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RESUMEN

En este trabajo se desarrolld una investigacion detallada para el proceso de
escalado de la produccion de levadura de panificacion desde un reactor modelo
de 2 L hacia escalas superiores de 14 y 150 L, basado en el criterio de escalado
que establece que el coeficiente de transferencia de oxigeno (k.a) se mantiene

constante.

Inicialmente, se debieron disefiar y construir los reactores modelo, con el objetivo
de que tanto el sistema del agitacion, aspersion de aire y sistema de enfriamiento
permitan que se guarde similitud geométrica y dindmica con el prototipo. Se
realizaron ensayos de fermentacién tanto en los modelos como en el prototipo a
diferentes combinaciones de velocidades de agitacion y tasas de aireacion, con la
finalidad de analizar la influencia de la potencia por unidad de volumen y la
velocidad superficial de aire en el kia y por consiguiente desarrollar el modelo

matematico de escalado.

Los modelos de escalado correspondientes a las escalas de 2 y 14 L cumplen con
la correlacién de Cooper. Sin embargo, esto no sucede en el prototipo donde se
modificé la correlacién adicionandose una constante de 7 076,71 W/m® que
representa la potencia adicional por unidad de volumen que se requeriria para

romper las burbujas que circunvalan la zona de agitacion en el prototipo.

Se determiné que con un ka de 1,235 x 10% s*

se produce la mayor
productividad, luego de evaluar la region efectiva de escalado en la escala base
de 2 L. Finalmente, se aplicé el protocolo de escalado y mediante ensayos de
fermentacion se verificd que al trabajar a 680 rpm y 3,5 L/min en el modelo de 2 L;
440 rpm y 9,5 L/min en el modelo de 14 L; y 200 rpm y 27,2 L/min en el prototipo
es factible llevar a cabo un proceso de escalado exitoso manteniendo el valor del
coeficiente de transferencia de oxigeno constante y logrando la maxima

productividad en todas las escalas.
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INTRODUCCION

Las presiones competitivas en la industria quimica y en la biotecnoldgica hacen
mMas necesario contar con procedimientos de escalado rapidos y directos, desde
los laboratorios en investigacion y desarrollo, para poder acortar el tiempo que
transcurre entre la concepcién de un nuevo proceso y la puesta en marcha de la

planta correspondiente a escala industrial.

Actualmente en la tecnologia de fermentacion, los reactores con mayor volumen
de operacion se encuentran en la produccion de antibidticos, etanol a partir de
cafla de azucar y tratamiento de aguas residuales. Nuevas plantas de
fermentacién para la produccion de antibioticos han sido construidas combinando
en su proceso 12 reactores de 250 000 L cada uno, comparados con aquellos de
75 m® que se usaban antes. Bayer A.G. emplea bio-reactores de 20 000 m* de
capacidad con 26 m de didmetro y 30 m de altura que gastan 7 MW de potencia
para la agitacion y aireacion. (Moreno, 2008)

Sin embargo en Ecuador, empresas como LEVAPAN, que constituye la mas
grande productora de levadura de panificacion ubicandose en el puesto 50 entre
las 100 empresas mas rentables del pais con ingresos de 154 700 USD en el afio

2008, no logra alcanzar esta magnitud de escala industrial. (Moreno, 2008)

En vista de esta realidad, se plantea este estudio como respuesta a la necesidad
de incursionar en el proceso de escalado, como el primer paso, para disminuir o
eliminar los requerimientos de importacion de tecnologia y equipos extranjeros, de
tal manera que en el pais sea factible disefiar procesos y equipos en funcion de la

demanda local.

Gran parte de los procesos biotecnolégicos son aerobios y se llevan a cabo en
reactores tipo tanque agitado, razon por la que se han desarrollado diversas

investigaciones para comprender la teoria de escalado en este tipo de procesos.

El trabajo realizado por Sukla et al., 2001 se destaca por el estudio detallado de la

influencia del agitador en el escalado de la bio-transformacion de levadura basado
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en un k.a constante. Wong et al., 2003 emplea diferentes correlaciones que le
permiten desarrollar un escalado basado no solamente en un k.a constante sino
también mantener el flujo de aire por unidad de volumen constante. Otras
investigaciones complementarias como el trabajo de Hensiriak, 1997 acerca de la
influencia de la dispersion de micro-burbujas con la finalidad de mejorar la
transferencia de oxigeno en el bio-rector durante el escalado y el analisis de la
influencia de la potencia por unidad de masa en la hidrodinamica del bio-reactor
desarrollado por Wernersson y Tragardh, 1999.

A pesar de los estudios realizados, y considerando que el enfoque de la ingenieria
en los procesos biotecnolégicos se sigue centrando en la transferencia de
oxigeno. Los investigadores no han logrado generalizar una base eficaz para el
desarrollo de un proceso de escalado exitoso. En la actualidad — de hecho-
muchos ingenieros bioquimicos todavia practican el escalado como si se tratara
de una ciencia oculta 0 una especie de arte negro, en el que tratan de mantener
constante la tasa de aireacion asegurando Unicamente que se encuentre en
valores muy por debajo de las condiciones de inundacion del sistema de

agitacion.

Por esta razon, en este trabajo el reto y objetivo es manipular las condiciones de
operacion, velocidad de agitacion y tasa de aireacion, aprovechando su influencia
en el k.a mediante la correlacion empirica de Cooper, 1994. Adicionalmente
proporcionar un protocolo de escalado para la produccion de levadura de

panificacion desde una escala de 2 L hacia una de 14 y 150 L.



1 REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1 PROCESO DE ESCALADO

1.1.1 DEFINICION DEL TERMINO ESCALADO

En el campo de la investigacion y desarrollo industrial ha sido siempre necesario
convertir los conocimientos obtenidos en el laboratorio en una estructura
econOmica de produccion, conectarlos con los conocimientos de ingenieria y asi
lograr una escala comercial de produccion. Con frecuencia, durante el proceso de
escalado, se presentan problemas que son ignorados parcial o completamente
causando el fracaso del proyecto (Gonzalez, 2000). En este trabajo estos
problemas se clasificaran en dos grupos: los relacionados Unicamente con la
necesidad de manejar grandes volimenes de operacion y aquellos en que la

naturaleza misma del problema se vea afectada por la escala de operacion.

El concepto de escalado ha sido, en general, pobremente definido y mucho
menos estudiado. Ademas poco se ha investigado acerca de la solucién general
para los problemas de escalado debido a la falta de conocimiento profunda acerca

de los aspectos fisicos y quimicos de los procesos.

Las definiciones del término escalado se extienden desde la mas elemental que
se plantea en términos de los problemas asociados a la transferencia de datos
desde la escala de laboratorio y la planta piloto a la escala de produccion
industrial, hasta una definicion mas completa que sefiala que el escalado consiste
en el conjunto de técnicas y metodologias utilizadas para transferir un proceso
desarrollado en una escala menor a la escala de produccién. Esta definicion que
se reproduce a continuacion es, a pesar de considerarse todavia incompleta, la
mas proxima a la concepcién actual: “Escalado es el proceso mediante el cual se

logra exitosa puesta en marcha y la operacién econémica de una unidad a escala



basandose, al menos en parte, en resultados de investigaciones realizadas a una

escala mas pequefia”. (Gonzalez, 2000)

De esta definicién de escalado quedan excluidos los casos de disefio de unidades
industriales conocidas, realizados con procedimientos tradicionales de calculo, en
los que para obtener los valores de disefio sb6lo se requieren datos de las
propiedades termo fisicas de las sustancias que se procesan y las cantidades a

procesar.

Para que el concepto de escalado se aplique, es imprescindible que el disefio
tenga algun grado de incertidumbre y que por ello tenga que realizarse sobre la

base de experimentos que se lleven a cabo a una escala inferior a la industrial.

La correcta aplicacion de un modelo de escalado permite asegurar que las
condiciones quimicas, fisicas e incluso fisiologicas del proceso en la escala mayor
sean las mismas o muy similares a las de las de la escala menor. Por esto el
disefio de un proceso de escalado se enfoca en el mantenimiento de la
constancia del criterio primario de escalado que sirve para trasladar el proceso
desde una escala menor a una escala mayor, para obtener un producto industrial

gue tenga las mismas caracteristicas que el que se consiguio en la primera.

Bajo esta concepcion, determinar el criterio primario de escalado implica que el
disefiador posea las competencias adecuadas para seleccionar un parametro del
proceso que influya de manera determinante sobre los resultados que se vayan a

obtener.

El objetivo del proceso de escalado es, entonces, producir un resultado, en la
escala que se haya seleccionado para la produccidon comercial, que sea idéntico o
muy similar al de la escala menor que se ha analizado en el laboratorio. Este
objetivo se fundamenta en que el incremento de la capacidad de produccién se
logre exitosamente con equipos de mayor tamafio que los usados en la escala

menor.

Sin embargo, para producir exitosamente a una escala mayor que la utilizada en

el laboratorio, no es suficiente incrementar el tamarfio de la escala solamente. De



hecho, se requiere suficiente conocimiento acerca del disefio de equipos a mayor

escala para poder realizar un escalado eficaz. (Gill et al., 2008)

1.1.2 LIMITES ENTRE ESCALAS

Existen gran variedad de criterios que permiten definir los limites dentro de los
cuales se puede aplicar el escalado de un proceso. El mas utilizado es el volumen

de los equipos.

Otro criterio es que la relacion entre las dimensiones lineales de los equipos
(factores de escala geométricos) se encuentre en el rango de 1 a 3, lo que
implicaria, por ejemplo, que una columna de 250 mm de diametro puede ser
escalada hasta una que tenga 2 m de diametro, al aplicarse un factor de escala
de 1:8.

Por otra parte, cuando se considera un factor de escala de volumen, como en el
caso del escalado de reactores, los factores geométricos son mayores que los
anteriormente citados. (Gonzéalez, 2000)

Para el caso de bioprocesos, por ejemplo, la optimizacion final del proceso se
lleva a cabo a escala piloto en bio-reactores de 50 a 300 L de capacidad, donde
las condiciones de operacion y los perfiles de hidrodinamica y mezclado son
similares a aquellos usados en la escala industrial. En estos casos los factores de
escala son tipicamente de 1:10, es importante anotar que factores menores
disminuyen el riesgo de resultados indeseados en el proceso de escalado.
(Garcia y Gomez, 2009)

En la practica el criterio que permite definir los limites entre las distintas escalas
depende de los objetivos que se persigan y de los procesos que se deseen

escalar.



1.1.2.1 Escala de laboratorio

El laboratorio de ingenieria de procesos es la unidad primaria de investigacion
donde se determinan las metodologias de sintesis de compuestos y las
configuraciones basicas de los procesos, ademas de ser el lugar donde se
determina las condiciones de operacién que permiten obtener los resultados

deseados.

La investigacion realizada en el laboratorio tiene, entonces, la finalidad de
confirmar o rechazar las hipotesis planteadas acerca del proceso, y de obtener
datos que complementen la informacién que se haya obtenido de literatura, que

constituye la base para el disefio de la escala a planta piloto. (Gonzalez, 2000)

De esta investigacion basica, también se consigue determinar diversas
propiedades fisico-quimicas y formular los modelos matematicos necesarios para
realizar calculos que determinen las dimensiones del nuevo equipo y los

parametros de operacion en la nueva escala.

Los principales objetivos que se deben plantear en la escala de laboratorio son
obtener, recuperar y purificar los productos de interés, que deben pasar por un

analisis y caracterizacion para determinar si se han alcanzado dichos objetivos.

Ademas de esto, para los casos de sintesis quimica se definen algunos objetivos

adicionales como:

e Conocer la influencia de las variables macroscopicas (composicion,
temperatura, pH, etc.) en el rendimiento u otro pardmetro que caracterice la
eficiencia del sistema.

* Determinar la cinética de reaccion e incluir la construccion de modelos
matematicos.

e Caracterizar los subproductos y otros residuales.

En el caso de los procesos biotecnologicos, se deberian plantear objetivos

secundarios como los siguientes:



* Determinar un criterio para la seleccion y evaluacion de cepas.

»  Optimizar la formulacion del medio de cultivo para el rendimiento deseado.

1.1.2.2 Escala piloto

Cuando exista incertidumbre, como por ejemplo, en los procesos biotecnoldgicos
donde la obtencion de la biomasa depende no solamente de la cinética
microbiana que es independiente de la escala, sino también de los fendmenos de
transporte que son influenciados totalmente por el cambio de escala. Se debera
estudiar el proceso a escala piloto para obtener informacidon que permita
establecer los modelos matematicos de la dinamica del proceso. Esto también
permitira obtener informacion acerca de los parametros de operacion, costos
energéticos y rendimientos del proceso, con los que se podra trasladar el proceso

a escala industrial.

Sin embargo, se debe tener presente que la realizacion de este tipo de
experimentacion conllevara un alto costo, y que la decisién para ejecutarla debe
fundamentarse en un conjunto de factores, entre los cuales pueden incluirse los

siguientes: (Gonzalez, 2000)

e Tipo de proceso
* Cantidad de informacion disponible
« Tamafo propuesto para la unidad industrial

¢ Incertidumbre

El objetivo de montar una planta piloto debe orientarse a cumplir al menos una de

las metas siguientes:

» Establecer la factibilidad de un proceso tecnolégico a escala industrial.

* Obtener la informacion acerca de la que exista incertidumbre, y que se
requiera para el disefio de una planta comercial.

e« Obtener cantidades suficientes de productos con fines de ensayo o

promocion.



En el caso de los procesos biotecnoldgicos el pilotaje tiene, entre otros, los
siguientes objetivos especificos:

» Seleccionar las estrategias de esterilizacion del medio y de concentracion y
purificacion de productos.
« Ofrecer una informacion de validacion de los parametros de operacion del

proceso obtenidos por simulacion a un costo relativamente alto.

1.1.2.3 Escala industrial

Esta escala, constituye el resultado del escalado, no se considera parte del
proceso de investigacion y desarrollo, ya que la obtencion de un proceso
completamente funcional a escala industrial implica que el escalado ha terminado

exitosamente.

Sin embargo, la implementacion del proceso a escala industrial no constituye en
si el unico resultado del proceso de investigacion, existen resultados adicionales
que enriquecen la informacion disponible, como por ejemplo, los modelos
matematicos formulados para llegar a la escala industrial, que brindan informacion
adicional que puede ser de gran valor para el perfeccionamiento de equipos y
para la optimizacion del propio proceso productivo industrial. (Garcia y Gomez,
2009)

Aunque en general los procesos de escalado se realizan desde modelos de
escalas de menor tamafio hasta unidades de escala industrial, la investigacion
sobre esta escala no debe excluirse. De hecho, con fines pedagdgicos para
universidades europeas como Manchester y Cambridge, importantes empresas
como Mettler Toledo y Brunswick desarrollan y disefian procesos a escala planta
piloto utilizando como modelo los procesos de una planta industrial que se conoce
y opera eficientemente.



1.1.3 METODOS DE ESCALADO

De acuerdo con Kossen y Oosterhuis, 1985, el proceso de escalado se puede

desarrollar segun cuatro diferentes métodos ampliamente reconocidos.

1.1.3.1 Meétodo fundamental

Se basa en la aplicacion de modelos matematicos que describen la influencia de
las condiciones de operacion y el disefio geométrico del reactor, que determina
los patrones de flujo, razén por la que se requiere la resolucion de balances de

diferenciales de transferencia de masa y momentum.

Aunque en los ultimos afios se han presentado herramientas efectivas como
software de simulacién de la dinamica del fluido en el reactor para el estudio de la

hidrodindmica y escalado de bioprocesos, estos métodos son muy complicados.

No obstante, el desarrollo de modelos fundamentales capaces de describir las
caracteristicas de las transferencias en el sistema es aun la herramienta més (util
para un proceso de escalado exitoso, y para la estimacion de las condiciones de

operacion optimas en la escala industrial.

1.1.3.2 Método semi-fundamental

Constituye un conjunto de ecuaciones simplificadas producto de balances de
conservacion de masa y momentum, que se aplican para obtener una

aproximacion funcional de la operacion del proceso.



Los pardmetros que se obtienen dependen de la escala y, por consiguiente, la
influencia de la escala en el proceso se puede evaluar mediante simulaciones

matematicas del modelo.

Sin embargo, a pesar de la significativa simplificacion de las ecuaciones, durante
el paso del método fundamental al semi-fundamental, la complejidad de modelo

es esencialmente la misma.

1.1.3.3 Anadlisis dimensional

Se fundamenta en mantener ciertos grupos adimensionales referidos a

parametros del proceso constantes durante el escalado.

Los grupos adimensionales usados, como por ejemplo, Numero de Reynolds,
Numero de Potencia, entre otros, se relacionan con tasas de aireacion y
produccion, o con constantes de tiempo para los diferentes mecanismos

involucrados en el proceso.

Este método se basa en la idea de que si todos los grupos adimensionales se
mantienen constantes a través de las diferentes escalas, las relaciones entre los
mecanismos de transferencia, o entre los fendmenos involucrados en el proceso
también se mantendran constantes durante el escalado. Esto, sin embargo, es
practicamente imposible, razén por la que, inicialmente se deben identificar los

grupos adimensionales de mayor influencia.

1.1.3.4 Regla del pulgar (rule of thumb)

Constituye el método mas comuan, que consiste en establecer un criterio de
escalado que se mantendra constante durante el proceso, a través de las

diferentes escalas. Debido a que si se aplican diferentes criterios de escalado



para un mismo proceso de escalado, se obtendran diferentes condiciones de
operacion para la escala industrial, y diferentes factores de escala.

Se debe tener en cuenta que la regla del pulgar tiene limitaciones que estan
dadas por la influencia de la escala en las condiciones de operacion a las cuales
se mantiene constante el criterio de escalado durante el proceso. Por ejemplo, en
los procesos biotecnolégicos donde el k a constituye el criterio de escalado, si la
escala aumenta en forma excesiva la velocidad de agitacion sera tan baja que el

bio-reactor operara en régimen laminar.

Por esto, aunque la aplicacion de este método sea simple, no deja de constituir un
meétodo fragil, y -por tanto- susceptible a errores, debido a la posibilidad de que
ocurran cambios drasticos en los regimenes de flujo del sistema, al operarlo por

encima de cierta escala.

Como se ha comprobado en la practica, es usual que se deban combinar los
cuatro métodos; y —también- que en ocasiones, se deba utilizar el método de

ensayo y error.

La razon es que, en general, es imposible que en un proceso de escalado se
puedan mantener todas las condiciones de operacion en los valores adecuados,
razén por la que, como se ha indicado antes, se deba escoger la que el disefiador

considere la variable mas importante del proceso.

1.2 PRINCIPIO DE SILIMITUD

1.2.1 MODELO Y PROTOTIPO

Para obtener un proceso industrial operativo a partir de modelos se requiere
aplicar un conjunto de técnicas, metodologias y procedimientos que permitan

transferir las escalas de laboratorio o de planta piloto a la escala industrial. Una
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manera de obtener este objetivo consiste en la investigacion experimental en

modelos y prototipos.

