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RESUMEN

Hoy en dia la fermentaciéon sumergida con Aspergillus niger, que se basa en la
formacion de pellets, constituye uno de los métodos mas importantes para

obtener acido citrico.

En el presente trabajo se comprob6 que la morfologia de los pellets, que puede
controlarse optimizando la composicion del medio, el pH, el tamafio del indculo, y
la velocidad de agitacion, es determinante en la productividad de la fermentacién.

Por esto se abordo el estudio de la influencia de estas variables, en dos partes.

La primera parte de la investigacion, realizada en Erlenmeyers de 500 ml,
comprobé que el medio para obtener el mayor numero de pellets de menor
diametro correspondié a la siguiente composicion: Sacarosa, 150g/L; NH4NO3,
2,40 g/L; KHyPOy4, 0,919 g/L; pH de 6,5; indculo de (4,2010,55)*106 esporas.

La segunda parte de la investigacién consistié en un analisis de la influencia de la
velocidad de agitacion sobre la estabilidad, compactacion, numero y diametro de
pellets, que se llevé a cabo en un biorreactor modelo MAP-002 Brunswick de 2
litros, donde se determiné que la velocidad éptima para llevar a cabo el escalado

a partir del reactor de 2 litros fue de 600 rpm.

Con las variables de operacién asi establecidas, se obtuvo un protocolo para el
escalado del diametro del pellet desde la escala de 2 hasta 14 litros, en base de
los resultados experimentales obtenidos en el reactor de 2 litros, a una tasa de

aireacion de 0,7 vvm.

Para estimar la velocidad de agitacion en la escala superior se formulé un modelo
matematico, y se realizo la simulacién digital respectiva, manteniendo constante el
valor del coeficiente volumétrico de transferencia de masa de la escala menor,
que correspondio a 1,95x10? s™'. Los resultados de la simulacién digital indicaron
que la velocidad de agitacion en la escala mayor debia ser una funcién continua

del tiempo, lo que habria necesitado de un esquema de control de velocidad a
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set-point variable, del que no se disponia, por lo que se debid recurrir a un

esquema manual de control por valores constantes escalonados.

Las variables de operacién asi estimadas permitieron escalar el tamafio del pellet
obtenido en la escala de 2 litros al agitar en la escala de 14 litros en un rango de

entre 420 hasta 380 rpm con lo que se obtuvo un proceso exitoso de escalado.
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INTRODUCCION

La fermentacion citrica mediante Aspergillus niger en medio sumergido es una de
las fermentaciones mas importantes porque es el método que se usa para
satisfacer el 80 % de la demanda mundial de acido citrico, que se emplea en la
industria alimenticia, farmacéutica, de plasticos, y cosméticos, entre otras. (Femi-
Ola, Oluyege, y Gbadebo, 2009, p. 1; Lépez, Zuluaga, Herrera, y Medina, 2006, p.
40; Prescott, Harley y Klein, 2004, pp. 1091-1092)

Por este motivo, esta fermentacion se ha convertido en objeto de muchas
investigaciones, y porque, si bien es cierto que se han desarrollado metodologias
que permiten obtener mayores rendimientos de acido citrico con Aspergillus niger
en medio sumergido, existen muy poca informaciéon sobre la influencia de la
velocidad de agitacion y la transferencia de oxigeno en el crecimiento del pellet,

que es donde se produce dicho acido (Kirimura, Yusa, y Rugsaseel, 1999, p. 422)

La escases de publicaciones respecto de la fermentacién sumergida se debe a
que el proceso de formacion del pellet resulta en un aumento de la viscosidad del
medio, y en una transformacién de su comportamiento reoldgico de newtoniano a
no newtoniano; y a que este cambio afecta el valor del coeficiente volumétrico de
transferencia de masa, que al ser el criterio de escalado debe mantenerse

constante durante el proceso. (Tought y Prosser, 1996, p. 639)

Para controlar el proceso fermentativo es necesario conocer los mecanismos de
formacion y del mantenimiento de la morfologia del pellet, que pueden controlarse
por medio del ajuste de diversos factores como son la agitacion, el pH, la
composicién del medio de cultivo y el indculo (Chavez, et al., 2005, p. 685; Ikram-
ul-Haqg, Qadeer, y Igbal, 2003, p. 817)

A pesar de que el acido citrico se usa extensamente en el pais, éste no lo
produce, viéndose obligado a importarlo de aproximadamente 17 paises, entre los
que se pueden contar Alemania, Brasil, Colombia, China, Estados Unidos y

Uruguay.



XXi

Desde el afio 2008 hasta el 2011, Ecuador ha importado 11 641,87 Ton de acido
con un costo total de 13 422 608 dodlares, observandose un incremento del
13,46% en la masa importada, entre los anos 2009 y 2010 se produjo
correspondiente a un aumento del 37,32% en valor. (BANCO CENTRAL DEL
ECUADOR, 2012)

Por esta razdn se considera pertinente realizar un estudio que permita obtener las
mejores condiciones para escalar el tamafo del pellet entre dos bioreactores de 2
y 14 L, esperandose que el estudio sirva para el disefio de reactores de mayores
escalas, ya que el escalado que aqui se presenta constituye una de las mayores

limitantes para la produccion de acido citrico en medio sumergido.

Es importante recalcar que la obtencion del acido citrico en Ecuador constituiria
una via para la creacion de otras industrias, y para el cambio de la Matriz
Productiva del pais. También debe remarcarse que estos emprendimientos
necesariamente requieren del desarrollo de procedimientos que permitan llevar de

forma rapida y directa el proceso obtenido en el laboratorio a la escala industrial.



1. REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1. FORMACION DE PELLET EN FERMENTACION
SUMERGIDA

1.1.1. FERMENTACION

La fermentacién es un proceso de transformacion de una sustancia que
generalmente es un carbohidrato en otra, que puede ser biomasa y/o metabolito,
a través del metabolismo de un microorganismo. (Carrillo y Alfredo, 2009, p. 7;
Dionisio, 2008, p. 677)

Entre los principales factores que afectan el crecimiento microbiano durante el
proceso fermentativo, se encuentran la fuente de carbono y de nitrégeno
empleada, el pH del medio de cultivo, la temperatura, la posible presencia de
microorganismos competidores, la velocidad de agitacion, y el flujo de aireacion,
que determina la cantidad de oxigeno que se suministra al medio de cultivo.
(Fellows, 2000, p. 202; Quintero, 1981, p. 16)

La generacion de biomasa, y metabolitos, esta directamente relacionada con la
capacidad metabdlica del microorganismo empleado. Esta capacidad se refiere a
la facilidad relativa que el microorganismo tiene para transformar los nutrientes del
medio en productos. Por esto algunos procesos microbiolégicos industriales
emplean microorganismo con pequefas manipulaciones, que maximizan su
capacidad metabdlica y por ende incrementan el rendimiento. (Brown, Campbell, y
Priest, 1989, p. 12; Prescott, Harley y Klein, 2004, p.119)

1.1.1.1.Crecimiento microbiano

El concepto de crecimiento microbiano se refiere al aumento del numero de

células microbianas, o de biomasa, en el medio de cultivo. Cuando se analiza este



crecimiento referido a la unidad de tiempo se habla de la velocidad de crecimiento

microbiano. (Kavanagh, 2011, p. 30)

Por otro lado, el numero de generaciones (n), representa el numero de veces que
el microorganismo se duplica durante el crecimiento, y permite conocer la masa
resultante que se puede obtener a partir de la masa inicial, como se puede

apreciar en la ecuacion 1.1. (Kavanagh, 2011, p. 30).

X= Xo*2”9 [1.1]
Donde:

X: Concentracion final de biomasa, kg de biomasa seca/m?® de medio
Xo:  Concentracion inicial de biomasa, kg de biomasa seca/m® de medio

Ng:  numero de generaciones

Otro parametro que caracteriza el crecimiento celular es el tiempo de generacion
celular (), que es el tiempo necesario para que una masa dada de
microorganismo se duplique. Este parametro también se conoce como tiempo de
duplicacion celular (t4) y se define por medio de la ecuacion 1.2. (Madigan,
Martinko, y Parker, 2003, p.142)

In2

ty= [1.2]

umax
Este tiempo de duplicacion puede variar, segun el microorganismo que se utilice,
desde minutos hasta dias. También depende del medio de cultivo, y de las
condiciones de la fermentacion. (Trevan, Boffey, Goulding, y Stanbury, 1990, p.
70)

En la Figura 1.1, se puede observar la curva de crecimiento microbiano, que
segun Madigan, et al., (2003) se divide en seis fases, y representa el fenomeno

de una poblacion, y no de células individuales. (pp. 174-175)
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Figura 1.1. Curva de crecimiento de los microorganismos
(Madigan, et al., 2003, p. 174-175)
> Fase de adaptacion o latencia

Esta fase corresponde al periodo que el microorganismo emplea para adaptarse
al medio en el cual se desarrolla, y puede ser corta o larga, segun el tipo de
microorganismo, y del manejo de las condiciones del medio de cultivo. En esta
etapa, el microorganismo genera las enzimas necesarias para acondicionar los
nutrientes del medio a fin de utilizarlos en su desarrollo, y no se observa un

crecimiento apreciable. (Prescott, Harley y Klein, 2004, p.119)

> Fase de crecimiento

Esta etapa se divide en tres fases:

» Fase de arranque

» Fase de crecimiento exponencial

> Fase de disminucion de la velocidad de crecimiento



> Fase de arranque

En esta fase se inicia el crecimiento microbiano y su velocidad especifica (u) se

define por la ecuacion 1.3. (Baltz, Davies, y Demain, 2010, p. 140)

v=——=u*M [1.3]

> Fase de crecimiento exponencial

Esta etapa se representa por la ecuacién 1.4 y como se puede observar en la
Figura 1.1 corresponde a la maxima velocidad de crecimiento microbiano, y por
ende, dicha velocidad es constante. (Prescott, et al., 2004, p.119; Trevan, et al.,
1990, p. 70)

dM
= = * 1.4
V=g = Uma M [1.4]

Donde:
Umax. Velocidad maxima de crecimiento microbiano, (t™)

Al integrar la ecuacion 1.4, se obtiene la ecuacion 1.5, que permite estimar el
tiempo de duracién del crecimiento exponencial, por medio de un grafico

semilogaritmico.

IN(M) = Upa™t + IN(M,) [1.5]

Si se conoce que en el tiempo de duplicacién celular la masa final es el doble de
la inicial; es decir, que M = 2M, y esto se reemplaza en la ecuacién 1.5, se
obtiene la expresion que permite determinar el tiempo de duplicacién celular,
mencionado anteriormente y que se muestra en la ecuacion 1.2. (Trevan, et al.,
1990, p. 70)



> Fase de disminucion de la velocidad de crecimiento

Esta fase corresponde, como su nombre lo indica, a la mengua del crecimiento
microbiano, que se produce por limitacién de los nutrientes, y/o por generacion de
metabolitos toxicos, y en ella la velocidad de crecimiento vuelve a ser variable y

es decreciente. (Madigan, et al., 2003, p. 175)

> Fase estacionaria

En esta etapa, la velocidad de crecimiento es muy cercana a cero. En ella no se
observa ni aumento, ni disminucion de la biomasa. Esto puede deberse a la
existencia de un crecimiento microbiano lento de unas células, coexistente con la
muerte de otras, lo que da a lugar un equilibrio en la concentracién alcanzada, y

se conoce como crecimiento criptico. (Prescott, et al., 2004, p.119)

> Fase de muerte

En esta fase se observa un franco decrecimiento de la poblacion microbiana,
como se puede observar en la Figura 1.1. Por obvias razones nunca se debe

dejar que un proceso fermentativo llegue a esta etapa. (Trevan, et al., 1990, p. 70)

> Generacion de metabolitos

Durante la fase de crecimiento del microorganismo, y de la estacionara, se
generan una serie de productos conocidos como metabolitos, que pueden ser
acidos organicos, proteinas, enzimas, entre otros. (Madigan, et al., 2003, p. 960).
Los metabolitos generalmente se dividen en primarios y secundarios. Los
metabolitos primarios son aquellos que se generan durante la fase de crecimiento
exponencial como es el caso del etanol, por ejemplo. (Prescott, Harley y Klein,
2004, p.1087)



Los metabolitos secundarios son los que se generan durante la fase estacionaria,
como algunos antibidticos, y dependen fundamentalmente de la composicion del

sustrato que se emplee. (Trevan, et al., 1990, p. 71)

1.1.1.2.Rendimiento de la fermentacion

Existen varias maneras de expresar el rendimiento de una fermentacion. El
rendimiento mas comunmente empleado se expresa en gbiomasa/gsustrato
empleado y se representa por medio de la expresion Ympoys. Este rendimiento se
determina experimentalmente, y segun Quintero (1981), depende tanto del
microorganismo, como de las condiciones de la fermentacion. (p. 223)

1.1.2. FERMENTACION AEROBICA

Este tipo de fermentacion requiere que se suministre el oxigeno necesario y que
se proporcione de la agitacién adecuada al medio de cultivo, para que se lleve a

cabo el crecimiento microbiano. (Quintero, 1981, p. 37).

Cuando esta fermentacion se realiza en medio sumergido con mohos
filamentosos, se puede dar el crecimiento del microorganismo en forma de pellet.
Segun Stanbury (1995), en éstos procesos la recepcion del oxigeno por parte del

pellet, se puede explicar mediante las siguientes etapas: (p.247)

1. Trasferencia del oxigeno desde la burbuja de aire hasta el medio de cultivo.
2. Transferencia del oxigeno disuelto en el medio hacia el pellet a través de la
capa periférica que lo rodea.

3. Difusidn del oxigeno en el microorganismo.

Tanto la transferencia de la segunda etapa como la difusion de la tercera etapa
son significativas unicamente cuando el tamafo del pellet es grande, por

involucrar largas y tortuosas trayectorias de difusion. (Levenspiel, 2004, p. 370)



En algunos estudios se ha demostrado que la etapa limitante para la transferencia
de oxigeno es la que se da desde la burbuja de aire hacia el medio. Esta
transferencia de se puede observar en la Figura 1.2. (Almudena y Ochoa, 1999, p.
3; Paul, Atiemo-Obeng. y Kresta, 2004, p. 626)

Burbuja
de aire

<
(@]

-_—— -

Gas Liquido

O
]
N

(©)]

Interfase

Figura 1.2. Esquema de las resistencias a la transferencia de oxigeno desde la burbuja de

aire hasta el medio de cultivo
(Doran, 1998, p. 206)

Por lo dicho, generalmente en fermentaciones sumergidas con formacion de pellet
se considera que la transferencia limitante concierne a la transferencia de masa
correspondiente a la primera etapa, que se describe mediante la ecuacion 1.6.
(Aguado, 1999, p. 189; Paul, et al., 2004, p. 626; Stanbury, 1995, p. 247)

dC *
Na = d_tL = kLa*(Cg-CL) [1 6]

Donde:

dC .

e Velocidad total de transferencia de oxigeno por unidad de volumen,

mmoles O, / m**h



k., :  Coeficiente de transferencia de oxigeno, m/h

Area interfacial entre el liquido y el gas por unidad de volumen m%m?®
Cg @ Concentracion de oxigeno disuelto en la interfase, mmoles O / m?

C_: Concentracidon de oxigeno disuelto, mmoles O, / m*

La concentracion de oxigeno en la interfase se desconoce, porque es imposible
de medir. Por esto, se asume que la concentracion es igual a la concentracién de

saturacion de oxigeno en el medio. (Stanbury, 1995, p. 247)

Debido a la dificultad de medir por separado el coeficiente k_ y el area interfacial,
estos factores se combina en uno solo, que se denomina coeficiente volumétrico

de transferencia de masa k a. (Stanbury, 1995, p. 247)

El inverso de este coeficiente representa la resistencia a la transferencia de
oxigeno en la fase controlante, que en este caso es la fase liquida, debido a esto
el coeficiente k,a se toma como el coeficiente global de transferencia y se usa

como tal en la ecuacién 1.6. (Paul, et al., 2004, p. 626)

Por estas razones, se considera que la magnitud de éste coeficiente es un
indicador de la aireacion que debe suministrarse al fermentador. (Stanbury, 1995,
p. 247; Treybal, 1988, pp. 119-123)

El coeficiente k a es fuertemente dependiente de las variables de disefio y de las
condiciones de operacion. Por tanto, es afectado por la tasa de aireacién, la
velocidad de agitacion y el disefio de los agitadores, ya que de estos dependen
las resistencias a la transferencia, el tamafo, y tiempo de residencia de las

burbujas de aire en el medio. (Stanbury, 1995, p. 247)

El método de calculo del coeficiente volumétrico de transferencia de masa se

describe en la seccion 1.3.1.2.

En los procesos microbianos aerobios hay que considerar la velocidad de

demanda de oxigeno (Qo,), que depende del microorganismo. Como es obvio, la



velocidad total de transferencia de oxigeno por unidad de volumen debe ser igual
o0 mayor que la velocidad de demanda de oxigeno para evitar una aireacion
deficitaria. (Quintero, 1981, p. 83; Stanbury, 1995, p. 244)

La demanda total de oxigeno de una poblacion microbiana, puede representarse

por tanto, por la ecuacién 1.7. (Paul, et al., 2004, p. 1087)

Demanda de oxigeno=Qq,*X [1.7]

Donde:

X: Concentracion final de biomasa, kg de biomasa seca/m?® de medio

En las fermentaciones aerobias los reactores deben estar disefiados de tal forma
que garanticen una correcta mezcla, lo que implica una distribuciéon adecuada de
los nutrientes en el medio de cultivo y que la concentracion de oxigeno disuelto
sea en lo posible la misma en todos los puntos del reactor. Esto garantiza la
efectividad del protocolo de escalado y la productividad tanto en el reactor modelo

como en el prototipo. (Quintero, 1981, p. 83)

1.1.2.1.Fermentacion sumergida

Los procesos de fermentacion sumergida son aquellos que se dan en medio
liquido, en un reactor tanque agitado y lo general son aerobios. Por esto, para
realizarlos el reactor debe permitir una adecuada aireacion y agitacion. (Ola
Gomaa y Heba El Bialy, 2009, p. 75)

Muchos productos de interés industrial se obtienen mediante este tipo de
fermentacion, con hongos filamentosos, que crecen en forma de micelio libre,
micelio fragmentado o de pellets. Esta ultima forma de crecimiento es preferida,
debido a su mayor facilidad de manejo. (Linden, et al., 2002, pp. 4-5; Ola Gomaa,
et al., 2009, p. 75)
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Entre los principales metabolitos que se obtienen mediante este tipo de
fermentaciéon, se pueden mencionar medicinas como la penicilina, y acidos
organicos, como el citrico que se obtiene con Aspergillus niger. (Ola Gomaa, et
al., 2009, p. 75)

1.1.3. TIPOS DE MICROORGANISMOS EMPLEADOS EN LAS
FERMENTACIONES

Los microorganismos empleados en la industria deben ser genéticamente
estables a través de las diferentes escalas en las cuales se lleve a cabo el
proceso. (Quintero, 1981, p. 27)

Para lograr esta estabilidad, las cepas microbianas industriales son
frecuentemente sometidas a manipulaciones genéticas, que implican mutacion o
recombinacion, lo que incrementa el rendimiento de los procesos. (Madigan, et al.,
2003, pp. 958-959)

Segun Quintero (1981), para conseguir un buen crecimiento microbiano, se debe
contar con células que se reproduzcan facilmente, por lo que, es recomendable
que las cepas almacenadas en los laboratorios sean transferidas a nuevos

medios de cultivo cada 3 o0 4 meses. (p. 27).

