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1. INTRODUCCION.

Dada la creciente demanda mundial de jarabes edulcorantes a partir de almidén

" de maiz, es conveniente optimizar el proceso industrial mediante el cual se
preparan, con la finalidad de mejorar los rendimientos de produccion. Una de las
opciones para materializar este objetivo, consiste en llevar acabo la hidrolisis del
almidén a partir de enzimas (o amilasa, 3 amilasa, amiloglucosidasas, etc.) en
lugar de la tradicional hidrolisis acida. Las enzimas son producto del desarrolio
metabolico de bacterias, hongos, plantas y células animales, y su produccion
puede realizarse a nivel laboratorio o industrial, segun sea la demanda de la
misma. La enzima o amilasa se produce ya sea por bacterias del género Bacillus o
por hongos del género Aspergillus sp. Por propia conveniencia en el procesoc de
disrrupcion del almidon, el uso de « amilasa termoestable sintetizada por bacterias
de Bacillus licheniformis tiene la ventaja de acelerar la velocidad de reaccidon en
comparacion con la « amilasa de otra fuente microbiana. El objetivo principal de
este trabajo, es el de disehar desde un punto de vista tedrico un reactor biologico
a escala piloto dentro del cual se encuentren las condiciones adecuadas de
desarrolio celular del microorganismo Bacillus licheniformis y la formacion de o
amilasa. El disefio estara sujeto al criterio de escalamiento kia, de donde se
definiran las condiciones de operacion para el disefio del bioreactor de escala
industrial.

Para establecer las bases de disefio del bioreactor, el trabajo se dividira en tres
secciones las cuales son: antecedentes, fendmenos de transporte y diseno del
bioreactor. En los antecedentes se abundara sobre las condiciones optimas de
produccion de a amilasa por el microorganismo y los estados de crecimiento en
los cuales se sintetiza la enzima o amilasa. En el capitulo de fenémenos de
transporte se identificaran los criterios de diseno, realizando una analisis de los
fendmenos de transporte, potencia de mezclado y se propondra ta metodologia de
escalamiento para bioreactores de tanque agitado mediante e! coeficiente



volumétrico de transferencia de masa "k a". La secuencia de calculo para el
cambio de escala laboratoric a escala piloto, se adaptara al lenguaje de
programacion Visual Basic con el fin de facilitar los calculos correspondientes. En
el capitulo de disefo del bioreactor se comenzara por situar el bioreactor en el
proceso de fabricacion de a amilasa, seguido de una breve revision del codigo
ASME para el dimencionamiento de recipientes a presion y se identificaran los
sistemas de monitoreo y control, asi como Ilos servicios auxiliares y la
esterilizacion del medio de cultivo, equipo y aire de proceso. Finaimente se
presentaran una serie de anexos que serviran de material de apoyo para la
consulta del presente trabajo.



2. OBJETIVOS Y JUSTIFICACION.

OBJETIVO GENERAL.

Plantear el disefio de un sisterma bioreactor a nive! piloto mediante bases tecricas,
considerando como ejemplo la produccién de o amilasa a partir de Bacillus
licheniformis.

Objetivo particular 1.

Seleccionar el tipo de bioreactor y el modo de operacion en funcion de la cinética
de formacion de producto y crecimiento celular, para |la produccion de a amilasa.

Objetivo particular 2

Elaborar un programa de computo que permita la simplificacion de los calculos
inherentes al escalamiento del bioreactor usando kwaa como criterio de
escalamiento.

Objetivo particular 3.

Determinar los servicios complementarios, asi como el monitoreo adecuado de las
principales variables y parametros fisicoquimicos que aseguren el control global
del bioreactor.

JUSTIFICACION.

Hoy en dia, tanto el aporte de la Biotecnologia como de la ingenieria Genética,
han generado avances significativos en lo que concierne al aumento de los
rendimientos en la produccion de alimentos. Un ejemplo de ello, es el empleo de
cepas mutantes de Bacillus licheniformis altamente productoras de a amilasa, las



cuales soportan elevadas concentraciones de glucosa sin riesgo de inhibicion,
incrementando asi la produccion de la enzima [57]. La produccion de enzimas y su
uso aplicado a procesos convencionales, podria reflejarse en un incremento en los
rendimientos de un producto en particular dado a sus elevados grados de
especificidad. El uso de enzimas termoestables ha propiciado obtener mejores
resultados en la obtencidon de jarabes de glucosa, reduciendo asi los costos de
produccion. [53]




CAPITULO I: ANTECEDENTES

3. PRODUCCION DE a AMILASA.

3.1 Generalidades.

La fermentacion se define en términos generales, como la biotransforrmacion de la
materia organica. La fermentacion es una reaccion quimica que requiere de la
presencia de nutrientes, microorganismos y/o materiales enzimaticos.

Los productos comercialmente importantes de las fermentaciones industriales
pertenecen a cuatro categorias principales: células microbianas, moléculas de
elevado peso molecular como enzimas y polisacaridos, productos basicos y
metabolitos secundarios que no son necesarios para el crecimiento celular.

Las enzimas se utilizan en cuatro campos bien diferenciados: como agentes
terapéuticos, como herramientas para la manipulacion de materiales biologicos

(como genes por ejemplo), como reactivos analiticos y como catalizadores
industriales.

La distribucion del volumen de produccion no refleja el reparto en cuanto al valor
del mercado, y ocurre frecuentemente que los grandes productores se dedican a
fabricar las enzimas de bajo costo y gran demanda, que se utilizan sobre todo
como catalizadores industriales. Por el contrario, las pequefas empresas suelen
especializarse en la produccion de cantidades peqguefias de enzimas de elevado
costo, utilizadas principalmente en la actualidad en aplicaciones de manipulacion o
como instrumentos analiticos.

L as consideraciones de disefio propuestas en este trabajo, estaran enfocadas a la
produccion de la enzima alfa amilasa. Esta enzima se caracteriza por su poder
amilolitico, por lo cual su uso estg encaminado a:



La produccién de jarabes que contienen glucesa, maltosa y oligosacaridos.

En la produccion de azucares fermentables en cerveceria.
En ia obtencidn de bebidas alcohdlicas.

En la modificacion de la harina de panaderia.

Reduccion de viscosidad de pastas.

Do ALN

Liquefaccion de sopas y purés.

Su uso suele ser de forma libre y soluble, por lo que no se recupera para su
reutilizacion, a menos que se disponga de un sistema inmovitizado que haga
rentable el proceso. La enzima, se vende comunmente en preparaciones liquidas,
conservadas con 2% de cloruro de sodio. Las preparaciones liquidas mas activas
contienen 2% de enzimas activa, y las preparaciones soélidas mas activas
contienen 5%.

El principal uso de la enzima u amilasa, se encuentra inmerso en la produccion de
jarabes de glucosa, jarabes de glucosa ricos en maitosa, dextrinas, maltodextrinas
vy jarabes de fructuosa. Eil ultimo de ellos con crecientes demandas mundiales
dado a su alto poder edulcorante. Cada uno de estos productos se fabrica para un
aprovechamiento especifico; por ejemplo las glucosas se aplican mas a las
industrias lacteas, de helados, de golosinas, botanas y otras. Mientras que el
jarabe de glucosa, rico en maltosa encuentra su mayor demanda en la industria
cervecera; la maltodextrina tiene una aplicaciéon en la industria alimenticia como
encapsulante de sabores, en alimentos para bebés, y como base para productos
solubles.

independientemente del tipo de jarabe que se obtenga a partir del almidén de
maiz, trigo o de cualquier otro cereal y el tipo de uso, la enzima o amilasa es

necesaria para lograr la primera etapa de hidrdlisis del almidén.



En México, la produccion de jarabes, es muy poco usual, la gran mayoria de los
productos de maiz, son importados, tal es el caso del jarabe de maiz rico en
fructuosa, el cual solo es producido por empresas como ARANCIA-CPC y ALMEX-
ADM, no obstante también incurriendo a la necesidad de importar, de acuerdo a la
demanda local. {40,46] Cabe mencionar que el jarabe de maiz rico en fructuosa,
representa el principal competidor de la sacarosa, comparados con sus costos de
produccion bajos; por tal motivo tiende a crecer la produccion de este producto en
el ambito mundial.

3.2 Aplicaciéon de l1a enzima a amilasa en el pr de fabri ion de
jarabes.

Como se ha mencionado, el uso de o amilasa se encuentra inmerso en la
produccion de jarabes mediante la hidrolisis del almidon debido a la especificidad
de la enzima. Una vez determinado el uso de la enzima, se pueden pensar en el
tipo de fuentes que mas convenga a los intereses del proceso en cuestion. Por tai
razdén, es que a continuacion se resumen el proceso de produccion de jarabes
fructosados, con la finalidad de establecer el momento de su uso y de las
condiciones de trabajo de ia enzima.

La elaboracion de jarabes a partir de aimidon, puede llevarse a cabo de diferentes
formas: mediante |la hidrdlisis acida y por medios enzimaticos. Actuaimente los
sistemas enzimaticos son los que comunmente se usan para reducir el almidon a
sustancias de menor peso molecular (glucosa, maltosa, oligosacaridos). [24] En la
fig. 3.1, se presenta el proceso generalizado para la produccién de diferentes
jarabes, a partir de almidon de maiz.
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Fig. 3.1. Produccion de jarabes a partir de almidon de maiz. {6,25]}
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Descripcién del proceso.
Limpieza.

Las impurezas que se encuentran en el maiz son similares a las que se
encuentran en otros cereales, y los métodos adoptados para su eliminacion son
parecidos con el resto de los cereales. Un circuito normal de limpieza podria tener
los siguientes pasos: separacion magneética, cribado, cepillado-aspirado, descenso
sobre mesa inclinada, separacion electrostatica, lavado con rebosadero para
eliminar las impurezas que flotan y secado. A medida que se recibe el maiz, se
limpia antes de almacenarse en la planta. La seleccion y limpieza por aspiracion
con vacio elimina todos los materiales indeseables como son polvo, desechos,
mazorcas, piedras e insectos.

Silos.

La principal funcion de los silos es la de ofrecer un almacenamiento inmediato, asi
como para su prelimpieza.

Remojo o maceracion.

E! remojo o también llamado maceracion del maiz se lleva a cabo a
aproximadamente 50 °C con 0.2-0.25 % de solucion acuosa de SO, actuando
como agentes conservadores. La etapa de remojo acelera la separacion
almidon/proteina. El grano se remoja hasta aproximadamente 48 horas,
haciéndose recircular el agua de remojo a través de los recipientes.

Separacion del germen.

En esta etapa se tritura groseramente el maiz con el objeto de liberar el germen
de! resto del grano sin romper o machacar ef germen. Para esta operacion, se



puede utilizar molinos de rodillos con dientes metalicos. Un rodillo gira a 900
rev/min,A mientras ‘el otro permanece inmoévil. La separacion del germen se
consigue mediante hidrociclones. [35]

Molienda fina.

Una vez que es eliminado el germen del grano, se reduce de tamafio mediante
dos molinos finos, que pueden ser de impacto o de erosion. Después de esta
etapa, el almidén y la proteina del endospermo, quedan en estado muy dividido y
permanecen en suspencion.

Separacién de cascaras y fibra.

E! material molido fino que sale de los molinos finos fluye a través de tanques y se
bombea entonces a una unidad de tamices conicos de 4 etapas para el lavado de
las cascaras. A efectos de lavado, se agrega agua de proceso a contracorriente.
La leche de almidon en bruto contiene aun fibras finas, por tal motivo, se bombea
a través de un refinador a chorro, con el fin de recuperar el almidon de estas fibras
mediante lavado y cernido. El refinador a chorro esta provisto con un tamiz de
malla de aproximadamente 50 micrones.

Separacion del gluten.

La leche de almidon libre de fibras se concentra parcialmente en un espesor-
concentrador, con el fin de remover el agua que contiene principalmente proteinas
solubles. El gluten es separado de la leche de almidon en una estacién de
separacion centrifuga de 4 etapas. En esta etapa, también se agrega agua de
lavado a contracorriente. El primer separador sirve para separar el agua de gluten
libre de almiddn de la leche de aimidon. El segundo, tercero y cuarto se emplean
como separadores de refinado para remover todo el gluten que sea posible por
etapa; es decir la fraccidn de leche de almidon requiere concentracion maxima.

[1¢]



Escurrido.

La leche de almidén purificada a 21 °Bé, se bombea desde un receptor de los
separadores centrifugos, hasta un pelador centrifugo, donde se escurre hasta 36%
de humedad.

Digestiéon con « amilasa bacteriana (licuefaccion).

Como se puede observar en la figura 1, el uso de a amilasa solo se aplica en la
digestion primaria del almidén (etapa, que también es conocida como
licuefaccion). Esta etapa es indispensable para la formacion de jarabes de

cualquier tipo, a partir de almidon de maiz.

La licuefaccion (fig. 3.2), puede llevarse a cabo por diferentes procesos:

1. Enzima - calor — enzima (EHE)
2. Temperatura baja (LT)

3. Dobile enzima - doble calentamiento (DEDH)
4. Doble enzima - simple calentamiento (DESH)
5. Licuefaccion térmica (TL)

Sacarificacion.

Un segundo paso en la elaboracidn de jarabes, es la sacarificacion, ia cual
consiste en la formacion de particulas de bajo pesoc molecular (glucosa, maltosa,
oligosacaridos) con la ayuda de diferentes enzimas que determinan la
composicion final del jarabe. Por ejemplo, para la produccion de jarabes de
glucosa suele utilizarse amiloglucosidasas, para la produccion de dextrosa, hasta
un 90-92 % del total de almidon hidrolizado. Para el caso de.jarabes de fructuosa; -



se obtiene mediante la isomerizacion de la dextrosa con ayuda de la enzima
glucosa isomerasa.

Almidén refinado
pH 4.5, diluido a 30 - 35 %

/

EHE LT - DEDE
Preparacion Ca a 300
del almidon ppm
pHE.2-6.5 pH opcional
@w-8 R
85 - 88 °C 150-160 °C
ED4-8 e USt ... pH5.6-6.2
" (20°- 30 min. w - LISt
‘Entonces 85
130- 140 "C 130 - 140 *C

5-10 min,’

Sacarificacion / Refinado

Fig. 3.2 Procesos de licuefaccion del almidon mediante enzimas. «-
L/St corresponde a alfa amilasa de B. Licheniformis o B.
Stearothermophilus.[53)
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3.3 Justificacién para este trabajo, del uso de Bacillus licheniformis como
cepa productora de a amilasa.

La produccién de o amilasa es producida por fuentes bacterianas (Bacillus
licheniformis, Bacillus subtilis y Bacillus amiloliquefaciens) y por fuentes fungicas
(Aspergillus SP) [44]. La producciéon de o amilasa a partir de Bacillus
amiloliquefaciens ocupa el segundo lugar en producciédn mundial de enzimas
después de las proteasas producidas por microorganismos del mismo género,
teniendo como principales productores Estados unidos y Europa {21]. Sin
embargo, l1a termoestabilidad de las a amilasas (tabla 3.1) es relevante en la
hidrolisis enzimatica del almidon. La licuefaccion es la disrrupcion de un granulo
insoluble de almidén por calentamiento (de 60 °C a 105 °C dependiendo del tipo
de material crudo), seguido de hidrdlisis parcial para reducir la viscosidad de la
solucidn resultante. Con las enzimas menos estables, la disrrupcion por calor y la
hidrdlisis parcial, tienen lugar en estadios separados, dentro del proceso global.
Con enzimas termoestables, los dos pasos pueden combinarse en un solo paso
[24].

Concerniente a la extraccion y purificacion de la a amilasa, se sabe que es una
enzima extracelular, lo cual disminuye los costos implicados en |la separacion de ia

enzima de la célula. [44,50,5}

Tabla 3.1 Termoestabilidad de las « amilasas.

Fuente de la enzima. Temperatura normatl de Temperatura maxima de
uso. uso.
Pancreas de porcino. 40-45 °C 50 °C
Aspergilius SP 55-60 °C 65 °C
Bacillus amiloliquefaciens 70 °C 85-90 °C
Bacillus licheniformis 92 °C 110 °C

Gacesa 1990

3 TESIS CON
FALLA DE ORIGEN




En la tabla 3.2, se resumen las caracteristicas que presentan ias enzimas
amiloliticas correspondientes a cada tipo de microorganismo. Analizando la tabla
3.2, nos podemos dar cuenta que las enzimas producidas por Bacillus
licheniformis, presenta ventajas sobre los dos microorganismos restantes en
cuanto a su termoestabilidad.

La tabla 3.2 presenta la comparacidn entre los diferentes microorganismos
productores de o amilasa y sus propiedades. Como se puede observar en la tabla
3.2, los productos finales después de un tratamiento con a amilasa de Bacillus
licheniformis son moléculas de menor peso molecular, lo cual representa una
mayor eficiencia en la disrrupcion del almidon [31]. La constante de Michaelis-
Menten, presenta un valor menor, {o cual representa una ventaja para ia velocidad
especifica de crecimiento, aumentando su valor [Apéndice 2]. Respecto a la
actividad residual, esta presenta una actividad residual del 100 % después de 6 h
a70°C. [5]

Analizando la tabla 3.2, es notorio que las caracteristicas mas apropiadas para la
disrrupcion del almidon, las presenta las enzimas producidas por el Bacillus
licheniformis, mostrando un rango de pH mas amplio que los demas y asegurando
asi una mayor seguridad en el cambio de pH en el caldo de cuitivo. El pH optimo
de las enzimas provenientes de los microorganismos, pueden variar de acuerdo al
tipo de sepa por ejemplo., a amilasa de Bacillus licheniformis, en algunas
ocasiones presenta un rango de pH de 6.0 a 7.0 [59] La temperatura éptima de
reaccion, es mucho mayor para enzimas de las cepas de Bacillus licheniformis.,
sobre las variedades de Bacillus amiloliquefaciens y Bacillus subtilis var.
amylosacchariticus. asegurando una cinética de reaccion mas acelerada. Ademas
de presentar una temperatura mas apropiada para la hidrolisis del almiddn en ia
fase de liquefaccion. La temperatura optima de o amilasa, también varia de
acuerdo al tipo de cepa, por lo cual es comun encontrar valores de 85 °C a 90 °C.
El valor de la temperatura, suele ser elevado cuando se trabaja con enzimas




térmicamente estables, dependiendo del tiempo de reaccion, que comunmente

son cortos.

Tabla 3.2. Comparacion de las
amylosacchariticus (saccharifyng a amylase), B. Amyloliquefaciens (liquefying a
amylase) y B. Licheniformis (enzimas amiloliticas).

propiedades de Bacillus subtilis var.

8. subtilis var.

Amylosacchanticus B. Amyloliquefaciens B. Licheniformis

PH optimo 6.8 5.9 7.7-9.0

Temperatura optima 70 S0

°C.

Termoestabilidad (50% 68 80 -

de inactivacion, °C)

Limite de hidrolisis 43 16

sobre almidon soluble

(%)

Peso molecular 41100 49000 62000

Punto isoelectrico - 5.2 52

Productos finales Glucosa, Maitohexosa Maltosa,
malitosa maltotriosa,

maltopentosa
Km (@imidon) 2.31 mg mi”' 6.9 mg mI’’ 0.8 mg mI'
Actividad residual - o] 100

después de 6 h a 70°C
en presencia de calcio
(Sppm) y ausencia de
sustrato (%)

Atkinson 1986
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Por otra parte los iones de calcio a concentraciones de solo 4 ppm estabilizan lz o
amilasa de Bacillus licheniformis hasta el punto en que puede retener el 100 % ds
su actividad después de 6 horas de incubacion a 70 °C y pH de 7.0; en ausencia
de calcio, esas mismas condiciones de temperatura y pH, bastan para su total

inactivacion en solo 4 horas.

La « amilasa pertenece al grupo de enzimas que se usan generaimente como
catalizadores industriales, como se habia mencionado, en la produccién de
jarabes de maiz. Normalmente las enzimas que se utilizan con el proposito de
catalizadores industriales, suelen ser de bajo costo y de gran demanda, a lo
contrario de aquellas enzimas que son producidas en pequeriias cantidades y con
un elevado costo de produccidon [60]. El hecho de que la o amilasa sea una
enzima extracelular [8, 45], contribuye a reducir costos de extraccion. si se le

compara con una enzima intracelular.

La enzima o amilasa extraida de bacterias se vende usualmente como
preparaciones liquidas, las cuales se conservan con 20% de cloruro de sodio. Las
formulaciones liquidas mas activas contienen 2% de enzima activa, y la
formulacion solida mas activa contienen un 5% de enzima activa.

16



3.4 Produccion de o amilasa.

La producciéon de una enzima comprende desde la preparacion del indculo,
pasando por la etapa fermentativa, y culminando en su extraccion y purificacion.
La o amilasa producida por Bacillus licheniformis es liberada fuera de la célula en
las fermentaciones, por lo cual se le considera como una enzima extracelular. La
fig. 3.3 representa el proceso generalizado para la obtencidn de enzimas
extracelulares.

3.4.1 Etapas de preparacion del inéculo.
a) Conservacion de la cepa productora.

Para una determinada cepa, no solo es suficiente su conservacion, sino también la
capacidad de formaciéon de producto La conservacion de las cepas, se puede
realizar por tres medios [16]:

a) Refrigeracion (2 a 6 °C) por un periodo de 8-16 semanas.

b) Congelacion (-18 o —B0 °C) por un periodo de conservacion de varios
anos.

c) Liofilizacion (secado por congelacion) que ofrece tiempos de
conservacion ilimitados.

b) Preparacién del inéculo.

El inoculo conservado es restablecido por crecimiento en cultivos liquidos agitados
o en medios solidos. Las condiciones del cultivo (medio, temperatura de
incubacion) inicial dependeran del proceso en especifico. Los tiempos estandares
de crecimiento, pueden ser expresados de la siguiente forma:



: Conservacion de ia . Praparacién del .
cepa productora medio de cultivo
I
Pnlzlmc.:'é: det HEecion
In6cuto de
fermentacion
1 | ¢ 6n |

Cuttivo
sumeraido
—

FSepnmcién soélido-liquido l

Precipitacion

Molido

Enzima Enzima . Enzima
en polvo en granulos " en liquido

Fig. 3.3 Proceso generalizado para la produccion de enzimas
extracelulares.CJ Posible ruta para la produccion de o amilasa en estado
liquido, a partir de Bacillus licheniformis. [34)
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Cultivos liofilizados 4-10 dias.
Cultivos congeiados

Bacterias 4-48 horas

Actinomicetos 1-5 dias

Hongos 1-7 dias
Cultivos refrigerados

Bacterias 4-24 horas

Actinomicetos 1-3 dias

Hongos 1-5 dias

c) Indculo de fermentacién (cultivo anternior a la fermentacion productiva).

Los cultivos anteriores a la fermentacion productiva tiene la funcion de proveer de
suficiente indculo para la fermentacion principal. Si esta comienza con poca
cantidad de indculo, el crecimiento puede ser disminuido y la velocidad de
formacion de producto insatisfactoria. En general las concentraciones
recomendadas de indculo son a menudo las siguientes:

Bacterias 0.1-0.3 %
Actinomicetos 5-10 %
Hongos 5-10 %o
Esporas en suspension 1-5x10%/1t solucion de cultivo

3.4.2 Fermentacion productiva

La parte medular para la produccion de enzimas, se encuentra en la fermentacion,
donde se producen la mayor parte del material enzimatico, que la célula requiere
para su crecimiento y su metabolismo energético. La fermentacién puede
realizarse por cultivos sumergidos (donde las células se encuentran dispersas
libremente) y en cultivos en estado sdlido (las ceélulas se encuentran
inmovilizadas). La forma mas recomendable para la sintesis de o amilasa a partir



de Bacillus licheniformis se encuentra en los cultivos sumergidos. [20] Existen una
serie de factores importantes que hay que tener en cuenta para la produccién de
enzimas y en el caso mas especifico para {a produccion de a amilasa.

3.4.2.7 Velocidad de crecimiento y estados de crecimiento en los cuales se
sintetiza la enzima.

Normalmente la produccion de o amilasa a partir de Bacillus licheniformis es
sintetizada en la fase exponencial de crecimiento, o cual indica que |la enzima se
produce de forma asociada al crecimiento. [44,47| Sin embargo para Bacillus
licheniformis 44MB82-G presentan la mayor parte de la produccion enzimatica a lo
largo de la fase estacionaria y parte de la fase de muerte celular, cuando se usa
glucosa como principal fuente de carbono. [67] La cinética de sintesis de las
enzimas no puede ser expresada en una ecuacion para todas las enzimas. En
lugar de ello un conjunto de parametros de velocidad de sintesis y su relacién con
velocidad de crecimiento u puede indicar el valor de n que corresponda en un
maximo de produccion. correspondiente a las condiciones dptimas de crecimiento.

3.4.3 Condiciones de fermentacion.

3.4.3.1 Temperatura.

La temperatura de produccion de a amilasa se encuentra en el intervalo de
temperatura de los 30 a los 40 °C, siendo los 40 °C la temperatura 6tima de
produccion de a amilasa. [44,5,47,57]

3.4.3.2 pH.

Los valores recomendables para el pH son de preferencia cercanos al neutro. [5]

Si el pH baja a 6, la enzima se desnaturaliza, por lo cual es recomendable usar
carbonato de calcio como sustancia buffer.
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3.4.3.3 Aireacion.
El flujo de aire recomendable para la fermentacion es de 1 vwm. [47,57]
3.4.3.4 Velocidad de agitacién.

E! nivel de agitacion que mejor favorece la productividad enzimatica a nivel
laboratorio es de 500 RPM. Cerca de las 600 RPM, la actividad enzimatica
disminuye considerablemente, lo cual hace pensar en sensibilidad al corte a
elevadas velocidades de agitacion. Por debajo de las 400 RPM la actividad
enzimatica disminuye, tal vez por razones difusionales. {57]

3.4.3.5 Represién del catabolito

La sintesis de muchas enzimas extracelulares, esta controlada por la represion del
catabolito o el producto final. La « amilasa de algunas cepas de Bacillus
licheniformis experimenta represion por el catabolito por los productos finales
mayoritarios de la hidrdlisis del almidéon con a amilasa, tal como sucede con la
presencia de glucosa libre en el caldo de cultivo, que incluso inhibe de forma totai
la sintesis de a amilasa en cultivo discontinuo (batch) [44]. El principal represor en
la disrrupcion del almidon a partir de Bacillus licheniformis es la glucosa. En la
actualidad es posible encontrar cepas de Bacillus licheniformis capaces de
soportar elevadas concentraciones de glucosa, incluso de usar esta como fuente
de carbono para su metabolismo energético. Esto hace pensar que el
microorganismo consume las moléculas mas sercillas, en este caso la glucosa.
Cuando esta se agota los compuestos mas complejos como el almidén son
degradados, para lo cual se genera la necesidad de sintetizar enzimas capaces de
realizar este trabajo. Es por eso que para el Bacillus licheniformis 44MB82-G la
formacion de o amilasa se presenta antes de la fase de equilibrio en el crecimiento

celular, cuando existe glucosa iniciaimente en el medio de fermentacion.



3.4.3.6 Tiempo de incubacion.

El tiempo de incubacion depende de la represion de metabolito o catabolito. Es de
esperarse que cuando el almidon es fraccionado, se produzca cierta cantidad de
azticares simples que puedan inhibir la sintesis de o amilasa. E! periodo
aproximado de incubacion para {a mayoria de la cepas de Bacillus licheniformis en
cultivo discontinuo (batch), varia de 15 a 20 hr. [61] Pero para aquellas cepas que
son resistentes a la glucosa, el tiempo de incubacion puede prolongarse hasta las
120 hr. [57]

El uso de cultivos aerobios sumergidos en reactores de tanque agitado es el
proceso tipico para la produccion de enzimas extracelulares entre
microorganismos. [25] En la fig. 3.4 se representa un esquema tipico para la

produccién de enzimas.
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Fig. 3.4 Representacion esquematica de una fermentacion tipica para ta
produccion de enzimas. {49]




4. BIOREACTORES.

4.1 Clasificacion de los reactores biolégicos.

Los bioreactores se pueden clasificar de diferentes formas:

1. De acuerdo a la forma de adicion de sustratos en las multiples configuraciones
de reactores biologicos.

2. De acuerdo a la forma en que se encuentre el microorganismo dentro del
reactor (inmovilizada o suspendida libremente)

3. De acuerdo a la forma en que se lleve el mezclado del caldo de cultivo:
agitacion mecanica fig. 4.2, agitacion gaseosa fig. 4.3 y agitacion externa fig.
4.4

4. De acuerdo al tipo de biocatalizador (enzimas, microorganismos aerdbicos,
anaerobios).

Existe una amplia gama de configuraciones de biorreactores, que se aplican bajo
diferentes condiciones de operacion, establecidas por el tipo de microorganismo y
de sus demandas metabdlicas. Entre los mas comunes basta por mencionar los
siguientes:

- Tanque agitado.

- Columna de burbujas.

- Reactores de tiro o corriente de aire.
- Lechos empaquetados.

- Lechos fluidizados.

- Lecho de goteo.
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4.2 Bioreactores de tanque agitado.

Los reactores de tanque agitado, a escala industrial, tienen la ventaja de requerir
un bajo costo de capital y de bajos costos de operacion. Estos reactores, son
utilizados para cultivos aerobios y anaercobios, siendo para estos ultimos de una
configuracion mas sencilla. Lo que se busca en el disefo de los reactores
agitados, es el aseguramiento de una buena mezcla del caldo de cuiltivo y de una
mayor dispersion del oxigeno, para el caso de cultivos aerobios.

La mezcla y dispersion de las burbujas se facilita mediante el uso de rodetes, lo
cual requiere una gran cantidad de energia por unidad de volumen. Se hace uso
de deflectores que impiden la formacion de vortices. En los fermentadores altos,
se utilizan con frecuencia varios rodetes, para mejorar el mezciado dentro del
reactor. Algunos cultivos generan espuma, por lo cual es necesario considerar un
espacio libre de liquido (30 al 30 %) dentro del reactor, ademas de instalar rodetes
con la funcidn de romperla.

E! factor de forma o relacion altura diametro, esta en funcion del tiempo de
contacto enire las burbujas y el medio; por lo tanto esta relacion crecera conforme
aumente el grado de aereacion requerido. Los reactores de tanque agitado,
requieren de un sistema de eliminacion de calor, 1o cual se consigue mediante la
instalacion de camisas o de serpentines de refrigeracion, ya sea interno o
externos.
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Fig. 4.1 Fermentador usado para la produccion de
penicilina de 100 m? [5]
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Fig. 4.2 Biorreactores con agitacion mecanica {5).
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Fig. 4.3 Biorreactores agitados de forma externa mediante el
movimiento del caldo de cultivo impulsado por bombas [5)

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN 2"




Fig. 4.4 Reactores agitados por aire comprimido [S].
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Los fermentadores de tanque agitado, se utilizan para reacciones con enzimas
libres e inmovilizadas, asi como para el cultivo de células en suspencion o
inmovilizadas; y cuando se utilizan determinados catalizadores que nos son
faciimente dafados por el rodete encargado del mezclado.

El uso de reactores agitados, es factible cuando se trabajan con volumenes de
produccion menores de 500 m> ya que arriba de este valor, la potencia necesaria
para conseguir una mezcla adecuada llega a ser extremadamente alita. [42,21] Es
recomendable también en cultivos que presenten viscosidades altas, facilitando
asi la transferencia de masa.

4.3 Bioreactor de columna de burbujas.

En este tipo de reactores, la mezcla del caldo de cuitivo y 1a aereacion, se lleva a
cabo mediante |a inyeccion de gas; lo cual elimina gastos en energia por agitacion
mecanica (Fig. 4.5). Este tipo de reactores, son usados industrialmente en la
produccion de levadura de panaderia, cerveza y vinagre, y en el tratamiento de

aguas residuales. A diferencia de los reactores de tanque

Salida de gas

Sumi o de aire

Difusor

Fig. 4.5 Biorreactor de columna de burbujas. [21]
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agitado, estos disminuyen el numero de estructuras internas. La altura del reactor,
debe ser mayor que el diametro, dado que la transferencia de oxigeno al caldo de
cultivo, se da por libre ascension de las burbujas. En |la produccion de levadura de
panaderia, es normal utilizar relaciones de altura diametro de 3:1, mientras que en
otras aplicaciones pueden utilizarse torres con relaciones de 6:1. Algunas veces,
en reactores de columna muy altos, se instalan placas horizontales con superficies
perforadas para evitar |la coalescencia de las burbujas y lograr una mejor
distribucion del aire. Las ventajas de los reactores de columna de burbujas
incluyen los bajos costos de capitat, |la ausencia de partes moviles y un adecuado
rendimiento de transferencia de masa. [24]

La formacion de las burbujas, define el comportamiento de la hidrodinamica de la
columna de burbujas y de la transmision de calor. Existen deferentes regimenes
de flujo dependiendo del caudal de gas, del disefio del difusor, del diametro de la
columna y de las propiedades del medio. Normalmente, se trabaja a caudales de
gas, donde se desarrolla un flujo cadtico de circulacion, y se forma un flujo
heterogéneo, en este régimen, las burbujas y el liquido ascienden por el centro de
la columna, mientras que en la proximidad de las paredes existe un flujo
descendente de liquido, formandose asi, corrientes de gas retromezclado.

