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NOMENCLATURA NOMENCLATURA
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Np:  Ndmero de potencia
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P*.  Presion parcial del gas en la interfase
p: Presion parcial del gas
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NOMENCLATURA NOMENCLATURA

TOD: Tension de oxigeno disuelto
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Resumen

El presente trabajo muestra un estudio experimental realizado en un tanque mecénicamente
agitado equipado con impulsores multiples que proporcionan un flujo de descarga radial-
axial denominados impulsores hibridos con el fin de analizar el rendimiento en cuanto a
transferencia de masa que presentan este tipo de impulsores en un medio viscoso. Se ha
utilizado una cepa bacteriana de Azotobacter Vinelandii para realizar la reaccion ya que al
ser cultivada produce un polisacarido denominado como alginato de sodio, el cual aumento
la viscosidad del medio en que se encontraba disuelto. Se estudio la transferencia de oxigeno
proporcionada por los impulsores hibridos mediante lecturas del porcentaje de tension de
oxigeno disuelto (% TOD) en el caldo de cultivo. Ademas, se examinaron los pardmetros
cinéticos del cultivo relacionados con la transferencia de oxigeno, como el rendimiento en
biomasa y el rendimiento de producto. Asimismo, se analizo el efecto de estos impulsores en
el consumo de potencia del sistema.

Los resultados obtenidos en este estudio proporcionaron una perspectiva mas clara
del rendimiento de los impulsores hibridos en términos de transferencia de masa en medios
viscosos. Los datos recopilados permitieron comprender como estos impulsores afectan la
transferencia de oxigeno, la produccién de biomasa y la eficiencia en la generacion del

producto deseado, el alginato de sodio.
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Abstract

The present document shows an experimental study made on a mechanical stirred
tank equipped with multiple impellers that provide a radial-axial discharge flow named like
hybrid impellers with the propose to analyze the performance about mass transfer that present
this type of impellers in a viscous medium. It was used a bacterial strain of Azotobacter
Vinelandii for doing the reaction, because when this bacterial strain is cultivated produce a
polysaccharide named sodium alginate, wich increased the viscosity of the medium in wich
it was dissolved. The oxygen transfer provided for the hybrid impellers was studied through
percentage readings of the dissolved oxygen tension (%DOT) in the culture broth. In
addition, kinetic parameters of the culture related to oxygen transfer, such as biomass yield
and product yield, were examined. Likewise, the effect of these impellers on the power
consumption of the system was analyzed.

The results obtained in this study provided a clearer perspective on the performance
of hybrid impellers in terms of mass transfer in viscous media. The collected data allowed us
to understand how these impellers affect oxygen transfer, biomass production, and the

efficiency in generating the desired product, sodium alginate.
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CAPITULO 1:

1 INTRODUCCION

La operacion de mezclado gas-liquido juega un papel importante en la mayoria de los
procesos industriales actuales, en especifico para aquellos procesos que involucren
reacciones bioldgicas como cultivos bacterianos o fermentaciones. Para poder llevar a cabo
de forma dptima este proceso se ha investigado el papel que tiene el mezclado a la hora de
obtener una mayor cantidad de producto cuyas propiedades cumplan con los estandares
requeridos. Debido a lo anterior, se ha estudiado el efecto que tienen diversos parametros
sobre el sistema, en donde se ha encontrado que la transferencia de oxigeno juega un papel
crucial en los procesos que involucren microorganismos aerobios. Para poder tener una mejor
transferencia de oxigeno dentro del sistema y obtener un producto homogéneo, se ha
relacionado la geometria de los impulsores con este parametro cuando se trabaja con tanques
agitados mecanicamente; ademas, la geometria del impulsor empleado influye en la
hidrodindmica del caldo de fermentacion, consumo de energia, cizallamiento y morfologia
de los microorganismos filamentosos, afectando consecuentemente la biosintesis del
producto de interés (Buffo, Corréa, Esperanca, et al., 2016), por lo tanto, la seleccion de un
impulsor apropiado requiere informacion precisa sobre las propiedades del fluido, las

condiciones de operacion y cualquier otro aspecto especifico del sistema

1.1 Mezclado

El mezclado juega un papel fundamental en el éxito comercial de los procesos industriales

debido a sus aplicaciones en varias areas; se puede definir al mezclado como una operacion
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CAPITULO 1 INTRODUCCION

unitaria cuyo fin es la incorporacion de dos 0 méas porciones disimiles de un material para
lograr un nivel deseado de homogeneidad fisica o quimica en el producto final. También se
utiliza para incrementar la velocidad de procesos que involucran reacciones quimicas o
biogquimicas, asi como para mejorar la transferencia de masa y de calor.

Una parte importante del conocimiento estudiado sobre mezclado se ha desarrollado
a partir de la industria quimica, sin embargo, muchos otros sectores llevan a cabo operaciones
de mezcla a gran escala. Por lo tanto, la mezcla es una caracteristica central de muchos
procesos en las industrias alimenticia, farmacéutica, del papel, del plastico, de la ceramica,
del caucho, minera, etc.

Como resultado se obtiene que la inversion financiera, tanto en el capital como en los
costos de funcionamiento de los procesos de mezcla, vistos a escala internacional, es
considerable (Harnby et al., 1997).

El proceso de mezclado generalmente se divide en seis operaciones basicas o
principales.

e Agitacion de liquidos miscibles.

e Mezclado solido-liquido.

e Mezclado gas-liquido.

e Mezclado de liquidos inmiscibles.
e Mezclado con reacciones quimicas-

e Mezclado sélido-sélido

1.2 Mezcla gas-liquido

Varias operaciones industriales importantes (oxidacion, hidrogenacién, fermentaciones
bioldgicas, etc.) involucran el contacto de gases y liquidos. El objetivo de tales procesos es
agitar la mezcla gas-liquido para generar una dispersion de burbujas de gas en una fase
liquida continua, en ese momento tiene lugar la transferencia de masa a través de la interfaz
gas-liquido que se crea y, en algunas ocasiones, las reacciones quimicas acompafan a la
transferencia de masa en la fase liquida. Con lo anterior el termino "mezcla” se utiliza para
cubrir un proceso de transferencia de masa, ademas, es importante sefialar que todas las

mezclas son inestables y se separan si se detiene la agitacion (Harnby et al., 1997). La funcion
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CAPITULO 1 INTRODUCCION

principal de la agitacion o del mezclado sera la de acelerar los procesos de transferencia de
calor y de masa, lo cual se consigue mediante la introduccion de energia en el volumen del
fluido por medio de la rotacion del sistema impulsor y la conversion de esta energia en
movimiento hidrodindmico.

Estos sistemas tienen altos coeficientes de transferencia de masa y calor, excelentes
capacidades de mezcla de liquidos y gases, largos tiempos de residencia del gas en la fase
liquida y la capacidad de manejar una amplia gama de velocidades superficiales del gas
(Posadas-Navarro et al., 2022). Para estos sistemas son comunes los problemas de
transferencia de masa relacionados con la dindmica de fluidos no ideales, algunos ejemplos
de esto son las desviaciones de las condiciones de gas totalmente disperso al aumentar la tasa
de flujo de gas para incrementar la tasa de transferencia de masa.

Los sistemas gas-liquido son muy comunes en las industrias, bioquimica, quimica y
de bioprocesos en general, donde es fundamental garantizar un contacto de interfase y una
dispersion del gas adecuados. Algunas aplicaciones de estas industrias son el cultivo de
bacterias, hongos, células animales, ademas de ser ampliamente estudiados en sistemas
fermentativos.

De acuerdo con Maluta et al,. (2021) los sistemas gas-liquido presentes en
fermentaciones aérobicas han sido objeto de maltiples estudios debido a que, estos procesos
ocurren en presencia de microorganismos aerobios, lo que implica que los requisitos de
transferencia de masa con respecto al oxigeno sean una limitacién en referencia al
crecimiento y mantenimiento celular de dichos microorganismos. Es decir, la tasa de
produccion en la fermentacidn aerdbica por lotes alimentados esta limitada por la tasa de

transferencia de oxigeno, que depende de la hidrodindmica del sistema gas-liquido.

1.3 Antecedentes

Anteriormente se mencioné la importancia del mezclado y que es ampliamente
conocido como una operacion unitaria clave para diversas industrias entre las cuales
encontramos a la alimenticia, metalUrgica, quimica, farmacéutica, entre otras. Los tanques
agitados son una herramienta cominmente utilizada para homogeneizar productos de uno o
multiples componentes en estas industrias; se ha prestado especial atencion a los sistemas

gas-liquido en los estudios realizados en los ultimos afios (Ascanio et al., 2004; Raffo-Duran,
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CAPITULO 1 INTRODUCCION

2014; Xie, Xia, Zhou, Zhou, et al., 2014; Xie, Xia, Zhou, Chu, et al., 2014; Labik et al.,
2017). A partir de estos estudios se han encontrado diversas ventajas del uso de
configuraciones con multiples agitadores para estos sistemas (Gogate et al., 2000; Moucha
et al., 2003; Moilanen et al., 2008; Fujasova et al., 2007; Petiicek et al., 2018; Kracik et al.,
2019); sin embargo, la mayoria de la informacién reportada se ha concentrado en el estudio
de diferentes arreglos de multiples impulsores con geometrias convencionales, por ejemplo,
las turbinas Rushton, o las turbinas de flujo axial, principalmente (Garcia-Ochoa & Gdmez,
1998; Xie et al., 2014; Buffo, Corréa, Esperanc, et al., 2016; Bernauer et al., 2021).