Es importante recalcar que cuando no se tiene un adecuado manejo de las cepas

microbianas, estas se alteran genéticamente y no producen los metabolitos de

interés. (Madigan, et al., 2003, pp. 958-959)

1.1.3.1.Levaduras

Las levaduras son hongos unicelulares que se emplean particularmente en la

produccion de bebidas alcohdlicas y pan, no obstante, también son empleadas



11

para la producciéon de proteinas y vitaminas tanto humanas como animales.
(Leveau y Bouix, 2000, p. 3)

En la produccion industrial no es recomendable emplear levaduras en estado
natural sino que preferiblemente se las debe aislar y potencializar para maximizar
el rendimiento y por ende minimizar los costos. (Leveau y Bouix, 2000, pp. 10-19;
Quintero, 1981, p. 35)

1.1.3.2.Mohos

Los mohos son conocidos también como hongos filamentosos o sélo hongos y
tienen gran importancia econdmica, porque se emplean ampliamente en los
procesos fermentativos, y porque sintetizan enzimas, acidos organicos,
antibidticos, entre otras sustancias de gran importancia industrial. (Leveau vy
Bouix, 2000, pp. 109-110)

La mayoria de los mohos se desarrollan muy bien en un pH entre 3 y 8. Uno de
los microorganismos mas empleados para la produccion de acidos organicos es el
Aspergillus niger, que se cultiva en medios que contengan glucosa, sacarosa o
melaza (Leveau, et al., 2000, pp. 109-110)

Para la fermentacion con este microorganismo, debe emplearse unicamente una
concentracion de azucar de entre 10 % y 22%, porque concentraciones
superiores pueden ser toxicas para el microorganismo. (Byung-Hwan y Hanley,
2008, p. 1095; Kavanagh, 2011, p. 163)

1.1.3.3.Bacterias

Las bacterias se desarrollan segun su género con fuentes de carbono como la

glucosa, lactosa y sacarosa y pueden resistir segun su tipo a amplios rangos de

temperatura. Las bacterias que mas se emplean en la industria de la fermentacion
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son las bacterias lacticas, que segun el medio de cultivo y sus caracteristicas
morfoldgicas, fisiolégicas y bioquimicas, pueden producir acido lactico, acético,

etanol, entre otros. (Casaus, 2005, p. 17-22)

1.1.4. CARACTERISTICAS DEL HONGO ASPERGILLUS NIGER

1.1.4.1.Caracteristicas generales

El Aspergillus niger es conocido como hongo filamentoso ya que antes de la
generacion de esporas crece en forma de filamentos que se unen entre si.
(Khachatourians. y Arora, 2001, p. 14)

La morfologia de este hongo juega un papel importante en la productividad del
proceso fermentativo. Por esta razoén, las condiciones de la operacién de la
fermentacion deben controlarse cuidadosamente. (Baltz, Davies, y Demain, 2010,
p. 154)

1.1.4.2.Riesgos en el manejo del Aspergillus niger

Las esporas del hongo Aspergillus niger pueden suspenderse facilmente en el
aire, por su tamafo (2-3 ym), por lo que se debe tener especial cuidado en su
manipulacion para evitar inhalarlas. (Yahumila, 2006, p. 4). Por lo general estas
esporas son retenidas a nivel alveolar. Sin embargo, en los casos de personas
inmuno-deprimidas, las esporas ingresan al pulmén sin ningun impedimento,
donde forman hifas que atraviesan la membrana alveolo-capilar, viajan a través
del torrente sanguineo, y pueden migrar a cualquier érgano, como el cerebro, que

es el érgano de eleccion. (Kavanagh, 2011, p. 271)

Segun Kavanagh (2011), en los casos de inhalacion de las esporas de Aspergillus
niger por personas inmuno deprimidas, el porcentaje de mortalidad por

aspergillosis es muy alto y va desde un 50% hasta un 100%. (p. 272)
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La inhalacion de las esporas puede provocar una alergia que presenta sintomas
similares a los del asma, que se debe a las toxinas producidas por el Aspergillus

sobre las paredes de las ramificaciones alveolares. (Yahumila, 2006, p. 4)

Por lo mencionado, es muy importante que para los trabajos que se realicen con
este microorganismo se utilice una proteccion respiratoria adecuada, y se limpie
exhaustivamente el area de trabajo antes y después de la manipulacién de este

microorganismo. (Kavanagh, 2011, pag. 272)

1.1.5. CRECIMIENTO DE HONGOS FILAMENTOSOS

Cuando se usan hongos filamentosos en fermentacion sumergida, estos pueden

crecer de las tres formas que se senalan a continuacion:

1. Crecimiento en forma de micelio libre o por extension lineal de las hifas
solamente. (Tought, et al, 1996, p. 639)
2. Crecimiento en forma de micelio libre con fragmentacion o por extension

ramificada de las hifas de longitud variable, con entrelazamiento. (Tought,
et al, 1996, p. 639)

3. Crecimiento en forma de pellets o por entretejimiento de las hifas, con
formacion de pellets. (Baron, et al.,, 1988, p. 171; Tought, et al, 1996, p.
639)

1.1.5.1.Crecimiento en forma de micelio libre

Este crecimiento es rapido y ocurre durante la generacién de esporas, en donde

el numero de derivaciones de las hifas se incrementa exponencialmente, sin

fragmentacion y con entrelace. (Tought, et al., 1996, p. 639)

Segun Lim, et al., (2002), si se considera constante el diametro de las hifas, el

crecimiento puede estimarse mediante el modelamiento de la velocidad de
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crecimiento y del numero de ramificaciones de una hifa, al multiplicar su largo por

el numero de ramificaciones. (p. 12)

Este método debe considerarse s6lo como una aproximacion, porque en la
realidad ni las hifas son iguales, ni su numero de ramificaciones. (Baron, et al.,
1988, p. 170)

1.1.5.2.Crecimiento en forma de micelio libre con fragmentacion

Este crecimiento es similar al anterior, con la diferencia de que en este caso el
micelio se rompe, y da lugar a la formacién de hifas libres, pequefias. Cuando
esto ocurre, él analisis del crecimiento no puede realizarse como si se tratase de
una ramificacion total, sino que, para estos propésitos, se debe considerar el
crecimiento individual de cada una de ellas, y de las derivaciones que estas
pueden formar. (Baron, et al., 1988, p. 175; Linden, et al., 2002, p. 72)

En este caso, el crecimiento de cada nueva unidad se da por medio de
fragmentacion. Esto quiere decir que, para crecer, cada hifa debe fragmentarse,
dividiéendose en 2, que se conocen como nuevos tipos. Cuando esta
fragmentaciéon es muy intensa el largo de cada hifa es correspondientemente mas
pequefo, por lo que este se desprecia, y cobra importancia solamente la
duplicacién. (Tought, et al., 1996, p. 641)

La intensidad de la fragmentacion es proporcional a la velocidad de agitacién, y a

la configuracién del agitador y del reactor, y a la viscosidad del medio. (Baron, et

al., 1988, pp. 175, 177; Linden, et al., 2002, p. 72)

1.1.5.3.Crecimiento en forma de pellets

La formacion y el tamafio de los pellets dependen del grado de agregacién de las

particulas que los conforman. El grado de agregacion esta dado, a su vez, por la
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energia de colisibn que estas poseen, que debe ser considerable, para que
puedan coalecer. Por estas razones, es imprescindible manejar adecuadamente
tanto el flujo de aireacion, como la velocidad de agitacion. (Ola Gomaa, et al.,
2009, p. 82)

Existen muy pocos estudios que describen el crecimiento y la distribucién del
tamano del pellet en un medio de cultivo batch. Sin embargo, se conoce que el
pellet puede fragmentarse como consecuencia de la agitacion, por lo que se debe
conocer la estabilidad del pellet bajo diversos esfuerzos de corte. (Doran, 1998, p.
154)

Los pellets se forman con base en la aglomeracion de esporas. Cuando esto
ocurre, el diametro se incrementa a una velocidad constante al comienzo del
proceso. A medida que el pellet crece, su diametro se incrementa hasta un valor
optimo, establecido por la disponibilidad de nutrientes y de oxigeno que debe
difundir hacia su interior. (Baron, et al., 1988, pp. 173-175)

Cuando el tamafo de pellet ha superado el diametro 6ptimo, el pellet crece
exponencialmente y forma una capa periférica, que le resta homogeneidad y
resistencia mecanica, lo que causa su fragmentacion. (Baron, et al., 1988, pp.
173-175)

La fragmentaciéon produce una disminucion del diametro del pellet y un
consecuente aumento en su numero, y la generacion de hifas sueltas, que
pueden generar nuevos pellets segun las condiciones de operacién de la
fermentacion. (Baron, et al., 1988, pp. 173-175) (Paul, et al., 2004, p. 1125)

En la Figura 1.3 se puede apreciar las diferencias entre los tres tipos de

crecimientos mencionados.
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Figura 1.3. (a) Crecimiento en forma de micelio libre, (b) Crecimiento en forma de

micelio libre con fragmentacion (hifas), (c) Crecimiento en forma de pellet
(Paul, et al., 2004, p. 1125)

(c)

1.1.6. FERMENTACION SUMERGIDA CON FORMACION DE PELLET

En la fermentacion sumergida, la primera etapa de crecimiento del pellet es
critica, por lo cual, generalmente no se siembran las esporas directamente en el
reactor, sino que se tiene un medio donde se prepara el pellet para facilitar y
maximizar la formacion del mismo. En esta etapa, asi como en la fermentacion se

debe mantener la temperatura a 28°C. (Linden, et al., 2002, p. 60)

No necesariamente un mejor pellet produce un mayor rendimiento, sin embargo
muestra un manejo adecuado de las condiciones de operacion como son el pH, la

temperatura, la agitacion y la aireacién. (Linden, et al., 2002, p. 60)

Sin bien es cierto que el rendimiento no siempre es influenciado por la forma del
pellet, esta si afecta el gasto energético del compresor, ya que si se presenta un
cambio en su morfologia, el oxigeno disuelto puede decaer hasta un 50% en
comparacion con el oxigeno disuelto que se tiene en medios con pellets que
poseen la morfologia adecuada, lo que significa un mayor requerimiento
energético para abastecer con mayor cantidad de oxigeno al medio. (Linden, et
al., 2002, p. 60)



17

1.1.6.1.Parametros que influyen en la formacion del pellet

Los parametros de la operacion tales como el pH, la composicion del medio de
cultivo, las condiciones de siembra, el numero de esporas, los factores genéticos
de la cepa, la velocidad de agitacion, y la tasa de aireacion, determinan las
caracteristicas morfolégicas del pellet. (Linden, et al., 2002, p. 69; Paul, et al.,
2004, p. 1126). Los parametros que, entre los citados, segun Tought (1996), son

mayormente determinantes son: (p. 640)

> Medio de cultivo

Cuando el medio no contiene todos los nutrientes necesarios, el pellet no crecera
en forma esférica, y no se obtendra suficiente biomasa. (Godinez y Calderon,
2002, p. 52)

> Velocidad de agitacion y aireacion

Se ha demostrado en muchos trabajos de investigacion, que la velocidad de
agitacion y la aireacion son los factores que mas incidencia tienen sobre la forma
esférica del pellet, su uniformidad de tamafo, textura y su compactacion.
(Godinez y Calderon, 2002, p. 52; Lim, et al., 2002, p. 13; Ola Gomaa y Heba El
Bialy, 2009, p. 75)

> Caracteristicas del inoculo

La edad del in6culo afecta directamente en el crecimiento y la morfologia del
pellet. Por esto, no es aconsejable almacenar las esporas con las que se va a
inocular por un periodo mayor a 1 mes. (Ola Gomaa y Heba EI Bialy, 2009, p. 77)
Las hifas son el material con el que se forman los pellets. Cuando el medio de

cultivo, la velocidad de agitacion, la aireacion y las caracteristicas del in6culo no
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son adecuados, se obtienen hifas demasiado pequenas, aplastadas, y con un
exceso de ramificaciones, que no permiten obtener pellets esféricos, uniformes y

compactos. (Linden, et al., 2002, p. 69)

Estas variables son especialmente importantes en el caso de cultivos que utilicen
un hongo filamentosos, porque influyen en su crecimiento, que puede ser en
forma de micelio libre, como se muestra en la Figura 1.3 (a), con entrelace de las
hifas; en forma fragmentada, como se muestra en la Figura 1.3 (b), y en forma de
pellet, como puede observarse en la Figura 1.3 (c), e influye directamente en las
aplicaciones industriales. (Lim, et al., 2002, p. 13; Ola Gomaa y Heba El Bialy,
2009, p. 75)

1.1.6.2.Morfologia del pellet

Cuando se realizan fermentaciones sumergidas con generacion de pellet, es
imprescindible obtener un pellet compacto, uniforme, homogéneo, con pocas hifas
en su contorno y esférico. Esto se debe a que las caracteristicas apropiadas del
pellet reducen la viscosidad del medio y permiten una mejor difusién del oxigeno
en él, lo que, a su vez, disminuye el costo de operacion. (Linden, et al., 2002, pp.
69, 74)

Ademas de lo dicho, es importante lograr la formacion de un pellet cuya superficie
esté libre de hifas, para que el medio de cultivo pueda llegar hasta su superficie, y
la humedezca adecuadamente, ya que esto mejora sustancialmente la
transferencia tanto de oxigeno como de nutrientes al pellet y por ende mejora el

proceso fermentativo. (Linden, et al., 2002, pp. 69, 74)

También es importante recalcar que, si el tamafio del pellet es muy grande, tanto
los nutrientes del sustrato, como el oxigeno disuelto en el medio, no llegaran
hasta el centro del mismo, lo que provoca una heterogeneidad en su estructura y
complica el analisis cuantitativo de la constante cinética. (Linden, et al., 2002, p.
60)
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1.1.6.3.Estudio de la reologia en un medio con presencia de pellets

El incremento de la biomasa en un medio que contiene pellets, genera un cambio
en la viscosidad del mismo, lo que da a lugar a una reologia no Newtoniana del
medio, que demanda mas potencia de agitacion que un medio Newtoniano.

(Petersen, Stocks y Gernaey, 2007, p. 3)

Sin embargo, se tiene un comportamiento newtoniano siempre y cuando no se
supere una concentracion de biomasa de 28 g/L, y una vez que se ha superado
este valor se presenta un comportamiento altamente pseudoplastico (n<1), donde
la viscosidad disminuye a medida que el esfuerzo cortante se incrementa. (Kim, et
al., 1983, p. 11; Ola Gomaa, et al., 2009, p. 82)

Segun Petersen (2007), este incremento de viscosidad se explica debido al
cambio de la morfologia del moho a través del proceso fermentativo, como se

puede observar en la Figura 1.4. (p. 3)

Por las razones antedichas, es de mucha importancia conocer el modelo reolégico
del medio que se utilice para las fermentaciones en que se emplee hongos
filamentosos, a fin de estimar la influencia que estos puedan tener sobre la
transferencia de masa en el sistema, y evitar que la agitacién se vuelva deficitaria
cuando la viscosidad se incremente. (Byung-Hwan y Hanley, 2008, p. 1094; Ola
Gomaa y Heba El Bialy, 2009, pp. 75-80)

En un medio pseudoplastico, la reologia del sistema se puede representar por

medio de la ecuacién 1.8, que representa la Ley de la Potencia. (Lim, et al., 2002,
p. 13)

T:K*'Yn [18]

Donde:

T: Esfuerzo cortante (Pa)
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K: indice de consistencia (Pa*s")
y: Velocidad de corte (1/s)

n: indice de comportamiento del fluido

Figura 1.4. Etapas de generacion del pellet en fermentacion sumergida con Aspergillus
niger ((a) Etapa de generacion de hifas, (b) Etapa de entrelazamiento de hifas, (¢) Etapa de

generacion del pellet)
(Petersen, et al. , 2007, p. 3)

Para estimar los indices de la ecuacion 1.8, se utiliza el concepto de la viscosidad
aparente y,, como se muestra en la ecuacion 1.9, y se reemplaza en esta la
ecuacion 1.8, con lo que se obtiene la ecuacion 1.10. (Lim, J. S., Kim, J. H., Kim,
C.yKim S. W., 2002, pag. 13)

<=

[1.9]

=K ()™ [1.10]
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En los estudios realizados por Ola Gomaa y Heba El Bialy, (2009), se tiene que la
viscosidad aparente, el indice de consistencia (K), y la produccion fueron
maximas a las mayores condiciones de operacion, mientras que la deformacion al
esfuerzo, el tamafo y el numero de pellets, y el indice de comportamiento del flujo

(n) decrecieron. (p. 82)

A pesar de las complicaciones que se presentan en la reologia del sistema de la
fermentacion sumergida con formacion de pellet, este tipo de fermentacion es una
de las preferidas a nivel industrial, ya que se puede controlar el tamano de pellet,
lo que significa tener una mejor transferencia de masa con menor requerimiento
energético comparado con el requerido en una con formacion de micelio. (Ola
Gomaa, et al., 2009, pp. 75-80)

Ademas, la alta viscosidad del medio puede ser un factor favorable para la
fermentacion debido a la reduccion de las colisiones entre pellets, lo cual
disminuye la probabilidad de tener pellets vinculados entre si, que dificultan la
transferencia de masa del oxigeno y nutrientes. (Ola Gomaa, et al., 2009, pp. 75-
80).

Los equipos que mas comunmente se utilizan tanto para la agitacion de medios
no Newtonianos, como para el estudio reoldgico del medio, se detallan a

continuacion:

> Turbinas para la agitacion

El agitador mas empleado en la industria es la turbina de disco con paletas planas
(Rushton), ya que permite mantener constante el numero de potencia cuando se
trabaja en régimen turbulento (Re= 2x10%), lo que representa una de las mayores

ventajas. (Garcia y Jauregui-Haza, 2006, pp. 99-102)

Los microorganismos empleados en la industria biotecnologica, generalmente

presentan sensibilidad al esfuerzo de cizallamiento, por lo cual es necesario
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trabajar con agitadores de multiples turbinas, que permitan trabajar con
velocidades de agitacion altas, pero con valores inferiores al cizallamiento
maximo. (Garcia, et al., 2006, p. 100)

> Equipos para la determinacion de la reologia del medio

Existen diversos equipos para determinar la viscosidad de un sistema no
newtoniano, entre los cuales se tienen los viscosimetros rotacionales. Dentro de
estos viscosimetros rotacionales, uno de los mas empleados es el de discos
paralelos, donde el medio se coloca entre los dos discos y el disco superior gira
mientras el inferior permanece inmoévil, con lo que se tiene la curva de la

viscosidad a diferentes velocidades de corte. (Garcia, et al., 2006, p. 100)

Una de las mayores ventajas que presenta este viscosimetro es que requiere una
pequefa cantidad de muestra y se puede fijar el espesor de la capa, lo que es

favorable para los medios con presencia de pellets. (Garcia, et al., 2006, p. 100)

1.1.7. MODELOS MATEMATICOS EMPLEADOS EN LA FERMENTACION
SUMERGIDA CON FORMACION DE PELLET

El crecimiento de los hongos filamentosos en medio sumergido ha sido poco
estudiado, sin embargo se pueden considerar dos tipos de modelos para
representar el proceso. Estos son: el cinético de la raiz cubica y el exponencial.
(Tought, et al., 1996, p. 640)

No obstante existen modelos mucho mas complejos que inclusive pueden llegar a
representar el desarrollo del pellet en 3 dimensiones, y que permiten conocer la
influencia de las condiciones de operacion sobre el angulo de orientacién con el
que se enlazaran las hifas y la frecuencia con que lo haran. Estos modelos deben
ser empleados cuando el crecimiento microbiano no responda adecuadamente

con ninguno de los modelos mas simples. (Baron, et al., 1996, pp. 139-140)
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Para realizar la simulacion matematica, es recomendable partir de una condicién
inicial para el diametro del pellet de 15 ym, que permite un acercamiento a los

valores reales. (Baron, et al., 1996, p. 139)

Cabe recalcar que el modelamiento de los distintos tipos de crecimiento es
totalmente diferente, ya que el modelo debe responder tanto a la morfologia
microscopica como a la macroscopica del microorganismo. (Baron, et al., 1996,
pp. 139-140; Tought, et al., 1996, p. 639)

1.1.7.1.Modelo cinético de la raiz cubica

En este modelo se considera el incremento del tamafo del pellet a través del cubo
de su radio, como se puede observar en la ecuacion 1.11. (Tought, et al., 1996, p.
644)

3*M
4*p _*1r

S

rP=

[1.11]

Ademas, la generacion de biomasa puede estar representada por dos
ecuaciones. La primera se refiere al incremento de biomasa en funcién de la
velocidad de crecimiento microbiano, como se puede observar en la ecuacién

1.12, donde se supone la inexistencia de limitacién por difusion.

dM_ e [1.12]

La segunda considera la generacion de una capa periférica (w) que limita el
crecimiento homogéneo del pellet, como se puede observar en las ecuaciones
1.13y 1.14. (Tought, et al., 1996, p. 640)

M3=M, "3+ Kyt [1.13]
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Segun Tought, et al., (1996), se ha demostrado que un medio de cultivo que

contiene (n,) cantidad de pellets esféricos, la constante (kq) esta definida por la
interaccion entre la densidad (p,), una capa periférica que rodea al pellet (w) y la

velocidad de crecimiento del microorganismo (u), como se muestra en la ecuacion
1.14. (p. 640)

4 1/3

k= (5o, ) utw [1.14]
La constante (kq) se debe a la resistencia a la difusion del sustrato y por ende del
oxigeno disuelto en el mismo hacia el centro del pellet a causa de la capa
periférica que lo rodea; es decir, que existe una “zona muerta”. No obstante,
segun Tought, et al., (1996), esta limitacidon por difusion existe unicamente en
aquellos casos en los cuales el pellet es grande, ya que cuando el pellet es

pequefo, se puede considerar una difusién total. (p.640)

La formacion de la capa periférica, describe un incremento lineal del tamano del
pellet dentro de la misma, como se puede observar en la ecuaciéon 1.15.
(Quintero, 1981, p. 45)

—=u*w [1.15]

Para la formulacion de un modelo matematico que permita determinar la variacion
de la biomasa durante el proceso fermentativo, generalmente se emplea la
ecuacion 1.12. No obstante, en aquellos procesos en los que el crecimiento
microbiano no se adapta a este modelo, se debe emplear las ecuaciones 1.13,
1.14y 1.15.