4.4 Bioreactor de tiro o corriente de aire.

La mezcla del caldo de cultivo, en estos reactores, también se produce por
inyeccion de gas a presion (Fig. 4.6). Los reactores de tiro de aire, se utilizan a
menudo para cultivos de celulas animales y vegetales, y catalizadores
inmovilizados porque los niveles de cizalla son bastante inferiores que en los
reactores agitados. En estos reactores, las corrientes de flujo, estan bien definidas
debido a la separacion fisica de las corrientes ascendentes y descendentes. El
gas es inyectado por una seccidn del reactor denominado ascensor (riser).
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Fig. 4.6 Reactores de tiro de aire. [21]

La presencia de gas en el liquido, provoca una disminucion de densidades, lo cual
provoca un movimiento ascendente del liquido en el riser. El gas se retira del
liquido en la parte superior del reactor, dejando el liquido mas pesado libre de
burbujas y se recircula a través del conducto descendente (downcomer). La
configuracion de tiro de aire, le confiere un grado de estabilidad al flujo det liquido
en comparacion con el de columna de burbujas, pudiendo utilizarse mayores
caudales de gas, sin producir problemas de operacién como puede ser el flujo de
piston o nebulizaciones. Los reactores de tiro de aire, se han utilizado en la
produccion de proteinas de origen unicelular a partir de metano! y gasoil, asi como
en el cultivo de células animales y vegetales y en el tratamiento de aguas

municipales y para la industria.
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4.5 Bioreactores de lechos empaquetado.

Los reactores de lecho empaquetado, consisten de un tubo generatmente vertical,
relleno o empaquetado con particulas de catalizador inmovilizado (Fig. 4.7). El
medio de cuitivo puede alimentarse por la parte superior o inferior de 1a columna y
forma una fase liquida continua entre las particulas. Este tipo de reactores, ha sido
utilizado a escala comercial con células o enzimas inmovilizadas para la
produccion de aspartato y fumarato, la conversion de penicilina a acido 6-
aminopenicilanico y en la resolucion de isbmeros de aminoacidos.

La transferencia de materia entre el medio liquido y el catalizador sdlido se facilita
trabajando a caudales elevados de liquido a travées del lecho, para lo cual
normalmente se recircula el liquido. La areacion en los lechos empaquetados, se
realiza generalmente en un recipiente separado, ya que si se inyectara aire
directamente en el lecho, la coalescencia de las burbujas produciria bolsas de gas
y canalizaciones o una distribucion deficiente del flujo. Los lechos empaquetados,
por consiguiente, no pueden ser utilizados en procesos, donde se produzcan
grandes cantidades de diéxido de carbono u otros gases que puedan ser
atrapados en el relleno.

4.6 Bioreactor de lecho fluidizado.

Los reactores de lecho fluidizado, son muy similares a los de lecho empaquetado,
solo con la diferencia de que en estos, el material de empaque o inmovilizacion, no
se encuentran fijos (fig. 4.9). El aire puede ser alimentado por la parte inferior del
reactor, sin problemas de acumulacion entre las particulas de empaque. Este tipo
de reactores se utiliza en e! tratamiento de residuos con arena o un materia similar
que soporta las mezclas de poblaciones microbianas. También puede utilizarse
con organismos floculantes en los procesos de fabricacion de cerveza o en la
produccion de vinagre.
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Fig. 4.7 Reactor de lecho empaquetado, con
recircutacion del medio. [21]

4.7 Bioreactores de lecho por goteo.

Este tipo de reactor, es otra variacion del lecho empaquetado (fig. 4.8). El liquido o
caldo de cuitivo, es rociado en forma de rocio (spray), en la parte superior del
empaquetamiento y las gotas descienden a través del lecho en forma de
pequenas corrientes. El aire puede introducirse por la parte inferior del reactor, y
puesto que la fase liquida no es continua, el aire o cualquier gas., se mueve con
relativa facilidad a través del empaquetamiento. Este tipo de reactores se utilizan
ampliamente en el tratamiento de aguas residuales.
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Fig. 4.8 Reactor de goteo. [21]
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Fig. 4.9 Reactor de lecho fluidizado. [21]
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4.8 Formas de operaciéon de biorreactores.
Las principales formas de operacién en biorreactores son cultivos de tipo continuo,
intermitente (batch) y derivaciones del cultivo batch. A continuaciéon se resumen
los principales tipos que operan los biorreactores.
1. Discontinuo o batch.
2. Semibatch o semicontinuo.
a) Sin control de recirculacion.
Adicion intermitente.

Semibatch constante.
Semibatch exponencial.

bHwh =

Semibatch optimizado.
b) Con control de recirculacion.
Control indirecto recirculado

Control directo recirculado.
Control de valor constante.

AOUN -

Control optimo.
3) Semibatch recirculado.
4) Batch recirculado.

5) Cultivo continuo.

a) Cultivo continuo sin ningun control de recirculacion en el quirniostato.
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b) Cuttivo continuo con control de recirculacion.

1) Turbidostato.
2) Nutriostato.
3) Auxostato.

Las tres principales formas de operacion comiunmente usadas a escala industrial
son batch, semibatch y continuo [2]). Cada una de estas formas de operacion han
servido para resolver problemas especificos de procesos biotecnolégicos, dado
que no todos los sistemas biolégicos se comportan de la misma forma en su
funcionamiento metabdlico.

En la fig. 4.10 se muestra de forma grafica el comportamiento general que exhibe
la concentracion de sustrato respecto a la concentracion celular, en funcion del
tiempo para: a) cultivo batch, b) semibatch, ¢) continuo.

o -

a) b) c)

Conc.

Tiempo

Fig. 4.10 Comportamiento general de los principales tipos de operacion de
biorreactores. (2]

En e! cultivo batch la concentracion de sustrato y la concentracion de biomasa
cambian inversamente proporcional conforme transcurre el tiempo; mientras que
en el cultivo continuo la concentracion de biomasa y la concentracion de sustrato
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tienden a permanecer constantes durante el tiempo de cuiltivo. En el cultivo
semibatch la concentracion de sustrato permanece constante, mientras que la
concentracion de biomasa se incrementa conforme avanza ef tiempo.

4.8.1 Cultivo intermitente o batch.

En el cultivo batch todos los nutrientes, asi como las sustancias amortiguadoras
de pH y otros quimicos son agregados al principio del cultivo a excepcion del
oxigeno cuando se trata de un proceso aerobio, el cual se debe estar
administrando continuamente. Una vez obtenido los niveles deseados de producto
o productos, estos son retirados del reactor biologico.

independientemente del tipo de reactor bioldgico usado, lo que se busca es que
los componentes del caldo de cultivo se mantengan de forma homogénea, para lo

cual la mayoria de los biorreactores son tanques agitados. [2]

La rentabilidad de un sistema batch esta en funcion del tiempo necesario para
obtener niveles deseados de los metabolitos sintetizados, de tal manera que los
costos de operacion se reducen mientras menor sea el tiempo de cuitivo.

El tiempo total (t) de reaccion el cultivo batch es la suma de todos los tiempos que

consumen operaciones inherentes a la preparacion del cultivo tal que:

tr =ty +lp gyt (4.1)

Donde:
tiempo de reaccidon en cultivo batch.

te
t, = tiempo de adaptacion o lag.
tp, = tiempo necesario para limpiar, esterilizar y preparar el reactor.

the= tiempo de recuperacién de! producto del reactor.
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El tiempo de reaccion necesario para producir una determinada concentracion de
biomasa, de producto o de disminucion en la concentracion de sustrato, puede
obtenerse por sencillos balances de materia. Considerando que el volumen en el
biorreactor se mantiene constante y que no hay entrada ni salida de producto, se
Hega a la siguiente ecuacién para la concentracion de biomasa:

axv
dt

=p XV -k yXV (4.2)
Donde: X = concentracion de biomasa.

u = velocidad especifica de crecimiento.

ka = velocidad especifica de muerte celular.

V = volumen del medio de cultivo.

Dado que la velocidad especifica de crecimiento es constante en la mayoria del
periodo de crecimiento exponencial e igual a la velocidad especifica de
crecimiento maxima y kg puede considerarse constante, integrando la ecuacion
(4.2) y considerando que a t = 0, x = X,, siendo x la concentracion de ceélulas
inicial, se tiene que:

x=xoe“max —kgh (4.3)

De la ecuacion (4.3) se obtiene que el tiempo de cultivo batch (tv) necesario para
llegar a una concentracion de biomasa final X; es: ’

b= Xe (4.4)
b= " limax ~Kg | Xo :

Donde:
Xy = concentracion de biomasa final.
Xo = concentracidn de biomasa inicial.
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De la misma forma, se pueden predecir los tiempos en funcion de las
concentraciones de sustrato realizando un balance de materia en el biorreactor.
Ademas si en un cultivo batch la formacion de producto no esta asociada al

crecimiento, el tiempo de reaccién sera: [21]

Q
q(és’tv-):—[yu Sty P +ms]XV (4.5)
XS PS

Integrando la ecuacion (4.5) y despejando el tiempo se tiene que:

I (4.6)

max Ao+ % ms )
Yxg HmaxYpg Hmax

Donde: 4imax = velocidad especifica de crecimiento maxima.
So, St = concentracion de sustrato inicial y final respectivamente.
Yxs = rendimiento de biomasa a partir de sustrato.
Yps = rendimiento de producto a partir del sustrato consumido.
Q, = velocidad especifica de formacion de producto.
m, = velocidad especifica de mantenimiento.

El tiempo requerido para la formacion de producto en batch se obtiene realizando
el siguiente balance de materia:

aPV) _
! = QpXV (4.7)

Considerando que la velocidad especifica de formacién de producto es constante y
gue la muerte celular es despreciable respecto a la velocidad especifica de
crecimiento se tiene que:
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1 #max
ty, = e I 1 TSR -P, 4.8
b K max '{ xOQp ‘:f O)] B ( )

Donde: P¢= concentracion de producto final.
Po.= concentracion de producto inicial.

En un cultivo batch, las velocidades especificas de crecimiento celular, formacion
de producto y consumo de sustrato, son definidas de la siguiente forma, en
cualquier etapa de la curva de cultivo.

_1dX

E=whr (4.9)
_1d

Qg = % ot (4.10)
_1dP

Qp Txdt @1n

4.8.2 Cultivo semi - continuo o fed batch.

E! sistema fed batch opera con la adicion continua o intermitente de uno o mas
nutrientes a un sistema batch. A diferencia del cultivo batch, el volumen del medio

de cultivo no permanece constante y varia conforme transcurre el tiempo.

Con este tipo de operacidon se evita que se produzcan elevadas velocidades de
crecimiento, 0 que se inhiba el crecimiento celular dado a las altas
concentraciones de sustrato en el medio de cultivo. La velocidad de alimentacion
de sustrato se puede establecer de acuerdo a los niveles de oxigeno disuelto o a
la composicién del gas de salida. Esto es de gran importancia ya que si no se
tiene una elevada difusion de oxigeno en el medio de cultivo, la velocidad de
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crecimiento celular se puede ver reducida. El sistema fed batch en la practica es

mas aplicada a fermentaciones que a reacciones enzimaticas. [24]

E! sistema fed batch posee la ventaja sobre el cultivo batch de que se pueden
controlar los cambios que presenta el rendimiento real de un metabolito deseado
al cambiar la concentracion de sustrato en el medio de cultivo.

£l balance para la concentracion celular (X) esta dado por la siguiente expresion:

5’% =FX, +p XV — Kk XV (4.12)

Donde: V = volumen que ocupa el medio de cultivo.
F = flujo masico de la corriente de alimentacion.
Xy= flujo masico de la concentracion de biomasa en |a corriente de

alimentacion.

En el sistema fed batch el volumen del caldo de cuitivo no permanece constante,
por lo que su cambio con respecto al tiempo depende de la velocidad de

alimentacion es decir dv/dt = F.

La relacion entre el flujo masico de la corriente de alimentacion y el volumen del
medio de cultivo se define como la velocidad de dilucion D, D=F/V.

Tomando en cuenta estas consideraciones. el cambio de células en funcién del
tiempo sera:
dax

= =DX, + X ~ky, —D) (4.13)
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De la misma forma, si realizamos un balance de materia para los cambios de
concentracion de sustrato en funcion del tiempo para una reaccién asociada al
crecimiento sera:

ASV) s, —(9"-‘--~+ 3” »Fm,]xv (4.14)

Diferenciando el primer término de la ecuacion (6.14) y retomando que D=F// se
tiene que:

ds 13 Q,
-==D(§,-8 )-| F--+ % +m, [X 4.15
dt (S, ) (Yxs * Yps M. ( )

El hecho de que la velocidad de dilucion dependa del tiempo, hace dificil presentar
de una forma integrada la dependencia de la concentracion de biomasa,
concentracion sustrato y concentracion de producto formado en funciéon del tiempo
en un sistema fed batch. Sin embargo las ecuaciones presentadas en estado
transitorio pueden simplificarse haciendo las siguientes suposiciones:

a) Al comenzar la alimentacion en sistema fed batch, |a concentracion de células
ya es alta y aproximadamente constante, tomando como base un cultivo en batch,
por lo que dx/dt = 0, ademas de que la concentracion de biomasa en la cormriente
de entrada es nula y de que Kg < 11 se tiene que:

u=D (4.16)
Basandose en la ecuacion de Monod se puede predecir la concentracion de

sustrato en funcion de la velocidad de dilucién como se muestra en la siguiente
ecuacion:

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN




DK
s 3 4.17
-D (4.17)

K max
b) Si existen elevadas concentraciones celulares, se considera que el sustrato
alimentado se consume casi de forma inmediata por lo que la concentracion de
sustrato en el medio de cultivo es muy pequefia en comparacion a la cantidad de
sustrato que se alimenta, por lo que ds/dt = O, si ademas, si la formacién de
producto esta asociado al crecimiento y si las necesidades de mantenimiento
celular son despreciables, puede determinarse la concentracion de biomasa en
funcion del contenido de sustrato en la corriente de alimentacion a partir de la
ecuacion (4.15).

X z=YysS, (4.18)

Con las anteriores suposiciones, los términos diferenciales desaparecen en las
ecuaciones (4.11) y (4.12), aparentando estar en estado estacionario, con lo cual
es posible predecir cambios en las concentraciones de biomasa, producto vy
consumo de sustrato, como se muestra en las ecuaciones (4.13) y (4.14).

4.8.2.1 Cultivo semibatch sin control feedback.

El control feedback consta de un monitoreo de las condiciones por las que
atraviesa el medio de cuiltivo, como cambios en el pH, concentracion de oxigeno
disuelto, concentracion de metabolito, coeficiente de respiracion, turbidez del
medio de cultivo y presion parcial del CO-2, de manera que los niveles establecidos
de estos no cambien. En el cultivo semibatch sin control de feedback, el caudal de
alimentacion de medio nuevo que entra al reactor, cambia de acuerdo a un patron
de fiujo establecido.
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Los patrones de flujo comunmente usados son:

a) En la adicién intermitente, la alimentacion del sustrato se hace de forma
discontinua a diferentes intervalos de tiempo.

b) En semibatch constante la alimentacion de sustrato limitante se hace de forma
continua a una velocidad constante.

c) En semibatch exponencial la alimentacidon de! sustrato limitante se hace de
forma exponencial, de la misma forma que el microorganismo crece de forma
exponencial.

d) En semibatch optimizado se busca hacer los ajustes necesarios para
maximizar o minimizar funciones especificas de un microorganismo y donde se
obtengan mejores rendimientos de un producto en especifico, mediante
pruebas de ensayo y error.

L.as anteriores modalidades han sido desarrolladas para resoiver problemas en
especifico de procesos biotecnologicos dado a que no todos los sistemas
bioclégicos se comportan de la misma forma.

4.8.2.2 Cultivo semibatch con control feedback.

Este tipo de operacion se subdivide en dos categorias las cuales son:

a) Semibatch con control feedback indirecto. En esta categoria se monitorean los
factores asociados al crecimiento microbiano como pH, concentracién de
oxigeno, concentracién de metabolito, coeficiente respiratoria, turbidez del
medio de cultivo y presion parcial del CO5.

b) Semibatch con control feedback directo. En esta categoria el patron de
medicidn es {a concentracion de sustrato presente en el caldo de cultivo.
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4.8.3 Cultivo continuo.

E! cultivo continuo se diferencia del cultivo por iotes en que el suministro de
sustrato es agregado de manera continua al biorreactor, a la misma velocidad a la
que se extrae producto. El crecimiento celular se mantiene en estado continuo de
crecimiento balanceado (estado de crecimiento celular en el cual la composicion
interna de la célula no cambia a pesar de los cambios en la composicion del
medio) sin depender de los cambios de concentracion del medio de cultivo como

ocurre en el cultivo por lotes.

E! cultivo continuo es aplicado en algunas industrias tales como destilerias, en la
produccion de tevadura de panaderia y tratamientos de residuos. El cultivo
continuo es posible ya que de la misma forma que se extrae cierto cantidad del
medio de cultivo de forma continua, las concentraciones celulares se regeneran

por el crecimiento celular.

Et cultivo continuo presenta diferentes modalidades como se muestra en la
clasificacion al inicio del capitulo. Sin embargo las mas estudiadas y que tienen un
mayor uso son el quimiostato y turbidostato. El término quimiostato se refiere a un
tanque biorreactor continuo agitado, en el cual se mantiene constante el volumen
del medio de cuitivo, manteniendo una velocidad de dilucion constante con sus
respectivas concentraciones, mientras que en el turbidostato el volumen del caldo
de cultivo también permanece constante solo que en esta modalidad, se trata de

mantener constante la concentracion de biomasa

En la operacion de un reactor continuo, la cantidad de material que se puede
procesar esta representado por el flujo masico F. La rentabilidad de un cultivo
continuo se puede medir mediante parametros de operacion como el tiempo de
residencia y la velocidad de dilucion, como se representa en la siguiente ecuacian:
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(4.19)

Donde:
D = velocidad de dilucion que representa el niumero de volumenes de
medio que pasa a traveés del reactor por hora.
t, = tiempo de residencia.

Visto desde el punto de vista econdmico, entre menor sea el valor de t, los costos
seran mucho menores, lo cual significa que una mayor cantidad de producto sera
obtenido.

Las ecuaciones basicas que rigen el comportamiento del quirniostato se obtienen
mediante un balance de materia, en estado estacionario:

FX1 - FX + uXV - kgXV = 0 (4.20)

DondefF es el flujo masico de la corriente de entrada, la cual es igual a la salida de
producto.

Considerando que la muerte celular es despreciable respecto a la velocidad
especifica de crecimiento y que la concentracion de células en la corriente de
entrada no existe (Xy = 0) en la ecuacion (4.20), y retomando la definicion de la
velocidad de dilucién D se tiene que:

u=D (4.21)

Si a esta regla aplicamos la ecuacion de Monod la obtendremos entonces la
relacion existente entre la velocidad de dilucion y la concentracion de sustrato.

8= D (4.22)
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Si resolvemos de la misma forma un balance de materia en el reactor para el
sustrato limitante en estado estacionario y con formacion de producto no asociado
al crecimiento, la relacion entre la velocidad de dilucion y la concentracion de
biomasa sera:

PS

Q
FS, —FS+[¢5— + vf~+m_)xv =0 (4.23)

Despejando la concentracion de biomasa se tiene que:

2 (4.24)

Cuando no existe formacion de producto asociado al crecimiento y las funciones
de mantenimiento celulares son despreciables, |a ecuacion (4.24) se simpilifica a:

]Yxs (4.25)

La relacion existente entre la velocidad de dilucion y la formacion de producto se
obtiene realizando el balance de materia en el reactor para la formacion de
producto en estado estacionario de la siguiente manera:

FPi - FP + QpXV = 0 (4.26)

Despejando la concentracion de producto:

pop,+ X

) 5 (4.27)
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Donde Q, depende del tipo de cinética de formacion de producto o bien de datos
experimentales.

Existe una tasa de dilucion minima a la cual ocurre la eliminacion total de células
en el reactor, llamada tasa de dilucion critica Dqn, en la practica es
aproximadamente igual a umax. En el cultivo continuo es recomendable trabajar a
velocidades de dilucion por debajo de la tasa de dilucion critica ya que si existen
fluctuaciones en el flujo de alimentacion los cambios en concentracion de biomasa
y sustrato no cambia tan bruscamente (fig. 4.11).

La productividad de biomasa se define como:

Q, =DY,e [s, . ] (4.28)

Concentracién *
de biomasa
(x)

Concentracién
de sustrato (s)

velocidad de dilucién D.

Fig. 4.11 Dependencia de la concentracion de biomasa en funcion de la
velocidad de dilucion. [52]

La ecuacion (4.27) sdlo es valida cuando la formacion de producto esta asociada
de forma directa al crecimiento y cuando los efectos de mantenimiento son
despreciables. Interpretado de otra forma la productividad de biomasa, se
considera como la cantidad de producto que sale del biorreactor por unidad de
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tiempo. Como se muestra en la fig. 4.12, se puede tener un valor optimo en la
velocidad de diluciéon a la cual se tenga la mayor productividad, sin embargo en la
practica Do = Dc, pOr lo cual pueda ser riesgoso trabajar bajo estas condiciones.

Productividad
volurmétrica
de biomasa
Qg

D optima

'
'
1
!
i
I
)
'

.

velocidad de dilucién D.

Fig. 4.12 Productividad volumeétrica de biomasa respecto a la velocidad de
dilucion. [9]

La tasa de dilucidn optima se puede obtener por la derivacion de la ecuacion
{4.27) con respecto a D e igualando a cero se obtiene que:

LT g Y
— (1- < ) (4.29)

La ecuaciéon (4.28) es aplicada cuando ia formacion de producto esta asociado _al
crecimiento y las necesidades de mantenimiento son despreciables. La velocidad
de dilucién critica se puede calcular a partir de la ecuacién (4.25), igualando la

concentracion de biomasa a cero de manera que:

D, = EmeS (4.30)

et = K, + S,
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4.8.4 Comparacion entre cultivo batch y cultivo continuo.
a) Ventajas del cultivo continuo sobre el cultivo batch.

e« La rapidez de crecimiento se puede controlar y mantener mediante la adicion de
sustrato limitante.

e Se puede optimizar la composicion del medio mediante pruebas de ensayo y
error.

e Determina los parametros cinéticos de una forma mas precisa.

e Se puede mantener fa produccion de metabdlitos secundarios durante el
crecimiento celular.

e Se pueden obtener mayores productividades por unidad de volumen y menor
perdida de tiempo en tiempo improductivo como en operaciones de limpieza y
preparacion y esterilizacion del medio de cultivo asi como del reactor.

e Se puede mantener una mezcla de cultivos sin tener el riesgo de que un
microorganismo se desarrolle mas que otro.

b) Desventajas del cultivo continuo comparado con el cultivo batch.

+ No siempre se puede lograr la producciéon de algunos productos no asociados al
crecimiento.

e La acumulacion de células. en las paredes del quimiostato pueden ocasionar
fluctuaciones en el régimen permanente del cultivo continuo.

e Es dificil la aplicacion de procesos continuos a cultivos los cuales aumentan la
viscosidad del medio y complican a que se lleve el regimen permanente.

e El crecimiento por periodos largos puede generar problemas de contaminacion.

« Es importante tener equipo auxiliar que asegure la continuidad del proceso.
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CAPITULO 1II: FENOMENOS DE TRANSPORTE

5. FENOMENOS DE TRANSPORTE EN EL PROCESO
MICROBIANO.

En el disefno de reactores, es indispensable tener en cuenta los factores que
afectan la transferencia de masa, y que pueden alterar la conversion de sustratos
en productos. Los nutrientes se pueden presentar en formas sodlidas, liquidas y
gaseosas, por tal motivo, encontramos las siguientes situaciones de transferencia
de masa:

a) Transferencia de materia liquido - sdélido.
b) Transferencia de materia liquido - liquido.
¢) Transferencia de materia gas - liquido.

Para poder explicar el transporte de materia, normaimente se recurre a ia teoria de
la capa limite difusional, la cual se basa en la idea de que en ia zona de contacto
entre las fases, se forma una pelicula de fluido o capa limite de transferencia de
materia, pese a la turbulencia que se presente entre ambos fluidos. En la interface
el proceso de transferencia de materia se lleva a cabo por difusién molecular.

Interface

Direccién de  *—1— la transferencia

/"’—- ca1
Pelicula del fluido \———————» CAl +—————

Pelicuta del fluido 2
CAl
CA2

Fig. 5.1 Representacion esquematica de la teoria de la pelicula. La diferencia
de concentraciones se presenta a |0 largo de la pelicula de fluido. [Perry 1992]
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5.1 Justificacion del tipo de bioreactor y modo de operacié | ] ok

Para la produccién de a amilasa, se requiere de una fermentacion aireada, donde
el oxigeno es un nutriente indispensable para el crecimiento celular. Por tal motivo,
se requiere de un sistema que agilice la transferencia del oxigeno por medios
convectivos, desde la burbuja de aire, hasta el punto activo de reaccion de las
células. E| uso de bioreactores agitados mecanicamente son de los mas usados
para cumplir con este objetivo [58]. El uso de bioreactores de tanque agitado, esta
limitado en funcidn de los esfuerzos de corte sobre el microorganismo, provocado
por el tipo de agitador. Para el caso de Bacillus licheniformis, este no es un
problema, ya que es resistente hasta velocidades de rotacion de 500 RPM a
escala laboratorio [57] El tipo de agitador usado para la dispersion del oxigeno
dentro del medio de cuiltivo, €l mas recomendable es el de turbina o de Rushton de
6 hojas [58]

Respecto al modo de operacion; es bien sabido que la formacion de enzima o
amilasa se presenta en la etapa de crecimiento expanencial, por lo cual un cultivo
continuo seria ideal de operar. Sin embargo, dado a las desventajas que se
presenta el cultivo continuo sobre el cultivo batch (apartado 6.8.4), se opto por la
operacion en cultivo batch. Aunado a esto, algunas cepas mejoradas de Bacillus
licheniformis, no presentan inhibicidon de la enzima o amilasa por represion de su
principal catabolito: 1a glucosa.

5.2 Transferencia de materia gas - liquido.

Para sistemas aerobios, es indispensable el suministro de oxigeno, presente en el
aire. Como es sabido, el aire es un componente poco soluble en soluciones

acuosas, lo cual lo convierte en un nutriente limitante para el metabolismo
microbiano.



La velocidad de transferencia de materia se representa por la siguiente ecuacion:

Na = kpa(C ar-Cat) (5.1)
Donde: Na = velocidad de transferencia del oxigeno del gas atl liquido.
C'aL = solubilidad dei oxigeno en el caldo de cultivo.
Cat = concentracion del oxigeno en el seno del liquido.
ke = coeficiente de transferencia de masa en la fase liquida.
a = area superficial disponible.

La solubilidad de!l oxigeno en soluciones acuosas a temperatura y presion
ambiente es solo, aproximadamente, de 10 ppm. Esta cantidad de oxigeno es
rapidamente consumida en los cultivos aerobicos y debe ser renovada
constantemente mediante la inyecciéon de gas. Esto no es facil de conseguir
debido a la baja solubilidad del oxigeno, lo que hace que la diferencia de

concentracion (CaL -CaL) sea siempre muy pequena.
5.3 Factores que afectan la demanda de oxigeno celufar.

La velocidad a la que las células consumen oxigeno en los fermentadores
determina la velocidad a que este debe transferirse desde el gas al liquido.
Muchos son los factores que influyen en la demanda de oxigeno, siendo los mas
importantes la especie celular utilizada, la fase de crecimiento del cultivo y la
naturaleza de la fuente de carbono en el medio. En cultivos discontinuos la
velocidad de consumo de oxigeno es proporcional al niumero de células presentes.
La velocidad de consumo de oxigeno esta representada por la ecuacion siguiente:

Qo = Qox (5.2)
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Donde:
Q. = velocidad de consumo de oxigeno (g/its).
Qo = demanda o toma de oxigeno por el microorganismo (g/git).
x = concentracion de ceélulas.

La demanda de oxigeno de un organismo (q.) depende en primer lugar de la
naturaleza bioquimica de la célula y de su medio ambiente nutricional. Sin
embargo cuando el nivel de oxigeno disuelto en el medio se sitta por debajo de un
cierto nivel, la velocidad de consumo de oxigeno depende también de la
concentracion de oxigeno en el liquido. Debido a la baja solubilidad del oxigeno, el
oxigeno gaseoso, generalmente en la forma de aire, libre de microorganismos no
deseados, debe ser suministrado continuamente al medio de fermentacion y
dispersado de tal forma que la velocidad de toma de oxigeno por el sistema iguale
al menos a la velocidad de consumo de oxigeno por las ceélulas. Los experimentos
muestran como la velocidad de captacion de oxigeno es generalmente
independiente de la concentracion de oxigeno disuelto a lo largo de un gran rango
de concentraciones hasta un valor critico. Por debajo de esta concentracion critica
de oxigeno disuelto, el descenso en la velocidad de toma, sigue un patron
hiperbdlico compatible con la cinética de Michaelis-Menten, tal como se muestra
en la fig. 5.2.

Si Cav es superior a la concentracion de oxigeno critica Ccnt. . Qo €S una constante,
maxima e independiente de Ca.. Para eliminar las limitaciones de falta de oxigeno
y permitir al metabolismo celular funcionar a su mayor velocidad, la concentracion
de oxigeno disueito en cada punto del fermentador debe ser superior a la critica
Cem.

h
n




Qo

Regién con oxigeno
fimitado.

Concentracién critica de oxigeno

disuelto.
/

Concentracién de oxigeno disuelto (mg ")

Fig. 5.2 Relacidon entre velocidad de toma de
oxigeno y concentracion de oxigeno disuelto. [52]

Para células con relativamente altos niveles de Ccm el hecho de transferir
suficiente oxigeno como para mantener ca >Ccn ©s siempre mas dificil que para
cultivos con valores bajos de Cem. Las velocidades de demanda de oxigeno son
mayores cuando se utiliza glucosa ya que la glucosa se consume mas

rapidamente que otros azdcares o substratos que contienen carbono.

5.4 Factores que afectan la transferencia de oxigeno en el medio de
fermentacion.

5.4.1 Transferencia de oxigeno desde las burbujas de gas a las células.

En las fermentaciones aerdbicas, las moléculas de oxigeno deben superar una
serie de resistencias al transporte antes de poder ser utilizadas por las células.

1. Transferencia desde el interior de la burbuja hasta la interface gas - liquido.

2. Movimiento a traves de la interface gas - liquido.

3. Difusion a través de la pelicula liquida relativamente inmovil que rodea la
burbuja.

4. Transporte a través del seno del fluido.

5. Difusion a través de la peilicula liquida relativamente inmaévil que rodea las
células.

6. Movimiento a través de |a interface liquido - célula.
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7.. Si las células estan en fléculo, agregado o particula sdlida, difusién a través

" del solido hasta cada célula individual.
8. Transporte a través del citoplasma hasta e! lugar de reaccion.

: ENEE
‘2, \\ AN
LAY fq hY

" ! PR, vy e
Vs
,P\ Pelicula liquida \
- '
1
Burbuju de aire Micelio

Fig. 5.3 Transferencia de oxigeno desde las burbujas
hasta el sitio de reaccién. [28]

En este caso se ha supuesto que la resistencia en la pelicula de liquido sea
superior a la transferencia de materia gas - liquido. El! valor relativo de las
diferentes resistencias a la transferencia de materia depende de la composicion y
propiedades . reoldgicas del liquido, de la intensidad de la mezcla, del tamafo de
las burbujas, del tamafio del agregado de células, de las caracteristicas de
adsorcion en la interface y de otros factores [25].

Para la mayoria de los biorreactores es valido el siguiente analisis.

1. La transferencia a través del seno de la fase gaseosa en las burbujas es
relativamente rapida.

2. La interface gas-liquido constituye una resistencia despreciable

3. La pelicula liquida alrededor de las burbujas es una resistencia importante a
la transferencia de oxigeno.

4. En caldos de fermentacion viscosos puede ser dificil alcanzar una mezcia
rapida. Si esto ocurre, la resistencia a la transferencia de oxigeno en el senoc
del liquido puede ser importante.



5. Si las células forman grandes agregados, la resistencia en |la pelicula liquida
puede ser importante.

6. La resistencia en la interface célula - liquido es generalmente despreciable.

7. Cuando las células se encuentran en forma de agregados, la resistencia en
el interior de las particulas es importante, ya que el oxigeno tiende a difundir
a traveés del floculo para alcanzar el interior de la célula. La magnitud de la
resistencia depende del tamafo det agregado.

8. La resistencia intracelular a la transferencia de oxigeno es despreciable
debido a las pequefias distancias existentes.

Cuando las células se encuentran dispersas en el liquido y el caldo de
fermentacion se encuentra en mezcla perfecta, la mayor resistencia a la
transferencia de oxigeno corresponde a la pelicula liquida que rodea las burbujas
de gas. El transporte a través de esta pelicula llega a ser la etapa limitarnte del
proceso y controla la velocidad global de transferencia de materia En el estado
estacionario no puede existir acumulacion de oxigeno en ningun lugar del
fermentador, por lo que la velocidad de transferencia de oxigeno desde las
burbujas debe ser igual a la velocidad de consumo de oxigeno por las células, por
lo que se tiene que:

kealCy - Ca )= qox (5.5)

La ecuacion anterior puede utilizarse para deducir alguna relacion importante en
los fermentadores de tanque agitado. De esta manera puede calcularse la
concentracion maxima de células que puede soportar el sistema de transferencia
de oxigeno del fermentador.

X e = K120 (5.6)
Q.
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La comparacnon de los valores de xmax Obtenidos puede utilizarse como indicador

de la efectividad relativa de la transferencia de materia en las fermentaciones
aerobias. Otro parametro importante es el minimo kia necesario para mantener
CaL > Cem ©n el fermentador [21]. Esto puede calcularse a partir de la ecuacion
(5.6) como sigue:

x
(@) = (g (5.7)
AL

5.4.2 Efecto de los solutos.

La presencia.de solutos : como sales, acidos y azucares presenta un importante
efecto sobre Ia'solubllldad del oxigeno en agua, por lo tanto la solubilidad del
oxlgeno dlsmnnuye al aﬁadlr iones y azucares al medic de fermentacion.