Tras revisar la literatura disponible nos encontramos con que son pocos los estudios
que se han realizado en torno a las turbinas de flujo Axial/Radial (ARI) las cuales son el
principal objeto de estudio de este documento. Una de estas investigaciones (Ascanio et al.,
2003) mostrd que este tipo de turbinas para las regiones segregadas que se generan debajo
del impulsor pueden destruirse sin dificultad por la accion de bombeo de esta, mientras que
las regiones formadas por encima del impulsor se destruyen por descarga radial, lo que causa
que haya tiempos de mezclado mas cortos ademas de que requeriran un menor consumo de
potencia en comparacion con las turbinas convencionales previamente mencionadas por lo
que se consideran ideales para aplicaciones en las que se requiere una buena dispersion con
un bajo consumo de energia.

En un estudio realizado por Pakzad et al., (2013a) y Pakzad et al., (2013b), se evalu6
el rendimiento hidrodinamico de un impulsor de flujo mixto en comparacién con una turbina
Rushton y un impulsor A200. Los investigadores llevaron a cabo la evaluacion utilizando un
ancla coaxial con fluidos de adelgazamiento por cizallamiento y fluidos con tension de
fluencia, y analizaron los resultados utilizando Tomografia de Resistencia Eléctrica (ERT) y
Dinamica de Fluidos Computacional (CFD). Los resultados indicaron que el impulsor de
flujo mixto tuvo un mejor rendimiento cuando se opero a una relacion de velocidad mas alta
en comparacion con el impulsor de anclaje.

Un estudio maés reciente realizado por Posadas Navarro et al., (2022) mostro que este
tipo de turbinas presentan tasas de corte moderadas, ademéas de una mejor intensidad de
agitacion dentro del tanque proporcionando una distribucion de flujo mas uniforme en el
mismo, esto en comparacion con los dos arreglos de turbinas mas utilizados (Turbinas

Rusthon y de Alabes Inclinados) por lo que se convierten en una alternativa bastante plausible
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para una gran variedad de aplicaciones, de entre las cuales destacan los procesos que
involucren fermentaciones, en donde los cultivos son sensibles al cizallamiento.

Por otro lado, la produccion de Alginato a partir de A. Vinelandii ha sido de particular
interés como método para sustituir la clasica produccion del polisacarido a partir de su
extraccion de algas marinas, esto debido a que se ha buscado un proceso que pueda
controlarse de manera efectiva desde nivel laboratorio para su posterior reproduccion a una
escala industrial, debido a esto se han desarrollado una multitud de investigaciones que
cumplan dicho objetivo (Castillo et al., 2013; Clementi et al., 1995, 1999; Diaz-Barrera et
al.,, 2011; Gacesa, 1998; Ponce et al., 2021), las cuales han estudiado las diferentes
condiciones que afectan el cultivo de A. Vinelandii para obtener una produccion adecuada de
alginato, entre las cuales destaca la tasa de transferencia de oxigeno como el parametro

principal para que se lleve de forma adecuada la reaccién biologica.

1.4 Planteamiento del Problema

Tras realizar una exhaustiva revision de la literatura en el campo de la ingenieria quimica y
la ingenieria de biorreacciones, se ha observado que el agitador mecanico mas comunmente
utilizado en biorreactores es la turbina Rushton, la cual se caracteriza por generar
principalmente un flujo radial. Esta turbina ha demostrado un excelente desempefio en
términos de transferencia de momentum y masa cuando se trabaja con fluidos de baja
viscosidad y altos nimeros de Reynolds. Sin embargo, a medida que la viscosidad del fluido
de trabajo aumenta, se generan zonas segregadas cuando se emplean las turbinas Rushton, lo
que resulta en la formacién de areas bien mezcladas, también conocidas como cavernas, asi
como zonas muertas donde el fluido se encuentra préacticamente estatico.

En este contexto, es importante destacar que diversos estudios han demostrado que el
flujo de descarga esta estrechamente relacionado con la geometria del impulsor utilizado en
el biorreactor. Es por esto por lo que los agitadores de flujo mixto, también conocidos como
agitadores mdaltiples, han surgido como una alternativa prometedora. Estos agitadores han
mostrado una alta eficiencia hidrodinamica cuando se trabaja con fluidos viscosos, como las
cepas utilizadas en algunos procesos de fermentacién. Sin embargo, hasta el momento, no se
ha evaluado el desempefio de los agitadores de flujo mixto en términos de transferencia de

masa, lo cual representa una valiosa oportunidad de investigacion en el ambito de los
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biorreactores. En resumen, este estudio propone abordar la evaluacion de los agitadores de
flujo mixto en términos de transferencia de masa en biorreactores. Se espera que los
resultados obtenidos aporten nuevos conocimientos en el campo y permitan mejorar la
eficiencia de los sistemas de agitacion en procesos industriales, particularmente aquellos que

involucran fluidos viscosos.
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1.5 Objetivos

General

Investigar el desempefio de biorreactores agitados mecanicamente con impulsores
coaxiales de flujo mixto (impulsores hibridos) en términos de la reologia y de su capacidad
de transferencia de masa.
Particulares

e Determinar la capacidad de transferencia de masa en funcion del tiempo mediante
el método dinamico del coeficiente de transferencia de masa, utilizando
mediciones de oxigeno disuelto como indicador.

e Caracterizar la evolucion de las propiedades fisicas y reoldgicas del producto a lo
largo del tiempo, considerando pardmetros como la viscosidad, concentracion de
los componentes, etc.

e Evaluar el efecto de las variables de operacion, como la velocidad de agitacion y
la geometria del impulsor, en la transferencia de masay en las propiedades fisicas

y reoldgicas del producto.
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1.6 Hipotesis

El uso de impulsores hibridos multiples dispuestos de manera coaxial en biorreactores
agitados mecanicamente con flujo mixto mejora significativamente el proceso de mezclado
y la distribucion del producto en comparacion con impulsores convencionales.
Especificamente, se espera que esta mejora sea notable en procesos de fermentacion donde

la viscosidad del producto aumenta con el tiempo.
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2.1 Tasa de Transferencia de masa de oxigeno

La transferencia de masa gas-liquido en recipientes agitados es un proceso de considerable
importancia en las industrias quimica y bioquimica. Se conoce que la mayor parte de los
procesos microbianos (fermentaciones, tratamientos de agua, cultivos, etc.) son aerobios,
siendo que algunos de ellos se llevan a cabo en medios acuosos que contienen sales y
sustancias organicas lo que puede resultar en un caldo viscoso como medio. Los
microorganismos utilizados en estos procesos trabajan en una fuerte interaccion con su
entorno durante la fermentacion aerébica, que debe estar adecuadamente formado por el
disefio del medio con las condiciones de transferencia de oxigeno y pH ideales. El oxigeno
es uno de los nutrientes mas importantes para estos microorganismos ya que ayuda en su
crecimiento, mantenimiento y produccién de metabolitos, por lo que la escasez de este
afectara directamente el rendimiento y velocidad del proceso. Es por ello que se considera
como el paso limitante de la velocidad a la transferencia de masa del oxigeno debido a la baja
solubilidad que puede presentar este en el medio (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009).

Hay varias teorias sobre como la transferencia de oxigeno afecta a los
microorganismos, estos conceptos se utilizan ampliamente para modelar la cinética del
transporte de oxigeno. Aungue existen modelos complejos para explicar esto, los modelos
mas simples han demostrado ser efectivos en el disefio de sistemas de aireacion y

proporcionan estimaciones consistentes de la transferencia de oxigeno.
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La teoria mas utilizada para explicar el transporte de masa gas-liquido es la teoria de
la doble pelicula (Whitman, 1923) la cual establece la existencia de dos capas: una de liquido
y otra de gas en la interfase gas-liquido. Estas dos fases presentan una resistencia al paso de
las moléculas de gas de una fase a otra, lo anterior supone que en la interfase hay equilibrio,
y propone la suma de las resistencias en la transferencia de masa de las dos fases para obtener
la resistencia total. La resistencia de transferencia proviene de la presencia de dos peliculas
muy delgadas a cada lado de la estructura, una para cada fase. Este proceso se lleva a cabo
lentamente, ya que la difusion de peliculas se produce por difusion molecular. En el resto de
la masa hay influencias que producen movimiento lo que provoca dispersion por turbulencia,
para producir un mayor o menor flujo de materia. El gradiente de concentracion es lineal en
cada una de las peliculas y es igual a cero fuera de ellas. Para el caso de gases poco solubles,
la capa liquida es aquella que ofrece una mayor resistencia al paso de las moléculas de la fase
gaseosa a la fase liquida, por otra parte, la capa gaseosa se establece con aquellos que son
mas solubles en agua siendo que opondrd mayor resistencia. La tasa de transferencia de masa
gas-liquido se modela conforme esta teoria, describiendo el flujo a través de cada pelicula
como el producto de la fuerza motriz por el coeficiente de transferencia de masa. Debido a
la imposibilidad de medir directamente las concentraciones interfaciales ademéas de
considerar el coeficiente de transferencia de masa general se obtiene la ecuacion (1):

J’=Ke(p—P") =K, (C"=0) 1)

Donde:
J % es el flujo molar de oxigeno (mol-m ~2's 1) a través de la interfase gas-liquido.
Kc y KL son los coeficientes globales de transferencia de masa.
P* es la presion parcial del gas en la interfase, y P es la presion parcial en el resto de la masa
de gas.
C* es la concentracion de Oz en la interfase y C la concentracion de Oz en el resto del liquido
(C*>C).
Para la ecuacion (1) se considera comunmente que el oxigeno es poco soluble en agua

por lo que la mayor resistencia para la transferencia de masa se encontrara en el lado liquido
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de la interfase causando que la resistencia de la fase gas pueda despreciarse con lo que el
coeficiente total de transporte de masa sera igual al coeficiente local: K. = k.

