alto, ver cuadro

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

terio es muy pobre en informacidn y no sefiala porqué fue elegido 'para el

escalamiento,

En el estudio realizado por Einsele (20) se cbservd que a medida que
los volimenes de operacién eran mayores, NRe también se incrementaba de
tal forma que no puede considerarse un parametro Gtil para el escalamiento;

ver la figura 16 .

40
L
! 8
o4t 1 ] 1 3
04 4 10 400200 m  Volumen

Figura 16 Nimero de Reynolds calculado para diferentes vollmenes

de operacidn en bioreactores geométricamentes similares (20)

6. Capacidad de bombeo del impulsor, Q/V

La capacidad de bombeo del impulsor 5e encuentra relacionada con las
fuerzas de corte que ocurren en el interior del tanque. Este parimetro in-
dica la cantidad de aire que maneja el impulsor por unidad de volu@en. Su

valor es importante para fermentaciones que involucren la formacidn de agre-
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gados celulares para la favorable transferencia de oxigeno al interior del
tanque, ya que un valor excesivo causard dafios mecinicos o bien una inundacibn.

¥ un valor bajo repercutiri en unatransferencia de oxigeno 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; ésta es la principal razdn por la cual

S un parametro poco mencionado y mds bien recomendado; ver el cuadro 10 .

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

Nd es una variable inﬁimamente relacionada con kLa tal y como se plan-
ted en el capitule 4 . No es muy mencionada como criteric de escalamiento
en el cuadro 10 , porque al asociarla con kLa, es este Ultimo el que en

realidad se emplea como c¢riterio.

Tanto Na como kLa indican la buena o mala transferencia de oxigeno en
el tanque. Na referida como criterio de escalamiento, es determinada 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 Acido ustdlgico como en el de la produc-
cién de levadura para panificacidn, se hace alusidn a k,a como criterio de
escalamiento. Sin emabrgo es N 1la 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.

8. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa multipiicado por la
presién total del tanque, k aP
Este parimetro también se encuentra muy relacionado con kLa, probable-
mente por ello se le menciona pocas veces explicitamente en la literatura;
ver el cuadro 10 . kLa es determinado por el método del sulfito, y P
es la presién total en el interior del tanque. El producto kLaP no depen-
de de las variaciones de presién, por lo que se puede suponer constante
en todo el fermentador y utilizar el valor promedio de P, (74).

¢Porqué este producto k_aP, es referido como un criterio de escalamien~ -

L
to?. La literatura no lo sefiala. Cabe suponer que a partir de la relacidn
mostrada graficamente en la figura 12 , se determind la conveniencia de

eplear kLaP como criterio.

Los tres ejemplos de escalamiento que reportan el uso de este criterio
{fluidos newtonianos Y no newtonianos; ver c¢uadros 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-liquido, kL

Esta variable es referida como criterio de escalamiento por un mismo

autor en dos ocasiones; ver cuadro 10 . No hay ningln indicio de su
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empleo experimental, y del cuadro 14 podemos observar que tiene pocas ven

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

sumo de potencia.

10. Factor Momento, MF
Dos autores se refieren a ME como criterio de escalamiento, consideran
do que la transferencia de momento del impulsor al medio de cultivo podria

ser decisiva en alqunos procesos. Sin embargo, no ha aparecido ningin re-

porte donde se emplee MF como criterio de escalamiento, ver el cuadro 10 .,

11, 12 y 13, Coeficiente de transferencia de masa liquido-sélido, ks
Velocidad especifica de respiracién del microorganismo, Qo0,
Velocidad de acceso del oxigeno, OAR *
Estos tres parametros son referidos a criterios de escalamiento en

tres ejemplos de escalamiento; ver el cuadro 12 ,

kS se considera decisivo para la transferencia de oxigeno al interior
de un agregado celular; en el valer maximo de QO2 se encuentra la mayor
produccién de los antibidticos producidos, y la mayor produccién 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 OBRR (mismo esquema de la f£i-

gura 12 ).
%

* OAR (oxygen availability rate) velocidad de consumo de oxigeno medida ba~
jo condiciones en las cuales el medio de cultivo estd limitado en su res-
piracién por suministro de oxigeno. Se supone que el suministro de oxige-
no es limitante cuando un aumento en la velocidad rotacional del impulsoxr
se traduce en un incremento en la velocidad de consumo de oxigeno,(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 par@metros no convencionales.
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CONCLUSIONES DE LA REVISION BIBLICGRAFICA DE LOS CRITERIOS DE ESCALAMIENTO.

Son dos los criterios de escalamiento que m3s se mencionan y que mis

se recomiendan: kLa Yy Pg/V. Hay que descatar la importancia que tiene
kL?' ya que queda implicito en otros criterios como son Na y kLaP que,
aunque la literatura no los menciona mucho, son aplicados experimental-

mente con frecuencia.

Tres criterios siquen en orden de importancia a kLa y Pg/V, &stos son:
Tip Speed, TMIX Yy NRe' Pese a que se les encuentra mencionados en la

literatura en upa alta proporcidn se aplican rara vez (NRe y Tip Speed
en un sélo caso y de manera poco especifica). En la literatura también.
encontramos que su empleo no es recomendado, sobretodo TﬁIx.
El resto delos criterios se mencionan poco, pero alqunos de ellos (OAR,

Qoz, ks)se han aplicado en ejemplos de escalamiento especificons,. por

lo que cada fermentacidn es tratada en términos particulares.

De la revisidn bibliografica puede concluirse que existe poca informa-
cién de la aplicacién experimental de los criterios de escalamiento,
quizd porque ésta no se publica o porgque el escalamiento sigue siende

un proceso de ensayo y €rror.

No es posible encontrar un sdlo criterio de escalamiento que satisfaga

todas las necesidades especificas de cada fermentacidén, cualquiera que
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ésta sea. Cada fermentacidn debe ser tratada como un caso particular,
y lo que el presente trabajo aporta es una idea de cudles criterios se
han aplicado en forma experimental y en qué tipo de fermenta¢idn, para

asi facilitar la eleccidn 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 empiricas para estimar k_a a través de un modelo tedrico.

L
Le hemos llamado modelo tedrico a un sistema que nosotros elegimos,

donde seleccionamos tres escalas y fijamos las condiciones de operacién

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 empiricas que los involucran tendrd un fuerte impacto

en el escalamiento.

Gran nimero de investigadores se auxilian de este tipo de correlaciones
empiricas que estiman kLa, para el disefo o el escalamiento de sistemas de
fermentacidn aerobios; por ello, consideramos que los resultados de nuestro
estudio permitirdn seleccionar con mayor acierto qué correlacién empirica

emplear para cada caso particular.

La razén por la cual se trabajaron 10 correlaciones empiricas para es-

timar k_a, fue gue sdlo pudimos caracterizar ese nlmero. En el apéndice 1

L
se encuentra un resumen de los articulos originales de donde se selecciona-

ron las correlaciones empiricas.
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II. METODO

El siguiente diagramade bloques esquematiza log pasos que se siguieron

para llevar a cabo nuestro estudio:

REVISION BIBLIOGRAFICA SELECCION DE CONDICIONES
DE OPERACION

! i

SELECCION DE 10 CORRELACIONES DISERO DE TRES SISTEMAS
EMPIRICAS PARA ESTIMAR kLa DE PRUEBA
TRANSFORMACICON DE LAS CORRELACIONES METODO DE CALCULO DE LAS
EMPIRICAS A UN MISMO SISTEMA DE VARIABLES IMPORTANTES
UNIDADES
CORRELACIONES EMPIRICAS GENERALES CONDICIONES DE OPERACION
DE LOS TRES SISTEMAS

l y

.4

PREDICCION DE VALORES
DE kLa EN LOS TRES SISTEMAS

COMPARACION DE LOS EJEMPLO DE
k a REALES CONTRA | . . _ _ _ gl o = —.| CALCULO CON
1Bs kya CALCULADOS CONDICIONES
DE OPERACION

REALES

ANALISIS DE RESULTADOS

v

CONCLUSIONES




Las lineas punteadas indican, que estos dos estudios se realizaron

para reforzar el anilisis de resultados como se detallard mis adelante.

El cuadro 15 presenta las 10 correlaciones empiricas en orden
cronoldgico. En la columna correspondiente al sistema de unidades intro-
ducimos dos sistemas de unidades diferentes. El primer sistema incluye la
constante de proporcionalidad (K} que se reporta en el articulo original.
El segundo incluye la constante de proporcionalidad (K') que nosotros en-
contramos despuds de transformar la correlacidn empirica para calcular el

-1
kLa en h ~.

La eleccidén de las tres escalas fue arbitraria pero significativa; ya
que consideramos son los niveles de operacidén que debiesen trabajarse si el

escalamiento se llevara hasta 40,000 litros.

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

nadas y la geometria del tanque.

Utilizando los datos del cuadro 16 se procedid 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 procedid a
analizar las tendencias de las correlaciones empi;icas para dar las xeco-

mendaciones sobre su empleo.



CUADRO 15 CORRELACIONES EMIINICAS

VARA ESTIMAR A 4

CORRELACION

AUTOR

yNiDADES

51STENA

EECALA

FERMENTALOR

REPERENCIA

xpe =k rgn® 3 gy 0t
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e
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Van't Riet
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X = 2.6 %107
NP
v = ua’
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e /m
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van't Riet
11979}

Vs = m/aeg
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Salvador N
11983
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(B) Ecuacién modificada de

Humphrey
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CUADRO 13

CONRELACIGNES LNPIRICAS PARA ESTINAR & &

CORRELACION

AnTOR

untroADES

EIETERA

EECALA

FERNENTAUOR

RETEREMCIA

Aaex g %3 (40987

Conour et al
(240

Mqua con
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CUADRO 16 ESCALAS, CONDICIONES DE OPERACION Y GEOMETRIA DEL TANQUE
Volumen de liquido (litros) 100, 10,000 y 40,000
Potencia de aeracién / volumen (HP/m3)* 1,3404, 2.68 y 4.08
Aeracidn (vvm)" 0.5, 0.7 y 0.9
Sistema Agua (30°C)
Fermentador Estindar
Nimero de impulsores 2
Razones geométricas Di/Dt = 1/3

Hl/Dt = 2

Li/Dt = 1/4

Ai/Dt = 1/5

Ab/Dt = 1/10

Hi/bt = 1
* El intervalo de Pg/V fue tomado de (61) en donde Solomons indica cuales

son los intervalos de Pg/V mis comunes en escala industrial.

**  La eleccidon de los intervalos de aeracibdn se tomd por referencia de
experiencias industriales de varias personas entrevistadas.

Con la finalidad de poder tener una mayor claridad del porqué algunas
correlaciones empiricas daban predicciones no esperadas, se procedid a

realizar el siguiente estudio:

1. De las referencias originales, de donde se selecciond la corxelacidn
empirica, 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 autores; 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

5u sistema*.

2. En estas grificas nosotros dibujamos los valores de kLa calculados
segin el modelo tedrico, tratando de que coincidiera la escala de

la referencia original y la que nosotros supusimos.

3. Para cada correlacidén empirica tendriamos grificas para una sola esca-
la de los valores de kLa reales y los valores de kLa calculados. Las
diferencias cuantitativas nos indicarilan:
~ importancia de la geometria del tanque
- intervalo de las condiciones de operacidn en el que puede utilizar-

se eficazmente la correlacidén empirica.

Una cosa que nos inquietd fue ver cuil seria la tendencia en las pre-
dicciones de k,a de las 10 correlaciones empiricas, si tomabamos como ba-

se condiciones de operacidn reales **.

En nuestro modelo tedrico elegimos por referencia intervalos de Pg/V,
vvm y geometria del tanque, y calculamos las velocidades rotacionales del
impulsor. Estas condiciones de operacidn podrian ser extremas en algunos

casos y por ello las estimaciocnes de kLa resultarian muy altas.

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

** Llamamos condiciones de operacidn reales, a agquellas que ya fueron pro-

badas experimentalmente.



A manera de un ejemplo de cilculo elegimos del articulo de Fukuda et al
(77} una escala con las condiciones de operacidn que utilizaron, y con estos

datos calculamos kLa utilizando las 10 correlaciones empiricas, y compara-
Se puede entonces afinar

mos los valores de kLa reales con los estimados.

mas el andlisis de resultados con respecto al empleo de las correlaciones

empiricas.
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III. ANALISIS DE RESULTADOS

El andlisis de resultados se hard en tres partes:

{(a} A través del modelo tedrico analizar las predicciones de k_a empleando

L

las 10 correlaciones empiricas.