54.3 Efécto dé las b‘urbujas.

La velocidad de transferencia de oxigeno en los caldos de fermentacion se ve
afectada por varios factores fisicos y quimicos que varian el valor de k. o el de a,
o de la fuerza impulsora de transferencia de materia (CaL - CaL). El valor de k,a en
los liquidos de fermentacién tiene un valor aproximado de 3-4x10™ ms' para
burbujas mayores de 2-3 mm de diametro. Este valor puede reducirse hasta 1x10°
+ ms™! para burbujas de menor tamafio dependiendo de la rigidez de las mismas.
Para burbujas de tamano superior a 2-3 mm, k_ es relativamente constante e
independiente de las condiciones. Si se necesita una mejora sustancial de las
velocidades de transferencia de materia, es mas efectivo centrar la atencién en
aumentar el area interfacial. El comportamiento de las burbujas afecta en gran
medida el valor de k. a. Algunas propiedades de !as burbujas afectan el valor de
ke, mientras que otras varian el area interfacial a. Los fermentadores agitados se
utilizan generaimente para cultivos aerobios. En estos recipientes, el oxigeno se

suministra al medio mediante la creacion de enjambres de burbujas de aire bajo



del rodete. El rodete provoca la dispersion de gas a través del resto del recipiente.
En la mayoria de los recipientes agitados industriales las burbujas pasan una gran
parte de su tiempo flotando libremente a través del liquido después de la
dispersion inicial del rodete. El resultado es que practicamente todos los reactores
de tanque agitado a escala comercial operan en un régimen de libre ascenso de
las burbujas. La propiedad mas importante de las burbujas de aire en los
fermentadores es su tamafo; la maxima area interfacial a se consigue si el gas
se encuentra disperso en multitud de pequenas burbujas. Por lo tanto el principal
objetivo en el disefio de un biorreactor consiste en crear un alto nivel de dispersion
de gas. Las burbujas pequenas poseen velocidades de ascension bajas, por lo
que el tiempo de residencia en el liquido es mayor y disponen de mas tiempo para
que se disuelva el oxigeno. Las burbujas pequenas crean, por lo tanto, elevados
contenidos de gas, definidos como ia fraccion de volumen del fluido en el reactor
ocupado por gas:

e = Ve (5.8)
V, + Vg
Donde: £ = contenido de gas (hold-up)
Ve = volumen de burbujas de gas en el reactor.
VL = volumen del liquido.

A pesar de que es aconsejable la formacion de burbujas pequenas, existen limites
de tipo practico. Burbujas con diametros << 1mm pueden llegar a ser un
inconveniente en los biorreactores ya que la concentracion de oxigeno en estas
burbujas se equilibra con la del medio en unos pocos segundos por o que el
contenido de gas no refleja la capacidad del sistema para la transferencia de
materia, esto es todavia mas preocupante en caldos no newtonianos viscosos
donde las burbujas diminutas permanecen durante largos periodos de tiempo ya
que su velocidad de ascension disminuye [21]. Como regla general puede decirse
que en los cultivos viscosos deben emplearse burbujas relativamente grandes. Si
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las burbujas tienen tamafos de inferiores a 2-3 mm, los efectos de la tension

superficial dominan e! comportamiento de la superficie de la burbuja. Una
superficie de burbuja rigida da valores de k. mas bajos, por lo Que puede
concluirse que k. disminuye conforme disminuye el diametro de las burbujas por
debajo de 2-3 mm. Sin embargo, k. para burbujas menores de 3 mm disminuye
por efectos de la superficie. Las burbujas muy pequerias << 1mm deben evitarse,
especialmente con liquidos viscosos.

Entre los procesos fisicos que determinan el tamafio de las burbujas se
encuentran la misma formacion de la burbuja, la dispersion del gas y la
coalescencia. Las burbujas de aire se forman en el difusor o inyector. Algunos
tipos de difusores son los de tuberias abiertas, los tubos perforados, los difusores
porosos y los inyectores complejos de dos fases. Las burbujas que se forman en
el difusor generalmente son de un tamarnio relativamente uniforme y que depende
del tipo de difusor utilizado. E| intervalo de tamaifo producido es un parametro
importante en el disefioc de los fermentadores agitados por aire, como los
burbujeantes y los de columna de aire ascendente. En los reactores agitados, el
disefio del difusor y el mecanismo de formacion de burbujas son de menor
importancia en comparacion con los efectos del rodete. Como resultado de un
continuo proceso de rotura y dispersion de las burbujas por el rodete y la
coalescencia debida a la coalicion de las burbujas, el tamano de las burbujas en
los reactcores agitados es muy diferente al formado inicialmente en el difusor. La
coalescencia de las burbujas pequenas es un proceso no deseado ya que reduce
el area interfacial y el contenido de gas. La frecuencia de la coalescencia depende
principalmente de las propiedades del liguido. Las sales impiden la coalescencia,
por o que los medios de fermentacidn son de alguna medida liquidos no
coalescentes, siempre dependiendo de su composicion.

Si la velocidad dei agitador es baja y el caudal de gas alto, el gas envuelve el

rodete sin dispersarse y la corriente de flujo se encuentra dominada por el aire
ascendente alrededor del aje del agitador. En estos casos se dice que existe

(3]



inundacién del rodete. A mayores velocidades del agitador empiezan a aparecer
pequerias corrientes de recirculacion. El gas en contacto con las palas de! rodete
tiende a disminuir el coeficiente de retardo o rozamiento agitado con el giro det
rodete y la consiguiente disminucion del consumo de potencia. En condiciones de
operacion tipicas de los fermentadores, un aumento en la velocidad del agitador
mejora el valor de k_La, excepto a velocidades muy bajas de inyeccién de aire, un
aumento en el caudal del gas produce generalmente un efecto muy pequefo
sobre kia. Un aumento en el nimero de rodetes en el eje del agitador no mejora
necesariamente k.a, incluso aunque aumente la potencia utilizada. La cantidad de
gas que pasa a traves de los rodetes superiores es peqguefa en comparacion con
el inferior, por lo que |a dispersidon adicional de gas no es significativa.

5.4.4 Efecto de los agentes antiespumantes.

La formacion de espuma en los fermentadores es muy comun, particularmente en
los sistemas aerobios. La mayoria de los cultivos producen una gran variedad de
agentes espumantes y de agentes estabilizantes de la espuma como Ias
proteinas, polisacaridos y acidos grasas. Una cantidad excesiva de espuma
flotando sobre el fermentador proporciona una via de acceso a los organismos
contaminantes y produce un bloqueo en la salida de los gases. Los liquidos y
células atrapadas en la espuma producen una reduccion en el volumen del
biorreactor y posiblemente las condiciones alli son desfavorables para la actividad
metabdlica. La adicion de agentes antiespumantes especiales al medio es el
meétodo mas comun de reducir la creacion de espuma en los fermentadores. Sin
embargo los agentes antiespumantes afectan a la superficie quimica de las
burbujas y su tendencia a coalescer por lo que presentan un marcado efecto sobre
ki,a. La mayoria de los agentes antiespumantes son sustancias fuertemente
reductoras de la tension superficial. Una disminucidon en la tension superficial
disminuye el didmetro medio de las burbujas y produce por tanto, mayores valores
de a. Sin embargo esto se contrarresta por una disminucion en la movilidad de la
interface gas-liquido, lo cual disminuye el valor de kea. Con el fin de mantener el
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caracter no coalescente del medio y elevados valores de k_a, es preferible utilizar
métodos mecanicos antes que quimicos, ya que de esta manera no se alteran las
propiedades del liquido. Los dispositivos mecanicos como los discos rotatorios de
alta velocidad que giran en la superficie del recipiente y los centrifugos son validos
cuando la creacion de espuma es moderada, con la desventaja de que estos
dispositivos consumen grandes potencias para operar en reactores a escala
comercial, ademas de tener capacidad limitada de destruccion de espuma en
cultivos altamente espumantes. En muchos casos es inevitable la utilizacion de

agentes antiespumantes de tipo quimico.
5.4.5 Efecto de la temperatura.

La temperatura de las fermentaciones aerobias afecta tanto a la solubilidad del
oxigeno CaL como al coeficiente de transferencia de materia k.. Un aumento de
temperatura produce una disminucién drastica de Ca. y, por tanto de la fuerza
impulsora de la transferencia de materia (CaL - CaL). Al mismo tiempo aumenta la
difusividad del oxigeno en la pelicula liquida que rodea a las burbujas, lo que
produce aumento en k.. Para temperaturas entre 10 y 40 °C, un aumento de la
temperatura, supone un aumento en la velocidad de transferencia de oxigeno. Por
encima de los 40 °C, la solubilidad del oxigeno disminuye, de forma apreciable,
por lo que influye negativamente sobre la fuerza impulsora y sobre la velocidad de
transferencia de materia.

5.4.6 Efecto de la presién de gas y presion parcial del oxigeno.
La presion total del gas y la presion parcial de! oxigeno utilizados para airear, los
fermentadores afecta el valor de Ca.’ que se representa por medio de la ecuacion

de Henry.

Pac = Pryac = HC aL (5.9)



- Donde: Yac = fraccién mol del oxigeno en el gas.
PaG = presion parcial del oxigeno en el gas.

PT
H

presion total del gas.

constante de Henry.

De la ecuacion (5.9) se deduce que si se aumenta la presién parcial del oxigeno

““en el gas, C'aL aumentara de ta misma forma que lo haria la fuerza impulsora (C’aL
— Cau). Por tal razon en algunas fermentaciones, para aumentar la transferencia de
materia se utiliza aire enriquecido con oxigeno o inciuso oxigeno puro.

5.5 Correlaciones para el coeficiente de transferencia de materia.

Existe una amplia literatura sobre correlaciones sobre ki a. El valor maximo de la
fuerza impulsora (C'aL — Cad) esta limitada debido a la baja solubilidad del oxigeno
en el caldo de cultivo. Por la tanto la velacidad de transferencia de masa gas -
liquido esta determinada principalmente por el k. a.

La magnitud de k. depende de:

a) Difusividad del gas disuelto en et liquido.

b) Agentes superficiales los cuales afectan las propiedades de la interface.
c) La reologia dei caido de cultivo.

d) El tamano de la burbuja.

e) Elrégimen de flujo.

A causa de la complejidad de Ilos sistemas involucrados, Ios analisis
dimensionales son inevitables, por lo cual las correlaciones son expresadas en

numeros adimensionales como [9]:

1. Niumero de Sherwood = transferencia total de materia/difusividad de cantidad de

movimiento.
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Kk, d
Sh= -t 5.10
D, ( )
2. Numero de Schmidt = transferencia difusiva de materia/difusividad de la
materia.
Sc= K- 5.11
o D, ( )
3. Numero de Grashof = fuerzas de gravitacion/fuerzas de viscosidad.
a
Gr=%09%%¢ (5.12)
o
4. Ndmero de Reynolds = fuerzas de inercia/fuerzas de viscosidad.
Re = 9Ye (5.13)
2y
5. Numero de Peclet.
Pe =Re*Sc=39Y (5.14)
D,
Donde: d = diametro de particula.

D, = difusividad de la fase liquida
u = velocidad de la masa.

En la practica, la exactitud de las correlaciones aplicadas a los sistemas biologicos
es generalmente pobre. La principal razon es que la transferencia de materia esta
fuertemente afectada por los aditivos presentes en el medio. Debido a que los
liquidos de fermentacion contienen cantidades variables de sustratos, productos,
sales, agentes tensoactivos y células, la quimica de la superficie de las burbujas
y, por tanto la transferencia de materia llega a ser muy compleja. La mayoria de
las correlaciones existentes para calcular los coeficientes de oxigeno se
determinan utilizando aire puro en agua y es dificil de corregir estas correlaciones
para diferentes composiciones del liquido. La mayoria de los estudios de

transferencia de oxigeno se han realizado en reactores agitados a escala de



laboratorio, los ci.:ales se caracterizan por una elevada turbulencia en todo el
recipiente. La fase gas se encuentra bien distribuida en los pequerios tanques
agitados, por ei contrario, la mayoria de las burbujas en los tanques agitados a
escala industrial se encuentran en ascension iibre. El resuitado es que debido a
los diferentes regimenes hidrodinamicos existentes en los recipientes pequenos y
grandes, las correlaciones para la transferencia de materia para tanques agitados
obtenidas en iaboratorio tienden a sobrestimar la capacidad de transferencia de
los sistemas a escala comercial.

Una correlacidon ampliamente utilizada para tanques agitados relaciona ki.a
directamente con la velocidad del gas y la potencia suministrada al agitador, la
cual incluye todos los efectos de flujo y turbulencias sobre la dispersiéon de
burbujas y la capa limite de transferencia de materia. Una expresion para
fermentadores agitados que contenga medios no viscosos y no coalescentes es:

o7
k,a=20x10 3[5] ug®? (5.15)

Donde ug es la velocidad superficial del gas en m/s, la cual se define como el
caudal volumétrico de gas dividido por el area transversal del fermentador. La
mayoria de l|as correlaciones publicadas, (ecuacion 5.15) no considera el
comportamiento no newtoniano de muchos fluidos de cultivos, el efecto de los
azticares y de los agentes antiespumantes afadidos ni de la presencia de sélidos
como pueden ser las células. Como el exponente de P en la ecuacion (5.15) es
también menor de la unidad, aumentos en k.a por aumentar bien el caudal de aire
o la potencia, llegaran a ser cada vez menos eficientes y mas costosos. [9]

5.5.1 Correlaciones de k.a para tanques agitados en sistemas no viscosos.

Las correlaciones para tanques agitados con sistemas no viscosos se dividen en:

o6
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P 0.4
kea= o.ozs{T’“_) v, 08 (5.16)

b) Para dispersiones no fusionantes aire — solucién de electrolito.

P 0.7
k,_a=0.018(—\‘}) A (5.17)

Estas correlaciones estan determinadas en los intervalos de potencia de
500<P/V/<10000 watts/m>. Estas son altas potencias y generalmente se aplica a
pequefia escala, sobre algunos cientos de litros.

5.5.2 Correlaciones de kia para tanques agitados en sistemas viscosos.

Frecuentemente la correlacion de ki a para fluidos no newtonianos se daen la
siguiente ecuacion:

P 033
k.a= ccnslante(-\;—) v, °% (5.18)

Existen varias correlaciones para determinar k_.a donde ia viscosidad del medio de
cultivo depende del crecimiento celular y de los productos formados durante la

reaccion. Estas correlaciones se resumen en la tabla 5.1.

Debido a la dificultad existente para predecir kia en biorreactores mediante
correlaciones existentes. los coeficientes de transferencia de materia para el
oxigeno se determinan normalmente de manera experimental. En cualquier
método que se utilice para medir k. a, las condiciones de medida deben de ser lo
mas similares posibles a las existentes en el fermentador durante la operacion.
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Tabla 5.1 Correlaciones del coeficiente volumeétrico de transferencia de masa
en tanques agitados para medios de cultivo no newtonianos y viscosos.

Rererencia Toeracion Ecuacion
Petez and Sandall [10} & u 212 (d H )' "( .._‘)“ ....v.)““(ﬁ)" 9
[ PD, o e,
Yagi and Yoshids {11] hod? (4 Nﬂ)"'( bhem )“(&.ﬁ)“(ﬁ)‘”(ﬁ)‘" 10
D, ) e L4 F] Vs
1+ 2NP2e
Ranade and Ulbrecht {12) had? oo (4 NE)"( Vs )‘“(u_.,)"" n
Dy s ot
1+ 1000M)]"*
Hocker et al. [13] Pk aW )"' .._‘)"” 12
aY. —F (_.
g . o-105] Vlhlku..lh}"
Nishikawa ct al. {14] B . had? oo J.Na (u...v )"(av')"“ 13
Dy 3 fres D o r3

NG
- oana{e it N (ey”

(22) () T - oanfos) T

Henzier [#] - o (x‘h') ( PIV )'( [A )' 13
. [ 8, = —
“eod T P\ mere ) \Gnimren™.
Obemosterer and Henzler [15) ta h‘)"‘ - a,( PV )‘ 15
Vs (AT
Kawase and Mou-Young [16) - BIP g VY e ( ) ( ) 160
ko [IX 227, 3 Wy~ Py
Ogut sod Hatch [17] ' N "IN\ 17
PO -7 Wl (-9 o= A W 1.7
N g [Yem s Ve

Asenjo (1995)

5.6 Mezclado y potencia de agitacion.

5.6.1 Mezclado.

Las funciones del mezclado son las siguientes:
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b) Dispersién de los gases como el aire cuando atraviesa el medio de cuitivo en

a) Dispersion de los nutrientes en el caldo de cultivo.

forma de pequefias burbujas.
c) La suspension de las particulas sdlidas como las células.

d) Mejorar la transferencia de calor hacia o desde el medio de cultivo.

La parte principal en el mezclado se encuentra en el tipo de agitador y del flujo que
produce. La seleccién del tipo de agitador depende del tipo de fluido a mezclar, de
la sensibilidad del sistema a la cizalla mecanica y a las demandas de transferencia
de oxigeno. La fig. 5.2 muestra los intervalos de viscosidad para diferentes
agitadores.

107 ,
B 10¢ 3
{E 10 E3
LB 2 ‘
| | 2 <& I ;
i J— 5 % ,
P B |§ | £1° s
: 103 g — g :

10 1 g

] ——b

11po deo rodeta

Fig. 5.2 intervalos de viscosidad para diferentes agitadores. {21}

Existen diferentes configuraciones de agitadores (fig. 5.3) con diferentes
funciones:

a) Agitadores de flujo radial. Los agitadores de flujo radial crean corrientes que

fluyen desde el agitador hacia las paredes del tanque como se observe en la
fig. 5.4a. Los agitadores de canalete y de turbina, especificamente el de disefo
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46 Hojas planas, ‘se’Usan.a menudo para operaciones de transferencia de
masa. [58]‘ Comuanmente’las relacione de diametro del impulsor (dj) respecto al
diametro del tanque (D) es de 1:3.

Turbina de disco con 6

pa Hélice Turbina de hoja inclinada Agitador de perfil
planas ((urbma Rushlon)

= W

Disco con aspas Ancla Ancla de reja Banda helicoidal

Fig. 5.3 Tipos de agitadores. [5]

Balfle
~

a) o)

Fig. 5.4 Tipos de flujo para a) agitadores de flujo radial. b)
agitadores de flujo axial en tanques con deflectores. [28]

b) Agitadores de flujo axial. Estos agitadores crean corrientes de flujo desde el
agitador hasta el fondo del biorreactor., Fig. 5.4 b. Agitadores de hojas
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inclinadas y de hélice son ejemplos de agitadores que producen este tipo de

flujo. Estos, se utilizan con mas frecuencia para operaciones de mezclado que
para transferencia de masa. Las relaciones de d/D+t son de1: 5 o menos. [58]

Para que exista una mezcla eficaz con un solo agitador, la profundidad del liquido
en el tanque, no debe ser superior a 1.0 — 1.25 veces el diametro del mismo. [21}
En una mezcla es indispensable crear un flujo turbulento que facilite la
transferencia de masa, fomentando la creacion de remolinos lo mas pequenos
posibles. El uso de placas deflectoras o bafles, contribuye al aumento de
transferencia de masa, eliminando la formacién de vortices. La anchura optima de
los deflectores depende del disefio del rodete y de la viscosidad del fluido; pero
este fluctua en el orden de 1/10 — 1/12 el diametro del tanque. Los deflectores se
colocan de forma perpendicular separados de la pared del biorreactor con
longitudes de 1/50 el diametro del tanque.

5.6.2 Potencia de agitacion para fluidos newtonianos no aereados

Los requerimientos de potencia para fluidos newtonianos no aereados se
caracteriza por las dimensiones del numero de potencia (Ng), e! cual se define
como la relacion entre fuerzas externas y las fuerza inerciales ejercidas por el
fluido.

P

_ (5.17)
" ND %,
Donde: P = potencia ejercida por el agitador
N = velocidad rotacional del agitador.
D, = diametro del agitador
P = densidad del fluido.

Ei nimero de potencia se relaciona con el numero de Reynolds del agitador (Re;)
el cual se define como:
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2
- NDie (5.18)

Estas ecuaciones son aplicables para recipientes geomsétricamente similares. La
gréﬁca del Ne en funcién del Re, en coordenadas logaritmicas log — log, es
conocida como la curva de potencia y es construida por la obtencion de datos
experimentales. La correlacion entre Ne y Re; para diferentes agitadores se

muestra en la fig. 5.5.
De ia fig. 5.5 se identifican tres regiones de flujo:

a) Region de flujo laminar donde Re, < 10. Para los agitadores de ancla y
helicoidal, el flujo laminar se puede prolongar hasta Re; = 100 o mas.

k
Ny = —-- 5.189
P R , ( )

De la ecuacion (5.19) se obtiene entonces:

P =ku NZD? (5.20)

Donde k; = constante de proporcionalidad. tLa tabla 5.4 presenta algunos

valores de k; para diferentes agitadores.

b) Regién de flujo turbulento donde Re; > 10°. El niUmero de potencia en el
flujo turbulento es independiente del numero de Reynolds por lo cual:

Npe = k2 (5.21)
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Donde K es un valor constante del numero de potencia en el flujo
turbulento que depende del tipo de agitador. La potencia consumida

sera:
P = kaipN°D® (5.22)
b Igunos_vaiores de k, y kot
Tipo de agitador [ Kz
(Re; = 1) (Re; = 10%)

Turbina de Rushton 70 5-6
Canalete 35 2
Hélice marina 40 0.35
Ancla 420 0.53
Banda helicoidal 1000 0.35
Doran 1995

La fig. 5.5 es valida para sistemas con un solo agitador ademas de que se limita
para relaciones especificas, Es posible aplicar las siguientes ecuaciones para
estimar la potencia consumida por tres diferentes tipos de impulsor, los cuates son

los mas comunmente encontrados en fermentadores bajo condiciones de flujo
turbulento. [5]

a) Para turbinas de 6 hojas.

Np = 0.035pN°D 'WB°2R%4° 3 (5.23)
b) Para turbinas de canalete.

Npe = 0.0085pN°D, "WB® 8R° 403 (5.24)

c) Para turbinas de disco.

Np = 0.25pN’D22L" SwB 98R® 403 (5.25)
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Fig. 5.5 Correlacion entre el nimero de potencia y el nimero
de Re; en un sistema no aereado. [21]
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Donde:

a0

Si en el sistema se
siguiente relacion:

TESIS CON
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w = ancho de ia hoja del agitador.
largo de la hoja del agitador.

numero de hojas del agitador.
numero de deflectores.

ancho del deflector.

encuentran mas de un impulsor, su distribucion puede tener la

Di< H; < 2D (5.26)

E! numero de impulsores sera:

H, =20, <Na‘< H -D, (5.27)
f D,
Donde: H, = espacio entre los agitadores.
He = altura del liquido en el recipiente.
N, = numero de agitadores.

Cuando se tiene mas de dos agitadores la potencia consumida en conjunto sera:

P = n(P): (5.28)

Donde: n
(P):

= numero de agitadores.
= potencia consumida por un solo agitador.

El efecto de la cantidad de hojas presentes en el agitador y de la velocidad de

rotacion sobre la relacion Pg/P se muestra en la figura 56a y 5.6b.
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Fig. 5.6 a) Efecto del nimero de hojas en agitador (n) sobre la potencia de
agitacion. A, n=6, O, Nn=9, x, Nn=12. b) Efecto de la veiocidad de agitacién

sobre {a potencia de agitacion. O, N=2s', x, N=3s™', +, N=4s', e, N=5s5',
®, N=7s",

N=6s",

V. N=8s"
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5.6.3 Potencia de agitacion para fluidos newtonianos aereados.

La aireacion tiene un profundo efecto sobre el consume de potencia, a causa de la
presencia de burbujas de aire, particularmente en las cercanias del impulsor
reduciendo la densidad de la mezcla gas/liquido. La aireacion puede reducir el
consumo de potencia tanto como un tercio del valor original. El consumo de
potencia depende fuertemente de la formacion de cavidades de gas. Dado a que
este proceso es discontinuo y hasta cierto punto aleatorio, |a reduccion en el
consumo de potencia es generalmente no uniforme.

Una de las ecuaciones mas usadas es la propuesta por Michel y Miller (1962), la
cual predice la potencia con aereacion (Py).

(5.29)

2 a 045
P, 20.72[':> ND ]

Qnsé

Donde la Q es el flujo volumétrico, y la potencia esta dada en watts. Esta
correlacion es aplicable también para liquidos que contengan arriba del 5% de
soélidos suspendidos y para algunas mezclas liquido — liquido de liquidos organicos
en agua. Existen correlaciones que involucran la relacion Pg/P las cuales se
resumen en la tabla 5.5

Tabla 5.5 Correlaciones para requerimientos de potencia con aireacion.

Correlacion Escala Observaciones Referencias
—0.72 PnzND“ 0.48 T=0.3 La potencia de Michel y Miller
F,=0. QoS agitacion sin (1962)

aireacion es
independiente de
la viscosidad para
0.9<1u<100 cP
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Tabla 5.5 Continuacion.

—:Ln= 1= 1.6 Quun D™ T=1.0 - Pl:l:;:;n!
B_ constant ( PND? ) -01s ( _2_)4-” T =’Q.>2‘9 La constante Hassan y Robinson
Po o ~ND? . depende de la (1979)
geometria y las
variaciones las
. fuerzas ionicas.
T=0.22 Correlacién Loiseau
2 3\0.45" modificada para (1977)
F, =0.83 (!;O@?,—s?—) sistemas con
: ‘ formacion de
espuma.
B 097 (LN‘_D:)‘“-"‘ (_L -o3s | T =022 - Luong y Volesky
Py a ND? (1979)
2 3\ 0.45% T =04 - Youn
fr=0812 (PQ{:,’E3 ) 1 979?
N, = aN,exp (—BQ) |T=3.05] Las constantes « Brown
y B dependen de (1981)
fa velocidad de
aireacion Q
—————————— *;\/3.3306.33 T=0.2 | nes el factor de Greaves
P, = 1007 ———o'__,—) eficiencia de (1981)
('IQ) dispersion que :
depende del
régimen de
mezclado.

Atkinson (1991)

Existen otras correlaciones que involucran la relacion Pg/P en funcion del namero

de aereacion (N,), donde:
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(5.30)

Pg/Po

Na x 10

Fig. 5.6 Consumo de potencia para sistemas aereados con diferentes
tipos de agitadores. A; turbina de hoja plana (B=8), B;disco con aspas
(B=8), C,; disco con aspas (B=6). D disco con aspas (B=16), E; disco
con aspas (B=4); F; canalete. B es el nimero de hojas o aspas. [1]

5.6.4 Potencia de agitacion para fluidos no newtonianos no aereados.

Para los fluidos no newtonianos los cuales dependen de las condiciones de cizalla,
el nimero de Reynolds debe ser modificado (Re,) de modo que:

2
Re, = NP (5.31)
Hoap
Donde: u = Ky™ para fluidos que obedecen la ley exponencial.

K = indice de consistencia.
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Lé velocidad de corte y puede ser calculada de la siguiente forma:
a) Para fluidos pseudoplasticos:
v = kN, (5.32)

b) Para fluidos dilatantes:

D 05
v =12.8N,[B—") (5.33)

T

Donde k = constante que depende de la geometria del agitador. La tabla 5.6
muestra algunos valores de k para diversos tipos de agitadores.

Tabla 5.6 Valores observados de k para la ecuacion (10.32)

Tipo de agitador. K
Turbina de Rushton 10-13
Canalete 10-13
Canalete de hojas curvas 71
Helice 10
Ancla 20-25
Cinta helicoidal 30

Doran (1995)

En la fig. 5.7 se muestra la relacidon existente entre el Np y el Re; para una turbina
Rushton de 6 hojas con una relacion de D/Dy de 0.5, usando CMC a diferentes
concentraciones como fluido modelo.

La relacion entre para fluidos pseudoplasticos y dilatantes el Np y el Re; para una
turbina Rushton de 6 hojas y canalete, se muestran en las figuras 5.8a y 5.8b. (5]
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Fig. 5.7 Correlacién entre el Np y Re, para fluidos
pseudoplasticos. [31]

5.6.5 Potencia de agitacién para fluidos no newtonianos aereados.

Es dificit encontrar informacion para fluidos no newtonianos en la misma medida
que los fluidos newtonianos, debido a la diversidad de estos, y por la complejidad
que implican los cambios de viscosidad a lo largo de un proceso de fermentacion.
Es por eso que para el diseno de un sistema en especifico, se debe de realizar
una experimentacion previa, segun las caracteristicas del proceso global. Una
aproximacion generalizada, que puede usarse para conocer la potencia
consumida es la expuesta por Hugmak, la cual establece que:

020
P 025 24
° . 0_1[ Q J NDy (5.34)
P N,V gw,v 3
Donde: V = volumen del liquido.
g = aceleracion de |la gravedad.

W, = ancho de la hoja del agitador.

81




.1 | 1 1 1

]
a1 1.0 10 107 100 o+
Re! « D, Np/u,
a)
1
100}~
.=
=
2 ol
=
a5
"
as
) I 1 |
0 1.0 10 100

Rel = D.3Np/u,
b)

Fig. 5.8 Correlaciones entre el Np y el Re,. a) Fluidos psudoplasticos
Fluidos dilatantes. 1) Turbina Rushton. 2) Canalete. I5]

La ecuacion (5.34) muestra un promedio de desviacién del 11% entre el Py
calculado y el experimental. [2]
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Se le llama inundacion del rodete, al hecho de que se formen cavidades de aire
detras de ias hojas del agitador, a tal grado de que estas se prolonguen a lo largo
del agitador completo. Es necesario evitar este fenomeno, ya que la transferencia
de masa se ve disminuida, a tal grado que el agitador ya no es capaz de dispersar
el aire adecuadamente dentro del medio de cultivo.

Las innovaciones tecnoldgicas en el campo de agitacion han generado nuevos
disefios de agitadores, los cuales son capaces de aumentar la transferencia de
masa hasta un 60% mas qgue la turbina de Rushton. Estos nuevos disefos,
también tienen la ventaja de soportar mas de 5 veces el flujo de aire antes de
llegar a la inundacion, comparado con la turbina tradicional. [18]

La figura 5.9 presenta el limite de inundacion en funcion del nimero de aereacion.

Pg/P

B
incremento en

] las '
cavidaddes de |
[}

Enlargamie+
to de las
| cavidades

Vértice sin
cavidades

|
) H
1

! 1
!
Apdicion de

la primera
cavidad

a | 1 | - 1

1 0.01 (o2 0.03 0.0 (05
Na

|

!

1 Inundacion
1 ——

t

1

Fig. 5.9 Seguimiento y desarrollo de diferentes cavidades
en relacion a la potencia de agitacidn con aireacién. [5]
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§.7 Criterios de escalamiento para biorreactores.

Se entiende por escalamiento, el reproducir los resultados en laboratorio a un
sistema de escala industrial. Si ia fermentacion se efectia de manera satisfactoria,
todas las variables de operacion son por o tanto conocidas o pueden deducirse.
Para alcanzar un crecimiento equivalente del microorganismos en una escaia
industrial, las condiciones de crecimiento observadas en laboratorio deben ser
mantenidas constantes para el sistema industrial. La concentracion de nutriente, la
temperatura y pH pueden ser controladas de forma independiente.

Los métodos que pueden ser aplicados para realizar el cambio escala de un
biorreactor son los siguientes [1,9]:

1. Cambio de escala basado en el aporte fijo de energia. (potencia por unidad de
volumen).

2. Cambio de escala basado en el tiempo de mezclado.

3. Cambio de escala basado en el coeficiente de transferencia de masa.

4. Cambio de escala basado en condiciones ambientales fijas (por ejemplo
concentracién de oxigeno disuelto)

5. Cambio de escala basado en la velocidad lineal fija del impulsor.

La tabla 5.7 presenta los criterios empleados para el cambio de escala en tanques
agitados mecanicamente y las relaciones entre las variables de operacion y
disefio. De acuerdo a la tabla 5.7, los mejores criterios para pasar de una escala a
otra son, al parecer, P/V constante y k.a constante [43,48]. La practica actual es
tratar de mantener constante la transferencia de oxigeno, es decir k a, asi como ia
velocidad lineal del impulsor combinando la relacién entre el impulsor y el diametro
del tanque [48]. La seleccion del método de escalamiento depende de la
estabilidad de la formacion de producto en funcion de las variables de operacion.
10% Np = cte).

B4



Tabla

5.7 Diferentes criterios

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN

para cambios

de

escala

en tanques

geométricamente similares, con medio y propiedades fisicas constantes (Ngre >

Criterio

Relacion

Potencia . pur ‘unidad de: volu
men conswnte

Flujo prdvcnlcntc del impulsor
por unidud de volumen cons-
tante : ] :

Velocidad ﬁngenclal o )
constanie - .-

Nllc
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Tiempo de mezciado igual
Ll cunstante
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[
B
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Quintero 1981 B

En un cultivo aerobio la velocidad de reaccion es controlada por la velocidad

de

captacion de oxigeno, por lo cual el escalamiento basado en el coeficiente de
transferencia de masa es uno de los mas aplicados.
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Escalas fermentativas

Cultivo a pequefia escala

Bioreactor a escala de
pruebas.

Bioreactor a escala pifoto.

Bioreactor de escala

Owen (1989)

Objetivo

Determinar las caracteristicas del desarrolio y
produccitn de las células, mediante l2 medicion
de parametros como la velocidad de crecimiento,
la velocidad especifica de formacion de producto
y el rendimiento de producto.

Conocer si el reactor es capaz o no de proporcionar
as condiciones optimas de actividad celular y
determinar la forma de operacidn, en la medida

de poder calcular la fiabilidad econdmica del
proceso

Examinar la respuesta de las célufas al cambio de
escala, especificamente con la pérdida o variacion
del rendimiento que suele producirse, con el fin
de reajustar las proyecciones economicas.

Disefio y pruebas generales del bioreactor y
los equipos suplementarios.