Un modelo es un equipo que replica la geometria del prototipo y se usa para
pronosticar su rendimiento. Cuando las relaciones de escala son iguales a las del
prototipo en todas las direcciones se le denomina simplemente “modelo” y en el
caso de que las relaciones de escala sean diferentes en algunas de las

direcciones, se denomina “modelo distorsionado”.

Por conveniencia, se acepta que los equipos a gran escala se denominen
prototipos y describan el sistema fisico a la escala completa que se trata de
modelar. (Doran, 1995)

En general, el prototipo no existe materialmente antes que su modelo, porque el
objetivo del trabajo de escalado con modelos y prototipos es garantizar que la
relacion que exista entre el comportamiento de las unidades de pequefia y gran

escala, se mantenga en el prototipo que se planea construir.

Cuando se formula el modelo fisico de un prototipo aun inexistente, siempre es
indispensable que esa concepcién se haga teniendo en cuenta el tipo y forma de
la unidad de gran escala que se desea obtener, lo que se logra si se utiliza la
informacion previa obtenida en el laboratorio, 0 del mismo proceso en una escala

mayor.

Esta consideracion hace que, en la mayoria de los casos, el escalado de un
producto o proceso, desde la escala de laboratorio hasta la escala industrial
(scale-up), sea realmente precedido por el proceso de escalado desde el equipo
industrial supuesto hasta el laboratorio (scale-down), lo que demuestra que estos

dos procesos no son Mmas que etapas de un unico e integral proceso de escalado.

Para el escalado se utilizan fundamentalmente los métodos basados en el
principio de semejanza, que se aplica a los sistemas en los cuales se emplean
modelos homdélogos, o sea aquellos modelos que sélo se diferencian del prototipo
en el tamafio o escala. (Gill et al., 2008)
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1.2.2 PRECEPTO DE SIMILITUD

Newton enuncio, por primera vez, el precepto o principio de similitud o semejanza
para sistemas compuestos de particulas solidas en movimiento. Motivo por el que

se aplicé a sistemas fluidos, campo en el cual es particularmente Uutil.

El principio de semejanza se enfoca en la determinacion de las relaciones entre
sistemas fisicos de diferentes tamafos. Por esto es fundamental cuando se trate
de ampliar o disminuir la escala de un proceso, y esta estrechamente ligado con

el concepto forma y dimensiones, que se aplica a sistemas complejos.

El principio incluye las proporciones geomeétricas de sus componentes, incluyendo
las superficies; y entre otros, factores como patrones de flujo, gradientes de

temperaturas y perfiles de concentracion.

En términos mas precisos, el principio de semejanza establece que la
configuracion espacial y temporal de un sistema fisico, se define por relaciones de
magnitud dentro del sistema mismo, y no depende del tamafio del sistema ni de

las unidades de medida de esas magnitudes. (Gonzalez, 2000)

Estas relaciones pueden medirse de dos formas diferentes: al especificar las
proporciones entre diferentes magnitudes en el mismo sistema (proporciones
intrinsecas o factores de forma); o mediante comparacion de medidas

correspondientes entre dos sistemas (relaciones o factores de escala).

En el primer caso, se requieren valores de un cierto niumero de factores de forma
para poder definir la configuracién de un objeto; en el segundo, se requiere de un

solo factor de escala para definir la semejanza.

1.2.2.1 Similitud geométrica

El concepto de semejanza geométrica se refiere a un conjunto de relaciones de

correspondencia entre dimensiones lineales de un sistema y las del otro.
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En general, se dice que dos cuerpos son geométricamente semejantes cuando
para cada punto en uno de ellos existe al menos un punto correspondiente en el

otro.

1.2.2.2 Similitud cinemética

Se define semejanza cinematica como el conjunto de relaciones que existen entre
escalas cuando se analizan sistemas en movimiento, lo que afiade la dimensién

del tiempo a las tres coordenadas espaciales.

Entonces, dos sistemas que son geométricamente semejantes, seran
cinematicamente semejantes cuando particulas correspondientes se muevan
sobre trayectorias geométricamente semejantes, en intervalos de tiempo

correspondientes.

Los tiempos correspondientes son los intervalos de tiempo en el que ocurre el
mismo fendbmeno en ambas escalas, y su relacion representa el factor de escala
de tiempo. Asi por ejemplo, en dos reactores agitados de escalas diferentes que
operan en forma continua, los tiempos correspondientes para las particulas que

circulan en los equipos serian los tiempos de circulacion.

Adicionalmente, las particulas correspondientes se definen como aquellas que
son geomeétricamente semejantes y se desplazan en tiempos correspondientes. Si
la relacion de escala de tiempo es mayor que la unidad, los movimientos en el

prototipo se realizardn méas lentamente que en el modelo.

El concepto de relacidén de escala de tiempo es menos familiar que el de relacion
de escala lineal. Por ello, para propdsitos de ingenieria es mas conveniente
calcular las relaciones en términos referidos a velocidades, porque relacionan las

velocidades de las particulas correspondientes en tiempos correspondientes.

La semejanza cinematica es un concepto de particular interés para la ingenieria

de procesos. Esto se debe a que si dos sistemas de fluidos son geométricamente
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semejantes, entonces los patrones de flujo también lo seran, y las variaciones de
transferencia de calor y masa con respecto al tiempo en los dos sistemas

conformaran una relacién simple entre si.

Por ejemplo, para dos intercambiadores de calor geométricamente semejantes,
los sistemas fluidos que circulan por el interior poseen trayectorias semejantes, y
—en consecuencia- la relacién entre los coeficientes globales de transferencia de
calor entre los dos sistemas se puede expresar como una relacion lineal (U; = k
Uy).

1.2.2.3 Similitud dindmica

La semejanza dinamica es la relacion que existe entre las fuerzas que aceleran o

retardan masas en movimiento entre sistemas dinamicos en diferentes escalas.

Las fuerzas de wuna misma naturaleza que actian sobre particulas
correspondientes en tiempos correspondientes, se denominan fuerzas

correspondientes.

Los sistemas geométricamente semejantes son dinamicamente semejantes

cuando las relaciones entre todas las fuerzas correspondientes son iguales.

Las fuerzas principales que actdan en los sistemas fluidos son: fuerzas de
presion, inerciales, viscosas e interfaciales. Las relaciones entre las magnitudes
de dichas fuerzas en puntos correspondientes se expresan como Qgrupos
adimensionales, y constituyen los criterios de semejanza dinamica. Un ejemplo de
un médulo que relaciona las fuerzas inerciales, con las fuerzas viscosas es el

Numero de Reynolds.

No es posible establecer mas de dos relaciones entre tres tipos de fuerzas para
sistemas homologos porque las propiedades fisicas y quimicas de los
componentes son iguales, lo que no es el caso de los sistemas no son

homologos.
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1.3 ESCALADO DE LOS PROCESOS BIOTECNOLOGICOS

En los procesos biotecnolégicos se dan interacciones complejas entre los
fendbmenos de transporte y la cinética microbiana que determinan el rendimiento

del proceso en el bio-reactor.

La cinética microbiana no es dependiente de la escala, pero los fenbmenos de
transferencia si lo son. Debido a esto se originan problemas durante escalado,
asociados a valores relacionados con los fenomenos de transporte, y con la
cinética de crecimiento, como por ejemplo el k.a, que a su vez esta relacionado
con el tiempo de circulacion, el tiempo de residencia de gas, y con la transferencia

de masa.

Un analisis que relacione los factores mencionados permite concluir que en la
mayoria de los procesos biotecnolégicos la transferencia de oxigeno desde la
burbuja hacia el medio liquido es con frecuencia la funcion critica que afecta el
ambiente extracelular en un bio-reactor y que —-ademas- esta directamente
influenciada por la agitacion y aireacidn que constituyen los principales
parametros de operacion, razon por la que es indispensable abordar el aspecto de

la aireacion y de la agitacion.

1.3.1 AGITACION

La agitacion es una operacion fisica que tiene como propdésito la homogenizacion
del fluido mediante la eliminacion de gradientes de concentracion, temperatura y
otras propiedades. Cuando un sistema se encuentra perfectamente mezclado

existe una distribucion homogénea de sus propiedades en el volumen de mezcla.

Por esto, la agitacion influye en la combinacion de los componentes solubles del
medio, en la dispersibn de gases como el aire en forma de burbujas que

atraviesan un liquido, y como consecuencia, inclusive, un aumento en la eficiencia
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de la transferencia de calor hacia o desde el medio liquido, porque mejora el
coeficiente de transferencia por convecciéon. (Holman, 1998)

En los procesos biotecnolégicos, la agitacion constituye la operacibn mas
importante porque garantiza que el microorganismo tenga acceso a todos los
nutrientes presentes en el sustrato, que incluye el oxigeno cuando se trata de
cultivos aerobios, con lo cual se crean las condiciones ambientales éptimas para

la fermentacion.

La ausencia de un proceso adecuado de mezcla en el medio de cultivo, adn
cuando la composicién del sustrato sea rica en nutrientes, dara lugar a la
formacion de zonas con deficiencia de fuentes de carbono y nitrégeno en aquellos
puntos en el bioreactor donde hay mayor consumo por parte del microorganismo.
Adicionalmente, este problema se acentua si en la mezcla no se mantiene una

suspension uniforme de biomasa.

La técnica de mezcla habitual en los procesos fermentativos es la agitacion
mecanica mediante turbina. En bio-reactores de tipo tanque esto se realiza
mediante una turbina que se instala en la parte inferior de un agitador mecanico
situado sobre el eje longitudinal del tanque. La rotacion de la turbina cumple la
funcion de impulsar el liquido, creando un flujo regular desde la turbina, a través
del reactor y que retorna a la region de agitacién, como se aprecia en la Figura
1.1.

FLUJO RADIAL FLUJO AXIAL
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Figura 1.1.Patron de flujo radial y axial en turbinas.
(Doran, 1995)
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La viscosidad del liguido que se va a agitar y la sensibilidad del sistema a los
esfuerzos de corte son los principales factores que afectan la eleccion del tipo de
turbina mas adecuado para el proceso. Por esto, en los casos de procesos
biotecnoldgicos que se desarrollan con concentraciones bajas de microorganismo
en el inéculo, se recomienda la utilizacion de agitadores de paletas planas, ya que
el medio de cultivo presenta una viscosidad mediana a baja.

En la actualidad existen varios disefios de turbinas entre los que destacan las
hélices marinas y los tornillos helicoidales. Sin embargo el agitador mas utilizado
en la industria de fermentacion es la turbina de disco con seis o cuatro paletas
planas conocida comunmente como turbina Rushton, que tiene la caracteristica
de mantener constante el Niumero de Potencia, mientras la viscosidad del medio

de fermentaciéon aumenta con la formacién de biomasa.

1.3.1.1 Mecanismos de agitacion

Un proceso efectivo de mezcla se describe como la combinacion de tres procesos
fisicos: distribucion, dispersion y difusion, que constituyen los mecanismos de
agitacion y cuya finalidad es que el fluido impulsado alcance una velocidad que
sea suficiente para arrastrar el material hacia las partes mas lejanas del reactor y

para formar turbulencias en un tiempo razonable. (Doran, 1995)

El término “distribucion del fluido” se refiere a la manera en que las lineas de flujo
se distribuyen en el reactor de manera homogénea, con la misma concentracion,
luego de que han sido recirculadas de forma regular a través de la zona de
mezcla debido a la accidon de bombeo periddica de la turbina, desde las zonas de
alta turbulencia cercanas a esta, hasta las zonas mas alejadas, donde el flujo es

lento y casi laminar.

Aunqgue en principio, al aumentar la velocidad de agitacion la velocidad de mezcla

se incrementa. Sin embargo, cuando el fluido alcanza el régimen turbulento la
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velocidad de mezcla se vuelve independiente de la velocidad de agitacion. Por
esto la distribucién constituye la etapa mas tardia del proceso de mezcla.

El término “dispersion” se refiere al proceso de ruptura de la corriente turbulenta
del fluido en remolinos de menor tamano, que facilita una rapida transferencia de

masa a través del reactor.

El grado de homogeneidad que se alcanza durante este proceso esta limitado por
el tamafo de los remolinos, que se puede estimar mediante la escala de mezcla
de Kolmogorov o mediante una escala de turbulencia, que es funcién de la
viscosidad del fluido y de la velocidad especifica de disipaciébn de energia
turbulenta del liquido. (Doran, 1995)

La difusion es el proceso a través del cual se alcanza la homogenizacion en el
interior de los remolinos a una escala menor que la de Kolmogorov. La difusion se
considera un proceso lento, pero si se trata de fluidos de baja viscosidad la
homogeneidad se puede alcanzar en aproximadamente un segundo en el interior
de remolinos de 30 a 100 pum. (Stanbury et al., 1995)

1.3.1.2 Parametros de escalado relacionados con la agitagio

La potencia transferida al fluido por unidad de volumen, el tiempo de mezcla y la
“velocidad de punta” del agitador son parametros de escalado que dependen de la
agitacion. Esto se debe a que el efecto de la agitacion incrementa el area de
transferencia de oxigeno, retrasa el escape de las burbujas de aire desde el
medio liquido hacia el medio ambiente, y previene la coalescencia entre las

burbujas.

La potencia por unidad de volumen es la energia que la turbina transfiere al fluido
al rotar a una velocidad de agitacion dada. La energia requerida constituye, por
otro lado, la energia necesaria, que se consume en el proceso de mezcla en la
interface gas-liquido durante el contacto entre las burbujas de gas y los remolinos
de fluido.



18

La potencia consumida durante la agitacion de un fluido sin aireacion se describe
mediante el nimero adimensional de potencia que constituye la relacion entre las
fuerzas externas ejercidas por el fluido y las fuerza inercial impartida. (Stanbury et
al., 1995)
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Figura 1.2.Curva de potencia para diferentes tipos de agitadam bi-reactor tanque

agitado estandar proviscon deflectores.
(Stanburyet al., 1995)

En la Figura 1.2 se presentan curvas tipicas de Numero de Potencia (Np) versus
Numeros de Reynolds de Agitacién (Ngg) para diferentes tipos de turbinas y para

una hélice, validas para el caso de un bio-reactor estandar con deflectores.

En los trazos de esta figura, la porcion recta de las curvas, ubicada entre un
Numero de Reynolds igual a 0 y a 10 delimita la zona de régimen laminar de
agitacion. A continuacién de esta region, pueden observarse la region del
régimen de transicién, que se ubica en el rango 10 Nge 10°. A partir del
anterior limite superior, puede observarse la zona de régimen turbulento de

agitacion.
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Es usual comparar los numeros de potencia de la mayoria de los agitadores en la
regién entre un nimero de Reynolds de 10%y de 10%.

La potencia transferida es funcion de la resistencia ofrecida por el fluido a la
rotacion del agitador, asi como de los parametros de disefio del agitador. Los
graficos de la ilustracidbn anterior muestran que cuando el sistema opera en
régimen laminar la potencia transferida depende de la viscosidad del fluido
mientras que en régimen turbulento la potencia es muy poco o0 casi nada

dependiente de la viscosidad.

Por otra parte, y aunque no se pueda concluir esto de los gréficos, la potencia
transferida a un sistema con aireacion debe ser menor que la potencia transferida
a un sistema sin aireacion, porque las burbujas de aire disminuyen la densidad del

sistema y por consiguiente reducen los requerimientos de potencia.

Unicamente el 30% de los procesos de escalado desarrollados en el &mbito de la
biotecnologia a escala industrial emplean la potencia por unidad de volumen
como criterio de escalado. Esto se debe a que este criterio no es energéticamente
eficiente ya que incrementa el esfuerzo cortante maximo en un 28% a 40% lo
cual, ademds, provoca disminucion en la velocidad de propagacion del
microorganismo durante el proceso fermentativo. (Garcia y Gomez, 2009)

El tiempo de mezcla es el tiempo necesario para que el sistema alcance un cierto
grado de homogeneidad partiendo de un estado completamente segregado.
Constituye un parametro util para evaluar la efectividad de mezcla y se aplica para

la caracterizacion del flujo en los bio-reactores.

El método usual para la determinacion del tiempo de mezcla esta basado en la
inyeccion de un trazador en el reactor, y en la medicion de la concentracion en un
punto del tanque a diferentes tiempos. En estas determinaciones el tiempo de
mezcla se toma como el tiempo que debe transcurrir hasta que la concentracion
del trazador difiera de la concentracion final en menos del 10% de la diferencia

entre la concentracion final y la inicial.

En los bio-reactores tipo tanque agitado el tiempo de mezcla depende tanto de los

parametros de disefio como por ejemplo tipo, niumero y disposicion de los



20

agitadores, asi como de la capacidad del tanque y el didmetro del agitador, asi
como de propiedades del fluido como la viscosidad y de las condiciones de

operacion referidas a la velocidad de agitacion.

Los fermentadores a escala industrial, que operan con un volumen entre 1 y 100
m?, presentan tiempos de mezcla entre 30 y 120 s de acuerdo con la velocidad de

agitacion. (Doran, 1995)

El 10% de los procesos de escalado desarrollados en el ambito de la
biotecnologia a escala industrial emplean el tiempo de mezcla como criterio de
escalado (Garcia y Gomez, 2009). No obstante se ha comprobado que este
criterio es energéticamente menos eficiente que emplear la potencia entregada

por unidad de volumen.

Esto se debe a que, si —de acuerdo con este criterio- el tiempo de mezcla debe
ser lo mas pequefio posible para conseguir una mezcla efectiva, para esto se
debe utilizar un agitador con didmetro grande, y se le debe imprimir una elevada
velocidad de agitacion, lo que produce un consumo elevado de energia
especialmente si se trata de reactores de gran capacidad. (Hishman y Alam,
2005)

La velocidad de punta del agitador conocida también como velocidad periférica es
la velocidad de agitacion, que —a su vez- proporciona la fuerza cortante que es
necesaria para dispersar las burbujas de aire.

La dispersion de las burbujas exige un balance de fuerzas opuestas. Por un lado
estd la fuerza de corte que produce remolinos turbulentos, que tiene como
objetivo la deformacion y ruptura de las burbujas en tamafos mas pequefios. Por
otro lado esta la tensién superficial en la interface gas-liquido que se opone a la
ruptura de las burbujas.

Un proceso fermentativo requiere de una ruptura eficiente de las burbujas que no
produzca dafios en el microorganismo por efecto de las fuerzas de corte. Por esta
razon se deben considerar los niveles de sensibilidad del microorganismo a las
fuerzas de corte asi como los mecanismos puedan causar del dafio celular

durante el proceso, que se mencionan a continuacion:
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* Interaccion entre células y los remolinos turbulentos.

* Formacion de fuerzas de corte en las capas limite y remolinos cerca de los

objetos sélidos presentes en el reactor, principalmente los agitadores.

» Ascenso de las burbujas de aire a través del liquido, que origina fuerzas de

corte.
» Estallido de las burbujas en la superficie del medio de cultivo.

El 20% de los procesos de escalado desarrollados en el ambito de la
biotecnologia a escala industrial emplean la velocidad de punta del agitador como

criterio de escalado. (Garcia y Gomez, 2009)

Esto se debe a que este criterio presenta ventajas frente a otros criterios, en
aquellos procesos en los que el microorganismo tiene una sensibilidad elevada a
los esfuerzos de corte, y a que es posible determinar el esfuerzo cortante maximo
que se debe aplicar para evitar dafio celular y lograr un tamafio de burbuja

adecuado.