En la Figura 2.1-1 se muestra una distribucion de las capas mencionadas en esta
teoria. Para cada gas, existe un determinado gradiente de presion parcial a lo largo de la
pelicula delgada de gas, representado por p y P*. A lo largo de la pelicula liquida, existe un
gradiente de concentraciones de Oz representado por C y C* (Molina, et al. 2003).

Fase (Gas |

/ Pelicula Gaseosa

P*
— Interfase

/ =
/ Pelicula Ligquida

/ Fase Liquida

Figura 2.1-1 Teoria de doble capa para la transferencia de gases (Molina, et al. (2003)).

Finalmente, para obtener la tasa de transferencia de masa de oxigeno por unidad de
volumen del reactor, No2 0 OTR, se multiplica el flujo total por el area interfacial gas-liquido

por unidad de volumen de liquido “a” quedando la ecuacion (1) de la siguiente forma:

No, = a (%) = kya(C* = C) @

2.2 Coeficiente Volumeétrico de transferencia de masa de oxigeno
(kLa)

El coeficiente volumétrico de transferencia de masa de oxigeno (k.a) es aquel parametro que
caracteriza el transporte de gas a liquido para el oxigeno, surge del producto de dos términos:
el primero de ellos ki, es el coeficiente de transferencia de oxigeno en la interfaz liquido-gas;
por su parte el termind “a” corresponde a la razon de area superficial de burbujas con respecto
al volumen total de liquido. Sin embargo, debido a que resulta dificil medir estos parametros

por separado generalmente se opta por medir el producto k.a.
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El valor del k_a depende principalmente de las condiciones del medio de cultivo (flujo
de aire, volumen del liquido, régimen de agitacion, etc.) ademas del disefio del reactor; los
factores que afectan al coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno son la viscosidad
del medio y el volumen del liquido; por su parte los factores que propician mejores valores
para este coeficiente son una buena agitacion, ademés de una amplia &rea de transferencia de
masa, lo anterior resulta en la importancia de utilizar dispositivos que aumenten uno 0 ambos
factores, tal es el caso de los diversos tipos de impulsores utilizados para la agitacion de este

tipo de reactores.
2.2.1 Estimacion experimental del coeficiente volumétrico de

transferencia de oxigeno (kLa)
La determinacion de k.a en biorreactores es importante para asegurar la eficiencia de la
aireacion y calcular el efecto de las condiciones de operacién sobre el suministro de oxigeno
disuelto. Por ello existen diferentes técnicas para su obtencidn experimental las cuales toman
en cuenta factores tales como los sistemas de aireacion y homogeneizacion utilizados, el tipo
de biorreactor y su disefio mecanico, la composicion del medio de fermentacién y el posible
efecto de la presencia del microorganismo. (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009)

Para obtener el valor del oxigeno disuelto (OD) en la fase liquida se establece el

siguiente balance:

dc
— = OTR — OUR 3
— 3)

En esta ecuacion dC/dt es la razon de cambio de OD con respecto al tiempo, OTR es
la tasa de transferencia de oxigeno del gas al liquido mientras que OUR es la tasa de consumo
de oxigeno por los microorganismos. OUR puede expresarse como el producto de la tasa
especifica de consumo de oxigeno del microorganismo empleado go2 por la concentracién
de biomasa presente Cx lo que representa la cantidad de oxigeno consumido por los
microorganismos por unidad de tiempo y se expresa en mg O2/(I-h). Por lo tanto, la ecuacion

(3) puede expresarse de la siguiente forma:

dc

FTin kLa(C* =€) — (qo,)(Cx (4)
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Donde el primer término del lado izquierdo de la ecuacion representa la OTR mientras
que el segundo termino se refiere al OUR.

2.3 Consumo de Potencia

El consumo de energia es un parametro clave en el disefio y escalado de tanques agitados,
por lo que la potencia consumida por un impulsor giratorio ocupard un papel importante en
el disefio de estos sistemas. Este pardmetro indica como se transfiere la energia de los
impulsores al fluido, es decir, determina la cantidad de energia requerida en un periodo de
tiempo, para generar el movimiento del fluido dentro del recipiente mediante agitacion
mecénica o neumatica (Ascanio et al., 2004). Es por ello por lo que las mejores opciones para
los impulsores de un tanque agitado seran aquellos con el menor consumo de energia.

El consumo de energia influye en los procesos de transferencia de calor y masa, asi
como en los tiempos de mezcla y circulacién, es por lo anterior que ha sido ampliamente
utilizado para el escalado y disefio de biorreactores, donde es cominmente conocido como
consumo de energia volumétrica (P/V).

2.3.1 Correlaciones de consumo de potencia

Para estimar la potencia requerida para hacer girar un impulsor a una velocidad dada, es
preciso disponer de correlaciones empiricas de la potencia (o del nimero de potencia) en
funcion de otras variables del sistema. La forma de estas correlaciones se encuentra por
analisis dimensional, en funcion de las medidas importantes del tanque y del impulsor, la
distancia del impulsor desde el fondo del tanque, la profundidad del liquido, asi como las
dimensiones de las placas deflectoras cuando se utilizan. EI nimero y disposicién de los
deflectores y el numero de los alabes del impulsor deben ser fijados.

Las variables relevantes para el analisis son las medidas importantes del tanque y del
impulsor, la viscosidad (p) y la densidad (p) del fluido y la velocidad (n). Por otra parte, salvo
gue se tomen precauciones para evitarlo, se formara un vértice en la superficie del liquido.
Algo de liquido se elevara por encima del nivel medio o nivel sin agitacion de la superficie
del liquido, y esta elevacion tiene que vencer la fuerza de gravedad. Por lo tanto, la
aceleracién debida a la gravedad (g) se toma en cuenta como un factor en el analisis (McCabe
etal., 2007).
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2.3.1.1 Consumo de potencia (energia) con liquido newtonianos.

Es posible convertir todas las distintas medidas lineales en relaciones adimensionales,
Ilamadas factores de forma, dividiendo cada uno de los términos por uno de ellos que se toma
arbitrariamente como base. El didmetro del impulsor D; y el del tanque T son elecciones
adecuadas para esta medida base, y los factores de forma se calculan dividiendo cada una de
las mediciones restantes entre el valor de Di o T. Por otra parte, el consumo de potencia de
un impulsor en un tanque agitado con un fluido newtoniano se puede predecir con bastante
precision a partir de un parametro adimensional llamado nimero de potencia.

Este numero adimensional es parte de las correlaciones que describen la

hidrodindmica de un sistema agitado, el cual, en general, esta representado por la siguiente

correlacion:
N, = f(Fr, Re, "Factores de forma") (5)
Donde:

N, = P 6
P n3Di5p ( )

n?D;
Fr = ! (7)

g

n(D;)?

Re = % (8)

En este caso, el efecto de la gravedad sobre la hidrodindmica del sistema puede
despreciarse si hay suficientes deflectores en el sistema por lo cual no se tomara en cuenta el
namero de Froude (Fr). Cabe sefialar que los elementos de disefio incluidos en la ecuacion
se pueden dividir en dos grupos: el primero, que esta representado por una relacién
geométrica simple que describe el cambio en la geometria del impulsor, y el segundo,
integrado por los que caracterizan los cambios en la geometria del resto del sistema de
agitacion Los factores de forma que componen el segundo grupo afectan indirectamente el
cambio en el consumo de energia y su influencia se muestra principalmente por la caida en

la presion del agua circulante. (Garcia-Cortés & Jauregui-Haza, 2006).
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2.3.1.2 Consumo de potencia (energia) con liquidos no newtonianos

En las correlaciones de datos de potencia (energia) para liquidos no newtonianos, el nimero
de potencia Np se define de la misma forma que para fluidos newtonianos. Sin embargo, el
numero de Reynolds no se define facilmente, ya que la viscosidad aparente del fluido varia
con la velocidad de corte (gradiente de velocidad), y ésta varia considerablemente de un
punto a otro en el tanque. A pesar de esto, se han obtenido correlaciones Gtiles, con un nimero
de Reynolds definido de acuerdo con la ecuacién (8), utilizando una viscosidad media
aparente (Ua) calculada a partir del gradiente promedio de la velocidad de corte (du/dy)
promedio (y) (McCabe et al., 2007). EI nimero de Reynolds es entonces:
o= n(D)?p
Ha
Para un fluido newtoniano que sigue la ley de potencia la viscosidad media aparente

©)

esta relacionada con el gradiente promedio de velocidad de corte, por la ecuacion:

Mo =K @)™ (10)
Al sustituir en la ecuacion (9) se obtiene la ecuacion(11) :
D 2
e =m f (11)
K@t

Para fluidos seudopléasticos, se ha probado que la deformacidn efectiva promedio en
el interior de un tanque se relaciona de forma directa con la velocidad del impulsor. Para
muchos fluidos seudopléasticos, la relacion que satisface la siguiente ecuacion es:

(V) = ksn (12)

Donde:

ks: constante para el tipo especifico de impulsor.

2.3.1.3 Correlacion con coeficiente volumétrico de transferencia de masa k.a

De acuerdo con Ascanio et al., (2004) gran variedad de valores reportados de ki a en
la literatura se describen mediante la correlacion estandar basada en la teoria de la turbulencia
isotropica:

G
ka=K (V) AL (13)

En donde k.a corresponde al coeficiente volumétrico de transferencia de masa (h?),

Vs es la velocidad superficial del gas (m h™) y K es la constante de proporcionalidad. El
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rendimiento y escalado del biorreactor requiere la determinacién precisa de los pardmetros
involucrados en la ecuacion (13). Con respecto al consumo de energia volumétrica, solo el
consumo de energia del fluido es relevante en términos de resultados del proceso. Esto
significa que la energia consumida por el motor y la caja de engranajes, asi como la pérdida
de energia debido a la friccion, aunque son importantes para la economia del proceso, no
necesitan tenerse en cuenta para el disefio o la operacion. progreso (Ascanio et al., 2004); sin
embargo, la intensidad de disipacion de energia P/V no es el Unico parametro relevante,
entonces la prediccion de k _a debe calcularse por separado, por ejemplo, para fluidos
coalescentes y no coalescentes.