Capacidad

Frascos de
0.25 It-1it

121t

04 m

5400 m*

Variables a medir

. pH

- Temperatura

- Compocicion
del medio.

. pH

- Temperatura

- Concentracién

de CO, disuelto

-Vel.de
agitacion.

-Vel.de

aireacion,

- Formacién de
espuma.

- Potencia

- Andlisis de los
gases de enfrada
y salida.

- Concentracidn
celular.

- Actividad
enzimética.

- El control
general de!
proceso.

- El control
general de!
proceso.

F LS

¢4




5.7.2 Sect ia de calculo para el escalamiento de bioreactores de tanque
agitado.

5.7.2.1 Metodologia de escalarniento para biorreactores de tanque agitado
usando kia como criterio de escalamiento. [2,31,33,36,37]

De las pruebas de laboratorio, establecer las siguientes caracteristicas de acuerdo
al mejor rendimiento en la formacion de producto y biorreactor a_escalar.

1. Velocidad del flujo de gas (vvm).

2. Velocidad de agitacion (N) TESIS CON
' | FALLA DE ORIGEN

3. Dimensiones del biorreactor.

a) Volumen total del fermentador (V1)
b) Volumen de trabaja (V)
c) Diametro del tanque (D7)
d) Diametro del impulsor (Dy)
e) Altura del liquido (Hy)
f) Altura del impulsor sobre la

base del biorreactor (H))
g) Ancho de los bafles (Wh)
h) Ancho de las aspas del impulsor (W)

4. Rendimientos alcanzados.
a) Rendimiento de biomasa a partir de sustrato (Yxs)

b) Rendimiento de producto a partir de biomasa (Yex)
c) Rendimiento de producto a partir de sustrato (Yps)

%7



5. Especificar las propiedades del medio de cultivo.

a) Densidad [(5)]
b) Indice de consistencia (K)
c) Indice de comportamiento (n)
d) Difusividad del oxigeno en el

medio de cuitivo ({Do2)
e) Tension superficial del medio (o)
f) Tiempo de relajamiento (a)

6. Calcular

a) El flujo volumétrico (d) .

Q=" VVMDIH,
4

(5.35)

Donde VVM es el volumen de liquido por volumen de aire por minuto.
b) El ntmero de aereacion (Na)

Q

Na = - 5.36,
a ND? ( )

c) Velocidad superficial (Vs)

Vs = »402
= DY

(5.37)

d) Velocidad lineal del impulsor (V)

Vii = *ND,; (5.38)
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e) El namero de Reynolds

Re -2 DIN (5.39)
® ap
Donde ap para fluidos de la potencia esta definido por:
oo =Ky " (5.40)
Donde y esta dada por:
v =k,N (5.41)
Donde k, depende del tipo de agitador usado (tabla 5.2)
7. Calcular el nuUmero de potencia usando:
Np = ngfé (5.42)
O bien usando las ecuaciones 5.23-5.25.
8. Calcular la potencia consumida por unidad de volumen.
P~ NP'I;JDF’-‘ (5.43)

9. Calcular la potencia de agitacion con aereacion (Pg)

Pg =o_1(,9
P NV

(5.44)

RO



10. Calcular el coeficiente volumétrico de transferencia de masa por:

a) Fluidos newtonianos
k,a= c(ﬁvgJ Vs" (5.45)

Donde m y n toman valores dependiendo del volumen del bioreactor (tabla 5.6)

Tabla 5.8 Valores de m y n de acuerdo al volumen del bioreactor.

Volumen Exponente
Litros m N
5 0.85 0.7
50 0.6 0.7
50,000 0.4 0.5

Bulock (1991)

b) Fluidos no newtonianos.

2 Y o
k. aD} _ g os(sc) (Re)'s(Fr)mg[“———“vs) v
a3

;3 0.32
25 (E%) (12002 )°F  (5.46)

Donde:

Sc= P Re =2 DIN

2 Yoz B oup - g

3
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Calculos de bioreactor a escala proxima,

11. Elegir el volumen requerido basado en el rendimiento y capacidad requerida.

a) Bioreactor de escala piloto.
Volumen: 0.1 - 1.0 m3
b) Bioreactor de escala productiva o industrial.

Volumen: 5 — 450 m®

12. Calcular las dimensiones basadas en las relaciones de similitud geomeétrica.

D, H H w, W,
=03} %t |=10 | {=10 | *|=01 [-=|=02 5.47
(8)-02 (50)-r0 (B)-1o (B2)-0 (5] (47
a) Calcular el diametro del tanque.
13
DT=[va
T

b) Calcular el diametro del impulsor.

Di=0.3 Dy

c) Calcular la distancia del agitador sobre |la superficie del tanque.

Hi=0D
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- d) ,Calcular el espesor de los bafles (4 bafles)

W, = 0.1 DT

e) Calcular el ancho de las aspas del agitador

W, = 0.2D,

13. Establecer el criterio de escalamiento.
KLA 1aboratorio = KL escala préxima (5.48)
14. Elegir la segunda ecuacion para el calculode Qy N
= Meétodo 1, usando:
a) Numero de aereacién constante.
b) Velocidad superficial constante.
c) Volumen de gas por volumen de liquido constante
14.1a Si se calcula Q directamente de los incisos b) o c). El calculo de N sera:

» Fluidos no newtonianos

Se proponen valores de N hasta llegar a la igualdad (5.48), mediante la
ecuacion (5.46)

» Fluidos newtonianos

a) Se calcula N del criterio de escalamiento (P/V) constante (cuando se
trabaje bajo condiciones turbulentas).
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23
N, (,_D.a_) (5.49)

b) Se propone un valor de N, y se comienza a trabajar desde la
ecuacion (5.36) en el paso 6, hasta que k.a de escala proxima sea
igual a la obtenida en laboratorio.

14.1b Si Q se calcula del inciso a) entonces:

Se propone un valor de Q y se procede de la misma forma que en @a!
método 2.

= Meétodo 2, usando:
Velocidad lineal del impulsor constante.
Calcular N directamente de la ecuaciéon de la velocidad lineal. Para obtener
el valor de Q, se proponen valores de este en la ecuacion (5.42), hasta que

la igualdad (5.48) se cumpla.

15. Calcular el consumo de potencia por agitacion, desde el paso 6 al 9, con los
valores de N y Q calculados.

16. Calcular la potencia por compreasion.
a) Calcular la presidn absoluta de descarga (p2)

4pVg

Priarstatica = 771
x D3

P2 = Phigrostatica + 1 Ib/pulg?
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b) El valor de k para el aire varia de 1.39 — 1.41, y la p, es la presion absoluta
de succion.

c) Para cualquier compresor la potencia requerida en unidades del Sl es:

K p [LERL 3
KW,, =2.18x10°* - —- =2 - .
adt x10 K—3 Qp'[(p, J 1] (5.50)

5.7.2.2 Algoritmo de programacion.

La figura 5.10 muestra el algoritmo de programacion a través del cual se realizaron
los calculos de escalamiento considerando el criterio de similitud geométrica e
introduciendo datos encontrados en bibliografia asi como los recomendados por
Chemineer Inc. [15,29,30] para relaciones geométricas bibliograficas vy
recomendadas por fabricantes, con la finalidad de establecer una comparacion
entre las dos. El algoritmo de programacion fue adaptado al lenguaje de
programacion Visual Basic version 5.0

5.7.2.3 Resultados de calculo del cambio de escala usando el programa “Scale

up”

Tabla 5.9 Propiedades del medio de cultivo*

Densidad (p) 1000 kg/m’
Indice de consistencia (K) 5.0 kg/ms
Indice de comportamiento (n) 0.7
Difusividad dei oxigeno en el medio (Daz) 1.9x10° m?s
Tension superficial (o) 0.07 N/'m
Tiempo de relajamiento (&) 100 s
Viscosidad aparente (jtap) 1.28 kg/ms

Hubard 1994
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Tabla 5.10 Dimensiones de las diferentes escalas fermentativas de nivel piloto.

Dimensiones (m)\Escala (m3) | 0.002 0.1 0.3 0.5 0.7 1
Bibliografico

Diametro interior del tanque 0.115 | 0424 | 0.611 { 0.725 | 0.811 | 0.914
Altura del liquido 0.115 | 0424 [ 0.611 | 0.725 1 0.811 | 0.914
Diametro del impuisor 0.034 | 0.127 | 0.183 | 0.217 | 0.243 | 0.274
Altura di impulsor sobre la 0.034 | 0.127 | 0.183 | 0.217 | 0.243 | 0.274
base

Ancho de jos bafles 0.0115|0.042410.061110.0725(0.0811|0.0914
Ancho de las hojas del 0.0068!0.0254( 0.036 [0.0435{0.0487|0.0548
impuisor

Recomendado

Diametro del tanque 0.348 | 0.503 | 0.596 | 0.667 | 0.751
Altura del liquido 0.627 | 0.905 { 1.073 1.2 1.352
Diametro del impulsor 0.104 | 0.15 | 0.178 0.2 0.225
Altura dl impulsor sobre la 0.05810.0838{0.0994| 0.111 | 0.125
base

Ancho de los bafles 0.0348|0.0503}0.0596{0.0667 |0.0751
Ancho de las hojas del 0.0209{0.0301|0.0357| 0.04 | 0.045
impulsor
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E | " Reportar las propiedades del medio de cultivo J
l Reportar los datos de agitacién y aireacion J

Repontar las c ves del bioreactor a
escalar

Calcutar:
- Velocidad de flujo de aire
-  Velocidad superficial
- Velocidad lineal del impuisor

I

Calcular:
- Potencia de agitacidn sin aireacion
- Potencia de agitaciéon con aireacion
- K.a

I
Calcular las dimensiones bibliogréficas I Calcular ias dir 1eS recor

L 1
T

I Establecer el valor de k a para escalamiento J

]

I Elegir la ecuacion auxiliar de escalamiento J

T
I 1 1

[ Vs cte. l ‘ Vi cte. l uvmne. l

T I T
Calcular:

- Velocidad de flujo

- Velocidad de agitacion

K_a de escala piloto = K, a de escala laboratorio I
Si ! No l 1

Caicular:
- Potencia de agitacion sin aireacion
- Potencia de agitacién con aireacion

I

L Calculo de potencia de compresion de aire I

Fig. 5.10 Algoritmo de escalamiento. [2]
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Las relaciones geométricas recomendadas las cuales fueron base para el calcuto
para las dimensiones calculadas en la tabla 5.9 son:

Tabla 5.11 Numero de impulsores para la dispersion de gas.

Numero de Distribucion de los impulsores Relacion maxima
impulsores Fondo Superficie

1 D+/6 - 1

2 D+1/6 2HI/3 1.8

Chemineer Co. [17]

Tabla 5.12 Valores de escalamiento correspondientes a la escala de fermentacion
de 0.002 m®

Volumen de trabajo (m~¥) 0.0012
Flujo voiumétrico (m/s) 1.99 x 10°
Numero de aireacion (Na) 0.067
Velocidad superficial (m/s) 1.91 x 10
Velocidad superficial del impulsor (m/s) 0.89
Numero de Reinolds (Re) 7.47

* Numero de la potencia (Np) 14.25
—~PASA (HP) T 848 x 107
“=~*PACA (HP) i 2.89x 10
kea 5.49 x 10™

* El Np se obtuvo de la figura 5.7.
** Potencia de agitacion sin aireacion (P)
~** Potencia de agitacion con aireacion (Pg)
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Tabla 5.13 Condiciones de operacion para las relaciones bibliograficas y
recomendadas.
Propiedad\Escala (m°) l 0.1 0.3 0.5 0.7 1

RPM bibliograficos

Vs constante 172 128 111.56 102.3 92.94
VVM constante 1419 100.62 85.08 76.44 68.22
Vii constante - 1332 92 4 78.06 69.78 61.98

RPM recomendados

Vs constante 201.9 150.36 131.04 119.76 108.89
VVM constante 156.6 110.46 93.9 84.42 75.36
V1 constante 162 1122 94.98 849 75.36

Q (m7/s) bibliografico

Vs constante 0.000271| 0.000563| 0.000792| 0.000991 0.00125
VVM constante 0.000999| 0.00298| 0.00499] 0.00699| 0.00999
Vii constante i 0.0015| 0.00504 0.0088 0.6128 0.0191

'Q (m¥/s) recomendado !
Vs constante '770.000183] 0.00038| 0.000535] 0.00067 0.00085)
VVM constante f 0.001 0.003 0.005 0.007 0.01

o 0.0007| 0.00263| 0.00463] 0.00672 0.00997

PR

Vii constante

ij“A§A (HP)

bibliografico

Vs constante 0.00718 0.0157 0.0258 0.0356 0.0486
VVM constante 0.00463 0.00758 0.0107 0.014 0.0187
Vii constante 0.00371 0.00669 0.00829 0.0104 0.0136
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Tabla 5.13 Continuacién.

[PASA (HP)

recomendado

Vs constante 0.0065 0.0136 0.0195 0.027 0.0381
VVM constante 0.00325] 0.00627| 0.00926] 0.00987 0.0123
Vi constante 0.00367| 0.00627| 0.00852 0.01 0.0123!
PACA (HP)

bibliografico

Vs constante 0.000254] 0.00057| 0.00095] 0.00132] 0.00181
VVM constante 0.000258| 0.000508| 0.000749] 0.00103| 0.00144
Vi constante 0.000238| 0.00052] 0.000706| 0.00094| 0.00131
PACA (HP) I B -
recomendado

Vs constante 0.000214| 0.000458| 0.000665| 0.000936| 0.00131
VVM constante 0.000191| 0.000431| 0.000683] 0.00076| 0.000999
Vii constante 0.000193| 0.000413] 0.000612| 0.000763| 0.000998|

“PCA (HP) bibliografico

Vs constante 0.00000041|0.0000012] 0.0000020{0.0000028| 0.0000040
VVM constante 0.0000015|0.0000065]0.0000129{0.0000202| 0.0000324
Mi constante 0.00000229]0.0000110| 0.000023| 0.000037; 0.0000619
*PCA (HP)

recomendado

Vs constante 0.00000041(0.0000012| 0.0000020|0.0000028} 0.0000040
VVM constante 0.00000225|0.0000096| 0.0000189| 0.0000295} 0.0000473
Vli constante 0.00000158} 0.0000084{ 0.0000175|0.0000283} 0.0000472

* PCA = potencia compresion de aire (KkWaa)
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Tabla 5.14 Numero de aereacion

Bibliograficos 01 0.3 o.q 0.7 1
N vs constante 172 128] 111.56 1023 92.94
Q vs constante 0.000271 0.000563] 0.000792] 0.000991 0.00125
Di 0.127 0.183 0.217 0.243 0.274
Na 0.04615098| 0.04306222| 0.04168586| 0.04050703] 0.03922897
N vvm constante 141.9 100.02 85.08 76.44 68.22
Q vvm constante]  0.000999 0.00299 0.00499 0.00699 0.00999
Di 0127 0.183 0217 0.243 0.274
Na 0.20621639| 0.29267277] 0.3443857| 0.3823745| 0.42712337
N vli constante 133.2 92.4 78.06 69.78 61.98
Q vli constante 0.0018! 0.00504 0.0088 0.0128 0.0191
Di 0.127 0.183 0217 0.243 0.274
Na 0.32985807| 0.5340188| 0.66195151| 0.76702838] 0.89883786
Recomendados 0.1 T o3 0.5] 0.7 1
N vs constante 201.9 150.36 131.04 119.76 108.89
Q vs constante 0.000183 0.00038|] 0.000535 0.00067 0.00085
Di 0.104 0.15 0.178 02 0.225
Na 0.04834660| 0.04492921| 0.04343513| 0.04195892| 0.04111825
N vvm constante 156.6 11046 939 84.42 75.36
Q vvm constante 0.001 0.003 0.005| 0.007 0.01
Di 0.104 0.15 0.178| 0.2 0.225
Na 7T T1034061163] 0.48282938| 0.56649444] 0.62189055| 0.69897687
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Tabla 5.14 Continuacidn
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N vli constante 162 112.2 94.98I 84.9 75.36
Q vli Constante 0.0007 0.00263, 0.00463, 0.00672 0.00997
Di 0.104 0.15 0.178 0.2 0.225
Na 0.23048053| 0.41671618] 0.51860902{ 0.59363958| 0.69687934

101




Fig. 5.11

Variacion de N en funcidn del volumen de fermentacion.
Relaciones bibliograficas.
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Fig. 5.13

Variacion de Q en funcion del voiumen de fermentacion.
Relaciones bibliograficas.
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_Fig. .15

Comparacion de velocidades de agitacion de acuerdo a
vs constante para relaciones bibliograficas y
recomendadas.
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Fig. 6.16
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1 Comparacion de la velocidad de agitacion de acuerdo a
: vvm constante para relaciones bibliograficas y
; recomendadas.
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Fig. 5.17 .

Comparacion de la velocidad de agitacion de acuerdo a
vli constante para relaciones bibliograficas y

M

recomendadas.
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f Comparacion del flujo volumetrico de acuerdo a vs
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! recomendadas.
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Fig. 5.19

1.2

Comparacion del flujo volumetrico de acuerdo a vvim
constante para relaciones bibliograficas y
recomendadas.
0.012
0.01
» 0.008 -
E 0.006
< 0.004
0.002
[0} - - - :
o 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
Escala (m3)
‘—e—vvm bibliografico —e— vvm recomendado ]
Fig. 5.20 SO -
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' constante para relaciones bibliograficas y
: recomendadas.
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_Fig. 5.21
; Relacién entre N yQ. Relaciones bibliograficas
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Fig. 5.23

Comparacion entre la PASA y PACA de acuerdo ia la
velocidad de agitacién. Relaciones bibligraficas.Vs
constante.
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Fig. 5.26

Fig,

5.25
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Fig. 527

—
Comparacion de la PASA de acuerdo la escala de
fermentacion para las relaciones bibliograficas y
i recomendadas.Vs constante.
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Na

Na en funcidn de las escala de fermentacion.Para las

Fig.829
Comparacion de la PCA de acuerdo |a escala de
fermentacién para las relaciones bibliograficas y
recomendadas.Vs constante.
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Na en funcién de las escala de fermentacion.Para las
relaciones recomendadas.

Na
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Fig. 5.32
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CAPITULO lii: DISENO DEL. BIOREACTOR

6. DISENO DEL BIOREACTOR (PRESENTACION DEL MISMO DE
FORMA INTEGRADA EN EL PROCESO DE PRODUCCION DE a
AMILASA)

6.1 Presentacion y descripcion del diagrama de flujo.

La figura 6.1 presenta el diagrama de flujo para la produccion de a amilasa, desde
la preparacion del medio de cultivo hasta su aislamiento y purificacion [25].

En el diagrama de flujo se presenta el uso de cada servicio auxiliar y su punto de
aplicacion dentro del proceso de produccion de o amilasa. Cada uno de estos
servicios debe de cumplir con determinadas caracteristicas, adecuadas a la
funcidn que desempenen dentro del proceso de produccion de o amilasa
(apartado 9, apéndice 6)

6.1.1 Preparacion del medio de cultivo.

Los compuestos crudos como la harina de soya y el resto de los materiales sdélidos
secos, son hidratados por separado en tanques agitados de tamafo apropiado.

Una vez gque los materiales solidos se encuentran en suspencion, estos son
bombeados a un tanque agitado, donde se mezclan, formando asi el medio de
cultivo. Después de que el medio de cultivo adquiere las concentraciones
recomendadas de nutrientes y ajustado al pH apropiado, este es bombeado al
reactor principal, donde es esterilizado.
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6.1.2 Preparacién del inéculo de fermentacion.

El indculo a ser usado en el reactor principal, es preparado en un bioreactor
alterno de inoculacién. El tamano de este, estara en funcion del volumen de
trabajo del reactor principal. La concentracion recomendada de inoculo para
bacterias se encuentra en el intervalo del 0.1-0.3%. De este porcentaje, se define
el tamano del bioreactor de inoculacién.

Es importante mencionar que el transporte del inoculo del bioreactor de
inoculacion al bioreactor principal, se realiza en condiciones estériles. Para
asegurar estas condiciones de esterilidad, es necesario que ambos recipientes se
mantengan a una presion positiva, con ia inyeccion de aire estéril.

Las tuberias que conectan a los dos bioreactores son esterilizadas con vapor y
posteriormente se procede al transporte del indculo mediante aire estéril
comprimido. La construccién del bioreactor de inoculacidon estara construido de los
mismos materiales y sujeto a las mismas normas de construccion que el reactor

principal.
6.1.3 Adicién de antiespumante y solucién amortiguadora.

Tanto el antiespumante como la solucidén reguladora de pH (carbonato de calcio).
son impulsados desde el recipiente que los contiene hasta el bioreactor principal,
por aire comprimido. El aire debe de ser estéril, por lo cual debe ser tratado con
una serie de filtros.

6.1.4 Esterilizacion del medio de cultivo.
La esterilizacidn de! medio de cultivo se realizara in situ con vapor saturado como
medioc de calentamiento que circule por el interior de la camisa de calentamiento.

Como se vera en el capitulo Ii, apartado 10, en un cultivo batch, la temperatura de
esterilizacion es de 121°C a una presion de 37 psig. El enfriamiento de! medio de

14



made flujo pare la producciénde aifaamilassendilucio

- }
11
l TA TAN
e | -b
1 -
4 5—5-h
>— > 8 BP - TCF
cP CE
L C L
r o o
Simbologia _
Lineas e —
= - e TMI TM2. TM3 [ Tanque
SE Salida de vapor condensado o agua de enfriamiento T™MA - FE:;:;:
PC Caldo fermentando T Deposite
icion SA Salida de agua de enfriamiento TAN Depositc
1.C Caldo fermentado frio g{, g‘g‘:g:
1.2 Caldo fermentado floculado = T
SS Biomasa y solidos agrcgados TCF Tanquc.
1.3 Caldo fermentado libre de sdlidos CE Centrifu
L4 Solucion enzimatica de composicion variable 3‘;\113&‘\2 B"%}E‘;ﬁ
LS Linea dc estandarizacion y concentracion =3 Fiits or
L6 Solucidon enzimatica concentrada. FC Filtre: de




cultivo hasta la temperatura de fermentacidon, es logrado por medio de agua de
enfriamiento recirculada y enfriada en una torre de enfriamiento.

6.7.5 Fermentacion

Las condiciones adecuadas de fermentacidn para la produccion de a amilasa a
partir de Bacillus Licheniformis, ya han sido mencionadas el capitulo |, apartado 3.
El tiempo total de fermentacion es de alrededor de 120 horas, lo cual representa 5
dias de operacidn del bioreactor, solo en esta etapa.

6. 1.6 Enfriamiento del medio de cultivo, durante la fermentacion.

La elevacion en la temperatura del medio de cultivo por el calor generado atribuido
a la actividad metabdlica del microorganismo es controlada por la circulacién de
agua de enfriamiento por la camisa del bioreactor. E| dispositivo de enfriamiento al
igual que en esterilizacidn. consiste de agua recirculada que es enfriada en una
torre de enfriamiento.

6.1.7 Enfriamiento del caldo fermentado.
Al efectuar la cosecha del caldo fermentado, este es inmediatamente enfriado a
una temperatura cercana a los 5°C. La principal razén por la cual se enfria el caldo
fermentado es la de facilitar la floculacion de las particulas sdlidas.

6. 7.8 Floculacién del caldo fermentado.

Una vez que el caldo se enfria, a floculacidn de los sdlidos y la biomasa en el
caldo fermentado es realizado por sales que facilitan su agregacion.
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6.1.9 Centrifugacién (separacion sélido — liquido).

La biomasa y sélidos floculados son separados del caldo fermentado con la ayuda
de centrifugas de discos de forma continua.

6.1.10 Ultrafiltracién (concentracion).

El caldo fermentado es concentrado a través de ultrafiltracion de etapa muiltiple,
obteniendo asi una solucién con una concentracion de enzima del 2%.

6.2 Revision del cédigo de construccion ASME y ] i6n de ial de
construccion.

Muchos de los bioreactores son disefados para trabajar en operaciones de
esterilizacién (capitulo 3, apartado 9). En general los bioreactores son construidos
como recipientes a presion, para esterilizacion in situ, a temperaturas alrededor de
los 130 °C y presiones de 37 psig (225 kPa o 2.5 Bar) [39). El vapor de
calentamiento que circula por la camisa del bioreactor debe ser por lo minimo 2
Bar mas grande que la presién la cual el medio de cultivo se esterilice [2]

Las bases técnicas de construccion de recipientes a presion, estan definidas por
las guias nacionales, vélidas donde el recipiente vaya a ser usado.

El codigo ASME (American Society of Mechanical Engineers), en su seccion VI ~
Divisidn 1 (ASME Boiler and Presure Vessel Code) [3), establece el camino por el
cual el recipiente puede ser disefado y fabricado. El codigo ASME establece que
un recipiente puede ser considerado como recipiente a presion, si este opera
alrededor de los 15psig y su diametro es mayor a los 15 cm.

T e T
iLb;-.:J Ul
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6.2.1 Clasificacion de los aceros inoxidables.

La tabla 6.1 y 6.2 muestra los tipos de aceros inoxidables, con sus respectivas
composiciones dquimicas y propiedades fisicas. Para mayores datos de
propiedades necesarias para diefio, consulte la tabla A7.1 del apéndice 7.

La tabla 6.1 se denota cuales son los tipos de aceros mas apropiados para la
construccion del cuerpo del bioreactor: aceros V4A y V2A.

En general los recipientes usados en procesos bioldgicos, son fabricados a partir
de aceros 316 o 316L [39}.

Referente al acabado interior de los aceros 316 o 316L, se requieren pulidos que
ofrezcan rugosidades que impidan en la mayor medida posibles depdsitos de
microorganismos o componentes del medio de cultivo que fomenten Ila
contaminacion de fermentaciones posteriores. E! pulido superficial, se realiza por
medio de sustancias abrasivas, las cuales deben tener como minimo 0.6 um (220

grit) para ser aceptado y aprobado en un proceso biotecnologico [39].

V2A V2A
Cromo-Niquel. Cromo-Niquel-Molibdeno
AlS1 304 AlSI 316

AlISI 304L AISI 321 AISI 316L AISI 316Ti
C 0.03 C 0.07 C 0.03 C 0.07
Cr 18.5 Cr 18 Cr 17.5 Cr 17.5
Ni 11 Ni 9.5 Ni 11.5 Ni 12.5

Ti min Mo 2.7 Mo 27
5xC Ti 5xC

Tabla 6.1 Aceros inoxidables para recipientes biotecnologicos.
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Tabla 6.2 Tipos de aceros inoxidables. {39}

Tipo de acero

Cromo

Cromo
-Niquel

Cromo
-Niquel
-Manganeso

Cromo
-Niquel
V2A

Cromo
-Niquel
-Molibdeno
V4A

Cromo
-Niquel

Cromo

Composicion%

G C N M

14.25 0.05
0.2

%6 08 45

18 005 45 8
-0.09

125 003 85
-18 01 125

165 003 9-30
20 008

17 008 9
25 04 -36

517 008
03

Mo

15
6

Propiedades
Resistente al calor, baja resistencia a la
corrosion.

Resistente al calor, facil del moldear.

De facit moldeado, resistente al calor.

Alta resistencia a la corrosién y calor,
facil de soldar.

Alta resistencia a la corrosion y calor,
facil de soldar.

Altamente resistente ai calor.

Alta resistencia al calor, rigidez
mecanica, dificil de soldar.

Usos

Utensilios caseros,
turbinas.

Industrias de moldeado,
vélvulas, bombas.

Utensilios caseros, industrias
de alimentos, bebidas,
construccion y cido nitrico.

Utensilios caseros, industrias
de: alimentos, construccidn,
quimicas y maquinaria de
pequeiia escala.

Industria quimicas, de
de escaldado y de suffito.
glimentos,

Industrias calorificas y de
moldeado.

Utensilios caseros, turbinas,
impulsores.



6.2.2 Calculo del espesor de las paredes (casco) y cabeza del bioreactor por
presioén interna.

ASME en su seccion Vill divisidn 1. UG-27 espesor de cascos bajo presiéon

interna. [3]

1.

3.

Determinar la presidn de operacion.

Es la presion que se requiere en el proceso del que forma parte el recipiente, a
la cual trabaja normalmente este.

Calcular la presién de diserio (UG-21).

Es la presion que se emplea para disefiar el recipiente. Se recomienda disenar
un recipiente y sus componentes para una presion mayor que {a de operacion.
Este requisito se satisface con una presion de disefio de 30 Ib/in? (206.85 kPa)
o 10% mas de la presidon de trabajo o la que sea mayor. También debe
tomarse en consideracion la presion del fluido y de cualquier otra sustancia
contenida en el recipiente.

Valores del esfuerzo maximo permitido (UG-23)

Los valores del esfuerzo de tension maximo permitido para diferentes
materiales se presenta en la tabla A7.2 del apéndice 7.

Eficiencia de las juntas.

La eficiencia de los diferentes tipos de juntas soldadas aparece en la tabla A7.3
del apéndice 7.
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PRESION INTERNA [41] !
Ecuaclones expresadas en funcion de las dimensiones interiores.

P = Presiéon’ de disefo o presidon maxima de trabajo permmda Ib/pulg?
S= Valor del esfuerzo del material, Ib/pulg?®

E= Eflctencna dela junta

R = Radlo |nter|or pulgadas

D = Diametro interior, pulgadas
t= espesor de la pare, pulgadas.

Casco cilindrico (costura longit.)’

1+ t_WEB__’_* p__SEt_
T SE-O0BP | T R+0.6t

1. Generalmente rige el esfuerzo’ en la
costura longitudinal.

Esfera y cabeza hemisférico

PR p _ _2SEt

“28E-o02pP Ry0.2t

] 1. Para las cabezas sin brida resta, Usese la
R s eficiencia de junta de la cabeza al casco
si es menor que la eficiencia de las
costuras de la cabeza.

@ Esfera elipsoidal 2:1
' !

PD p . 2SEt_

! [ S i S
i o V£ 28SE-0.2P D+0.2t

t . s
P L'
S UL

| FALLA DE ORIGEN
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PRESION INTERNA {41]

Ecuaciones expresadas en funcion de las dimensiones interiores.

P = Presion de disefic o presién maxima de trabajo permitida, Ib/pulg?
S = Valor del esfuerzo del material, Ib/pulg?®

E = Eficiencia de la junta
R = Radio interior, puigadas
D = Diametro interior, pulgadas

= la mitad del angulo en el vértice, grados

L = radio interior del casquete, puigadas

r = radio interior de las curvaturas, pulgadas

t = espesor de pared, pulgadas

Cono y seccion conica.

PD. "‘,'P'.__‘2SEtc’osa
2cosa(SE 06P) .- D+1.2tcos t

1.

La mltad del éngulo'en el vertlce o NO mayor;
de 30°

Cabeza ASME bridada y alabeada
* (cabeza torisférica)

Cuando Lir =16 213

= 0.885PL p-__SEt

SE-0.1P T 0.885L+0.1t

Cuando L/r es menor a 16 2/3

t=_ PLM p - _2SEt
~ 2SE-0.2P T LM+o.2t
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Valores del factor "M"

tr | 1 |[1.211.5(1.7) 2 |2.2]2.5(27| 3 |3.2[{3.5| 4 |45]| 5 |55]| 6 |6.5
5 5 5 5 5

M 1 [1.0{10[10|1.1}{1.1 (1.1 [1.1}1.1[1.211.2]|1.2]|1.2|1.3[1.3}1.3[1.3

3 6 8 3 5 7 8 2 5 8 1 4 6 9

Lr| 7 |7.5] 8 [85] 9 [9.5|10|10. |11 [|11.{12|13 |14 |15[16]{16 ]| *
) 213
M {14114{14(14|1.5(1.5(1.5|1.56|16{16]|16|1.6(16(1.7|1.7]1.7
1 4 (=3 8 2 4 5] 8 2 5 9 2 5 7

* La maxima razon permitidaes: L =D + 2t

6.2.3 Resultados del calculo del espesores de las paredes y cabezas del

bioreactor de acuerdo a las recomendaciones det cédigo ASME.

£! calculo del espesor de las paredes y cabezas del bioreactor se calcularon de

acuerdo a la presion de esterilizacién del medio de cultivo por inyeccidn directa de

vapor, segun lo establece Lyndersen.

Tabla 6.3 Presiones de estenlnzacnon

, Referencia

Temperatura (°C)

Presion (psig)

j Lyndersen (1994) 130 37
fBrennan (1980)* 115-127 50.75-60.17
- 63.99

| Planta piloto UNAM*

* Datos de esterilizacion.

Tabla 6.4 Presiones de vapor de

calentamiento.

Referencia

Presion de vapor
de caldera (psig)

Presion de vapor en la

camisa (psig)

Planta pnloto UNAM

85.32
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Tabla 6.4 Continuacion

Planta piloto Instituto de
Biotecnologia UNAM

85.32

28.44

Nota: {a presidn de vapor saturado correpondiente a 121 °C es de 15.75 psig.

Tabla 6.5 Dimensiones externas del bioreactor.

Dimensiones Calculado Comercial
Volumen de trabajo (m°) 0.6
Diametro interior del bioreactor (m) 0.751
Altura del liquido (m) 1.352
Presion por el medio de cultivo (psig) 1.91
Presidn de operacidn (psig) 37
Presion de diserio (psig) 42.8
Esfuerzo del material a 130 °C (psig) 11900
Eficiencia de la junta 0.6
Margen de corrosion (m) 0.0031
Espesor del casco cilindrico 5.43 7.9
Espesor de |la cabeza ASME 7.16 7.9
Espesor de la camisa de calentamiento 7.9

6.2.4 Accesorios del bioreactor.

Los materiales de construccion que podrian usarse para la manufactura de los

accesorios interiores del bioreactor, en especial de los impulsores, es el acero -

cromo, por las propiedades de dureza mecanica.
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6.2.4.1 Accesorios de agitacién y aireacion.
a) Impulsores

Mucho se ha tratado sobre los impulsores en el capitulo 8, y de la ventaja de usar
discos de turbina de 6 hojas. Las relaciones geométricas adecuadas, también se
presentan en el capitulo 8.

b) Deflectores o bafles.