(b) Comparar los kLa reales de los sistemas originales contra los kLa que
calculamos segln el modelo tebrico, para cada una de las correlacio-
nes.

(c) Ejemplificar el célcule de kLa empleando las 10 correlaciones empiricas

bajo condiciones de operacibn reales.

3.1 Analisis a través del modelo tedrico de las predicciones de k a emplean

do las 10 correlaciones empiricas.

Esta primera parte es de hecho la mds decisiva dentro del andlisis de
resultados. Podriamos suponer que habria diferencias en los valores de kLa
al emplear diferentes correlaciones bajo las mismas condiciones de operacibn.
De hecho a medida que se incrementd la escala bajo las mismas condiciones
.de operacidn, las diferencias se volvieron cada vez mis significativas
{como se detallari mis adelante), por lo que al concluir esta primera parte,
el andlisis permite dar recomendaciones especificas sobre el emplec de las
correlaciones. Con respecto a las correlaciones empiricas, consideramos
importante para nuestro andlisis 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 empi-
ricas, en una columna se indican los volumenes de operacidén que cada autor

operd para obtener la correlacidn empirica del sistema.

Basindonos en ese cuadro y en las escalas que nosotros elegimos, cons~
truimos el cuadro 17 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 DEIL
MODELO TEORICO '

CORRELACION SISTEMA VOLUMEN DEL LIQUIDO (litros)
100 10,000 40,000
Taguchi et al (76) glucoanilasa si si no
Hospodka et al (28B) 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 ne
Fukuda et al (A) (77) agua conh 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 andlisis de resultados se efectud para cada escala seleccionada vy
se realizd con base en la observacién grifica de los resultados (k;a vs
Pg/V), para poder analizar cudl fue la tendencia de las correlaciones en

su conjunto y la de cada una de ellas.

El cuadro 18 resume todas las condiciones de operacidn gque se mane-

jaron, y los valores del k_a para cada una de las correlaciones empiricas.

L
En relacidén a los tanques que se emplearon en cada escala, se mantuvie-

ron las razones geométricas y el nimeroc de impulsores (ver cuadro 19 ). A

continuacidn 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
didmetro del tanque 0.3992 m 1.8533 m 2.9420 m
diidmetro 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 G.1235 m 0.1961 m
ancho del deflector 0.0133 m 0.0617 n 0.0980 m
nlimero de impulsores 2 2 2

A continuacién presentamos nuestro anilisis segln la escala seleccio-

nada.
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3.1.1 VOLUMEN DE LIQUIDO: 100 LITROS

a) 0.5 vvm {figura 17)
~  Para esta aeracifn se puede distinguir una regidon donde se agru-

pan 9 correlaciones empiricas, en donde el kLa abarcd valores desde

70 h™} nasta 900 h°L.

- La correlacibén 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 gue esta correlacidn, para estas condiciones de
operacidén, no es recomendada.

- La correlacién de Taguchi et al que fue obtenida para la produccidn
de glucocamilasa, nos predice kLa bajos. Sin embargo esto es 1légico
dado que el sistema original tiene viscosidades muy elevadas que se
encuentran involucradas en el valor de la constante de proporcionalidad
y aln cuando nuestro sistema es agua, la constante influye determi-
nantemente en el valor de kLa.

- Cabe destacar que la correlacidn de Richards, cuyo sistema original
es agua con iones, proporciona kLa tan bajos como la correlacién
de Taguchi, y muy diferentes de los que proporcionan las otras co-
rrelaciones cuyo sistema original fue agua con iones. Su empleo que-
dard limitado a procesos en donde la transferencia de masa no es un
factor limitante.

-~ Por lo tanto en esta escala y con esta aeracidén puede utilizarse
cualquiera de las 8 correlaciones empiricas para estimar kLa, (in-
cluyendo la de Richards) y la elaccibén dependeri del proceso bajo

estudio.
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Figura 17

k. a VULUMEN DE OPERACICN: 100 litros
AERACION: 0.5 VUM

) SISTEMA: AGUA (30°C)

2000 J @ Taguchi et al. {76) (glucoamilasal

O Hospodka et al (28) (levadura)

O van't Riet (54) {aqua)

M| van't Riet (54) {agua con iones)
Cooper @t al (53} (agud con iones)

. Fukuda et al (A}77) {agua con iones)

® pukuda et al (B) (77) (aqua con tones)

# Asal y Kono (55) (agua con iones)

A Richards (63) (agua con iones)

* salvador (80) (agua con iones)

1500

Pg/V (HP/m3) e

f
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0.7 vwm (figura 18)

Para esta aeracidn ya no se distingue una regibn bien definida

1

sino dos regiones: una donde los kLa son bajes (85 h™~ a 400 h-l)

1 1

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

La correlacién 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 lade la correlacidn de Fukuda et al (A) sdlo pertenece

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

2.68 y 4.08 HP/m3 se separa de este grupo, y predice kLa del orden
de 840 y 1160 h_l. De ahi que su empleo en estas condiciones de
operacidn dependerd mucho del caso particular que se tenga.

La correlacién de Richards predice kLa muy bajos; al parecer no hay
efectos en el kLa con el aumento de la aeracién, por lo que consi-
deramos que su empleo no es recomendable.

En cuanto al resto de las 7 correlaciones noexiste ninguna objecibn

para su utilizacidn; ésta dependerd de cada caso en particular.

0.9 vvm (figura 19)

Para esta aeracidn encontramos que las 10 correlaciones se comportan
igual que para la aeracibén de 0.7 vvm. Existe probablemente una pe-
queia diferencia: para Pg/V de 4.08 HP/rn3 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 observacién no

limita su empleo.
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Figura 18

VOLUMEN DE OPERACION: 100 litros
AERACION: 0.7 VVM

SISTEMA: AGUA (30°C)

® Taguchi et al. (76} (glucoamilasa)l

O Hospodka et al. (28} (levadura)

O van't Riet (54) (agua)

W Van't Riet (54) lagua con iones)
Cooper ¢t al (53) lagua con iones)

@ Fukuda et al {AJ(77) {agua con iones)

# Fukuda et al (B) (77) {agua con iones)

YrAsal y Kono (55) (agua con ioncs)

A Richards (63} (agua con iones)

*Salvador (80) (agua con innes)

Pg/V (HR/mY)
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Figura 19

kLa VOLUMEN DE OPERACION: 100 litros
-1 AERACION: 0.9 VVM

SISTEMA: AGUA (30°C)

2000 ® Taguchi et al ({76} {glucoamilasa)
O Hospodka et al (J4) (levadura)
Ovan't Riet (54} (agua)

@ Van't Riet {54) {(agua con iones)
Cooper et al (53) (agua con iones)
® Fukuda et al (A¥{77} (agua con iones)
#® Fukuda et al (B} (77) (arma coh iones)
frAsai y Kono (55) (agua con jones)
A Richards (63) (agua con iones)
*Salvador (80} (agua con lones

15004

100Q,

5004

—
r. Y

-

1

Pg/V - (HR/m’)
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. Conclusiones para la escala de 100 litros

1. La correlacidn de Fukuda et al (B) no se recomienda para ser utilizada
para las condiciones de operacidn que supusimos.

2. Es necesarin tomar precauciones con el uso de la correlacidn de éichards,
sobre todo para aeraciones de 0.7 y 0.9 vvm, donde no aumentan los
valores de kLa.

3. En el caso‘de la correlacidén de Fukuda et al (B) su empleo no se reco-
mienda para aeracién 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 sintesis de cudles correlaciones considera-
mos pueden ser utilizadas en este intervalo de cond;ciones de operacidn. .

La eleccidn de las mismas, repetimos, dependeri del caso particular

gque se trate.
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CUADRC 20 CORRELACIONES QUE PUEDEN EMPLEARSE BAJO ESTAS CONDICIONES
DE OPERACION

CORRELACION AERACION (vvm) POTENCIA/VOLUMEN HP
3
0.5 0.7 0.9 n
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 si si si 1.3404
(agua) si si si 2.68
si si si 4.08
Van't Riet s1 si si 1.3404
{agua + iones) si si si 2.68
si si si 4.08
Cooper et al si si si 1.3404
(agua + iones) si si si 2.68
si 31 si 4.08
Fukuda et al (A) si si si 1.3404
(agua + iones) si no no 2.68
8i 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 1.3404
{(agua + iones) si si si 2.68

si si si 4.08
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CUADRO 20 (CONTINUA)

CORRELACION ) AERACION (VVM) POTENCIA/VOLUMEN Eg
3
0.5 0.7 0.9 "
Richards si no no 1.3404
{agua + iones) si no no 2.68
si 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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VOLUMEN DE LIQUIPO: 10,000 LITROS

a) 0.5 vvm (figura 20)

Para esta aeracidn se pueden distinguir dos regiones: una

1 a 460 h—l) y otra donde los

1 a 1600 7Yy,

donde los kLa son bajos (95 h~
kLa son intermedios a altos (540 h~
En esta Gltima regidn se puede observar que el intervalo de
valores de kLa incluye valores muy grandes; sin embargo la regidén
intermedia no puede delimitarse ficilmente.

La correlacidn 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 correlacidn es una de las que mis se utilizan,
pero bajo estas condiciones de operacidn consideramos que es poco
segura.

Dentro del grupo de kLa altos, son las dos correlaciones de Fukuda
et al las que proporcionan los valores mids elevados; esto no limi-
ta su uso,-salvo para la de Fukuda et al (B) en Pg/V de 1.3404
HP/m3 que si predice un kLa extremo.

Para el grupo de k. a bajos la correlacién de Richards no parece

L
sentir el cambio de escala ni de aeracidn, y sigue prediciendo
valores mucho muy bajos (incluso mis bajos gue la propia corre-
lacidn 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 de bajos eran esperables dado los sistemas ori-

ginales para los que se encontraron. Sin embargo la correlacidn
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Figura 20

kLa VOLUMEN DE OPERACION: 10,000 litros
AERACION: 0.5 VVM

SISTEMA: AGUA (30°C)

(=1

20004 @ Taguchi et al (76) {(glucoamilasa)
QO Hospodka et al (28) (levadura)
O Vvan't Riet (54} (aqgua)

B van't Riet (%4) (agua con iones)
Cooper ot al (53) (agua con iones)
@ Fukuda et al (A7 (agua con iones)
# Fukuda et al (B} {77) (aqua con iones)

% Asai y Kono (55) (agua con iones)
A Richards (63) {agua con lones)
. * Salvador {80) {aqua con iones)
15004

1000,

5004

Ll

1 ]

Pg/V (HP/m)
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de Van't Riet (agua) da valores de kLa muy inferiores a los que
predice la correlacién 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
oxigeno sea de un 100%; por lo tanto, consideramos que esta co-

rrelacidén no debe emplearse bajo estas condiciones de operacidn.

b) 0.7 vvm (figura 21) -

- Para esta aeracibén se empiezan a distinguir tres regiones: una

donde los valores de kja son bajos (115 ! a aso hnl), otra
Y a1ason7h, v la

1 a2 2000 b}y, En es-

donde tienen valores intermedios (480 h~
(ltima donde k a tiene valores altos (1030 h
ta Gltima regidn encontramos las correlaciones de Cooper et al,
Fukuda et al (A) y Fukuda et al (B). La correlacidn de Cooper
et al alcanza valores altos muy extremosos, por lo gue no se reco-
mienda su empleo bajo estas condiciones. Igualmente la cotrelaciénv
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 regidn de kLa de valores bajos, encontramos nuevamente dos
correlaciones cuyo empleo no es recomendado, la de Richards, y la
de Van't Riet (aqua). La correlacidédn de Taguchi et al y la corre-
lacidn de Hospodka et al predicen valores bajos {ver el caso de

aeracibn de 0.5 vvm). El resto de las: correlaciones (Van't Riet
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Figura 21

k,a VOLUMEN DE OPERACION: 10,000 litros
AERACION: 0.7 VVM

th ™) SISTEMA: AGUA ({30°C)

200Q] @ Taguchi et. al (76} (glucoamilasa)

O Hospodka et al (28) (levadura)

3 van't Riet (54) (eagua)

8 Van't Riet (54) (agua con iones)
Cooper et al (53 (acgua .con iones)

¢ rukuda et al (a) {77) {aqua con lones)

#* Fukuda et al (B} (77) {(amua con iones)

% Asai y Kono {(55) (agua con iones)

& Richards (63) (aqua con iones)

* Salvador (80) (azjua con lones)

15004

| =

Pg/V (HP/m’)

oy
N
(™1
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(agua + iones), Salvador y Asai y Kono) se eligirdn de acuerdo

con condiciones especificas de operacidn.

c) 0.9 vvm (figura 22)

- Para esta aeracibn las correlaciones se comportan bisicamente
igual que para una aeraciéﬂ de 0.7 vvm, pero las tres regiones
seflaladas antes se obser;an con mayor claridad debido al efecto
del incremento en la aeracidn. Las dos correlaciones de Fukuda
et al alcanzan valores de kLa muy altos para Pg/V de 4.08 HP/M3,

por lo que su empleo no se recomienda bajo estas condiciones.