Otro pardmetro importante para tener en cuenta es la eficiencia de potencia de
transferencia de masa (Ewrt), definida de acuerdo con la ecuacion (14), siendo que Emr se
expresa como el coeficiente de transferencia de oxigeno segun el consumo de energia y se da
en unidades de Joule? (Buffo, Corréa, Esperanca, et al., 2016). Representa la mayor
transferencia de oxigeno utilizando 1 J de energia.

EMT= kILTa (14)

2.4 Reologia

La reologia es la rama de la ciencia que estudia la deformacion y el flujo de los
materiales; el campo de la reologia se extiende desde la mecénica de fluidos newtoniana,
hasta el estudio de la elasticidad de Hooke. En esta seccion solo se revisara la primera parte,

es decir, la mecénica de fluidos newtonianos (Pefia et al., 2011).

2.4.1 Ley de viscosidad de Newton

Cuando se aplica una fuerza de corte o tension al fluido, el fluido exhibe resistencia
al movimiento, ya que la tension antes mencionada continda, el fluido tiende a deformarse.
Luego se hunde y su velocidad aumenta a medida que aumenta la fuerza. La resistencia al
movimiento relativo entre capas adyacentes en un fluido es una de sus propiedades conocida
en el campo de la mecanica de fluidos como viscosidad.

Para explicar la ley de viscosidad de newton se parte del siguiente modelo: Las capas
de un fluido cercanas a una placa sélida fija tienen menores velocidades que las capas mas
alejadas debido a los procesos disipativos que se producen, por lo que parte de la energia

cinética que poseen las capas se convertira en calor. Representando el comportamiento de un
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fluido, contenido entre dos placas grandes y paralelos de area A, separadas por una pequefia
distancia "y" y si es muy pequefia "dy" tal como se muestra en la Figura 2.4-1

dx

[ — Capa de fluido
= —=— deslizandose
=

dy

Figura 2.4-1 Modelo “Ley de viscosidad de Newton”

La fuerza “F” requerida para mover la placa superior esta relacionada con el area en
contacto con el fluido; para obtener una medida especifica es necesario dividir la fuerza total
requerida para mover por el area en contacto con la sustancia. Esta relacion es conocida
esfuerzo cortante “z”. Por otro lado, 1a fuerza cortante que actua sobre el material, también
conocida como cizallamiento, esta relacionada con la velocidad de desplazamiento relativa
y la distancia entre las placas. A cierta velocidad “v” se requiere mas esfuerzo por unidad de
material cuanto mas cerca estan las placas entre si. La medida especifica de este trabajo por
unidad de material se denomina velocidad, tasa de deformacién o corte, y se define como la
velocidad relativa dividida por la distancia entre las placas

Suponiendo que el sistema esta inicialmente en reposo, t = 0, pero luego la placa
superior comienza a moverse en la direccién del eje X, con una velocidad constante v. A
medida que transcurre el tiempo el fluido gana cantidad de movimiento, y para finalmente
establecer el perfil de velocidad en régimen estacionario. Una vez alcanzado dicho estado
estacionario de movimiento es preciso aplicar una fuerza constante F para conservar el
movimiento de la lamina inferior. Dadas estas condiciones el esfuerzo cortante se puede
expresar como:

F dv,

== 1
2 Hay (15)
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2.4.2 Fluido newtoniano

Si la viscosidad del fluido se mantiene constante, entonces se considera que el fluido
es Newtoniano, también conocido como fluido viscoso lineal, independientemente del valor
de z. Visto en una grafica de esfuerzo cortante (z) vs. velocidad corte promedio (y) para un

fluido Newtoniano serd una recta que pasa por el origen (Figura 2.4-2).

AT
Newtoniano
T

.Y

Figura 2.4-2 Fluido newtoniano
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CAPITULO 3:

3 MATERIALES Y METODOS

3.1 Montaje Experimental

3.1.1 Biorreactor

Todos los experimentos se llevaron a cabo en un biorreactor de tanque agitado de 15
L de volumen total; este equipo consiste en un recipiente cilindrico vertical de fondo plano
fabricado en vidrio con un didmetro interior (Di) de 70 mm y una altura total (Hr) de 28 cm.

Para este trabajo el volumen de operacion (Vo) fue de 10 L.

3.1.2 Impulsores

En el presente trabajo se utilizaron tres impulsores axiales/radiales “ARI” por sus
siglas en inglés (Axial Radial Impeller) también llamados impulsores hibridos debido a que
producen patrones de flujo mixto (Ascanio et al., 2003), la geometria de este tipo de impulsor
consiste en la combinacion de un alabe inclinado y un alabe recto como se muestra en la
Figura 3.1-1; los tres impulsores se montaron de forma coaxial a lo largo del eje para el

biorreactor.
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Figura 3.1-1. Impulsor Radial Axial de flujo Mixto

3.1.3 Rociador

En los sistemas gas-liquido, se utiliza un rociador cuando se suministra un gas al
liquido para lograr un contacto gas-liquido eficiente para la transferencia de masa y la
reaccion. Hoy en dia, muchas configuraciones de rociadores estan disponibles. Sin embargo,
estudios numéricos han demostrado que el rociador de anillo muestra una dispersion mas
homogénea y bajas zonas muertas (Amer et al., 2019). Esta configuracion tiene pequefios
orificios que, cuando se conectan al aire a presion, se distribuyen como burbujas finas en el
tanque agitado para permitir una aireacion eficaz. Aunque no existen estandares de
procedimientos para su disefio y fabricacion, se recomienda que las areas de entrada y salida
de un rociador de anillo sean iguales, lo que ayuda a minimizar la caida de presion del aire
mientras proporciona una distribucion uniforme del mismo (Kulkarni et al., 2007).

En el presente trabajo, se coloco un rociador de anillo debajo del impulsor a una
distancia hs de 31 mm medida desde el fondo del tanque. El diametro del rociador fue de
aproximadamente 0,8 veces el didmetro del impulsor (Ds =57_ mm) el cual posee 8 orificios
de 2 mm distribuidos equitativamente alrededor del anillo. El rociador fue disefiado con las

dimensiones estandar reportadas por Paul et al. (2003).

3.1.4 Instrumentacion

Con el fin de tener un control mas certero de la fermentacion, se instrumento el biorreactor
utilizado en este trabajo tomando en cuenta las variables mas importantes que influyen en el
proceso de fermentacion como lo son el pH, la temperatura, ademas de poder medir el % de

oxigeno disuelto a lo largo de la reaccién.

3.1.4.1 Medicion de pH

El pH dentro de una fermentacion es uno de los pardmetros mas comunmente medidos, ya
que las celulas durante la fermentacion producen acidos como producto de su propio
metabolismo. Por lo cual para generar el mayor crecimiento celular depende altamente del
pH.

Para el presente trabajo se utilizd como sensor de medicion del pH un electrodo de
vidrio. Los electrodos de vidrio son considerados como instrumentos de lectura directa,

leyéndose el pH de la disolucion donde se introduce el electrodo de vidrio en una escala con
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unidades de pH, la cual se gradia con valores de pH de referencia, suministrados por

disoluciones tampdn estandar.

3.1.4.2 Temperatura

Para medir la temperatura se colocé el biorreactor dentro de un bafio maria cuya temperatura

se mantuvo a 29 °C

3.1.5 Configuracién experimental

En la Figura 3.1-2 se muestra la configuracion utilizada en este trabajo. El impulsor inferior
se monto en el eje a una distancia de 31 mm (C1) medida desde el rociador. El impulsor
medio se coloco a una distancia de 70 mm (C2) medida desde el impulsor inferior y el
superior se colocé a una distancia de 70 mm (C3) desde el impulsor medio. Con el objetivo
de minimizar la entrada de aire al liquido de trabajo, se fijo la distancia entre el impulsor

superior y la superficie libre en 31 mm (C4).

Entrada medidor

Entrada medidor de oxigeno Motor
de pH

Entrada de oxigeno\\‘f D/‘—ro/ Entrada NaoH

Toma_de muestra

7

Figura 3.1-2. Configuracidn experimental biorreactor aireado equipado con impulsores multiples hibridos
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3.2 Condiciones Experimentales

3.2.1 Determinacién experimental de la tasa de consumo de oxigeno, la

tasa de transferencia de oxigeno y kia

Se utilizo el método dindmico reportado por Garcia-Ochoa & Gomez (2009) que considera

el consumo bioldgico de oxigeno realizado por los microorganismos (Figura 3.2-1).

Coz*

Cog()

Cy

5 TR O e R e st

3

Tt Ac=OURS
) P

$n

EY

AIR OFF %

time

Figura 3.2-1. Descripcion esquemdtica de la medicion directa de OTR en bioprocesos por la técnica dindmica cldsica.