Este modelo cinético de la raiz cubica se puede emplear con hongos filamentosos
que presentan crecimiento en forma de pellet siempre y cuando el espesor de la
capa periférica que lo rodea sea despreciable o el diametro del pellet sea mucho
mayor a dicha capa, caso contrario se debe emplear el modelo exponencial. (Pirt,
1966, p. 372)
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1.1.7.2.Modelo exponencial

En este modelo se considera que el crecimiento microbiano se da a través de la
duplicacion celular, por lo que, se puede emplear la ecuacion 1.16. (Tought, et al.,
1996, p. 640)

M= M,*eu™t [1.16]

Sin embargo, para emplear este modelo en el crecimiento de hongos
filamentosos, se debe considerar un factor de correccion, que defina la formacién
de hifas. (Marshall y Alexander, 1960, p. 413)

1.2.  FUNDAMENTOS DEL PROCESO DE ESCALADO

1.2.1. DEFINICION DEL PROCESO DE ESCALADO

El término escalado se refiere a la transferencia del proceso obtenido en el
laboratorio o pequeha escala, a una planta piloto, y posteriormente a la
produccion industrial o viceversa. Este proceso se realiza mediante una
modelizacion matematica y una simulacion digital. (Gonzales, 2000, p. 11;
Quintero, 1981, p. 97)

El escalado se emplea para resolver diversos problemas que se presentan en la

industria, como son:

> La implementacion de un proceso nuevo y una planta nueva.
> La implementacion de un proceso nuevo en un equipo ya existente.
> La modificacién de un equipo existente a fin de mejorar el proceso.

Es imprescindible que se mantengan las condiciones éptimas del proceso al pasar
de una escala a otra y que a su vez de ser posible se maximice la productividad o

se incremente la concentracion del producto. (Quintero, 1981, p. 98)
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En un proceso de escalado biotecnologico se deben considerar las variables
fisicas como son: La geometria del equipo, el numero de impulsores, el nimero
de orificios en el anillo de aireacién, etc., y procurar que se mantenga una de las
siguientes condiciones: mezclado, agitacion o aireacion - segun el proceso- para
cada una de las escalas, para mantener constante el criterio de escalado.
(Quintero, 1981, p. 99)

Sin importar el criterio de escalado que se emplee, siempre existe una relacion de
dependencia entre la concentracion de biomasa o metabolito obtenido y las
variables de operacion P/V o kia, que puede representarse por medio de una
hipérbola que por lo general es independiente del microorganismo que se emplee,
sea este bacteria, levadura, o moho. (Quintero, 1981, p. 99). La hipérbola se

muestra en la Figura 1.5.

Concentracion del

producto final

N

Region efectiva

de escalado

\\\‘\‘h‘x‘x‘x‘\‘x‘x‘x‘\{\\\\\‘x‘h‘ﬁ.‘x‘ﬂx\

» PIVok.,a

Figura 1.5. Dependencia del proceso fermentativo con las variables de operacion
(Quintero, 1981, p. 99).

Para llevar a cabo un adecuado proceso de escalado se debe tomar en cuenta la

region efectiva de escalado, que se muestra en la Figura 1.5, que es la regién que
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corresponde a un rango de concentraciones de producto maximas. (Quintero,
1981, p. 99)

Esta region efectiva de escalado permite determinar la variable potencia por
unidad de volumen (P/V) o el coeficiente volumétrico de transferencia de masa
(kLa), variable con la que se debe realizar el proceso de escalamiento. (Quintero,
1981, p. 99)

1.2.2. ETAPAS DE ESCALADO

El proceso de escalado puede dividirse en cinco escalas:

Escala de Laboratorio

Escala de Banco (Bench)

Escala Piloto

Escala Semi-Industrial

a bk N o=

Escala Industrial

Esta division es convencional solamente, porque los limites de magnitud de cada
escala no estan definidos cuantitativamente, y, porque también, existen ciertos
procesos que no requieren de un estudio en todas las escalas mencionadas, y en
los que, por tanto, se suprime la escala que no se considere necesaria.
(Gonzales, 2000, p. 10)

1.2.2.1.Escala de laboratorio

Esta escala constituye el paso inicial para el desarrollo de un nuevo proceso,
porque permite identificar las variables mas importantes de operacion. En esta
escala los objetivos en los casos biotecnoldgicos son: seleccion de la cepa de
trabajo, optimizacion del medio de cultivo, con vistas, esto ultimo a minimizar los

costos. (Gonzales, 2000, p. 14)
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1.2.2.2.Escala de banco

Los experimentos que se desarrollan a esta escala permiten que el analista del
proceso obtenga una orientacion “mas tecnoldgica”, si se compara con la que se
obtiene a escala de laboratorio. Del tamafio que se escoja como escala banco,

dependera el procedimiento de desarrollo del inéculo. (Gonzales, 2000, pp. 14-15)

En esta escala se determinan las condiciones Optimas de aireacion y agitacion, se
establecen los mecanismos controlantes de transferencia de masa que se utilizan
en el modelo matematico. Ademas, segun Gonzales, (2000), la escala de banco

permite identificar y estipular las particularidades que se detallan a continuacion.
(pp- 14-15)

> Geometria y operaciéon de los equipos similares a los equipos a mayor
escala, que se empleen en las escalas mencionadas anteriormente.
> Tipo y nivel de instrumentacion a utilizarse en las escalas mayores.

> Estimaciéon de costos de operacién en la escala industrial.

1.2.2.3.Escala piloto

En esta escala se implementa el proceso que se ha ensayado a nivel de banco y
se hacen los ajustes que sean necesarios en el manejo y operacion del proceso
que deban implementarse en la escala inmediata superior. Sin embargo, no es
siempre esencial y por su elevado costo solo se implementa en aquellas partes

del proceso que involucren incertidumbre. (Gonzales, 2000, p. 15)

1.2.2.4.Escala semi-industrial

Esta etapa es costosa, y no siempre es necesaria. Solo se emplea en aquellos

casos en los cuales el proceso es demasiado sensible al cambio a escala
industrial. (Gonzales, 2000, pp. 15-16)
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1.2.2.5.Escala industrial

La escala industrial es el resultado del proceso de escalado, que si se ha
realizado correctamente obtendra una planta que produzca en la calidad, cantidad

y costos proyectados. (Gonzales, 2000, pp. 15-16)

1.2.3. TIPOS DE ESCALADO

1.2.3.1.Scale up

Los procesos de Scale-up, involucran, por lo general, una reduccion en el
rendimiento de la fermentacién obtenida en el laboratorio. Para minimizar este
efecto, se recomienda que se mida, determine y monitoree los parametros criticos
del proceso y se disefie un equipo de operacion que permita llevar estos
parametros a la mayor escala con la menor pérdida. (Baltz, Dabies y Demain,
2010, p. 170)

Los parametros de escalado mas comunes en las fermentaciones microbianas
son la velocidad de agitacion y el suministro de aire al sistema. (Baltz, et al., 2010,
pp. 170-171)

1.2.3.2.Scale down

El scale down es el inverso del scale up. Se usa para reproducir en el laboratorio
las condiciones de los equipos de produccion industrial y también para validar las
condiciones de operacion de los procesos industriales. (Baltz, et al., 2010, p.
171;Gonzales, 2000, p. 10)

Los procesos de scale-down, se usan para optimizar los procesos, porque
permiten comprender los efectos de las condiciones de operacion sobre la
actividad microbiana. (Paul, et al., 2004, p. 1073)
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1.3. ESCALADO PARA PROCESOS BIOTECNOLOGICOS

El desarrollo de los procesos biotecnolégicos implica el paso del proceso de una
escala pequefa a una escala industrial. Este es el caso de los desarrollos
encaminados a producir diversos metabolitos y enzimas de interés comercial.
(Madigan et al., 2003, p. 963)

Como a escala comercial se obtiene siempre menor superficie especifica de
transferencia, se debe trabajar con las variables de operacion - como es la
velocidad de agitacion y la tasa de aireacion - a fin de contrarrestar este efecto.
(Madigan et al., 2003, p. 963; Gonzales, 2000, p. 9; Quintero, 1981, p. 97). Para
realizar el escalado, se deben emplear ciertos criterios, que se detallan a

continuacion:

1.3.1. CRITERIOS DE ESCALADO

1.3.1.1.Criterio del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a

La transferencia de oxigeno es un indicador de la aireacion que puede
suministrase a un fermentador. Por esto, es el criterio de escalado mas
ampliamente empleado en los casos de fermentaciones aerdbicas. (Gonzales,
2000, p. 57; Stanbury, 1995, p. 247 )

La ecuacion 1.17, que esta dada en Linden, et al., (2002), es la base de este
criterio de escalado, porque permite estimar el valor del coeficiente k a, que, como
se puede observar en la ecuacion 1.6, es el que determina la velocidad de
transferencia de oxigeno. (Linden, et al., 2002, p. 170; Paul, et al., 2004, pp.
627,1086; Quintero, 1981, p. 102)

Por las razones expuestas, el coeficiente volumétrico de transferencia de masa
k.a debe mantenerse constante a través de las escalas que se estudien.
(Quintero, 1981, p. 102)
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k _a=b* (%) (Vo) (u,)' [1.17]

Potencia entregada al sistema por el motor mientras se suministra
aireacion al medio (kW/m?)

Volumen operativo del fermentador (m®)

Velocidad superficial (m/s)

Viscosidad aparente del medio (Pa*s)

Constantes propias de cada sistema

Es necesario indicar que en los casos de fermentaciones de medios de reologia

Newtoniana, no existird un cambio de la viscosidad en funcién del esfuerzo

cortante. Si adicionalmente a lo mencionado, la fermentacion se mantiene en

régimen turbulento, y si se utiliza la turbina Rushton, el numero de potencia no

debera cambiar, a no ser que la fermentacion se aproxime al régimen laminar,

como se puede observar en la Figura 1.6. (Doran, 1998, p. 156)

Power Number (log scale)
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Figura 1.6. Numero de potencia versus nimero de Reynolds para medios de reologia

Newtoniana

Por el contrario, en una fermentacion de reologia no-Newtoniana la viscosidad

cambiara significativamente, porque con el aumento de la concentracion de
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biomasa, ocurren dos fenémenos: El esfuerzo cortante se incrementa, y el
gradiente de velocidad disminuye. (Doran, 1998, p. 159)

Este aumento de la viscosidad implica una disminucion del numero de Reynolds,
y de acuerdo a Wang, et al., (1979), el numero de potencia no cambia
significativamente para numeros de Reynolds mayores a 8*10%, como se puede

observar en la Figura 1.7. (Wang, et al., 1979, pag. 123)

Las constantes de la ecuacion 1.17 cambian al variar la escala, el proceso y
también debido a la adicion de antiespumantes, por lo que son propias de cada
sistema y escala. Por este motivo, no se puede extrapolar los procesos de
escalado de un sistema Newtoniano a uno no Newtoniano o emplear las
constantes obtenidas para un proceso de escalado en otro. (Paul, et al., 2004, p.

1086)
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Figura 1.7. Numero de potencia versus Reynolds para fluidos no-Newtonianos
(Doran, P. M., 1998, pag. 159)

1.3.1.2.Determinacion experimental del coeficiente de transferencia de masa kj.a

Se puede determinar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa k.a

mediante dos meétodos: el de medicidn directa y el de medicion indirecta. La
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aplicacion de cada uno de estos métodos, depende de lo que sea mas viable para
el proceso que se lleva a cabo. (Quintero, 1981, pp. 281-282)

Los dos métodos se basan en el criterio de la conservacién de masa del oxigeno,
que estipula que la variacién de concentracion de oxigeno disuelto en el medio es
igual a la velocidad con que se transfiere el oxigeno al medio, menos la velocidad
con la que se usa, como se puede apreciar de la ecuacion 1.18. (Almudena, et al.,
1999, p. 69)

dC *
=St =k.2(CyCL)-Qo, X [1.18]

Donde:

. .

e Variacion de la concentracion de oxigeno disuelto, mmoles O, / m*s

> Método de medicion directa
Este método emplea dos técnicas:

1. La de eliminacion dinamica del oxigeno del medio.

2. La de balance de oxigeno en el sistema.

En ambas técnicas se obtienen valores mucho mas certeros, que los obtenidos
por el método indirecto. Esto se debe a que cuando se emplean estas técnicas, se
utiliza el mismo medio de fermentacién en el que interviene el factor de la
respiracion microbiana, mientras que esto no ocurre en las determinaciones del
método indirecto. (Stanbury, 1995, p. 249)

Sin embargo, la técnica de balance de oxigeno en el sistema no es tan empleada
como la técnica de eliminacion dinamica del oxigeno del medio, debido a que esta

ultima es mas factible de llevar a cabo, por lo que se la detalla a continuacion:
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> Técnica dinamica de eliminacion del oxigeno

En esta técnica se elimina el suministro de oxigeno al medio de cultivo y se mide,
a través de un electrodo de oxigeno disuelto, el descenso en su concentracion,

debido a la respiracion microbiana (Qo2). (Stanbury, 1995, p. 249).

Esta disminucion en la concentracién es lineal, como se puede observar en el

tramo A-B de la Figura 1.8.

Antes que la concentracidon de oxigeno disuelto alcance un valor critico que
podrian afectar la viabilidad y el metabolismo del microorganismo, se debe
reiniciar la aireacion del proceso. Tanto el primer tramo A-B, como el segundo B-
C, se monitorizan a través de la adquisicién de datos en tiempo real. (Stanbury,
1995, p. 249) (Almudena, et al., 1999, p. 4)

4

! :

Concentracion de Oxigeno disuelto
Concentracién de Oxigeno disuelto

(@]
Xl
B
. %
Tiempo dC./dt + x*Qq,
Figura 1.8. Método dinamico de Figura 1.9. Método de determinacion del
eliminacion del oxigeno. La aireacion kLa en el método dindmico (Cy, vs.
termina en el punto A y se reinicia en el (dCL/dt +x*Q 02))
punto B. (Stanbury, 1995, p. 250)

(Stanbury, 1995, p. 250)

El valor critico del oxigeno antes mencionado, debe determinarse

experimentalmente antes de implementar el método dinamico, porque depende de
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cada tipo de microorganismo, y puede considerarse como el valor de la
concentracion de oxigeno a partir del cual se empieza a observar una desviacion
entre en la curva del oxigeno disuelto vs. tiempo y la linea recta, como se ilustra
en la Figura 1.10. (Stanbury, 1995, p. 250)

4

Punto de desviacion
en el trazo respecto a

la linea recta

Concentracion de Oxigeno disuelto

Tiempo

Figura 1.10. Limitacion del oxigeno durante de la desoxigenacion en el método dinamico

En este sentido, cabe recalcar que en general, en un sistema aireado en ningun
caso se debe permitir que la concentracion de oxigeno disuelto C; sea inferior al
20 % del valor de concentracion de saturacion, ya que concentraciones inferiores
ocasionaran disminuciones en la velocidad de consumo de oxigeno (Qo2) y en la
velocidad de consumo del sustrato, que alterarian el metabolismo del
microorganismo, y, también alterarian los datos para la determinacion del k_a.
(Garrido, Gémez y Schnabel, 1988, p.29)

Para establecer el nivel critico del oxigeno, Garrido, (1988) recomienda que
cuando se trabaje con Aspergillus niger en fermentacion sumergida, el valor de C,

nunca sea inferior al 40% de la concentracion de saturacion. (pp. 26-27).

Una vez determinado el valor critico del oxigeno para el proceso, se puede
calcular el coeficiente volumétrico de transferencia de masa, para lo cual, se

reordena la ecuacion 1.18, y se obtiene la ecuacién 1.19:
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-1 (dC '
C|_=—a* (d_tL +X*Q02> +Cg [1 19]

Cuando se grafica C_ vs. (dC_/dt+x*Qqy), se obtiene una linea recta, cuya
pendiente es —1/k_ a, como se puede apreciar en la Figura 1.9. Por otro lado, si se
integra la ecuacion 1.18, se obtiene la expresion 1.20, que permite una estimacion
mas precisa del ki a, que la que se obtendria al emplear el método anteriormente
descrito. (Stanbury, 1995, p. 250)

Cq-C; .
In = =k, a*(t,-t;) [1.20]

g v2
Donde:

C4:  Concentracion de oxigeno disuelto que se da al inicio de la apertura del
suministro de aire (t;), mmoles O, / m*

C,.  Concentracion de oxigeno disuelto a un tiempo t,, mmoles O, / m*

Esta técnica de eliminacion dinamica del oxigeno representa mucho mejor el
proceso, porque se ejecuta durante la fermentacion y permite calcular el valor de

kia a diferentes etapas del proceso. (Stanbury, 1995, p. 250)

Sin embargo, no puede ser aplicada cuando la demanda de oxigeno es
demasiado alta, porque, cuando esto sucede, tanto la pendiente de la curva de
eliminacién de aireacién, cuanto la de restitucion tiene valores absolutos altos, lo
que en la mayoria de los casos conduce a la obtencion de solo 2 puntos para el
calculo del ki a. (Stanbury, 1995, p. 250)

> Método de medicion indirecta

Este método se lleva a cabo en ausencia del microorganismo, lo que implica que

no se considere el consumo de oxigeno por parte del mismo. Por esta razon, los
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valores que se obtienen cuando se aplica este método, s6lo pueden emplearse
para comparar diferentes reactores que operan en condiciones similares.
(Quintero, 1981, p. 282) (Aimudena, et al., 1999, p. 68)

1.3.1.3.Factores que influyen en el valor estimado del coeficiente volumétrico de

transferencia de masa ki a

Segun Stanbury, (1995), los factores que afectan el valor estimado del coeficiente

volumétrico de transferencia de masa ki a son: (p. 254)

El flujo de aireacion.
La velocidad de punta de agitacion.

La reologia del medio de cultivo.

> wDnh -

La presencia de agentes antiespumantes.

> Efectos del flujo de aireacion

Una correcta distribucion de las burbujas en el medio esta influenciada tanto por

el flujo de aireacion, como por la velocidad de agitacion.

Esto quiere decir, por ejemplo, que si la velocidad de punta del agitador es baja
para el flujo de aire que se suministra al sistema, se dara el fendmeno conocido
como inundacién, que se caracteriza por el predominio del flujo de aireacién sobre
la agitacion. (Stanbury, 1995, p. 255)

Esto se debe a que la energia de disipacion del flujo es mayor que la energia de

disipacién de la agitacion. (Stanbury, 1995, p. 255)

Cuando se da la inundacion, las burbujas pueden envolver el agitador sin
dispersarse. La zona que rodea al rodete no esta en contacto con el liquido

correctamente, por lo que en este caso, se disminuye la dispersion del oxigeno en
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el medio. (Doran, 1998, p. 213). Para evitar estos problemas, algunos
investigadores han sugerido que la velocidad minima de punta del agitador deba
encontrarse entre 1,5y 2,5 m/s. (Doran, 1998, p. 213; Mosier, y Ladisch, 2009, p.
373; Stanbury, 1995, p. 255)

Cabe recalcar, que no se debe trabajar con una velocidad de agitacion excesiva,
ya que se genera una sobre-recirculacion de las burbujas, lo que provoca un
pequefo incremento del coeficiente ki a y un gran consumo de potencia. (Doran,
1998, p. 213)

> Efecto de la velocidad de punta del agitador

Si se observa la ecuacion 1.17, y se tiene en cuenta que la potencia transferida al
medio es funcién de la velocidad de punta del agitador, se podra comprender
facilmente que este parametro tiene una gran influencia sobre la transferencia de
oxigeno al medio. Esto significa que la generacion de turbulencia en el medio por
agitacion incrementa el area de transferencia de las burbujas porque disminuye su
tamano, previene su coalescencia y disminuye el espesor de la pelicula liquida
que las rodea. (Stanbury, 1995, p. 257)

Se debe enfatizar que, a pesar de lo dicho, se debe considerar que la ruptura de
las burbujas de aire se produce mayormente en la punta del agitador y en menor
cuantia en las paredes del reactor. (Paul, et al., 2004, pp. 633, 1080)

Por estas razones, la velocidad de agitacion debe ser tal que favorezca el
fendmeno descrito en el parrafo anterior, y evite el dano celular aqui mencionado,
debido a los esfuerzos de corte. (Almudena, et al., 1999, p. 46; Paul, et al., 2004,
pp- 633, 1080 )

Segun Stanbury, (1195), la velocidad de agitacion puede estimarse al observar el
consumo de potencia de la agitacidn, y la relacion entre el k.a y la potencia por

unidad de volumen esta representada por la ecuacién 1.17. (p.257)
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> Efecto de la reologia del medio

La reologia del medio de cultivo cambia debido al crecimiento microbiano y a su
morfologia, al igual que debido a las propiedades reoldgicas mismas del producto.
(Stanbury, 1995, p. 261)

En su mayoria, las fermentaciones miceliales presentan altos valores de
viscosidad y cambian de comportamientos newtonianos a pseudoplasticos a lo

largo de la fermentacién, lo que afecta la transferencia de oxigeno en el sistema.