Conclusiones para la escala de 10,000 litros

1. La correlacibn de Cooper et al, la correlacibén de Richards y la
correlacidon de Van't Riet (agua) no se recomiendan para ser utili-
zadas bajo estas condiciones de operacidén. La primera porque predice
valores de kLa extremadamente altos, y las otras dos porque predicen
valores de k_a muy bajos, de acuerdo con el sistema original para

L

el que fueron obteridas.

2. El empleo de la correlacién 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/mS.

3. El cuadro 21 presenta una sintesis de culdles correlaciones consi-
deramos pueden ser utilizadas en este intervalo de condiciones de
operacién. La eleccidn de las mismas dependerd del caso particular

que se trate.
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Figura 22
kLa VOLUMEN DE OPERACION: 10,000 litros

AERACION: 0.9 VvVM

(™4
SISTEMA: AGUA (30°C)
ZOOQJ ® Taguchi et al (76) (glucoamilasa)
O Hospodka et al (28) ({levadura)
OVan't Riet (54) (agua)
WVan't Riet {54} (agua con ijones)
{cooper et al (53) (aqua con iones)
& Fukuda et al {A)77) (agua .con iones)
#MFukuda et al (B) (77) (aqua ¢on ion
YAsai y Kono {55) (arua con iones)
ARichards (63) (agua con iones)
% Salvador (80)(aqua con iones)

15004

10004

5004
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CUADRO 21 CORRELACIONES QUE PUEDEN EMPLEARSE BAJO ESTAS CONDICIONES
DE OPERACION

HP

CORRELACION AERACION (vvm) POTENCIA/VOLUMEN 3

0.5 0.7 0.9 n
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) neo 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 (B} no no no 1.3404
(agua + iones) si si si 2.68

si si no 4.08
Asai y Rono si si si 1.3404
(agua + iones) si si si 2.68

gi si si 4.08
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CUADRO 21 (CONTINUA)
CORRELACION AERACION POTENCIA/VOLUMEN !l__l_’_
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 s1 2.68
si si si 4.08
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VOLUMEN DE LIQUIDO: 40,000 LITROS

a) 0.5 vvm (figura 23)

Para esta aeracién se pueden distinguir dos regiones: una donde
. -1 -
los kLa son bajos (105 h a 510 h l), y otra donde los kLa son

1 a 1555 h"l). Aqui encontramos dos correlaciones

altos (655 h~
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 regién de alta y la regidén de

baja) .

La correlacidn de Cooper et al, dado que predice valores de kLa ex—-
tremos, no creemos debe utilizarse para estas condiciones de opera-
cibdn.

En la regién de kLa bajos encontramos nuevamente las correlaciones
de Taguchi et al, Hospodka et al, Richards y Van't Riet (agqua).

Las dos primeras, por razones ya sefialadas,siguen prediciendo
valores de kLa bajos en forma constante. La correlacién de Richards
ni siquiera bajo estas condiciones de operacidn logrd predecir va-
lores de kLa mayores, ¢ incluso continud. prediciendo valores de

kLa inferiores a los de la correlacidn de Taguchi et al.La correla-
cién 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, deberia 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 vvM
SISTEMA: AGUA (30°C)

o Hospodka et al (28) (levadura)
QVan't Riet (54) (agua)

mVan't Riet (54) (agua con iones)
OCooper et al ({53} (agqua con iones)
#Fukuda ot al(A)(77) (aqua con iones)
#Fukuda et al (B) (77} {aqua con iones)
YrAsai y Kono (55} (agua con iones)
ARichards (63) (aqua con iones)
wSalvador (80) (agua con iones)

-
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- En relacidn al grupo de correlaciones que se encuentran en la re~
gién de kLa altos, sblo puede destacarse que la correlacibn de
o Fukuda et al (B) ha predicho valores de kLa mis bajos a medida
que la escala se ha incrementado, por lo gque en esta escala se loca
g:\ liza perfectamente dentro del grupo de estas correlaciones.
iy
b) 0.7 vvm (figura 24)

- Para esta aeracidn observamos el mismo comportamiento de todas las
correlaciones que para 0.5 vvm, s6lo que de una manera mis acentua-
da.

- Dentro de la regidn de k;a altos, s6lo la correlacidén de Fukuda et
al (A), alcanza kLa extremo para Pg/V de 4.08 HP/ma. por lo que

para estas condiciones de operacidén no se recomienda su empleo.

c) 0.9 vvin (figura 25)

- Para esta aeracidn no es posible efectuar el andlisis tal y como
lo veniamos realizando, dado que carecemos de datos de de 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 gl apéndice 2) no fue lo suficientemente sensible para permitir
el cldlculo de las velocidades rotacionales del impulsor bajo estas
condiciones.

- Las dos correlaciones que no recomendariamos, por razones ya expli-
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Figura 24
k, a VOLUMEN DE OPERACION: 40,000 litros

AERACION: 0.7 VVM
} SISTEMA: AGUA (30°C)

2000 @® Taguchi et al (76) (glucoamilasa)
O Hospodka et al (28) (levadura)
O Van't Riet (54) (agua)

B Van't Riet (54) (agua con jones
Q Cooper et al (53) (nqua confones)
§ Fukuda et al {A)(77) (aqua gon iones)
# Fukuda et al {B) {(77) (acua con iones)
¥ Asai y Kono (55) (agua con iones)

A Richards (63} {(agua con’ iones)
W% Salvador (80) (agua con iones)
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Figura 25
kLa VOLUMEN DE OPERACION: 40,000 1{tros
-1 AERACION: 0.9 vvM
o) SISTEMA: AGUA (30°C)
2000 @ Taguchi et al (76) (glyfoamilasa)
O Hospodka et al (28} (Xevadura)
O Van't Riet (54) (agu
B Van't Riet (54) (agfe con iones)
0 Cooper et al {53y (agua ecn ionesn)
* Salvador (80) {agua con fones)
15Q0
&
100¢ :
500 <
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o
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cadas anteriormente, serian las de Cooper et al y de Van't Riet

(agua) . Para el resto no hay ningln problema de uso.

Conclusiones para la escala de 40,000 litros

1.

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-

cién. La primera porque predice valores de k, a extremadamente altos,

L

y las otras dos porque predicen valores de kLa muy bajos.

La correlacibén de Fukuda et al (A) no se recomienda sblo para la aera-

cibén de 0.7 vvm y Pg/V de 4.08 HP/m3.

Debido a fallas en el método de cdlculo de la velocidad rotacional del
impulsor, no fue posible analizar la aeracién de 0.9 vvm para aquellas
correlaciones en donde el kLF es funcidn directa de la velocidad ro-

tacional del impulsor del sistema.

El cuadro 22 presenta una sintesis de cudles correlaciones considera-~
mos pueden ser utilizadas bajo este intervalo de condiciones de opera-
cién. La eleccidn de las mismas dependeri del caso particular de que

se trate.
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CUADRO 22 CORRELACIONES QUE PUEDEN EMPLEARSE BAJO ESTAS CONDICIONES
DE OPERACION

CORRELACION AERACION (vvm) POTENCIA/VOLUMEN EE
3
0.5 0.7 0.9 "
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



- 103 ~
CUADRO 22 (CONTINUA)

CORRELACION AERACION {(vvm) POTENCIA/VOLUMEN'ﬂg
3
0.5 0.7 0.9 mo
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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Conclusiones generales del anilisis de las predicciones de k. a en
=

el modelo tedrico.

Hay problemas si se emplean las siguientes tres correlaciones:
Cooper et al {agua + iones), Richards (agua + iones), y Van't

Riet (agua).

La correlacidn de Fukuda et al {A) para valores altos de Pg/V

predice valores de kLa extremos por lo que hay que tener cuidadoe

con su uso.

La correlacidén 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 qbe hay que tener pre-

caucidn en su empleo.

En cuanto a la importancia que tendria 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 correlacidn empirica,

se vid gque no existe ninguna regla. Asi, la correlacién de Richards,
valida hasta un volumen de 27 litros, nosotros no la recomendariamos
para ninguna de las escalas que elegimos. Mientras que la de Salvador,
que sblo operd en un volumen de liquido de 17 litros, si la recomenda-
mos para nuestras tres escalas. Lo mismo sucede con la correlacidn

de Hospodka et al.
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3.2 Comparacidn de los kLa reales de los sistemas originales, contra los
kLa que calculamos seglGn el modelo tebrico, para cada una de las

correlaciones.

Las diferencias cuantitativas de los kLa reales de los sistemas
A .z
originales con relacion a los kLa que nosotros calculamos resaltan la
importancia que tiene tomar en cuenta la geometria del tanque y las con~
diciones de operacidn que manejaron los autores en el empleo de las

correlaciones empiricas.

asi, presentaremos a continuacidén un breve andlisis sobre los resulta-
dos grificos para cada una de las correlaciones empiricas. Por desgracia,
no fue posible ilustrar graficamente 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 presentacidén de las condicio-
nes de operacidn manejadas y de sus resultados experimentales. Las otras dos
porque no nos fue posible conseguir las referencias. originales y las referen-
cias consultadas no incluian a las condiciones de operacibén que se maneja-
ron {para mis detalle ver el apéndice 1).
NOTA: Cada figura muestra las condiciones de operacidn manejadas por el

autor y bajo nuestro modelo supuesto.

1. Correlacidn de Van't Riet (aqua) (figura 26)

En esta figura podemos claramente observar lo siguiente: la correlacién



Figura 26

kLa Van't Riet (54)
-1 Sistema: Agua
(h 7)
2 a 2600 litros (54)
600 # (0.5 x 107° m/s)
* (1.5 x 107? m/s)
O (3.0 x 107" m/s)
100 litros
O 0.5 VUM (0.6 X lo'f m/8)
® 5.7 VVM (0.9 x 1077 m/s)
© 0.2 VWM (1.1 x 1072 mys)
10,000 litros
400 - O 0.5 v (3.0 x 1072 m/s)
B 0.7 vWH (4.0 x 167 n/s)
D 0.9 v (5.0 x 10”7 nye)
40,000 livros
O 0.5 VvM (4.9 x 10'2 m/s)
¢ 0.7 v (6.8 x 10’2 m/s}
¢ 0.0 v (8.8 x 107° w/s)
)
200 4 -
o
(-]
/ '
0
o k] L] L i v 1
2 4 6 8 10 12

Pg/V (HP/m3)
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de Van't Riet es valida para un intervalo de vol{imenes de 2 a 2600 litros,
y. para las 3 escalas (100, 10,000 y 40,000 litros) nuestros valores de
kLa se ubican dentro de la misma regién que los kLa gue Van't Riet predice
{(de 100 a 700 h_l); sin embarge, Van't Riet seflala que la correlacidn

es vilida para un intervalo de valores de Pg/V de 0.67 a 13.4 HP/m3.

Si recordamos, fue esta correlacidn la que ya para escalas de 10,000
y 40,000 littos‘nos predecia valores mucho mis bajos de lo esperado. Es
probable que para esas escalas la correlacidén proporcione un margen de
error mis aceptable si para una misma geometria de tanque se incrementa el
intervalo de Pg/V manejado. Asi, el empleo de esta correlacidn podria
recomendarse si y sOlo si{ se operara con altos valores de Pg/V, lo cual
implica que si se aplica a fermentaciones, éstas de ninguna manera podrian

.ser fermentaciones no newtonianas.