En el capitulo 2, apartado 5 se presentan las relaciones geométricas
recomendadas para determinar las dimensiones de los bafles. E! bioreactor
contara con cuatro bafles soldados a la pared del bioreactor de forma
perpendicular, es decir a 90° de la pared.

c) Sellos.

1. Sellos estaticos. Es indispensable el acceso al caldo de cultivo para la
supervision y control del proceso. Los puertos de toma de muestras,
mirillas, escotillas, puertos de adicion y remocion, deben sellarse
herméticamente con el fin de mantener condiciones esteriles dentro del
bioreactor. Sellos de anillo (O rings) son los elementos principales se
sellado estatico en Biotecnologia, especialmente donde existen puertos
pequefos. Los anillos O son circulares, y son fabricados a partir de
diferentes materiales como viton, etilenpropileno (EP) y silicon. EP es el
mas usado y recomendado en Biotecnologia y tecnologia de alimentos. Los
sellos EP soportan temperaturas de —40 a 160 °C y son resistentes al
vapor de agua.

2. Sellos del espacio de rotacién. El espacio de rotacion, es una posible fuente
de contaminacién, si no se controla de forma adecuada. Los sellos

[es
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mecanico son usados con frecuencia en bioreactores de escala industrial.
El sello se compone de dos partes, una estacionaria y otra movil que rota
sobre el eje; los dos componentes son contraidos por resortes o fuelles.
Para lubricar y enfriar el sello durante la operacion, es usado condensado
de vapor de agua.

d) Puertos de entradas y salidas.

Los puertos son necesarios para la instalacién de toma de sistemas de toma de
muestras y entrada y salida de materiales de proceso y de productos
respectivamente. Por conveniencia de construccion, el tamafo de los puertos se
encuentran estandarizados de la siguiente forma [39): -

25 mm para toma de pruebas y valvulas dosificadoras.
34 mm para algunos puertos dosificadores.

El puerto del fondo del bioreactor debe ser disefiado de acuerdo a la capacidad de
la valvula de vaciado, para obtener una rapida evacuacion del medio de cultivo y
un mejor lavado del bioreactor.

e) Mirillas de vidrio.

Las mirillas colocadas sobre el casco superior o sobre las paredes del bioreactor,
son usadas para la observacion del medio de cultivo cuando el cuerpo del
bioreactor es de acero. Para minimizar los espacios muertos y los problemas de
limpieza, la colocacion de las mirillas debe ser al parejo con las paredes interiores
del bioreactor y estar redondeadas, para facilitar la limpieza.

TESIS CON
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f) Difusores.

E| difusor es el sistema que tiene la funcién de introducir aire dentro del caldo de
cultivo. Existen 3 tipos de difusores, 10s cuales son:

1. Difusores de poro. Son hechos de vidrio, de ceramicas o de metal y se
usan principalmente en escala laboratorio, en recipientes no agitado. El
tamano de burbuja formado en estos difusores, varia de 10 a 100 veces
mas grande gque el tamafo del poro del bloque aereador. La cantidad de
aire usada es baja, a causa de la caida de presion a traves del difusor.
Existe también el problema de taponamiento de los poros por el
crecimiento celular.

2. Difusores de orificio. Estos difusores estan hechos de tubos perforados.
En pequefios tanques agitados, los difusores son montados bajo el
agitador en forma de anillo de aproximadamente %4 del diametro del
impulsor. El tamanio del impulsor puede tener como minimo 6 mm de
diametro, con la finalidad de evitar bloqueos y de minimizar la caida de
presion.

3. Difusores de bogquillas. La mayoria de los bioreactores agitados, de
escala laboratorio e industrial, usan difusores de bogquillas, los cuales
constan de tubos abiertos o parcialmente cerrados, para la formacion de
corrientes de burbujas. Idealmente el difusor debe estar debajo del
impulsor, tanto lejos sea posible, para evitar que el impulsor se inunde
de la corriente de aire. Los difusores de boquiilla provocan una baja
caida de presidn que cualquier otro difusor y normalmente no presenta
obstruccion de la abertura.
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En la figura 6.2, se muestran los accesorios, los puertos de conexion, la ubicacion
de las sondas de medicion en el cuerpo del bioreactor y las principales
dimensiones para el bioreactor de 1 m> de volumen total.
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Fig. 6.2 Principales dimensiones y accesorios del bioreactor de 1 m° de
volumen total.
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6.3 Arreglos de tuberias.

Fig. 6.3 Transporte del inoculo. [55]

1=1]
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R NG
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Simbologia

BI Bioreactor de inoculacion.

AE Entrada de aire estéril.

vC Entrada de vapor de esterilizacion.
Pl Puerto de inoculacion.

2,7 Valvulas antiretorno.

1,3.4,5,6,8,9,10

Valvulas de diafragma.
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Fig. 6.4 Transporte de antiaspumante y dlcali. [21]
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FC Filtro de cartucho.
TA Tanque de alcali.
TAN Tanque de antiespumante
vC Vapor de esterilizacion.
AC Aire comprimido.
P Purga.
AT Puerto de inyeccion de antiespumante.
[SR " [Puerto de inyeccion de alcali.
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Fig. 6.5 Puerto de cosecha. [21,55] .
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BP Bioreactor de produccion.

vC Vapor de calentamiento y esterilizacion.
PC Puerto de cosecha y toma de muestras.
P Purga.
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Fig. 6.6 Puerto de aire estéril rie fermentacion. [14,50,54]
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BP Bioreactor de produccidén.
vC Vapor de calentamiento y esterilizaciéon.
AC Aire comprimido.
FP Filtro profundo.
FC Filtro de cartucho.
P Purga.
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Fig. 6.7 Circuito de calentarniento y refrigeracion. [14]
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Simbologia

BP Bioreactor productivo.

vC Entrada de vapor de calentamiento.

AE Entrada de agua de enfriamiento, proveniente de la torre de
enfriamiento.

SA Salida del agua de enfriamiento.

SV Salida del vapor condensado.
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6.4 Arreglos de los sellne manénicos y cictemas de agitacion.

Fig. 6.8 Sellos mecéanicos. [17,G61]

Selio mecanico simple. Sello mecanico doble
1. Flecha 1. Flecha
2. Parte estacionaria 2. Partes moviles
3. Parte movil. 3. Parte movil
4. Coraza del sello

Existe una variedad de sellos mecanicos que prosperen {as condiciones de
inocuidad del medio de cultivo. Los figuras anteriores suelen ser los mas utilizados
en bioreactores.
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Fig. 6.9 Tipo de motoreduccion. [16,17,61)}

La seleccion del sistema de agitacion depende de las caracteristicas del sistema
de fermentacion, por lo cual el fabricante debe de proveer el sistema mas
apropiado para el sistema en particular.

Soporte del motor. 12. Flecha de baja velocidad.
Motor.

Coraza del sistema motorreductor.

Soportes.

Flecha de alta velocidad.

Pifidn de cambio de velocidad.

Engrane de cambio.

®NOOAON

Engrane de cambio.
9. Drenado de lubricante
10. Pindn de espiral.

13. Sello de aceite
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11.PiAdn de espiral.
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6.5 Arreglos de !o~s ci~termas de medicién.

Fig. 6.10 Ubicacién de las sondas de medicion.

Puertos para,
sondas de
medicién.

La ubicacion de las sondas de medicion tal como se muestra en la figura 6.10 se
denota a la altura media de! nivel del liquido. Si no se tiene cuidado en la ubicacion
de las sondas, podrian tomarse datos que no concuerden con todo el resto del

caldo de fermentacicn
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7. ESTERILIZACION.

A lo largo de un proceso de fermentacidon no se debe correr el riesgo de
contaminarse por la presencia de un microorganismo extrafo, que ocasione
pérdidas en la produccion de enzimas.

Para reducir el riesgo de contaminacion, se deben de tomar en cuenta las
siguientes condiciones:

a) Esterilizacion del medio de cultivo.

b) Esterilizacion del biorreactor.

c) Esterilizacion de fos materiales agregados durante |a fermentacion.
d) Conservacion de las condiciones asépticas durante la fermentacion.

Un parametro importante para reducir el riesgo de contaminacion es el pH. La
produccion de o amilasa a partir de Bacillus Licheniformis es favorecida a
potenciales de hidrégeno cercanos al neutro, por lo cual si no se tiene un control
adecuado sobre las condiciones estériles, es muy posible fomentar el crecimiento
de microorganismos ajenos a la produccion de « amilasa.

7.1 Esterilizacién del medio de cultivo.

La esterilizacion del medio de cultivo a nivel piloto generalmente se realiza de
forma discontinua [60 ]. La temperatura recomendable para la esterilizacion
discontinua es de 121 °C, disenando el proceso adecuadamente para que esta
temperatura permanezca el menor tiempo posible. El uso de vapor, es el método
mas usado para esterilizar el medio de cultivo. La esterilizacion del medio de
cultivo se realiza, ya sea en el interior del biorreactor o en un recipiente
independiente. La eleccion del sistema depende de la escala de operacion y las
caracteristicas del medio. Por lo comun la esterilizacion se realiza en el interior del
biorreactor. La esterilizacion de! medio de cultivo se realiza por medio de inyeccion
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directa de vapor y por el calentamiento indirectc con camiss dc calentamiento a
escala laboratorio y piloto.

7.2 Esterilizacién del biorreactor.

Es necesario esterilizar el biorreactor si el medio de cultivo es esterilizado de
forma continua o en un recipiente agitado independiente. La esterilizacion del
biorreactor se puede efectuar mediante el esparcimiento de vapor en su interior y
por todas las estradas y salidas. El vapor es inyectado normaimente bajo una

presion de 15 psi por 20 minutos [55]).
7.3 Esterilizacion del aire de farmentacion.

Dado a que el Bacillus Licheniformis es un microorganismo aerobio, su desarrollo
metabolico requiere de elevadas cantidades de oxigeno. Por tal motivo se debe
suministrar aire durante la fermentacion productiva en condiciones estériles. La
forma mas rentable de obtener aire estéril para fermentaciones a escala piioto e
industrial, es mediante el uso de filtros. La seleccion de los filtros, depende de la
cantidad de microorganismos contaminantes en el aire (si se carece de datos
experimentales, para fines de diserio, se puede adoptar el valor promedio de 3000
contaminantes/m®), y del diametro de los contaminantes (células, esporas,
bacteriofagos). Existen dos tipos de filtros, que pueden ser usados para ia

esterilizacion de aire que son:

Filtros profundos. Estos filtros estan constituidos de lechos empaquetados o
rellenos de materiales fibrosos como fibra de vidrio, algoddén, lana mineral,
celulosa o fibra de asbesto. Las dimensiones de los orificios de estos filtros, varia
entre los 1-15 um, alrededor de 10 veces superior al de las dimensiones de las
bacterias y esporas que deben ser eliminadas. E! uso de filtros profundos tiene el
riesgo de no obstaculizar de forma satisfactoria el paso de material contaminante
por el tamano de sus orificios. Ademas los filtros profundos no funcionan bien si
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existen grandes fluctuaciones en el caudal de aire o si el aire estd humedo. La
condensacién de liquido en el filtro aumenta la pérdida de carga, produce
canalizaciones de flujo y proporciona una via de escape para los
microorganismos. La eficiencia del filtro esta relacionado en términos generales
con la profundidad del material de relleno {54]

Filtros de cartucho. También !lamados filtros absolutos, estan construidos por
membranas polimericas piegadas, esterilizables con vapor. Los orificios de las
membranas oscilan entre los 0.45 um o incluso menores (lo cual impide casi de
forma completa el paso de bacterias o esporas al medio de fermentacion). La
ventaja los filtros de cartucho, es su disefio compacto y su larga vida util de hasta
50 ciclos de esterilizacion.

Un arreglo tipico del tratamiento de aire a la entrada del biorreactor, cosiste en lo
siguiente [14,50]:

1. El aire antes de entrar al compresor, es hecho pasar por un filtro grueso, para
separar las particulas mas groseras.

2. El aire que deja el compresor tiene una temperatura de 130-160 °C, debido a la
compresion adiabatica.

3. El aire es retenido a esta temperatura por algunos segundos, provocando la
inactivacion de las células viables. El aire es enfriado cerca de los 80 °C.

4. EIl aire es tratado en un filtro coalescente con el fin de remover particulas de
aceite y humedad. Este filtro muchas veces puede ser un filtro profundo.

5. Finalmente el aire es esterilizado ya sea por un filtro profundo o absoluto.

Eil tratamiento de los gases que son liberados del biorreactor, se hace necesario
cuando se trabaja con microorganismos recombinantes o de alto riesgo. Por lo
general el aire de salida posee un mayor numerc de contaminantes que a la
entrada, por lo cual los filtros deben ser mas eficientes que para la esterilizacion
del aire de entrada.
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8. INSTRUMENTACION Y CONTROL.

8.1 Control de los biorreactores.

Para proporcionar el ambiente adecuado en un biorreactor, las propiedades del
sistema deben estar monitorizadas para poder controlar cualquier desviacion de
los valores deseados, con el fin de mejorar et rendimiento de los procesos y poder
alcanzar en el fermentador una operacion uniforme y satisfactoria.

Pequenas diferencias en aquellas variables de vital interés (entre ellas la
temperatura, o© la concentracibn de oxigeno disuelto) pueden alterar
significativamente el metabolismo de las células, incluso llegando a inhibir de
forma total la el crecimiento celular y la produccién de enzimas.

E! monitoreo de los biorreactores no es facil, ya que se trata de sistemas
biologicos los cuales dependen de diferentes variables que interactuan en un
mismo sistema, ademas de que su comportamiento metabélico varia conforme
transcurre el tiempo.

En la industria de 1a fermentacion existen varios niveles de control de proceso; él
mas simple es el control manual que requiere de un operador humano para
manipular los dispositivos como bombas, motores y valvulas. El control de
retroalimentacion automatico (feedback), se utiliza para mantener los parametros
en sus valores prefijados. Debido al aumento en el uso de las computadoras en la
industria de la fermentacion, es posibie utilizar estrategias avanzadas de control y
optimizacion basadas en modelos de fermentacion.

Cualquier intento de comprender o controlar el estado de una fermentacion

depende del conocimiento que se tenga sobre las variables criticas que afectan el
proceso. Estos parametros pueden agruparse en tres categorias:
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a) Fisicos.
b) Quimicos.
c) Biolaégicos.

A pesar de la importancia de ia monitorizacion de la fermentacion, no existen a
escala industrial instrumentos, tablas o sensores capaces de dar una respuesta
rapida, precisa y directa para muchas variables de! proceso. Para lograr un control
efectivo de la fermentacion basado en datos medidos, el tiempo necesario para

realizar la medida debe ser compatible con la velocidad de cambio de la variable
que esta siendo monitorizada.

Idealmente, las mediciones deberian realizarse in situ y en linea, es decir, en un
punto cercano o dentro del propio reactor durante la operacion, de manera que el
resuitado esté disponible inmediatamente para la accidon de control.

£l contro! de un parametro particular se lleva a cabo con un sensor que mide la
propiedad y con un controlador que compara esta medida con un valor fijo
predeterminado y que activa el equipo hasta ajustar el valor de la propiedad de
éste. El ajuste implica la modificacion de estado de una valvula de apertura o la
velocidad de una bomba dosificadora.

Las mediciones en linea para bioreactores a nivel piloto e industrial son
normalmente la temperatura, la presion, el pH, la concentracion de oxigeno
disuelto, el caudal. la velocidad de agitacion, la potencia consumida, el nivel de
espuma, el peso del medio de cultivo y la composicion del gas.

Las mediciones fuera de linea se utilizan en las fermentaciones industriales para ei
analisis de las concentraciones de biomasa. carbohidratos, proteinas, fosfatos y

lipidos, para la actividad enzimatica y para la reologia del caldo de cultivo.
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8.1.1 Sistermmas de control.

En la industria de la fermentacion existen varios niveles de control de proceso, los

cuales dependen de cuatro elementos basicos.

Awh =

Una variable de proceso.

. Un elemento de medicion.

Un controlador.

Un elemento de control final (actuador)

a) El control manual es el sistemma de control mas simple, el cual requiere de un

b)

operador humano (controlador) para manipular los dispositivos de control final

(bombas, valvulas, etc.) al registrarse desviaciones en el valor establecido o fijo

de alguna variable de proceso.

El control automatico presenta diferentes modalidades, entre las mas comunes

se encuentran las siguientes:

En control automatico de retroalimentacién, el elemento sensor de
medicion, genera una sefal de salida, el controlador compara la sedal
medida con un valor fijo (valor de consigna) deseado y produce una sefal
de salida para contrarrestar alguna diferencia entre los dos (error). El
elemento final de control, recibe la sefial de control y ajusta el proceso por
la variacion en la velocidad de una bomba o el cambio en la apertura de
una valvula, causando el control en Ia propiedad monitoreada,
restableciéndola al valor fijo preestablecido. Un esbozo simplificado del
control de retroalimentacion, se muestra en la figura 8.1,

El! control automatico de encendido y apagado, es usado cuando una

variable se desvia del punto de consigna ocasionando que el controlador
accione el elemento de control final. En el control de encendido y apagado
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se toleran pequefas desviaciones del valor de consigna con el fin de evitar

continuos encendidos y apagados y

los problemas de retraso en las

medidas. Este sistema de control, es usado cuando los dispositivos de

control final son estrictamente de encendido y apagado, tal es el caso de

bombas de velocidad fija.

Punto de
consigna

Perturbaciones

+
— Error Controlador l_F Actuador l'—'

Variable

PROCESO

Variable medida i

| Dispositivo de medida
I

Fig. 8.1. Componentes de un sistema de contro! de retroalimentacion

[21]

3. El control automéatico proporcinal-integral-derivado, es requerido para el
control de aquellas variables que requieren de un dispositivo de control final
de libre cambio, como el caso de valvulas de diferente abertura o bombas

de velocidad variable. La funcidén de control se determina en proporcion al

error, la integral del error y la derivada del error con respecto al tiempo.

¢) En el control asistido por computadora existe
computadoras como controladores, con

la posibilidad de usar las
ta opcion de un monitoreo mas

completo y global del proceso de fermentacion. En la fig. 8.2 se muestra un
esquema simplificado de control por computadora para una sola variable. Un

sensor en el fermentador produce una sefal la cual puede ser amplificada y

llevada a una forma analdgica correcta. En esta fase es necesario convertir {a

sefal analoga a digital, la cual es canalizada a la computadora. En esté punto

es necesario un nexo (interface) que sirva de comunicacion entre las senales
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provenientes de {os sensores del fermentador y los dispositivos de contro! final
{bombas, valvulas, etc.). Las senales digitales provenientes de la computadora
deben ser traducidas a sefales analogas para activar los dispositivos de
control final. La computadora esta unida a un cronometro, el cual determina la
frecuencia con que se realizaran las mediciones desde los sensores.

Ademas del empleo de computadoras en los sistemas de fermentacion es posible
usar estrategias avanzadas de control y optimizacion basadas en modelos de
fermentacion. En los intentos mas recientes de control de fermentacion es
necesario disponer de un modelo matematico razonablemente preciso de las
reacciones y del reactor a utilizar. Mediante modelos del proceso es posible
progresar desde el control medioambiental de los biorreactores hasta el campo de
control biologico directo. El desarrolio de los modelos de fermentacion esta
asistido por la informacidn obtenida con las mediciones realizadas durante la
operacion del proceso. Los modelos son relaciones matematicas entre variables.
Normalmente los modelos se basan en una combinacién de relaciones tedricas
que proporcionan la estructura del modelo y una serie de observaciones
experimentales que proporcionan los valores numeéricos de los coeficientes. Para
procesos biolégicos, la especificacion de ia estructura del modelo puede ser dificil
debido a la complejidad de los procesos celulares y al elevado numero de factores
ambientales que afectan el cultivo celular. Un problema comun en los modelos de
fermentacion es que los parametros necesarios para su utilizacion son dificiles de
medir o varian con el tiempo.

Un sistema moderno y prometedor de control en las fermentaciones, es el uso de
inteligencia artificial por el método de redes neuronales. Este sistema es
particularmente valido para obtener informacion Gtil a partir de la experiencia
previa. Las redes neuronales ofrecen la oportunidad de aprender a responder ante
relaciones complejas, no lineales entre variables y pueden, por lo tanto, ser utiles
en el desarrollo de modelos del proceso y el calculo de parametros desconocidos
de la fermentacion. [2]
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Computadora
principal

[

Almacenador de
datos

Convertidor:. .

—
de sefales 1
: 83?;:2?::: AR Equipo de
I s Computadora impresion
= i secundaria
- S E = ; (ordenador)
. Convertidor:
i a. .
anélogas’. e
: = — Alarmas l
Medidor de
sefiales
( ‘L o/ reguladora
=1 E . Dispositivo final
de contro!
(bomba)

7

sSensor

Fig. 8.2. Esquema simplificado de un sistema controlado por computadora. [50]

8.2 Instrumentacion para el monitoreo del bioreactor.

8.2.1 Medicién de parametros fisicoquimicos en linea.

8.2.1.1 Temperatura.

Muchos microorganismos tienen un determinado intervalo de temperatura para su
actividad biologica dptima. La energia calorifica es rapidamente absorbida por la
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ceélula, por {o que el control de la temperatura es un parameiro ue eguiacién
importante para el proceso. Para el registro de temperatura, los ternometros de
resistencia y los termistores son los que se encuentran en la mayoria de las
instalaciones [9] (ver apéndice 5).

8.2.1.2 pH.

E|l electrodo de vidrio e@s el elemento detector primario de las mediciones de pH. EI
principio de medicion se basa en el desarrollo de un potencial en la membrana de
vidrio sensible al pH, como resultado de la diferencia en la actividad del ion
hidrogeno en la muestra y una solucion estandar de referencia (solucidn de cloruro
de potasio) contenida dentro del electrodo (Apéndice 5). El potencial del electrodo,
proporciona un voltaje que se expresa como pH.

8.2. 1.3 Medicién del oxigeno disuelto.

Los sensores de medicion de oxigeno disuelto (OD) consisten basicamente de una
camisa de acero inoxidable o de cristal que contiene dos electrodos y un electrolito
adecuado. Para separar los electrodos y los electrolitos del caldo de fermentacion,
el sensor esta cubierto por una membrana (Apéndice 5). El oxigeno difunde a
través de la membrana y se reduce en el catodo, que esta polarizado
negativamente con respecto al anodo. Esto produce una corriente que puede ser
traducida como concentracion de oxigeno.

Habitualmente se recurre al uso de sondas de tipo polarigraficas y galvanicas. La
diferencia entre ellas, es que estas ultimas son mas baratas. Las sondas
polarigraficas pueden ser fraccionalmente mas rapidas y tener una vida util mas
larga.
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8.2.1.4 Nivel de espuma.

El control de ia formacion de espuma se puede realizar por métodos mecanicos,
quimicos o una combinacion de los dos.

Podemos controlar la formacion de espuma por 2 métodos o por una combinacion
de los dos (Apéndice 5):

a) Meétodos mecanicos los cuales consisten de adaptaciones de disco rotatorios
montados sobre el eje principal de agitacion. Estos dispositivos aseguran una
buena eliminacion de espuma, con |la desventaja de que consumen elevadas
cantidades de energia, lo cual se refleja en un incremento en los costos de
operacion.

b) Meétodos quimicos se realizan con la ayuda de agentes antiespumantes, los
cuales pueden

suministrados de forma automatica mediante un instrumento conductor. Este
instrumento puede ser de acero inoxidable, recubierto con tefléon y con ia punta
descubierta. El instrumento es activado por la espuma al tocar la punta de la barra
descubierta. Una senal proveniente del control, ordenara la adicién de
antiespumante por medio de una bomba (en pequerios fermentadores) o
neumaticamente (en fermentadores de gran escala)

8.2.1.5 Nivel de agitacion.
Para la medicién de la velocidad rotacional, es comun encontrar tacometros, los
cuales determinan las revoluciones por minuto mediante mecanismos de

induccidn, generacion de voltaje, sensores de luz o fuerzas rmagnéticas
(tacémetros eléctricos)

147



Los tacometros eléctricos permiten una medicion directa de las senales para
alimentar los instrumentos registradores o controladores de panel. Los tacometros
eléctricos emplean un transductor que produce una sefial analogica o digital como
conversion de ia velocidad de giro de la maquina. Generalmente estos dispositivos
de medida se encuentran montados sobre el eje rotor de la maquina.

8.2.1.6 Flujo de aire.

En fermentaciones aerobias, el aire es transportado a traves del fermentador para
suministrar oxigeno y también para remover CO: lo cual de otro modo podria
afectar la actividad metabdlica. En reactores de columnas de burbujeo, promueve
la mezcla del medio de cultivo. Normalmente las velocidades de flujo de aire se
encuentran en el rango de 0.5-1.5 vvm (volumenes de aire por volumen de reactor
por minuto) |8). Para el caso de Bacillus Licheniformis, su rango optimo de
aireacion en cultivo batch se encuentra en 1.0 vvm. [57]. La medicion del fiujo de
gas, incluye el suministro de aire al fermentador, para la toma de muestras de gas
para el andlisis y para el suministro de gas de amoniaco en el control de pH. Los
instrumentos mas usados para la medicion de flujo son los rotametros y los
medidores térmicos de flujo de masa (Apéndice 5).

8.2.1.7 Medidor de nivel.

Los indicadores de nivel, de la misma forma que los rotametros, no necesitan
calculo para su seleccion, solo basta conocer las condiciones de proceso y
caracteristicas del medio de cultivo para su seleccion en manuales del proveedor.
Estos pueden ser de nivel de vidrio y medidores de presidon diferencial {23,
Apéndice 5}
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8.2.1.8 Presion.

En los procesos, el control de la presion ofrece condiciones de operacion seguras,

_ya que cualquier recipiente, tuberia o filtro tiene una presion maxima de operacion.
Las variaciones excesivas de presion no solo pueden provocar pérdidas de
producto sino que también darfio al equipo y al personal de operacion.

El biorreactor suele someterse a presiones de esterilizacion con el fin de prevenir
posibles riesgos de contaminacion por residuos remanentes. Algunas veces el
medio de cultivo se esteriliza en el interior del biorreactor, por lo cual es
indispensable el control de la presion, con el fin de evitar el deterioro de los
componentes del medio de cultivo. Para el control de la presion suelen usarse
mandémetros de presion o de Bourdon [12, Apéndice 5].

8.2.1.9 Andlisis del gas de salida.

El gas que abandona el reactor contiene diversos tipos de gases, dependiendo del
tipo de reaccion. En reacciones bioldgicas, los principales gases presentes en el
gas de salida son CQOz y O>. La determinacion de las concentraciones de estos
gases, es indicativo de la actividad metabdlica presente en el interior del reactor
durante la reaccion. La diferencia del contenido de oxigeno a la entrada y en la
corriente de salida, es igual a la cantidad de oxigeno transferido al sistema.

E1 contenido de oxigeno, se puede determinar por medio de analizadores de gas
de tipo paramagnéticos. Los analizadores mas populares son los de viento

magnético (termomagneético) y el de deflexion (magnetodinamico) [5, Apéndice 5).

La medicidon de CO-: se puede realizar con analizadores de infrarrojos, los cuales
consisten de una fuente de luz, una seccion optica y el sensor principal.
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Espectrémetros de masas.

La espectrometria de masas esta basada en ia separacion de las moléculas
ionizadas en el vacio. La separacion basada en la relacion de masa a carga se
consigue instrumentos magnéticos o de cuadropolo. Potenciaimente los
espectrometros de masas pueden ser utilizados tanto para el analisis continuo de
gases en linea como de liquidos. Para el analisis de liquidos, una sonda que
soporte una fuerte membrana permeable, se inserta en el caldo de fermentacion y
fas sustancias disueltas como el O, y el CO; y cualquier liquido de suficiente
volatilidad son arrastradas fuera de la solucion aplicando vacio. Los
espectrometros de masas, pueden también ser utilizados para el analisis
simultaneamente de cualquier componente de ia fase gaseosa; sin embargo en las
fermentaciones esta restringido tradicionalmente a oxigeno y bioxido de carbono
(mas algunas veces CHa, Nz y Hz) como un sofisticado analizador de gases. La
velocidad de respuesta es de segundos, posee una Mmayor precision y puede ser
conectado a varios fermentadores a la vez. Su principal desventaja es el elevado
costo comparado con los analizadores de Oz La principal desventaja del
espectrometro de masas, es su elevado costo, alrededor de diez veces mas que la
de cualguier analizador de gas. [9]

8.2.2 Medicion de parametros fisicoquimicos fuera de linea [9,60].

8.2.2.1 Medicién de la concentracion celular.

En la actualidad no existen métodos rapidos y confiables para saber Ia
concentracion de ceélulas bacterianas a lo largo del proceso de fermentacion. Sin

embargo existen métodos que pueden dar aproximaciones basandose en
caracteristicas fisicas.
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a) Medicién en peso seco.

Este método consiste de ia separacion de las céluias del caldo de cultivo y su
desecacion (comunmente en hornos de microondas). Los tiempos de respuesta
son largos, de 20-30 min. L.a medicién de peso seco es Util solo para los casos en
que el contenido de solidos sea bajo.

b) Turbidez.

El principio implicado es medir la turbidez de un caldo de fermentacion en funcién
de la cantidad de luz transmitida. El método esta limitado a sistemas en los que la
turbidez del caldo sera solamente debida a las células. Por ejemplo en
fermentaciones con bacterias o levaduras unicelulares.

c) Calor metabdlico.

El calor metabodlico puede ser relacionado al crecimiento, ya que este es un
proceso exotérmico. la relacidn sera empirica y los errores implicados
considerables.

8.2.2.2 Actividad enzimatica.

Las reacciones catalizadas por las enzimas pueden seguirse
espectrofotometricamente, ya que muchos de los sustratos o productos de las
enzimas absorben luz visible y no visible. Esta es la forma mas sencilla y comun
de analizar enzimas, y consiste en obtener curvas completas mediante control
directo y continlo de la reaccion. La unidad estandar de la actividad enzimatica es
el katal. definido como la cantidad de actividad enzimatica necesaria para convertir
un mol de sustrato en producto por segundo.



8.2.2.3 Composicién quimica de=f caldc de fermentacién.

La determinacidn en las concentraciones de carbohidratos, es de primordial
interés ya que representan la fuente de carbono. £En cuanto a las proteinas, es
necesario su monitoreo que vislumbre la cantidad global de proteinas (material
celular, enzimas, etc.) en el caido de fermentacion. La principal desventaja de los
métodos convencionales para la determinacion de los componentes quimicos, son
los tardados tiempos de respuesta que pueden variar de 2 a 24 horas, lo cual no
daria un control efectivo estrictamente hablando.

Otros sistemas de medicién consisten en la utilizacién de dispositivos de muestreo
automatico unidos a un equipo de cromatografia liquida de alta resolucion, analisis
de imagenes, citometria de flujo o fluorometria. Las desventajas de estas técnicas
de trabajo son, que debe de disponerse de sistemas asépticos de muestreo sin
taponamientos debidas a las burbujas o flécuios que interfieran en las lecturas de

respuesta.
8.2.2.4 Viscosidad del caldo de cultivo.

Es necesario el conocimiento de la variacion en las propiedades reologicas de los
caldos de cultivo, ya que estas influyen en el consumo de la energia y por tanto en
las velocidades de transferencia de masa y de calor. Por otro lado, se ha
encontrado que para cultivos que contienen células en forma de agregados
tienden a ser mas newtonianos, como es el caso de los microorganismos del
género Bacillus Spp. Contrario a lo que sucede con células qQue presentan

crecimiento filamentoso.

Para la medicion de la viscosidad es necesario Illevar una muestra fuera del
biorreactor, lo cual limita esta prueba a realizarse fuera de linea, en viscosimetros
los cuales pueden ser de varios tipos, de acuerdo al tipo de fluido a medir la
viscosidad (viscosimetros rotacionales, de cono y placa, de rodete, etc.).
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9. SERVICIOS AUXILIARES.

La produccion de a amilasa dentro del bioreactor, requiere de servicios auxiliares
dentro de los cuales son de uso indispensable:

1. Agua de proceso.

Agua de enfriamiento.

Vapor de calentamiento.

Aire estéril comprimido.

oA wN

Energia eléctrica.

En el apéndice 6 se especifican las caracteristicas que estos servicios deben
cumplir, ademas de su transporte dentro de la planta.

9.1 Agua de proceso y de limpieza.

E! agua de proceso puede ser definida como el agua que usada dentro del
bioreactor. Este tipo de agua es usada para:

a) La preparacion del medio de cuitivo.
b) La preparacion de soluciones reguladoras de pH.

c) La limpieza del interior del bioreactor y tuberias.

9.2 Agua de enfriamiento.

Dentro de la etapa de fermentacion, es de uso indispensable agua de enfriamiento
para:

a) Enfriar el medio de cultivo después de su esterilizacion.
b) Mantener la estabilidad térmica del medio de cultivo durante la
fermentacion.
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9.3 Vapor de calentamiento.

E| vapor tiene varas funciones dentro de la etapa de fermentacion, los cuales son:

a) Esterilizacidon del medio de cuiltivo.
b) Esterilizacion de las lineas de proceso.
c) Esterilizacidn del interior del bioreactor.

9.4 Aire estéril comprimido.

Los principales usos que tiene el aire estéril comprimido dentro de la produccion
de o amilasa dentro del bioreactor son principalmente:

- Aire de fermentacion.
- Medio impuisor en |a adicion de alcali, antiespumante e inoculo.
- Mantenimiento de la presion positiva dentro del bioreactor.