Por esta razon, es indispensable mantener una velocidad de agitacion que
permita contrarrestar este cambio. (Paul, et al., 2004, p. 1080; Stanbury, 1995, p.
261)

> Efecto de la presencia de agentes antiespumantes

Cuando se tiene un alto grado de aireacion y agitacion en la fermentacion,
generalmente se forma espuma. Esto es perjudicial porque en algunos casos la
espuma inunda el reactor, lo que produce el arrastre y la consecuente pérdida de

medio de cultivo, biomasa y la posible contaminacién. (Stanbury, 1995, p. 267)

La formacion de espuma puede, ademas, afectar la transferencia de oxigeno,
debido al atrapamiento de las burbujas, que recirculan con la espuma. Esto
produce ademas dificultades en la medicion del oxigeno disuelto. (Baltz, et al.,
2010, p. 721; Stanbury, 1995, p. 267)

Sin embargo de que para eliminar la espuma se pueden emplear métodos
mecanicos, 0 quimicos, se prefiere estos ultimos porque no consumen energia.
(Baltz, et al., 2010, p. 721; Stanbury, 1995, p. 267).

Los antiespumantes disminuyen fuertemente la tension superficial y permiten la

coalescencia de las burbujas. (Doran, 1998, p. 215)
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Como el valor del coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k,a) es
inversamente proporcional al tamafio de las burbujas, este disminuye por la
accion de los antiespumantes, lo que produce una disminucion en la transferencia
de masa. Por esta razén, siempre que se deban usar antiespumantes se debe
hacer un cuidadoso balance entre su efecto y la disminucién de la transferencia
de masa. (Stanbury, 1995, p. 267)

1.3.1.4.Criterio de la velocidad de punta del agitador

Este criterio de escalado es util en los casos en que el microorganismo es

sensible al esfuerzo de corte que genera el agitador. (Paul, et al., 2004, p. 1086)

Sin embargo, el mantenimiento de la velocidad de punta entre diferentes escalas,
disminuye significativamente la potencia por unidad de volumen que se transfiere

al medio a medida que se aumenta la escala. (Quintero, 1981, p. 100)

Por esta razon, cuando se mantiene constante la velocidad de punta, la potencia
de agitacion por unidad de volumen disminuye y aumenta el tiempo de residencia
medio de las burbujas dentro del reactor. Esto implica que cuando se aplica este
criterio disminuya el coeficiente volumétrico de transferencia de masa. (Paul, et
al., 2004, p. 1086; Quintero, 1981, p. 100).

Cabe recalcar, que el mantenimiento de la constancia de la velocidad de punta no
implica que se deba mantener la similitud geométrica en el escalado. (Gonzales,
2000, p. 57)

1.3.1.5.Criterio del tiempo de mezcla

Este criterio se utiliza en sistemas de geometria similar, pero implica un consumo

muy elevado de potencia, o que disminuye la competitividad del proceso. (Paul,
et al., 2004, p. 1086; Quintero, 1981, pp. 99-100)
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1.3.1.6.Criterio de la potencia por unidad de volumen

No es posible emplear este criterio cuando existen sélidos en suspensiéon, sino
que solo puede aplicarse para la micromezcla de dos liquidos. (Zlokarnik, 2006,
pp. 47-48)

1.3.2. PARAMETROS QUE INFLUYEN EN EL ESCALADO EN LOS PROCESOS
BIOTECNOLOGICOS

1.3.2.1.Influencia de la agitacion

La agitacion implica la transferencia al fluido de la energia cinética suministrada
por el agitador. La potencia consumida depende del tipo de agitador empleado, de
la velocidad de agitacién, de las caracteristicas fisicas del medio de cultivo, y de
la ubicaciéon y numero de paletas que se empleen en la agitacion. (Byung-Hwan,
et al., 2008, p. 99; Quintero, 1981, p. 269)

Como ya se mencioné en la seccion 1.1.6.1y 1.1.6.3., la agitacién es uno de los
parametros que mas afecta el desarrollo del pellet. Esto se debe a que, a mayor
esfuerzo cortante, mayor sera el dafo del pellet. Por esta razon, el esfuerzo
cortante es un factor que limita la velocidad de agitacion, lo que a su vez limita la
transferencia de oxigeno. (Paul, et al., 2004, p. 1124)

También, se debe anotar que el nivel de agitacion que se emplee debe permitir la
formacion de pellets a partir de hifas, como se observa en la Figura 1.4. Acerca de
esto, se debe indicar que la formacion de pellets implica una coalescencia de
hifas, y que no debe obtener medios de alta viscosidad. (Linden, et al., 2002, p.
69)

Ademas, de los estudios de la velocidad de agitacion en fermentaciones
aerobicas, se conoce que existen limites pasados los cuales, el pellet se rompe y

la velocidad de su crecimiento disminuye. (Linden, et al., 2002, p. 73)
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1.3.2.2.Influencia de la aireacion

Una aireacion excesiva puede tener un efecto negativo sobre la morfologia
microbiana y sobre el incremento del tamafio del pellet, e inclusive puede llegar a
romper el pellet cuando es demasiado violenta. (Ola Gomaa, et al., 2009, p. 77,
Paul, et al., p. 1144)

De lo dicho anteriormente, se puede afirmar que la agitacion y la aireacion, deben
ser adecuadas, para obtener un pellet de tamano apropiado, que sea esférico, y

no amorfo.

1.3.3. PROBLEMAS EN EL ESCALADO

Cuando en el proceso de escalado se emplea el criterio de mantener constante el
coeficiente volumétrico de transferencia de masa es imprescindible su

determinacion. (Ola Gomaa, et al., 2009, p. 80)

Como para obtener el valor experimental del mencionado coeficiente se debe
medir la concentracion de oxigeno disuelto mediante un electrodo polarografico,
es indispensable evitar la acumulacion de biomasa sobre este, ya que distorsiona

la medicion.

Ademas, debe asegurarse la correcta ubicacion del electrodo en el biorreactor.
Estos cuidados en el electrodo se describen a continuacion. (Quintero, 1981, p.
107)

> Acumulacion de biomasa

La biomasa se acumula en las paredes del reactor, en los bafles, en las paletas

de agitacion, e inclusive sobre el electrodo que se emplea para la medicion del

oxigeno disuelto. Por esto, a pesar de que existen disefios estandar de
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biorreactores, a veces es necesario quitar los bafles o disminuir su nimero vy
hacer otras alteraciones para prevenir este problema. (Ola Gomaa, et al., 2009, p.
80)

> Ubicacion del electrodo

Como se indicd anteriormente, la ubicacion del electrodo debe estudiarse

cuidadosamente, para evitar las zonas turbulentas. (Quintero, 1981, p. 107)

Con el fin de asegurar que el electrodo no se recubra de biomasa, con la
consiguiente disminucion de la sefal de medicion, es recomendable, que el
experimentador preste suma atencion a cualquier disminucion abrupta en la sefal

medida de oxigeno disuelto.
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2. PARTE EXPERIMENTAL

El objetivo de esta investigacion fue escalar el proceso de obtencion del pellet en
la fermentacion sumergida de sacarosa con Aspergillus niger, desde un reactor
modelo de 2 L hasta uno de 14 L, manteniendo el menor tamaro del pellet para
garantizar que la transferencia esté controlada exclusivamente por el k,a y que la

resistencia por la difusién sea despreciable.

Con base en lo expuesto se consider6 como criterio exclusivo de escalado la
constancia del valor del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k a
entre las dos escalas, entendiéndose que para obtener los resultados
mencionados debié optimizarse las condiciones de operacién a fin de conseguir

un pellet del tamafio mas pequeno posible.

En este proceso el incremento del numero de pellets en el tiempo se dio por la
formacion de agregados a partir de las esporas inoculadas. Por tanto, fue
imprescindible que la agitacidon suministrada al medio facilite este proceso de

formacion.

2.1. DETERMINACION DEL MEJOR MEDIO DE CULTIVO PARA
EL CRECIMIENTO DEL PELLET

2.1.1. EL MICROORGANISMO

Para este proceso se emple6 una variedad del moho Aspergillus Niger obtenido

en el Laboratorio de Bioprocesos de la Escuela Politécnica Nacional.

El microorganismo se sembro y conservé en tubos de ensayo bajo refrigeracion a
4°C por un periodo maximo de 1 mes, segun lo expresado por Ola Gomma y
Heba EIl Bialy, (2009), hasta utilizarlo en la preparacién de los inéculos que se

emplearon en el proceso. (p.77)
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2.1.2. ESPORAS EMPLEADAS EN LA DETERMINACION DEL MEJOR MEDIO
DE CULTIVO

2.1.2.1.Composicion del medio Czapeck de crecimiento de las esporas de Aspergillus

niger
El hongo Aspergillus niger presenta un crecimiento en esporas y para su
desarrollo se empled el medio de cultivo Czapeck, cuya composicion se muestra

enla Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Composicion del Medio Czapeck empleado para el cultivo de las esporas de

Aspergillus niger
Componente Concentracion (g/1)
Sacarosa 30,00
Nitrato de sodio 2,00
Fosfato de potasio di acido 1,00
Sulfato de magnesio 0,50
Cloruro de potasio 0,50
Sulfato ferroso heptahidratado 0,01
Agar 15,00

(Dionisio, 2008, p.101)

Una vez preparado, este medio se esterilizé a 121°C y 20,0 psig durante 20

minutos en un autoclave automatico marca BOYN, modelo LDZX-75KBS.

2.1.2.2.Preparacion de esporas para el cultivo

El numero de esporas que se emplearon en la preparaciéon del indculo debid ser
minimo de 1x10° esporas/mL, ya que, segun Tought, et al. (1996), una menor
concentracion de las mismas no permitiria un desarrollo adecuado del
microorganismo. (p.640). Para obtener dichas esporas, y segun lo indicado por
Cadavid (2006), se inocularon varios tubos de ensayo que contenian el medio

Czapeck, en una cabina de flujo laminar marca Flow 85H y se cultivé durante 5
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dias en una estufa marca BOEKEL modelo 132000 a una temperatura 28 °C. (p.
34)

Al término de este periodo, en cada uno de los tubos se realizdé un arrastre de las
esporas. Este arrastre se llevo a cabo con la adicion de arena estéril, la agitacion
vigorosa y en la adicion de agua estéril a cada uno de los tubos de ensayo. Esto
se realizo a fin de facilitar el desprendimiento de las esporas. Una vez hecho esto,
a través de una pipeta se consolido los extractos de cada tubo en un frasco
estéril, desde donde se tomd un mililitro de inéculo para realizar sendas siembras
en 5 Erlenmeyers que contenian el medio de cultivo Czapeck. Cada uno de los

Erlenmeyers se cultivd de la misma forma que los tubos de ensayo.

Una vez que el micelio esporuld totalmente, se arrastr6 estas esporas segun el
procedimiento sefialado con anterioridad, y se realizaron las diluciones necesarias
a fin de determinar por recuento directo el numero de esporas presentes por
mililitro con la ayuda de un microscopio marca THOMAS SCIENTIFIC Modelo

1220 CM y una placa cuenta glébulos marca Bright-Line 0,1mm.

2.1.2.3.Esterilizacion de la arena de arrastre

Previo a la esterilizacion de la arena se realizd6 un tamizado en humedo de la
misma con un tamiz U.S.A. STANDARD TESTING SIEVE, marca VWR Scientific
AVWR Company, de malla No. 12 correspondiente a una abertura de 1,7 mm
(0,0669 in). La fraccion positiva de este tamizado se desechd. La fraccion
negativa, que pasé a través del tamiz, se tamizé nuevamente. Para esto se
empled un tamiz de la misma marca pero de malla No. 14 correspondiente a una
abertura de 1,4 mm (0,0555 in), donde se tomd la fraccion positiva, que fue la que

se emple6é como arena de arrastre.

Posterior al proceso de tamizado se lavd la arena, se la colocd en tubos de
ensayos tapados dentro de una estufa marca Heraeus W.C a 110°C durante 12

horas, a fin de esterilizarla.
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2.1.3. COMPOSICION DEL MEDIO DE PREPARACION DEL PELLET

Para analizar la formacion y crecimiento del pellet del Aspergillus niger en
distintos medios de cultivo se emplearon tres sustratos, utilizados por varios

autores con buenos rendimientos, cuya composicion se muestra en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Composicion de los sustratos empleados para la generacion del pellet en el
proceso de fermentacion sumergida con Aspergillus niger

Concentracion (g/1)
Sustancia Cadavid De Argaez Prescott
Medio 1 Medio 2 Medio 3
Sacarosa 190 150 140
NH4NO3 2,3 2,40 2,23
MgSO4 03 | e e
MgSO4*7H20 | - | e 0,23
KH2PO4 1,0 0919 | e
K2HPO4 | e e 1,0

(Cadavid, 2006, p. 34; De Argaez, 1969, pp. 25, 28; Prescott, 1960, p. 563)

2.1.4. DISENO DEL EXPERIMENTO

Segun Madigan, et al., (2003), el proceso de fermentacién esta directamente
relacionado con la composicion del medio de cultivo, su pH y el inéculo. Por esto,
se hizo necesario evaluar la influencia que tienen dichas variables en la formacién

y morfologia del pellet. (pp. 142, 158).

Con este fin se realizaron 54 experimentos con pruebas por duplicado, para lo
cual se emplearon los medios que se muestran en la Tabla 2.2. Estos
experimentos se llevaron a cabo en Erlenmeyers de 500 mL con 150 mL de medio
para cada prueba y duraron 48 horas, que es el tiempo requerido para la
formacion de un pellet estable. En cada medio estudiado se manejé 3 niveles de
pH (5,8; 6,0 y 6,5 y 6 niveles de esporas inoculadas (6,26+0,74*10";
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5,25+0,64*10"; 4,29+0,51*10"; 6,260,85*10%  5,360,50*10°% 4,20+0,55*10°
esporas), con un factor de respuesta cuantitativo del numero y diametro de los
pellets obtenidos y la concentracion de biomasa y con un factor de respuesta

cualitativo de la homogeneidad y apariencia del pellet.

Cada experimento se realizé en un shaker con bano termostatico incorporado que
se mantuvo a 28°C (Madigan, et al., 2003, p. 152). EI movimiento longitudinal que
el shaker imprimié a los Erlenmeyers, a su vez, se convirtid en un movimiento

rotacional del fluido contenido en ellos, equivalente a 160 rpm.

Estos experimentos se realizaron con el objeto de determinar la mejor
combinacion entre las 54 utilizadas, para emplearla en los experimentos en el

reactor.

No se realizaron las pruebas directamente en el reactor ya que segun Henao,
Correa y Marin, (2006) y Linden, (2002) es necesario tener un medio de
preparacion para el pellet, con el fin de favorecer el crecimiento adecuado del

mismo y evitar que el microorganismo se pegue a las paredes del reactor. (p. 53;
p. 4)

Para obtener los factores de respuesta mencionados, se siguieron los
procedimientos descritos en la seccion siguiente al término del proceso

fermentativo.

2.1.4.1.Determinacion de los parametros fisicos del microorganismo

> Nuimero de pellets

Para determinar el numero de pellets se tomdé una alicuota que varié desde 10 mL
hasta 3mL de medio dependiendo de la abundancia de pellets en el sistema. Esta

alicuota se diluyoé con agua destilada a fin de facilitar el contaje del numero de

pellets y el resultado se report6 como numero de pellets/mL.
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> Biomasa

Para determinar la biomasa producida se filtraron y secaron las muestras a 105°C
durante 2 horas, segun el método de Haq y Daud descrito por Ali, et al., (2003).
(p- 819)

Una vez transcurrido el secado, se pesaron las muestras en una balanza analitica
marca Boeco Germany de £0,1 mg de precisidon, con lo que se obtuvo el peso de

biomasa en base seca.

> Diametro del pellet

Previo al secado de las muestras y una vez filtradas se determiné el diametro del

pellet con un calibrador digital marca Buffalo Tools de £0,01mm de precision.

2.1.4.2.Analisis cualitativo de los pellets

Para determinar la homogeneidad y apariencia de los pellets se tomd6 una alicuota

de 30 mL y se la colocé en un vaso de precipitacion de 500 mL, a fin de separar

los pellets y facilitar la observacion. En esta alicuota se observaron las diferencias

significativas entre el tamafio y forma de los pellets, asi como también la cantidad

de hifas que estos presentaban en su contorno y en el medio.

Ademas, se observo si los pellets eran muy porosos o aparentemente compactos,

y mediante el tacto se establecio la textura de los mismos.

2.1.4.3.Seleccion de las condiciones de operacion

Para seleccionar las condiciones con las cuales se llevd a cabo las

fermentaciones en los reactores de 2 y 14 litros, se separaron aquellas
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combinaciones que presentaron buenos resultados tanto cuantitativa como

cualitativamente.

De este grupo, se seleccioné la combinacién con la cual se obtuvo primeramente
el menor diametro, en segundo lugar el mayor numero de pellets y por ultimo la

mayor cantidad de biomasa.

2.2. DETERMINACION DE LAS CONSTANTES CINETICAS PARA
EL CRECIMIENTO MICROBIANO

Una vez seleccionado el mejor medio de cultivo y las variables optimas para la
operacion, se determin6 el método de inoculacion para los reactores. Esta
experimentacion se realizd unicamente en el reactor de 2 litros, donde se

probaron dos métodos alternativos.

2.2.1. SELECCION DEL METODO DE INOCULACION

2.2.1.1.Tratamiento del sustrato de fermentacion para el reactor de 2

El medio de cultivo empleado para la fermentacion en el reactor se sometidé a un
proceso de filtrado previo al ajuste del pH, para eliminar las impurezas de la
sacarosa, ya que estas impiden la adecuada observacion del crecimiento del

pellet y la determinacion de la biomasa.

Para el ajuste del pH se emplearon soluciones de HClI y NaOH 1N, segun se
requirio. El pH se midié mediante un pHmetro marca Waterproof Family, HANNA

instruments, con una precision de +0,1 pH.

A fin de evitar cualquier tipo de contaminacion microbiana que podria afectar la
fermentacion, se esterilizé el medio de cultivo previo a la siembra en el mismo. La

esterilizacion se realizO en dos etapas y se empled siempre el autoclave
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mencionado anteriormente. En la primera etapa se esterilizd el reactor modelo
MAP-002 vacio a 121°C y 1,4 atm (20 psig) durante 20 minutos.

En la segunda etapa se esterilizo el medio de cultivo de la misma forma. Mediante

la utilizacion de la camara de flujo laminar se llené el reactor con el medio estéril.

No se esterilizdé el medio dentro del reactor, ya que se produjeron evaporaciones
muy significativas, que en caso de no corregirlas, habrian afectado el proceso de
escalado, que tiene relacién directa con el nivel de liquido contendido en el

reactor.

2.2.1.2.Preparacion del inoculo para el reactor de 2 litros y tiempo de fermentacion

A fin de determinar un procedimiento de inoculaciéon que permita obtener pellets
con buenas caracteristicas tanto cualitativas y como cuantitativas, se inoculé de 2

formas alternativas en el reactor de 2 litros.

La primera consistio en determinar la cantidad de pellets que existirian en el
reactor de 2 litros en caso de tener igual crecimiento que en los Erlenmeyers.
Para esto se multiplicé el volumen de operacion del reactor por el numero de
pellets/mL obtenidos en los Erlenmeyers. De esta cantidad de pellets se tomo el
5% segun lo recomendado por De Argaez (1969) y se inoculd en el reactor de 2
litros. (p. 28)

La segunda forma de inocular consistido en colocar directamente en el medio de
cultivo el numero de esporas con el cual se obtuvieron los mejores pellets en los

Erlenmeyers.