Vale la pena destacar, para reafirmar lo anterior, que al obgervar
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
qﬁe 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 aqua con iones observamos en la figura que

los valores de kLa calculados por nosotros se encuentran dentro de la re-
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Figura 27

Van't Riet (54)
Sistema: Agua con iones

2 a 4400 litros (54)

& (0.45 x 1072 m/s)

* (4.70 x 1072 /s
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100 litros

O 0.5 vvy
® 0.7 VWM
© 0.9 VWM

(0.6 % 10”2 m/8)

(0.9 x m"i n/s)
(1.1 x 107" a/3)

10,000 litros

3 0.5 VWM
W 0.7 VWM
0 .9 v

3.0 x 1072 m/9)

(4.0 x lo‘i »/s)
(5.0 x 10 © m/s)

40,000 litros

O 0.5 vwn
4 0.7 v
¢ 0.9 vwn

(4.9 % 10”2 m/s)
(6.8 x 10”2 mss)
(8.8 x 10° < m/8)

10

12
Pg/v (HP/m)




- 109 -~
gibn que Van't Riet marca para su correlacidn. Van't Riet sefiala que
su correlacidn es vilida de 2 a 4,400 litros y de 0.67 a 13.4 up/m3; el

intervalodekLa que &1 predice con su correlacién va desde 250 a 2500 h—l.

Los valores de kLa que nosotros calculamos bajo condiciones supuestas
caen dentro de la regidn mencionada. Para aeracidén 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 minima. Nuevamente los valores de
Pg/V manejado son importantes para el margen de error que se requiera. De
hecho esta correlacién no mostrd ninglin inconveniente en su empleo, aunque
para la escala de 40,000 litros se alejo del grupo de correlaciones que
manejaban un sistema similar, prediciendo valores mis bajos. Consideramos
que esto puede corregirse si incrementamos la Pg/V, pero no en un alto

grado como en el caso de la correlacién de Van't Riet (agua).

3. Cooper et al {agua + iones) (figuras 28 y 29)

Siendo esta correlacidn quizds una de las que mis se mencionan y em—
plean debido a que se utiliz6 para predecir valores de kLa en diversas fer-
mentaciones, en nuestro modelo tedrico causd 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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Figura 28
Cooper et al (53)
Sistema: Agua con iones

10.76 litros (53)
K 1.4 VVM {19.82 m/h)

100 litros

O 0.5 VUM {213.96 m/h)
® 0.7 VVM (31,55 m/h)
© 0.9 VVM (43.14 m/h)
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Figura
Cooper
Sistem

29
et al (53)
as: Agua con iones

8495 litros (53}

% 0.19 VWM (21.22 m/h)
# 0.12 VWM (13.6G ms/h)
4 0.29 VUM (32.33 m/h)

© 0.59 VWH (64.66 m/h)

10,000 litros
0 0.5 vwM (111.2 m/h)
W 0.7 VWM (155.6 m/h)
C 0.9 vuM (200.1 m/h)

40,000 litros
0 0.5 VWM (176.5 m/n}

® 0.7 vwi (247.1 m/h)
0 0.9 vwm (317.7 myn)

- o

Pq/V (HP/mY)
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" a la diferencia en las escalas, mis €sta no es la {inica razdn. la dife-
rencia en las condiciones de operacifén expuestas contra las nuestras es

muy notc;ia; Ziw ilusas punteadas confirman lo anterior, ya que si caleula-
mos los kLa con las Pg/V que Cooper et al manejaron, la diferencia de los
kLa no seria tan significativa, alin cuando las escalas difieran en un or-

den magnitud.

En la figura 29 esta hipStesis queda totalmente confirmada puesto
que para la escala de 10,000 litros supuesta por nosotros y la de 8,495
litros de Cooper 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 geometria 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 mds ancho que el nuestro, de tal forma que sus velocidades super-

" ficiales del gas son inferlores en casi un 100%. Por otro lado el intervalo

de Pg/V que manejan los autores es mucho mds pequefio que el nuestro.

Estas dos consideraciones son importantes, y explican el porqué

obtuvimos valores de kLP tan extremosos para 10,000 y 40,000 litros.

Esta correlacién debe ser utilizada dentro de condiciones de operacifn
muy similares a las originales para que el margen de error sea lo mis peque-

fio posible. Para esta correlacibén si es importante mantener la misma escala
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gxperimental Y las condiciones de operacifin que el autor selecciond; de

otra forma no debe ser utilizada.

4, Fukuda et al (A) (agug + iones) (figuras 30, 31 y 32)

Con esta correlacifn se tuvo problemas cuando se aumentaba la Pg/v
arriba de 2.68 HP/m3, ya que predecia valores de kLa muy altos. Hacie;do
el andlisis de las figuras 30, 31 y 32 y revisardo el apéndice 1, podemos

sefialar lo siquiente: .

Con respecto a la figqura 30 podemos observar que la diferencia entre
los kLa reales y los kLa que nosotros calculamos es notoria. S6lo coincidimos
en un intervalo de Pg/V arriba de 2.7 HP/m3 {incluso los autores lo llevan
hasta 13 HP/ma); las diferencias en los kLP no se deben sin embargo, a los
Pg/V. El tanque que utiliz§ Fukuda et al para esta escala tenfa un H1/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 aeracién, 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 graficamente valores de kLa de dos
escalas diferentes; Fukuda et al (A) con 4,200 litrog y la nuestra de
10,000 litros. Afin cuando se tiene una diferencia de 6,000 litros, no

debiera haber diferencia entre les kLa {reales y calculados). El Hl/Dt
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Pukuda et al (AY{(77)
Sistema: Agua con iones

100 litros (77)

* 0.25 VUM (9
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% 1.0 VWM (36

1060 litros

O 0.5 VWM (40
@& 0.7 VWM (56
© 0.9 vwwM (7]

em/min)
cem/ming
cm/min)

cm/min)
em/min)
cm/min)

- p1t -

¥

10

Pg/V (HB/m>)

12



- 115 -

Figura 31

Fukuda et al(AX77) Sistema: Agua con iones
kLa 4200 litros (77)

* 0.2 VWM (32 cm/min)
(h-l) ¥ 0.4 VUM (64 cm/min)
20004 10,000 litros

0 0.5 VM (185.53 cm/min)

B 0.7 VWM (259.48 cm/min)

0 0.9 vwM (333.62 cm/min)
15004
10004
500
-0

L4 L)

LN - ‘, M
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que manejé Fukuda et al fue de 1.38 y el de nosotros de 2, lo que nueva-
mente repercutif 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/m3 aproximadamente, por lo que los kLa que obtienen experimentalmente

van del orden de 100 a 400 nt.

Para la escala de 40,000 litros la diferencia entre Ios kLg que ob-
tienen Fukuda et al y los que calculamos ¢s muy radical, tal como puede
observarse en la figura 32 , El tanque que emplearon tenia un H1/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 aeracidn mis baja que la que noso=-

tros supusimos.

Por otro lado, sSlo variaron la Pg/V en un intervalo muy peque-
fio; esto junto con la geometria del tanque, repercute seriamente en los
c8lculos de kLa.

Ia correlacidn de Fukuda et al (A) es una modificaci8n de la correla-
‘cién de Richards; afin cuando tiene limitaciones cuando se emplean condi=~

ciones de operacifn extremas, es muchisimo mejor que la original,

5. Fukuda et al (B) (agua + iones) {(figuras 33, 34 y 35)

Esta correlacifn es una modificacién de la de Humphrey (77) y se basé
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Fukuda et al (A)(77})
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Sistema:

Adgua con iones

-4

4
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Figura 31

Fukuda er al (B) (77

a Sistema: Agua con iones
L
-1
(h ) 100 iitros (77
K 0.25 VVM (150, 175, 200 y 250 KPM) (9 cm/min)
150()T A 0.5 VWM (150, 175, 200 y 250 RPM) (18 cm/min)
% 1.0 wwM (150, 175, 200 y 250 RBM) {36 cm/min)
100 litros
O 0.5 VWM (375, 467, 531 APM) (40 cm/min)
@ 0.7 VUM (38L, 475, 517 RPM) (56 cm/min)
O 0.9 VUM (390, 483, 547 RPM) (36 cm/min)
10004
4
-
o
o
i
5004
FRE e
0
v ¥ Ll L}
6 8 10 12

Pg/V (HP/m3)
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Figura 34
Fukuda et al (B) (17
Sistema: Aqua con iones

4200 litros (77)
% 0.2 VWM (90, 150, 170 RPM; (32 cm/min)
% 0.4 VUM (90, 150, 170 RPM) (64 cm/min)

10,000 litros

O 0.5 VWM (146, 179, 203 RPM) (185.53 cm/min)
B 0.7 VWM (152, 186, 210 RPM)} (259,48 cm/min;
W 0.9 VUM (156, 192, 216 RPM} {333.62 cm/mini

4

w4

Pa/v (wp/m)
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Figura 135
kna Pukuda et al (B) {77)
o1 Sistema: Agua con iones
(h7) 30,000 litros ({77}
2000 ] # 0.1 VUM (112 RPM) (24.8 cm/min)

0.2 VUM (112 RPM) (45.0 cm/min)
¥ 0.3 VUM (112 RPM) (67,5 cm/min)

40,000 litros (77)

® 0.1 vuM (112 RPM; (31,5 cm/ming
® 0.2 vwM (112 REMI (63,0 cm/min}
B 0.3 vWM (112 &REM) (94.5 cm/min)

40,000 litros
1500 J Q 0.5 VUM (111, 136, 155 RPM) (294.2 cm/min)
¢ 0.7 vuM (116, 142, 161 RPM) (411.89 cm/min

© 1000 ]

500

-
4

L]

1 2 3 4 e
’ Pg/V (ﬂp/m3) "
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en los mismos datos experimentales que la correlacibén de Fukuda et al (A).

Asf, del andlisis elaborado en el incisc 4, es también aplicable aqui.

La diferencia notable entre las dos correlaciones, es que la de
Fukuda et al (B) a baja escala predice valores mucho mi&s altos, e inclu-
S0 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 de kLa son mAs bajos que los que predice la correlacién de

Fukuda et al (A). La explicacidn de este hecho, alin no es clara.

6. Salvador M (agua + iones) (figura 36)

Esta correlacibn fue obtenida para una sola escala (17 litros), y
al ser utilizada bajo nuestro modelo tedrico predijo valores de kLa s0r—
prendentemente similares a los de correlaciones que sf operaron esas
escalas experimentales tales como la de Asal y Kono, y las dos de Fukuda

et al.

El porqué puede fundamentarse en el amplio intervalo de condiciones

de operacidén que manejd el autor.
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Figura 136

Salvador et ai (B0}

*

|

Sistema: Agua con iones
17 1itros (BO
K O.5% VWA (10,38 m/h)
fi.0 VW, (20.78 m/h)
100 litros
O 0.5 VVM i21.96 m/h)
® 0.7 VVM (13.5% m/h)
© 3.9 VWM 43.14 m/h)
10,000 11itros
O 0.5 VWM (111.2 m/l
0.7 VWM (155,69 m/h)}
WG6.9 VWM 1200.17 msh)
0,000 titios
.9 VVM 1176.52 m/h}
@ 0.7 VVM (247,13 m/h}
G 0.2 VVM 1317, 78 m/n)
4
o
[
LY
£
—r
e
. § L
8 10

Pg/Vv (HP/mj)
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3.3 Ejemplo de cdlculo de kIP empleando las 10 correlaciones empiricas

bajo condiciones de operacidn reales.

pel articulo de Fukuda et al (77), se eligieron las condiciories de
operacifn que ellos emplearon en la escala de 100 litros. Con estas con-
diciones se procedid a calcular kLa para las 10 correlaciones empiricas.
Ios resultados se presentan en la figura 37 . La linea punteada indica

la unién de los valores de kLa xeales.

Evidentemente las correlaciones cque mAs se aproximan a los datos ex-
perimentales son las dos correlaciones de Fukuda et al (A) y (B). Por
otro lado, la correlacidn de Taguchi et al, continda prediciendo valores
de kLa bajos, mientras que la correlacién de Richards predice valores aiin
més bajos que la de Taguchi et al, lo que no es l8gico dado el sistema

original para el que fueron encontrados.