9.5 Energia eléctrica.

La energia eléctrica es de uso indispensable, ya que tanto los sistemas
automatizados como los sistemas de propuision requieren de esta. Por lo cual los
dispositivos que requieren de energia eléctrica son:

- Agitacion del medio de cuitivo.

- Transporte de fluidos de proceso.
- Monitoreo y control.

- Compresion de aire.

- Usos generales de planta.
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10. PRESENTACION GRAFICA DE LAS INSTALACIONES DE LA
PLANTA PILOTO QUE OPERA EN EL INSTITUTO DE
BIOTECNOLOGIA UNAM

Cerca de que se concluyera con el trabajo de tesis, se tuvo la oportunidad de visitar
la planta piloto del Instituto de Biotecnologia de la UNAM en Cuernavaca, donde se
confirmaron algunas de las propuestas expuestas en el presente trabajo, ademas
de que se pudo conocer de forma fisica el equipo de fermentacion y los servicios
complementarios.

A continuacion se presentan imagenes del equipo con que cuenta dicho instituto en
el orden en que una cepa es cultivada hasta su uso en el bioreactor de escala
piloto.

Las cepas liofilizadas, son inoculadas en un medio de cultivo apropiado dentro de
frascos y bajo condiciones controladas en la incubadora que se muestra en |a
siguiente figura.

La incubadora, ademas de controlar la temperatura y el nivel de aireaciéon, mantiene
en agitacion los frascos mediante una base movil. enzimas extracelulares baratas y
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de gran produccion, esta fase representaria el cultivo en bioreactor de pequefia
escala [ver apartado 5.7.1)

Una vez que se obtiene la concentracién de microorganismos adecuada, se
procede a su cultivo a escala de pruebas. En esta escala se busca tener un registro
mas completo sobre las variables del proceso de ferrnentacién, con la finaiidad de
conocer el comportamiento del microrganismo dentro del sistema. La siguiente
figura muestra bioreactores de tanque agitado con serpentines internos de
enfriamiento y con puertos de tomas de muestras.

Cuando las fermentaciones excedan la capacidad de retiro de calor por el
dispositivo de enfriamiento (serpentin), se puede contribuir con la inmersion del
bioreactor en bafios de agua de temperatura regulada como se muestra en la
siguiente figura.
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E! analisis de gases generados durante la fermentacion, es uno de los parametros a
ser monitoreados. El espectrometro de masas es una herramienta uatit, ya que sus
datos son de forma rapida y precisa. El espectrometro que se muestra en la figura
siguiente puede conectare en linea, para obtener toma de muestra continuas.
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Una vez que se obtiene suficiente inoculo en el bioreactor de pruebas, se procede a
inocular el cultivo en el bioreactor a nivel piloto. La siguiente figura presenta un
bioreactor a escala piloto, con camisa externa de calentamiento y con sistema de

agitacioén superior horizontat.
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Dicho bioreactor cuenta con las sondas de medicion de pH, oxigeno disuelto y
temperatura, ubicadas en la parte media de nivel de liquido, como se muestra en la
siguiente figura. En el mismo sitio donde la sondas son ubicadas, se encuentra un
puerto para la toma de muestras, para hacer las pertinentes pruebas fuera de linea.

Mirilla
Puertos
superiores de
salida de aire y
servicios
generales
Puertos

adicionales

Sondas y puerto de toma de muestras.
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El bioreactor debe contar con un sello mecanico capaz de evitar la contaminaciéon
del interior del bioreactor por el paso de aire del medio ambiente por el espacio de
agitacion. La siguiente figura muestra un sello mecanico simple adaptado a la flecha
del sistema de agitacion.

Sello mecanico
simple
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El control de temperatura en las etapas de esterilizacién y fermentacion, se requiere
del circuito de calentamiento y enfriamiento que abastezca de agua fria asi como de
vapor de calentamiento a la camisa del bioreactor. La siguiente figura muestra el
arreglo para tal circuito.

Camisa de
transferencia

Arreglo a agua de
rreglo par g de calor

enfriamiento (tub. azul)

Arreglo para vapor,
de calentamiento,
(tub. roja)

Tuberias de aire
estéril comprimido
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Para la produccién de En bioreactores pequefios, es comun que presenten
sistemas de agitacion ubicados en la parte inferior de los mismos, tal como se
muestra en la siguiente figura.

zoa:tfl lde " ’ $ . Puertos
(o} - : : ; de
medicién

Sondas de
medicion

Sistema
de
agitacion

También en bioreactores de pequeita escala es factible contar con sistemas que
regulen la velocidad de agitacion por medio de sistemas que varien en la corriente
eléctrica. Muestra de estos paneles de control se muestran a continuacion.
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El puerto de cosecha descrito en el apartado 6.3, esterilizable con vapor se
visualiza mejor en la siguiente figura.

Alimentacion
e aire

g;
Vapor de

A P
esterilizacion

Puerto de
cosecha

El vapor proveniente de la caldera para esterilizacion se debe someter a una
reduccion en su presiéon antes de llegar a la camisa del bioreactor. Un arreglo tipico
para la reduccion de la presion se muestra en la siguiente figura.

Valvula reguladora de
presiéon

Seccion de
retroalimentacion
by pass
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En lo que concierne al tratamiento del aire de fermentacién, este debe de pasar por
‘una serie de filtros, como se mostré en el apartado 7.3. la siguiente figuras
muestran de forma grafica, el arreglo al que se hace mencién en la figura 6.6.

Aire esteril comprimido
Vapor de fre e ! comp
esterilizacion
de los filtros

Filtro
profundo

Filtro de
cartucho
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11. CONCLUSIONES.

1. El bioreactor a escala piloto para la produccion de alfa amilasa, sera de tipo
tanque agitado ya que el Bacillus licheniformis es un microorganismo aerobio.

2. El modo de operacion del mismo sera intermitente o por lotes dado que
presenta menos desventajas sobre el cultivo continuo; ademas de que algunas
cepas de Bacillus licheniformis modificadas genéticamente son mas resistentes
a la inhibicion en la produccidon de a amilasa por catabolitos, especiaimente i1a
glucosa.

3. La velocidad de agitacion, es indirectamente proporcional a ia velocidad de
aereacion, hecho por el cual se puede tener un menor gasto de energia por
agitacion, si se trabaja con caudales de aereacidon que estén por debajo del Na
en un intervalo de 0.04 - 0.043, donde el agitador sufre de inundaciéon.

4. De acuerdo al Na, la ecuacion auxiliar que tiende a evitar la inundaciéon del
agitador por gas, es la velocidad superficial constante (ecuacidn 8.37). Con la
ayuda de esta ecuacion en el escalamiento se asegura que al aumentar ia
escala de fermentacion. se aleje cada vez mas el valor limite de inundacion,
asegurando asi una mayor transferencia de masa del agitador hacia el medio
de cuitivo.

5. La velocidad de agitacion disminuye conforme la escala de fermentacion
aumenta para las tres ecuaciones auxiliares (ecuaciones 8.35,8.37 y 8.38), con
lo cual se denota que para el salto de escala de 0.002 m?® a 1m3, la potencia de
agitacion consumida por volumen pasa de 0.706 HP/m> a 0.08 HP/m3, lo cual
representa una diminucion del 91%

6. La potencia de compresidon requerida para la compresion de aire es
insignificante, aun frente a la potencia de agitacion con aereacién por lo que no
afectaria de forma sustancial en los costos de operacion, si los niveles de
aereacion aumentan al limite maximo en el cual el k,a permanezca constante.

7. La potencia de agitacion con y sin aereacion es menor para los sistemas
geomeétricos recomendados, al mismo tiempo que la transferencia de masa es
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la misma. Para efectos de disefio del bioreactor a nivel piloto, su construccion
estara basado sobre las relaciones geomeétricas recomendadas por fabncantes.

8. EIl bioreactor se considera como un recipiente sometido a presion, por exceder
los 15 psia de presion que establece el codigo de construccién ASME, para
que un recipiente deba ser considerado como tal.

9. El presente trabajo establece los meétodos de control que aseguren la
perpetuidad de las condiciones medioambientales para el crecimiento celular y
la consecuente produccion de a amilasa, esperando que sirva como base para
una posible construccion del bioreactor.

10. Este trabajo puede ser recomendado por los temas incluidos, como material de
apoyo en las asignaturas de Tecnologia de Alimentos IV e Ingenieria de
Alimentos IV de la carrera de Ingeniero en Alimentos.
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ANEXO 1: PROPIEDADES DEL MEDIO DE CULTIVO.
A1.1 Tipos de medios de cultivo.
Existen diferentes formas de clasificar los medios de cuiltivo y estos son [26]:
1. Segun su proporcion de agua.

a) Medios de cultivo sdlidos.

b) Medios de cultivo liquidos o caldos.

c) Medios de cultivo semisodlidos.
2. Segun su composicion que presenta.

a) Medios de cultivo naturales.

b) Medios de cultivo semisintéticos.

c) Medios de cultivo sintéticos.

d) Medios de cultivo complejos.

Medios de cultivo sélidos.

Son aquellos donde la proporcion de agar, esta siempre por enzima del 15%. Es
util para el aislamiento. purificacion y visualizacion del crecimiento de las colonias.

Medios de cultivo liquidos o caldos.

Estos medios no contienen agar y estan compuestos, ademas de agua, de al
menos una fuente de carbono, sales minerales y en algunas ocasiones segun las
caracteristicas del medio, factores de crecimiento, vitaminas, peptonas,
aminoacidos, etc.
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Medios de cultivo semisdlidos.

Estos suelen tener concentraciones de agar inferiores al 15%, lo cual le da una
consistencia semisolida.

Medios de cultivo naturales.

Son aquelios donde cuyos componentes organicos e inorganicos se encuentran
en la naturateza. Se suelen preparar artesanalmente y en general pueden estar
constituidos por ciertos tejidos, liquidos organicos, etc.; por ejemplo: leche y suero
sanguineo.

Medios de cultivo semisintéticos.

Son medios donde su composicion corresponde a estructuras naturales como
levadura, malta, patata, sangre, leche, etc.; ademas de estar compuestos por
materiales sintéticos o

quimicamente definidos, para el crecimiento microbiano.

Medios de cultivo sintéticos.

Corresponden a estructuras sintéticas mas o menos puras quimicamente
definidas, disueltas en agua destilada. Siempre deberan contener en su
compaosicion:

- Una fuente de carbono o azucar.

- Una fuente de nitrogeno en forma organica o inorganica.

- Compuestos minerales, y entre ellos oligoelementos.

- Factores de crecimiento que se incluiran si se requiere enriquecer el medio
(guimicamente corresponden a vitaminas, ciertos aminoacidos, bases
pirimidicas o puricas, etc.).
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Medios de cultivo complejos.

Se preparan de forma compleja a partir de tejidos animales y mas raramente
vegetales. Su composicion no esta exactamente definida, y sus materias primas
suelen ser carne de musculo, de higado, de corazon, clara de yema de huevo,
azucares, peptonas, etc.

A1.2 Medio de cultivo para la produccién de a amilasa.
El medio de cultivo usado para la produccion de a amilasa a partir de Bacillus
licheniformis es el siguiente, con la especificacion de sus respectivos compuestos

[s1.

Tabla A1.1 Medio de cultivo, para la produccion de a amilasa.

Componente. Cantidad %
Compuesto de harina de soya. 1.85
Levadura de cerveza. 1.50
Compuesto de sodlidos secos destilados. 0.76
NZ amina (compuesto de caseina hidrolizada). 0.65
Lactosa. 4.75
Sulfato de magnesio hepta hidratado. 0.04
Antiespumante Hodag KG-1. 0.05
Agua. 90.40

Atkinson 1991

Es notorio que para la produccion de enzimas, no es suficiente determinar la
cantidad de sustratos necesarios para la formacion de biomasa, sino que también
se debe de considerar la formacion de producto, dicho propiamente de ia enzima o
amilasa. El medio de cultivo desgiosado anteriormente y que se maneja
industrialmente [5) presenta una fuerte inclinacion por suministrar altos contenidos
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proteicos, tal es el caso de! uso de harina de soja y del compuesto de caseina

hidrofizada.

Tabla A1.2 Ingredientes de! medio de cultivo para la producciéon de a amilasa.

Componente %

Compuesto de
harina de soya

Compuesto de
sdlidos secos

NZ amina
(compuesto de

Biotina

destilados caseina
hidrolizada)
Aminoacidos
Arginina 3.2 1.0 3.95
Cisteina 0.6 0.6 0.5
Glicina 2.4 1.1 1.8
Histidina 1.1 0.7 2.9
Isoleucina 25 1.6 4.6
Leucina 3.4 2.1 19.4
Licina 2.9 0.9 7.6
Metionina 0.6 0.6 2.4
Fenilalanina 2.2 1.5 5.0
Treonina 1.7 1.0 4.2
Triptofano 0.6 0.2 1.6
Tiroxina 1.4 0.7 3.2
Valina 0.6 1.5 24
Cenizas 57 8.0 55
Carbohidratos - 68.9 -
Grasa 1.0 9.0 -
Fibra 3.0 4.0 -
Proteina 51.0-52.0 26.0 80
Solidos 92.0 92.0 96.0
Vitaminas mg/kg.
- 2.9 =z
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Tabla A1.2 Continuacion.

Colina 2750 4400 -

Acido nicotinico 20.9 110.2 -

Acido 14.3 5.5 -
pantoténico

Piridoxina - 19.8 -

Riboflavina 3.1 15.4 -

Tiamina 24 5.5 -

Atkinson 1991

A1.3 Formulacién del medio de cultivo.

La formulacién de un medio de cultivo puede realizarse de dos formas: [43]

a) Por medios quimicamente definidos.
b) Por medios de cuitivo complejos.

A1.3.1 Medios de cultivo quimicamente definidos.

Los medios definidos quimicamente se usan comunmente a escala laboratorio

para estudiar los efectos que tienen los nutrientes sobre el crecimiento celular y

sobre la

biosintesis de un metabolito de especial interés.

Estos medios se basan en la cantidad de elementos necesarios para la formacion

de material celular y formacion de producto. Se debe de disponer de los datos de

la composicion basica elemental de los microorganismos para este metodo, como

una condicion necesaria. De una manera generalizada, se presentan los datos de

la composicion elemental para bacterias y levaduras (tabla A1.3).
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Ejemplo:

Calcular la cantidad minima de nitrogeno que se necesita para llegar a una
concentracion de 50 g de biomasa en peso seco por litro, a partir de suifato de

amonio como fuente de nitrogeno.

50 g de biomasa en peso seco . 0.1256g N
L g de biomasa en peso seco

. 132 g (NH)SO/mol(NHA)SO4 =
28 g N/mol (NH4)SO4/L

=295 NHISO4
L

Tabla A1.3 Composicion elemental tipica de bacterias y levaduras.

Elemento Bacteria Levadura
Cantidad celular en % de peso seco
Carbén 48 48
Nitrogeno S 12.8 7.5
g/100 g peso seco
Fosforo 2.5 0.4
Azufre 0.6 0.3
Potasio 2.3 1.4
Magnesio 0.8 0.3
Calcio 0.6 0.8
Hierro 0.01 0.15
Cobre 0.02 -
Manganeso 0.01 -

Rehm H. J 1993
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Este tipo de aproximaciones pueden ser usadas para determinar los minimos
niveles de requerimiento para otro elemento de la tabla A1.3, a excepcion del
carbono, ya que este no solo es necesario para la formacion de material celular,
sino que también, es indispensable para la formacion de producto y como fuente
de abastecimientc de energia. E! requerimiento minimo de carbono, puede ser
calculado usando el coeficiente de rendimiento de biomasa a partir de sustrato
(Yxs). Si el valor de Y, es desconocido, este puede ser calculado, ya sea de la
ecuacion (A1.1), o bien mediante una esbozo grafico experimental de cantidad de
biomasa producida en funcidon del requerimiento en los niveles de carbono.

A1.3.2 Medios complejos.

Los medios complejos son los que con mas frecuencia se usan en las
fermentaciones industriales. Estos medios contienen usualmente materiales
crudos econdmicos o subproductos de carne, quesos, granos, y fibras procesadas.
La tabla 4.4, resume algunos de estos materiales. Muchos de estos materiales,
proveen de mas de un solo nutriente, tal como se muestra en la tabla A2 2.

Tabla A1.4 Nutrientes usados frecuentemente en procesos comerciales de
fermentacion.

Fuente de carbono Fuente de nitrogeno
Cerelosa (glucosa comercial). Harina de semiila de algoddn.
Glicerol. Harina de semilla de soya.
Melazas. Harina de cacahuate.

Aceites (soja, maiz y semilla de|Destilados solubles secos.

algodon). Levadura integral, extractos de
Almidon de maiz, dextrinas e | levaduras.
hidrolasas.

Liquido de maiz macerado o su polvo.
Suero (65% de lactosa). Harina de giuten de maiz.

Alcoholes (tales como metanol). Urea.
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Harina de linaza.

Sulfato de amonio.

Harina de pescado.

Gas amonio.

Rehm H. J 1993
A1.4 Estequiometria de la reaccion.

La estequiometria de la reaccion es uno de los pilares para e! disefio de cualquier
tipo de reactor biolégico. Establece los elementos para el disefio apropiado del
medio de cultivo a ser usado en el proceso fermentativo. Simultaneamente con los
balances de materia, la estequiometria ofrece los medios para visualizar
satisfactoriamente la funcidn de un proceso, y puede utilizarse para medir
variables muchas veces dificiles de medir (gases liberados o absorbidos). Junto
con las consideraciones termodinamicas, vislumbra el rango de posibles
rendimientos para un determinado sistema.

Mientras que para reacciones quimicas comunes, su estequiometria es
relativamente facil de determinar. y puede ser conocida con precision, para las
reacciones bioldgicas no sucede asi; ya que estas se encuentran llenas de
suposiciones e incertidumbres. Es casi imposible de registrar todos los
componentes de un medio complejo y solo parte de los productos generados son
reconocidos. Agregando la actividad de los cambios del medio de cultivo durante

las diferentes fases de crecimiento.

A pesar de su complejidad y de que existen miles de reacciones intracelulares, ef
crecimiento de las células y formaciéon de productos obedece a ia ley de
conservacion de la materia. Todos los atomos de carbono, hidrégeno, oxigeno,
nitrégenc y otros elementos consumidos durante la reaccién bioldgica se
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incorporan a las diferentes células o se expulsan como productos. Los elerentos
mayoritarios como el C, H, O y N, son tomados en cuenta para la representacion
estequiométrica de la reaccion debido a que aportan la mayoria de! material
metabolizado por los organismos vivos.

La ecuacién generalizada que representa la reaccion de consumo de sustrato,
para la formacion de material celular y formacion de producto extracelular, se
resume a continuacion. {5]

CHgiNgnOaoPsprSss + @aH2S04 + bHaPO4 + c{fuente de nitrégeno) + dO2
—>» @CHbNenOooPrpSes + ’CHpHNpNopoPpps;\s + gCO2 + hH0 (A1.1)
Donde:

CHguNsnO3soPsprSss = formula quimica que representa al sustrato.

CHupriNonOwoPreSes = fOrmuia quimica que representa la biomasa seca.

CHprNpnOpoPprSps = formula quimica que representa el producto
extracelular.

a, b,c,de, fg h =coeficientes estequiométricos.

subindices: s, b, p, representan la cantidad de atomos presentes en la

formula del sustrato, biomasa y producto respectivamente.

subindices: H, N, O, P, y S: atomos de hidrogeno, nitrégeno, oxigeno,

fosforo y azufre respectivamente.

Los coeficientes e y f. suelen también ser nombrados como coeficientes de
rendimiento de biomasa y productos respectivamente (Yxs Y Yes), por peso
molecular de formula de un solo carbono, esto es:

v.. = 9ramos de células producidas
s d

= A1.2
gramos de sustrato consumido ( )
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masa molecular de la célula“ (A1.3)
masa molecular del sustrato )

Yys =€

gramos de producto formado (A1.4)
gramos de sustrato consumido .

Yos =

Y. = Masamolecular delproducto (A1.5)
masa molecular del sustrato

Ademas de los rendimientos de biomasa y producto que facilitan el calculo de los
coeficientes estequiomeétricos, se hace uso de otra relacion que puede ser de gran

ayuda; el coeficiente respiratorio (RQ) de la reaccion.

moles de CO, producidos _ & (A1.6)
moles de O, consumidos </ ’

RQ =
Para determinadas especies de microorganismos, sSu composicion celular,
depende de las condiciones de cultivo y del sustrato utilizado. Sin embargo cabe
destacar que las formulas quimicas son muy similares para células y condiciones
muy diferentes, por ello, cuando no se dispone de la composicion de las células en

especifico, puede usarse como férmula general: [21]
CHy §00sNop 2 (A1.7)

El peso molecular medio de la biomasa basado en estos 4 elementos es por lo
tanto 24.6, aunque existe un remanente de 5-10 % de ceniza residual que Nno se

incluye en la formula.

Cabe hacer la aciaracion de que la ecuacion (A1.1) no es valida si la formacion de
producto no esta asociada directamente al crecimiento. {21] El problema de la
ecuacion (A1.1) radica en conocer los coeficientes estequiométricos. Se puede
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hacer uso de los balances elementales, pero la presencia de agua, que
generaimente se encuentra en exceso y ya que los cambios de concentracion que
presenta son muy dificiles de medir o verificar experimentalmente, los balances de
H y O, pueden presentar dificuitades. En su lugar, un principio muy (til es la
conservacidon de potencia reductora o electrones disponibles, |la cual puede
utilizarse para calcular relaciones cuantitativas entre sustratos y productos.

Los electrones disponibles, se refieren ai numero de electrones disponibles para
transferir del oxigeno en la combustion de una sustancia a CO; y HO y
compuestos que contengan nitrégeno. El grado de reduccion (y) se define como el
numero de equivalentes de electrones disponibles en aquella cantidad que
contenga 1gramo atomo de carbono. O bien es el nimero de equivalentes de
oxigeno requerido para la completa oxidacion de una sustancia organica que
contenga un gramo atomo de carbono. La tabla A1.5 presenta aigunos ejemplos
del grado de reduccidon para algunos sustratos y microorganismos [21].

A1.4.1 Demanda tedrica de oxigeno

La demanda de oxigeno, es un parametro importante en las biotransformaciones
ya que el oxigeno a menudo es el sustrato limitante en las fermentaciones
aerobias. La demanda de oxigeno esta representada por el coeficiente
estequiométrico d, en la ecuacion (A1.1). Las necesidades de oxigeno estan
directamente relacionadas con los electrones disponibles para la transferencia de
oxigeno, por lo que la demanda de oxigeno puede derivarse a partir de un balance
de electrones apropiado, esto es: [52]

vs - 4d = eyp + fyp (A1.8)
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Tabla A1.5 Grado de reduccion y peso de un equivalente de carbono o mol de
algunos sustratos y biomasa

Compuesto Formula molecular Grado de reduccion y Peso molecular
CHYy No 1 On 4.17 (NHy) 2.5
Biomasa Poansarn 465 (N2
5.45 (HNO,)
CH. 8.0 16.0
,,"".:',gggo q.,;i:, 6.43 141
Metanol CH.O 6.0 32.0
tano) CH.O 6.0 230
Glicerol GO, 4.67 307
Manatiol CuHLO. 433 0.3
cido Acético GllO: 4.0 0.0
Acido lactico CiL.0, 4.0 30.0]
Gilucosa [SADFN 4.0 30.0/
Formaldehido ctLo 4.0 300
Acido gluconico G0, 3.67 32.7
Acido succinico  CaHeO. 3.50 29.5
Acido citrico 0. 32.0|
Acido malico 3.0 335
Acido formico -] 2 2.0 46.0)
Acido oxalico C;:H;0, 1.0 45.0}
Doran 1995
Donde d se define entonces como:
d=1/4 (ys - eys - frr) (A1.9)
Donde: s = grado de reduccidn del sustrato.
Y

va = grado de reduccion de la biomasa.

yp = grado de reduccion del producto.

Una forma rapida de conocer la cantidad de oxigeno requerido para llevar a cabo
la combustion completa del sustrato en cuestion, se puede determinar a través de
la ecuacidn (A1.9); no obstante sin conocer las cantidades de la fuente de
nitrégeno, CO2 y H20 que intervienen en la reaccion. Para aplicar la ecuacion
(A1.9) es necesario conocer los grados de reduccion del sustrato, biomasa y
producto, asi como los rendimientos de biomasa y producto (e y f).
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A1.4.2 Rendimiento maximo posible.

Los electrones disponibles son conservados durante una reaccion bioquimica, si
se realiza un balance de electrones en la ecuacion (A1.1) o si reordenamos la
ecuacion (A1.9), se deduce que el reparto de electrones en el sustrato es:

Ad  Ye  fre (A1.10)
Ts Ys Ys
Donde: 4dlys = ns = es la fraccion de electrones disponibles del sustrato,

los cuales son transferidos al oxigeno. También,
representa la cantidad de energia del sustrato
convertida en caior.

eyslys = ne = es la fraccion de electrones transferidos a la biomasa.

frelys = np = es la fraccion de electrones transferidos al producto.

La ecuacion {A1.10), puede entonces ser utilizada para conocer los rendimientos
de biomasa y producto a partir de sustrato.

En ausencia de formacion de producto, y si todos los electrones se utilizaran para
Ia sintesis de biomasa, ng seria igual a la unidad, bajo estas condiciones, el valor
maximo del coeficiente esteguiometrico e es:

€moax = Ys/YB (A1.11)

emax Puede convertirse a rendimiento de biomasa con unidades de masa mediante
la ecuacion (A1.3). Entonces incluso, si no se conoce la estequiometria del
crecimiento, el limite superior de rendimiento de biomasa

puede calcularse rapidamente a partir de la formula molecular del sustrato y del!
producto. Los rendimientos maximos de biomasa pueden expresarse en términos
de masa (Yxs. max) © COmo el nimero de atomos de carbono en !a biomasa por
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atomo de carbono de sustrato consumido (emax). Estas cantidades, se denominan
algunas veces como rendimientos termodinamicos maximos. La tabla 4.6 presenta
valores de rendimiento termodinamico maximo de biomasa, respecto a algunos

sustratos.

Tabla A1.6 Rendimientos termodinamicos maximos de biomasa.
Sustrato ¥s Rendimiento termodinamico

maximo correspondiente a ng = 1

©max Yns.m:n
Alcanos
Metano 8.0 1.9 29
Hexano (n) 6.3 1.5 2.6
Hexadecano 6.1 1.5 2.5
Alcoholes .
Metanol 6.0 1.4 1.1
Etanol 6.0 T 1.4 1.5
Etilén glicol 5.0 : 1.2 0.9
Glicerol 4.7 1.1 .09
Carbohidratos
Formaldehido 4.0 095 " 08
Glucosa 4.0 . 0.95 0.8
Sacarosa 4.0 . : 0.95 0.8
Almidén 4.0 0.95 0.9
Acidos organicos ’
Acido formico 2.0 0.5 7 03
Acido acético 4.0 L 0.98 0.8
Acido propidnico 4.7 : LT R S |
Acido lactico 4.0 : o9s. 7 os:
Acido fumarico 3.0 0.7 0.6
Acido oxalico 1.0 0.24 0.1

Doran (1995)
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ANEXO 2: CINETICA DE LAS REACCIONES QUIMICAS Y
BIOLOGICAS.

A2.1 Cinética de la reaccion.

La cinética de la reaccion en fermentaciones establece la velocidad a la cual los
reactivos o componentes del medio de cultivo (sustratos) son aprovechados para
obtener productos (biomasa, metabolitos, COz, etc.). La velocidad de la reaccion
se define como la cantidad de un componente A, que se" convuerte (=] produce por
unidad de tiempo, en un sistema que reacciona qunmucamente

A2.1.1 Orden de reaccion.

En reacciones que proceden por un solo paso, las velocidades de reaccién son
proporcionales a las concentraciones de los reactivos elevadas a una potencia,
por lo que es conveniente hablar de orden de reaccion. Las reacciones que se
Hevan cabo por etapas multiples en serie o en paralelo comunmente no pueden
expresarse mediante este sencillo esquema, y Se denominan reacciones
complejas. [10,38]

A2.1.1.1 Cinética de orden cero.

Si una reaccidn obedece una cinética de reaccion de orden cero. la velocidad de
reaccion, es independiente de |a concentraciéon de reactante. donde:

ry =kg (A2.1)
Donde:

ra = velocidad volumeétrica de reaccidn con respecto a un reactante A.

ko = constante de velocidad de orden cero.



Sila reaccnon es de \orden cero Ia velocudad seara conslante e igual a k‘,, ‘durante el
transcurso de’ toda _”_Ia reaccnon Una rﬂp"escm‘.cmn da Ca (concentracnon de

reactante A) en func:on de tlempo e mtegrado con

(A2.2)

La condicién inicial ve"sx_q‘ue,a t: 0,‘CA,= Cao = concentracion inicial de reactante A.
Ca=f-ract (A2:3)

Donde ko es igual a.la pendiénte si la ecuacion se ajusta a una linea recta como
se muestra. en la  fig. A2 1. El valor de k. depende de la concentracidon de
catalizador presente de forma directamente proporcional.

= -ko

o t
. .Fig, A2:1; Cinética de orden cero.

A2.1.1.2 Cinética de prirher» draen.

Si una reaccion- obed ce a: una cmetlca de primer orden, la relacion entre la
Ia concentracton de reactante es:

velocidad de reacmo
ry =k,Ca (A2.4)

Donde ki es la constante de velocidad de primer orden, donde su valor depende
de la concentracion del catalizador.
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lntegrando la ecuac:én (A2 4) con la ecuacién (A2.2) y considerando que a t = O,
Ca = Cag s nene que:ii’ :

(A2.5)

Por lo tanto al ref resentar In CA en funcnon del tiempo se obtiene una lnnea recta

de pendlente -k, como se muestra en a’ fig A2.2.

LI;“,CA"’

. Fig. A2.2 Cinética de orden uno.

A2.1.1.3 Cinética de orden dos. -

En este tipo-de reacciones, la velocidad de reaccién ‘esta sujeta a dos casos que
son:~' - : o PSS N PR - g -

a) La velocudad de reaccién es proporcional al producto de dos concentraciones
iguales: ; L

b) La velocidad de reaccion es proporcional al producto de dos concentraciones
diferentes.

a) Si'las concentraciones son iguales la relacion entre la velocidad de reaccion, la
concentracion de reactante es:

« =k[CC,] (A2.6)
o bien
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ra =klC, T (A2.7)

integrando la ecuacion (A2.7) y tomando las consideraciones de que a t=0, la
concentracion de reactivo Ca = Cao, S€ llega a la siguiente ecuacion:

AT
— =kt A28
© CaiCamo . ° ( )
Donde kz = constante de velocidad de segundo orden.

Por lo tanto é! representar C—'freme al tiempo se obtiene una linea recta con
. . g : & A

pendiente -kz como se muestra en la fig. A2.3

1/Ca

1/Can = -kz

t
-Fig. A2.3 Cinética de orden dos para
concentraciones iguales de reactivo.

b) Si las concentraciones son diferentes la relacion entre la velocidad de reaccion

y ia concentracién de reactante es:
a =kz[CalCal (A2.9)

Integrando la ecuacion (A2.9) y considerando que a t=0, Ca=Cao, Cg=Cpgo, Se llega

a la siguiente ecuacion.

BYB.]
[Au]“_[Bu]ln[[A]/[Au]=—k2t (A2.10)
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Representando las concentraciones de los reactantes frente al tiempo, nos da una
linea recta con pendiente —kz, como se muestra en la fig. A2.4.

S (BBl
[as]-[Bo] " [AVIAG]

t
Fig. A2.4 Cinética de orden dos para concentraciones .
diferentes de reactivo.

A2.1.1.4 Cinética de orden “n".

Si en una reaccion se presentan concentraciones iguales de mas de dos reactivos,
la relacidon entre la velocidad de reaccidn y |a concentracién de reactante es:

dc,. n :
- Sor =K, (Ca) (a2.11)

Integrando la ecuacion (A2.11) y considerando que a t=0, Ca=Cao ', se tiene:

= —kt (A2.12)

1 [ 1 ]
a-m{©.)r" (Cu)"

A2.2 Cinética general de reaccion para sistemas biolégicos.

La cinética de muchas reacciones biologicas, por lo general obedece la tendencia
de orden cero, primer orden o una combinacion de ellos, denominada cinética de
Michaelis-Menten. [21]
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A2.2.1 Cinética de Michaelis-Menten.

La cinética de la mayoria de las reacciones enzimaticas se ajusta apropiadamente
a la ecuacion de Michaelis-Menten: :

;y_"ms_:_%_ -

Iy =
A T K +Ca

(A2.13)

Donde:
ra = velocidad volumeétrica de reaccion.
Vmax = velocidad maxima de reaccion a concentracion infinita de
reactante. '
Km = cqns:ame de Michaelis-Menten para el reactante A.

La constante de Mlchaelns-Menten es igual a la concentracion de reactante a la
quera = an 12.:Km-y Otras propiedades de las enzimas, dependen de la fuente de
procedencia [;ap,, I arpart‘ado 3]

Si se ada tan los 5|mbo|os convencnonales para las reacciones biolégicas y se

denomnna" I reactante A como sustrato, la ecuacion (A2.13) puede escribirse

como comunmente, es conocxda.

(A2.14)

Donde:
S = concentracion de sustrato. °
V = velocidad volumétrica de reaccion.
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La cinética de Michaelis-Menten también puede representarse en funcién de las
constantes de velocidad de reaccidon correspondiente a la reaccidn enzimatica

siguiente:
ki k2
E+S<>E-S—»>E+P (A2.15)
k.1
Donde:

E = enzima.

S = sustrato.

£ = producto.

E-S = complejo enzima sustrato.