Sin embargo, la utilizacion de este criterio de escalado provoca una reduccion de
la potencia por unidad de volumen lo cual origina una disminucion significativa de

la tasa de transferencia de oxigeno en el proceso.

1.3.2 AIREACION

La aireacion es la variable principal de operacion en procesos aerobios de
fermentacion, porque provee el oxigeno necesario para el crecimiento del
microorganismo, mientras que la agitacion mantiene la homogeneidad del medio

de cultivo.

El aire ingresa al bio-reactor por medio de un aspersor que produce una corriente

de burbujas de tamafio adecuado, que es funcion de la caida de presion originada
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por la relacién que existe entre el diametro de la conduccion y el didmetro de los
orificios del aspersor.

Los sistemas de aspersion de acuerdo con Stanbury et al., 1995, pueden ser de

tres tipos:

 Porosos: se emplean mayoritariamente en escala de laboratorio, en bio-
reactores sin agitacion. Su rendimiento es bajo debido a la elevada caida de
presion, que se incrementa por el taponamiento de los orificios producido por la

biomasa que se acumula sobre el aspersor durante el proceso fermentativo.

* De tuberia perforada: en este tipo de aspersor la tuberia puede disponerse en
varios tipos de arreglo, entre los que se pueden citar los aspersores anulares, y
los que tienen forma de cruz. En estos aspersores, los orificios se perforan en la
superficie que mira hacia el fondo del reactor, para evitar el taponamiento de los
orificios por depdsitos de biomasa que podrian ocurrir durante el proceso

fermentativo por accion de la fuerza de la gravedad.

Se ha comprobado (Nienow et al., 1994) que en los reactores tipo tanque agitado
se puede alcanzar un 50% mas de eficiencia en la transferencia de oxigeno
disuelto desde la burbuja hacia el medio de cultivo, si la longitud total del aspersor
es igual a 1,2 veces el diametro del agitador; y si se lo instala por debajo de la
turbina inferior de agitacion, a una distancia aproximada de tres cuartos del

diametro del agitador.

* De tobera: estda conformado Unicamente por un orificio que deja pasar una
corriente de burbujas de aire. Se utiliza tanto a escala de laboratorio como a
escala industrial. Idealmente, este tipo de aspersor debe estar ubicado sobre el
eje longitudinal del bio-reactor, a una distancia adecuada por debajo de la turbina
inferior de agitacion para evitar que se produzca el fenomeno de inundacion. El
rendimiento de este aspersor es elevado porque la caida de presion es baja, y

porque los problemas de taponamiento son escasos.

En todos los tipos de aspersores, la velocidad de aireaciéon influye directamente
en el tamafo de las burbujas, y -por consiguiente- en el area interfacial de

transferencia de oxigeno.
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Sin embargo, los patrones de flujo en el bio-reactor son funcién tanto de la

velocidad de agitacién, que es responsable de la dispersiéon de las burbujas, como

de la tasa de aireacion.
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Figura 1.3. Efecto del flujo de aire en el patrén de flujo pagactores tipo tanque agitado.
(Nienowet al., 1994)

En la Figura 1.3 se muestran los patrones de flujo para diferentes reactores tipo
tanque agitado, con diferentes combinaciones de velocidad de agitacion y flujo de

aire, que aumentan en el grafico de izquierda a derecha.

El caso (c) muestra el fendbmeno de inundacion del agitador, que se produce
cuando el flujo de aire predomina sobre la agitacion en el patron de flujo debido a

un sistema de agitacion pobre, sin dispersion adecuada.

Sin embargo, como en la mayoria de los casos, la tasa de aireacion empleada es
baja, y se encuentra dentro del rango de 0,5 a 1,5 VVM, la agitacion predomina
sobre la aireacién y como consecuencia se producen velocidades de transferencia

de oxigeno extremadamente bajas, con el consiguiente peligro de inundacion.

Por esta causa, se han llevado a cabo muchas investigaciones para establecer las
condiciones que permitan evitar la inundacién. Los resultados de la investigacion

mas aceptada indican que la inundacion ocurre porque la energia disipada por el
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flujo de aire es mayor que la que disipa el agitador, y que para evitar este
fendbmeno el agitador se debe operarse con una velocidad de punta entre 1,5y
2,5 m/s. (Kudrewizki y Rabe, 2001)

La velocidad superficial del aire es el principal parametro de escalado relacionado
con la aireacion (Garcia y GOmez, 2009). Esta velocidad se define como la
velocidad promedio de ascenso de la corriente de burbujas generadas en el
aspersor, y esta fuertemente influenciada por la dispersién y la efectividad de
mezcla durante la fermentacion, y -por esta causa- constituye un factor importante

en el disefo de los bio-reactores tipo tanque agitado.

Sin embargo de lo anteriormente citado, Unicamente el 5% de los procesos de
escalado desarrollados a escala industrial emplean este parametro como criterio
de escalado, porgue su empleo produce resultados muy pobres, aun en el caso
de aplicarse en procesos de reduccion de escala (scale down), que es el campo

en el que se recomienda su utilizacion.

En el transcurso de este trabajo, se ha comprobado que su ineficacia se debe a
que su aplicacion implicaria una operacion con flujos de aire inmanejables desde

el punto de vista préctico que alterarian el coeficiente de transferencia de oxigeno.

1.3.3 COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE OXIGENO

kLa

En los cultivos aerobios el oxigeno disponible para la respiracion del
microorganismo es aquel que esta disuelto en el medio liquido, razén por la que
es obvio que la velocidad de transferencia de oxigeno debe ser mayor, 0 a lo mas

igual, que la velocidad a la que se consume.

Cuando las células estan dispersas en el liquido y puede considerarse que el
medio de cultivo se encuentra en mezcla perfecta, la mayor resistencia a la
transferencia de oxigeno corresponde a la pelicula liquida que rodea las burbujas

de gas. (Garcia 'y Gomez, 2009)
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Por esta razén el parametro que permite caracterizar la capacidad de transferir
oxigeno de un bio-reactor es el coeficiente volumétrico de transferencia de

oxigeno k.a.

Este coeficiente, que constituye el criterio de escalado mas exitoso, debe tener un
que permita que la concentracion de oxigeno disuelto que sea Optima para la
formacién de producto se mantenga constante a lo largo del proceso fermentativo.
(Gill et al., 2008)

Los resultados experimentales, en la mayoria de los procesos de escalado,
demuestran que practicamente no existe diferencia entre los rendimientos
obtenidos en los procesos fermentativos realizados, en diferentes escalas cuando

el coeficiente volumétrico de transferencia se mantiene constante.

La tasa de transferencia de oxigeno depende de la escala. Sin embargo esto
puede obviarse manteniendo el coeficiente volumétrico constante, con lo que la
tasa de crecimiento microbiano en el bio-reactor podrd mantenerse también

constante.

1.3.3.1 Dinamica de la transferencia de oxigeno en el bieactor

A pesar de que en los procesos fermentativos aerobios el principal nutriente es el
oxigeno, su solubilidad en soluciones acuosas a temperatura y presion ambientes

es solo aproximadamente de 10 ppm.

Esto implica que el oxigeno sea rapidamente consumido por el microorganismo, y
que deba renovarse constantemente mediante la inyeccion de aire. Sin embargo,
el oxigeno debe superar una serie de resistencias antes de que pueda ser

absorbido por el microorganismo. Estas resistencias se ilustran en Figural.4.



26

Interface
Pelicula de liquido-solido
liquido -
a S\' Centro de la
) DN reaccion con

. Medio de ; (
cultivo { el oxigeno
Célula

Burbuja individual

de gas Grupo de

células

Pelicula de
liquido

Pelicula de

Centro de la

1
| .z
- reaccion con
I liquido :-— - )
| . el oxigeno
: 1
1
Inteyface /.
L ~__-7 Célula
gas-lfquido

, individual

Figura 1.4. Pasos en la transferencia de oxigeno desde lajaudb aire hasta la célula.
(Doran, 1995)

El mecanismo de transferencia de oxigeno puede describirse de la manera que se

indica a continuacion:
» Transferencia desde el interior de la burbuja hasta la interface gas-liquido.
* Movimiento a través de la interface gas-liquido.

« Difusion a través de la pelicula liquida relativamente inmaovil que rodea la
burbuja.

» Transporte a través del seno del fluido.

« Difusion a través de la pelicula liquida relativamente inmovil que rodea las
células.
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* Movimiento a través de la interface liquido-célula.

» Difusion a través del solido hasta cada célula individual en el caso de que las

células se encuentren en un floculo, agregado o particula sélida.
* Transporte a través del citoplasma hasta el lugar de reaccion.

La evaluacién de la dinamica de transferencia de oxigeno en los bio-reactores de
tipo tanque agitado demuestra que la velocidad transferencia a través del seno de
la fase gaseosa es relativamente rapida; que la resistencia en la interface gas-
liguido y célula-liqguido es despreciable; y que, cuando las condiciones se
aproximan a la “mezcla perfecta” los gradientes de concentracién en el seno del
liguido son minimas, por lo que la resistencia a la transferencia de masa en esta

region es pequefia. (Hishman y Alam, 2005)

Los resultados de este analisis permiten establecer que el valor relativo de las
diferentes resistencias a la transferencia depende de la composicion y
propiedades reoldgicas del medio de cultivo; de la intensidad de la mezcla; del
tamafio de las burbujas de aire, y de las caracteristicas de adsorcion en la
interface. Y que todos estos parametros afectan directamente la resistencia en la
pelicula liquida alrededor de las burbujas, que como ya se ha dicho, constituye la

fase controlante del proceso de transporte de oxigeno.

1.3.3.2 Factores que afectan ek a

El tamafio de las burbujas de aire, la tasa de consumo de oxigeno por parte de la
poblacién microbiana y la presencia de agentes antiespumantes son factores que
influencian la eficacia de la transferencia de oxigeno desde la burbuja hacia el

medio liquido.

El primer factor que afecta el k.a es el tamafio de las burbujas de aire que es

funcién del nivel de dispersién de gas del bio-reactor, que —a su vez- depende de
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la escala de produccidn, y es el resultado de la combinacion entre la velocidad de
agitacion y el flujo de aire durante el proceso fermentativo.

Las relaciones que existen entre el valor de ka y las variables de operacion
mencionadas, definidas en funcidon de la potencia por unidad de volumen y la
velocidad superficial de aire, se presentan en forma tabular, a continuacion,

conjuntamente con los autores que propusieron las correlaciones.

Tabla 1.1.Relacién entre et a y las variables de operacion definidas en fundéia
potencia por unidad de volumen y velocidad supeffae aire

Autor Relacion
Van't Riet kpa=0,026 * (P /V)OA *(Vs)0
Richards kja=K* (P/V)O’4 * (V)0:5% (N)05
Fukuda kpa=4,8 * Ni* (P/V)0’56 * (V)0-T% (N)05
Hospodka kpa=0,56 * (P/V)0’72 * (Vs)012
Taguchi ka=1,78 * (P/V)O’35 * (Vs)0:56

La eficiencia de ruptura de las burbujas en los reactores a escala industrial es
menor que en la escala de laboratorio, donde la relacién entre la cantidad de
medio de cultivo que se encuentra cerca del rodete es mayor que en la escala
industrial, por lo que las burbujas estan sujetas a distorsiones que interaccionan

con las corrientes turbulentas del liquido.

Por el contrario, en las escalas industriales la relacién entre la cantidad de medio
de cultivo que se encuentra cerca del area de influencia de la turbina es menor,
por lo que el tiempo durante el cual las burbujas flotan libremente a través del
liquido después de la dispersion inicial del agitador es mayor que en la escala de

laboratorio.

En ambas escalas, las burbujas con tamafios mayores a 3 mm desarrollan una

circulacién interna y superficies méviles que les permiten moverse en espirales
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durante el ascenso libre a través del medio liquido, y asi dar lugar a la formacion

de remolinos que provocan un aumento en el k a. (Doran, 1995)

Otro factor de influencia es la tasa de absorcibn de oxigeno, ya que la
transferencia de oxigeno se ve afectada por el crecimiento del microorganismo en
el medio de cultivo, debido a que la masa celular interfiere en la ruptura y

coalescencia de las burbujas.

El efecto cuantitativo depende de cada sistema porque el valor de ka puede
variar ampliamente debido a la diferente concentracion de células, sustrato y

productos, que son magnitudes que varian durante la fermentacion.

Sin embargo, investigaciones realizadas en diferentes medios de cultivo han
demostrado que el incremento de la tasa de consumo de oxigeno por parte de la
poblacién microbiana aumenta el k.a. (Doran, 1995) Esto sucede porque a un
mayor consumo de oxigeno menor es la concentracion en el equilibrio, por lo
tanto la diferencia entre la concentracion de saturacion y la concentracion en
equilibrio aumenta. Este gradiente actia como fuerza impulsora para la

transferencia de oxigeno, incrementando el k a.

Finalmente, la influencia de los agentes antiespumantes que en el proceso
fermentativo afecta la quimica de la superficie de las burbujas asi como su
tendencia a coalescer debido a la disminucién de la tension superficial, que
provoca una reduccién del didmetro de la burbuja, y consecuentemente un

aumento de area interfacial especifica.

No obstante, esto se contrarresta por una disminucion de la movilidad de la

interfase gas-liquido, lo cual ocasiona, a su vez, una disminucion del k;a.

Por lo anterior, para controlar la formaciéon de espuma en el bioreactor, y con la
finalidad de mantener el caracter no coalescente del medio y la eficacia de la
transferencia de oxigeno es recomendable utilizar métodos mecanicos en vez de

meétodos quimicos. (Doran, 1995)
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1.3.3.3 Mediciéon delk a

El método dinamico y estatico en dos etapas constituyen las principales técnicas

para la medicion del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno.

El método estatico en dos etapas descrito por Wise, 1951 es ampliamente
utilizado debido a su simplicidad. Sin embargo, para implementarlo, se requieren
cantidades significativas de nitrdgeno y, ademas, no se recomienda su aplicaciéon
en bioreactores con un nivel de liquido mayor a un metro. (Van't Riet y Tramper,
1991)

El esquema del método estatico se presenta en la Figura 1.5, donde la primera
etapa constituye la desoxigenacion del medio de cultivo mediante la aspersion de

nitrégeno lo que ocasiona la disminucién de la concentracion de oxigeno disuelto.

En la segunda etapa del proceso se reinicia la aireacion en el bioreactor y el
aumento de la concentracién de oxigeno se monitorea por medio de un electrodo

de oxigeno disuelto.

Corte del flujo de aire

/ Inicio del flujo de N

Inicio del flujo de aire

4« Corte del flujo de N

\ 4
—

Figura 1.5.Esquema del método estatico en dos etapas pagtelanihacion dek a
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Considerando que el medio de fermentacién se encuentra en mezcla perfecta y
gue no existe absorcion de oxigeno por parte de la poblacién microbiana, la tasa

de transferencia de oxigeno se describe mediante la siguiente ecuacion:

dc,

ot = ka” (C -CL) [1.1]

Donde:

k;a . coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno

*

C : concentracidon de saturacion de oxigeno disuelto

C.: concentracion de oxigeno disuelto a un determinado tiempo

La integracion de la ecuacion anterior permite establecer la siguiente expresion:
k ! I
a=-*In| ——
ot T\cc [1.2]

El coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno se determina como la
pendiente de la recta que se obtiene al graficar In(C -CL,/C -CL) versus el

tiempo.

El método dinamico en dos etapas descrito por Taguchi y Humprey, 1966, esta
basado en la influencia de la respiracibn microbiana en la variacion de la
concentracion de oxigeno disuelto en el medio de cultivo. El esquema del método
se presenta en la Figura 1.6, donde la primera etapa constituye la suspension de
la aireacion al bio-reactor que ocasiona la disminucion de la concentracion de
oxigeno disuelto debido a la actividad respiratoria de la poblacion microbiana en la

biomasa.
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Figura 1.6. Esquema del método dinamico en dos etapas paeddardnacion dek a

No obstante, en esta etapa se debe evitar la suspension de aire por mucho tiempo

ya que podria afectar el metabolismo del microorganismo.

Durante la segunda etapa del proceso se reinicia la aireacion en el bio-reactor y el
incremento de la concentracion de oxigeno se monitorea por medio de un
electrodo de oxigeno disuelto. El balance global que describe la transferencia de

oxigeno en se describe mediante la siguiente ecuacion:

daC,. =, - .
T —kLa (C -CL)-Q02 X [1.3]

Donde:

kya: coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno

*

C : concentracién de saturacion de oxigeno disuelto
C.: concentracion de oxigeno disuelto a un determinado tiempo
Qqo: tasa especifica de respiracion microbiana

X: concentracion de microorganismo en el medio
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El reordenamiento de la expresién anterior permite determinar el valor de k;a
como el reciproco de la pendiente de la recta que se obtiene al graficar C, versus
dC,/dt + Qp, * X.
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2 METODOLOGIA

2.1 DISENO DE LOS CABEZALES PARA LOS REACTORES
MODELODE2Y 14 L

El disefio de los reactores modelo de 2 y 14 L (que en adelante se denominaran
simplemente “los modelos”), se realiz6 con base en la estructura, disefio y
disposicion del sistema de agitacién, aspersor de aire y sistema de transferencia
de calor del prototipo BIOLAFITTE (que en adelante se denominara simplemente
“el prototipo”), que es un reactor a escala piloto, de 150 L de capacidad,

construido acero inoxidable 304, fabricado en Francia en 1992.

El control de temperatura, de la velocidad de agitacion, y de la concentracion de
oxigeno en el bio-reactor prototipo se realizan mediante un médulo de control que
recibe las sefales de la termocupla, el osciloscopio éptico y la sefal de voltaje del
el electrodo polarografico de oxigeno disuelto. Por otro lado, para controlar estas
mismas variables, en los reactores modelo de 2 y 14 L se emplearon los mddulos
existentes de control marca BRUNSWICK serie MF-100. Por esta razén, los
cabezales de las unidades que se adaptaron a la infraestructura se disefiaron, asi
mismo, de acuerdo a las tomas de sefiales que preexistian en dichos modulos.
Una vez disefiados los cabezales y elaborados los planos de construccion que se
muestran en el Anexo |, se encargd a la empresa ACINDEC “Aceros Industriales
del Ecuador” la fabricacion de los reactores modelo.

2.1.1 DISENO DEL SISTEMA DE AGITACION

El prototipo dispone de un sistema de agitacion mdultiple, conformado por tres

agitadores de flujo radial tipo disco-turbina, de cuatro paletas planas, unidas a un
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eje que gira en sentido anti-horario, propulsado por un sistema de dos bandas y

dos poleas, que —a su vez- es impulsado por un motor de corriente continua.

Para el disefio de los agitadores en los modelos se aplicaron las relaciones de
similitud geométrica estandar para el escalado de fermentadores de tipo tanque
agitado, que se presentan en la Figura 2.1, de acuerdo con los valores

estandarizados de Quintero, 1981.