Cabe destacar el comportamiento que tiene la correlacién de Van't Riet
(agua con iones), ya que se separa de las otras 9 correlaciones, gzedicien—
kLa mucho muy altos. Para la escala de 100 litros (ver el punto 3.1) pre-
decfa valores de kLa altos pero inferiores a la correlacién de Fukuda et
al (n). De ahf que podamos inferir que esta correlacifn es muy sensible

a las condiciones de operacifn que se manejen,

La correlacifn de Van't Riet {agua), se muestra curiosamente insensi-
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Figura 37

Fukuda et al (771 Sistema: Agua con Volumen de operacidn

lones
© 1.0 vvM (36 cm/min) (100, 175, 200 y 250 RPM)

{76)
(28)
{agua)

(agua con iones)

{53) {agua con lones)
{77) (agua con Lones)
{77) vagua con iones)
{agqua con iones)

{agua con iones)

(glucoamilasa)
(levadura)

Taguchi et. al.
Hospodka et. al.
Van't Riet (54)
van't Riet (54)
Cooper et. al.
Fukuda et. al.*
Fukuda et., al.w**
Richards (63}
* Savador (80)
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Figura 37

Fukuda et al (77) Sistema: Agua con Volumen de operacidn 100 1itros

Iones
© 1.0 VWM (36 cm/min) (1060, 175, 200 y 250 RPM)

Taguchi et. al. (76) (glucoamilasa)
Hospodka et. al. {28) ({(levadura)

van't Riet (54) {agua)

van't Riet {54) (agua con iones)
Cooper et. al., (53) (aqua con iones)
Fukuda et. al.* (77) {aqua con iones)
Fukuda et. al.** (77) (agua con iones)
Richards (63) (agua con iones)

% Savador (80) (agua con iones)

pReomROIOO®

.-

Pg/v

(Hp/m

12
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. ble al aumento de Pg/V; kLa aumenta pero muy poco y & partir de pg/V

de 4.5 HP/m3 la correlacién no muestra ninglin efecto en kLa. En el incisgo
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 kLa debe

aumentarse la velocidad superficial del aire.

Para las correlaciones de Hospodka et al, Asai y Kono, Cooper st al
y Salvador, para valores de Pg/V mayores a 6 HP/m3 los valores calculados

y los reales de kLa son muy diferentes.
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RECOMENDACIONES

La correlacién de Richards es una correlacidn empirica que no debe
ser utilizada, a menos que se deseen conocer estimaciones de kLa a
nivel laboratorio y con condiciones de operacifn similares a las

utilizadas por el autor.

Si desea emplearse la correlacifn de Cooper et al a una escala su-
perior a 1os 100 litros de volumen de operacién, debe tenerse la
precaucibn de verificar si las condiciones de operacibén que se elijan
son similares a las utilizadas por Cooper et al. De lo contrario las
estimaciones de kLa que se obtienen son muy altas. A escala menor

de 100 litros no existe problema con las estimaciones de kLa.

Las dos correlaciones de Fukuda et al pueden ser utilizadas en un
amplio intervalo de escalas, siempre y cuando el H1/Dt no sea mayor

que | y, para escalas industriales la Pg/V no mayor de 2 HP/mB.

La correlacidn de Van't Riet (agua) se puede aplicar con &xito en la
escala de 100 litros bajo nuestras condiciones de operacibn, Si se
aumenta la escala, para evitar que estime valores de kLa demasiado

bajos es necesario elegir una buena combinacién de aeracifn con Pg/V.

lLa correlacifn de Van't Riet (agua con iones) no presentd ningln in-
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conveniente al emplearla bajo nuestro modelo teSrico; s6lo en el
ejemplo de cilculo con condiciones de operacién reales en donde los

kLa estimados fueron muy altos, hace que se recomiende emplearla con

precaucién.

6. Las otras correlacicnes empiricas (Taguchi et al, Hospodka et al,
Asai y Kono, y Salvador) se emplearin de acuerdo con las condiciones

del sistema particular que se trate.
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CONCLUSIONES SOBRE EL EMPLEQ DE LAS CORRELACIONES EMPIRICAS PARA ESTIMAR
EXL COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE MASA

3,

Las correlaciones empiricas para estimar kLa que Se reportan en la
literatura son pocas. Es en artfculos de revisiones bibliogrificas
donde mis aparecen, pero por desgracia no reportan la constante

de proporcionalidad y esto limita su empleo,

Las predicciones de kLa obtenidas a partir de las correlaciones em-
piricas est8n sujetas a las condiciones de operacifn y a la geometria
del tanque que se elija. Si en nuestro modelo teSrico hubi8ramos mane-
jado otras condiciones de operacién, u otra geometria de tanque o am-
bas, es muy probable que las predicciones hubieran sido otras. Asi

el trabajo realizado en este capftulo ejemplifica diferencias signi-
ficativas en kLa, estimados con diferentes correlaciones empiricas,

bajo un mismo esquema de c8lculo.

Io anterior se traduce en la necesidad de disponer de la mayor
informacifn posible sobre cada correlacifn, para elegir aquella
cuyas condiciones de operacibn y geometria 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 tendri en los re-

sultados serf considerable.
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4. La eleccifn de la correlacidn empirica nunca deberd dirigirse ha-
cia aquellas correlaciones que han desarrollado cierta "fama", ya

que &sta no garantiza el &xito al emplearlas en cualquier sistema.
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7. 'FACTORES ADICIONALES A CONSIDERAR EN EL ESCALAMIENTO Y EJEMPLOS
ILUSTRATIVOS.

Factores Adicionales.

Es importante considerar alqunos factores adicionales que pueden pre
sentarse cuando se efectila el escalamiento. Entre ellos mencionaremos el

efecto de la aeracidn superficial, la presién y el volumen.

a) Efecto de la aeracidn superficial.
Se denomina aeracién superficial a la introduccidn de aire a un 13-
quido en agitacidn a través de los v8rtices que se forman en la superficie

del liquido (78).

En 1971 PFuchs et al, (33) publicaron un trabajo sobre el efecto de la
aeracidn superficial en el escalamiento, cuando se emplea kLa como criterio
de escalamiento. Utilizaron fermentadores de diversos tamafios (1 a 51,000
litros) determinaron kLa por el método de eliminacidn de gas alternando
fluido aireado y fluido sin aire. Los resultados indicaron que a vollmenes
de operacibn inferiores a los 200 litros, si se desea escalar con kLa constan
te es necesario considerar el efecto de la aeracifén superficial en el valor
total de kLa, ya que la porcidn de éste debido a la aeracidn superficial
lleqa a representar el 66% del valor total. Por arriba de los 200 litros
el efecto comienza a disminuir, y seglin los datos de dicho trabajo para un

volumen de operacidn de 550 litros, la contribucidn de kLa debido a la
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aeracidn supexficial 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 estudioc similar al de Fuchs
et al (53) para comparar sus resultados con los de Fuchs et al* pata un
volumen de operacidn de 10 litros. Chapman et al encontraron gue la con-
tribucifn del kLa debido a la aeracidn superficial en el kLa 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 aeracidn superficial no tiene la importancia que le atribuyen.

A pesar de que no podriamos asequrar cudl de los dos trabajos se
aproxima mas a la realidad de acuerdo con lo presentado en los mismos, el
trabajo realizado por Fuchs et al (33) parece tener mds fundamentacidn téc
nica. Este tipo de contradicciones invita a que se realice una investiga-

cidn mas exhaustiva.

b) Efecto de la presidn.

En la actualidad los tanques de fermentacién que se construyen alcan-
zan alturas considerables. Se ha estimado que la presidn hidriulica en el
fondo de estos tanques tiene valores de 5 a 10 Kg/cm2 (44), lo cual afecta
la transferencia de oxigeno en el medio de cultivo. En las fermentaciones

aerobias la presurizacidn de todo el sistema podria ser un factor decisivo

* (determinaron kLa empleando la misma t&cnica de Fuchs et al)
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en el incremento de la velocidad de transferencia de oxigeno y en estimular

el crecimiento celular (44).

La informacidn que existe sobre los efectos de la presién en estos
sistemas es muy escasa, no obstante que eS necesaria para disefiar equipos,

desarrollar nuevos procesos Yy efectuar el escalamiento.

Kaszab et al (1981) reportan un efecto interesante de la presién en
la produccién de trobramicina. Para un volumen de 600 litros probaron 3
valores de presidn hidrostitica, A medida que incrementaban la presidn ob-
servaron que aparecia en el medio de cultivo asparagina y que la produccidn
de trobramicina decaia. Esto se debid a que se abrid otra ruta metabdlica
que estaba reprimida con ciertos niveles de CO2 Y O, en el medio; al au-
mentar la presidén ambos gases se vuelven mas solubles y provocan un cambio
en el metabolismo del microorganismo de tal manera que la fuente de carbono
y de nitrBgeno la emplea para sintetizar otro producto que no era el desea
do. Lo mismo hicieron para la produccién de neomicina y encontraron resul
tados similares.

Otro efecto de la presidn es que el CO, al volverse mas soluble es

2
un agente t&xico en altas concentraciones, por lo que puede dahar seriamen

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.
88lo encontramocs un reporte que menciona la importancia de conside-
rar los efectos del cambio de volumen durante la fermentacidn y es el que

realizd wWang (9) en 1979.

Wang empled 3 volimenes de operacién (300 ml, 10 1 y 200 1) y encontrd
que habia una variacidn significativa en sus resultados de una escala a otra,
afin cuando mantuvo las mismas condiciones de operacidn, cosa que atribuye

al cambio de volumen durante la fermentacidn.

Las pérdidas de volumen durante la fermentacidn para 300mly 10 1
varian 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 volimenes pequefios; a medida que au-
menta la escala puede ser despreciable. Sin embargo como el escalamiento
inicia desde nivel laboratorio, consideramos que este efecto debe tomarse

en cuenta.

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

informacién mas importante gue se menciona en relacidén a los ejemplos tal y
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como se muestra en el cuadro 23 .

Con relacidén al cambio de escala se recomienda generalmente mantener
la siguiente relacifn:

vd
Ve

= 10 (31)

donde:
"d" se refiere a la escala mayor y

"e" se refiere a la escala menor

El cuadro 24 presenta la relacidn de cambio de escala para los
ejemplos citados; podemos observar que en casi ninguno de los ejemplos

se mantiene el valor recomendado para dicha relacidn de cambio de escala.

Salvo para elcaso de la produccidn de penicilina y estreptomicina(1)
y el de penicilina (70) que emplean los mismosvol{mmenes 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 mayoria se observa que el cambio del primer volumen probado al

sequndo volumen es grande, comparado con el cambio de los vol{menes que se

consideran a escala industrial. Asi, de 51 .lllﬂ> 757 1 _lil_p 37,854 1

iiqD56,7811: entonces (1) >> (2) > (3).



CURDRO 23 RELACION DI LOS ASPECTOS SOBRESALIENTES DE 10S RIEMPLOS DE ESCATAMIENTO EN PERMENTACIONES ALRONTAS

A § O REFERENCIA PROCESO MICROORGARTEMO CRITERIO DI ESCALA GEOMETRIA DRI METODO PARA DETERMINAR PIGURA
ESCALAMIENTO TAROUY, kba
1953 (1} Penicilina peniciliium chrysogenum k‘.al’ 51 Lstdndar Para % y7571 , por el By
Estreptomicina Steptomyces qriseus ' %71 vi/bt =0.34-0,5 método de sulfito 39
37654 ) HI/Dt = 1.2-1.6 Para 17854 y 56781/1
56781 1 [T omplcando la correlacidn
: J— — .Gy Couper e al.
1953 (74) Vitamina Bys {lo reportan) Ky aP 416 1 (no reportan)  Método de sulfito. 40
22712 1
45424 )
1954 (73) Acido Ust&lgico Ustilago 2eae N 51 Estdndar Mitodo de sulfito 41
a
%7 1 Para 5 1:
Di/Dt =0.53
H1/Dt = Q.65 t
Ni = 1 -
Para 757 1: vl
Di/Dt = 0.28 ]

H1/Dt = 0.75
Hi =1

1959 (72) Lavadura para {no reportan) N 0,18 1 {no reportan) Mitodo de sulfito 42
panitfcacidn 19 1
265 1
113562 1

1961  (70) Penicilina Pencillium chrysogenum Pg/V S 1 ) - 43
7511
37054 1
56781 1

1962 {75) Novobiocina Streptomyces niveus ORR 201 {no reportan) - 44
. - 250 1
37854 1
90849 1

1966 (39} Cloxotetraciclina Streptomyces aureofaciens Qo2 0.5 1 Estdndar - ' -
Puromicina Strxeptomyces alboniger 300 1 Nl = 2