En ambos casos el proceso de fermentacién se llevo a cabo durante 8 dias, que
es el tiempo recomendado por Henao, et al, (2006) y Jangnow y Wolfgang (1991)
para que se dé el maximo crecimiento del pellet y por ende la maxima produccién
de biomasa. (p. 54; p. 92)
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La fermentacion se llevé a cabo en un microfermentador marca New Brunswick y
durante el proceso se control6 tanto la temperatura a 28°C £0,1°C como el nivel
de espuma dentro del reactor mediante la adicion de 1 mL/h de antiespumante,
que es una emulsién de silicona 20% v/v y la aireacion se mantuvo a 0,7 vvm
(Volumen de Oxigeno/(Volumen de mezcla*minuto)). (Garrido, et al., 1988, pp. 28-
29)

2.2.2. PROCESO DE GENERACION DE BIOMASA A PARTIR DE
ASPERGILLUS NIGER POR FERMENTACION SUMERGIDA EN LOS
REACTORES DE 2 Y 14 LITROS

2.2.2.1.Tratamiento del sustrato de fermentacion para los reactores

El tratamiento de esterilizacion tanto del sustrato como de los reactores fue igual

al descrito anteriormente.

2.2.2.2.Preparacion del indculo para los reactores

Para las fermentaciones en los reactores de 2 y 14 litros a partir de las cuales se
realizaron los estudios posteriores se inoculdé unicamente con el procedimiento
que en el reactor de 2 litros permitio obtener los mejores resultados y se llevo a
cabo la fermentacién empleando los mismos equipos y parametros descritos en la

seccion anterior.

2.2.2.3.Determinacion de los parametros fisicos del microorganismo

A fin de establecer la velocidad especifica de crecimiento microbiano, el valor de
la constante cinética y los parametros fisicos del microorganismo y del sustrato,
se tomaron 2 muestras de 15 mL de medio al dia durante el proceso fermentativo.

De estas muestras se tomd una alicuota de 10 mL para el analisis de los
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parametros fisicos del sustrato y con los 5 mL restantes se determind los

parametros fisicos del microorganismo.

> Numero de pellets

Para determinar el numero de pellets se tomdé una alicuota que vari6é desde 1mL
hasta 0,05 mL a medida que se incrementaba la biomasa. Esta alicuota se diluy6
con agua destilada a fin de facilitar el contaje del numero de pellets/mL.

> Biomasa

Para determinar la biomasa producida se filtr6 y secd los 5 mL de muestra a
105°C durante 2 horas, segun el método de Haq y Daud descrito por Ali, et al.,
(2003). (p- 819).

Una vez transcurrido el secado, se pesaron las muestras en una balanza analitica
marca Boeco Germany de £0,1 mg de precisidén, con lo que se obtuvo el peso de
biomasa en base seca.

> Diametro del pellet

Previo al secado de las muestras y una vez filtradas se determiné el diametro del
pellet con un calibrador digital marca Buffalo Tools de +0,01mm de precision.

> Densidad de la biomasa

Para determinar la densidad de la biomasa p_ se colocd una muestra de mezcla

sustrato-biomasa en un picndmetro y a la densidad asi obtenida se resto la

densidad del sustrato puro.
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2.2.3. DETERMINACION DE LOS PARAMETROS FiSICOS DEL SUSTRATO
2.2.3.1.Densidad del sustrato
Para obtener la densidad del sustrato se empled un picndmetro marca Glassco

con el cual se determind la masa de sustrato que ocupa un volumen dado y se

empled la ecuacién 2.1.

[2.1]

o)
I
<=

2.2.3.2.Viscosidad aparente del medio

Para determinar la viscosidad aparente del medio se envié 10 mL de muestra al
Departamento de Alimentos y Biotecnologia (DECAB), donde se realiz6 un
estudio de la reologia del medio a distintas velocidades de corte.

2.2.3.3.Esfuerzo cortante

En el presente trabajo no se midio el esfuerzo cortante (1), sino unicamente la

viscosidad aparente (u,) a distintas velocidades de corte (y). No obstante, este

esfuerzo pudo ser calculado mediante la ecuacion 2.2.

=y [2.2]

>|

2.2.3.4.indice de consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n)

Para calcular estos indices y debido al comportamiento no newtoniano del medio,
se aplico la ley de potencia, que se puede apreciar en la ecuacion 1.10, de la

seccion 1.1.6.3. Por esta razon, el indice de comportamiento del fluido (n) estuvo
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representado por el valor de la pendiente de la recta que se obtuvo al graficar Log
(u) vs. Log (y), mientras que el indice de consistencia (K) se representé como el

punto de corte en el eje de las abscisas de esta misma grafica.

2.2.4. DETERMINACION DEL RENDIMIENTO MICROBIANO EN FUNCION
DEL AZUCAR CONSUMIDA

Para estimar el azucar consumida por el microorganismo al término del proceso,
se determino los azucares reductores y azucares totales iniciales y finales del
sustrato. Para esto se envio 150 mL de muestra filtrada al Departamento de
Alimentos y Biotecnologia (DECAB), donde se empleé el método

espectrofotométrico DNS (Dinitrosalicilico) de acuerdo con Miller, (1959). (p.376).

Como los azucares que los microorganismos pueden consumir, son los que

pueden reducirse, estos se calcularon a través de la ecuacion 2.3.

Az, = Az - AZeq [2.3]
Donde:

Az.: Azucares reducibles, kg
Az;: Azucares totales, kg

Az..q: Azucares reductores, kg

Con estos resultados, y los de la biomasa generada, se empled la ecuacion 2.4,
para determinar el rendimiento de produccion de biomasa en relacion a la masa

de los azucares consumida (Y moys)-

% _ IVlo' Mf
o)/~ Az, - Az, [2.4]



Az :
Az

Biomasa inicial, kg
Biomasa final, kg

Azucares reducibles iniciales, kg

Azucares reducibles finales, kg
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2.2.5. ESTIMACION DE LA VELOCIDAD ESPECIFICA DE CRECIMIENTO

MICROBIANO

Para el calculo experimental de la velocidad especifica de crecimiento microbiano

se integro la ecuacion 2.5, que representa el incremento de la biomasa en el

tiempo.

De esta integracién se obtuvo la ecuacion 2.6, la misma que también permitio

estimar el valor de la constante cinética de crecimiento microbiano, (Umnay), que

corresponde a la velocidad especifica de crecimiento (u) en la fase exponencial.

dM o
dt

Donde:

Velocidad especifica de crecimiento microbiano

Biomasa generada a t,, kg

Biomasa generada a t4, kg

Primer tiempo de fermentacién de un periodo dado, h

Tiempo en el cual finaliza el periodo, h

[2.5]

[2.6]
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2.3. INFLUENCIA DE LA AGITACION EN LA TRANSFERENCIA
DE MASA Y TAMANO DEL FLOCULO

La agitacion es una de las variables mas importantes en cualquier proceso de
fermentacion aerdbica. Esto es asi porque si la agitacion fuera deficiente no se
produciria una correcta transferencia de oxigeno, mientras que si fuera excesiva,
se podria distorsionar el crecimiento microbiano. Por este motivo fue de vital
importancia determinar la relacion entre la velocidad de agitacion, el coeficiente
de transferencia de masa ka, y el tamafio de pellet obtenido.

2.3.1. INFLUENCIA DE LA AGITACION EN LA TRANSFERENCIA DE MASA

Para determinar la influencia entre la agitacion y la transferencia de masa, se
midio el coeficiente global de transferencia de masa ki a para diferentes niveles de
agitacion (500, 600, 700 y 800 rpm).

2.3.1.1.Determinacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k;a

Para determinar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa k, a se evalud
la concentracion de oxigeno disuelto en el medio de cultivo mediante el método

dinamico de Taguchi y Humprey descrito por Stanbury, (1995). (pp. 249-250).

Para llevar a cabo este procedimiento se utilizé un electrodo polarografico
esterilizable, marca Mettler Toledo, modelo InPro 6800, de 120 mm de altura de
inmersidon. Las concentraciones detectadas por el electrodo se captaron a traves

de un transmisor de la misma marca, modelo M300, con una precision de £0,1

Este método se realiz6 en dos etapas, en las que se observd el cambio en la
concentracion de oxigeno disuelto en el medio de cultivo, que se relaciona a la

transferencia de masa en él. Para esto se emple¢ la ecuacion 2.7.
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dc .
d—tL=KLa*(Cg-CL)—Q02*X [2.7]

Donde:
C_: Concentracién de oxigeno disuelto, mmoles O, / m®

En la primera etapa del método se cerré el suministro de aire al medio, lo que
produjo un decremento en la concentracion del oxigeno disuelto debido a la
respiracion microbiana. En esta etapa se calcul6 la tasa especifica de respiracion

microbiana Qp,, que estuvo representada por la pendiente de la curva que se

obtuvo al graficar C, versus t.

En esta etapa es importante acotar que, por requerimiento del microorganismo
utilizado se trabajoé siempre con concentraciones de oxigeno disuelto superiores al
40% de la concentracién de saturacion. Esto se realizé de esta forma en atencion
a la recomendacion de Garrido, para no afectar el crecimiento microbiano.
(Garrido, et al., 1988, pags. 26-27)

En la segunda etapa se reanudé el ingreso de aire al sistema, con lo que se
incrementd la concentracion de oxigeno disuelto, lo que permitio determinar el
coeficiente volumétrico de transferencia de masa K_a, segun la integracion de la
ecuacion 2.7, como se muestra en la ecuacion 2.8. Para esta integracion se

consider6 despreciable el factor Qp,*X debido a que no hay limitacion de oxigeno.

Cg-Co
n| —=—— | =K a*(t,-t) [2.8]
Cg-CL L 274

Donde:

CLo: Concentracion de oxigeno disuelto con que se inicia la segunda etapa del
método, ppm O3

ty: Tiempo en el que se inicia la segunda etapa del método, s
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to: Tiempo a determinada concentracion de oxigeno disuelto (C,), s

El coeficiente volumétrico de transferencia de masa K| a, se determiné al realizar

la grafica de In (%) versus (tz-t1), ya que representa a la pendiente de la
g-CL

misma.

En este trabajo, los cambios de concentracion en el oxigeno disuelto en las dos
etapas del proceso se midieron dos veces al dia, para correlacionar estas
medidas con las medidas de la viscosidad aparente del medio, que a su vez,

tienen relacidn con los parametros fisicos del pellet.

2.3.2. INFLUENCIA DE LA AGITACION EN EL TAMANO DEL PELLET

A fin de determinar la influencia de la velocidad de agitacion en el tamafio y

estructura del pellet se trabajé con dos niveles de agitacion.

El primer nivel correspondié a niveles bajos de agitacién de 60, 100, 120 y 140
rpm, este rango bajo se empled con el fin de no alterar la estructura esférica del
pellet, ya que éste es extremadamente fragil. (Byung-Hwan et al., 2008, p. 1095;
Ola Gomaa, et al., 2009, p. 78)

El segundo nivel comprendié niveles de agitacion altos de 500, 600, 700 y 800
rom, ya que segun lo recomendado por Tought, et al., (1996) estos darian

mejores propiedades al pellet. (p. 641)

Para determinar los parametros fisicos del microorganismo se tomaron 2
muestras al dia para cada uno de los niveles mencionados de agitacion, en las
cuales, mediante el procedimiento descrito en la seccién 2.2.2.3, se midio el
diametro y el numero de pellets, asi como la cantidad de biomasa formada, lo que
permitié observar cualitativamente la abundancia relativa de hifas presentes en el

medio.
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2.4. RELACION ENTRE LA VELOCIDAD DE CRECIMIENTO DEL
PELLET Y LA CONCENTRACION DE OXIGENO DISUELTO
EN LA MASA DEL MEDIO DE CULTIVO

En principio el crecimiento del pellet esta relacionado con la concentracion de
oxigeno en su superficie, y esta concentracién, a su vez, se relaciona con el
coeficiente de transferencia de masa ki a. Por su parte, el coeficiente volumétrico
ki a controla la transferencia de oxigeno desde la burbuja hacia el medio en tanto

la concentracion de oxigeno en éste no sea la concentracion de saturacion.

Segun se puede observar en la ecuacion 2.10, el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa es directamente proporcional a la velocidad de agitacion y
a la aireacion e inversamente proporcional a la viscosidad aparente del medio.

Como esta viscosidad fue variable, el coeficiente k a también lo fue.

Por lo mencionado, fue necesario evaluar la relacion entre el coeficiente
volumétrico kia y la velocidad de crecimiento del pellet, para las distintas
velocidades de agitacion, lo que a su vez es una medida indirecta de la influencia
de la agitacion en el pellet. Con este fin, se realizaron 4 experimentaciones en
cada reactor, una por cada velocidad de agitacion (500, 600, 700 y 800 rpm) y se

trabajo con una aireacién (V) de 0,7 vvm, que siempre se mantuvo constante.

En las experimentaciones mencionadas se midid el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa 2 veces al dia a lo largo de la fermentacién, mediante el
meétodo descrito en la seccidon 2.3.1.1, y también se tomd muestras del medio de
cultivo 2 veces al dia, a fin de determinar el tamafio del pellet segun el método

descrito en la seccién 2.2.2.3.

Finalmente, para determinar la relacion entre velocidad de crecimiento del pellet y
el coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k.a), se construy6 una curva
de la variaciéon del diametro del pellet vs. tiempo de fermentacion, que se comparoé

con la curva de la variacion del ki a vs. tiempo.
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2.5. FORMULACION DEL MODELO MATEMATICO PARA
REPRESENTAR LA RELACION ENTRE EL COEFICIENTE
kika DE TRANSFERENCIA DE MASA DE LA
FERMENTACION, LA AIREACION Y LA VELOCIDAD DE
AGITACION EN LOS 2 REACTORES

El coeficiente volumétrico de transferencia de masa fue el parametro que permitio
realizar el escalado de este proceso. A pesar de eso también fue necesario
calcular la potencia de agitacion por unidad de volumen (P/V) con y sin aireacion,

para cada una de las velocidades de agitacion con las cuales se trabajo.

2.5.1. ESTIMACION DE LA POTENCIA POR UNIDAD DE VOLUMEN

La potencia de agitacion por unidad volumen (P/V) se define como la potencia
transferida al eje de la turbina de agitacién. Sin embargo, en este trabajo se
despreciaron las irreversibilidades por pérdida de calor al medio ambiente, y la
potencia se estimo, para condiciones con y sin aireacion mediante la ecuacion
2.9.

| * Vo 2.9]

<|lT
<

Donde:

I Corriente generada en el motor, A

Vo: Voltaje generado en el motor, V

Para medir el voltaje y la corriente del sistema para los reactores de 2 Ly 14 L
con cada una de las velocidades de agitacion de operacion, se empleé un
multimetro de pinza de corriente continua marca Fluke 337, con una precision de
10,1 Vy 0,1 A.
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La potencia por unidad de volumen se determind al mismo tiempo que la toma de
muestra, con el fin de establecer si, a través del tiempo hubo un efecto de la

viscosidad del medio sobre la potencia eléctrica demandada.

2.5.2. RELACION ENTRE EL COEFICIENTE VOLUMETRICO DE
TRANSFERENCIA DE MASA Y LA VELOCIDAD DE AGITACION

La fermentacion micelial con formacion de pellet, es una fermentacion altamente
viscosa y pseudoplastica como se estudid en la seccion 1.1.5.6, y cuyo
incremento de biomasa genera una disminucion exponencial en el coeficiente

volumétrico de transferencia de oxigeno.

A fin de obtener un modelo matematico que relacione la potencia transferida al
medio por unidad de volumen, la velocidad superficial del aire y la viscosidad
aparente del medio, se empled la ecuacion 2.10 dada por Linden, et al., (2002).
(p- 170)

P C
— h* g * *
ka=b <_Vm> VAT 2.10]

v Potencia por unidad de volumen en un sistema aireado kW/m?

m

Es importante mencionar que en los casos de agitacion en medios Newtonianos,
la ecuacion 2.10 carece del factor de la viscosidad, ya que esta no cambia con el

esfuerzo cortante y por ende no afecta la transferencia de masa (Paul, et al.,
2004, pp. 627,1086; Quintero, 1981, p. 102)

La velocidad superficial del aire (V) se calculd6 como el cociente entre el flujo
volumétrico de aireacion y el area transversal del reactor, para cada uno de los

reactores.
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A lo largo del proceso de fermentacién se obtuvieron diversos valores tanto de la
viscosidad como del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno, y para la
modelizacion del proceso se tomo el valor de viscosidad mas alto y el coeficiente
volumétrico correspondiente, ya que este valor de viscosidad muestra el
escenario mas drastico para la transferencia de oxigeno desde la burbuja de aire

hacia el medio de cultivo.

Con el fin de calcular los coeficientes b, c, e y f de la ecuacion 2.10, se realiz6 una
- P I
grafica de k,a versus VQ*VS*U y con ayuda del programa estadistico

Statgraphics® Centurion XV se obtuvieron los valores deseados.

La velocidad de agitacion esta relacionada con la potencia por unidad de volumen
que se tiene en el reactor tanto en el sistema aireado como cuando se ha cerrado
el suministro de aire, lo cual se describe mediante la ecuacion 2.11. (Doran, 1998,
p. 159; Paul, et al., 2004, p. 1081; Stanbury, 1995, p. 259)

0,2
Pg _ o g*W*V2/3 X N*V 0,25 [2 11]
p N2*g* Q

Donde:

Potencia en un sistema aireado, W
Potencia sin aireacion, W
Gravedad, m/s®

Ancho de la paleta del agitador, m
Velocidad de agitacion, rpm

Diametro del agitador, m

[oX «Q
pezsaeny

Flujo volumétrico del aire, m*/s

La relacion entre la ecuacion 2.10 y 2.11 permitié determinar la dependencia que
existe entre el coeficiente volumétrico de transferencia de masa y la velocidad de

agitacion.
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2.5.3. RELACION ENTRE EL CRECIMIENTO MICROBIANO Y LA
VELOCIDAD DE AGITACION

La agitacién empleada en la fermentacion en estudio se realizé mediante un juego

de 3 turbinas tipo Rushton.

Con el fin de relacionar el efecto que presenta la velocidad de agitacion sobre el
crecimiento microbiano, fue necesario encontrar una serie de relaciones, que
permitan evaluar la dependencia entre el incremento del diametro del pellet y la

velocidad de agitacion.

La primera relacion que se debi6é encontrar fue la de la dependencia existente
entre la constante de crecimiento microbiano y la biomasa producida, para lo cual

se empleod la ecuacién de Monod 2.12.

- umax* S
ks +S

[2.12]

Donde:

Unax. Constante cinética de crecimiento microbiano (s™)

Ks: Constante bioldgica del microorganismo que representa la concentracion
de sustrato a la cual se alcanza una velocidad de crecimiento igual a la
mitad de la maxima, kg sustrato/m?®.

S: Concentracion de sustrato, kg sustrato/m®

Al derivar la ecuacion 2.12 en funcion del tiempo, se obtuvo la ecuacion 2.13.

du  Umax " ks ,dS

dt ~ (ks +S)? dt [2.13]

La variacion de la concentracion del sustrato versus el tiempo en funcién de la

constante cinética y la biomasa, se halla descrita por la ecuacion 2.14.



65

dS -u*M

Y, [2.14]

Mientras que la ecuacion 2.15 describe la cinética microbiana de primer orden.

dMm
< SutM [2.15]

Si se considera al pellet como una esfera su volumen esta relacionado con el

radio, como se muestra en la ecuacion 2.16.

4

V. = —*1*r3 [2.16]
3

Donde:

V. Volumen del pellet

r: Radio del pellet

Si se considera a la biomasa como un conjunto unico de pellets y que su densidad

(pg) no varia con el tiempo, la ecuacioén 2.16 puede expresarse en funcion de la

biomasa de la siguiente manera:
— 4* *rk 3 2 17
M= 3 P Trr [2.17]

Para conocer la velocidad de crecimiento del pellet (dr/dt) en funcién del
incremento de la biomasa generada, se derivo la ecuacién 2.17, con lo que se

obtuvo la ecuacién 2.18:

dr 1 dM

dt - Fprme d [2.19]
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Al integrar numéricamente las ecuaciones 2.13, 2.14, 2.15 y 2.18 se obtuvieron
graficos de M vs. t y r vs. t, que describen el comportamiento de la fermentacion
que es motivo de estudio de este trabajo. Para relacionar estas variables con el
protocolo de escalado, se empled la ecuacidon 2.10, que es estandar en este
campo de estudio, y que se empled en el escalado realizado por Guerra, lzurieta y
Paez, (2011). (p. 3)

El parametro de escalado de la ecuacion 2.10, que permitidé relacionar dichas
variables con el protocolo de escalado fue la potencia por unidad de volumen
(Pg/Vm), ecuacion 2.19, ya que el volumen del medio varia en funcion de la masa
existente en el sistema y de su densidad como se puede observar en la ecuacion
2.20.