(Garcia-Ochoa & Gomez, 2009)

El método es utilizado debido a la existencia de condiciones dindmicas dentro del

sistema, por lo que debe introducirse una perturbacién dentro de este, lo anterior se realiza

interrumpiendo el suministro de aire al caldo de fermentacion, lo que provocara una

disminucion de la concentracion de oxigeno disuelto a un ritmo igual al consumo de oxigeno

por la respiracion del microorganismo lo cual se registra con una sonda polarogréafica de

oxigeno, bajo estas condiciones es posible obtener el OUR volumétrico el cual viene dado

por el cambio en la concentracion de oxigeno disuelto después de detener el suministro de

aire, entonces la ecuacion (4) toma la siguiente forma:

34

UNAM-FES ZARAGOZA



CAPITULO 3 MATERIALES Y METODOS

= ()€ (16)

La OUR volumétrica se obtiene a partir de la pendiente del grafico de concentracion
de oxigeno disuelto (después de detener el flujo de aire) frente al tiempo (Figura 3.2-1) cabe
sefialar que la concentracién de biomasa debe medirse 0 conocerse en ese momento, ademas
debe tenerse cuidado de no disminuir por debajo del 10% del valor de saturacion a la tasa de
OD, con el fin de evitar algin dafio sobre el microorganismo utilizado. Esta primera parte
del proceso se utiliza para conocer el valor de la tasa volumétrica especifica de consumo de
oxigeno del microorganismo (go2) para lo cual se debe dividir la OUR volumétrica por la
concentracion de biomasa presente.

La segunda parte consiste en reanudar la aireacioén al medio de cultivo dentro del
biorreactor fijando valores predeterminados para la velocidad de agitacion y el caudal de aire
suministrado, bajo estas condiciones la concentracion de oxigeno disuelto aumentara hasta
alcanzar una concentracion constante. Bajo estas condiciones, una vez conocido el valor de
go2Y, para una concentracion de biomasa dada Cy se puede integrar la ecuacion (4) tomando
en cuenta el tiempo en que se restablecio el flujo de aire (t = t; .- C = C;) obteniendo la
siguiente expresion:

ty
(qo,)(CH(ALD) + AC = kya(]| (C*—C)dt (17)

t1
La ecuacion anterior se utiliza para determinar la transferencia volumétrica de masa
de oxigeno varias veces durante el todo el proceso, resolviendo esta ecuacion para cada

conjunto de datos de valores experimentales de C contra al tiempo.

3.2.2 Crecimiento Bacteriano
El crecimiento bacteriano se puede definir como un aumento en el nimero de componentes
y estructuras celulares. Si el crecimiento ocurre en ausencia de division celular, esto conduce
a un aumento en el tamafio y peso de las células. En cambio, si al crecimiento le sigue la
division celular, el nimero de células aumenta.

Es importante distinguir entre el crecimiento de células individuales y el crecimiento
de poblaciones. En el caso de los microorganismos, debido a su pequefio tamafrio, se realizan

estudios de crecimiento poblacional en lugar de estudios de crecimiento individual. El
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crecimiento de una poblacion se refiere a un aumento en el numero de células debido al
crecimiento individual y la subsiguiente division.

Bajo condiciones controladas en el laboratorio, es posible seguir la evolucion del
numero de células a lo largo del tiempo de un cultivo microbiano en un sistema cerrado. Al
representar estos resultados, se obtiene la curva de crecimiento (Figura 3.2-2), que se
compone de cuatro fases: la fase de latencia o de adaptacion, la fase de crecimiento
exponencial o logaritmico, la fase estacionaria y la fase de muerte (Brock Biology of

Microorganisms, 2012)

Death

Lag

Exponential Stationary

Bacterial Growth

1
1
1
I
I
1
1
1
1
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1
1
1
1
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|
1
1
I
1
I
1
I
I

Time
Figura 3.2-2 Curva de crecimiento Bacteriano (Van Alst A. et al. ,2023)

Fase de latencia: La fase de latencia se refiere a un periodo de transicion en el cual,
cuando una poblacién bacteriana es inoculada en un medio fresco, el crecimiento no
comienza inmediatamente, sino después de un tiempo que puede ser corto o largo,
dependiendo de las condiciones. Durante esta fase, los microorganismos se adaptan a las
nuevas condiciones del medio ambiente y producen las enzimas necesarias para Su
crecimiento. Esta fase es fundamental para que los microorganismos puedan establecerse en
el nuevo medio ambiente y prepararse para la siguiente fase de crecimiento.

Fase exponencial: La fase exponencial, también conocida como fase logaritmica, es
el periodo de la curva de crecimiento en el cual el microorganismo experimenta un
crecimiento exponencial. Bajo condiciones optimas, la velocidad de crecimiento es maxima

durante esta fase. Las condiciones ambientales, como la temperatura y la composicion del
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medio de cultivo, afectan significativamente la velocidad de crecimiento exponencial del
microorganismo. Es en esta fase donde se produce la mayor cantidad de células y se observa
el mayor cambio en la densidad del cultivo.

Fase estacionaria: es el periodo en la cual no varia el nimero de microorganismos.

Fase de muerte: Si la incubacion continta después de que una poblacion microbiana
alcanza la fase estacionaria, las células pueden continuar vivas y metabolizando, pero
comenzara una disminucion progresiva en el nimero de células viables. Cuando esto ocurre,
se dice que la poblacion ha entrado en la fase de muerte. Durante la fase de muerte, el niUmero
de células viables disminuye debido a una combinacion de factores, como la falta de
nutrientes, el acimulo de productos metabolicos toxicos y el agotamiento de los recursos del
medio ambiente. Es importante tener en cuenta que, aungue la fase de muerte se llama asi,
no significa necesariamente que todas las células de la poblacion mueran. Algunas células

pueden permanecer viables incluso después de que la mayoria de la poblacién haya muerto.

3.2.2.1 Velocidad de crecimiento bacteriano

La velocidad de crecimiento es una medida del aumento en el nimero de células o en la masa
celular por unidad de tiempo. La velocidad especifica de crecimiento se refiere a la tasa de
crecimiento especifica (Um) de un tipo particular de microorganismo en un medio de cultivo
determinado, también conocido como sustrato. La velocidad especifica de crecimiento es
influenciada por diversos factores, como la temperatura, el pH, la concentracion de
nutrientes, el oxigeno disponible, entre otros. Cada tipo de microorganismo Yy sustrato tienen
una velocidad especifica de crecimiento 6ptima, que es la tasa de crecimiento méaxima que
pueden alcanzar en las condiciones adecuadas.

Medir la velocidad especifica de crecimiento es importante para entender cémo los
microorganismos se desarrollan en diferentes condiciones y para optimizar el crecimiento de
microorganismos en cultivos industriales y en la produccion de biomasa y productos

derivados de microorganismos.
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Lnx j
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Figura 3.2-3. Obtencion de la velocidad especifica de crecimiento

3.2.3 Fluido de Trabajo

Para el presente trabajo se utilizé una cepa bacteriana de A. Vinelandii, la cual es una bacteria
poliploide, es decir, posee varias copias de su cromosoma, ademas es una bacteria de tipo
gran negativa que suele vivir en suelos y agua, por otra parte, son células ovoides de gran
tamanio el cual varia entre 1.5 a 2 um, lo que es de 5 a 10 veces el volumen de E. Coli Son
bacterias pleomorficas, cuya morfologia se observa desde bacilos hasta células en forma de
cocos (Punita et al., 1989).
Las capacidades metabdlicas y genéticas de A. Vinelandii que han sido y contintan
siendo estudiadas son las siguientes:
» Fija nitrégeno de manera bioldgica en condiciones aerobias, ya que posee el
complejo enzimatico de la nitrogenasa y una alta capacidad respiratoria.
= Sufre procesos de diferenciacion morfoldgica para formar quistes resistentes
a la desecacion.
» Produce dos polimeros de uso industrial: el polisacarido extracelular alginato
y el poliéster intracelular polihidroxibutirato.

= Posee una alta capacidad respiratoria con respecto a otras bacterias.

3.2.3.1 Alginato

El interés particular de este trabajo con respecto a A. Vinelandii corresponde a la
produccion del polisacarido extracelular conocido como alginato. Los alginatos son
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utilizados principalmente como aditivos para gelificar, emulsionar, estabilizar o viscosificar
soluciones acuosas, también en el recubrimiento y proteccion de heridas (curitas) y en la
inmovilizacion de células y enzimas por lo cual se utilizan principalmente en industrias como
la farmacéutica y la alimenticia.

La principal fuente de donde son extraidos la mayoria de los alginatos utilizados en
la industria viene de algas marinas cafés de los géneros Laminaria, Macrocystis y
Ascophyllum, por ello la composicién estos alginatos se vera sujeta a las variaciones del
medio ambiente y a la edad de los tejidos de donde son extraidos por lo cual la calidad de
estos alginatos es también muy variable. Debido a lo anterior es que la produccion de
alginatos de origen bacteriano con calidad uniforme representa una interesante alternativa,
siendo A. Vinelandii un buen candidato para la produccién de alginato ya que contiene una
distribucion de los bloques de residuos de M (acido manurénico) y G (&cido gulurénico) muy
similar a la producida por las algas (Gacesa, 1998).

Cuando el alginato se disuelve en una solucion, es capaz de aumentar la viscosidad
de dicha solucion en funcién de su concentracion y peso molecular. Tanto el aumento de la
concentracion del alginato como el aumento de su peso molecular conducen a un incremento
en la viscosidad de la solucién. No obstante, se ha observado que el peso molecular tiene un
mayor impacto en la viscosidad, ya que el alginato con un peso molecular mas alto (2000
kDa) puede generar soluciones mas viscosas con menor concentracidén en comparacion con
el alginato de menor peso molecular (200 kDa) y mayor concentracion (Pefia et al., 2011), lo

anterior queda ilustrado en la
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Figura 3.2-4. Efecto de la masa moleculary la concentracion del alginato sobre la viscosidad (Pefa et al., 2011)

3.2.4 Preparacion del medio de cultivo
Se cultivo la cepa de A. Vinelandii en un medio de cultivo Burk modificado (Pefia et al.,
1997) cuya composicién en g/L fue la indicada en la

Tabla 3.2-1.
Para la preparacion del medio se elaboraron tres soluciones: Solucion A

(Na2Mo0Os-2H20), Solucién B (FeSO4-7H20) y Solucion C (K:HPOs, KH4PO4, MOPS,
extracto de levadura, NaCl, CaSOs y sacarosa). Las tres soluciones se esterilizaron a 121 °C

por 35 minutos y posteriormente se mezclaron en condiciones estériles.