CUADRO

23

RELACION D1 104G ASPECTOS SOMKESALICNTES DE LOS BIUIMPIOS DI LECAT AMTINTO BN FRIMENTACIONES ALHOMTAS

ARO

ESUALA

REFERENCTA PROCLSD MICROORCANILMNG CRITERIO Dit GLOMETRIA UEL HETODO PARA DETERMINAR FIGURA
ESCALAIENTO TANOUE ® 2
195) [} Penicilina Panicillium chrysogenum ko 51 Lstdndar Para 5 y7%71 , por el Wy
Edtyoptomicinag Steptomr ce:. riseun ! 1571 /Dt 0,34-0,5 mitodo de sulfito ¥
ITH54 & K1/ = 3,.2-%.6 Poara 378% y 567681/1
567061 1 i =3 evrpleando 1a correlacion
. et e e e ) - ISR SUR o 0 .c] Lol LA T2 S —
1953 (74) Vitamina (LI {No roportan) kLJ!‘ 416 1 (no veportan) Métoio de sulfito, 40
- 222 %
45424 )
1954 () Acido Ustllqgico Ustilagu reac N, 51 Estdndar Matodo de sulfico 41
157 1 Para 5 1
Di/Dt =0.53
H1/DL » 0,65
Hi » 1
Para 757 1:
Di/Dt = 0,28
/0t =« 0,78
Hi a1
1959 (72} Levadura pata {nc reportan) v, 0.19 1 ino reportan)  Mitodo de sulfito 42
pantficaclién 191
265 1
113562 |
1961 (700 ranleilina Pencillium chrysogenum g 51 (*) - 43
751 1
178%4 )
56701 1
1962 {715) tlovobiccina Streptomyces nivous AR 20 ) {no reportan) - a4
250 1
37854 1
90849 1
1966 {19) Clorototraciciina Streptomyces surecfaciens Q© 6.51 Estdndar - - -
puromicina Straptomyces alboniger on 1 Hi = 2

- SE1 -



CUANDRG 23 (CONTINUA)

A R O REFERENCIA PROCESO

HICROORGAHISMO

CRITERIO DE
ESCALAMIENTO

LSCALA

GEOMETRIA DEL
TANQUE

METOLO FARA DETERMINAR
k 1 a

FIGURA

1968 (76) Glucoamilasa

Endomyons 6p,

K ab 201
e 60 1
3000 1
30000 1

Estandar
Para 10 1
DiL/Dr = 0.3),
0.4 y 0.5
Hi/Dt = 1.2
My = 1

Para 60 1:
D0t = O.4)
Hi/oE « 1.1
N1 = 2

Para 3,000 }:
D1/0t = 0. 31
Hi/pr = 1.1
Hy » 2

Para 36,000 1;
D170t » 0.25,
0.37 8y = 3
H1/Dr = 1.5

Método dindmico

45

1369 (42) Nistatina

Ciclossrina

Streptonyced novisef

Streptomyces lavendulae

% a 61
“u 10001

200001

Fatandar
Prra 6 1y

DL /DEwD. 55
HL/Dt=1

Ni=1

Para 3000 1:
Di/DEw0. 1)
H1/Dew1.2
Para 20,000 1
{10 repartan}

Método dinfmico
Métoda de sulfito

46

1974 (45) Lisina

Uutilago maydis

P/ 51

Extandar
Pata 5 1:
DL /Dt=0.57
H1/Dtwl.
Ni=l

fara 50 1
D1/De=0.34
N2/De=0.6
Hiat

MBtode dinfmico
Mérodo de sulfito

- 9LT -



CUADRO 2}

{CONTLHUA)

A R O REFERENCIA PROCCSO

KICROORGANISHO CRITERLIO DE ESCALA GUOMETRIA DEL  METODO PARA DETERMINAR FIGURA
ESCALAMIENTO TAHQUE kLB
1972 (V) Tenicllina {no reportan) klh 15 1 {no reportan)  Método de sulfito -
Oxitetraciclina {no reporcan) k.‘ 100 1
1976 (8} AntibiGtico MyroCoctus xanthus R, 41 Estandar Hétodo de nulfito -
150 1 Para 4 1
750 1 Nim1
Para 150 1.
Niel
Para 750 1L
NiwZ
1916 (N hcldo citrico Aspergillus niger ligp 11 lro veportan} - -
501
1980 (48) Antibibtico Nocardla sp, Tip Spaed 71 {no reportan} - -
1500 1
1981 {50,5%) Levadura Kluyveromyces fragilis k,a 101 Estandar Método de sulfito -
15 1 Para 10 1:
1001 DI/DL=0. 44
Himl
Tara 15 1:
Nim2
Para 100 1,
LiI/Dte0. 32
Ni=2

{" no ne contd con la refervncia original

- L1 -
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2 ® 5 litrous

E o 5 litros

g 05p- x 757 litros

§ o 37,854 litrus

§ oly A 56,781 litros
1 ! ] 1 )
2 4 6 8 10

k. aP  gmol0,/ml h x 104
L 2
Figura 38 Productividad de penicilina contra kLaP
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osf- 0 5 litros
& 56,781 litrus

relativa de estyeptanicina

i 2
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1 i ' L
2 4 6 8 10
4
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Figura 139 Productividad de estreptomicina contra kLaP



Produccién de Vitamina B 12 g/
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Figura 40 Productividad de vitamina B 12 contra kLaP
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Figura 41 Produccidn de &cido ustdlgico . contra N, (5 iitros)'
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1004

0 1e titros
19 Mtros

a1kt

265 litros
113,562 litros

L]

Rerdimiento de levatza (%)

& * sen

50 100 150 200
Na  mMolO,/1 h

Figura 42 Rendimiento de levadura contra Na

',g 37,854 1
e
'a,\ 757 1
5 litroqg
»83 |
§§ lregién de
é' idiseﬁo
H A
0 1 2

Pg/V  HP/100 gal
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CUADRO 24 RELACION DE CAMBIO DE ESCALA EMPLEADA EN LOS EJEMPIOS DE
ESCALAMIENTO
Referencia Proceso Relacién de cambio de escala
(1) Penicilina v2/v1 = 151.4
Estreptomicina v3/v2 = 50
va/v3 = 1.5
(74) Vitamina B12 V2/Vlt = 54,6
. Va2 = 2
(73) Acido ustalgico v/l = 151.4
(72) Levadura para v2/V1 = 105.55
panificacidn v3N2 = 13.9
v4/V3 = 428,53
{70) Penicilina v2/Vi = 150.2
V32 = 50.4
V4/V3 = 1.5
(75) Novobiocina V2N = 12,5
vi/Ne = 151.4
VaN3 = 2.4
(39) Clorotetraciclina V2/V1 = 600
’ Puromicina
(76) Glucoamilasa v2/vi = 3
V3/V2 = 50
v4/N3 = 10
(42) Nistatina v2/v1 = 500
Cicloserina V3i/V2 = 6.66
(45) Lisina v2/Vi = 10
(1) Penicilina v2/Vl = 6.66
Oxitetraciclina
(8) Antibibtico v2/vi = 37.5
vVisnNzg =
(37) Acido citrico v2/V1 = 16.66
(88) Antibidtico v2/Vl = 214,28
{50, 51) Levadura v2/v1 = 1.5
V3/V2 = 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 1 hasta 113,562 1, y el primer vo-

lumen que se opera para la mayoria de los casos es de 3 a 6 1.

Con respecto a la geometria del tanque falta informacidn en las refe-
rencias por lo que no es posible comparar las relaciones geom@&tricas que
utilizaron los autores para un mismo volumen, excepto para un volumen de

5 litros (ver el cuadro 25 ).

CUADRO 25 RELACIONES GEOMETRICAS UTILIZADAS PARA 5 LITROS
Referencia Volumen Di/Dt H1/Dt
(1) 51 0.34 - 0.5 1.2 - 1.6
(73} 51 0.53 0.65
(45) 51 0.57 2.1

Del cuadro 25 se puede ver que H1/Dt tiene un intervalo de varia-
cidn de 0.65 a 2.1, mientras que Di/Dt se aproxima a un valor de 0.5 (los
valores inferiores a 0.5 gue aparecen en (1) pueden deberse a que los au-
tores emplean 4 volimenes de operacidn). Si tuviéramos datos de las rela-
ciones geométricas para aquellos volimenes equivalentes seguramente obser-
variamos lo mismo que para 5 1, es decir, la configuracidn del tanque utif

lizado varia alin cuando se trate del mismo volumen.

Como se puede observar en el cuadro 23 , a partir de la década de

los afios setenta, ya no aparecen grificas de la variable o parametro 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 produccidn
de levadura en suero de leche reportada por Blakebrough y Moresi (50,51).
Para esta fermentacidn inician sus estudios en una escala de 15 litros, y

a través de un modelo matemdtice encuentran cual variable era la mds impor-
tante en el proceso {en este caso el kLa). Con ese criterio trasladan sus
resultados a 10 1 y a 100 1, por lo que realizan un escalamiento hacia

arriba (scale up) y un escalamiento hacia abajo ({(scale down).

Otro hecho importante que se observa a partir de la década de los afios
setenta es que el intervalo de voliimenes de operacién mencionados en la li-
teratura va de 3 a 1500 1; va no se escala a nivel industrial. La expli-
cacidn podria 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 alusidn a
este escalamiento reportan que el criteric que se siguid fue mantener Pg/V
constante; la realidad es que el criterio fue la velocidad de acceso del
oxigeno (OAR) ya que &sta era crucial en t@rminos de la cantidad de antibié

tico producido.

Se sugiere que para el resto de los ejemplos se consulte la literatura

original.



8. CONCLUSIORES
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CONCLUSIONES

La revisidn bibliogrdfica en el drea de escalamiento en fermentaciones

aerobias indicé lo siquiente:

- son muy pocos los reportes gque se enfocan al escalamientc y que han
trabajado en €l (tebrica o experimentalmente); la mayoria s8lo men-
cionan al escalamiento como un procedimiento mds 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, afin cuando de esas
fechas a la actualidad se han desarrollado un gran niimerc de nuevos

procesos.

Con relacidn a los criterios de escalamiento, consideramos que la li-
teratura los menciona m8s bien por tradicién 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 estudiados para el escalamiento. La eleccidn

de qué criterio utilizar dependerd sustantivamente del proceso en

cuestién; no es posible definir un criterio universal,
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Siendo kLa y Pg/v los dos criterios mis citados, el anilisis del
empleo de las correlaciones empiricas para estimar kLa Y que invo-
lucran a Pg/V, indicd que el empleo de las mismas se restringe a
ciertas condiciones de operacidn y geometrias particulares. Esto
de alguna manera obstaculiza las estimaciones necesarias para efec-

tuar el escalamiento.

Consideramos que el escalamiento es un 8rea que requiere mis estudios.
Este trabajo demostrd cuantitativamente que el escalamlento sigue

siendo mis "un arte que una ciencia" (62).
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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 articulos originales en donde aparecen las 10 correlaciones que
predicen el coeficiente volumétrico en transferencia de masa y que fueron
utilizados en el estudioc de modelos de simulacién en el escalamiento de fgg

mentaciones aerobias.

En cada correlacidn se tratd de destacar los siguientes puntos: sis-
tema empleado, geometria utilizada en los tanques, métodos utilizados para
‘medir kLa, condiciones de operacién utilizadas, grafica de valores experi-

mentales de a contra valores de k_ a calculados, la correlacién empirica.
L Y

La gran mayoria de las referencias presenta muy poca informacidn so-
bre las condicicnes de operacién utilizadas, hecho muy importante ya gue su

uso queda bastante restringido.

Cooper CM, Fernstrom GA, Miller SA, (53).

Cooper et al, desarrollaron un método para estudiar las variables de
disefio mds importantes para tangues con un sistema de dos Ffases: gas-1i-
quido. Encontraron que los coeficientes volumétricos de transferencia de
masa dependian de la potencia de aeraciSn por unidad de volumen y de la ve

locidad superficial del aire.

El tanque que fue utilizado es del tipo estédndar, equipado con cua

tro deflectores tal comc se muestra en la figura A.1.1,
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Figura A.l.1 Fermentador estandar (53}

Los autores aseguran que la geometria de los tangques se mantuvo simi
lar. Emplearon dos tipos de impulsores: disco de aspas planas y de pale-
tas., El cuadroe A.1.1 presenta las dimensiones de los tanques gque 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 discokde 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 om

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 com

43.94 e disco de aspas planas 17.47 ¢m 1,77 cm 3.81 em
v243.84 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 reaccidn de oxi-

dacidén del sulfito.
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Las condiciones de operacifn que se manejaron fueron las siguientes:

Disco de aspas planas Paleta

- vVolumen de liquido (litros) 2.95, 7.33, 1117y 10.78 y B.511
. 66.1
- Potencia de aeracidn por

unidad de volumen {HP/m3) 0.0106800 a 0.3204 0.0135 a 0.8629

~ Velocidad superficial del
aire(m/h) 61 a 109.8 13.6 a 64.66

Para correlacionar la potencia de aeracién por unidad de volumen y la
velocidad superficial del aire con el coeficiente volumdtrico de transferen
cia de masa, utilizan un niimero al que llaman “numero de absorcidn", 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 relacién entre el nimero de absorcidn y
la potencia de aeracibén por unidad de volumen para el impulsor de disco de
aspas planas, cuando la relacibn altura del liquido diametro del tanque es

igual a la unidad.