K1, k... kz = constantes de velocidad de reaccion.

Bajo estos términos la ecuacion de Michaelis-Menten toma la siguiente forma:

(A2:16)

Donde:

(A2.17)

A2.2.2 Cinética de crecimiento celular.

La cinética de crecimiento celular se expresa mediante ecuaciones similares a
las que rigen‘la cinética enzimatica. Vista de una forma matematica, existe poca
diferencia entre las ecuaciones cinéticas para enzimas y ceélulas. El crecimiento
celular en cultivo batch, presenta diversas fases de crecimiento: 1. Fase lag en la
cual se sintetizan las enzimas reqgueridas para la evolucion en el medio de
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cracnrmento, 2. Fase exponenclal e Iog o en algunos casos llamada también fase
de vrec:mxanto equmbrado ya: que los nutrientes se consumen continuamente \%
ios productos se acumulan por Io cual el medic cambia continuamente, 3. Fase
estacionaria: en:esta:fase no-se; reglstra un crecimiento neto a causa de la
dlsmlnumon de algun nutnente esencnal formacion de productos tdxicos o de un
camblo ﬁsuco (temperatura pH etc ), 4. Fase de declinacién en la cual la rapidez
de muerte celular aumenta y se reflegja en la disminucidn de la densidad de
celulas Las dnferentes fases de crecimiento se representan en la fig. A2.5.

Durante la fase exponencial, se presenta la velocidad maxima de crecimiento
sobre un. sustrato en particular. El incremento en poblaciéon celular (biomasa)
registrando en este periodo, esta descrito por el tiempo requerido para duplicar la
masa celular o el ntimero de células, también llamado tiempo de duplicacion, el
cual es constante. El crecimiento exponencial se describe mediante la siguiente
ecuacion (5.19).

) tiempo (t)
Fig. A2.5 Fases de crecimiento microbiano. [5]
dX
T =gt A2.19
ar TRt ( )

Donde:
1t = velocidad especifica de crecimiento (t').
X = concentracion de biomasa (g/l).
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Dado a que él nimero de células (N) es directamente proporcional a X se tiene
que:

o=k N (A2.20)

La ‘ecuacion (A2.19) es la forma diferencial de la ecuacién de crecimiento y se
puede "usar'para describir el crecimiento en cualquier etapa de la curva de
crec:mlento Esta misma ecuacxon presenta una gran similitud con la  ecuacién
(A2. 4) con Io cual se puede cons1derar como una reaccion autocatalitica de primer
orden [21]

El intégrahdé de "605ci@5n’(A2 19) se aplica para conocer la concentracion de

btomasa a. un: determmado tiempo, donde la velocidad de crecimiento es
constante, quedando de la s:guaenteforma e

(g% (A2.21)
Donde X, es la concenfracién de biomasa a tiempo cero.
El tiempo de dﬁblicacién sera: -
ty = In? L (A2.22)

El numero de duplicaciones en el periodo exponencial puede aproximarse
mediante:

n=—. (A2.23)
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Donde n es el numero de duplicaciones, t es el tiempo total que dura la fase

exponencial.
A2.3 Factores que afectan la cinética de crecimiento celular.
A2.3.1 Efecto de la concentracién de sustrato.

La velocidad especifica de crecimiento de células durante las fases de crecimiento
y deceleracion de un cultivo discontinuo, depende de la concentracion de
nutrientes presentes en el medio. De tantos nutrientes, solo uno es el que ejerce
un efecto dominante sobre la velocidad de crecimiento y se denomina sustrato
limitante del crecimiento, el cual comunmente es una fuente de carbono, nitrégeno

u oxigeno.

La velocidad especifica de crecimiento 1 y la concentracidon de sustrato S se
describe por medio de la ecuacion de Monod, la cual es una derivacion de la

ecuacion de Michaelis-Menten:

wermd (A2.24)
Donde:
1tmax = velocidad maxima de crecimiento celular, equivalente a la velocidad
de crecimiento exponencial cuando S>>Ks.
S = concentracion de sustrato.
Ks = constante de Monod que representa la cantidad de sustrato que

produce la mitad de pimax. Fig. A2.6.

La ecuacion de Monod es vialida unicamente para crecimiento equilibrado (la
célula es capaz de mantener su composicion invariable a pesar de las variaciones
producidas en el ambiente que la rodea) y cuando se tienen niveles de sustrato
extremadamente bajos. Si el incremento se ve inhibido por concentraciones aitas
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de sustrato o producto, deben afadirse otros términos a la ecuacidon de Monod,

parta tener en cuenta estos efectos.

1

Hmax

Hmax/2

Ks

S

Fig. A2.6 Efecto de la concentracion de sustrato sobre la
; velocidad especifica de crecimiento. {61]

imax ¥ Ks SON parametros intrinsecos del sistema célula - sustrato. La medicidén de

estos puede realizarse por los siguientes métodos:

a) Representéciéh de Lineweaver-Burk. ( No aplicable a bajas concentraciones de

sustrato)

b) Representacion de Eadie-Hofstee.

8 _Homas _ H

s K, K,

c) Representacion de Langmuir.
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(A2.27)

El valor-de Himax. puede obtenerse de una manera sencilla, si se determina la
velocudad es ec:fca ‘de crecimiento en la fase exponencial.

A2.3.2 E{e’ctd de'la temperatura.

Los mICI'OO anismos, dependiendo de su clase, presentan una temperatura

optlma d ‘cre |mtemo La influencia de la velocidad de crecimiento, se visualiza

f na grafica de Arrhenius de u en funcidn del reciproco de la

temperatura Una curva tipica es como la que se muestra en la fig. 5.7.

Donde se.pyede:viSUalizar que a mayor temperatura la velocidad especifica de

crecimiento’ tiende a disminuir dado a que aumenta la muerte celular.

La ecuacion que representa el crecimiento neto esta dado por:

X —kg X (A2.28)

t-i
Fig. A2.7 Dependencia de la velocidad especifica de crecimiento
respecto a la temperatura.

Donde kq es la velocidad especifica de muerte celular. La ecuacion descrita por
Arrhenius es entonces:
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ax _ [Ae(:"g":) - A'e(""f')]x (A2.29)

Donde: )
Ea = energia de activacion.
Eg4 = energia de activacion para muerte celular (Kcal/g).
R = constante universal de los gases (Kcal/g°K).
T= temperatufa absoluta (°K).
A y A’ = constantes de Arrhenius.

El aumento de la rapidez de mortalidad y disminucion de la velocidad especifica de
crecimiento es ocasionando por la desnaturalizaciéon de proteinas. A bajas
temperaturas, los mecanismos regulatorios de la célula son afectados, ademas de
las limitaciones difusionales de nutrientes al interior de la célula [52]

De manera aproximada se puede decir que por cada 10°C, la velocidad especifica
de crecimiento sufre una duplicacion en su valor. [2]}

A2.3.3 Efecto del pH.

Los cambios en el pH del medio de cultivo también afecta a la velocidad especifica
de crecimiento, pero esta puede sufrir pocos cambios si el pH se mantiene en un
intervalo de 1-2 unidades, si se sobrepasa este intervalo, el valor de la velocidad
especifica de crecimiento puede variar drasticamente.

Como alternativa para eliminar los problemas de fluctuacién de pH, se puede usar
soluciones amortiguadoras, con la desventaja de incrementar los gastos de
inversion. En los casos en que se requieran pH bajos, resulta conveniente para
reducir la posibilidad de contaminacion y por lo tanto la reduccion en los gastos de
esterilizacion.
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A2.3.4 ﬁpQS e inhibizisn.

Las formas de lnhlblC|on mas importantes son la competitiva y no competitiva: la
competmva presenta un aumento en la constante de Monod, manteniendo

constante Ia velocndad especifica de crecimiento maxima. Mientras que la

inhibicion no competmva presenta cambios en la velocidad maxima de crecimiento
mantenlendo estable la constante de Monod. [61) Ambos tipos de inhibiciones se
muestran en la fig. A2.8. Como es notorio el principal riesgo que presenta la
inhibicibn Nno competitiva es que el crecimiento se ve desacelerado por presentar
una velocidad de crecimiento maxima menor.

[
- b e
pma.IZ
Ks1 Ks2 S
a)
W
Hmax
Hmax
Hmay/2
Ks s
b)

Fig. A2.8 a) inhibicion competitiva, b) Inhibicién no competitiva. [61]

AZ2.3.4.1 Efecto de la concentracion alta de sustrato o de producto.

Altas concentraciones de sustrato, pueden resultar inhibitorias, para el crecimiento
celular la formacion de producto (represion por catabolito). A altas
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concentraciones .. de sttrato, los microorganismos pueden sufrir una
deshidratacion osmaotica,’ como ocurre a altas concentraciones de glucosa.

El crecimiento de poblaciones microbianas también puede ir acompariado por la
fokmaqiibnfde'producto finales tdxicos que causan inhibicion del crecimiento
(represion por metabolito).

A2.4 Cinética de formacion de producto.

La velocidad de formacion de producto, independientemente de la clase de
producto formado en un cultivo celular, puede expresarse en funcion de la
concentracion de biomasa. [21]

1 dP
Q, = A2.30
PoX dt ( )

Donde Qp es la velocidad especifica de formacion de producto.

La cinética de formacion de producto. a partir de células, puede ser clasificada en
dos grupos:

w Sintesis de producto asociado al crecimiento. Esta clasificacidon corresponde
principalménte a productos que son resultado del metabolismo energético
(relacionado con las rutas de formacion de ATP), asi como proteinas intra y
extracelulares. El crecimiento es generalmente la funcidn celular que mas
energia 'ti'equiere, por lo que si la formacion de producto esta asociada al
metabolismo energeético (incluyendo funciones de mantenimiento con formacién
de ATP) el producto se formara siempre que exista crecimiento.

La velocidad de formacion de producto puede expresarse de la siguiente forma:
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Qp = ap (A2.31)
Donde a es una constame de velocidad de reaccion. [48]

Si se conS|deran las funciones de mantenimiento para el caso de formacion de
productos de bajc peso molecular.

Qp = pru +mp (A2.32)

Donde: !
Ypx = rendimiento de formacién de producto a partir de biomasa.
me = velocidad especifica de formacién de producto debida al
mantenimiento.

by Sintesis de producto no asociado al crecimiento. En esta modalidad es dificil
relacionar la formacion de producto con el crecumnento ya que no existe relacion
entre ambos. Generalmente en ‘este: t|po de: cxnétxca la formacién de preoducto
ocurre posternormente al &ecnmlento celular y se puede representar de la

siguiente forma:

Qe=p S (A2.33)
Donde fi es una constante de velocidad de reaccién.
¢y Modelo mezclado de crecimiento asociado y no asociado al crecimiento. En
algunos casos los datos experimentales se presentan mejor por un modelo
combinado de crecimiento asociado y no asociado con el crecimiento, de la

siguiente forma:

Qe = o+ (A2.34)
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En las diferentes modalidades de formacion de producto, el valor de la velocidad
especifica de formacion de producto puede ser una funcion compleja de la
velocidad de crecimiento, por lo cual siempre es preferible expresarse mediante
ecuaciones empiricas obtenidas a partir de datos experimentales. [48]

A2.5 Cinética de consumo de sustrato.

La velocidad de consumo de sustrato global puede expresarse en funcion a la
concentracion de biomasa de la siguiente forma:

1 dS
= .35
Q, % dt (A2 )

Donde Qs es la velocidad especifica de consumo de sustrato (g/lt).

El uso de sustrato por células dentro de un cultivo es canalizado a diferentes vias
las cuales son: crecimiento, formacion de producto y funciones de mantenimiento.
La velocidad especifica de consumo de sustrato para actividades de
mantenimiento se conoce como coeficiente de mantenimiento ms (g sustrato/g
biomasa).

La cinética de consumo de sustrato presenta dos modalidades:
a) Consumo de sustrato en ausencia de formacion de producto.

En ausencia de formacnon de producto se supone que todo el sustrato que entra a
la celula se. um

para el crecimiento y funciones de mantenimiento. Lta velocidad
de consumo de sustrato se representa de la siguiente forma:

\ HoaS A2.36
Q.= [Yxs(K "’S) m.] (A2:38)
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La ecuacion (A2.36) es valida siempre que exista sustrato disponible.
b) Consumo de sustrato con formacidn de producto.

Existen diferentes relaciones entre el consumo de sustrato y la formaciéon de
producto. Estas interrelaciones se muestran en la tabla A2.1, de acuerdo con la
clasificacidn de Gaden.

Tabla A2.1 Tipos de procesos de fermentacion de acuerdo con Gaden.
Tipo Relaciones especificas de velocidad Ejemplo
] Formacion de producto directamente asociado con la| Etanol

utilizacion de carbohidrato.
1} Formacién de producto indirectamente relacionado con la| Acido
utilizacion de carbohidrato. citrico

111 Formacion de producto aparentemente no relacionado con la | Penicilin
utilizacion de carbohidrato. a
Quintero 1982

En fermentaciones del tipo | se debe identificar si existe formacion de producto
asociado al crecimiento o no asociado al crecimiento. En el caso de presentarse
un crecimiento asociado al crecimiento, la ecuacion que representa el consumo de
sustrato es la misma ecuacion (A2.36), ya que el sustrato se consume en las
actividades metabdlicas de crecimiento y mantenimiento celular.

Si por el contrario se presenta un consumo de sustrato no asociado al crecimiento
como ocurre en el tipo de fermentacion tll, hay que considerar un termino cinético
mas que involucre el consumo de sustrato. La velocidad especifica de consumo de

sustrato sera:

+ 9 +my, (A2.37)

Q, = .
Yxs YPs
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ANEXO 3: RENDIMIENTO DE PRODUCCION Y PRODUCTIVIDAD.

A3.t Rendimientos de produccion.

Generaimente el término rendimiento, se refiere a la cantidad de producto formado
o acumulado, por cantidad de reactante suministrado o consumido. Los
rendimientos de importancia se expresan mediante coeficientes de rendimiento,
los cuales permiten cuantificar la necesidad de nutrientes y las caracteristicas de
producciéon de un microorganismo. La definicion de los coeficientes de rendimiento
pueden generalizarse de |la siguiente forma [21]:

AF
Yrg = — A3.1
29 aG ( )
Donde: Yec = coeficiente de rendimiento.
F y G = sustancias involucradas en el metabolismo.
AF = masa de moles de F producidos.
AG = masa de moles de G consumidos.

Los coeficientes de rendimiento, son usados ademas para relacionar otras
variables como unidades de calor, y no necesariamente cantidad de producto y
reactante. Los coeficientes mas utilizados, se resumen en |a tabla A3.1.

Tabla A3.1 Principales coeficientes de rendimiento metabdlico.

Simbolo Definicion.

Yxs Masa o moles de biomasa producida por unidad de masa o mo! de
sustrato consumido.

Yes Masa o moles de producto formado por unidad de masa o mo! de
sustrato consumido.

Yex Masa o moles de producto formado por unidad de masa o mol de
biomasa formada.
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Tabla A3.1 Continuacién.

Yxo Masa o moles de biomasa formada por unidad de masa o mol de
oxigeno consumido.

Yes Masa o moles de didxido de carbono formado por unidad de masa o mol
de sustrato consumido.

RQ Moles de diéxido de carbono formado por mol de oxigeno consumido.
Este rendimiento, es el denominado coeficiente respiratorio.

Yarp Masa o moles de biomasa formada por mol de ATP formado.

Ykeal Masa o moles de biomasa formada por kilocaloria de calor involucrada
en la reaccion.

Doran 1995

Los valores de AF y AG dependen del periodo de tiempo en el que se miden, por
lo cual es necesario reportar los rendimientos en el tiempo o los periodos en el
cual fueron obtenidos. AF y AG en un cultivo discontinuo pueden caicularse como
la diferencia entre los valores inicial y final, obteniéndose un rendimiento global
que representa una especie de valor medio durante todo el proceso.

Existen dos maneras de catalogar los rendimientos entre fedricos y observados.
En el primero se espera obtener un rendimiento ya establecido sobre reacciones
bien conocidas. En los rendimientos observados, se presentas desviaciones de la
formacion de producto ya sean positivas o negativas, respecto a un rendimiento
tedrico, por la presencia de reacciones simultaneas.

Los rendimientos teodricos se refieren normalmente a rendimientos maximos
posibles, ya que estos representan el rendimiento en ausencia de reacciones
paralelas. Aunado a esto, los rendimientos teéricos como Yxs, Yes ¥ Yxp SON a
menudo dificiles de calcular. Aunque estos rendimientos tedricos, son
esencialmente coeficientes estequiométricos, la estequiometria de la formacion de
biomasa y de formacion de producto se conoce unicamente para fermentaciones
relativamente sencillas. Si las rutas metabolicas son compiejas, los calculos
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estequiométricos liegan a ser demasiado complicados. Sin embargo, los
rendimientos tedricos pueden relacionarse con los rendimientos observados los
cuales se determinan de manera mas sencilla. [21]

Los coeficientes de rendimiento pueden derivarse de la ecuacion (A3.1), donde:

. aX B

Y == P N
xS as " a. (A3.2)
. dP _Q,

Ve T gx Ty (A3.3)
. dP _Q,

Y. == - Me A3.4
Ps as " Q. ( )

Donde: X, S y P = masa de células, sustrato y producto respectivamente.

1, Qp y Qs = velocidades observadas, evaluadas a partir de datos
experimentales.

Con ayuda de las ecuaciones (A3.2), (A3.3) y (A3.4), se puede calcular los
coeficientes representando X, S y P frente a cada uno de los otros y evaluando la
pendiente en cada caso, como se muestra en la figura A3.1

Las formas de expresar i, Qs y Qp se han resumido en el capitulo 5 y el apéndice
2: en las cuales Yxs. Yps Y Yxp S€e encuentran de forma implicita. Asociando estas
ecuaciones con la (A3.2), (A3.3) y (A3.4), se pueden conocer los rendimientos
tedricos.
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Fig. A3.1 Calculo de los rendimientos observados en cultivo batch a partir
de las concentraciones de células, sustrato y producto. [21]

A3.2 Productividad
a) Productividad en cultivo batch.
La productividad (P) de una fermentacion, es definida como [14]:

P = Concentracién de producto (A3.5)
Tiempo de fermentacion

Varios factores deben considerarse para la evaluacion de los costos de un
proceso, tal es el caso del tiempo de produccion de la fermentacion, el tiempo
requerido para limpiar y preparar el biorreactor, el tiempo de esterilizacidon y la
duracion de la fase de adaptacion de la sepa productora. Ya sea que el proceso
fermentativo termine a un tiempo de productividad maxima o mucho después,
depende de los costos de operacion como gastos en energia, gastos laborales y la
capacidad del sistema.

La productividad maxima de biomasa en un proceso discontinuo esta determinada
por la siguiente ecuacion:
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P = Jmax o (A3.6)
tt>
X - X
P= 3 ’“x“' ° (A3.7)
—In=2 4t -t
H max °
Donde: Xmax = concentracion de biomasa maxima producida.
Xo = concentracion de biomasa inicial.
to = tiempo total de reaccion en cuttivo batch.
Hmax = velocidad especifica de crecimiento maxima.
t = tiempo de adaptacion o /ag.
to = tiempo necesario para limpiar, esterilizar y preparar el

biorreactor.

b) Productividad en cultivo continuo.

En cuiltivos continuos, la productividad de biomasa, puede expresarse de la

siguiente manera:

P = DX [=] gr/I*h (A3.8)
. DK e .
Sustituyendo X = Y| S, ~ - * .. |en la ecuacion (9.8) se tiene entonces:
H o
P =DYXS[S,, - PR, ] (A3.9)
B — D
Donde: X = concentracidon de células.

D = velocidad de dilucion.
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ANEXO 4: ESTERILIZACION.

La destruccion de microorganismos puede ser descrita como una ecuacién de
primer orden:

dN
dN _ A4,
L =kN (A4.1)

Donde: N = numero de organismos viables
t = tiempo de esterilizacion.

k = velocidad especifica de muerte celular.

La forma integrada de la ecuacion (A4.1) es entonces:
N
IN---+ = —~kt A4,
N ( 2

Donde: N, = factor de riesgo o probabilidad de que un microorganismo de
soporte un tratamiento térmico.
No = cantidad inicial de microorganismos presentes en el medio de
cultivo.

El valor de k depende de la especie bacteriana y de la temperatura de

esterilizacion. La ecuacion de Arrhenius muestra la relacion de k respecto a la
temperatura.

k = Ae =RT (A4.3)

Combinando la ecuacion (A4.3) y (A4.2) se tiene que:
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vV=In —:Jﬂ = Ate &7 (A4.4)
t

V es un factor de diserio para esterilizacion, es cual también es llamado factor Dei.
Un factor de riesgo aceptable posterior a un tratamiento térmico es de 1x103.[41]
Un factor de seguridad adoptado para el disefio de procesos de esterilizacion, es
la adopcidon de |a velocidad de destruccidn de esporas de Bacillus
Stearothermophilus dentro de los calculos (tabla A4.1) donde:

E = 67.7 Kcal mol”’ A = 1x10%2? seg.
Tabla A4.1
T (°C) K(minY) v
100 0.019 -
101 0.025 0.044
102 0.032 0.076
103 0.040 0.116
104 0.051 0.168
- 105 0.065 0.233
106 0.083 0.316
A7 T T " o1os 0.420
) 108 0.133 0.553
109 0.166 0.720
T 1170 B 0212 0.932
B 111 0.267 1.199
I 112 0.336 1.535
- 173 0423 1.857
- 114 0.531 2.488
115 0.666 3.154
i 116 0.835 3.989
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Tabla A4.1 Continuacion.

1.045 5.034
118 1.307 6.341
119 1.633 7.973
120 2.037 10.010
121 2538 12.549
122 3160 15.708
123 3.929 19.638
124 4881 24518
125 6.056 30.574
Hq26 T 73806 38.080
127 9.293 47.373
128 11.494 58.867
129 T 14.200 73.067
130 17.524 S0.591

Harvey W.. Douglas S 1996

Sin embargo ias condiciones que generan la destruccion de esporas de Bacillus

Stearothermophilus podria afectar las propiedades nutricionales del caldo de

cultivo por reacciones de deterioro como:

a) Reacciones de oscurecimiento.

b) Degradacion de sustancias sensibles al calor como vitaminas y

aminoacidos.

La destruccion térmica de un componente esencial del medio de cultivo se rige

apropiadamente con una reaccion de primer orden, por lo cual se expresa de la

siguiente forma:

209

(A4.5)

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN




Donde: »; = cantidad de nutriente después del tratamiento térmico.
Xo = cantidad de nutriente inicial.
kn = constante de velocidad de destruccion del nutriente.

kn en la ecuacion (A4.5) depende de la temperatura, por lo cual puede
representarse apropiadamente por la ecuacion de Arrhenius. La energia de
activacion para la destruccion térmica de nutrientes se encuentra en el intervalo de
10-30 Keal mol™' [21]

El empleo de ailtas temperaturas y cortos tiempos refleja una disminucion en la
pérdida de nutrientes. La técnica ideal es calentar el medio de fermentacion a una
temperatura de esterilizacion, manteniéndola por un tiempo corto y finalmente
enfriarlo hasta la temperatura de fermentacion.

Ad4.1 Esterilizacion batch.

Ya que la esterilizacion discontinua es menos eficaz para evitar la destruccion de
nutrientes comparado con la esterilizacion continua, el objetivo de la esteritizaciéon
discontinua es obtener un nivel de esterilidad aceptado con {a minima pérdida de
nutrientes. La temperatura recomendable para la esterilizacion discontinua es de
121 °C, disefiando el proceso adecuadamente para que esta temperatura
permanezca el menor tiempo posible. Para tal efecto es necesario analizar la
contribucion de la reduccidon de la carga microbiana tanto en el periodo de
calentamiento como en el de enfriamiento. La fig. A4.1 muestra el comportamiento
de ia temperatura en funcion del tiempo para esterilizacion discontinua.
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Seccion de

" retencion.

ynlamiemo

Enfriamiento

 Temperatura °C

/

Tiempo (min).

Fig. A4.1 Perfil de temperatura — tiempo para el ciclo de
esterilizacion discontinua. [9]

Se debe de disponer de |a siguiente informacion para el disefio de esterilizacion
discontinua.”

a). El numero inicial de microorganismos presentes en el medio de cultivo.
b) . Las caracteristicas de muerte térmica de los microorganismos, o asumir

:'que todos los microorganismos son Bacillus Stearothermophilus.
c) El riesgo de contaminacion aceptable.

d) El perfil de temperaturas en el calentamiento y enfriamiento.
£l factor Del para una esterilizacion discontinua se expresa como [55]):
Viotar = Vcalentamiento + Vretencion + Ventriamiento (A4.5)
Una vez conocido el valor del factor Del total, el de calentamiento y enfriamiento,

se puede calcular el tiempo de retencion a temperatura constante mediante la
ecuacion (A4.4) Para resolver la ecuacion (A4.5), se tiene que:

Veatantamienta = [ Ae™&Tdt (A4.6)
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Ventriamiente = _‘: Ae "RTdt (A4.7)

Vietoncion = _(' ' Ae Ry (A4.7)

Para resolver las ecuaciones A4.6 y A4.7 es necesario conocer los perfiles de
tiempo — temperatura, ya que estos varia a lo largo de los periodos de
calentamiento y enfriamiento. El régimen de tiempo — temperatura depende del
tipo de equipo usado para la transferencia de calor. La tabla A4.2 presenta
algunos ejemplos de equipo usado y su régimen de temperatura tiempo en cultivo

batch.
Tabla A4.2
Meétodo de transmision de Perfil de Constantes
calor. Temperatura -
tiempo
Calentamiento
inyeccién directa de vapor
T=T, 1+{--.°ii_}
1+5 t hS . _S
o & =
MC T, M
Vapor en intercambiadores
de calor de serpentin o de| - _ T., (1 +3e™ 1) = uAa_ _ T, - T
tanque con camisa térmica MC, T
Calentamiento eléctrico T=T, (1+a t) q
2=t
CD o
Enfriamiento
Agua en intercamibiadores T= 'rm(1 +3 e“") we ua_
Wi
de calor de serpentin. x =(Mcp) 1+eVS
3= To =T
co

Donde :
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T = temperatura (°K) U = coeficiente giobal de

Te = temperatura inicial del medio (°K) transferencia de caior

t = tiempo (min.) A = area de transferencia de

h= entalp‘ia del vapor (Kcal/kg.) calor (m?)

S = flujo masico del vapor (Kg./min.) Th = temperatura del medio de

M = masa del medio (Kg.) catentamiento (°K)

C, = capacidad calorifica del medio q = velocidad de transferencia de

(Kcal/Kg. °C) calor (Kcal/Kg. °C)

C, = capacidad calorifica del medio de Teo = temperatura del medio de
enfriamiento (Kcal/Kg. °C) enfriamiento (°K)

W = flujo masico del medio de enfriamiento
(Kg./min)
Harvey W., Douglas S. (1996)

La esterilizacion del medio de cultivo se realiza, ya sea en el interior del biorreactor
o en un recipiente independiente. La eleccion del sistema depende de la escala de
operacion y las caracteristicas del medio. Por lo comun la esterilizacion se realiza
en el interior del biorreactor.

Las ventajas de esterilizacion discontinua en recipientes independientes son:

a) Reduccidon del tiempo de preparacion del biorreactor.

b) Uso de equipos pequefos para esterilizacion de medios de cultivo
concentrados.

c) Evita el riesgo de corrosién del bicrreactor por la esterilizacion de
algunos medios de cultivo.

Las desventajas de la esterilizacion discontinua en recipientes independientes
son:
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a) Elevados costos de construccion del tanque de esterilizacion,
comparado con el del biorreactor.

b) Requiere de equipo estéril de transporte detl medio de cultivo al
biorreactor que evite su contaminacion.

A4.2 Esterilizacion continua.

La esterilizacion continua del medio de cultivo, al igual que la esterilizacion
discontinua, consta de un periodo de calentamiento hasta una temperatura de
esterilizacion, un periodo de retencion a temperatura constante de esterilizacion y
un periodo de enfriamiento hasta una temperatura de fermentacion.

La esterilizacion continua se realiza principalmente por dos métodos:

a) Inyeccion directa de vapor. El vapor es inyectado por medio de una
valvula al interior de una tuberia que contiene el medio de cultivo en flujo
turbulento. alcanzando la temperatura de esterilizacion. Después del
periodo de retencion a temperatura constante, el medio es enfriado
instantaneamente haciéndolo pasar a través de una valvula de
expansion a una camara de vacio, como se muestra en la fig. A4.2.

b) Uso de intercambiadores de calor ElI medio de fermentacion es
calentado por medio de intercambiadores de calor en espiral o de placas
con elevados coeficientes de transferencia de calor. £l medio es
mantenido a temperatura constante de esterilizacién y enfriada en
intercambiadores de calor hasta la temperatura de fermentacion como
se muestra en la figura 9.3.

En la esterilizacion continua el uso de elevadas temperaturas y cortos tiempos,
puede disminuir considerablemente el dafio térmico a ios nutrientes, al mismo
tiempo que se alcanzan niveles aceptables de destruccién de contaminantes. Para
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fines de disero, en la esterilizacion con inyeccion de vapor, la disminuciéon de la
carga microbiana en el periodo de calentamiento y enfriamiento se consideran
insignificantes por su corto tiempo de duracion.

Enfriamiento isotermo
(flash) 2-3 min
. 190 -
(i’z;mct:'c:’orr o Enfriamiento
. : Seccion - flash
Medio de cultivo isoterma g Inyeccion
§ de vapor
Medio g
esterilizado S
. Inyeccién L Cambiador
-Bioreactor de vapor de calor
o R 37 o
S ———
Tiempo
a) b)

Fig. A4.2 Esterilizacion continua por inyeccion directa de vapor. a) Diagrama
simplificado. b) Perfil temperatura — tiempo. (55]

Las ventajas de la esterilizacion con inyeccidn de vapor sobre el uso de
intercambiadores de calor, son las siguientes:

a) Bajos costo de capital.

b) Util para medios de cuitivo con sdlidos suspendidos.

c) Son de facil limpieza y mantenimiento.
d) Elevados aprovechamiento de vapor.

e) Puede ser usado para medios de cultivo con solidos suspendidos.

Desventajas de la esterilizacion con inyeccion de vapor sobre intercambiadores de
calor

s - TESIS CON
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a) Riego de formacion de espuma durante los periodos de calentamiento y

enfriamiento.

b) Requiere de vapor limpio y libre de agentes corrosivos.

Medio de cultivo

Medio de cultivo

Fermentador

Isotermo
2-3 min
Tm :
'
Intercambiador bt
de calor o It
isotermo
2-3 min
Intercambiador : H
 de calor isoterma '
- 1}
Vapor 3 - . ’
'
-
Tiempo
a) by

Fig. A4.3 Esterilizacidn continua por intercambiadores de calor
a) Diagrama simplificado. b) Perfil temperatura — tiempo. [60]

entre esterilizacion continua y batch.

A4.3 Ventaj yd j

Ventajas de esterilizacion continua sobre esterilizacion batch.

a) Mayor calidad nutricional del medio de cultivo.

b) Facil escalamiento.

c) Control automatico sencilio.
d) Reduccion en el gasto de vapor. Reduccion en un 20-245%.

e) Reduccion del riesgo de corrosidn en el biorreactor.
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Ventajas de esterilizacién batch sobre esterilizacién continua.

a) Empleo de bajos costos de capital

b) Bajos riesgos de contaminacion (esterilizacion continua requiere de
transferencia aséptica del caldo estéril al biorreactor).

c) Control manual sencillo.

d) Util para medios de cultivo con materiales sdlidos en altas
concentraciones.

Resumiendo, la eleccion del sistema de esterilizacion depende de:

a) Del modo de operacion.
b) Del grado aceptable de destruccién del medio.
c) De los costos de inversion.

A4.4 Dispositivos de transferencia de calor en el bioreactor.
Los dispositivos de transferencia de calor en biorreactores, tienen dos funciones:

1. Refrigerar o calentar el medio de cuitivo, segun el tipo de reaccion a efectuar
(endotérmica o exotérmica), con el fin de mantener su temperatura constante y
optima para el crecimiento celular.

2. La esterilizacion del medio de cultivo. si esta se hace en el interior del
biorreactor.

Los dispositivos de transferencia de calor se resumen en la fig. A4.4. La cantidad
de calor generado durante la fermentacion, define el tipo de configuracion o
configuraciones a usar para eliminar el exceso del mismo. Normalmente para
reactores de pequefa escala basta con una camisa externa.

—
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Las condiciones del agua de enfriamiento se definen directamente de las
condiciones ambientales a las que pueda estar sujeto el aire que recircule a través
de la torre de enfriamiento, por lo cual e! flujo volumétrico de agua de enfriamiento
que debe ser suministrado a la camisa del bioreactor, se determinara de la
operacion mas critica del proceso fermentativo: el enfriamiento del medio de
cultivo.

a) b) ©)

d) e)

Fig. A4.4 Configuraciones de transmision de calor para biorreactores. a)
camisa externa, b) serpentin intemo, c) deflectores, d) serpentin externo
y e) cambiador de calor externo. {21]
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A4.4.1 Ecuaciones para calentamiento y enfriamiento b h de recipi

encamisados y agitados.

El tiempo de calentamiento o enfriamiento del medio de cultivo en tanques
agitados de doble camisa de una temperatura t1 a t> es {22]:

Para calentamiento:

t =(me)l T-4
UA T-t,

(A4.1)

Para enfriamiento:

(AS5.2)

0 =(r.“_cf.)| 1!.?1.
UA t, =T

Donde: T = temperatura del medio de enfriamiento.
m = masa del medio de cultivo.

Cp = capacidad calorifica del medio de cultivo.