Para esto inicialmente se verificO que el prototipo cumpla con las relaciones
estandar de similitud geométrica. Para la comprobacion respectiva las
dimensiones se midieron con un calibrador vernier marca ORION de +1/20 mm
de precisién. El diametro del bioreactor y el ancho de los deflectores se midieron

con un flexdmetro marca YOKOHAMA de +0,5 mm de precision.

o

#

Z
é
Z
7
7
7
?J
7
2
7
i é Di/ Dt 1/3
7 o
2
WA é 0 | Li / Di 1/5
7 é VY | Hi / Di 1/4
7
] ; Ai / Dt 1/10
o 7
2R
h Di
< Dt >

Figura 2.1.Relaciones de similitud geométrica estandar patsiasneactor.
(Quintero, 1981)

Para establecer la posicion de los agitadores en los modelos, en el prototipo se
midieron las distancias entre el agitador inferior y el fondo del bio-reactor, el
agitador superior y el nivel del liquido y entre cada agitador. Con estas medidas
se determinaron las relaciones entre las distancias anteriormente mencionadas y

el didmetro del agitador, asi como la relacion entre el nivel del liquido y el
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diametro del bio-reactor, y, adicionalmente, también se estimé el volumen de

operacion.

Para completar el disefio del sistema de agitacion se calcul6 el diametro del eje

del agitador en los modelos, que se muestra en la Figura 2.2.

EJE DEL AGITADOR

Tapa superior Sellos

del rodamientd

Rodamiento Ezzzzs EZZEPT, Tuarc Ring

de bolas
CABEZAL

SOPORTE
RODAMIENTO

Tapa inferior
Anillo de ‘ del rodamiento

tefléon

Figura 2.2.Diagrama del sistema de agitacion.
(Manual Brunswick, 1987)

El eje del agitador transmite la potencia al disco-turbina de paletas por lo que el

torque y los momentos de flexion se consideraron en su disefio.

Los momentos de flexion se dan cuando el agitador experimenta fuerzas
horizontales fluctuantes que lo deforman y lo empujan hacia las paredes del bio-
reactor, que se propagan por el eje hasta llegar a los rodamientos inferiores
localizados en la parte superior del sistema de agitacion induciendo un torque en
todo el sistema de agitacion. Por esta razon el eje debe tener un diametro
apropiado para resistir la fuerza producida por el torque dentro de los limites

aceptables.

El diametro del eje del agitador se calculd6 tomando en cuenta el modulo de
trabajo del material (AISI 304) y el diametro necesario para soportar el maximo

torque, considerando un factor de seguridad de 2.
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El torque constituye la fuerza ejercida por un brazo de palanca perpendicular al
eje de rotacién, que puede estimarse por medio de la ecuacién siguiente:

3

T=F*d=K*n*D29 (2.1]
Donde:
F: fuerza aplicada, que debera ser minimo igual a la torsion del acero.
d: distancia perpendicular al eje de rotacion.
K: torsion del acero igual a 500 k_g)/cm2

Dag: diametro minimo del eje del agitador.

Adicionalmente el torque también se puede estimar con referencia al cambio en el

momento angular por unidad de tiempo, mediante la siguiente ecuacion:

T= E
3*t*n [2.2]
Donde:
E: energia emitida por el motor hacia el eje de agitador.
t: unidad de tiempo.
n: velocidad de agitacion maxima (1 000 rpm para el caso de los reactores

modelo de 2 y 14 L de acuerdo con el manual de operacion de los modulos

Brunswick).

En este trabajo el diametro minimo del eje del agitador se determind, mediante la
ecuacion [2.3] que resulta de la combinacién de las dos ecuaciones anteriores,
que hace referencia a la resistencia que debera tener el eje del agitador respecto

de la potencia del motor y el material del cual esta construido.

Pot
n

N W

* * * 3
K* 1% Dpg [2.3]
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Donde:

Pot: potencia del motor de agitacién (Y2 hp para los reactores modelo de 2 y 14

L, de acuerdo con el manual de operacion de los médulos Brunswick).

El diametro del eje del agitador se calcul6 como el doble del diametro minimo del

eje.

2.1.2 DISENO DEL ASPERSOR DE AIRE

El prototipo tiene un aspersor de aire que consta de dos tuberias perforadas,
dispuestas en cruz. El aspersor esta ubicado en la parte inferior del prototipo. El

sistema de aireacion gira con los agitadores por estar unido al eje de agitacion.

Para disefiar los aspersores de los modelos, se debieron calcular, en cada caso,
tanto el diametro del orificio, cuanto la longitud y el diametro de la conduccion de

cada aspersor, asi como el nimero de orificios.

Para esto inicialmente fue necesario determinar el diametro de equilibrio de la

burbuja mediante la ecuacion [2.4].

Este didmetro representa el diametro promedio de las burbujas en la region de
agitacion del sistema, ubicada encima del aspersor, que es el sitio donde se

produce la separacion de la burbuja y su consiguiente ruptura.

La estimacion de este diametro fue crucial en el contexto de este trabajo. Esto se
debe a que fue con este valor que se calculd el coeficiente volumétrico de

transferencia de oxigeno k a para el proceso.

La ecuacion con la que se efectud este calculo resulta de un balance entre la
presién externa ejercida sobre la burbuja a consecuencia del flujo turbulento y las
fuerzas que resisten el movimiento ascendente, que mayoritariamente se deben a

la tension superficial. (Garcia y Gomez, 2009).
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0-0,6 0,1
db=0,7* ————— *(ﬂ>

<P)Q4*6Q2 Mg [2.4]

v L

Donde:

5: potencia de agitacion con aireacion por unidad de volumen

o: tension superficial, se considero el dato de agua en contacto con aire
gue esigual a 0,06791 N/m.

OL: densidad del liquido.

M5 Mg viscosidad del liquido y gas respectivamente.

La potencia de agitacion con aireacion (P) se estim6 mediante la ecuacion

siguiente, considerando que en los modelos la agitacion se logra mediante un

sistema conformado por tres agitadores de tipo disco-turbina.

P
B
° J1+z* Vs _ [2.5]

Donde:

Di:

potencia de agitacion con aireacion.
potencia de agitacion sin aireacion

factor de correccibn de la potencia de agitacion con aireacién, para

sistemas de agitacion multiple.

velocidad superficial de aire, depende del flujo de aireacién y del area

transversal del reactor.
aceleracion de la gravedad igual a 9,8 m/s?

diametro del agitador



40

En este trabajo se debié desarrollar una ecuacién basada en analisis dimensional,
para el célculo de la potencia de agitacion sin aireacion (P,), que se muestra a
continuacion:

— * * * * NS * O
Po =W *Ngg *N_*5 *N?*D 2.6

Donde:

W:  factor de correccion de la potencia de agitacion sin aireacion para sistemas

de agitacion multiple.
Nag: numero de agitadores
N, numero de potencia (para agitadores tipo disco turbina es igual a 6).

N: velocidad de agitacion.

En esta ecuacion se consider6 el nimero adimensional de potencia, la velocidad
de agitacion, y el diametro del agitador, ademas de un factor W para corregir el
valor de la potencia en funcion de la distancia entre agitadores, en los casos en
los que se debe manejar sistemas de agitacion mdultiple. De manera que se
establecio el valor de este factor en 1 cuando la distancia entre agitadores es
igual al doble del diametro del agitador, y en un valor menor que la unidad cuando
la distancia entre los agitadores se encuentra entre 0,5y 1,5 veces el diametro del

agitador.

Posteriormente se determind el diametro del orificio, mediante la aplicacién del
modelo esférico de una fase desarrollado por Chuang y Goldschmidth, 1990, para

la formacion de la burbuja desde el orificio.

Este modelo se aplica cuando el liquido fluye en direccién paralela a la direccion
de formacién de la burbuja, bajo condiciones de flujo constante de aireacion, y
permite predecir el volumen y el tiempo de desprendimiento de la burbuja para un
determinado diametro del orificio, con las siguientes restricciones para Su

implementacion:

e Durante su formacion la burbuja mantiene su simetria alrededor de su eje

longitudinal.
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« Lainfluencia de la viscosidad del gas y del liquido en la interface de la burbuja

es despreciable.
» Laformacién de la burbuja no se afecta por la presencia de otras burbujas.
» El aire se comporta como gas ideal, y su flujo es adiabatico.

El desarrollo del modelo se sustenta en dos criterios: El primero es un balance de
fuerzas en la interface de la burbuja, donde la fuerza resultante se compone de
las fuerzas de arrastre, y la tension superficial, que se debe a la diferencia de
presion entre el gas contenido en la burbuja y la presion que ejerce el liquido en el

exterior de la misma.

En la formacién dinAmica de la burbuja, estas fuerzas son iguales a la tasa de

cambio en el momentum del liquido, lo que se puede expresar de la siguiente

manera:
mi=V;* (Am * d + d¢) [2.7]
Donde:
m;: masa desplazada del liquido acelerado
Vi volumen desplazado del liquido acelerado
Am: coeficiente de masa afiadida (generalmente igual a 11/16)
O.; Og: densidad del liquido y gas respectivamente

El segundo criterio es el andlisis termodinamico del sistema, que resulta de la
aplicacién de la primera ley de la termodinamica, lo que permite determinar la
variacion de la presién del gas en la burbuja (ecuacién [2.8]), y en el aspersor
(ecuacion [2.9]), asi como el flujo de gas a traves del orificio (ecuacion [2.10]),
COmo se muestra a continuacion:

dPb 1 (. _ ., .
—— =5 1y *0c*q+(y-1)

2va2 VPP [2.8]

5c * dVb
dt Vb



dPc

Y
t Vc

*(Pa*Q-Pc*q)

Pc - Pb>°'5

N

Donde:

Pc:

Pb:

Vb:

Vec:

ay:

Co:

presion del gas en el aspersor

presién del gas en la burbuja

flujo de gas a través del orificio

volumen de la burbuja

volumen del aspersor

densidad del gas a la presion en el aspersor
coeficiente adiabatico del gas

flujo de operacion de gas

area transversal del orificio

coeficiente del orificio
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[2.9]

[2.10]

La resolucion del modelo se realizo en este trabajo de acuerdo al método iterativo

descrito en Harris y Tan, 1986; Chen y Tan, 2002. El procedimiento para la

aplicaciéon del método iterativo se describe a continuacion:

1. Se inicializan las variables: flujo de gas a través del orificio y la presion del

gas tanto en la burbuja como en el aspersor.

2.

Se establece el volumen inicial de la burbuja, considerando que a t=0 la

burbuja tiene la forma de un semi-hemisferio cuyo didmetro es igual al del orificio.

3. Seincrementa el tiempo en At=2 us
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4. Se determina para el elemento interfacial, la masa y el volumen desplazados
del liquido acelerado.

5. Se calcula el volumen de la burbuja.

6. Se determinan las presiones del gas en la burbuja y en el aspersor, y el flujo
de gas a través del orificio.

7. Se determinan las coordenadas del nuevo elemento interfacial.

8. Se repite todo el proceso desde el paso 3 hasta que ocurra el
desprendimiento de la burbuja.

En este método se evallan los elementos interfaciales en toda la superficie de la

burbuja. Esto se muestra esquematicamente en la Figura 2.3.

A

O Ar,: area interfacial |

O Br,: area interfacial Il

aaaaaaaaa

i

ooooooooo

Figura 2.3.Esquema del elemento interfacial empleado en edoéterativo que
resuelve el modelo esférico de formacion de ladgjartesde el orificio.

Debido a la ausencia de modelos que relacionen el diametro de la burbuja con el
diametro del orificio en reactores de tipo tanque agitado, bajo condiciones de
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velocidad de agitacién y flujo de aireacién establecidas, se desarroll6 el algoritmo
de disefio que se presenta en la Figura 2.4.

C mNcio )
v

Diametro del orificio
D, asumido

v

Potencia de agitacién con y sin
aireaciénP y P, respectivamente
ecuaciones [2.5] y [2.

v

Diametro de la burbujdb,
ecuacion [2.4]

v

(5]
Tiempo para alcanzaf;
ecuacion [2.11]

v

Modelo esférico de una fase
para la formacion de la burbuj
a partir del orificio.

v

Diametro de la
burbujadb,
Volumen de la burbuja
Tiempo de desprendimier

v

t;
Tiempo para alcanzaf;
ecuacion [2.1!]

%

-~

SI
FIN

Figura 2.4. Algoritmo de disefio para la determinacion del di@inde burbuja y diametro

del orificio del aspersor de aire en los modelos.
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Este algoritmo permite determinar el diametro del orificio que da origen a una
burbuja cuyo didmetro asegura un coeficiente de transferencia de oxigeno éptimo
para el proceso, al considerar como criterio de convergencia el tiempo que el
sistema se demora en alcanzar la concentracion de saturacion de oxigeno

disuelto.

El tiempo que se demora el sistema en llegar a la concentracién de saturacion de
oxigeno disuelto se determind mediante la ecuacion [2.11], que describe la

velocidad de transferencia de oxigeno desde la burbuja hacia el medio liquido.

In (C - CLO) = kLa * ¢ [211]
Donde:
C: concentracion de saturacion de oxigeno disuelto en el sistema.
CLo. concentracion inicial de oxigeno disuelto en el sistema.

k;a:  coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno desde la burbuja hacia

el medio liquido.

t: tiempo que tarda el sistema en alcanzar la concentracion de saturacién de

oxigeno disuelto.

Tabla 2.1.Concentracion de saturacion de oxigeno disuelt® giatemas de crecimiento

de levadura de panificacién

Desviacion con
. Valor
Referencia [opm] respecto al
PP promedio [%)]
Calculado 4,30 8,3
Pouliot K. 4,70 20,0
Doran P. 4,25 11,8

En la Tabla 2.1 se presentan valores de concentracion de saturacion de oxigeno
disuelto, recopilados de dos autores, para sistemas de produccion de biomasa
empleando levadura de panificacion, en los que se trabaja con sacarosa como
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fuente de carbono. Ademas, se muestra el valor calculado en el presente trabajo,
considerando que en condiciones normales de operacion, la concentracion critica
de oxigeno disuelto es igual a 0,128 ppm y constituye el 3% de la concentracion

de saturacioén. (Stanbury et al., 1995)

El coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno se calculd aplicando la
ecuacion [2.12], donde se considera que el area interfacial constituye la regiéon en
la que se produce la transferencia de oxigeno hacia el medio liquido.

kLa = k|_ * a [212]

Donde:

k;a:  coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno
k_:  coeficiente de transferencia de oxigeno

a: area interfacial de transferencia

El coeficiente de transferencia de oxigeno se determind al aplicar la teoria de
penetracion de Higbbie en reactores tipo tanque agitado, mediante la ecuacion

[2.13], de acuerdo a lo descrito en Garcia y Gomez, 2009.

1
m2 B (£5) 5
L - i [2.13]

Donde:

D,: difusividad del gas en el liquido

€ energia disipada por turbulencia en el contacto gas-liquido
O0g: densidad del gas

Mg:  Viscosidad del gas

El area interfacial se calcul6 aplicando la ecuacion [2.14], en la que se asume que
la burbuja es esférica, y se considera que el area interfacial depende de la
geometria y la hidrodinamica del reactor, debido a que el disefio del reactor afecta

la dispersion del gas y el tiempo de residencia de las burbujas.
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_67¢
4= b [2.14]
Donde:
a: area interfacial de transferencia
o: fraccion de retencidon de gas en el reactor

db:  didametro de la burbuja

Finalmente, para la determinacion de la longitud y el diametro de la conduccion
del aspersor, se aplic6 un método iterativo cuyo criterio de convergencia esta
basado en la relacibn empirica de disefio expresada en la ecuaciéon [2.15], de
acuerdo a lo especificado en Perry, 2008. Esta relacion esta sustentada en un
porcentaje de distribucion de flujo deficiente entre el primer y el dltimo orificio igual
a 5%.

Vo, A
7?=A—:=\/1_0*Co [2.15]
Donde:
V..  velocidad promedio del gas en el orificio
Vi: velocidad promedio del gas en la conduccion
Ap.  areatransversal de la conduccion
A,:  areatransversal del orificio

C,: coeficiente del orificio (depende de parametros de disefio como diametro

de la conduccién y del orificio, generalmente tiene un valor igual a 0,62).

El modelo expresado en la ecuacion anterior implica que para lograr un flujo lo
mas uniforme posible se debe garantizar que la caida de presion a través de los
orificios sea muy grande en comparacion con la caida de presion en la

conduccion.

De esta manera, se considera que la variabilidad en la caida de presién en cada

orificio sera pequefia que permitird asegurar una variacion despreciable de flujo a
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través de cada orificio. El porcentaje de distribucion deficiente de flujo a través de
los orificios esta dado por la siguiente ecuacion:

0=100% [ 1. [AFo-4P
- | AP, [2.16]

0: porcentaje de distribucion de flujo deficiente

Donde:

AP:  caida de presion a través de la conduccion
AP,: caida de presion a traveés del orificio

El procedimiento para la resolucion del método iterativo se describe de la

siguiente manera:
1. Se asumi6 un diametro de conduccion, cuyo valor esta entre 0,2 'y 0,5 cm.

2. Se calculd la velocidad promedio en la conduccion, considerando que para el
reactor modelo de 2 L el flujo de aire maximo sera 8 800 mL/min y para el reactor
modelo de 14 L sera 16 000 mL/min.

3. Se establecid la longitud de la conduccién, en un valor que se encuentre entre
el 0,95 a 0,97 veces el didametro del agitador, para garantizar que las burbujas de

aire choquen en el disco del agitador y tengan contacto con las paletas.

4. Se determiné la caida de presién a través de la conduccion, mediante la

ecuacion [2.17], obtenida al aplicar la ecuacion de Bernoulli en la conduccion.

4% f5* L 5+,

AP=<3*—DT_2 K) 2 [2.17]

Donde:
AP: caida de presion a través de la conduccion
fo: factor de friccion de Darcy

L: longitud de la conduccion
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Dr: didmetro de la conduccion

K: factor de pérdidas por friccién en la porcion de flujo que permanece en la

conduccion, después de que el flujo se divide y sale por los orificios.
O0g: densidad del gas

Vi: velocidad promedio en la conduccion

5. Se determina la caida de presion a través de los orificios mediante la
ecuacion [2.16], considerando un porcentaje de distribucion de flujo deficiente

igual a 5%.

6. Se calcul6 la velocidad promedio en el orificio, aplicando la siguiente

ecuacion:

_ 5G*V_02

AP, =
° 2+C,2

[2.18]

Donde:
AP,: caida de presion a través de los orificios

O0g: densidad del gas

V,:  velocidad promedio en el orificio

C,: coeficiente caracteristico del orificio

7. Se evalud la relacibn empirica para el disefio de aspersores tipo tuberia

perforada, mediante la ecuacion [2.15].
8. Si no cumplié con la relacion empirica se repitio el procedimiento desde el
inicio, aumentando el diametro de la conduccion.

Para la estimacion del niumero de orificios se aplico la ecuacion [2.19] de acuerdo

a lo especificado en Perry, 2008.

1
D\ /4
Dy =0,95* (Cy* Ny) /2 * (F) [2.19]
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Donde:

diametro de la conduccion

DT:

diametro del orificio

Do:

coeficiente del orificio

Co:

de orificios

-

numero

Nh:

porcentaje de distribucion de flujo deficiente.