En la misma figura, se presenta la siguiente correlacidn para el coe-
ficiente volumétrico de transferencia de masa, con un impulsor de tipo dis-

co de aspas planas:
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Figura A.l.2 Correlacidén de Cooper et al para impulsor de disco
de aspas planas (53)

ka = 0.0635 (pg/V) % (ve) %7
kLa = Kgmol/m3 h atm
Pg/V = HP/m3

Vs = m/h

En el caso del impulsor de paleta en la figqura A.l.3 se muestra la
relacién entre el nimero de absorciér y la potencia de aeracidn por unidad

de volumen.
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De la figura anterior, la correlacidn para el coeficiente volumétrico

de transferencia de masa, para un impulsor de paleta es la siguiente:

kga = 0.038 (pg/v)°">? (vs)©-®7
kLa = Kg mol/h m3 atm

Pg/y = HP/m3

Vs = m/h

Richards Jw, (63)
La informacidn que se presenta a continuacidn se obtuvo del libro:
"Fermentation and Enzyme Technology", de Wang D, et al, debido a que no

fue posible consequir la referencia original.

Richards analizé el coeficiente volumétrico de transferencia de masa
para fluidos newtonianos en tanques de fermentacidn sometidos a aeracidn
y agitacidn. Basd su anatisis en el estudio del coeficiente de transferen—
cia de masa local kL' y el Area interfacial a, para la transferencia de 0;5

geno. A través de un andlisis dimensional para la transferencia de masa

obtiene:
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(N

donde:
kL (=) coeficiente de transferencia de masa local (cm/seg)
D, (=) difusividad del oxigeno en el liquido (cm2/seg)

U (=) g/cm seg

Di (=) em
p (=) q/cm3
N (=) RPS

b y k constantes

Si se asume que en un sistema dado la viscosidad (i), la densidad (p)
y la difusividad del liquido (DL) son constantes, entonces la ecuacidon 1

- queda de la sigquiente forma:

k. pi =K I‘E_i_ﬂe)bl (2)
L U

Suponiendo que las burbujas de aire son esferas rigidas, el valor de
la constante "b" es de aproximadamente 0.5, por lo tanto la ecuacién 2
queda de la siquiente forma:

kL = k! NO’S (3)

Calderbank (1958) (63), demostrd que para un fluido newtoniano bajo aeracidn
y agitacidn, el irea interfacial queda expresada de la siguiente forma:

0. . 0.
a = k'? (Pg/‘” 4 po 2 Vs 5
0,0.1

(4)

vt
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donde:

0 = tensidn suverficial del liguido dinas/cm

Vt = velocidad terminal de ascensidn de la burbuja cm/min
3

Pg/V = HP/m

3

: . 2
a = area interfacial em /cm

Vs = cm/min

Si se supone que la tensién superficial, la densidad y la viscosidad
permanecen constantes en este sistema, la ecuacién 4 queda expresada de
la siguiente forma:

4 we)?3 (5)

a=xkx'" (Pg/V)O'
Combinando la ecuacién 3 y S , el coeficiente volumétrico de trans-
ferencia de masa queda de la siguiente forma:

ka =kt egm Ot we)®® P (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 ; utilizando datos de Cooper et al, graficd és-
tos y los de &l con la correlacién expresada en la ecuacidén 6 tal y como

ge presenta en la figura A.J1.4.

®
400} i o
B
£ 300}
o Figura .A.l.4 Corre-
:;‘200 ! lacién de Richards (63)
S
3 .
E 100 . o.
°, [
~ ) i I ] A .
0 100 200 300 400 500 600

(Fvgvv)o‘4 we)?> w03 mp/m3)°'4 (cvinin 0> (reney



- 161 -

Hospodka J, Zaslavsky 2, Benen K, Stross F, (28)
La informacidn que se presenta a continuacién se obtuvo de los apun-
tes de "Fermentation Technology" del Instituto Tecnoldgico de Massachusetts,

debido a que no fue posible consequir la referencia original,

Hospodka et al, determinaron experimentalmente el coeficiente volumé&-
trico de transferencia de masa por medio del balance de oxigeno, en una fer-
mentacidn para producir levadura de cerveza utilizando Candida utilis. Con

los datos que obtuvieron correlacionaron kLa con las variables de operacidn.

El tanque que utilizaron fue un fermentador del tipo Waldhof tal y co-

mo puede observarse en la figura A.1.5 :

N 22
_._J}_Q '—'EF
[ Dimensiones dadas
en centimetros.
3l &
3|8
L o A
J—
KN
o 30
100
|| L1y
2
{ 300 |
i L

Figura A.1.5 Fermentador tipo Waldhof (28)
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El impulsor que se utilizf fue de turbina con seis aspas planas, y es-
preas convenclonales de aire. S$58lo manejaron un volumen (20,000 litros) y,
dado que no se contS con la referencia original, desconocemos cudles fueron

las condiciones de operacidn manejadas.

A diferencia de los fermentadores estdndar, el fermentador tipo Waldhof
tiene un tubo que se coloca arriba del impulsor que incrementa notablemente

las velocidades de circulacidn del gas y del liquido.

De acuerdo con los datos experimentales de kLa y con las condiciones
de operacidén, la correlacidn que Hospodka et al, obtuvieron para el coefi-
ciente volumétrico de transferencia de masa en funcidn de las variables del
proceso estd dada por la siguiente ecuacidn:

n

k3= 0.56 (Pg/V)o'n(VS)O'

donde:
k.a = minm1
L
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 correlacidn obtenida por Hospodka et al.
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| 1
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ipg/v1® 72 (vs) 81l (yps1000gat) 972 (£e/n) 01t

Figura A.1.6 Correlacidén de Hospodka et al (28)
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rFukuda J, Sumino Y, Kanzaki T, (77)

Fukuda et al, estudiaron la forma de escalar fermentadores basindose
en el coeficiente volumétrico de transferencia de masa, y la relacidn entre
este coeficiente y las variables de disefio y/o operacidn, encontrando que
esta relacidn era un tanto diferente a la que se habia 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 estdndar, equipado con cuatro deflec

tores tal y como puede observarse en la figura A.1.7

Pigura A.l,7 Fermentador estdndar (77)
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El cuadro A.1.2 nos muestra las razones geométricas que se mantuvie

ron en cada escala, y ahi mismo puede observarse que no mantuvierocn geome~

tria similar.

CUADRO A.1.2 RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS PARA CADA ESCALA

Volumen de liquido Di/Dt Hl/Dt Ni
(litros)
100 0.55 0.84 1
500 0.45 1.21 1
1,000 0.50 1.17, 1.34 2.2
4,200 0.30 1.38, 1.38 2.3
40,000 0.32 1.32 2

Bs interesante observar en el cuadro A.1.2. que variaron el nGmero

de impulsores en cada tanque, de tal forma que 8ste seria una variable mis

en el disefio.

El método utilizado para medir el coeficiente volumétrico de transfe-

rencia de masa se basa en medir la velocidad de oxidacidn del sulfito.

Las condiciones de operacidn que se manejaron fueron las siguientes:
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CUADRO A.1.3’ CONDICIONES DE QPERACION UTILIZADAS

Volumen de ligquido (litros) 100, 500, 1000, 3600, 4200, 23500, 30000 y

40000
Potencia de aeracidn por uni
- dad  de volumen (HP/m3) 0.3 a 12.5
Velocidad superficial del
aire (m/h) 5.4 a 56.7 m/h

El cuadro A.1.3 sbdlo presenta los limites en gue Ffueron operados los
fermentadores. Cabe sefialar gque la referencia original presenta todas las
~condiciones de operacidn que se utilizaron, del tal forma que podria repro-

ducirse su trabajo con suma facilidad.

De acuerde con los valores experimentales de los coeficientes volumé-
tricos de transferencia de masa, los autores procedieron a modificar las con-

rrelaciones convencionales de Richards y de Humphrey.

La correlacidn convencional de Richards es la siguiente:

kpa=k g ? @)% W ®3

Basandose en sus datos experimentales, e introduciendo el nlmero de
impulsores como otra variable a la ecuacidn anterioxr, Fukuda, et al, encon-

traron que:

6 0.7 ~3

- k,a = (2 + 2.8 Ni) (Pg/V)O's (\rs)o’7 (N) x 10

L
donde:
"Ni = nfimero de impulsores

kLa = 10‘6 g mol/ml min atm
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Pg/V = HP/m3
Vs = cm/min
N = RPM

La figura A.1.8 muestra los datos de kLa experimentales y la corre=
laci6n ya modificada de Richards. Puede chervarse con facilidad que la co-

rrelacidn tiene unmargen de error pequefio.

8
a

3
T

P
=
»

1 1
2 4 6 10 20

(2.0 + 2.880) (Pg/n) 0% we)? 7 71073

de 10'”6 gmoloz/ml_min atm

Figura A.l.B Correlacidén modificada de Richaxrds {(77)

La correlacifn convencional de Humphrey es la siguiente:

ka=k 2 pid 3 12

En esta caso para modificar la correlacidn anterior con base en sus
resultados experimentales, Fukuda et al, rearreglaron el exponente al que
se encuentra elevado el didmetro del impulsor, quedando la correlacifn de

la siguiente manera:
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ka = 0.63 N3 %2 91?107 S 2.0
donde:
-6 .
kLa- = 10 ~ g mol/ml min atm
N = RPM

Vs = cm/min

Di

fl
3

En la figura A.1.9 se muestran graficados los datos experimentales

de k a con la correlacidn modificada de Humphrey.

/ml min atm
ax
o ® 3 N

»

N

-6
kLa 10 gmolO2

I ! | | o
4 8 2 46 20 24

N4/3 DJ0.24 V51/2.10-3

(]

Figura A.1.9 Correlacidn modificada de Humphrey (77)

Puede observarse claramente en las grificas que la que pregenta una
mejor aproximacidn a los valores experimentales es la correlacidn modifica

da de Richards.
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Taguchi H, Iﬁanaka T, Teramoto S, Takatsu M, (76).

Taguchi et al, realizaron estudios sobre los efectos de la aeracidn y
agitacidn en la produccifn de glucoamilasa empleando Endomyces sp. en dife-
rentes escalas. Los resultados experimentales del coeficiente volum@irice
de transferencia de masa los correlacionaron con las variables del proceso,
basindose en la correlacidn convencional de Cooper, y encontraron una co-

rrelacidn modificada que se ajusta bien a las diferentes escalas.
El tanque que fue utilizado es del tipo estdndar, con cuatro deflecto-
Yes y en el cuadro A.1.4. pueden observarse las razones geométricas emplea

das en cada escala que no se mantuvieron constantes.

CUADRO A.1.4 RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS EN CADA ESCALA

Volumen nominal del tanque (liitros)

30 100 5,000 .50,000
pt {(cm) 2.84 4.2 15 31
Di/Dt 0.5,0.4,0.33 0.43 0.33 0.25,0.37
H1/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 dinimico.

Con respecto a las condiciones de operacién utilizadas, la referen-
cia original es muy pobre en este sentido yva que sdlo nos indica, y vaga-

mente, volumen del medio, revoluciones por minuto, y el gasto de aire.

El volumen de medic que se empled 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 correlacién convencional
de Cooper, para obtener una correlacidn que estime kLa para fluidos no

newtonianos de la siquiente manera:

ka =1.78 (rgn® P (v
kLa = min-1
Pg/V = HP/m3
Vs = m/min

En la figqura A.1.9 se muestran los datos experimentales de kLa gra

ficados con la correlacién modificada de Cooper et al.