P Potencia con aireacion

g
_9 = 2.19
Vi Volumen del medio [ ]
M
V= —2 [2.20]
Pm

Donde:

Vi Volumen de la mezcla biomasa — medio de cultivo, m?
M,: Masa de la mezcla biomasa — medio de cultivo, Kg

P,: Densidad de la mezcla biomasa — medio de cultivo, Kg/m?®

La masa de la mezcla se puede representar como la adicion entre la masa del
medio de cultivo (M) y la biomasa generada (M) a lo largo del proceso

fermentativo, como se puede observar en la ecuacion 2.21.

M, =M+ M, [2.21]

Se considera que la masa del medio de cultivo (M) se mantiene constante en el

proceso fermentativo, mientras que la variacion de la biomasa en el proceso esta
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representada por la ecuacion 2.15, lo que permite conocer la variacion que

presenta la masa de la mezcla durante la fermentacion.

La densidad de la mezcla se determind mediante la ecuacidn 2.22, que
representa una relacion entre la concentracion en peso de la biomasa (w/w) y la

densidad de la biomasa y el sustrato.

_ P* P
Pm = o wiw + p, * (1 - wiw) [2.22]

Las ecuaciones 2.13, 2.14, 2.15, 2.18, 2.19, 2.20, 2.21 y 2.22, permitieron
determinar la influencia que presenta el incremento del diametro del pellet y su
subsecuente incremento de biomasa en el volumen de la mezcla y por lo tanto en
la potencia por unidad de volumen del sistema, y mediante las ecuaciones 2.10 y

2.11, se obtuvo la velocidad de agitacién en el escalado.

A fin de relacionar las variables mencionadas, se llevdo a cabo una simulacion
digital del proceso mediante el programa Visual Basic Applications de MS Excel™,

cuyo algoritmo de simulacion, se puede observar en la Figura 2.1.

Cabe indicar que a pesar de que las experimentaciones se realizaron en los 2
reactores, para el escalado se tomaron los datos experimentales del reactor de 2
litros a excepcién de las constantes b, ¢, e y f de la ecuacién 2.10, que
correspondieron a valores experimentales del reactor de 14 litros, al igual que las
caracteristicas de las paletas de agitacion empleadas en la ecuacion 2.11, lo que

permitié escalar el proceso del reactor de 2 litros al de 14 litros.
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umax= 0,05 h™ U = 0,55 Pa*s M~ (4*p 1T) 3*M
ks= 120 kg sustrato/m’ b= 0,0416 T
S= 164,6 kg sustrato/m®> ¢ =0,7773
M= 0,14 kg biomasa e =1,4584 4*p 213
Y mioys = 1,99 kg biomasa/kg sustrato Ar= 4* )
r= 1*10°° mm f=-0,1187 (*pg™m)
p,=  10379,39 kg /m’ P= 0,147 KW ;
M. = 14,57 kg sustrato d=0,0732 m r=r+ Ar
p= 1129,83 kg sustrato/m® W =0,00183 m
ka= 1,95*10%s" V=12,9L 4
Vi= 3,97*10° mis Q=1,51"10" m/s M., =M + M,
v L 4
t=0 dwiw M,
tmax =216 h a dM (M +M 2
deltat = 2,7*10™ h ( L)
i v
d_u _ Umax — KS Aw/w= Lz « AM
dS (ks +S) (M +My)
7 v
Umay * kS w/w= w/w + Aw/w
= — *AS *
(ks +S)
_ P* Py
y pm_p*w/w +p. (1 —wiw)
u=u+Au s
7 L 4
M
dM . V.= "
o UM " Py
v ¥
AM=u* M * At 1,
¥ p = (2 «V
g~ b*VSe*pf m
M= M + AM
T v
ds -u*M g d4 0,2 Q 025 1/0.15
a Y(m/o)/S N= 10 P (g*W*V2’3> <V>
4
-u*M
AS= v *At e r
(m/o)/S o MV
v e N
S=S+AS

@ CFIN)

Figura 2.1. Algoritmo de simulacion para el proceso de fermentacion sumergida con
Aspergillus niger
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VERIFICACION DE LA IDONEIDAD DE LOS PARAMETROS
DE ESCALADO OBTENIDOS DEL MODELO MATEMATICO
PARA EL CRECIMIENTO DEL PELLET EN LOS DOS
REACTORES MEDIANTE LA FERMENTACION SUMERGIDA
DE SACAROSA CON ASPERGILLUS NIGER

2.6.1. GENERACION DEL PROTOCOLO DE ESCALADO

El protocolo de escalado incluye una serie de pasos, que permiten llevar a cabo el

proceso en estudio. Dichos pasos se describen a continuacion:

Establecer el valor del coeficiente de transferencia de masa (k a) de la
escala de 2 litros que obtuvo el menor diametro y mayor numero de pellets,

y la mayor concentracion de biomasa en la escala de 2 litros.

Fijar el parametro de escalado que se mantendra constante en la mayor
escala, mediante el uso de la ecuacion 2.10. En el caso especifico de este

trabajo, dicho parametro fue la velocidad superficial de aire (Vs).

La velocidad superficial de aire tanto para el reactor de 2 Litros como para el de

14 Litros, fue calculada a través de las siguientes ecuaciones:

Qy Qe

Voo = == P 2.23
soL “/4*D22L s14L "/4*D214L [2.23]

Donde:

Q2|_:

Flujo de aireacion en el fermentador de 2 litros, m*/s

Q44 Flujo de aireacion en el fermentador de 14 litros, m*/s

D2|_:

Diametro del fermentador de 2 litros, m

D44 : Diametro del fermentador de 14 litros, m
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Para mantener constante la velocidad superficial en las 2 escalas, fue necesario

igualar las velocidades, como se muestra en la ecuacion 2.24 y en la Figura 2.2.

QZL _ Q14L

[2.24]

T/, D% T/, "D

Figura 2.2. Dimensiones de los reactores de 2 y 14 Litros

Al despejar el flujo de aire del reactor de 14 litros (Q44.) de la ecuacion 2.23, se

tiene la ecuacioén 2.25:

[2.25]

La ecuacion 2.24 permitio determinar el suministro de aire que se requiere en el
reactor de 14 litros a fin de mantener constante la velocidad superficial de aire con
la que se trabajé en el reactor de 2 litros. En este trabajo el flujo de aire se

mantuvo en 0,7 vvm.

3. Despejar la potencia por unidad de volumen (Py4/Vim) de la ecuacion de

escalado 2.10, con lo que se tiene la ecuaciéon 2.26:
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1
Pg _(_ka \™ [2.26]
Vi b*V & *uf

Para determinar los valores de los exponentes de la ecuacién 2.26, se empled
una regresion multinomial con la ayuda del programa estadistico Statgraphics®
Centurion XV.

Para calcular la potencia por unidad de volumen del escalado se emplearon los
coeficientes b, c, e y f obtenidos de la experimentacion realizada en el reactor de
14 litros, mientras que el coeficiente volumétrico de transferencia de masa k.a que

se empleo, fue el dptimo de la escala de 2 litros.

4. Finalmente, se debid calcular la velocidad de agitacion que seria empleada
en la mayor escala, para lo cual se utilizé la ecuacion 2.27, que resulta del

despeje de la velocidad de agitacion de la ecuacion 2.11.

1
0.21/-015

P 0,25 e id
Nz [10ePes (@) (9 [2.27]
P \V g*W*V2/3

En esta ecuacion se introdujo el valor de la potencia por unidad de volumen
obtenido de la ecuacion 2.26, el flujo volumétrico obtenido de la ecuacion 2.25 y

las dimensiones de las paletas del reactor de 14 litros.

2.6.2. VERIFICACION DE LA IDONEIDAD DEL PROTOCOLO DE ESCALADO

Para verificar la idoneidad del protocolo de escalado, se realizé una fermentacion
en el reactor de 2 litros con la velocidad de agitacion a partir de la cual se llevd a
cabo el escalado y otra en el reactor de 14 litros con la velocidad de agitacidon
obtenida de la simulacion. Estas fermentaciones duraron 8 dias, donde se
determinaron los parametros fisicos del microorganismo, como se indica en la

seccion 2.2.2.3.
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Ademas, durante el proceso fermentativo, se determiné el coeficiente volumétrico

de transferencia de masa k _a segun se indica en la seccion 2.3.1.1.

Estos procedimientos de verificacion se realizaron a fin de observar las posibles
fluctuaciones que podrian presentar las variables mencionadas en relacion con

los valores obtenidos en el proceso del cual se ha realizado el escalado.

En estas fermentaciones la concentracion del inoculo y la composicion del medio
de fermentacion, fue la misma que la que se empled en los procesos

fermentativos realizados previo al escalado.

2.6.3. DETERMINACION DE LA VARIACION ENTRE LOS DATOS
EXPERIMENTALES Y LOS OBTENIDOS MEDIANTE LA SIMULACION
DIGITAL

Para determinar la significaciéon de las fluctuaciones presentes entre los datos
obtenidos experimentalmente del diametro de pellet y la concentracion de
biomasa y los de la simulacidn digital, se construyé el estimador chi cuadrado
(valor calculado) de acuerdo a lo indicado por Espallargas. (Espallargas, 2011,

pp. 92-93). Para esto se empled la ecuacion 2.28.

2 2
2— (Ds B DEXp) o2= (Xs - XEXp) [2.28]

o)
DExp XExp

Donde:

Ds:  Diametro de pellet obtenido mediante simulacion digital, mm

Dexp: Diametro de pellet obtenido mediante la experimentacion, mm

Xs:  Concentracién de biomasa obtenida mediante simulacién digital, kg de
biomasa seca/m® de medio

Xexp: Concentracion de biomasa obtenida mediante la experimentacion, kg de

biomasa seca/m® de medio
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o?:  Estimador chi cuadrado

El valor de este estimador se comparo con los grados de libertad (valor esperado)
del conjunto en estudio. Cuando el valor calculado o chi cuadrado es menor al
valor esperado se pudo deducir que la desviacion entre los datos experimentales

y los de la simulacion no fue significativa.
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3. RESULTADOS Y DISCUSION

3.1. SELECCION DEL MEJOR MEDIO DE CULTIVO PARA EL
CRECIMIENTO DEL PELLET

Los factores de respuesta tanto cuantitativos como cualitativos de las
experimentaciones (Muestra A) y de sus paralelas (Muestra B) estan reportados
en la Tabla 3.1, Tabla 3.2, Tabla 3.3, Tabla 3.4, Tabla 3.5y Tabla 3.6.

Como se puede observar en las tablas mencionadas, en general cuando el
numero de pellets es mayor, también se incrementa el nivel de homogeneidad en
la distribucion, se tiene menor cantidad de hifas en el contorno de los pellets y

mayor compactacion de los mismos.

En la Tabla 3.7, se muestran las combinaciones que permitieron obtener buenas
caracteristicas cuantitativas y cualitativas de los pellets. En esta tabla se puede
notar que el Medio 2 descrito en la Tabla 2.2 permitié obtener mayor cantidad de
estas combinaciones, a demas, que con este medio se obtuvieron menores

diametros de pellet, que con el Medio 1y 3.

Como el tamafio de pellet fue el criterio de seleccion mas importante en este
trabajo, se descartaron las combinaciones obtenidas con los otros medios y se
selecciond la combinacion que con el Medio 2 permitid primeramente obtener el

menor diametro de pellet.

Una vez especificada la combinacién con la cual se obtuvo el menor diametro de
pellet, se seleccion6 la que obtuvo el mayor numero de pellets y finalmente se
tomo en cuenta aquella combinacion que dio como resultado la mayor cantidad de

biomasa.
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Tabla 3.1. Resultados del numero, didmetro, biomasa, homogeneidad, apariencia y textura de los pellets para la muestra A al emplear el

medio 1 para la preparacion del pellet

Dat Muestra A
atos
Caracteristicas cuantitativas Caracteristicas cualitativas
Medio [pH/| # de esporas | Numero de Pellets/mL | Diametro de pellet (mm) | Biomasa (g) | Homogeneidad Apariencia Textura
4.29+0,51*%107 1 2,05+0,13 0,9961 Muy baja Forma irregular Porosa
5,25+0,64*10’ 8 2,12 +0,07 1,0324 Regular Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,74*10’ 6 2,16 0,08 1,3344 Regular Pocas hifas en el borde | Compacta
>,8 4,20+0,55*10° 1 2,89+ 0,07 0,2404 Regular Forma irregular Porosa
5,36+0,50*10° 15 2,02 £0,03 0,8707 Muy buena Sin irregularidades Compacta
6,26+0,85%10° 1,86 £ 0,03 0,7324 Buena Pocas hifas en el borde Porosa
4,29+0,51*%10’ 2 2,60+0,12 0,9071 Baja Forma irregular Muy porosa
5,25+0,64*10’ 5 2,10+0,10 0,8597 Baja Sin irregularidades Porosa
60 6,26+0,74*10’ 11 2,27+ 0,05 1,1400 Buena Sin irregularidades Compacta
Medio 1| ® 4,20+0,55%10° 2 1,61+0,10 0,9304 Baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
5,36+0,50*10° 2 2,16+0,14 0,8516 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,85%10° 1 2,01 £0,15 0,8372 Muy baja Forma irregular Muy porosa
4.29+0,51*107 3 2,18 +0,09 1,2522 Regular Muchas hifas en el borde| Porosa
5,25+0,64*10’ 1 1,94 + 0,13 1,1387 Muy baja Forma irregular Muy porosa
6,26+0,74*10’ 6 2,12+ 0,07 0,9108 Regular Pocas hifas en el borde | Compacta
6,5
"~ 14,20+0,55%10° 7 2,01 £0,05 0,9597 Buena Sin irregularidades Compacta
5,36+0,50*10° 1 2,80+0,14 0,2176 Muy baja Forma irregular Porosa
6,26+0,85%10° 1 1,54 £0,13 0,7004 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa

X+ o(n=10)
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Tabla 3.2. Resultados del numero, diametro, biomasa, homogeneidad, apariencia y textura de los pellets para la muestra B al emplear el

medio 1 para la preparacion del pellet

Datos Muestra B
Caracteristicas cuantitativas Caracteristicas cualitativas
Medio |pH| # de esporas | Nimero de Pellets/mL | DiAmetro de pellet (mm) | Biomasa (g) | Homogeneidad Apariencia Textura
4,29+0,51*%10’ 2 1,95+ 0,13 1,1011 Muy baja Muchas hifas en el borde| Porosa
5,25+0,64*10’ 8 2,16 £ 0,05 0,9987 Buena Sin irregularidades Compacta
6,26+0,74*10’ 7 2,12+0,08 1,4653 Regular Pocas hifas en el borde | Compacta
58 4,20+0,55%10° 2 2,43 +0,10 0,3256 Baja Forma irregular Muy porosa
5,36+0,50%10° 16 2,04 £0,02 0,9456 Muy buena Sin irregularidades Compacta
6,26+0,85%10° 4 1,76 £ 0,07 0,6749 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
4,29+0,51*%10’ 1 2,82+0,14 0,8292 Muy baja Forma irregular Muy porosa
5,25+0,64*10’ 4 2,17 +0,09 0,7241 Regular Muchas hifas en el borde| Porosa
6.0 6,26:+0,74*10’ 11 2,18+ 0,03 1,2896 Muy buena Sin irregularidades Compacta
Medio 1| " |4,20+0,55*10° 3 1,57 +0,10 0,5398 Baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
5,36+0,50*10° 3 2,12+0,12 0,9781 Baja Forma irregular Muy porosa
6,26+0,85*10° 2 1,92 £ 0,09 0,9576 Regular Muchas hifas en el borde | Muy porosa
4,29+0,51%10’ 4 2,10 £ 0,09 1,3345 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
5,25+0,64*10’ 2 1,87 +0,11 1,2547 Baja Muchas hifas en el borde Porosa
6,26:£0,74*10’ 7 2,07 +£0,06 1,0237 Buena Pocas hifas en el borde | Compacta
6,5 4.20+0,55*10° 7 2,00+ 0,04 0,8773 Buena Pocas hifas en el borde | Compacta
5,36+0,50%10° 1 2,94+0,13 0,2273 Muy baja Forma irregular Muy porosa
6,26+0,85%10° 1 1,56+ 0,14 0,7028 Muy baja Muchas hifas en el borde| Porosa

X+ o(n=10)
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Tabla 3.3. Resultados del numero, didmetro, biomasa, homogeneidad, apariencia y textura de los pellets para la muestra A al emplear el

medio 2 para la preparacion del pellet

Datos Muestra A
Caracteristicas cuantitativas Caracteristicas cualitativas
Medio |pH| # de esporas | Nimero de Pellets/mL | Diametro de pellet (mm) | Biomasa (g) | Homogeneidad Apariencia Textura
4.29+0,51*10’ 3 2,28 £ 0,08 0,5694 Regular Forma irregular Muy porosa
5,25+0,64*10’ 5 2,72+ 0,07 0,7017 Regular Pocas hifas en el borde | Compacta
6,26+0,74*10’ 3 2,64 £0,09 0,3544 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
>3 4,20+0,55%10° 2 1,89+ 0,10 0,2979 Baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
5,36+0,50%10° 5 2,41 £0,07 0,4579 Regular Forma irregular Porosa
6,26+0,85%10° 2 2,28+0,13 0,3923 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
4,29+0,51*10’ 4 2,29+ 0,07 0,5935 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
5,2540,64*10’ 4 2,36 £ 0,08 0,4864 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
. 6,26:+0,74*10’ 8 2,28 +£0,08 0,3276 Regular Sin irregularidades Porosa
Medio 26,0 4,20+0,55*10° 4 2,40 + 0,09 0,5290 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
5,36+0,50%10° 3 2,29+0,10 0,3315 Baja Forma irregular Muy porosa
6,26+0,85*10° 5 2,13 +0,07 0,2654 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
4,29+0,51*%10’ 8 2,26 £ 0,04 1,0670 Buena Sin irregularidades Compacta
5,25+0,64*10’ 13 1,89 + 0,02 0,4513 Muy buena Sin irregularidades Compacta
6,26:£0,74*10’ 8 1,99 + 0,05 0,5103 Buena Sin irregularidades Compacta
6,5 4,20+0,55%10° 19 1,45+ 0,01 0,5966 Muy buena Sin irregularidades Compacta
5,36+0,50%10° 1 2,23+0,13 0,7449 Muy baja Forma irregular Muy porosa
6,26+0,85%10° 4 2,22+ 0,09 0,3631 Regular Sin irregularidades Porosa

X+ o(n=10)
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Tabla 3.4. Resultados del nimero, didmetro, biomasa, homogeneidad, apariencia y textura de los pellets para la muestra B al emplear el

medio 2 para la preparacion del pellet

Dat Muestra B
atos
Caracteristicas cuantitativas Caracteristicas cualitativas
Medio |pH | # de esporas | Nimero de Pellets/mL | Diametro de pellet (mm) | Biomasa (g) | Homogeneidad Apariencia Textura
4.29+0,51%10’ 4 2,16 +£0,08 0,6195 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
5,25+0,64*10’ 4 1,20 £ 0,07 0,6443 Regular Pocas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,74*10’ 3 2,61 £0,10 0,3863 Baja Muchas hifas en el borde | Porosa
2.8 4,20+0,55%10° 2 1,86 0,11 0,3217 Baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
5,36+0,50%10° 4 2,53 £0,09 0,4102 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
6,26+0,85%10° 2 1,44 £ 0,08 0,4237 Regular Muchas hifas en el borde | Muy porosa
4,29+0,51%107 4 2,27 +0,07 0,5763 Regular Pocas hifas en el borde | Muy porosa
5,25+0,64*10’ 3 2,37+0,10 0,5006 Baja Forma irregular Porosa
6.0 6,26+0,74*10’ 7 2,67 £0,06 0,3047 Buena Sin irregularidades Compacta
Medio 2 | ©-

! 4,20+0,55%10° 5 2,32 +0,08 0,5437 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
5,36+0,50*10° 2 2,46 +0,11 0,3063 Baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,85%10° 4 2,31+0,07 0,2396 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
4,29+0,51*%10’ 9 2,16 £ 0,03 1,1253 Muy buena Sin irregularidades Compacta
5,2540,64*10’ 10 2,41 £ 0,05 0,4087 Buena Sin irregularidades Compacta