Tabla 3.2-1. Composicion del medio Burk modificado

Componente Concentracion [g/L]

Sacarosa 20.0
Extracto de Levadura 3.0
K2HPO4 0.66
KH2PO4 0.16
MOPS 1.42
CaS0Oq4 0.05

NaCl 0.2
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MgSOs-7H0 0.2
Na:MoOg4-2H,0 0.0029
FeSO4-7H20 0.027

Todos los materiales fueron previamente esterilizados en una autoclave a 121 °C

durante 35 minutos.

3.2.5 Cultivo de Azotobacter Vinelandii

Para el cultivo de A. Vinelandii se sigui6 la siguiente metodologia:

1. Se aforaron 100 mL del medio de cultivo Burk modificado.

2. Seinocularon 0.5 ml de la cepa bacteriana A. Vinelandii en un matraz Erlenmeyer
que contenia los 100 mL del medio de cultivo.

3. La cepa inoculada se incubo durante 24 horas en el matraz Erlenmeyer a las
siguientes condiciones: 29 °C y 200 rpm.

4. Se tomaron 10 ml de la cepa inoculada y se agregaron a 290 ml del medio de
cultivo previamente preparados y aforados.

5. Se incubo esta nueva solucion a 29 °C y 200 rpm por 24 horas.

6. Los 300 ml incubados se tomaron y agregaron a 9.7 litros del medio de cultivo
Burk previamente preparado y contenidos dentro del biorreactor previamente

esterilizado.

3.2.6 Condiciones de Operacion
El cultivo de A. Vinelandii se llevo a cabo durante 66 horas.
El pH del medio de cultivo se ajustd a 7.2 con una solucién de NaOH 2 N. Se mantuvo

la temperatura del medio a 29 °C y la presion dentro del biorreactor fue la atmosférica. Se
. . . L . . .,
gaseo al sistema un flujo de aire de 10 — correspondiente a una tasa de aireacion de 1 vvm.

Y se mantuvo una agitacion constante al sistema de 300 rpm.
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3.3 Determinaciones Experimentales

3.3.1 Concentracion de Biomasa
Se determino la cinética del crecimiento bacteriano a través de la concentracion de
biomasa producida tras el cultivo de A. Vinelandii por el método de peso seco descrito a
continuacion:
1. Se tomaron muestras de 10 mL del cultivo cada 6 horas y se colocaron en
tubos de ensaye.
2. Cada muestra se centrifugo a 1000 rpm durante una hora.
3. Se separo el sobrenadante del precipitado colocando el primero en un nuevo
tubo de ensaye.
4. Se disolvio el precipitado con 5 ml de una solucion que contenia EDTA 0.1
M con NaCl 1.0 M.
5. Se pasa la disolucion por el vortex para homogenizar la solucién.
6. Se centrifugd la disolucion a 1000 rpm durante una hora.
7. Se separa el nuevo sobrenadante y se coloca en el tubo de ensaye que contenia
el primer sobrenadante.
8. El precipitado se disuelve con 10 ml de agua destilada y se pasa por el vortex
para homogenizar la disolucién.
9. Se vierte la suspension sobre un recipiente de aluminio y se deja secando a
temperatura constante durante 12 horas.
10. Se pesa la suspension sobre el recipiente de aluminio hasta llegar a peso
constante para obtener la concentracién de biomasa.
A partir de la gréfica de la concentracion de la biomasa obtenida contra el tiempo de
cultivo se puede obtener la tasa de crecimiento especifico para dicho cultivo, ya que la tasa
de crecimiento especifica (um) es la pendiente de la linea recta que se obtiene calculado el

logaritmo natural de la fase de crecimiento exponencial en funcién del tiempo de cultivo.

3.3.2 Alginato

La técnica utilizada para la extraccion y cuantificacién del alginato consistié en la
precipitacion del polisacarido y su determinacion gravimétrica, para lo cual se prosiguié de

la siguiente forma:
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1. Se tomaron los sobrenadantes a los cuales se les afiadieron 45 ml de alcohol
isopropilico a baja temperatura (aprox. 10 °C) para mezclarlos vigorosamente,
manteniendo la baja temperatura.

2. Se dejo precipitando la solucion durante 24 horas.

3. El producto obtenido se filtro al vacio a traves de filtros de papel Whaltman
no. 42, previamente secado durante 24 h a 80 °C en una estufa y
posteriormente pesados

4. EIl papel con el producto filtrado se secé en una estufa a 80°C durante 24
horas.

5. Se peso el precipitado secado y filtrado hasta llegar a peso constante.

3.3.3 Viscosidad

Para medir la viscosidad del caldo de cultivo ademéas de obtener informacion sobre
las propiedades reoldgicas de la muestra, se llevaron a cabo determinaciones utilizando un
redbmetro de esfuerzo controlado, especificamente un Anton Paar Physica Austria MCR101,
a una temperatura constante de 25°C. La configuracion de cono plato CP-50 se utilizé para
medir las propiedades reoldgicas de la muestra. Los datos obtenidos se analizaron mediante
el software Rheoplus 3.5. Para evaluar la variacion en el comportamiento reoldgico de la
muestra, se midieron las curvas de flujo utilizando un rango de velocidades de deformacion

que va desde 0.1 a 500 s, siendo que todas las mediciones se realizaron por duplicado.

3.3.4 Consumo de Sacarosa
Para medir la concentracion de sacarosa se utilizé el método analitico de hidrolisis acida-
DNS. Este método se basa en la hidrolisis de la sacarosa usando &cido clorhidrico
concentrado y la posterior medicion de los azucares reductores libres por la reduccién con el
acido dinitrosalicilico (DNS), formando un complejo nitro amino coloreado (amarillo), cuya
densidad Optica es proporcional a la concentracion de grupos reductores (Miller, 1959).

La metodologia utilizada se describe a continuacion:

1. Preparacion reactivo DNS

La solucion de DNS se prepara pesando 1,6 [g] de hidroxido de sodio, 30 [g] de

tartrato de sodio y 1 [g] de reactivo DNS de la siguiente manera:
= Enun vaso precipitado de 200 [ml] se adicionan 50 [ml] de agua destilada en

donde se disuelve el hidroxido de sodio y el tartrato de sodio.

43 UNAM-FES ZARAGOZA



CAPITULO 3 MATERIALES Y METODOS

La solucion se calienta con agitacion en una manta calefactora y se le agrega
lentamente el reactivo DNS, una vez disuelto se pone a temperatura ambiente
y se deja enfriar.

La solucidn se afora a 100 [ml] y con agua destilada

Se almacena el reactivo DNS protegido en una botella &mbar envuelto en
papel aluminio a temperatura ambiente.

2. Determinacion de la concentracion de sacarosa

Se toma una alicuota de 1 [ml] de sobrenadante de caldo de cultivo.

Se diluye convenientemente y 1 [ml] de cada dilucién se mezcla con 0.1 [ml]
de &cido clorhidrico concentrado y se disponen los tubos en un bafio a 60 °C
por 10 [min].

Se retiraron los tubos del bafio y se les agrega 0,9 [ml] de hidréxido de sodio
1,7 N para neutralizar la reaccion.

De lo anterior se toma 1 [ml] y se le agrega 1 [mI] de DNS, posteriormente se
tapan los tubos y se disponen en un bafio a ebullicion por 5 [min].

Se retiran los tubos del bafio a ebulliciéon y colocan en un bafio de hielo en
donde se les agrega 10 [ml] de agua destilada a cada tubo.

Se mide absorbancia de cada tubo a 540 [nm] usando como blanco la solucién
con sélo agua destilada.

Los valores obtenidos de absorbancia se extrapolan en la curva de calibrado
de sacarosa

3. Curva de calibrado de sacarosa

Se preparan 100 [ml] de solucién aforada estandar de sacarosa de 1 [g/L] con
agua destilada.

De la solucion estandar se prepara una bateria de tubos con concentraciones
que varian entre 0,1y 1 [g/L].

Se toma 1 [ml] de cada dilucién anterior y se mezcla con 0,1 [ml] de acido
clorhidrico concentrado y se disponen los tubos en un bafio a 60 °C por 10
[min].

Se realiza un blanco en el cual se reemplaza la solucion estandar por agua

destilada.
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= Se retiran los tubos del bafio y se les agrega 0,9 [ml] de hidroxido de sodio
1,7 N para neutralizar la reaccion.

= De lo anterior se toma 1 [ml] y se le agrega 1 [ml] de DNS, posteriormente se
tapan los tubos y disponen en un bafio a ebullicién por 5 [min].

= Se retiran los tubos del bafio a ebullicién y se colocan en un bafio de hielo en
donde se les agregan 10 [ml] de agua destilada a cada tubo.

= Se mide absorbancia de cada tubo a 540 [nm] usando como blanco la solucion
con agua destilada.