0:

2.1.3 DISENO DE LA CHAQUETA DE ENFRIAMIENTO

En el prototipo, el sistema de transferencia de calor estd constituido por una

chaqueta de 3 L de capacidad, a través de la que se circula agua de enfriamiento,

en un flujo que se regula automaticamente mediante un lazo de control

proporcional, donde el elemento final es una valvula aire para abrir (ATO). La

chaqueta esta disefiada para funcionar a 3 bares, debido a que también permite la

circulacién de vapor de agua cuando se realiza la esterilizacion del sustrato para

espesc de la chaque

el proceso fermentativo.

Figura 2.5. Diagrama del sistema de produccion de biomasa.
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Para el disefio de la chaqueta de enfriamiento en los reactores modelo, se formul6

el respectivo balance de energia general en el sistema que se muestra en la

Figura 2.5.

El proceso de produccion de biomasa es una reaccion exotérmica, de manera que

el balance de energia general contempla un término correspondiente al calor

retirado por el flujo de agua de enfriamiento y otro término correspondiente al

calor generado por el proceso de produccion de biomasa, de la manera como se

presenta en la siguiente ecuacion:

. dT
mfe Cp (Te- T)*+ You. M Vop=m Cpp — [2.20]

Donde:

mfe:

T:

flujo de agua de enfriamiento

capacidad caldrica del agua de enfriamiento
temperatura del agua de alimentacion a la chaqueta
temperatura del agua de descarga de la chaqueta
rendimiento calérico de fermentacién

velocidad de produccion de biomasa

volumen de operacion

masa de sustrato en el reactor

capacidad caldrica del sustrato igual a 3,65 KJ/Kg°C (Calderon vy

Navascués, 2002).

temperatura en el reactor

Para la estimacion del rendimiento calorico de fermentacion y.,, , que representa

la tasa de desprendimiento de calor en la fermentacion aerobia, se realizé un

balance de materia y energia simultdneo en el proceso de fermentacion de la
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fuente de carbono y nitrégeno, cuyo principal producto formado es biomasa, que
se describe de acuerdo a la ecuacion [2.21].

a CH,O,+ bOy,+ dNH; — células+ e CO, + fH,O [2.21]

Los célculos estan basados en las siguientes consideraciones:

« La composicion elemental de la levadura es la que se presenta en la Tabla

2.2 a continuacion.

Tabla 2.2.Composicién de la levadura de panificacibn emplearmno sustrato fuentes
de carbohidratos

Elemento Carbono Nitrogeno Oxigeno Hidrégeno Cenizas

Composicién

[%] 47,0 8,5 32,5 6,0 6,0

¢ Los rendimientos de la fuente de carbono y. varian entre los limites de

operacion reportados de 0,4 a 0,7 moles de microorganismo por mol de sustrato.

Se determind el rendimiento caldrico de fermentacion mediante la ecuacion [2.22],
de acuerdo a las consideraciones antes mencionadas y, empleando los calores de
combustion tanto de la fuente de carbono como del microorganismo de acuerdo a

lo descrito en Quintero, 1981.

AHc s),

Yeal™ AHc (L) [2.22]

Donde:

Ye! rendimiento de la fuente de carbono

AHc (s): calor de combustion del sustrato
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AHc (o calor de combustion de la levadura.

En la Tabla 2.3 se resumen valores para calores de combustién de la levadura y

de la fuente de carbono en el sustrato, recopilados por dos autores.

Tabla 2.3.Calores de combustion de la fuente de carbonoly Beadura determinados

por dos autores.

Parametro Valor Unidades Autor
Glucosa 673
Calor de combustion Quintero R.
ustio Sacarosa 1 350 kcal/mol
del sustrato
Glucosa 668 Doran P.
Calor de combustién Levadura 5,06 callg Doran P.
del microorganismo | | oyadura 4,79 Quintero R.

La velocidad de produccion de biomasar, , se determind mediante el estudio de la
variacion de la concentracion celular en funcion del tiempo durante la fase de
crecimiento exponencial, donde la velocidad de produccién de biomasa esta dada

por la siguiente ecuacion:

= gp T HX [2.23]
Donde:
M tasa de crecimiento microbiano
X: concentracion de microorganismo en el medio

Para estimar la tasa de crecimiento microbiano y la variacion de concentracion
celular en funcién del tiempo, se realiz6 un ensayo de produccion de biomasa
empleando levadura de panificacion (sacharomyces cerevisiae) y sacarosa como
sustrato en el reactor tipo tanque agitado BRUNSWICK de 2 L de capacidad bajo

las condiciones de operacion que se presentan en la tabla a continuacion:
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Tabla 2.4.Parametros de operacién para el ensayo de produdeibiomasa

Parametro Valor Unidad
Temperatura 30 °C
Velocidad de agitacion 300 rom
Tasa de aireacion 1 VVM
Tamario del in6culo 100 mL
Volumen de operacion 1,2 L
Concentracion del in6culo 5 %
Tiempo de operacion 10 h

La determinacion del flujo de agua de enfriamiento en procesos exotérmicos, tales
como las fermentaciones aerdbicas, constituye uno de los mayores obstaculos
para el desarrollo del microorganismo y una limitante importante del proceso
(Doran, 1995). Para la estimacion de esta variable se evalud la capacidad de
transferir calor que posee la chaqueta considerando que comporta como un

reactor de mezcla imperfecta, mediante la siguiente ecuacion:

mfe Cp (Tg-Ts) =U Ar LMTD [2.24]
Donde:
u: coeficiente global de transferencia de calor
Ar: area de transferencia de calor
LMTD: temperatura logaritmica media, propia para sistemas que no

presentan mezcla perfecta.

El coeficiente global de transferencia de calor se calculé considerando el
mecanismo de transferencia por conveccion en la chaqueta y en el reactor, asi
como también la conduccién a través de la pared del reactor, de acuerdo a la

ecuacion [2.25].
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1o, 1
U hi kacgro he [2.25]
Donde:
hi: coeficiente de conveccion en el reactor
he: coeficiente de conveccion en la chaqueta
KacERO: conductividad térmica del acero
e: espesor de la pared del reactor

Los coeficientes de conveccion se determinaron en forma general aplicando la
ecuacion [2.26], bajo la consideracion de que las propiedades termofisicas tanto
del sustrato como del agua de enfriamiento permanecen constantes a lo largo del
proceso.

Nu * k
L [2.26]

Donde:

Nu: numero adimensional de Nusselt

k: conductividad térmica del fluido en cuestion

L" longitud caracteristica de transferencia de calor

Para estimar el coeficiente de conveccion en el reactor hi, se calculdo el Numero
de Nusselt aplicando la ecuacion [2.27] que hace referencia a la transferencia de
calor por conveccion en chaquetas de recipientes agitados y provistos de
deflectores. (Brodkey, 1988).

— * 2/3* 1/3
Nu, =0,74 * Re,"” * Pr, [2.27]

Por otra parte, para estimar el coeficiente de conveccion en la chaqueta he, se
calculd el numero de Nusselt con tres ecuaciones diferentes, con la finalidad de

estimar el espesor mas estable para la chaqueta.
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La primera es la ecuacion empirica de Hilpert y Knudsen-Katz, que hace
referencia a la transferencia de calor por conveccion forzada alrededor de un
cilindro, y se utiliza para un rango de nimero de Reynolds de 400 a 40 00O.
(Incropera y De Witt, 1999).

1
Nug = 0,68 * Re2*” * PrE/ 3 [2.28]

La segunda, es la ecuacién empirica de Donohue, que hace referencia a la
transferencia de calor por conveccion forzada por el lado de la coraza en
intercambiadores de tubos concéntricos. (McCabe et al., 2002).

1
Nug = 0,20 * Re2® * PrE/ 3 [2.29]

La ultima es la ecuacion empirica de Coulbourn, que hace referencia a la
transferencia de calor por conveccion forzada por el lado de la coraza en
intercambiadores de tubos y coraza, que considera que el flujo es parcialmente
paralelo y parcialmente perpendicular a los tubos y ademas que el 75% de la

coraza posee deflectores. (Holman, 1998).
_ « 5.0.35 x 5. /3
Nug = 0,36 * Reg Pre [2.30]

Con el fin de seleccionar la ecuacion adecuada para la estimacion del coeficiente
de conveccion en la chaqueta se implementé la simulacion del proceso de
produccion de biomasa en el reactor modelo de 2 L, mediante el programa Visual

Basic Applications de MS Excel™.
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( INICIO )

LMTD
» Propiedades de los fluidos f=U*A*LMTD
» Condiciones de operacién Qaf = A
+ Parametros de simulacion Qaf— Tscalculada

v ¥

Cv=0,5*Cvo=0,5*1,25
Tsasumida= I=17°C

v

| Tscal — Tsasm| < 0,5

t=0 .
Tsprovisional = E calculada
tmax=5h B s Provist §calcu
deltat = 1*10* h \l,
¢ NO
| Tspro — Tecal| < 0,5
re=0,0574 m

remax =10 m a
deltat = 1*10° m

/ Tsreal = Tg provisional

re real = re
Nu, = 0,74 * Re?* pr 1

) € chaqueta = re real — 0,0573
hi=Nu*k/L

1 v

N 0.68 * Re 47 pr. 18 Balance general de energiadT/dt
Us=0, e Pl

Nue = 0,20 * Re °* Py T reactor
NuE = 0136 * R@ 0,35 PrE 1/3 ¢
= * ’
he =N mi/L Control Pl de temperatura
v T set=30°C

1/U = 1/hi + e/k + 1/he

v B

oo —E—

Figura 2.6. Algoritmo de simulacion para el proceso de produtcie biomasa
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El algoritmo de simulacion se presenta en el diagrama de flujo de la Figura 2.6,
donde se pueden observar tres lazos:

1. El lazo principal, donde se resuelven, por integracion numérica, las
ecuaciones diferenciales de los balances de energia y las del esquema de control,
requiriendose para esto, determinar los valores del espesor de la chaqueta y la

temperatura de salida del agua de enfriamiento, mediante dos ciclos iterativos.

2. El ciclo interno, que se inicia con una temperatura asumida de salida de agua
de enfriamiento, y que permite encontrar la temperatura de salida cuando la
diferencia entre la capacidad de la chaqueta para transferir calor y el calor ganado
por el flujo de agua a través de la chaqueta es menor que el criterio de

convergencia, que en este trabajo se establecio en 0,1 cal/h.

3. El ciclo externo, que permite determinar el espesor de la chaqueta en base al
criterio de convergencia que establece que la temperatura de salida del agua se

mantenga constante al incrementarse el espesor de la chaqueta.

Al finalizar la simulacion se devuelve al usuario el esquema de la convergencia
del procedimiento en funcion del nimero de iteraciones, lo que permite evaluar su
estabilidad, y su independencia respecto de las diferentes ecuaciones utilizadas
el coeficiente externo de conveccion, y —ademas- establecer el espesor de la

chaqueta mas adecuado para el modelo de 2 L.

(CALOR GEN ERADO> <CALOR RETIRADO >

(Year * 7x)1 = (VeaL * Tx)2 <U * Ap * LMTD) <U * Ap * LMTD)
cal =
cal mp | T

hr L cal
hr L

Figura 2.7.Esquema del criterio de escalado para el disefi® cieaqueta de enfriamiento

en el modelo de 14 L.
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Para determinar el espesor de la chaqueta del modelo de 14 L se aplicé el
siguiente criterio de escalado: El calor retirado por unidad de masa es igual en la
escala de laboratorio y en la piloto, debido a que el calor generado por unidad de
masa en el proceso fermentativo también es el mismo en ambas escalas.
(Choudhury et al., 2007)

Para lograr un escalado adecuado, ademas se requiere que se cumpla con la
condicion de que el modelo de 2 L esté equipado con un sistema de agitacion, y
con deflectores geométricamente similares aquellos del modelo de mayor escala.

Adicionalmente se determind el espesor de la pared de la chagueta mediante la
ecuacion [2.31]. Este calculo se realiza mediante una formula para paredes
delgadas, lo que significa que el espesor debe ser menor que la mitad del radio

interno de la chaqueta. (Megyesy, 1992).

p*R
Bpared = K E- 067 p " | [2.31]
Donde:
p: presion hidrostatica aplicada en el interior de la chaqueta
R: radio interno de la chaqueta
K: resistencia de trabajo del material de construccion (acero inoxidable)

Er: eficiencia de soldadura (de 0,50 a 0,95).

Y: factor de tolerancia a la corrosién (de 1/6 a 1/8).
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2.2 INFLUENCIA DE LA AGITACION, AIREACION Y DE LOS
PARAMETROS DE ESCALADO EN EL k.a

2.2.1 DISENO EXPERIMENTAL

Para determinar la influencia de la agitacion y de la aireacion, asi como de los
parametros de escalado en el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno,
se formul6 un disefio experimental factorial mixto de 4 x 2 x 3, como se indica mas

adelante.

Este disefio se utilizé por ser mas eficiente que el tradicional, que consiste en
cambiar el valor de un factor a la vez, ya que permite estudiar tanto el efecto
individual, como el de las interacciones entre las variables de interés, mediante la
investigacion de todas las posibles combinaciones de los niveles de los factores,
que en este caso constituyen la agitacion y la aireaciéon en orden aleatorio.
(Gutiérrez y De la Vara, 2008)

Para la implementacion de este disefio fue necesario realizar procesos
fermentativos por triplicado en el prototipo y en los modelos de 2 y 14 litros,
evaluando —en cada uno de ellos- la influencia de la velocidad de agitacion en

cuatro niveles y de la tasa de aireacion en dos niveles sobre el k; a.

En la Tabla 2.5 se presentan los niveles aludidos. Se debe afadir que su
seleccién se realizé tomando en cuenta las condiciones permisibles de operacién
de los médulos de control en el prototipo y en los modelos, asi como el flujo
maximo permisible de aire que los rotdmetros admiten y los valores reportados en
la bibliografia para procesos de escalado en reactores de similar capacidad a los
utilizados, para asegurar que el sistema trabaje en régimen turbulento y que las

fuerzas de corte no afecten el microorganismo ni la calidad del producto final.

Asi por ejemplo, es importante mencionar que se realizd0 una calibracion del
rotametro del prototipo ya que su escala de medicidn se encuentra en porcentaje

de flujo méaximo. Para esto se colocé este rotametro en serie con otro rotametro
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que permitié6 medir el flujo de aire en pie®h. Los resultados de esta calibracién se

muestran en el Anexo Il.

Tabla 2.5.Niveles de velocidad de agitacion y tasa de aibegeara el disefio

experimental factorial mixto utilizado en el prapaty en los modelos.

Factor Prototipo Modelo Modelo
P de2L de 14 L
200 550 400
Velocidad de 300 650 500
Agitacion
[rpm] 400 750 600
500 820 700
Tasa de Aireacién 0,24 1,47 0,74
VMl 0,47 2,06 1,24

2.2.2 PROCESO DE PRODUCCION DE LEVADURA DE PANIFICACION

FERMENTACION

2.2.2.1 El microorganismo

POR

Para este proceso se empled la variedad de levadura saccharomyces cerevisiae

en su presentacion comercial de 250 gramos de levadura de panificacion marca

Levapan con un una humedad aproximada de 8%, sobre base humeda. Esta

variedad de levadura posee propiedades

importantes,

bioquimica y posibilidad de resistir a la autolisis.

comao.

estabilidad

El microorganismo se conservo sellado con parafina y bajo refrigeracion a 4 °C,

hasta la preparacion diaria del inéculo.
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2.2.2.2 Composicion del sustrato y condiciones de crecinmit

Con la finalidad de obtener buenos rendimientos de levadura, el medio usado en
la propagacion debe contener los nutrientes necesarios organicos e inorganicos
en cantidades adecuadas. El proceso de fermentacion se desarrollé con la
composicién del sustrato descrita en la Tabla 2.6 de acuerdo a Wickerham, 1986.

Tabla 2.6.Composicién del sustrato para la produccién dedersade panificacion

Sustancia Concentracion
Sacarosa 3,4 % plp
Panela 0,6 % p/p
Sulfato de amonio 1g/L
Cloruro de sodio 0,3 g/L
Cobalto 1 ppm
Cobre 3 ppm
Manganeso 3 ppm
Zinc 3 ppm
Extracto de carne 0,6 g/L

El sustrato esta conformado por la fuente de carbono, generalmente constituida
por los azlcares contenidos en melazas de cafia, que -en este caso-
corresponden a sacarosa Yy panela, en un porcentaje tal que favorece la

propagacion de levadura, en vez de la produccion de alcohol etilico.

La fuente de nitrdgeno esta constituida por sales amoniacales. Las fuentes de
minerales esenciales se componen de sales de zinc, manganeso, cobre y cobalto,

mientras que la proteina se suministra mediante extracto de carne.

En este trabajo los procesos de fermentacion se efectuaron a un pH de 45y a
una temperatura de 30 °C, condiciones primordiales para el crecimiento del
microorganismo, lo que se corrobora en Manovacia et al., 2008 que indican que



63

los valores de pH comprendidos entre 4 y 5, y la temperatura entre 25 °C y 35 °C
permiten obtener resultados satisfactorios.

2.2.2.3 Preparacion y tamafio del indculo

A pesar de que el prototipo constituye un reactor de desarrollo a escala piloto, los
procesos fermentativos se desarrollaron a escala de laboratorio, por lo que el

indculo debid tener un tamafo adecuado en esa escala.

Por esto, se trabajo con un tamafo de indculo igual a 5% del volumen de
operacion, con una concentracion de levadura de 2,5%. En la Tabla 2.7 se
presentan el volumen de operacion, tamafio de indculo y peso de levadura que se

emplearon tanto en el prototipo como en los reactores modelo.

Tabla 2.7. Volumen de operacion, tamafio de inéculo y pededsura para el

proceso fermentativo en los modelos y el prototipo

Parametro Prototipo Modelo de Modelo de
2L 14 L
Volumen de operacién 100,0L 1,7L 129L
Tamario del in6culo 5L 85 mL 645 mL
Peso de levadura 125,00 g 2,13 ¢ 16,13 g

En todos los casos, el indculo se preparo el dia anterior al experimento. Para esto
el medio de cultivo se preparo, en el caso del prototipo, en un erlenmeyer de 6 L;
y en los casos de los modelos de 14 Ly de 2 L en un erlenmeyer de 2 L o0 en uno
de 100 mL respectivamente, se ajustd el pH a 4,5; en cada caso, mediante
soluciones éacidas de HCI 5 N, y basicas de NaOH 5 N. Todos los inoculos se

esterilizaron a 121 °C, durante 20 min.

El dia del ensayo se pesoO la cantidad de levadura adecuada y se la incubo

durante 4 h en un bafio Maria agitado, marca Julabo SW22, a 150 rpm y 30 °C.
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2.2.2.4 Esterilizacion del medio y tiempo de ensayo

Para el proceso fermentativo en el prototipo la esterilizacion se realizé in situ, y
por separado, el dia del ensayo. Esto implic6 que inicialmente se esterilizé el
equipo, se cargo el sustrato en el reactor y se ajusté el pH para posteriormente
esterilizar el medio de cultivo a 121 °C, durante 20 min.