65 6,26+0,74*10’ 9 1,89 + 0,04 0,4755 Buena Sin irregularidades Compacta

" 4,20+0,55%10° 20 1,43 £ 0,02 0,6233 Muy buena Sin irregularidades Compacta
5,36+0,50%10° 2 2,14+0,13 0,8173 Muy baja Muchas hifas en el borde Porosa
6,26+0,85%10° 4 2,18+ 0,07 0,4026 Regular Pocas hifas en el borde Porosa

X+ o(n=10)
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Tabla 3.5. Resultados del numero, didmetro, biomasa, homogeneidad, apariencia y textura de los pellets para la muestra A al emplear el

medio 3 para la preparacion del pellet

Datos Muestra A
Caracteristicas cuantitativas Caracteristicas cualitativas
Medio |pH| # de esporas | Nimero de Pellets/mL | DiAmetro de pellet (mm) | Biomasa (g) | Homogeneidad Apariencia Textura
4.29+0,51*10’ 9 2,74 +£ 0,04 0,8709 Buena Pocas hifas en el borde Porosa
5,25+0,64*10’ 1 2,88 +0,14 0,4204 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,74*10’ 1 3,10+0,13 0,6261 Muy baja Muchas hifas en el borde| Porosa
> 4,20+0,55%10° 1 2,50+0,11 0,4442 Baja Forma irregular Muy porosa
5,36+0,50%10° 1 1,20+ 0,14 0,1918 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,85%10° 2 2,54 £0,10 0,3254 Baja Muchas hifas en el borde Porosa
4,29+0,51*%107 12 2,17+0,04 0,6984 Buena Sin irregularidades Compacta
5,25+0,64*10’ 1 2,53 +0,12 0,5066 Baja Muchas hifas en el borde Porosa
) 6,26:+0,74*10’ 9 2,23 +0,03 1,3327 Muy buena Sin irregularidades Compacta
Medio 3 6.0 4,20+0,55*10° 2 2,73 +£0,07 0,4303 Regular Pocas hifas en el borde Porosa
5,36+0,50%10° 1 2,71 +0,13 0,4416 Muy baja Muchas hifas en el borde| Porosa
6,26+0,85*10° 1 2,74 £0,11 0,4209 Baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
4,29+0,51*%10’ 1 2,74+ 0,14 0,3569 Muy baja Forma irregular Porosa
5,2540,64*10’ 2 2,35+0,09 0,7333 Regular Muchas hifas en el borde Porosa
6,26+0,74*10’ 1 3,54+0,11 0,1822 Baja Forma irregular Muy porosa
6,5 4.20+0,55*10° 2 1,81+0,13 0,3211 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
5,36+0,50*10° 2 2,06 +0,10 0,8416 Baja Muchas hifas en el borde Porosa
6,26+0,85%10° 2 2,05+ 0,09 0,6122 Regular Forma irregular Porosa

X+ o(n=10)
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Tabla 3.6. Resultados del numero, diametro, biomasa, homogeneidad, apariencia y textura de los pellets para la muestra B al emplear el

medio 3 para la preparacion del pellet

Datos Muestra B
Caracteristicas cuantitativas Caracteristicas cualitativas
Medio |pH| # de esporas | Nimero de Pellets/mL | DiAmetro de pellet (mm) | Biomasa (g) | Homogeneidad Apariencia Textura
4.29+0,51%10’ 11 2,85+0,03 0,7619 Muy buena Sin irregularidades Compacta
5,25+0,64*10’ 1 2,91+0,13 0,4838 Muy baja Forma irregular Muy porosa
5.8 6,26+0,74*10’ 1 2,92+0,11 0,6876 Baja Forma irregular Porosa
4,20+0,55%10° 1 2,63 +£0,10 0,4795 Baja Muchas hifas en el borde| Porosa
5,36+0,50%10° 1 1,18 £ 0,14 0,2234 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26:+0,85%10° 1 2,76 £0,12 0,2567 Baja Muchas hifas en el borde Porosa
4.29+0,51*10’ 11 2,38 £0,03 0,8864 Muy buena Sin irregularidades Compacta
5,25:+0,64*10’ 1 2,42 +0,12 0,6106 Baja Forma irregular Muy porosa
Medio 3| 6.0 6,26+0,74*10’ 8 2,35+0,04 1,2869 Buena Sin irregularidades Compacta
’ 4,20+0,55*10° 2 2,78 £0,10 0,3783 Baja Forma irregular Muy porosa
5,36+0,50*10° 1 2,67+0,14 0,4671 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,85%10° 2 2,69 £0,11 0,5006 Baja Pocas hifas en el borde | Muy porosa
4,29+0,51%10’ 1 2,81 +£0,13 0,3253 Muy baja Muchas hifas en el borde| Porosa
5,25+0,64*10’ 3 1,95+ 0,09 0,6068 Regular Muchas hifas en el borde Porosa
6.5 6,26:+0,74*10’ 1 1,99+ 0,10 0,5927 Baja Forma irregular Muy porosa
’ 4.20+0,55*10° 2 1,83 £ 0,09 0,2647 Regular Forma irregular Muy porosa
5,36+0,50%10° 1 2,26+0,14 0,7694 Muy baja Muchas hifas en el borde | Muy porosa
6,26+0,85%10° 3 2,01 £0,12 0,6679 Baja Muchas hifas en el borde| Porosa

X+ o(n=10)
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Tabla 3.7. Combinaciones de pH y numero de esporas en cada medio que presentan
buenas caracteristicas cuantitativas y cualitativas del pellet en la muestra y su paralela

Datos Muestra A
Medio |pH| # de esporas |Niumero de Pellets/mL | Didmetro de pellet (mm) | Biomasa (g)
5,8 | 5,36+0,50*10° 15 2,02 +0,03 0,8707
Medio 1[6,0| 6,26+0,74*10’ 11 2,27+0,05 1,1400
6,5| 4,20+0,55*10° 7 2,01+ 0,05 0,9597
4.29+0,51*10’ 8 2,26 + 0,04 1,0670
5,25+0,64*10’ 13 1,89 + 0,02 0,4513
Medio 2 | 6,5 .
6,26+0,74*10 8 1,99 + 0,05 0,5103
4,20+0,55*10° 19 1,45 £ 0,01 0,5966
4.29+0,51*10’ 9 2,17 £ 0,04 0,6984
Medio 3 | 6,0
6,26+0,74*10’ 9 2,23 +0,03 1,3327
Datos Muestra B
5,8 | 5,36+0,50*10° 16 2,04 + 0,02 0,9456
Medio 16,0 | 6,26+0,74*10’ 11 2,18 £ 0,03 1,2896
6,5| 4,20+0,55*10° 7 2,00 + 0,04 0,8773
4,29+0,51%10’ 9 2,16 + 0,03 1,1253
5,25+0,64*10’ 10 2,41 +£0,05 0,4087
Medio 2 | 6,5 ;
6,26+0,74*10 9 1,89 + 0,04 0,4755
4,20+0,55*10° 20 1,43 £ 0,02 0,6233
4.29+0,51*10’ 10 2,38+ 0,03 0,8864
Medio 3 | 6,0 ;
6,264+0,74*10 8 2,35+ 0,04 1,2869

X+ o(n=10)

En la Tabla 3.7, se puede observar que la combinacion del Medio 2 que obtiene el

menor diametro de pellet y el mayor numero de los mismos tanto para la muestra

como para la paralela coincide en pH 6,5y 4,20+0,55*10° esporas, pero difiere de

la combinacion que obtiene la mayor cantidad de biomasa, que es de pH 6,5 y
4,29+0,51*10" esporas.

Sin embargo, como la combinacion que obtiene mayor biomasa también da como

resultado un mayor tamafio de pellet, fue desechada y para los procesos

fermentativos en los reactores de 2 y 14 litros se trabajé con el Medio 2, a pH 6,5

y con 4,20+0,55*10° esporas de inoculo.
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3.2. CONSTANTE CINETICA DEL CRECIMIENTO MICROBIANO

3.2.1. DETERMINACION DEL PROCEDIMIENTO IDONEO PARA LA
INOCULACION EN LOS REACTORES

3.2.1.1.Inoculacion a partir del pellet ya formado

Este método de inoculacién se halla descrito en la seccion 2.2.1.2 y dio como
resultado a tres etapas, las mismas que se detallan a continuacion:

> Pérdida de la esfericidad de los pellets

Una vez inoculados los pellets en el reactor de 2 litros, mantuvieron su forma

esférica por alrededor de 24 horas, después de lo cual, perdieron dicha forma, y

se generd gran cantidad de hifas. Esto puede observarse en la Figura 3.1.

Figura 3.1. Pellet roto y poco compacto a las 24 horas de inoculacién a 600 rpm,
observado en un microscopio Optico con un amento 10X
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> Incremento de tamaiio del pellet amorfo

Esta etapa duré 24 horas mas, en ella, pudo observarse que la estabilidad del
pellet fue baja y que hubo un incremento pequefio en su tamafio, pero que la
forma esférica no se recuperd, como se puede observar en la Figura 3.2, que se

muestra a continuacion:

Figura 3.2. Pellet incrementado ligeramente de tamafio a las 48 horas de inoculacion a 600
rpm, observado en un microscopio Optico con un amento 10X

> Formacion de nuevos pellets

Esta etapa se dio hasta el término de la fermentacion, la misma que duré un total
de 8 dias.

Aqui los pellets amorfos aumentaron su tamano y las hifas del medio formaron
nuevos pellets igualmente amorfos. Esto se puede observar en las

microfotografias que se muestran en la Figura 3.3.
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Figura 3.3. Pellets amorfos formados por los pellets inoculados al reactor y por las hifas
presentes en el medio a los 8 dias de inoculacion a 600 rpm, observado en un microscopio
optico con un amento 4X

3.2.1.2.Inoculacion a partir de esporas

Este método consistié en inocular las esporas de Aspergillus niger directamente al

reactor.

A pesar de que, al aplicar este método la biomasa se peg6 en las paredes del
reactor, los pellets que se obtuvieron, fueron pequefos, esféricos y compactos, y
también se obtuvo una menor cantidad de hifas libres en el medio de cultivo, y
alrededor del pellet, como se puede observar en la fotografia que se muestra en

la Figura 3.4.
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Figura 3.4. Pellet obtenido con el segundo método de inoculacion a los 8 dias de
fermentacion a 600 rpm, observado con un amento 10X en un microscopio optico

3.2.1.3.Seleccion del método de inoculacion

Al analizar los pros y contras de cada uno de los métodos que se ensayaron, se
escogiod la inoculacién directa de esporas, ya que se obtuvieron pellets estables y

esféricos, que son los que se requieren para realizar el escalado.

La conveniencia de estas caracteristicas se basa en que segun Linden, (2002) la
transferencia de masa que ocurre en una particula esférica de consistencia
compacta es mas predecible que la que ocurre en una particula amorfa. (pp.
69,74).

Ademas, esta conveniencia en la esfericidad del pellet se dio porque en el modelo
matematico que se emplea para simular el proceso de escalado se considera que
los pellets son esféricos y por lo tanto su volumen aumenta unicamente con el

incremento de su diametro.
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3.2.2. DETERMINACION DE LAS VELOCIDADES DE AGITACION PARA LA
FERMENTACION EN LOS REACTORES DE 2 Y 14 LITROS

Para determinar la estabilidad del pellet se trabajé en el reactor de 2 litros con dos
rangos de velocidades de agitacidon, como se muestra en la seccion 2.3.2, el
primero fue conocido como el rango de agitacion bajo, que comprendioé niveles de
agitacion de 60, 100, 120 y 140 rpm y el segundo fue conocido como rango de

agitacion alto, que comprendié niveles de agitacion de 500, 600, 700 y 800 rpm.

En estos rangos de agitacion se determiné mediante el procedimiento descrito en
la seccion 2.2.2.3, el numero y diametro de pellets, la concentracion de biomasa y

el tiempo durante el cual el pellet se mantuvo estable.

Los resultados de esta experimentacion para el rango de agitacion bajo se
presentan en la Tabla 3.8, mientras que los resultados para el rango de agitacion

alto se presentan en la Tabla 3.9.

Tabla 3.8. Tiempo de estabilidad, nimero, didmetro del pellet y biomasa obtenidos al
realizar fermentaciones con velocidades de agitacion de 60, 100, 120 y 140 rpm en el
reactor de 2 litros

Velocidad :;lg::i[l)iodgg Numero Diametro
de agitacion de pellets/ del pellet Biomasa (g) Observaciones
(rpm) del pellet 100mL (mm)
P (dias)
1 8 3,87+0,15 182,5 Pellet poco
compacto
60 Pellets demasiado
2 4 6,85+0,13 373,8 grandes, con
sedimentacion
La mayoria de los
100 1 9 4,76 £0,11 476,7 pellets estan rotos y
sedimentados
Gran cantidad de
120 1 10 4,57+0,14 498,2 hifas en el medio y
sedimento
Gran cantidad de
140 1 10 3,87 +£0,09 572,3 hifas en el medio y
sedimento

X

+ o(n=10)
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Los resultados representados en la Tabla 3.8 se debieron a que la baja velocidad
de agitacién no permitié que las hifas formaran pellets, sino que acorde a lo
mencionado por Baron, et al., (1988) y Paul, et al., (2004) en su mayoria

permanecieron libres en el medio. (pp. 173-175; p. 1125)

Ademas, los pocos pellets formados fueron grandes y poco compactos e inclusive
llegaron a coalescer, o que acorde a Tought, y Prosser, (1996) impidi6 una
correcta transferencia de oxigeno y nutrientes desde el medio hasta el centro del
pellet, lo que pudo generar la muerte microbiana y la formaciéon del sedimento

mencionado, compuesto por pellets muertos e hifas. (p. 644)

Tabla 3.9. Tiempo de estabilidad, nimero, didmetro del pellet y biomasa obtenidos al
realizar fermentaciones con velocidades de agitacion de 500, 600, 700 y 800 rpm en el
reactor de 2 litros

Velocidad de Tlefrgpo de Numero de Diametro del .
agitacion (rpm) estabilidad del pellets/mL pellet (mm) Biomasa (g)
g pellet (dias)
500 Todo el proceso 180 1,25+ 0,03 402,10
600 Todo el proceso 360 0,96 + 0,01 541,67
700 Todo el proceso 48 1,03 +£0,04 327,60
800 Todo el proceso 230 1,01 +£0,03 687,75

X + o(n=15)

Con las velocidades de agitacion que se mencionan en la Tabla 3.9, se observo
que la estabilidad del pellet se incrementd, y que, ademas, se obtuvo un numero
considerable de pellets compactos, de diametros pequefos, caracteristicas que
permitirian una adecuada transferencia del oxigeno disuelto, y de los nutrientes

del medio, hasta el centro del pellet.

Ademas, se estima que, por lo mencionado, no se produjo la sedimentacion que

se observo en los experimentos realizados con el rango de agitacion bajo.

Era de esperarse que las altas velocidades de agitacion generasen gran
inestabilidad y ruptura de los pellets, debido a las fuerzas de corte que actuarian

sobre ellos, lo que supuestamente habria afectado al metabolismo del
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microorganismo, y no hubiera permitido su correcto desarrollo. Sin embargo,
como queda descrito, se pudo notar que los resultados fueron contrarios a lo que

se supuso que pasaria.

Ademas de lo enunciado, de este estudio se pudo deducir que la incidencia de las
hifas presentes en el medio de cultivo es extremadamente importante. Porque,
pueden formar nuevos pellets, o dificultar la transferencia de masa del proceso

fermentativo.

Por estas razones, se decidi6o trabajar unicamente con las velocidades de
agitacion de 500, 600, 700 y 800 rpm, en los experimentos referentes al escalado,
ya que a estas velocidades se obtuvo una produccion de pellets estables debido a

un correcto desarrollo microbiano.

3.2.3. PARAMETROS FiISICOS DEL MICROORGANISMO EN LOS
REACTORES DE 2 Y 14 LITROS

Para estimar la velocidad especifica de crecimiento microbiano a 500, 600, 700 y
800 rpm en los reactores de 2 y 14 litros, se determiné la cantidad de biomasa

generada durante el proceso fermentativo.

Ademas, a fin de establecer comparaciones entre escalas se determiné el numero

y didmetro de los pellets obtenidos.

Estos resultados se presentan en la Figura 3.5, Figura 3.6, Figura 3.7, Figura 3.8,

Figura 3.9, Figura 3.10 y Figura 3.11.

Como se puede observar en la Figura 3.5 y Figura 3.6 el mayor numero de
pellets/mL en los reactores de 2 y 14 litros se obtiene al trabajar con una
velocidad de agitacion de 600 rpm. No obstante, este numero de pellets/mL varia
sustancialmente entre los dos reactores, o que podria deberse a la diferencia del

esfuerzo cortante que influye en el crecimiento microbiano.
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Figura 3.6. Numero de pellets/mL generados en el transcurso del proceso fermentativo a
500, 600, 700 y 800 rpm en el reactor de 14 litros

Las curvas del numero de pellets/mL obtenidos a 500 y 800 rpm en el reactor de
14 litros no pueden ser apreciadas correctamente en la Figura 3.6, debido a la
diferencia de magnitudes que pudo haber sido ocasionada por el efecto del
esfuerzo cortante mencionado anteriormente. Por este motivo se represento las
curvas de numero de pellets/mL obtenidas a 500 y 800 rpm en el reactor de 14

litros en la Figura 3.7.
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Figura 3.7. Numero de pellets/mL generados en el transcurso del proceso fermentativo a

500 y 600 rpm en el reactor de 14 litros

Las curvas del incremento del diametro de pellet obtenidas a 500, 600, 700 y 800

rpm en el reactor de 2 litros se representan en la Figura 3.8, mientras que dichas

curvas para el reactor de 14 litros se pueden observar en la Figura 3.9.
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Figura 3.8. Diametro de pellet obtenido en el transcurso del proceso fermentativo a 500,

600, 700 y 800 rpm en el reactor de 2 litros

En la Figura 3.8 se puede apreciar que el menor diametro de pellet en el reactor

de 2 litros se obtiene al trabajar con una velocidad de agitacién de 600 rpm y este

valor podria corresponder al diametro de pellet que se debe escalar.
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Figura 3.9. Diametro de pellet obtenido en el transcurso del proceso fermentativo a 500,
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Las curvas del incremento de la concentracion de biomasa obtenidas a 500, 600,
700 y 800 rpm en el reactor de 2 litros se representan en la Figura 3.10, mientras
que dichas curvas para el reactor de 14 litros se pueden apreciar en la Figura
3.11.
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Figura 3.10. Concentracion de biomasa obtenida en el transcurso del proceso fermentativo
a 500, 600, 700 y 800 rpm en el reactor de 2 litros
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Figura 3.11. Concentracion de biomasa obtenida en el transcurso del proceso fermentativo
a 500, 600, 700 y 800 rpm en el reactor de 14 litros

En la Figura 3.10 y Figura 3.11 se puede observar que la concentracion de
biomasa obtenida en el reactor de 2 litros es mayor para todas las velocidades de
agitacion en comparacion con la que se obtiene en el reactor de 14 litros. Esto
pudo haberse debido a una supuesta pérdida de estabilidad microbiana a causa
del elevado esfuerzo cortante, lo que pudo haber modificado el crecimiento del

microorganismo.