Se realizé una curva de calibracion utilizando sacarosa en concentraciones de 0.1 a
1.0 g/L (Figura 3.3-1)

0.7

y=0.6165x-0.0162
R?=0.9912

0.3

Absorbancia 540{nm)

0.2

0.1

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Concentracion sacarosa [g/L]
Figura 3.3-1. Curva estandar empleada para la cuantificacion de la concentracion de sacarosa

El calculo de la concentracion de sacarosa se realiz6 con la siguiente ecuacion:

g Absorbancia — 0.11045
Sacarosa (—) = ( 6002

> * Dilucién (18)
3.3.5 Evaluacién del consumo de potencia

La potencia consumida por los impulsores se determind midiendo el par fuerza de
acuerdo a la metodologia descrita por Ascanio et al., (2004). Para ello se acoplé un sensor de

torque rotatorio (Futek TRS300) entre el motor y el eje. Este torquimetro disponia de dos
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acoplamientos KTR ROTEX (GS28), que permiten reducir las vibraciones del eje, generando
una medicion continua del par en funcion de la velocidad de rotacion. Para medir el par
efectivo (Me), inicialmente, el par de friccion residual (Mf) se midié cuando el recipiente
estaba vacio. Luego, se midio el torque con el fluido de trabajo (Mq) contenido en el tanque.
El torque efectivo se obtuvo mediante la siguiente ecuacion:
M, = Mg — My (19)
y la potencia consumida por los impulsores bajo condiciones de gaseado se calcul6
de acuerdo con la siguiente expresion:
P, = 21tM, (20)
Como se menciond en el capitulo 2, el sistema de mezcla debe caracterizarse en
términos de numeros adimensionales. En el presente trabajo, las caracteristicas de potencia

se reportan con el niumero de potencia gaseado (Npg), es decir:

N, = Npg (21)
Con lo cual la ecuacion (6) tomara la siguiente forma:
Pg
Npg = n3D;°p (22)

Dejando el nimero de potencia gaseado en funcion del namero de flujo Flg en
condiciones gaseadas de la siguiente manera:
Q

Fl, =
97 D2

(23)

Donde Q es el caudal volumétrico de gas, el cual se midié con un rotametro.
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CAPITULO 4:

4 RESULTADOS Y DISCUSION

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos una vez realizado los
experimentos. La primera parte de los resultados mostrados corresponde a los datos
resultantes del cultivo de A. Vinelandii como lo son la cantidad de biomasa producida, el
alginato obtenido, el consumo de sacarosa a través del tiempo de cultivo y el cambio en la
viscosidad del cultivo. Por otro lado, también se presentan los parametros locales registrados
a partir del cultivo, que para este caso corresponden al consumo de potencia y el analisis de

transferencia de masa del oxigeno.

4.1 Cinética de crecimiento y produccion de alginato

La produccion de biomasa de A. Vinelandii en el medio de Burk modificado tras realizar el
proceso de fermentacion en las condiciones de operacidén previamente determinadas se

muestra en la Figura 4.1-1(A). Bajo estas condiciones la maxima concentracion de biomasa

obtenida fue de 5.991 % tras 60 horas de cultivo, posterior a ello se observé una disminucion

en la concentracion de biomasa producida, indicando que se habia alcanzado la fase de
muerte del crecimiento bacteriano del cultivo de A. Vinelandii.

En la Figura 4.1-1 (B) se presenta el consumo de la fuente de carbono, que en este
caso corresponde a la sacarosa, para el medio cultivado, partiendo de una concentracion de
poco mas de los 20 g/l, los cuales corresponde a lo estimado para elaborar el medio de cultivo
Burk modificado; se puede observar que tras 66 horas de cultivo disminuye hasta 5.9 g/l

indicando que se consumio la mayor parte de la sacarosa suministrada al sistema.
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Figura 4.1-1. Curvas de la cinética de crecimiento en biomasa (A) y del consumo de fuente de carbono con base en
sacarosa (B) del cultivo de A. Vinelandii
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Comparando los datos en ambas graficas se obtuvo el rendimiento celular Y s el cual
relaciona el producto obtenido con el sustrato consumido mediante la siguiente ecuacion:
Ax  Biomasa producida

Y., = — = 24
X/s ™ As ~ Sustrato consumido 24)

Obteniéndose un rendimiento Y ws de 0.261 para el cultivo de A. Vinelandii. Esto
quiere decir que el 26.1 % del sustrato consumido se utilizé para la produccion de biomasa.
Por otro lado, se obtuvo la curva de produccién de alginato a lo largo de las 66 horas
que duro el cultivo, como aparece en la Figura 4.1-2. Se partié de una concentracion inicial

de alginato de 4.895 % Ilegando a una concentracion méaxima de 13.842 % tras 66 horas de

cultivo.
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Figura 4.1-2. Cinética de produccion de alginato
A partir de los datos obtenidos se obtuvo el rendimiento de producto Y ps tomando
para el calculo la ecuacion (25).

Ap Producto formado

YV.,. = — = 25
PIS™ As ~ Sustrato consumido (29)
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Obteniéndose un rendimiento Y o5 de 0.56, lo que indica que el 56% del sustrato
consumido se utilizé para la produccion de alginato. A partir de lo anterior se calcularon
diversos parametros cinéeticos y estequiométricos referentes al cultivo, comenzando por la
velocidad especifica de crecimiento o tasa de crecimiento especifico um, cuyo valor relaciona
la velocidad de crecimiento de la biomasa en funcidn del tiempo y se mide en [h™!] la cual se
obtiene a partir de la pendiente de la grafica del logaritmo natural de la biomasa (In x) contra
el tiempo (t) como se muestra en la Figura 3.2-3.

Para este caso en particular se grafico el logaritmo natural de la biomasa durante la
fase de crecimiento exponencial contra el tiempo durante ese periodo, el cual transcurrio
desde la primera hora de cultivo hasta las 12 horas aproximadamente, obteniéndose la gréafica

mostrada en la Figura 4.1-3 cuya pendiente sirvio para la obtencion de pm dando un valor de

0.148.
1.2

y=0.1476x-0.7277
0.8 R? =(0.9997

Figura 4.1-3. Curva para la obtencion de la velocidad de crecimiento especifica del cultivo de A. Vinelandii

La Tabla 4.1-1 recopila los parametros cinéticos y estequiométricos del cultivo de A.
Vinelandii. Los datos obtenidos se compararon con otros recopilados de la literatura, sin
embargo, debido a que no se encontraron otros estudios que utilicen la turbina hibrida como
medio de agitacion en un cultivo de A. Vinelandii se utilizaron datos obtenidos de

investigaciones que utilizaron turbinas Rushton debido a que son las mas utilizadas.
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Tabla 4.1-1. Comparacion de los pardmetros cinéticos del cultivo de A. Vinelandii

. (Diaz- ) (Diaz- . .
) Turbina (Clementi et (Castilloet | (Martinez, et
Parametro o Barrera et Barrera et
Hibrida al., 1999) al., 2013) al., 2014)

al., 2012) al., 2011)

C. sacarosa (g/l) 20 20 20 20 20 20

rpm 4 300 300 500 400

M 0.148 0.10 0.149 .08 .08 0.11

Yus 0.261 0.35 0.3 0.37 0.32

Yois 0.56 0.10 0.14 0.19 0.12 0.15

Como se puede observar, al analizar los rendimientos de la turbina hibrida con
respecto a la turbina Rushton, el rendimiento en biomasa tiene valores similares para cada
dato comparado, mientras que el rendimiento de producto tiene un valor superior para la
turbina hibrida lo que significa que existié una mayor conversion en producto tras el cultivo,
obteniéndose una mayor cantidad de alginato producido con el uso este tipo de impulsor.
Mientras que la velocidad especifica de crecimiento tuvo un valor aproximado al reportado
por otros autores (Clementi et al., 1999; Diaz-Barrera, Gutierrez, et al., 2014). Lo anterior
supone que existio una alta transferencia de masa para el sistema, pues como se menciono en
la parte tedrica de este documento, el metabolismo celular es influenciado directamente por
la transferencia de oxigeno dando como resultado una mayor produccién cuando se trata de

un proceso aerobio, como se presento aqui.

4.2 Efecto de la viscosidad

A partir de las mediciones realizadas al sistema se obtuvo la curva de viscosidad del cultivo
con respecto al tiempo de este. Como se puede apreciar en la Figura 4.2-1 la viscosidad del
caldo de cultivo aumenté con respecto al tiempo; inicialmente se obtuvo un valor de
viscosidad de 1.2 mPa-s, lo cual es muy cercano al valor del agua; posteriormente, se puede
apreciar un ligero crecimiento en este valor, claramente influenciado por la presencia de
alginato, ya que el aumento gradual de la viscosidad corresponde al incremento en la
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presencia de alginato en el caldo, pues el valor més alto de viscosidad se obtuvo tras 66 horas
al igual que el valor mas elevado en la cantidad de alginato por litro en el sistema. Finalmente

se obtuvo una viscosidad de 2.85 mPa-s.