Para el caso de los reactores modelo, inicialmente se cargé el sustrato en el
reactor, se ajusté el pH y se esterilizé todo el conjunto constituido por el equipo y

el medio de cultivo, a 121 °C, durante 20 min, el dia anterior al ensayo.

REACTOR MODELO
DENTRO DE AUTOCLAVE PROTOTIPO

vapor

vapor

medio de cultivo

medio de
cultivo

condensado

Figura 2.8.Esquema de la esterilizacion del medio de cultam@ el caso del prototipo y

de los modelos.

Las pruebas experimentales del proceso fermentativo, tanto en los modelos como
en el prototipo se llevaron a cabo durante 9 horas, a partir de la inoculacion.
Durante el proceso se controlaron la temperatura, a un valor de 30 °C £0,1vy el
nivel de espuma mediante la adicibon manual de antiespumante que constituye

una emulsion de silicona 20% v/v.
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2.2.3 DETERMINACION DEL k.a

El coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno se determin6 de acuerdo al

meétodo dinamico de dos etapas propuesto por Taguchi y Humphrey, 1966.

Este método utiliza la respuesta transitoria que ocurre a causa de los cambios de
concentracion de oxigeno disuelto, que en el presente estudio, se midieron cada
hora, mediante un electrodo polarografico esterilizable marca Mettler Ingold,
modelo InPro 6800, de 120 mm de altura de inmersion, las concentraciones se
captaron por medio de un transmisor de la misma marca, modelo M300, con una

precision de +0,1 ppm.

La tasa de cambio de la concentracién de oxigeno disuelto se describe mediante
la ecuacion [2.32] que hace referencia al balance de oxigeno durante la

fermentacion batch.

dC,

W =kra * (CL'CL) - QOQ*X [2'32]

Donde:

C.: concentracion de oxigeno disuelto a un tiempo definido

CL : concentracion de saturacion de oxigeno disuelto

k;a:  coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno desde la burbuja hacia

el medio liquido

Qo'

,- tasa especifica de respiracién microbiana

X: concentracion de microorganismo en el medio.

La primera etapa del método permite establecer la tasa de absorcion de oxigeno
de la poblacién microbiana (OUR oxygen uptake rate) para lo cual se debid
suspender el suministro de aire al reactor, observandose la consecuente
disminucién de la concentracion del oxigeno disuelto, debido a la respiracion

celular.
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Durante esta etapa se trabajé con una concentracién de oxigeno disuelto superior
a 0,13 ppm, que es la concentracion critica para la levadura de panificacion. Esto
se hizo con el objetivo de que la poblacién microbiana no se deteriore por falta de

oxigeno en el medio.

En este caso la tasa de absorcion de oxigeno por parte de la poblacion
microbiana esta representada por la pendiente de la recta que se obtuvo al

graficar C_ versus t, durante esta etapa.

La segunda etapa del método permite determinar la tasa de transferencia de
oxigeno (OTR oxygen transfer rate) para lo que se reinicié el suministro de aire al
reactor, obteniéndose la elevacion de la concentracion de oxigeno disuelto. Estas
condiciones, se representan mediante la integracion de la ecuacion que describe

el balance de oxigeno en la fermentacién batch.

C-Cu\ _, .
In (C-—CL> =kra (tz-t»]) [233]

Donde:

C: concentracion de oxigeno disuelto que se alcanza en estado estacionario al

finalizar la segunda etapa del método

CLo: concentracion de oxigeno disuelto con la que se inicia la segunda etapa del

método
C.: concentracion de oxigeno disuelto a un tiempo definido
ty: tiempo en el que inicia la segunda etapa del método
to: tiempo a una determinada concentracion de oxigeno disuelto.

De esta manera se determind el coeficiente volumétrico de transferencia de

oxigeno, que se representa como la pendiente de la recta que se obtuvo al
graficar In[(C-C(,)/(C-C_)] versus (t2-t1).

Para el caso de los modelos, el electrodo de oxigeno disuelto estaba ubicado tan

cerca al sistema de agitacion que la determinacion del k a se vio afectada por las



67

corrientes turbulentas que arrastraban burbujas de aire a la membrana del
electrodo y provocaban oscilaciones anormales en la medicion de la
concentracion de oxigeno disuelto. Por esta razén fue necesaria la
implementacion un acople de medicion fabricado en vidrio Pyrex, cuyo esquema

se presenta en la siguiente figura:

Electrodo de

Salida a la k” oxigeno disuelto

atmosfera \
o

—

CABEZAL 277

NIVEL DEL
avd SUSTRATO
o
. ° P
Burbujas /% o
0o
atrapadas OOA

Medicion libre de
burbujas y
turbulenci:

Figura 2.9.Esquema del acople para la medicién de oxigeneltiisen los modelos

Este ensamble adicional funciona de manera que la corriente turbulenta
impulsada por la velocidad de agitacién ingrese por la entrada A y mientras
atraviesa la parte curva C lo haga sin las burbujas de aire, que quedan atrapadas
como se indica en la figura anterior, ademas que el fluido pierda energia y se
encuentre en régimen laminar alrededor del electrodo, con lo que se logra un
contacto eficiente entre el sustrato y la membrana del electrodo, permitiéndose asi

una medicién real de la concentracion de oxigeno disuelto.
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2.2.4 MEDICION DE LA POTENCIA POR UNIDAD DE VOLUMEN

La potencia de agitacion se determinG como la potencia eléctrica transferida al
motor que impulsa el sistema de agitacion, bajo condiciones controladas de
aireacion. Para esto se midieron tanto la corriente como el voltaje en los bornes

respectivos de los mddulos de control, en el prototipo y en los modelos.

La corriente se midié con una pinza amperimétrica de corriente continua marca
Fluke modelo Y8100, y el voltaje mediante un multimetro marca Fluke con una

precision de +0,1 V.

La potencia por unidad de volumen, con aireacion, se calculdé de acuerdo a la

ecuacion siguiente:

<lT
<
3

[2.34]

Donde:
P/V: potencia de agitacion con aireacion por unidad de volumen

I: corriente generada en el motor
V: voltaje generado en el motor

Vgop:  volumen de operacion en el reactor

2.2.5 MEDICION DEL CRECIMIENTO MICROBIANO

La concentracion de levadura en el medio de cultivo, que corresponde a la
biomasa producida durante el proceso se determind mediante la medicion de la
absorbancia con un espectrofotometro de luz visible marca Thermo Spectronic
modelo 4001, a una longitud de onda de 600 nm, de acuerdo a lo descrito en
Madigan et al., 2004.
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Durante la fermentacién, se recogié una muestra de 20 mL cada hora, para el
caso del prototipo, y una de 5 mL en el caso de los modelos. Las muestras se
homogenizaron agitando manualmente con un agitador de vidrio. Para la medicion
se coloco la muestra en una celda de vidrio del espectrofotbmetro y luego se

procedio a la lectura respectiva.

Para relacionar la absorbancia con la concentracion de levadura se construy6 una
curva de calibracion estandar, entre concentraciones de levadura desde 0,1%

hasta 2 %, que se puede observar en el Anexo IlI.

2.2.6 ESTUDIO DE LA REOLOGIA DEL MEDIO DE FERMENTACION

El estudio reolégico del medio de fermentacion se realiz6 Unicamente en el caso
del prototipo. Esto se debié a que el método requeria 10 mL de muestra como
minimo, y a que, en el caso de los modelos no habria sido posible recoger
muestras mayores a 5 mL porque se afectaria la relaciéon diametro del reactor —
nivel del liquido que, como se ha mencionado, constituye un principio de similitud

geomeétrica importante para el proceso de escalado, que se debia cumplir.

Para realizar el estudio reologico la viscosidad del medio debié medirse cada hora
durante el proceso fermentativo. El procedimiento para la medicion de la
viscosidad se detalla a continuacion:

1. Se limpid el viscosimetro con hexano y se esterilizd en la estufa a 100 °C
durante 30 minutos.

2. Se carg6 una muestra de 15 mL a través del tubo A, porque esta cantidad
garantiza que el nivel del liquido se encuentre entre los niveles J y K
recomendado en el método descrito por el fabricante del equipo.

3. Se tapondé el tubo B para evitar el ingreso de aire, y se aplicé succion en el
tubo C hasta que el nivel del liquido alcanzo6 la mitad de la altura del bulbo D.

Inmediatamente se removio la succion del tubo C, se retiré el tapén del tubo B, y
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se tapond la entrada de aire por el tubo C hasta que el liquido contenido en el
tubo B hubo descendido hasta el fondo del bulbo H.

4. Se retiro luego el tapon del tubo C, y se midio el tiempo necesario para que el
liquido recorriese la distancia entre la marca E y la marca F.

5. Para concluir la determinacion, se calculd la viscosidad del medio de
fermentaciéon multiplicando el tiempo mencionado anteriormente por el factor
0,03073 centistokes/segundo, constante proporcionada por el fabricante, que
segun el certificado de calibracion, es independiente de la temperatura, y es

propia para cada viscosimetro de Ubbelohde.

Esta medicidon se realizO mediante un viscosimetro de Ubbelohde para liquidos,

marca Cannon modelo A781, que se muestra en la Figura 2.10.
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Figura 2.10.Esquema del viscosimetro de Ubbelohde utilizada pkestudio reoldgico

del medio de fermentacion.
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2.3 VERIFICACION DEL MODELO MATEMATICO DE
ESCALADO

2.3.1 APLICACION DEL PROTOCOLO DE ESCALADO

El protocolo de escalado es el conjunto de procedimientos consecutivos que se
presentan, en forma de diagrama de flujo ANSI, en la Figura 2.11.

La aplicacion de este protocolo permitid la determinacion de la velocidad de
agitacion, y de la tasa de aireacion, con las que se ejecutaron las fermentaciones

en los reactores de 14y 150 L, respectivamente.

Esto se hizo con la finalidad de verificar si al mantener el valor de k,aen 1,235 x
102 s™, que en la escala de 2 L produjo la mayor productividad, se podrian
reproducir estos resultados en los reactores de 14 y 150 L.

Para fijar las condiciones de operacién ya sea en el reactor de 14 L o en el de 150
L, se consideraron las limitaciones de velocidad de agitacion de los médulos de
control, y el flujo de aire maximo que se pudo medir con los rotametros

disponibles en los equipos.

Ademas se debid asegurar que las condiciones de operacion seleccionadas
estuvieran dentro del rango con el que se determindé el modelo de escalado
porque el modelo obtenido en este trabajo es valido solamente para los rangos

reportados.
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Figura 2.11.Protocolo de escalado para la determinacion deoladiciones de operaciéon

en las escalas de 14 y 150 L.
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2.3.2 PROCESOS FERMENTATIVOS PARA VERIFICAR EL MODELO DE
ESCALADO

Como se ha dicho, para verificar el modelo matematico del escalado, se
realizaron fermentaciones en el reactor de 14 L, y en el prototipo. Esto se realiz
con los valores de velocidad de agitacion y tasa de aireacion establecidos
mediante la aplicacion del protocolo de escalado mencionado en la seccion

anterior.

Los parametros propios del proceso tales como la composicion del sustrato, la
concentracion de la levadura en el inéculo, el tamafio de inéculo, y los valores de
pH y temperatura fueron los mismos que se usaron durante el trabajo para la
estimacion de la influencia de la agitacion, aireacion y de los parametros de

escalado en el k a.

Todos los procesos fermentativos se llevaron a cabo durante ocho horas contadas
a partir de la inoculacion del microorganismo en el medio. El crecimiento de la
levadura, el valor de k ay la potencia por unidad de volumen se determinaron por

medio de la metodologia mencionada anteriormente.
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3 RESULTADOS Y DISCUSION

3.1 DISENO DE LOS REACTORES MODELODE 2Y 14 L

Con referencia al disefio del sistema de agitacion, a continuacion en la Tabla 3.1
se presentan las dimensiones de los agitadores disco-turbina de cuatro paletas,

correspondientes a los modelos de 2y 14 L.

Tabla 3.1.Dimensiones de los agitadores disco-turbina pectentes a los modelos

Parametro Modelo Modelo
de 14 L de2L
Didmetro del agitador (Di) 7,32 cm 3,72 cm
Ancho de la paleta (Hi) 1,83 cm 0,93 cm
Alto de la paleta (Li) 1,46 cm 0,74 cm
Diametro del disco del agitador 4,73 cm 2,41 cm

De igual manera en la Tabla 3.2 se muestran la ubicacion entre los agitadores, asi
como el nivel del liquido y el volumen de operacion. Se puede observar que la
distancia entre el agitador inferior y el fondo del reactor es igual a la distancia
entre el agitador superior y el nivel del liquido, ademés se evidencia que la
distancia entre agitadores es 1,3 veces el diametro del agitador, lo que garantiza
una mezcla efectiva en el reactor de acuerdo al rango de 1,0 a 1,5 establecido por
Doran, 1995.

Esto se debe a que si los agitadores se colocan demasiado separados se forman
zonas sin agitacion entre ellos, mientras que si se colocan demasiado juntos se
produciran corrientes de flujo que interfieren unas con otras e interrumpen la

circulacion.
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Tabla 3.2.Relaciones para la ubicacion de los agitadore$ protipo y valores de
disefio para los modelosde 2y 14 L

, Prototipo Modelo de | Modelo de
Parametro 141 oL
Valor Relacion
Volumen de operacién 100,00 L - 12,90 L 1,70 L
Nivel del liquido 68,80 cm 1,55 Dt 34,04 cn 17,80 ¢
Distancia entre agitadores 18,90 cm 1,30 Di 9,52cm 4,84 cm
Distancia entre el agitador | o) 1,03 Di 7,50 cm 3,80 cm
superior y el nivel del liquido
. Dls'tanC|a entre el agitador 15.50 cm 1,03 Di 7.50 cm 3.80 cm
inferior y el fondo del reactor

Adicionalmente, se debe indicar que se determiné el didmetro del eje de agitacion
en 0,46 cm tanto para el modelo de 2 L cuanto para el de 14 L, porque este valor

asegura que el sistema de agitacion sea capaz de soportar un torque de 500

k_g>/cm2 cuando gire con una velocidad de 1 000 rpm maximo.

También se presentan, en las Figuras 3.1 y 3.2, las relaciones entre el diametro
de burbuja y la velocidad de agitacion que se usaron para disefiar el aspersor de
aire en los modelos de 2 y 14 L. Los resultados que se presentan en estas figuras

se evaluaron desde 480 y 300 rpm hasta 1 000 rpm, a intervalos de 100 rpm.

Los limites inferiores de estos rangos se escogieron porque constituyen las
velocidades minimas de agitacion para que el sistema funcione dentro de un
régimen turbulento de agitacion, y el limite superior porque corresponde a la

maxima velocidad obtenible en los médulos de trabajo.
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Figura 3.1.Variacion del didametro de la burbuja con la veladidle agitacion, evaluada a
dos tasas de aireacion en el modelo de 2 L
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Figura 3.2.Variacion del didametro de la burbuja con la veladidle agitacion, evaluada a
dos tasas de aireacion en el modelo de 14 L
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En las graficas anteriores se puede observar que, a medida que aumenta la
velocidad de agitacion el diametro de la burbuja disminuye. De hecho, para cada
uno de los modelos el incremento del diametro de burbuja en el rango bajo de la

velocidad de agitacion, es mayor que en el rango alto.

Asi por ejemplo, a velocidades de agitacion bajas, los diametros de burbuja varian
significativamente desde 5,89 mm hasta 6,80 mm, mientras que a velocidades de
agitacion altas la variacion es minima desde 2,44 mm hasta 2,82 mm en el caso
del modelo de 2 L. El comportamiento es el mismo en el modelo de 14 L, donde a
velocidades bajas la variacion va desde 6,27 mm hasta 7,40 mm y a velocidades

altas desde 1,48 mm hasta 1,75 mm.

Esto se debe a que cuando la velocidad de agitacion aumenta, el esfuerzo

cortante del sistema de agitacién ocasiona una mayor ruptura de las burbujas.

Es posible observar, asi mismo, que para un rango alto de velocidades de
agitacion, la elevada turbulencia que se logra hace que el diametro de la burbuja
alcance valores practicamente constantes debido a que la fuerza de corte se

convierte en un factor relativamente insignificante.

También se muestra, en la Tabla 3.3, los resultados de la aplicacion del modelo

esférico para la formacion de la burbuja desde el orificio del aspersor.

Estos resultados también permiten constatar que mientras la velocidad de
agitaciéon aumenta, el diametro y el volumen de la burbuja, asi como el tiempo de

desprendimiento de la burbuja disminuyen.

Esto se debe a que la fuerza de arrastre se incrementa con el aumento de la
velocidad, lo que hace que la burbuja se desprenda mas rapido y ademas alcance

menor tamafo.
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Tabla 3.3.Resultados del modelo esférico para la formacidia derbuja desde el orificio

enlos modelosde2y 14 L

Velocidad de Diametro de Volumen de la Tiempo de
Reactor o . . i
agitacion burbuja burbuja desprendimiento
Modelo 3
[rpm] [mm] [m”] [ps]
550 5,6 9,45 x 19 14
2L 700 4,5 5,35 x 18 12
900 3,5 2,48 x 19 8
400 5,2 7,35 x 18 14
14 L 600 3,6 2,562 x 19 8
800 2,8 1,42 x 1B 6

El esquema de formacion de la burbuja desde un orificio del aspersor, cuyo
diametro es 1,3 mm, se presenta en las Figuras 3.3 y 3.4 para los modelos de 2 y

14 L, respectivamente.

Luego de analizar la formacion de la burbuja mediante las simulaciones, a
intervalos de tiempo de 2 ps, se puede constatar que el desprendimiento ocurre,
en ambos casos, a los 14 us, a pesar de haberse evaluado a diferentes

velocidades de agitacion.

Esto se explica, atendiendo al hecho de que el tamafio de las paletas del agitador
es diferente para las escalas modelo de 2 y 14 L, y a que esto genera una
velocidad de punta diferente en cada caso, factor que influye en la fuerza de

arrastre de la burbuja.
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Figura 3.3.Esquema de formacion de la burbuja desde el arifiel aspersor en el
modelo de 2 L, evaluado a 550 rpmy 1 VVM
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Figura 3.4.Esquema de formacion de la burbuja desde el arifiel aspersor en el
modelo de 14 L, evaluado a 400 rpm y 1VVM
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Finalmente, en la tabla siguiente se muestran las dimensiones del aspersor de
aire de tuberia perforada con arreglo en cruz para los modelos. Ademas, se
presenta la presion de aire a la entrada del aspersor que se usO en los
experimentos, que son valores calculados mediante el modelo de formacion de la

burbuja desde el orificio.

Tabla 3.4.Dimensiones del aspersor de aire en las escalaslonod

Parametro Prototipo Modelo de Modelo de
P 14 L 2L
Longitud de conduccién 7,0cm 3,5¢cm 1,8cm
Diametro de la conduccion 0,8 cm 0,4 cm 0,4 cm
Diametro del orificio 1,2 mm 1,3 mm 1,3 mm
Ndmero de orlflleos 18 4 4
por conduccion
Presion de entrada de aire ) 15 psi 20 psi
al aspersor

A continuacion se presentan, en las Figuras 3.5, 3.6 y 3.7, los resultados del
disefio de la chaqueta de enfriamiento, generados mediante la simulacion del
proceso de produccion de biomasa en el reactor modelo de 2 L, con la finalidad

de buscar un espesor de chaqueta que produjese la respuesta mas estable.