4
o 3.0 /

(min—l,‘)o A /

Figura A.1.9 Correlacidn para

° ° 20 1
o&‘ o 3 ogg } k a con variables de proceso basa
a3, -
o s a 30,000 1 da en la correlacibén de Cooper et al
. (76)

0.5 1.0 5] 2.0

(Pg/V) 0.33 (Vs) 0.56
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Los autores intentaron correlacionar los datos experimentales del
kLF con otras correlaciones convencionales (Richards, Humphrey); sin em-
bargo fue la correlacidn modificada de Cooper la que dié el menor incremen

to AkLa (kLa experimental - kLa tedrico).

van't Riet K, (54)

Van't Riet realizd una revisién bibliogrAfica sobre los métodos uti-
lizados para determinar los coeficiente volum@tricos de transferencia de
masa. Los métedos revisados fueron entre otros: dindmico, el del sulfito,
y las determinaciones por separado del coeficiente de transferencia de masa
y el Area interfacial. Encontrd que los valores publicados de kLa variaban
en un intervalo amplic si la solucidn era agua destilada o agua con iones
en solucidn., Van't Riet graficd los valores de kLa reportados por diferen
tes autores contra la potencia de aeracidn por unidad de volumen, a dife-
rentes velocidades superficiales del aire, y encontrd dos correlaciones

ara k_a, para agua destilada y agua con icnes.
P 2 P qu

Para el sistema de agua destilada, Van't Riet graficd valores de kLa
de los siguientes autores:
- Calderbank (1958 =~ 1959)

- ¥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.l.12 se muestran los valores ex~
perimentales de kLa publicados por los autores antes mencionados, con las
condiciones experimentales que utilizaron. La linea discontinua muestra
la correlacibn que obtiene Van't Riet para todos estos vélores, de tal
forma que la correlacidn para predecir el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa queda de la siguiente forma:

4 ve)03

kpa = 2.6 x 1072 (pg)°-
donde:

kLa = seg

Pg/vV = W/m3

Vs = m/seg

VAlida para el siguiente intervalo: Volumen de medio de 2 a 2600 litros

Potencia de aeracién por ngidad de
volumen: 500 a 10,000 W/m
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100
K a w Smith  gom x 1073, 3.6 /seg x 107
L 4+ Van' t Riet 4400 m" x 1077, 3.6 mgseq
-1 3 3k 107
(seg "} (1) Calderbank 5100 m” x 107, 4,0 m/aeg X
107
. 3 -3 -2
{(2) valentin 40 m” x 10, 4.0 m/seg x 10
(C) Correlacidon {agua)
107!
2104
42 103 Pg/v (Wm}) 104

Figura A.1.10 Datos de la literatura y correlacién (agua) (54)

10
olume Vs
kLa (m” x 107°) (m/seg x 10-2]
-1 {1} Calderbank 5,100 0.5
(seg ) ]{(2) valentin 40 0.5 '

(3) van't Riet 90 0.5
® Robinson 2.5 0.46
O Hassan 2.5 0.46
& Smith 180 0.44
{C) Correlacién (agua)

!

2.107 3 L A
4102 103 Pg/V (Wm”) 10

Figura A.l.l1 Datos de la literatura y correlacién (agua) (54)
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i09
Volume Vs
3 - -
de (m” x 10 ") (m/seg x 10 2)
-1 @ Kawecki 5 1.4
{seg 7} 4+ Van't Riet 90 1.4
a Smith 180 1.7
v Smith 4,400 1.8
(1) Calderbank 5,100 1.5
{2) valentin 40 1.5
{C) Correlacion (agua) °
[ =
2.10-2 l
4.10% 103 Pg/V (Wm3) 04

Figura A.1.12 Datos de la literatura y correlacidn (agua) (54)

Para el sistema de agua con iones, Van't Riet graficd 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 mencionades con las condiciones experimen
tales empleadas. La linea discontinua muestra la correlacidén que obtiene
van't Riet para estos valores experiméntales, de tal forma que la correla-

cién para predecir el coeficiente velumétrico de transferencia de masa



- 175 -

queda de la siquiente foxma:

k2 =2.0% 107 egm®7 ws)? 2

donde:
kLa = seq
3
Pg/N = W/m
Vs = m/seq

VAlida en el siguiente intervalo:Volumen de medic: 2 a 4,400 litros

Potencia de aeracidén por unidad de volumen:
500 a 10,000 W/m3

100 3Volum59 Vs,
(m™ x 10 ) (m/s x 10 ")
kLa (1) Reith 5, 70, 1360 4.7
0 + Lee 21 0.6
{s") ® Robinson 2.5 0.34
@ Robinson 2.5 0.45
® Robinson 2.5 0.46
X Topiwala & 0.25
O Hassan 2.5 0.46
« A Smith 180 1.7
+7 _- ¥ Smith 4,400 3.6
g . A Smith 4,400 4.6
e Ve . .
i / 5./ ] (C.) correlacion (agua con iones)
027 ,"‘o () correlacidn (agua con iones)
sy, % Topiwala S 0.4
e ] B Lee 21 0.9
2.1072 L
4102 103 PO/V () 104

Figura A.1.13 Datous de la literatura y correlacibdn {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, Xono T, (55)

Asal y Kono determinaron experimentalmente el coeficiente volumétrico
de transferencia de masa utilizando el método del sulfito para diferentes
volimenes de operacidn. Basandose en los datos experimentales de kLa y
de las variables del proceso y del disefio, obtuvieron una correlacidn em-

pirica para el coeficiente volumétrico de transferencia de masa.

El tanque que fue utilizado es del tipo estidndar, con dos impulsores
tipo turbina con seis aspas planas. EL nimero 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 podrid observarse, no se

- mantuvieron constantes (no se tuvo la geometria similar).

-CUADRO A.1.5 RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS EN CADA ESCALA

Dt (m) Di/Dt Li/Di Ai/Di H1/Dt
1.1 1/3y 1/72 1/4 1/5% 1 - 1.5
1.6

2.5

4.4

La razdn de poner el cuadro A.1.5 de esa manera, se debe a que la
referencia oxiginal no indica para el caso de Di/Dt y Hl/Dt el valor de la
razbn geométrica que corresponde al didmetro del tanque. Tampoco indica el

volumen del liguido que se opera para los diferentes difmetros del tanque,
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y el cAlculo del mismo no es posible ya que no se conoce cual fue 13 razdn

gemétrica precisa de H1/Dt,

El m8todo que utilizaron para determinar experimentalmente el coefi-

ciente volumétrico de transferencia de masa, fue el del sulfito.

lLa referencia original no menciona las condiciones de operacidn
manejadas, e indica que el volumen de liguido gque utilizaron estuvo

en un intervalo de 100 a 100,000 litros.

Basandose en los valores experimentales del coeficiente volumétrico de
transferencia de masa, y correlacionando los mismos con variables de opera-
cidén y de disefio, Asai y Kono obtuvieron la siguiente correlacidn:

kja = 3.0x 1074 pe 0-2 H;"'3 w5 pi?? g8
donde:

kLa = kg mol/M5 h atm

Dt =m
H1 =m
N = RPM
Di =m
Vs = m/h

En la figura A.l114 sSe muestran los datos experimentales de kLa gra-

ficados contra los obtenidos con la correlacién gue cobtuvieron.
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de observado
"

0.2
0.2 0406 10 20

de calculado (Kgmuloz/m3 h atm)

Figura A.l.14 Correlacidn para ki a {55)

Salvador FM (80)

Salvador FM, caracterizd un fermentador tipo estandar que se utilizd
para la produccidn de proteina unicelular en términos de la transfexencia
de oxigeno. Se trabajd con dos tipos de fluidos: newtoniano (agua) y no
newtoniano (carboximetil celulosa 0.67% y 1.2%). Los resultados experimen
tales del coeficiente volumétrico de transferencia de masa se correlacicna

ron en ambos sistemas con las variables de operacifn; obtuvo asi una corre

lacién empirica para kLa.

El fermentador utilizado, tipo estdndar, se equipd con cuatro deflec-
tores y utilizd 3 impulsores tipo turbina de 6 aspas planas. El cuadro

A.1.6 presenta las dimensiones y las razones geomé@tricas del tanque.
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CUADRO A.1.6 RAZONES GEOMETRICAS UTILIZADAS EN CADA ESCALA

Dimensiones Razones Geomé&tricas
Dt = 25 cm pi/bt = 0.36

Di = 8.7 cm H1/Dt = 1.428

Ab = 58 cm Hi/Di =1

ElL método utilizado para determinar el coeficiente volumdtrico de

transferencia de masa, fue el método del sulfito.

Las condiciones de operacifn que se manejaron fueron las diquientes:

Volumen del liquido (litros) 17
Potencia de aeracidn por unidad de volumen (HP/m3) 0 - 10

Velocidad superficial del aire (m/h) 10.4 - 41.5

Utilizando los valores experimentales del coeficiente volum@trico de
transferencia de masa, tanto para agua como para carboximetil celulosa, y
correlacionandolos con las principales variables del proceso, Salvador M

obtiene la siguiente ecuacién:

0.69

kLa = 62.063 (Pg/V} (VS)0'49

(ua)-0.81

donde:
-1
kLa = h

P/ = HP/m°
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Vs = m/h

Ha = cp.

La figqura A.1.15 muestra los datos experimentales de kLa con la co=

rrelacidn empirica para koa.
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500 |-

agua
: CMC 0.67%
CMC 1.5%

1 L

1 1 |
0 5 10 5 20 25

49 0.81 (HP/m3)0'69 (m/h)0'49 (cp)”

0.81

69 (vs) - (pa)”

(pg/v) %*

Figura A.1.15 Correlacidn general para de (80)
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APENDICE 2. PROCEDIMIENTO EMPLEADO PARA CALCULAR LA VELOCIDAD
ROTACIONAL DEL IMPULSOR

El objetivo de este apéndice es mostrar cuil fue el procedimiento que
‘ )
se utilizd para calcular la velocidad rotacional del impulsor, segiin el

modelo tedrico que se selecciond.

El procedimiento utilizado es el que recomienda Aiba et al,(62) noso-

tros 1o presentaremos a través de un ejemplo:

Procedimiento de célculo de la velocidad rotacional del impulsox.

Datos;

- volumen de 1Sfquido: 10,000 litros

- didmetro del tanque: 1.8533 metros

- difimetro del impulsor: 0.6177 metros

- potencia de aeracidn por unidad de volumen: 1,3404 HEV'm3
- aeracidn: 0.5 vvm

- nimero de impulsores: 2

- densidad del agua a 30°C: 995 k'.j/m3

1. cAlculo de la potencia para el sistema no aireado en funcibn de N:

Se emplea la ecuacidén 11 del capitulo 3,

N = _P_O__HE
P 3..5
N'Di"p
despejando a Po:
3.5
po = NpN Di'p

ge
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De acuerdo con la figura 6 del capitulo 4, para régimen turbulen-

con un impulsor tipo turbina de 6 aspas, Np es igual a 6.

Para un sistema que utiliza des impulsores, la potencia consumida pue-

de estimarse si empleamos la relacidn propuesta por Fukuda et al, (77) {ca

pitulo 4, inciso 2.5).

cidn

3.

Con las dos consideraciones anteriores, sustituyendo valores la ecua«
1' queda asi:

(2) (6) (> (0.6171)° (995.67)

Po 9.81

Po = 10.52 x N° Kgm & 1.44 x N'HP
seg

Cilculo de la razén Pg/Po en funcidén de N:

Pg/V = 1.3404 HP/mB, s5i el volumen del 1iquido es de 10,000 litros -

3

Pg _ 1.3404 HP x 10 m°
v m

Pg = 13.4 Hp

Entonces Pg/Po es igual a:

pg/bo = 13:4 HP ,
1.44 x N"HP
Pg/Po = 9.3 x N-3

Célculo del nfimero de aeracidn (Np) en funcién de N:

Para calcular N, seguimos la consideracibn que proponen Bartholomew
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et al,(1), para un sistema con mas de un impulsor. El tanque puede con-—
siderarse dividido en dos unidades, y la velocidad superficial del aire

se calcula empleando sdlo el valor de Q para esa seccidn.

: Vs - P
N = - .
Si A N bL seglin la ecuacidén 17 (capitulo 4)
y Vs = (vvm) (vglumen de medio) seqiin la ecuacidn 18 (capitulo 4)
Tipi
4

El inciso 1 deja Po en funcidn de N, donde N tiene unidades de seg-1,
por lo que Np tiene que tener a N en esas unidades.
Sustituyendo valores:

N = 0.5 (5)
A 3
N(0.6177)" (60)

Np = 0.1767 x N |

4. CBlculo de N

Para poder calcular el valor de N se requiere utilizar un método ite-

rativo.

1° 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 Ny (inciso 3)

3° cCon el valor de Np se busca en la grifica de Oyama y Endoh (capitulo
4, figqura 7 ), el valor de Pg/Po.

4° El valor de Pg/Po debe ser igual al valor de Pg/Po calculado 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 procedimien

to.

Los resultados se muestran en el Cuadro A.2

CUADRO A.2 RESULTADOS DEL VALCR DE N

1 3

N(RPS) Np=10.6 x N Pg/Po (grifica) Pg/Po=9.3 x N
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 & 146 RPM.
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