35

Viscosidad [mPa s]

0 10 20 30 40 50 60 70

Tiempo de Cultivo [h]

Figura 4.2-1. Curva de evolucion de la viscosidad contra el tiempo del cultivo de A. Vinealndii

Por otra parte, para caracterizar qué tipo de comportamiento reoldgico tuvo el sistema
se realiz6 una grafica de la viscosidad aparente del caldo contra diversos valores de tasa de
corte, desde 1 hasta 500 [s], aplicados para las diferentes muestras tomadas con respecto al

tiempo que durd el cultivo como se muestra en la Figura 4.2-2.
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Figura 4.2-2. Curva de viscosidad del cultivo de A. Vinelandii

Como se puede observar, la viscosidad mantiene un valor casi constante para todas
las velocidades de deformacion aplicadas, lo cual se repite para todas las muestras
comparadas en las 72 horas de cultivo, por lo cual se puede decir que es un fluido newtoniano.
Se sabe que un incremento considerable en la viscosidad puede afectar la transferencia de
oxigeno, ya que al aumentar el espesor de la pelicula el gradiente de concentracién de
conduccidn de la difusion de oxigeno en la pelicula liquida se eleva; para este caso en
particular la viscosidad aumento con el transcurso del tiempo, sin embargo, no se observo
que esto tuviera un efecto adverso, caso contrario al utilizar turbinas Rushton. Debido a la
geometria de los impulsores hibridos se favorecié el mezclado aun con el aumento de la
viscosidad lo cual se vio reflejado en la cantidad de producto obtenido, aunque esto podra
apreciarse mejor con fluidos més viscosos, ya que el aumento de la viscosidad reportada en

este trabajo podria considerarse minusculo.
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4.3 Consumo de potencia

Por otro lado, el consumo de potencia por unidad de volumen (P/V) es uno de los pardmetros
mas importantes para determinar las condiciones de cultivo microbiano en agitadores y
biorreactores. Se define como la energia total que se introduce en el biorreactor para hacer
que las fases en el sistema se mezclen, y se disipa como calor por la friccion del flujo del
fluido con el reactor. A partir de la metodologia propuesta en el capitulo 3 de este documento,
se obtuvo la curva de la potencia volumétrica contra el tiempo de cultivo, como se muestra

en la Figura 4.3-1

100

80 -

60 -

% T.0.D

40

20 A

0 15 30 45 60
Tiempo [h]
Figura 4.3-1. Consumo de potencia del sistema a lo largo del tiempo de cultivo de A. Vinelandii
Como se puede observar, la potencia volumétrica aumento con la cinética del cultivo
de A. Vinelandii, esto se debe a que, al aumentar la viscosidad del sistema por la produccion
de alginato, los impulsores requirieron un mayor gasto energético para poder mover el fluido.
Analizando el grafico, se puede ver que el aumento en el consumo de potencia esta

intimamente ligado con el aumento de alginato en el caldo, pues al igual que la mayor
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produccion de alginato se llevo a cabo durante las primeras 30 horas de cultivo, la potencia
aumento de manera rapida en este periodo, pues se partié de una potencia inicial de 10.47
W/m?y a las 30 horas ya se tenia un consumo de 56.6 W/m?®. Esto quiere decir que las turbinas
hibridas requieren de un alto consumo de potencia para poder mover el caldo con el
microorganismo, siendo que este valor aumentar4 conforme aumente la viscosidad del

sistema.

4.4 Capacidad de transferencia de oxigeno

Como se menciond anteriormente, la capacidad de transferencia de masa se evalla a partir
de la transferencia de oxigeno en el sistema la cual se determina por medio del coeficiente
volumeétrico de transferencia de oxigeno k.a. Para la determinacién del ki a se tomaron los
porcentajes de la tension de oxigeno disuelto (% TOD) en el sistema a lo largo del cultivo
(Figura 4.4-1). Se sabe que la concentracion de oxigeno disuelto tiene un importante efecto
en la sintesis de alginato y en el crecimiento de A. Vinelandii. A un bajo porcentaje en la
tension de oxigeno disuelto (%TOD), se favorece la produccion del poli-B-hidroxibutirato
(P3HB) y a un alto %TOD, A. vinelandii usara el sustrato de carbono principalmente para la
produccién de biomasa (Gomez-Pazarin et al., 2015).

Para A. Vinelandii, el nivel critico de oxigeno, definido como la concentracion de
oxigeno disuelto en la cual la velocidad especifica de crecimiento alcanza el 95% de su tasa
méaxima de crecimiento, es del 4%. Por tanto, si la tension de oxigeno disuelto esta por debajo
de este valor, se denominan condiciones de limitacion oxigeno. (Flores et al., 2013). En una
condicion de limitacion de oxigeno, la méxima velocidad de transferencia de oxigeno no

satisface el consumo de oxigeno del cultivo (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009).
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Figura 4.4-1. Curva del porcentaje de tension de oxigeno disuelto a lo largo del cultivo de A. Vinelandii

De acuerdo con lo anterior y observando la Figura 4.4-1 se puede apreciar que a partir
de las 12 horas de cultivo el % TOD disminuyé por debajo del 4% lo que significa que una
vez transcurrido ese tiempo el cultivo comenzo a desarrollarse bajo condiciones de limitacion
de oxigeno. A la hora 12 se presentd un % de 1.57 de TOD y desde ese entonces hasta el
final del tiempo del cultivo el % de TOD se mantuvo en valores entre 0.6 y 0.2 %.

Se sabe que los cambios en la concentracion de oxigeno disuelto en un cultivo
dependen de la velocidad de transferencia de oxigeno desde las burbujas de aire hasta el
liquido, ademas de la velocidad de consumo de oxigeno por parte del microorganismo y las
necesidades de mantenimiento por parte de este, esto corresponde con que la rapida
diminucién del % de TOD se llevara a cabo durante la fase de crecimiento exponencial del
cultivo siendo uno de los motivos de la rapida caida del % de TOD la alta velocidad de
consumo de oxigeno por parte de A. Vinelandii. Lo anterior también indica que no existio

acumulacién de oxigeno en el sistema por lo que a partir de esa etapa la velocidad de
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transferencia de oxigeno seria igual a la velocidad de consumo de oxigeno por parte de A.
Vinelandii.

Otra causa por la cual el % de TOD disminuy6 hasta condiciones de limitacion fue
debido a que no se utilizé ningun tipo de control para la concentracion de oxigeno disuelto
en el medio. A pesar de que el cultivo se llevo bajo estas condiciones, la produccion de
alginato no parecio afectada debido a que se obtuvo un alto porcentaje del producto al final
del cultivo; sin embargo, pese a obtener una cantidad elevada de alginato puede decirse que
la calidad de este no seréd buena recordando que el alginato con mayor calidad es aquel cuyo
peso molecular es mas elevado y que este dificilmente se producird bajo condiciones de
limitacion de oxigeno(Diaz-Barrera, Gutierrez, et al., 2014).

Un indicativo de que el alginato obtenido no fue de alto peso molecular es la
viscosidad, pues como se menciond anteriormente altas concentraciones de alginato en
solucion, producen un aumento en la viscosidad; este aumento sera aun mas significativo si
el alginato disuelto tiene un alto peso molecular. Como se observo en la Figura 4.2-1 el
incremento en la viscosidad no parecio significativo por lo que el alginato obtenido puede
tener un bajo peso molecular. Debido a que la viscosidad no aumento en gran medida, esta
no afecto el proceso de transferencia de oxigeno por lo que con el transcurso del tiempo se
mantuvo una buena transferencia de oxigeno en el sistema causando que se obtuviera una
gran cantidad de alginato al final del cultivo.

En base a que el cultivo se llevo a cabo en condiciones de limitacion de oxigeno, se
genero la imposibilidad de realizar del método dinamico descrito en la seccion tres de este
documento, lo que conllevé a que no pudiera obtenerse un valor numérico para el coeficiente
de transferencia de masa del oxigeno kia. A pesar de no obtener una cuantificacion del kra
se puede observar de forma cualitativa que el proceso tuvo una buena transferencia de masa
generando la obtencion de un porcentaje superior de alginato con respecto al reportado en
otras investigaciones que utilizaron turbinas convencionales como medio de agitacion para

sus sistemas.
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5 Conclusiones y Trabajo Futuro

A través de la metodologia experimental propuesta en el presente trabajo, se obtuvo
el rendimiento de transferencia de oxigeno para turbinas de flujo axial/radial en un medio
viscoso proporcionado por el cultivo de A. Vinelandii mediante la obtencion de los
pardmetros cinéticos que estan intimamente relacionados con la transferencia de masa en el
sistema, tales como el rendimiento en biomasa de la reaccidn, el rendimiento de producto, el
consumo del sustrato de carbono, ademas de analizar el efecto de la reologia del sistema en
contra de la transferencia de oxigeno y el consumo energético.

Debido a que el cultivo se llevé a cabo en condiciones de limitacion de oxigeno (%
de T.0.D menor al 4%) no fue posible obtener de forma cuantitativa el coeficiente de
transferencia de oxigeno kia ya que no existio una recuperacion el oxigeno disuelto en el
sistema imposibilitando el célculo de la tasa de transferencia de oxigeno. Sin embargo, se
obtuvieron los rendimientos para la biomasay el producto producidos por el cultivo; sabiendo
que estos parametros dependen principalmente de la transferencia de oxigeno, se pudo
determinar que el sistema tenia un alto coeficiente de transferencia de oxigeno ya que los
rendimientos obtenidos, en especial el del producto, fueron mayores a los presentados en
otros estudios.

Lo anterior se vio reflejado en un aumento en la viscosidad en el caldo con respecto
al tiempo ya que es conocido que el aumento en la concentracién de alginato en un medio
liguido aumenta su viscosidad; también se pudo observar un aumento en el consumo de

potencia requerido por los impulsores lo cual coincide con el incremento de la viscosidad a
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través del tiempo que se llevo a cabo el cultivo puesto que se requeria suministrar una mayor
cantidad de energia al sistema para poder impulsar el liquido en este debido al aumento en la
viscosidad.

Debido a que la transferencia de masa disminuye en sistemas con alta viscosidad el
rendimiento del producto y la biomasa se vera consecuentemente afectado como ya se ha
estudiado con otras geometrias de impulsores; a pesar de lo anterior, para este sistema en
particular, el uso de impulsores con geometria hibrida permitid que la transferencia de
oxigeno en el sistema no se viera afectada lo que estuvo reflejado en la obtencidn de un alto
rendimiento en producto.

Para futuras investigaciones se recomienda un andlisis mas a fondo del producto
obteniendo, con el fin de determinar la calidad del alginato producido, ya que esto dependera
del peso molecular que tenga este. Ademas, se recomienda el uso de un control en la
alimentacion de oxigeno al sistema para poder superar las condiciones de limitacion de
oxigeno obtenidas y con ello establecer un sistema de control que permita tomar mediciones
a la salida del cultivo del % de oxigeno disuelto y calcular de manera cuantitativa el

coeficiente de transferencia de masa de oxigeno.
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