El coeficiente de global de transferencia de calor (U) puede calcularse mediante:

1 1. x 1
T A4.3
U h Tk h, (A4.3)

Donde: h, = coeficiente de transferencia de calor en el interior del
bioreactor.
h; = coeficiente de transferencia de calor en el interior de la camisa
calefactora.
x = espesor de |la pared que separa el medio de cultivo de! medio
de enfrianiento.

k = conductividad calorifica del material de construccién.
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Para el calculo de h, y h;, consllitese la referencia 25, donde se presentan
correlaciones aplicadas a tanques agitados de dobie camisa.
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ANEXO 5: INSTRUMENTACION Y CONTROL.
AS5.1 Termoémetros de resistencia.

Estos se basan en el principio de que la resistencia de los metales, incrementa
con la temperatura. Estos son construidos en forma de alambres largos y
enrollados para disminuir su tamafio. Cuando la corriente pasa a través de! rollo,
un cambio de voltaje se produce y este a su vez, se relaciona con la temperatura.
El termOmetro tiene tiempos de respuesta cercanos a 1 seg. Si el conductor se
encuentra aislado, el tiempo de respuesta incrementa a los 5-10 seg.

Los termdmetros de resistencia industriales se construyen siempre de platino,
cobre o niquel. Estos poseen un intervalo amplio de resistencia (que va de los —
100 °C — 650 °C para un termometro de platino). La relacion de la temperatura y la
resistencia del termémetro, no es lineal en todo el intervalo de temperatura, pero

puede ser considerado constante en el limite requerido para fermentaciones (fig.
AS5.1).

%

AT MR

- e

a
~200 [C] 200 400 6oo eco

°c

Fig. A5.1 Curvas usuales de terméometros de resistencia para el
alambre de platino, cobre y niquel, en donde a la temperatura t y
Ro = resistencia a 0°C. {Perry 1992])
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Fig. A5.2 Tipos de termdmetros de resistencia [13)

Tabla A5.1 Caracteristicas de termometros de resistencia.

Metal [Resistivida | Coeficient | Intervaio © min. Coste Resis. |Precis
d e atil de de hilo | relativo | sonda a
n/ecm temp. temp. mm o°C, on

QI .°C °C ohmios °C

Platin 9.83 0.0035 -200-950 0.5 Alto 25,100, | 0.01

130

Nigquel 6.38 0.0063- -150-300 » Medio 100 0.50
0.0066

Cobre 1.56 0.00425 -200-120 » Bajo 10 0.10

Atkinson 1995
AS5.1.1 Termistores (semiconductores).

Los termistores son semiconductores los cuales exhiben un incremento en su
conductividad con la temperatura. Poseen tiempos de respuesta en el orden de 1
segundo, cuando el contacto térmico es bueno. Si el semiconductor se aisla, el
tiempo de respuesta puede aumentar a 10 segundos. Tanto los termoresistores
como los termometros de resistencia son relativamente baratos. De la misma
forma que los termometros de resistencia, los termoresistores, no guardan una
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relacion lineal entre la resistencia y la temperatura; pero si se adecuan a los
pequenos cambios de temperatura que exhiben las fermentaciones, esta relacion,
puede considerarse lineal. Los termistores se fabrican con éxidos de niquel,
manganeso, hierro, cobalto, cobre, magnesio y titanio.

AS5.2 Medicion de pH.

Los instrumentos de pH pueden ser esterilizables con vapor de agua, dentro del

reactor, con la desventaja de que la continua esterilizacion puede afectar el

funcionamiento del instrumento, siendo necesario realizar calibraciones constantes
al electrodo.

Tapén de rosca

Tapcines Conexiones Membran
D e .

Electrolito de referencia

Fig. A5.3 Electrodo de pH. (5]

Tabla A5.3 Sensores de pH esterilizables con vapor. [5]

Fabricante Estilo Modelo Intervalo de | Intervalo de
temperatura Presion
(°C)

Activion Combinado 11-801 10-140 -

Glass, Ltd. : 11-902 10-140

Ingold Combinado 761/764 -10-130 6 bar

Leeds & Combinado 117494 20-130 3.5 bar

Northup 117495
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AS.3 Medicion del oxigeno disuelto.

Ambos tipos de sondas ofrecen tiempos de respuesta en el orden de los 90
segundos, lo cual hace dudar que sean suficientemente rapidos para la medicion
del kia. En este tipo de sondas la rreproducibilidad se consigue raramente,
particularmente se esteriliza al vapor, por lo cual es esencial una calibraciéon

continda.

Realmente ias sondas OD no miden ia concentracion de oxigeno disuelto, sino la
actividad o la presion parcial del oxigeno. Por esta razon las sondas OD son
frecuentemente calibradas para leer el porcentaje de saturacion utilizando aire y
nitrogeno libre de oxigeno como los puntos de 0-100% de calibracion. Es posible
sin embargo relacionar la presidn parcial del oxigeno, con la concentracion de
oxigeno disuelto utilizando la ley de Henry, ya que la solubilidad del axigeno en los

caldos de fermentacidn es muy baja.

Ty LW
SN 1 H Cuerpo de
h plastico
Anodo .
(plata/ cloruro de Electrolito Anillo
plata) fiiador Membrana
2
Catodo . . A . ¥ . catodo de
(piatino) _. Anitlo fijador nodo’-. v plata
Membrana
a) b)
Fig. A5.4 Diferentes tipos de sensores de oxigeno disuelto.

a) polarigrafricos b) galvanicos. (5]
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Tabla A5.4 Algunas sondas comerciales de OD. [5]. ® Esterilizable con vapor
(121 °C como minimo. ® 30 % de lectura a 20°C.

Fabricante Tipo de sensor Intervalo de Tiempo de
Medicién de OD respuesta
(ppm) (s)®
Beakman Instruments Polarigrafico 0-9.99 30
Instrumentation Polarigrafico 0-20 20
Laboratory, Inc.”
New Brunswick Galvanico 0-8 45
Scientific Co. , Inc.®
Transidine General Polarigrafico 0-1999 -
Corp.
Yellow Springs Galvanico o-8 60-120

Instruments.”

AS5.4 Nivel de espuma.

La formacion de espuma presenta un problema seric en las fermentaciones ya que
se fomenta la contaminacion mermando el rendimiento u obstaculizando filtros.
Comunmente muchos medios de cultivo fomentan la formacion de espuma,
principalmente en los cultivos aerdbios, por la produccién de agentes espumantes
como proteinas, polisacaridos y acidos grasos. El esquema completo se resume
en la figura A5.5

Existe un conjunto de antiespumantes en el mercado que incluyen aceites
naturales, n-parafinas y alcoholes superiores (alcoholes momohidricos y
polihidricos; alcohol octilico, alcoholes G-12 a G-20, alicohol laurico). Algunos
antiespumantes son metabolizados por los microorganismos, por lo cual pueden
ser considerados como una fuente adicional de fuente de carbono.

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN

o
(¥
N




Linea de control de
presion ~

Contenedor.de
antiespumante

Tuberia de medicion
calibrada
Contador

‘l R
2
= g e
Valvuta S ¢
solenoide Purga & Detector
~.Unién rx-
Cabeza del fermentador qip —

Deflector

"™~ Punta sensible

Eje del agitador

Rompe espuma

¥ eommmppen 8 mepr———p e prgt

Fig. A5.5. Equipo para el control de espuma en los caldos de

fermentacion.
mecanicos). {1]

(Control

AS5.5 Flujo de aire.

AS5.5.1 Rotametros

combinado por

métodos quimicos y

En los rotametros (Fig. A5.7) la velocidad de flujo se determina por medio de un
flotador que se mueve libremente en el interior de un tubo graduado, creciente y
montado verticalimente. Estos instrumentos generalmente no requieren de un

calculo previo; el tipo de rotametro se selecciona consultando catalogos del
fabricante de acuerdo a las caracteristicas del fluido manejado. [23]
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A5.5.2 Medidores térmicos del flujo de masa.

Los medidores de flujo de aire masico, determinan el flujo de gas, detectando las
diferencias de temperatura a lo largo de un dispositivo calefactor colocado en el
paso del gas (fig. A5.6). El principio de este medidor de flujo radica en que el calor
transferido es directamente proporcional a la cantidad de flujo masico.

AS5.6 Medidores de nivel.

En los indicadores de nivel de vidrio se instala en forma de que el liquido se
comunique con el indicador de vidrio paralelo al reactor. En los medidores de
presion diferencial, una celda de presiéon diferencial se puede usar como
transmisor de nivel, ya que el nivel de liquido se refleja como una presion
equivalente a la altura del liquido asociado con la densidad de este. Si se tiene un
recipiente a presion, (como suceden la esterilizacion del caldo de cultivo en el
interior del reactor) el arreglo del transmisor respecto al reactor se conecta como
se muestra en la figura AS5.8.

Otra forma de conocer el nivel de liquido, es por medio de un sensor del nivel del
liquido, que mide la capacidad del condensador formado por un electrodo
sumergido en el liquido y en las paredes del tanque. La capacitancia registrada,
depende linealmente del nivel del liquido. E! dispositivo de medida esta montado
tal y como se muestra en la figura (AS5.9)



Resistencia de calentamiento

Direcci6on del
flujo de gas

Termoresistor

Termoresistor

Medidor de

potencia

Fig. A5.6 Medidor de flujo térmico. (5]

b-o3-

]

Fig. A5.8 Indicadores de nivel:

a)

indicador de presion diferencial. [23]
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Fig. A5.7 Tipos de rotametros. [15}
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a - tluido no conductor b - tluido conductor

Fig. A5.9 Medidores de capacidad. a) fluidos
conductores, b) en fluidos conductores. [13]

AS5.7 Analisis del gas de salida.

Las moléculas paramagnéticas tales como el oxigeno presentan electrones no
apareados los cuales giran inestables alrededor del nucleo. Cuando un flujo
magnético es aplicado, los atomos tienden a orientarse en la direccion del campo.

Entrada de la muestra

Tubo de
vidrin ’, Resistencias
'Magnelo '

B.?iﬁe‘.’:ﬂlﬂ

e

Salida

Fig. A5.10 Analizador termomagnético. [5]
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Suspension de
cuarzo

Campo
magnético

Directo
a

Lampara 3

control

Espejo

Cuerpo de la
balanza

Electrodo

Fig. A5.11 Analizador pagnetodinamico:
a) vista superior, b) vista lateral. [5]

Tabla A5.5 Analizadores de oxigeno.

Fabricante Modelo Intervalo de Tiempo Precision  intervalo de Meétodo de
medicidon de (% EC) temperatura medicion.
(% de O3) respuesta de la
(s) muestra (°F)
Beckman 755 0-1a 0-100 7 +2 -20-120 Paramagnético
Instruments
Mine Safety 802 0-0.5 a O- 80 +2 32-118 Paramagneético
Appliances 100
Taylor OA 0-25 a 0-100 7 +1 14-122 Paramagnetice
Instruments 184

Atkinson 1995
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Tabla A5.6 Analizadores de bidxido de carbono.

Fabricante Modelo intervaio Tiempo de Precision
de respuesta
medicion (s)

(% de

COz2)
Anarad, Inc. ARS00 0-30 5 +1%
Cavitron
Corp.
Beckman 865 0-5 0.5 + 1%
Instruments EC
Infrarred IR703 0-1 5 +1% C
Instruments IR702 0-30
Mine Safety 200 0-30 5 1%
(M.S.A)
Atkinson 1995, *ES precision de escala completa.
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ANEXO 6: SERVICIOS AUXILIARES.

La producciéon de a amilasa dentro del bioreactor, requiere de servicios auxiliares
dentro de ios cuales son de uso indispensable:

1.

SR YUY

Agua de proceso.

Agua de enfriamiento.
Vapor de calentamiento.
Aire estéril comprimido.
Energia eléctrica.

A6.1 Agua de proceso.

A6.1.1 Caracteristicas.

Las caracteristicas del agua de proceso y su pretratamiento, dependen de la
composicion del agua disponible. Las operaciones de pretratamiento de agua,
deben ser capaces de controlar todos o algunos de los siguientes
contaminantes o caracteristicas:

- Materiales suspendidos (organicos e inorganicos).
- Coloides.

- Cargas idnicas.

- Metales.

- Bacterias.

- Temperatura.

- pH.

- Pirégenos.

- Gases disueltos.

Las etapas tipicas en las operaciones de pretratamiento de agua son por lo
general [5]:



a) Filtracién: |a filtracion puede ser usada para asegurar la calidad del agua
por la eliminacién de materiales debajo de los niveles de micras.

b) Tratamiento con carbono activado: con esto se asegura la eliminacion de
olores, sabores, cloro y materia organica total.

c) Tratamiento de intercambio i6nico: el tratamiento i6nico, principalmente
busca la eliminacion de aminas terciarias como requisito tipico, mediante
resinas idnicas.

d) Osmosis inversa: dependiendo de la permeabilidad de los materiales con

que se efecta la 6smosis inversa, esta puede reducir la carga idnica y

materiales organicos totales.

Ultrafiltracion: la ultrafiltracion es capaz de eliminar bacterias y materia

organica, por o que su Uso se restringe a procesos donde se requiere agua

e

~

de gran pureza.

A6.1.2 Transporte.

Tanto las valvulas como las tuberias, deben ser de acero inoxidable 316L.
Las vailvulas de difragma son las mas recomendadas para evitar
contaminacion exterior, con la desventaja de que requieren de un mayor

mantenimiento. [19]

A6.2 Agua de enfriamiento.

A6.2.1 Caracteristicas.
El agua de enfriamiento, no requiere de una gran calidad, ya que se
mantiene aislada del medio de fermentacion. Sin embargo la composicién
del agua de enfriamiento debe ser compatible con (os materiales de

construccion de los intercambiadores de calor, a fin de evitar corrosiones e
incrustaciones. El pretratamiento de las aguas de enfriamiento, para
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sistemas de recirculacién (torres de enfriamiento), puede realizarse de
diferentes formas, ya sea por la adiciobn de cromatos, cal, zeolita o por la
deaereacioén del agua de recirculacion.

A6.2.2 Transporte.

El agua de enfriamiento sueie conducirse a través de tuberias de acero al
carbdén. Por razones de higiene y apariencia, las tuberias en el area de
proceso, pueden ser de acero inoxidable. [19]

A6.3 Vapor de calentamiento.

A6.3.1 Caracteristicas.

El agua usada para la produccion de vapor debe ser tratada con agentes
reductores de dureza. con el fin de evitar incrustaciones en el equipo mismo de
produccion de vapor, en el interior de las tuberias de proceso y en la camisa de
calentamiento del bioreactor. La esterilizacion de las tuberias en los arreglos del
transporte del inoculo, adicion de antiespumante y el puerto de vaciado, exigen de
vapor con calidades similares a las del agua de proceso, ya que se trata de evitar
el minimo riesgo de contaminacion.

AB6.3.2 Transporte.

Para servicios de calentamiento, basta con tuberias de acero al carbon para llevar
el vapor hasta el punto de uso. [19]
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A6.4 Aire estéril primid

A6.4.1 Caracteristicas.

Et aire comprimido debe estar libre de microorganismos patégenos que pudieran
afectar la produccion de a amilasa. La forma de acondicionar el aire para
fermentacion es ampliamente discutido en el apartado de esterilizacion.

A6.4.2 Transporte

El transporte del aire antes de pasar por los filtros esterilizables con vapor puede
ser dentro de tuberias de acero al carbon. El transporte después de ios filtros de
esterilizacion, debera de ser en tuberias de acero inoxidables 316L con acabado
sanitario, para facilitar su limpieza y evitar problemas de contaminacion. [5]

A6.5 Energia eléctrica.

A6.5.1 Caracteristicas.

Los equipos que mayor cantidad de corriente eléctrica exigen, son tanto el motor

de! agitador como el compresor de aire, por lo cual debera considerarse el nivel de
corriente que asegure el funcionamiento de estos.



ANEXO 7: TABLAS RELACIONADAS A ESPECIFICACIONES DEL
cODIGO ASME.

PROPIEDADES DE LOS MATERIALES - ACERO
INOXIDABLE
P-No. 8 Grupo No. 1
TABLA ) TABLA3
B . Produacto N By Grads Nevas 3 o de fipes Cormon Nutas
£ F | L
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[ g Sa 1a2 FyoaL - == '; Tups o o SA 213 TPI16L & —
é Z Sa.a79 soaL S SE S| vure-e Sa 312 TPIIGL —
z = ‘gl sa.1A2 Fitet -
& Z| pum sS4 a79 3et S
VALORES MAXINMOS DE ESFUERZO PERMITIDO, ) 000 1b/pulg?
SRR PARA TEMPERATURAS DEL METAL NO MAYORES DE,
vami s foaecwol 200 | s ] a0 | sou] eow [ eso 1 o 1 vea | wn
1 e | 178 [l6e | 16T | 139 | 189 | 1a9 139 < 152 | 14w [ 147 i
iwr )17 pass ) aze Jeza o a Juna by | soR 106 | 104 ) 1oz
2 187 < 153 1a T 4 14 4 a0 137 138 13y [RK3) -_— -_— E)
sy lazas lize | ivo - o w2 9.2 v 92 9 —
3 LR 18.% 181 a0 170 1n joiet e} 159 1.7 155 1
188 " te 2 tha 12 (R 1A ot d r 2 (EKL) 1.y 19y
TR ) 1 = IR N IR S e e xa [EX] - 1
4 1e~ s e, no 9 o a0 1 ew we 'oaa
N T SIPIHATURAS DEL SIFT AL NOSTAY ORES DF . GRADON F l
asn_ | 1eea 1rge 310 13200 [ 1280 D 1w c 13sn Ta 1430 1800
T4 3 B Ss T T a1 E3E] K 1a 1
wo - v =% L "= 47 - !
s v
3 : Hl
[T O TV NI

r

V. _TESIS CON
FALLA DE ORIGEN




PRESION DE LOS FLUIDOS
CARGA ESTATICA

E] fluido ido en el recipi e ejerce presion sobre las paredes del mismo. Cuando
el fluido esta en reposo, la intensidad de la presiédn en un punto es igual en rodas di-
recciones hacia los lados y el fondo del recipiente y varia segun la altura del fluido
respecto al punto cn ¢l que se esté considerando la presion.

Cuando sea aplicable, la carga estitica debera sumarsc a la presidn de disefio del reci-
piente.

Las tablas de csta pagina indican las relaciones entre I8 presion y la altura del agua.

Para determinar la presion de cualquier otro fluido que no sca agua, los valores de
las tablas deberin multiplicarse por la densidad especifica del fluido en cuestion.

Presion en libras por puigada cuadrada para difercentes cnrgas de sgus

treea,

flevied o ) 2 3 4 5 6 7 R Qo

© w3y o.n7 1.30 1.72 246 Mae 400
(X3 a.%0 n.06 &.au 7.79 &.213
20 9.09 1039 1082 1202 12.%0
o 1xa2 11,72 ts s 1695 1604
BT 17.7% R X t9.an 078 21.22
s0 2.0 2w ERN ] 25.11 2588
60 6.3t =7 0. .aaq 2Y.88
70 au. 79 EERINY a8 3324
sO 3507 e A %10 IR S
a0 10.a0 ac.70 | 1.0 21.57 | az.00 a2.41 A2.H7

NOTA: Un pic de agua a 62° Fahrenheit produce una presion de 0.43) libras por pulgada cua-

drnda. Para hallar la presian por pulgada cuadrada parn cualquicr carga en pics no considera-

da en la tabla superior, multiplique la cargn en pies por O.3433.

Cargas de -gn- cn pies que corresponden w une presion dada
0 librax por puigsdus cosdeosda

e o ) 2 3 1 s 6 7 8 9
] t .0 .9 1 16,2 18.5 20.8
1o 3.0 27.% Jo.v 343.6 9. EYINCY alv
2o 0.2 <ag K sy 7. 634 0d.7 67.0
Ao no 3 239 76.3 no o= Bs.3 B7.8 vo
au w24 v7.0 POEEY 103.9 1on. % 1108 1A
s0 115.8 12001 122.4 127 0 1351.6 [ERRY] 136,09
oo 138 .6 1332 145.5 1501 1sa v 157.0 peaL
T0 1.7 tae 1he e 1742 1778 1801 1823
HO 1Ra.8 189 .a 191.7 1968 2009 20082 2058
wo 207.9 22 s 214.8 21w 2220 | 226.3 ] 2200
NOTA: Una presion de una hibra par pulgada cuadrada equivaie a 2.309 pics d¢ agua o 62 F.

Por lo tanto, para hallar [a carga en pres de agua para cualqurer presion que no np:\rez-.a en la
tabla, multiphique por 2,309 la presion en libras por pulgada cuadeada.
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TIPOS DE JUNTAS SOLDADAS

EFICIENCIA DE LA JUNTA, E
TIPOS Cuando la junta es:

&X. . ‘.
NORMA Uw-12 Radiogra- <
lada total- | Examinada No

e fimEIE .} PO 20!

Juniuy @ wope hechas por dobile
cordén de soldadura o por otro

medio con el que se obtenis k mis-
ma calidad de metal de soldadura
depositacda sobre las superficies in- 1.00 0.8 0.70
terior y extcrior de 1a picza.
S1~e emplen plitcis de sespaldo, debe

quitarse ésta después de terminar la
suldadura.

Junta a tope de un solo cordon, .
con nra de respaldo que yueda en Q.90 0.80 ' . Q.65
su lugar después de soldar : :

] A tope de soler cond, o RO
dc respaldo - Do - 0.60 “
Junta a rraslape de doble filete A R 0.4
complcio - = o] in9.88

Junta a traslape de un solo fllcte . .
completo con suldaturiess de tapon -_— - Q.50

Junta a traslape de un solo tilele
complete sin sotdaduras de tapon - - Q.35
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ANEXO 8: AISLAMIENTO Y PURIFICACION DE ENZIMAS

AB.1 Aisl iento y purifi 1.

La seleccién de los procedimientos de purificacion enzimética depende de su
localizacion. Por otro lado, las enzimas extracelulares estan generalmente libres
dentro de! medio con solo otros pocos componentes, como sucede con a amilasa.
Las enzimas son proteinas y su alto grado de especificidad como la catalisis es
manifestada solo en su estado nativo. La conformacion nativa es conservada bajo
condiciones especificas de pH, temperatura y fuerza ionica, por lo tanto solo
suaves y métodos especificos pueden ser usados para el aislamiento enzimatico.
[25] La extraccion, se refiere a la liberacion de los productos intracelulares,
mediante la destruccion de las células.

AB8.1.1 Separacion sdlido — liquido.

El primer paso para el aislamiento de las enzimas extracelulares, es la separacion
de las células y solidos del medio de liquido de fermentacion. La separacion se
puede realizar por filtracion, centrifugacion o floculacion.

a) Filtracion.

LLa velocidad de filtracion esta en funcion del area de filtrado, presion, viscosidad y
resistencia ocasionada por la torta de filtrado y el medio. Durante la filtracion de
suspensiones, el incremento en el grosor de la torta de filtrado y fa simultanea
resistencia, gradualmente disminuye ia velocidad de flujo. Ademas las dificultades
pueden aumentar por la compresibilidad del material biologico. En este caso la
resistencia ocasionada por la torta de filtrado, la velocidad de filtrado depende de
la presion aplicada. Si la presidn aplicada excede ciertos limites, la torta puede

colapsar y bloquear totalmente el filtro.
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Los filtros de presion son usados para filtrar pequefios volumenes o para remover
precipitados durante la purificacion. La capacidad para retener materia solida es
limitada. Sin embargo, estos filtros son altamente recomendables para la filtracion
fina de soluciones enzimaticas. Los filtros rotatorios al vacio, son recomendables
para aquellos materiales biologicos facilmente compresibles. Estos filtros son
usados para la filtracion continia de grandes volimenes, La suspension a ser
filtrada, es normalmente mezclada con ayuda filtro antes de ser enviada al filtro.
E! uso de filtros rotatorios para organismos pequenos puede dar elevadas tasas de
separacion en el rango de 200-1000 l/m”h. El usoc de ayuda filtro genera dos
desventajas: a) representa un contaminante en la purificacion, b) puede generar
pérdidas de producto por absorcion en el ayuda filtro.

La filtracion por membranas, microfiltracion o ultrafittracion, pueden rendir hasta el
100% de la separacion de |la biomasa, siempre y cuando el producto pase a través
de la membrana.

b) Centrifugacion.

En el campo de la centrifugacion, el rango de aplicacion depende del tamano de
particula y del contenido de sdélidos (tabla 6.1).

Tabla A8.1 Utilizacion de diferentes centrifugas.

Tipo de centrifuga Contenido de sdlidos % Tamano de particula, pm
Separador multifacético 0-5 0.5-500

Separador de discos 3-10 0.5-500

Separador de chorro 5-25 0.5-500

Decantado 5-40 5-50000

Centrifuga de tamiz 5-60 5-10000

Centrifuga de presion 20-75 100-50000

Bulock 1991
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Las centrifugas de disco pueden ser usadas en la remocion continua de materia
sdlida en suspenciones. Los solidos pueden ser descargados de forma continua o
discontinua. Las bacterias pueden ser separadas por combinacion de elevadas
fuerzas centrifugas por arriba de las 15000 gravedades.

c) Floculacion.

La floculacion de células bacterianas para formar agregados de mayor tamafio es
cominmente usado para separar las células del caldo de cultivo. La floculacion se
realiza por la adicion de sales o polimeros organicos. La neutralizacion de las
cargas de las superficies celulares y la formacion de puentes entre células
individuales permiten la agregacion. La separacion por floculacion suele ser mas
eficiente si se complementa con una centrifugacion posterior que acelere la
separacion de los agregados celulares.

AB.1.2 Concentracion.

La concentracion, es el proximo paso, siguiendo la regla de remover el
componente mas abundante en primer instancia. £l volumen de! material a ser
procesado es generalmente muy grande y cantidades sustanciales de material
acuoso puede ser removido. Solo procedimientos suaves de concentracion deben
ser empleados para no inactivar las enzimas. La concentracion puede efectuarse
por medio de tratamientos térmicos, precipitacion y filtracion con membranas.

a) Evaporacion.

Referente a los tratamientos térmicos, estos deben ser de tiempos cortos debido a
la sensibilidad de las enzimas a ias altas temperaturas. Dado a las caracteristicas
de termoestabilidad de la « amilasa, este método podria ser Gtil para su
concentracion. Evaporadores de multiple efecto suelen utilizarse para concentrar
productos térmicamente estables, tales como acido citrico y aminoacidos. Los
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tipos de evaporadores que pueden ser empleados para la concentracion por
evaporacion son de pelicula descendente o de tubo largo vertical.

k) Precipitacion.

Las enzimas son proteinas complejas las cuales poseen tanto grupos ionizables
como hidrofobos los cuales interactdan con el agua. La precipitacion de ias
proteinas pueden ser agregadas y finalmente precipitadas por cambios en el
ambiente. La precipitacion se pude realizar por:

1. Precipitacion con sales. Altas concentraciones de sales actuan sobre las
moléculas que rodean la proteina, cambiando las fuerzas electrostaticas
responsables de su solubilidad. Las sales de sulfato de amonio son las
mas usadas, solo que poseen la desventaja de ser corrosivas. El sulfato
de sodico no es corrosivo, pero su menor solubilidad requiere que se
eleve la temperatura por arriba de los 35 °C, para conseguir el mismo
grado de precipitacion fraccionada que ofrece el sulfato de amonio.

2. Precipitacion con solventes organicos. La precipitacion de fas proteinas
se realiza por cambios de la solubilidad de estas en la solucion. Los
solventes mas usados son el etanol y la acetona. Solo son obtenidos
buenos resultados si la concentracién de solvente y la temperatura son
cuidadosamente controlados, ya que las enzimas pueden ser facilmente
inactivadas por los solventes.

3. Precipitacidn al punto isoeléctrico. La solubilidad de las proteinas esta
muy influenciada por el pH, y es minima a el punto isoeléctrico en el cual
la carga neta es cero. Usualmente esta técnica es usada a pequefa
escala.

[¥]
P
-



c) Ultrafiltracién.

El uso de una membrana semipermeable permite la separacion de moléculas de
solvente de las enzimas, debido a que las moléculas pequerias pueden penetrar la
membrana cuando la presion osmdética es excedida. Los flujos a través de las
membranas se encuentran en el rango de 20-40 Im>h?, por lo cual una operacion
de multiple etapa puede ser necesaria para minimizar el drea de membrana
requerida. Las desventajas de usar membranas para concentrar, se presentan
cuando moléculas de gran tamario tienden a acumularse cerca de |a superficie de
la membrana obstruyendo el paso de moléculas a través de ella, en especial,
cuando el agente antiespumante se deposita en la superficie de la membrana. Los
materiales que han sido probados para ser utilizados como membranas son:
acetato de celulosa, polimeros organicos tales como polipropileno. [25]

En la mayoria de las ocasiones el disefio final de un sistema biorreactor esta en
funcion de las demandas mercantiles de un producto en especifico. El precio del
producto depende principalmente de los costos de operacion y la amortizacion del
equipo. Ambos elementos juegan un papel importante en la optimizacion del
proceso.

AB.2 Purificacion.

Normalmente las enzimas que estan destinados para usos analiticos o meédicos,
requieren de una mayor pureza, la cual es posible por metodos como la
cristalizacion, la electroforesis y cromatografia. [34] Sin embargo los usos
comerciales de o amilasa no requiere de elevados grados de pureza, por o cual,

solo es recomendable dar una purificacion parcial, suficiente con la concentracion.
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ANEXO 9: PRESENTACION DE ALGUNOS COSTOS DE
MATERIALES DE CONSTRUCCION.

15.1 Clasificacién de costos en la producciéon de enzimas.

Dos son los requerimientos primordiales para la produccidén de cualquier enzima:

1. EI producto debe satisfacer las exigencias de los consumidores en términos de
propiedades y calidad.

2. Los costos de produccion deben ser minimizados para lograr una mejor
relacidn entre precios competitivos y ganancias.

Los costos de un proceso fermentativo pueden ser divididos en:

Costos variables.

a) Costo de materiales crudos y quimicos usados en la preparacion de! medio de
cultivo.

b) Costo en servicios tales como electricidad, vapor y agua.

Costos semivariables.

a) Costos de operacion y supervision del proceso.

b) Costos incluidos en la provision y mantenimiento.

c) Costos en servicios analiticos, control de la calidad microbiolégica o
tratamiento de efluentes.

Costos fijos.

a) Depreciacion.



b) Amortizaciones.
c) Cargo de intereses sobre el capital empleado.

15.2 Presentaci6n de algunos tos de riales de iG

La construccion del bioreactor y de la operacion del mismo implica tanto los costos
de los materiales de construccion, los costos de los instrumentos de medicion, los
costos de manufactura, los costos de instalacion y los costos de certificacion en el
caso de que la construccion del bioreactor se apegue estrictamente a las
disposiciones establecidas en el cédigo de construccion ASME. A continuacion se
presentan un listado de los principales materiales, accesorios e instrumentos de
medicidn necesarios para la construccion y funcionamiento del bioreactor para
abril de 2001, con la finalidad de tangibilizar el presente proyecto.

Tabla A9.1 Area de acero inoxidable necesario para la construccion del bioreactor.
Acero inoxidable 316L de 9.5 mm de espesor de 1.22x3.05 m.

Dimension Cabeza Pestana Casco
Diametro interior 0.751 0.751 0.751
Diametro exterior 0.769 0.769 0.769
Area 0.59 0.092 4.83
Volumen 0.036 0.016 0.886
Altura 0.187 0.038 2.0
Diametro 2.41 2.41 2.41

Tabla A9.2 Numero de valvulas requeridas por arreglo de tuberias.

Arregio Globo Check Diafragma
automatica

Transporte de 8 2
inoculo.
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Tabla A9.2 Continuacion.

Transporte de ] 7 2

antiespumante y

alcali.

Puerto de cosecha. 4
Puerto de aire 7
estéril,

Circuito de 7

calentamiento y
enfriamiento.

Total 33 2 2

Tabla A9.3 Lista de productos con sus respectivos precios.

Producto Cantidad Precio unitario Total
uss us s MN $
Placa de acero 5 placas 3.46/kg 5034.3
inox. 3I6L de 1455 kg
9.5 mm de
espesor, de
1.22x3.05m.

Peso aprox.
604 por placa

Valvula manual 33 181.5 5989.5 23358.05
de globo de
acero inox.
316L de 1"

Valvula check 2 174.59 349.18
de acero inox.
de 1"
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Tabla A9.3 Continuacion.
Valvula de 2

diafragma
automatica de
acero
inoxidable
316L de 1"

524.2

1048.4

Recipiente 2
portafiltro de
acero inox.
para filtros de
cartucho.

896.0

1792.0

Filtros de 1
cartucho de
polipropileno
de 0.45 um de
poro. Caja con
6 piezas

41028

410.28 .

Filtros de 1
cartucho de 10
um de poro.
Cajacon 15
piezas

350.1

350.1

Rotametro de 1
vidrio de 1.5-
7.4 GPM

316

316

Termémetro 1
digitat con
sonda de
platino (RTD)

215

215
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Tabla A9.3 Continuacion.

Electrodode | 1 - 164.6 1646
pH . ‘

Electrodo de 1 11385 11385
oxigeno : 3 L

disuelto con
catodo de
platino y anodo
de plata, en
acero inox 316,
esterilizable
con vapor. SRR : i
Controlador 1 1754.35 - - | . 1754.35.
proporcional ’ : S

integral
derivado para
oxigeno

disuelto.

Controlador 1 1728.45 S1.-1728.:45
proporcional et

integral
derivado para
pH (acido,
bace)
Controlador de 1 1407.6 1407.6
temperatura

para
calentamiento
y enfriamiento
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Tabla A9.3 Continuacion.

Analizador de 1 5295 5295
oxigeno de tipo
paramagnético.

Analizador de 1 5195 5195
CO2de
infrarrojos.

Espectrémetro 76000
de infrarrojos
versién
estandar

Total. ; 32188 299345
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