Las oscilaciones que pueden observarse se deben a la inercia del sistema que se
hace ostensible cuando el controlador aumenta el flujo de agua de enfriamiento
para mantener la temperatura en el valor requerido para el crecimiento
microbiano, ya que esta temperatura se incrementa como resultado del aumento

de la poblacion de levaduras, que genera mayor calor de fermentacion.
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Figura 3.5. Espesor de la chaqueta aplicando la ecuaciéon exapie Hilbert y Knudsen-
Katz para conveccion forzada alrededor de un cidind
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Figura 3.6. Espesor de la chaqueta aplicando la ecuacion emapie Donohue para

conveccion forzada por el lado de la coraza emdatebiadores de tubos concéntricos
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Figura 3.7.Espesor de la chaqueta aplicando la ecuacion exapiei Coulbourn para
conveccion forzada por el lado de la coraza emdatebiadores de tubos y coraza.

En los graficos anteriores se evidencia que al aplicar la ecuacién empirica de
Donohue para la estimacion del numero de Nusselt en conveccion forzada en
intercambiadores de tubos concéntricos, los resultados son mas inestables que
cuando se aplica la ecuacion de Hilbert y Knudsen-Katz para conveccion forzada
alrededor de un cilindro, y la de Coulbourn para conveccién forzada por el lado de
la coraza en intercambiadores de tubos y coraza con deflectores, siendo esta

altima la que produce los mejores resultados, por ser mas estables.

Es de sefalar que, aiun cuando se aplicaron diferentes parametros de control
como ganancia proporcional y tiempo integral, los resultados de variabilidad que
se presentan en la Tabla 3.5 demuestran que a pesar de las oscilaciones
obtenidas, y considerando los picos superiores e inferiores, en todos los casos el
valor adecuado para el espesor de la chaqueta correspondiente al modelo de 2 L

es 1,21 cm.
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Tabla 3.5.Parametros de control y resultados de estabiliddd eariacion del espesor de

la chaqueta en funcién del tiempo obtenidos emialacion.

Ecuacién empirica para la transferencia de calor po
conveccion en la chaqueta

Parametro
Knﬁgggrr]t-iatz Donohue Coulbourn
Ganancia del controlador 11,00 gpm/°C 13,72 gpm/9C 14,60 gpm/°C
Tiempo integral controlador 0,60 h 0,37 h 0,35 h
Pico superior maximo 1,21 cm 1,41 cm 1,21 cm
Pico inferior minimo 0,97 cm 1,01 cm 1,01 cm
Espesor adecuado 1,21 cm 1,21 cm 1,21 cm

En la Tabla 3.6 se muestran las dimensiones de las chaquetas de los modelos de
2y 14 L. De su observacion es posible constatar que, a pesar de que el volumen
de operacién aumenta significativamente de una escala a otra, el espesor de la
chaqueta no aumenta proporcionalmente al incremento de los respectivos
volimenes. Esto se debe a que este parametro de disefio influye Unicamente en
el tiempo de estabilizacion del sistema después del arranque porque el calor que

la fermentacion libera es muy pequefio.

Tabla 3.6.Dimensiones de las chaquetas de los modelos yrakeitipo

Pardmetro Prototipo Modelo de Modelo de
P 2L 14L
Altura de la chaqueta 47,6 cm 17,3 cm 34,0cm
Espesor de la chaqueta 2,44 cm 1,21 cm 1,42 cm
Espesor de la pared dg ) 1.59 mm 1.60 mm
la chaqueta
Volumen de la chaqueﬂa 30L 0,8L 26L
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3.2 INFLUENCIA DE LA AGITACION, AIREACION Y DE LOS
PARAMETROS DE ESCALADO EN EL k.a

3.2.1 ANALISIS DE LA VISCOSIDAD DEL MEDIO DE FERMENTACION

La variacion de la viscosidad cinematica del medio con respecto al tiempo durante
los procesos fermentativos realizados en el prototipo se presenta en la Figura 3.8.
Para la realizacién de este trabajo se consideraron diferentes combinaciones de
velocidad de agitacion y tasa de aireacion con la finalidad de analizar la influencia

de estos parametros sobre la evolucion de los valores de la viscosidad.

Se estudiaron las ocho combinaciones posibles, seleccionandose de entre ellas
las combinaciones mas baja, la mas alta y aquella con la que se alcanzé la mayor

productividad de levadura de panificacion.
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Figura 3.8.Variacion de la viscosidad del medio para diferectembinaciones de

velocidad de agitacion y tasa de aireacion entdosgsos realizados en el prototipo
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El analisis de estos resultados muestra que se obtiene la mayor productividad al
aumentar la velocidad de agitaciéon, porque al hacerlo, se incrementa la fuerza de
corte, esto aumenta la concentracion de oxigeno disuelto y, a la vez, facilita su

absorcion por parte del microorganismo

Ademas de lo dicho, se debe indicar que se observa que para la combinacion mas
productiva la viscosidad cinematica es mayor con respecto a las otras
combinaciones durante el periodo comprendido entre la segunda y quinta horas
del experimento, porque este periodo coincide con la etapa de crecimiento
exponencial a las condiciones de pH, temperatura, y concentracion de levadura

en el indculo, y a la composicion del sustrato establecidas en este trabajo.

Por otra parte, se encontr6 que el porcentaje de desviacion con respecto al
promedio referido a los valores de viscosidad cinemética, durante las nueve horas
qgue duran los procesos fermentativos, fue de 0,69% para la combinacibn mas
baja, 0,58% para la mas alta y 1,04% para la combinacion mas productiva. Esto
permite confirmar que la viscosidad cinematica se mantiene constante con el

tiempo.

Es importante recalcar que, en general, en el caso de los fluidos en estado
liquido, la viscosidad cinemética varia solo con la temperatura, y que si ésta se
controla y mantiene en un valor de 30 °C, entonces la viscosidad dindmica
también se mantendra constante a lo largo del tiempo. Por esta razon el
comportamiento reolégico del medio corresponde al de un fluido newtoniano,

siempre y se trabaje con una concentracion de levadura de 2,5% en el inéculo.

Cabe sefalar que en este trabajo se corrobor6 que, como se conoce, el
comportamiento reolégico del medio de fermentacion es funciébn de la
concentracion de levadura en el in6culo. Esto se afirma porque al realizar un
ensayo de prueba con una concentracion de levadura de 5% en el indculo, la
poblacién microbiana crecié de forma que la concentracién de oxigeno disuelto
disminuy6 desde 4,5 ppm hasta 1,0 ppm en la segunda hora de ensayo, y la
viscosidad cinematica aumenté hasta 0,146 cstk/s, dando como resultado un

medio de reologia no newtoniana.
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3.2.2 EVALUACION DE LA POTENCIA POR UNIDAD DE VOLUMEN EN
FUNCION DE LA AGITACION Y AIREACION

En la tabla 3.7 se presentan los resultados que relacionan la velocidad de
agitacion, y la tasa de aireacion con la potencia transferida por unidad de

volumen.

Tabla 3.7.Potencia por unidad de volumen en Wardiferentes combinaciones de

velocidad de agitacion y tasa de aireacion en lodetos y el prototipo.

Prototipo 0,24 VVM 0,47 VVM
200 rpm 7 196,65 7 152,50
300 rpm 13 914,51 13 157,10
400 rpm 23 526,20 21 505,76
500 rpm 37 726,39 33 544,61

Modelo de 14 L 0,74 VVM 1,24 VWM
400 rpm 28 855,81 28 564,34
500 rpm 40 229,46 37 581,40
600 rpm 51 455,81 50 190,70
700 rpm 63 116,28 60 358,14

Modelode 2 L 1,47 VVM 2,06 VVM
550 rpm 288 426,47 285 705,88
650 rpm 347 108,82 344 604,90
750 rpm 409 565,69 406 893,14
820 rpm 453 362,75 448 404,90

En todas las escalas se puede observar que la potencia transferida por unidad de
volumen aumenta con la velocidad de agitacion, esto se debe a que, ademas de

que el incremento en la velocidad de agitacion implica un aumento de la potencia
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efectiva transferida al eje, también implica un aumento del arrastre de las burbujas
de aire desde el disco de la turbina hacia el seno del fluido. Esto ocasiona que la
retencion de aire en la region del agitador disminuya provocando por consiguiente

el aumento de la potencia consumida.

Al contrario de lo indicado anteriormente, la potencia por unidad de volumen
disminuye con el aumento de la tasa de aireacion. Esto se debe a que la mejor
aspersion de burbujas de aire reduce la densidad del medio y da lugar, ademas, a
la formaciéon de cavidades de aire, producto de la acumulacién y coalescencia de

las burbujas que se encuentran en la region cercana a las paletas del agitador.

Ademas, si se considera que en el prototipo se trabajé con tasas de aireacion
cuya diferencia es tan solo de 0,2 VVM, y con velocidades de agitacion apartadas
de la velocidad minima de operacion en régimen turbulento que es 75 rpm,
mientras que en los reactores modelo las tasas de aireacion difieren entre si en
0,5 VVM vy las velocidades de agitacion son cercanas a la velocidad minima de
operacion en régimen turbulento. Esto provoca que al evaluar la potencia por
unidad de volumen en el prototipo, a una velocidad de agitacion constante y tasa
de aireacion variable, la diferencia entre los valores de potencia sea menor que en
los reactores modelo, ya que el efecto de la agitacion es mucho mas elevado en

flujos de aire altos que en flujos bajos. (Shukla et al., 2001)

3.2.3 EFECTO DE LA POTENCIA POR UNIDAD DE VOLUMEN EN EL k.a

El estudio de la influencia de la transferencia de potencia por unidad de volumen
sobre el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno se presenta en las
Figuras 3.9, 3.10, y 3.11, que corresponden respectivamente, al prototipo y a los

modelos.
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aireacion en el modelode 2 L

En todas las escalas se puede observar que el coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno aumenta a medida que la potencia por unidad de

volumen y la tasa de aireacién aumentan.

Esto se debe a que al trabajarse con un sistema de agitacién conformado por tres
agitadores tipo disco-turbina, la corriente de aire se desplaza desde el aspersor
hacia la punta del agitador, donde probabilidad de ruptura de las burbujas de aire
es mayor. Esta caracteristica es inherente al disco-turbina y se fundamenta en
qgue la interaccién entre las burbujas de aire y el disco del agitador, hace que
éstas se trasladen hacia las paletas, rompiéndose, provocando sin embargo que,
a cualquier tiempo, exista una minima cantidad de burbujas que se dispersan por

los costados del reactor, sin romperse.

Con este tipo de agitador la ruptura es mayor y la concentracion de oxigeno
disuelto aumenta a medida que aumentan la velocidad de agitacion y la tasa de
aireacion, produciendo que la tasa de transferencia de oxigeno sea mayor que

con otros agitadores.
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Figura 3.12.Variacion dek_a en funcién de la velocidad de agitacion en elgiiod y en
los modelos a dos tasas de aireacion.

Por otra parte, como se puede apreciar en la figura 3.12, la tendencia general de
la variacién de k.a en funcion de la velocidad de agitacion es logaritmica en el

prototipo, y en el caso de los modelos también, aunque cuasi lineal.

Esto se explica porque, como se ha mencionado anteriormente, en el prototipo se
trabajo con velocidades de agitacion superiores al limite minimo para régimen
turbulento (75 rpm) en esa escala, provocando que los incrementos del k a sean
cada vez mas pequefios (asintéticos). En los modelos, por el contrario, al
trabajarse con velocidades de agitacion cercanas a la velocidad minima de
operacion en régimen turbulento, 480 rpm y 300 rpm para el reactor de 14y 2 L
respectivamente, los incrementos en el k a son elevados respecto de la velocidad

de agitacion y por consiguiente con respecto a la potencia por unidad de volumen.
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3.2.4 CINETICA DE CONSUMO DE OXIGENO POR PARTE DE LA
POBLACION MICROBIANA

La cinética de consumo de oxigeno es la variacion de la tasa especifica de
consumo de oxigeno de la poblacion microbiana durante el proceso de
fermentacién. Esto se muestra en la Figura 3.13, en donde se puede apreciar la
influencia del crecimiento de la levadura en el consumo de oxigeno, en el

prototipo y en los modelos.

La tasa especifica de consumo de oxigeno se evalla para la combinacién de
velocidad de agitacion y tasa de aireacion que genera la mayor productividad del
proceso. En el caso del prototipo es 400 rpm y 0,24 VVM, para el modelo de 14 L
es 500 rpmy 1,24 VVM y para el modelo de 2 L es 650 rpm y 2,06 VVM.

0,25

600 rpm 1

0,20 \EE (l 2,06 VVM J
0,15 '

' / J 500 rpm
0,10 /

1,24 VVM

Q O, (mgO,/glev. s)

0.05 400 rpm
’ 0,24 VWM J
0,00 &
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9

Tiempo de fermentacion (h)

=o—Prototipo =0—Modelo 14L =A—Modelo 2L

Figura 3.13.Tasa especifica de consumo de oxigeno por pattepidblacion microbiana

en los modelos y el prototipo.
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En la figura se puede apreciar que, en todos los casos, la tasa especifica de
consumo de oxigeno exhibe un maximo mas cercano a la primera hora de
proceso que a la segunda, que corresponde al comienzo de la fase de crecimiento

exponencial.

También puede constatar que, a partir de este punto, la tasa de consumo de
oxigeno disminuye hasta que, hacia la quinta hora de fermentacion, cuando la
fase de crecimiento exponencial ha terminado, se podria considerar que adquiere
un valor cuasi constante, que corresponde a una fase estacionaria en la que la
velocidad de propagacion de levadura disminuye en forma notable respecto de la

anterior.

Ademas, en la figura puede observarse que la tasa especifica de consumo de
oxigeno en el prototipo es siempre menor que en los modelos. Esto sucede
porque si bien la tasa especifica de consumo aumenta cuando la productividad
disminuye, lo que es comparable Unicamente cuando en escalas diferentes se

trabaja con la misma tasa de aireacion.

En este trabajo, en el prototipo se opera con una tasa de aireacion de 0,24 VVM
donde la productividad es 0,315 glev/mL y en los modelos de 2y 14 L se operan
con 2,06 y 1,24 VVM obteniéndose una productividad de 0,389 glev/mL y 0,408
glev/imL respectivamente. Los resultados demuestran que aun cuando la
productividad sea mayor, la influencia de la tasa de aireacion ocasiona que la tasa

especifica de consumo de oxigeno se incremente.

3.2.5 OBTENCION DEL MODELO MATEMATICO DE ESCALADO

Este modelo matematico se basa en la relacion entre los parametros de escalado,
gue son: (1) Potencia por unidad de volumen; (2) La velocidad superficial de aire,
y (3) El coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno.



Estos parametros estan relacionados mediante la ecuacion [3.1], que constituye la
expresion mas empleada en los casos de sistemas de fermentaciébn con

comportamiento reolégico newtoniano (Cooper et al., 1944).

Donde:

a

ka=C* (;) *(Vs) B

kya:  coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno

P/V: potencia de agitacion con aireacion por unidad de volumen

Vs: velocidad superficial de aire

C: constante de correlacién

ay B: exponentes de correlacion

Los valores de la constante y los exponentes de la expresion correspondientes
tanto al prototipo como a los reactores modelo se presentan en la Tabla 3.8, estos
pardmetros se estimaron por ajuste funcional de los datos experimentales
obtenidos durante el transcurso de este trabajo mediante el programa PASW

Statistics version 18.0 que, ademas, permite realizar un analisis estadistico

ANOVA que se muestra en el Anexo V.

Tabla 3.8.Constantes y coeficientes de la relacion entr@domé&metros de escalado y el

k.a en los modelos y el prototipo.

[3.1]

Parametro Prototipo gAeO(iTOL '\ggdze:f)
ConstanteC 1,061 x 10 5,784 x 10 7,819 x 10"
Exponenten 0,411 0,358 1,569
Exponented 0,177 0,133 0,228
Coeficiente de regresiénZF 0,832 0,997 0,993
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Los coeficientes de regresién para los modelos son mayores a 0,99, lo que
demuestra que en el caso de los modelos se satisface la relacion de Cooper.

En el caso del prototipo el coeficiente de regresion es bajo. Por esta razén fue
necesario modificar la expresion mediante la adicion de una constante adicional,
como se indica en la ecuacion siguiente:

P 0,144
ka=0,015* (V +7 076,71) " (V)0 157 3.2]

Este ajuste a la ecuacion de Cooper, que aqui se propone, hace que el coeficiente
de regresién aumente a 0,991. La justificacion de este ajuste, obedece a que, a
diferencia de lo que sucede en los modelos, el aspersor de aire del prototipo gira
conjuntamente con el sistema de agitacién, provocando el by-pass de una
fraccion de las burbujas a través de la periferia del reactor, sin que pasen hacia
través de la zona de agitada, que es donde se produce la ruptura de las mismas.

La constante propuesta es 7 076,71 W/m?, y representa la potencia adicional por
unidad de volumen que se requeriria para romper las burbujas que circunvalan la
zona de agitacion en el prototipo, que es el factor que afecta su coeficiente

volumétrico de transferencia de oxigeno.

En todos los casos se observa que los exponentes de la correlacion de Cooper,
gue permiten establecer el grado de influencia de la agitacién y la aireacion sobre
el k. a estan dentro de los rangos establecidos por Garcia y Gomez, 2009 (0,4 a

1,7paraay0,3a0,7 parap).

En el caso del prototipo, el modelo de escalado evidencia que la aireacion tiene
mayor influencia sobre el kia y que, en los modelos,- por el contrario- el k .a es

influenciado en mayor magnitud por la velocidad de agitacion.

Por otra parte, a pesar de que los valores de la constante C varian de manera
significativa entre los modelos, esto no constituye un problema ya que si bien este
parametro depende de la geometria del agitador, es también funcion del tamafio

del reactor y de las unidades con el que se analiza el modelo de escalado.
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3.2.6  EVALUACION DE LA REGION EFECTIVA DE ESCALADO

Para determinar la region efectiva de escalado se analiza la variacion de la
concentracion final del producto de interés del proceso con respecto al valor de
kia. La variacion se presenta en las Figuras 3.14, 3.15 y 3.16, para todas las
combinaciones de velocidad de agitacién y tasa de aireacion con las que se

ejecutaron los experimentos en el prototipo y en los modelos.

Del analisis de las figuras mencionadas se puede concluir que la region efectiva
de escalado esta constituida por una banda que abarca un +5% a ambos lados
del valor maximo de k,a que en todos los casos genera la mayor concentracion

final de levadura en el proceso.
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—
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0,30
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R o o o
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1,0E-02 1,4E-02 1,8E-02 2,2E-02 2,6E-02 3,0E-02
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Figura 3.14.Variacion de la concentracion final de levadurdustion delk a evaluada a

diferentes parametros de operacion en el prototipo
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En todos los casos se observa una tendencia “parabdlica” con un maximo a
determinadas condiciones de operacion, que constituye una tendencia general
independiente de la especie microbiana ya sea bacteria, levadura o moho.
(Quintero, 1981)

En esta investigacion el proceso de escalado se realiza desde la escala mas baja

de 2 litros hacia escalas superiores de 14 L y 100 L.

Por esta razdn, si la region efectiva de 5% en la escala mas baja, cuyo valor
méximo de kia es 1,235 x 10 s con una concentracion final de levadura de
0,256 g-lev/mL a una velocidad de agitacion de 680 rpm y una tasa de aireacion
de 1,47 VVM. Este valor para el coeficiente volumétrico de transferencia de
oxigeno se mantendra constante en las escalas superiores durante el proceso de

escalado.

La regidn efectiva permitir4 establecer las condiciones de operacion, velocidad de
agitacion y tasa de aireacion, con las que se obtiene la mayor productividad y el
valor del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno, que se debera
mantener constante en escalas superiores, con el objetivo de llevar a cabo un

proceso de escalado satisfactorio.

De esta manera, si se requiere escalar a un volumen de operacion mayor a 150 L,
se debera considerar que en ese caso la regidn efectiva de escalado esta definida
como el #5% a partir del valor de ka igual a 2,451 x 10% s* con una
concentracion final de levadura de 0,315 glev/mL operando con una velocidad de

agitacion de 400 rpm y una tasa de aireacion de 0,24 VVM.
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3.3 VERIFICACION DEL MODELO MATEMATICO DE
ESCALADO

3.3.1 CONDICIONES DE OPERACION OBTENIDAS EN EL PROTOCOLO DE
ESCALADO

La logica de escalado, explicada en forma detallada, permite la evaluaciéon de las

condiciones de operacion obtenidas al aplicar el protocolo de escalado.

Para aplicar el protocolo de escalado que se muestra en la Figura 2.11, se
requiere identificar la region efectiva de escalado a partir de la cual se elige el
coeficiente de transferencia de oxigeno que haya obtenido la mayor productividad
en la escala base, que en este trabajo donde se realiza un scale-up, es la escala
de 2 L. De los experimentos se puede establecer que este valor es igual a 1,235
x 102 s, y que debe mantenerse constante durante todo el proceso de escalado,

en todas las escalas.

Para ejecutar el escalado se selecciona o la potencia por unidad de volumen, o la
tasa de aireacion. Esto se debe realizar asi porque la tercera variable en el
modelo de escalado es el k a, que se obtuvo en la escala de 2 L, como queda
dicho.

De esta manera, y con lo fines consiguientes, se eligio en la escala de 14 L, una
tasa de aireacion de 3,5 L/min. Este valor se eligio debido a que el rotametro del
equipo sélo permitia el manejo de flujos con una aproximacion de +0,5 mL/min.
Con estos dos valores es posible despejar el valor de la potencia por unidad de
volumen del modelo de escalado, lo que permite establecer una velocidad de

agitacion de 440 rpm.

En el caso del prototipo, se fijé la velocidad de agitacion en 200 rpm, debido a que
es la condicion de operacion mas dificil de manejar en el médulo de control de
este equipo. Luego de aplicar el modelo de escalado de la forma antes indicada

se determind la tasa de aireacion debia ser 27,25 L/min.
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Una vez determinadas las condiciones de operacién en las escalas de 14y 150 L,
como se ha descrito, se llevaron a cabo experimentos de fermentacion, durante 8
h, para verificar que, usando las velocidades de agitacion y flujos de aire que se

han indicado se podia obtener la misma productividad en las tres escalas.

Los resultados de de esta verificacion se presentan y discuten en las secciones
siguientes.

3.3.2 EVALUACION DE LOS PARAMETROS Y FACTORES DE ESCALADO

Los parametros y factores de escalado que se establecieron de la manera que se

indica en la seccion anterior se presentan en la tabla a continuacion:

Tabla 3.9.Pardmetros y factores obtenidos en el procesocddae® desde el reactor

modelo de 2 L hacia los reactores modelo de l@slirprototipo de 150 L.

Modelo de Modelo de .
Parametro de 2L 14 L Prototipo
escalado
Valor Valor Factor Valor Factor
Velocidad de 680 440 0,65 200 0.29
agitacion [rpm]
Velocidad de punta 25,3 32,2 1,27 30,0 1,18
[m/min]
Potencia por unidad
de volumen [kW/r'?‘] 353,36 39,63 0,11 6,93 0,02
Coeficiente volumétricd
de transferencia 1,235 x 1C¢ 1,236 x 1¢ 1,00 1,241 x16| 1,00
de oxigeno [d]
Flujo de aire 3,50 9,50 271 27,25 7.79
[L/min]
Velocidad superficial 0,358 0,251 0,70 0,176 0,49
de aire [m/min]
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En la Tabla 3.9, se puede observar que en el proceso de escalado, al mantener el
k.a constante, la velocidad de agitacion disminuye y el flujo de aire aumenta a

medida que la escala es mayor.

Esta tendencia afecta la velocidad de punta del agitador, la potencia por unidad
de volumen y la velocidad superficial de aire que constituyen los parametros de
escalado que describen la cinemética y dinamica del proceso de agitacion, y en
consecuencia la ruptura de burbujas de aire que influye directamente en el

coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno.

Ademas de los parametros de escalado y los valores de operacion, se pueden
apreciar los factores de escalado. Estos factores no son mas que el cociente entre
el parametro de escalado de la escala mayor, y el de la escala base, en cada

caso.

Durante el escalado del proceso de levadura de panificaciébn se observa que el
factor de escalado correspondiente al coeficiente de transferencia de oxigeno

disuelto es igual a la unidad.

Esto permite confirmar, que en este trabajo, se cumple el criterio de escalado que
establece que el valor de k .a se debe mantener constante en todas las escalas, y
ademas permite verificar que mediante el modelo mateméatico de escalado es

posible estimar un valor de k a que es practicamente igual al valor experimental.

3.3.3 ANALISIS DE LA PRODUCTIVIDAD EN EL PROCESO DE ESCAL ADO

Para analizar la productividad en las tres escalas, se procedi6 a evaluar la cinética
de crecimiento microbiano, y se obtienen los resultados de la manera que se
muestran en la Figura 3.17, bajo las condiciones de operacion que se

determinaron al aplicar el protocolo de escalado.
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Figura 3.17.Crecimiento de levadura de panificacién duranfgeteso de escalado para

el prototipo y los modelos de 2y 14 L.

De la figura anterior se puede apreciar que, al comparar el perfil de crecimiento
microbiano en las tres escalas, la concentracién de levadura difiere ligeramente
s6lo durante las fases de adaptacion y de disminucion de la velocidad de
propagacion, que se refieren a la primera hora y al periodo comprendido entre la

sexta y octava hora respectivamente.

Esto se debe a dos factores: (1) El origen de la levadura de panificacion, que
aunque fue de igual procedencia, las condiciones del empaque comercial no
fueron las mismas, porque se tratd0 de diferentes lotes; y (2) La adicidon de
antiespumante, que hubo de incrementarse durante la sexta y séptima horas, lo
qgue afectd la medicion de la absorbancia, que fue la manera en que se determiné

la concentracion de levadura.

A pesar de estas pequefias discrepancias los resultados de la verificacion pueden
considerarse satisfactorios. Adicionalmente, en la Tabla 3.10 se presentan los

parametros que describen la cinética de crecimiento de la levadura.
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Tabla 3.10.Parametros de cinética de crecimiento microbianel @noceso de escalado

para el prototipo y los modelos de 2y 14 L

p Modelo de Modelo de .
Parametro oL 141 Prototipo
Concentracion inicial 0118 0118 0118
de levadura [g/mL] ’ ' ’
Tasa de crecimiento 0,158 0,157 0,161
microbiano [ht]
Concentracion final
de levadura [g/mL] 0,263 0,258 0,267

La desviacion promedio de los parametros cinéticos referidos a la tasa de
crecimiento microbiano y a la concentracion de levadura al finalizar de la fase de
crecimiento exponencial es 2% con respecto los valores correspondientes al

modelo de 2 L que constituye la escala base.

Esta dispersion baja permite establecer que luego de realizar el proceso de
escalado se alcanza la misma productividad en las tres escalas cuando se

mantiene constante el coeficiente de transferencia de oxigeno.
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4 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

4.1 CONCLUSIONES

1. El disefio del sistema de agitacion y de aspersion de aire, permite que los
modelos guarden similitud geométrica y dinamica con el prototipo, ya que fueron
disefiados de tal manera que se alcance un tamafo de burbuja que asegure un

coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno éptimo.

2. El coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno esta influenciado
mayormente por la agitacion en el caso de los modelos, y en el caso del prototipo
por la aireacion. Esto se debe a la diferencia que existe entre el proceso de

dispersion y ruptura de las burbujas de aire por parte del sistema de agitacion.

3. Este trabajo demuestra que el protocolo de escalado desarrollado es idoneo, y
sirve para escalar el proceso de produccion de levadura de panificacion de la

escalade 2 L alas escalas de 14y 150 L.

4.2 RECOMENDACIONES

1. Experimentar la metodologia desarrollada en el presente trabajo con diferentes
microorganismos, utilizando los modelos y el prototipo que se disefaron y

construyeron para este trabajo.

2. Estudiar la influencia de diferentes tipos de agitador, que sean principalmente
de flujo axial donde no hay suficientes datos de investigaciones anteriores, en el
proceso de dispersion y ruptura de las burbujas de aire que afecta directamente el

coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno.
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3. Analizar la influencia de la viscosidad en el coeficiente de transferencia de
oxigeno mediante el desarrollo de procesos fermentativos con sistemas cuyo

comportamiento sea marcadamente diferente al newtoniano.

4. Escalar el proceso de fermentacion para producir levadura de panificacion,
desde la escala piloto de 150 L hacia una escala industrial, con base en la
evaluacion de la region efectiva y modelo matematico de escalado obtenidos

durante el desarrollo de esta investigacion.
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ANEXO |

PLANOS DE CONSTRUCCION DE LOS REACTORES MODELO DE
2Y14L
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ANEXO Il

CALIBRACION DEL ROTAMETRO CORRESPONDIENTE AL
PROTOTIPO BIOLAFITTE

Tabla A.1. Flujo de aire en funcion del porcentaje de flu@ximo para el rotametro
perteneciente al prototipo BIOLAFITTE

Porcentaje de Flujo de aire Tasa de aireacion
ﬂUjO maximo [pie3/h] [L/min] [VVM]
100 135 63,71 0,64
90 120 56,63 0,57
80 105 49,55 0,50
70 85 40,12 0,40
60 60 28,32 0,28
50 40 18,88 0,19
120
100 g
£ o
é 80 /’(
2 60 /
[J) y = 0,513x + 28,345
< o R2= 0,991
T 40
[
8
g 20
0
10 30 50 70 90 110 130 150
Flujo de aire (pie °/h)

Figura A.1. Recta de calibracion del rotametro pertenecidnectotipo BIOLAFITTE



CURVA DE CALIBRACION PARA LA DETERMINACION DE LA

ANEXO Il

CONCENTRACION DE LEVADURA

Tabla A.2. Absorbancia para diferentes concentraciones dellgaa

Concentracion de Absorbancia
levadura [%]

0,0 0,000
0,1 0,367
0,3 0,892
0,5 1,255
0,7 1,464
1,0 1,700
1,5 1,936
2,0 2,081

2,5

2 /'*
1’5 /

5x4 +1,803x3 - 3

15x2 + 3,936x +

0,003

Absorbancia

R2=1,

000

0,5

1

15

Concentracion de Levadura (%)

2,5
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Figura A.2. Curva de calibracion de absorbancia en funciémd®hcentracion de
levadura
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ANEXO IV

EJEMPLO DE CALCULO PARA LA ESTIMACION DEL  k.a

El ejemplo de calculo se evalGa para la primera hora del proceso fermentativo
realizado en el reactor modelo de 2 L, bajo las condiciones de operacion de 820

rpmy 2 500 mL/min.

16
14 goo—B———
12
g
g 10
< :
-
S g
8 o
[
[
a
6 o
g
4
0 100 200 300 400 500 600 700 800
Tiempo (seq)

Figura A.3. Variaciéon de la concentracion de oxigeno disudlaphcar el método

dinamico en dos etapas para la determinaciok, del

En este caso la concentracion de saturacion de oxigeno disuelto es 14 ppm, y
durante la primera etapa de suspension de la aireacion esta concentracion
disminuye hasta 5,5 ppm obteniéndose alrededor de 80 datos con los que se
determinara la tasa de respiracion microbiana. Posteriormente en la segunda
etapa se reinicia la aireacion donde se alcanza el estado estacionario en 305

segundos.
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Tabla A.3. Concentracion de oxigeno disuelto en funcion @ehgio durante la etapa de

suspension de la aireacion.

Tiempo C. Tiempo C. Tiempo C. Tiempo C.
[sed] [mg/L] [sed] [mg/L] [sed] [mg/L] [sed] [mg/L]
0 14,0 100 12,2 200 10,2 300 8,1
5 14,0 105 12,1 205 10,1 305 8,0
10 14,0 110 12,0 210 10,0 310 7,8
15 13,9 115 11,9 215 9,9 315 7,6
20 13,8 120 11,8 220 9,8 320 7,5
25 13,7 125 11,7 225 9,7 325 7,4
30 13,6 130 11,6 230 9,6 330 7,2
35 13,5 135 11,5 235 9,5 335 7,1
40 13,4 140 11,4 240 9,4 340 7,0
45 13,3 145 11,3 245 9,3 345 6,9
50 13,2 150 11,2 250 9,2 350 6,7
55 13,1 155 11,1 255 9,1 355 6,5
60 13,0 160 11,0 260 9,0 360 6,4
65 12,9 165 10,9 265 8,8 365 6,3
70 12,8 170 10,8 270 8,7 370 6,2
75 12,7 175 10,7 275 8,6 375 6,0
80 12,6 180 10,6 280 8,5 380 59
85 12,5 185 10,5 285 8,4 385 57
90 12,4 190 10,4 290 8,3 390 5,6
95 12,3 195 10,3 295 8,2 395 55
16 ‘ |
Sl R N OUR = QO*X
12 \"’& 0,0216 mg @'seg
—~ 10 ~
=
(@]
é 8 y =-0,0216x + 1
O 6 R2= 0,996
4
2
0
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450
Tiempo (seg)

Figura A.4. Variacion de la concentracion de oxigeno disudliante la primera etapa de
la determinaciéon ded a
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Tabla A.4. Concentracion de oxigeno disuelto en funcion @ehgio durante la etapa de

reiniciacion de la aireacion.

Tiempo C. In - Tiempo C. In -
[seg] |[mg/L] | (CL-CJ/C-C2) | ** | [seq] |[mg/L] | (CL-CJCL-Cp)|
405 5,6 - - 495 11,9 1,38629 90
410 6,0 0,04879 5 500 12,1 1,48638 95
415 6,4 0,10008 10 505 12,2 1,54045 100
420 6,8 0,15415 15 510 12,3 1,59760 106
425 7,2 0,21131 20 515 12,4 1,65823 110
430 7,6 0,27193 25 520 12,5 1,72277 1156
435 8,0 0,33647 30 525 12,6 1,79176 120
440 8,4 0,40547 35 530 12,7 1,86587 1256
445 8,8 0,47957 40 535 12,8 1,94591 130
450 9,2 0,55962 45 540 12,9 2,03292 136
455 9,6 0,64663 50 545 13,0 2,12823 14p
460 10,0 0,74194 55 550 13,1 2,23359 145
465 10,3 0,81990 60 555 13,2 2,35138 150
470 10,6 0,90446 65 560 13,3 2,48491 155
475 10,9 0,99683 70 565 13,4 2,63906 160
480 11,2 1,09861 75 575 13,5 2,82138 170
485 11,5 1,21194 80 585 13,6 3,04452 180
490 11,7 1,29532 85 595 13,7 3,33220 190

4,0

3,5

3,0

25
ke

2,0 L

15

y=0,0171x-0,1744
R2=0,9926

In((C-C/(C-Cy))
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0,5

0,0
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(t,-ty) seg

Figura A.5. Determinacion deif a en la etapa de reiniciacion de la aireacion.
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ANEXO V

ANALISIS ESTADISTICO ANOVA DE LOS MODELOS DE
ESCALADO EN LOS REACTORES MODELO Y PROTOTIPO

Andlisis de regresion no lineal en el prototipo BIOLAFITTE

b
Modelo de Escalado: kka=a* (5 + r) *(Vs)°©

Estimaciones de los parametros

Parametro Intervalo de confianza al 95%
Estimacién Error tipico Limite inferior | Limite superior
a .015 .005 .003 .028
b 144 .022 .084 .204
c 157 .037 .053 .260
r -7076.699 75.438 -7286.148 -6867.251
Correlaciones de las estimaciones de los parametros
a b c r
a 1.000 -.708 709 -.664
-.708 1.000 -.006 .908
c 709 -.006 1.000 -.026
r -.664 .908 -.026 1.000
ANOVA®
Origen Suma de Medias
cuadrados gl cuadraticas
Regresion .004 4 .001
Residual .000 4 .000
Total sin correccion .004 8
Total corregido .000 7

Variable dependiente: kia

a. R cuadrado = 1 - (Suma de cuadrados residual) / (Suma corregida
de cuadrados) = ,991.



Modelo de Escalado:

kka=a* (g)b *(Vs)°©

Estimaciones de los parametros

Andlisis de regresion no lineal en el modelo de 2 litros

Parametro Intervalo de confianza al 95%
Estimacién Error tipico Limite inferior | Limite superior
a 7.819E-11 .000 -1.140E-10 2.704E-10
b 1.569 .067 1.398 1.741
c .228 .058 .080 .376
Correlaciones de las estimaciones de los
parametros
a b C
a 1.000 -.942 .306
-.942 1.000 .032
C .306 .032 1.000
ANOVA?
Origen Suma de Medias
cuadrados gl cuadraticas
Regresion .001 3 .000
Residual .000 5 .000
Total sin correccion .001 8
Total corregido .000 7

Variable dependiente: k.a

a. R cuadrado = 1 - (Suma de cuadrados residual) / (Suma corregida

de cuadrados) = ,993.
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Modelo de Escalado:

kka=a* (g)b *(Vs)°©

Estimaciones de los parametros

Andlisis de regresion no lineal en el modelo de 14 litros

Parametro Intervalo de confianza al 95%
Estimacion Error tipico | Limite inferior | Limite superior
a .001 .000 .000 .001
b .358 .009 334 .383
C .133 .010 .108 .159
Correlaciones de las estimaciones de los
parametros
a b C
a 1.000 -.882 407
-.882 1.000 .071
C 407 .071 1.000
ANOVA?®
Origen Suma de Medias
cuadrados gl cuadraticas
Regresion .001 3 .000
Residual .000 5 .000
Total sin correccion .001 8
Total corregido .000 7

Variable dependiente: kia

a. R cuadrado = 1 - (Suma de cuadrados residual) / (Suma corregida

de cuadrados) = ,997.
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