A fin de poder establecer comparaciones entre el numero, diametro de pellet y
concentracion de biomasa alcanzada en cada uno de los procesos fermentativos,
se tomaron los datos al final del proceso fermentativo y se los consolidaron en la
Tabla 3.10. En esta tabla se puede observar que la maxima concentracion de
biomasa tanto en el reactor de 2 litros como en el de 14 litros, se obtuvo al
trabajar a 800 rpm, y que, ademas, a esta velocidad de agitacion también se
obtuvo el menor tamaro de pellet en el reactor de 14 litros. A pesar de esto, las
fermentaciones realizadas con esta velocidad de agitacion se desviaron del
comportamiento esperado en la curva de productividad para el reactor de 2 litros,
como se puede observar en el Anexo |. Por esta razon y debido a que a partir de
los datos obtenidos de este reactor se realizd el escalado, los resultados

obtenidos a 800 rpm se desecharon.
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Tabla 3.10. Numero, concentracion de biomasa y diametro del pellet obtenidos en las
escalas de 2 y 14 litros a 500, 600, 700 y 800 rpm

Escala Velocidad de Numero de Concentracion de Diametro del
agitacion (rpm) pellets/mL Biomasa (g/mL) pellet (mm)
500 180 0,237 1,25+0,03
600 360 0,319 0,96 £ 0,01
2 litros
700 48 0,193 1,03 £ 0,04
800 230 0,405 1,01 £0,03
500 69 0,086 1,04 £ 0,04
14 600 2 698 0,088 1,02 +0,03
litros 700 1560 0,084 1,07 + 0,04
800 33 0,114 0,90 + 0,05

X+ o(n=15)

Fue importante determinar la velocidad optima de agitacion en la escala de 2 litros
para realizar el escalado. Para esto, se analiz6 la morfologia del pellet al final del
proceso fermentativo mediante un microscopio optico. Los resultados de estas
observaciones se ilustran mediante las fotografias que se muestran en la Figura
3.12, Figura 3.13, Figura 3.14 y Figura 3.15

Figura 3.12. Pellet obtenido a los 8 dias de  Figura 3.13. Pellet obtenido a los 8 dias de
fermentacion a 500 rpm, observado conun  fermentacion a 600 rpm, observado con un
amento 4X en un microscopio optico aumento 10X en un microscopio Optico
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Figura 3.14. Pellet obtenido a los 8 dias de ~ Figura 3.15. Pellet obtenido a los 8 dias de
fermentacion a 700 rpm, observado conun  fermentacion a 800 rpm, observado con un
amento 4X en un microscopio Optico aumento 10X en un microscopio Optico

Estas observaciones al microscopio permitieron determinar algunos aspectos muy
importantes. Por ejemplo, en la Figura 3.12, se puede observar un pellet obtenido
a 500 rpm, que es poroso, y que, por eso, deja pasar la luz a través de sus poros,

por no ser compacto.

Lo contrario puede observarse en la microfotografia que se muestra en la Figura
3.13, que corresponde a 600 rpm, que demuestra que a esa velocidad de
agitacion se obtuvo un pellet mas compacto que a 500 rpm. Ademas, en esta
figura, también puede observarse que el pellet tiene menor cantidad de hifas en
su contorno que en las otras fotografias que corresponden a velocidades

diferentes de agitacion.

Por otro lado, como se puede observar en la fotografia de la Figura 3.14, al
trabajar a 700 rpm se obtiene un pellet compacto en los bordes pero muy poroso
en el centro, de lo que se puede deducir, que esta es una velocidad de agitacion
limite, a la que se podrian producir alteraciones en la morfologia del pellet, segun
lo mencionado por Almudena y Paul (Almudena, et al., 1999, p. 46; Paul, et al.,
2004, pp. 633, 1080 ).
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Este fendbmeno también pudo deberse a que la formacion del pellet fue demasiado
rapida, lo que produjo un pellet heterogéneamente compacto y de menor tamafo

que el que se obtuvo a 500 rpm,

En la Figura 3.15 se puede observar que el pellet obtenido a una velocidad de
agitacion de 800 rpm es amorfo, poco compacto y con hifas en su contorno, lo

que pudo deberse al elevado esfuerzo cortante.

3.2.4. PARAMETROS FiSICOS DEL SUSTRATO

Como parametros fisicos del sustrato se consideraron la densidad inicial del
sustrato y la variacion tanto del esfuerzo cortante (1) y de la viscosidad aparente

(M) del medio durante la fermentacion, asi como, el indice de consistencia (K) y

el indice de comportamiento de caracterizacion no newtoniana (n).

3.2.4.1.Densidad del sustrato

Esta densidad fue determinada unicamente para el reactor de 2 litros, porque fue
uno de los parametros a introducir en el modelo de escalado. A pesar de que esta
densidad si variaba, no se considerd dicha variacién en el proceso, ya que el
modelo matematico planteado en la seccion 2.5.3, que es el que se empled en el
escalado, requirié unicamente el valor de la densidad inicial. Estos resultados se

hallan descritos en la Tabla 3.11.

Tabla 3.11. Densidad inicial del sustrato para el reactor de 2 litros a 500, 600, 700 y 800
rpm

Velocidad de agitacion (rpm) | Densidad del sustrato (g/ml)

500 1,1296
600 1,1298
700 1,1292

800 1,1300
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De los valores de la densidad mostrados en la Tabla 3.11, el Unico que se empled
en el modelo matematico fue el del medio con el que se trabaj6é a 600 rpm en el
reactor de 2 litros, ya que a partir de esta velocidad de agitacién se llevé a cabo el

proceso de escalado.

3.2.4.2.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 500 rpm en el reactor de 2 litros

Los resultados de la viscosidad aparente a distintas velocidades de corte se
pueden observar en las graficas del Anexo Il. A partir de la extraccion de estos
datos, fue posible calcular el esfuerzo cortante mediante la ecuacion 2.2; asi
como también determinar el indice de comportamiento (n) y el indice de

consistencia del fluido (K) mediante la ecuacion 1.10.

Las curvas para la determinacion de estos indices a lo largo del proceso se
pueden observar en el Anexo lll, mientras que la variacién de estos indices

durante la fermentacion se observan en las figuras siguientes.

En la Figura 3.16, Figura 3.17, Figura 3.18 y Figura 3.19, se muestra la variacion
del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso

fermentativo en el reactor de 2 litros a 500 rpm.
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En la Figura 3.17, se puede observar que acorde a lo mencionado por Harper,
Saravacos y Rao, la concentracion de biomasa tiene un efecto exponencial sobre
la viscosidad aparente. (Harper, y EI-Sahrigi, 1965, p. 472; Rao, Cooley, y Vitali,
1984, p. 115; Saravacos, 1970, p. 123)

Esto quiere decir, que un incremento o disminucion de concentracion de biomasa

en el medio tendra un fuerte efecto sobre la viscosidad aparente del sistema, por
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lo que se debe tener mucho cuidado en el cambio de la viscosidad aparente
cuando se diluye el medio con agua o con sustrato fresco en el caso de

fermentaciones tipo lote alimentado.

En la Figura 3.18, se puede notar que la relacidén entre el indice de consistencia y
la concentracién de biomasa ya no obedece a una ecuacion exponencial, sino a
una potencial, lo que, en primera instancia resultaria contradictorio, ya que la

viscosidad aparente es funcion del indice de consistencia.

Sin embargo, este cambio se puede explicar debido a la correlacion que existe
entre el indice de consistencia y el indice de comportamiento, que como se puede
observar en las Figura 3.18 y Figura 3.19, cuando el indice de consistencia decae
en el rango de concentracion de 0,15 a 0,18 g/mL, el indice de comportamiento
del fluido se incrementa, lo que indica que estos indices estan vinculados entre si,

compensandose el uno al otro a fin de permitir que la viscosidad aparente se

incremente.
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Figura 3.18. Variacion del indice de consistencia en funcion de la concentracion de
biomasa en el reactor de 2 litros a 500 rpm

En la Figura 3.19 se puede observar que el cambio del indice de comportamiento

del fluido en funcién del incremento de la concentracién de biomasa no presenta
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una tendencia especifica. Esto pudo deberse a errores en el muestreo, debido a
que la velocidad de agitacion no era lo suficientemente alta como para tener un
medio homogéneo en todos los puntos. Sin embargo de esto, y si se considera
que los puntos presentan una distribucion normal, se puede decir que el promedio
de estos valores (n = 0,33) incluye aproximadamente al 66% de la muestra, por lo

que podria ser aplicado en calculos, en caso de asi requerirse.
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Figura 3.19. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 2 litros a 500 rpm

El indice de comportamiento unicamente indica el grado de pseudo-plasticidad del
fluido, y en el presente trabajo no intervino en ningun calculo, aunque si permitio

determinar que el fluido se adapté a la ley de potencia.

3.2.4.3.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 600 rpm en el reactor de 2 litros

En la Figura 3.20, Figura 3.21, Figura 3.22 y Figura 3.23, se muestra la variacion
del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso

fermentativo en el reactor de 2 litros a 600 rpm.
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Figura 3.21. Variacion de la viscosidad aparente en funcién de la concentracion de
biomasa en el reactor de 2 litros a 600 rpm

En la Figura 3.22 se puede observar que al final del proceso se obtiene una

mayor concentracidon de biomasa que cuando se opera a 500 rpm, por lo que

también el indice de consistencia final es mayor. Sin embargo, al comparar los

indices de consistencia a la misma concentracién de biomasa con

las dos

velocidades de agitacion se puede notar que el indice obtenido a 600 rpm es

menor que el que se obtiene a 500 rpm, lo que indica que la velocidad de
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agitacion influye fuertemente en la reologia del medio, ya que permite mayor

formacion de hifas o de pellets.

Lo mencionado también ocurre con el esfuerzo cortante, la viscosidad aparente y
con el indice de comportamiento del fluido, este ultimo puede observarse en la
Figura 3.23
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Figura 3.22. Variacion del indice de consistencia en funcion de la concentracion de
biomasa en el reactor de 2 litros a 600 rpm
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Figura 3.23. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 2 litros a 600 rpm
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En la Figura 3.23 se puede observar que el indice de comportamiento del fluido
disminuye potencialmente en el medio a medida que se incrementa la
concentracion de biomasa, lo que indica que cuando dicha concentracién es

mayor, el nivel de pseudo-plasticidad también lo es.

Por este motivo, la velocidad de agitacion empleada no permite que el medio
alcance el estado newtoniano, sino que se da un incremento exponencial de la

viscosidad aparente.

3.2.4.4.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 700 rpm en el reactor de 2 litros

En la Figura 3.24, Figura 3.25, Figura 3.26 y Figura 3.27, se muestra la variacion
del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso

fermentativo en el reactor de 2 litros a 700 rpm.

En la Figura 3.24 y Figura 3.25, se observa que el esfuerzo cortante y la
viscosidad aparente se incrementan exponencialmente con el aumento de la
concentracion de biomasa, mientras que el indice de consistencia presenta una

tendencia potencial, como se puede observar en la Figura 3.26.

Estos dos tipos de tendencias representan un incremento elevado tanto de la
viscosidad aparente como del indice de consistencia a medida que la
concentracion de biomasa es mayor y corroboran el comportamiento de la
viscosidad aparente y el indice de consistencia descrito por Harper, Saravacos y
Rao. (Harper, y EI-Sahrigi, 1965, p. 472; Rao, et al., 1984, p. 115; Saravacos,
1970, p. 123)
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Figura 3.24. Variacion del esfuerzo cortante en funcion de la concentracion de biomasa en
el reactor de 2 litros a 700 rpm
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Figura 3.26. Variacion del indice de consistencia en funcion de la concentracion de
biomasa en el reactor de 2 litros a 700 rpm

En la Figura 3.27 se puede observar que el indice de comportamiento del fluido
alcanza menores valores que los obtenidos al trabajar con las anteriores
velocidades de agitacion, por lo que, y como es obvio, al no tener un incremento
en la misma proporcion del indice de consistencia, se obtiene una menor

viscosidad aparente en el medio, como se pudo observar en la Figura 3.25.
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Figura 3.27. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 2 litros a 700 rpm
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3.2.4.5.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 800 rpm en el reactor de 2 litros

En la Figura 3.28, Figura 3.29, Figura 3.30 y Figura 3.31, se muestra la variacion
del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso
fermentativo en el reactor de 2 litros a 800 rpm.
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Figura 3.28. Variacion del esfuerzo cortante en funcion de la concentracion de biomasa en
el reactor de 2 litros a 800 rpm
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Figura 3.29. Variacion de la viscosidad en funcion de la concentracion de biomasa en el
reactor de 2 litros a 800 rpm



106

45,00
40,00
= 247 452,066 L //’
35,00 y= X
R2=0,9199 /
30,00 o
L /‘/ M
< 25,00
®
s 20,00 /
o *
< 15,00 /,
10,00 * -
5,00 /
0,00 et 4
000 005 010 015 020 025 0,30 035 040 045
Concentracion de biomasa (g/mL)

Figura 3.30. Variacion del indice de consistencia en funcion de la concentracion de
biomasa en el reactor de 2 litros a 800 rpm
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Figura 3.31. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 2 litros a 800 rpm

En la Figura 3.28, Figura 3.29, Figura 3.30 y Figura 3.31 se puede observar que la
concentracion influye potencialmente en casi todos los casos, a excepcion de la
viscosidad aparente, donde este incremento es exponencial. No obstante de estas
diferencias, las tendencias se encuentran dentro del comportamiento esperado

mencionado anteriormente.
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3.2.4.6.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 500 rpm en el reactor de 14 litros

En la Figura 3.32, Figura 3.33, Figura 3.34 y Figura 3.35, se muestra la variacion
del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso
fermentativo en el reactor de 14 litros a 500 rpm.
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Figura 3.32. Variacion del esfuerzo cortante en funcion de la concentracion de biomasa en
el reactor de 14 litros a 500 rpm
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Figura 3.33. Variacion de la viscosidad en funcion de la concentracion de biomasa en el
reactor de 14 litros a 500 rpm
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Figura 3.34. Variacion del indice de consistencia en funcion de la concentracion de

biomasa en el reactor de 14 litros a 500 rpm

En la Figura 3.35 se puede notar, que el indice de comportamiento del fluido

disminuye exponencialmente a medida que la concentracion de biomasa en el

medio se incrementa, sin embargo, no fue posible representar todos los puntos de

la variacion de dicho indice en la grafica ya que se alejaban de la tendencia del

sistema, lo que pudo haber sido ocasionado por errores en el muestreo o por el

tiempo de almacenamiento de la muestra previo a su analisis reolégico, motivo

por el cual también se obtuvieron picos fluctuantes en la Figura 3.32, Figura 3.33

y Figura 3.34.
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Figura 3.35. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 14 litros a 500 rpm
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3.2.4.7.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 600 rpm en el reactor de 14 litros

En la Figura 3.36, Figura 3.37, Figura 3.38 y Figura 3.39, se muestra la variacion
del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso
fermentativo en el reactor de 14 litros a 600 rpm.
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Figura 3.36. Variacion del esfuerzo cortante en funcion de la concentracion de biomasa en
el reactor de 14 litros a 600 rpm
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Figura 3.37. Variacion de la viscosidad en funcion de la concentracion de biomasa en el
reactor de 14 litros a 600 rpm
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Figura 3.39. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 14 litros a 600 rpm

3.2.4.8.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 700 rpm en el reactor de 14 litros

En la Figura 3.40, Figura 3.41, Figura 3.42 y Figura 3.43, se muestra la variacion

del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
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consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso
fermentativo en el reactor de 14 litros a 700 rpm.
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Figura 3.40. Variacion del esfuerzo cortante en funcion de la concentracion de biomasa en

el reactor de 14 litros a 700 rpm
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Figura 3.42. Variacion del indice de consistencia en funcion de la concentracion de
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Figura 3.43. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 14 litros a 700 rpm

En la Figura 3.43 se puede notar que el indice de comportamiento del fluido
alcanza un valor final de la misma magnitud que en el caso cuando se lleva a
cabo la fermentacion en el reactor de 14 litros a 600 rpm, sin embargo la
viscosidad final es menor, lo que se debe a la disminucion del indice de

consistencia, como se puede observar en la Figura 3.41 y Figura 3.42.
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3.2.4.9.Variacion del esfuerzo cortante (t), viscosidad aparente (p,), indice de
consistencia (K) e indice de comportamiento del fluido (n) a lo largo del

proceso fermentativo a 800 rpm en el reactor de 14 litros

En la Figura 3.44, Figura 3.45, Figura 3.46 y Figura 3.47, se muestra la variacion
del esfuerzo cortante, de la viscosidad aparente del sistema, del indice de
consistencia y del indice de comportamiento del fluido, a lo largo del proceso

fermentativo en el reactor de 14 litros a 800 rpm.
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Figura 3.44. Variacion del esfuerzo cortante en funcion de la concentracion de biomasa en
el reactor de 14 litros a 800 rpm

En la Figura 3.45 se puede observar que la regresion que ajusta a una curva
exponencial a la curva de la viscosidad aparente en funcion de la concentracion
de biomasa, presenta un indice de correlacién bajo, y que, el valor final de la
viscosidad aparente es mucho menor que los obtenidos con las otras velocidades

de agitacion, lo que corrobora la atipicidad de los resultados obtenidos a 800 rpm.
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Figura 3.47. Variacion del indice de comportamiento del fluido en funcion de la
concentracion de biomasa en el reactor de 14 litros a 800 rpm

3.2.4.10.Esfuerzo cortante (t) en los reactores de 2 y 14 litros a 500, 600, 700 y 800

rpm

El esfuerzo cortante fue estudiado con mayor detalle debido a que puede

modificar las caracteristicas morfolégicas del pellet.

Para esto, se consolidaron las variaciones del esfuerzo cortante en funcion del
incremento de la concentracion de biomasa para cada velocidad de agitacién en
los reactores de 2 y 14 litros. Estos resultados se muestran en la Figura 3.48 y
Figura 3.49.

En la Figura 3.48 se puede observar que el esfuerzo cortante no aumenta a
medida que se incrementa la velocidad de agitacién, sino que es mayor a 500

rom, sin que esta tendencia se mantenga a 600 rpm.

De esta aparente inconsistencia se puede inferir que el esfuerzo cortante es
influenciado mayormente por la viscosidad aparente del medio, la misma que se
debe a la estabilidad microbiana alcanzada a una determinada velocidad de

agitacion, y que, no puede ser predicha.
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Esto quiere decir, que un medio con mayor concentracion de biomasa sera mas
viscoso —si la presencia de hifas, no lo aleja de su comportamiento general- y por
ende, presentara mas resistencia ante el movimiento del agitador, por lo que se
requerira mas fuerza para obtener la velocidad de agitacién deseada y por ende el

esfuerzo cortante se incrementara.

Es por esto, que el esfuerzo cortante a 500 rpm es mayor que el que se obtiene a

las velocidades de agitacion mayores.
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Figura 3.48. Efecto de la concentracion de biomasa sobre el esfuerzo cortante en el reactor
de 2 litros

En la Figura 3.49 se puede observar que hasta una concentracién de
aproximadamente 0,055 g/mL el esfuerzo cortante a 600 rpm es mayor que a 500
rom, luego de lo cual se invierte esta tendencia hasta el término del proceso
fermentativo, y el esfuerzo cortante para 500 rpm resulta mayor que el obtenido a

las otras velocidades de agitacion.

Si se compara la Figura 3.48 con la Figura 3.49 se puede notar que el esfuerzo
cortante en el reactor de 14 litros a una misma concentracion de biomasa es

mucho mayor al que se tiene en el de 2 litros en todos los casos. Esto
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aparentemente resulta en una inconsistencia, ya que por el mayor tamafo de la

paleta del agitador se esperaria que el esfuerzo cortante sea menor.

Sin embargo, debido a que el medio obtenido en la mayor escala es mas viscoso
y que por ende se requiere mas fuerza para que gire la turbina a una misma
velocidad de agitacion, el incremento del area de la paleta se vuelve poco

relevante.
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Figura 3.49. Efecto de la concentracion de biomasa sobre el esfuerzo cortante en el reactor
de 14 litros

3.2.5. RENDIMIENTO MICROBIANO EN FUNCION DEL AZUCAR
CONSUMIDA

Los valores experimentales de los azucares totales y reductores obtenidos en
este trabajo se presentan en el Anexo IV, mientras que los valores de los
rendimientos calculados en funcion de estos valores para cada velocidad de

agitacion y escala, se presentan en la Tabla 3.12.

De la Tabla 3.12 se puede observar que los rendimientos del reactor de 2 litros

fueron mayores que los que se obtuvieron en el reactor de 14 litros. Este efecto se
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pudo deber a afectaciones morfologicas debidas al esfuerzo cortante, que en el
reactor de 14 litros, a igual numero de revoluciones, fue mayor que en el de 2
litros, lo que resultdé en un mayor consumo de azucar y menor generacion de

biomasa por produccion de hifas y baja coalescencia.

Tabla 3.12. Rendimiento microbiano en funcion del aziicar consumido en la fermentacion
para los reactores de 2 y 14 litros con velocidades de agitacion altas

Velocidad Azi C tracia Rendimiento
elocida zicares Biomasa oncentracién | y " opiomasa/
Escala de agita- consumidos enerada (kg) de biomasa i
cion (rpm) (kg) g g (¢/ml) kgaziicares
consumidos)
500 0,24 0,40 0,237 1,51
600 0,26 0,54 0,319 1,99
2 litros
700 0,26 0,33 0,193 1,44
800 0,26 0,69 0,405 2,61
500 1,73 1,11 0,086 0,45
14 600 2,05 1,14 0,088 0,54
litros 700 2,34 1,08 0,084 0,44
800 1,98 1,48 0,114 0,73

3.2.6. VALOR EXPERIMENTAL DE LA VELOCIDAD ESPECIFICA DE
CRECIMIENTO MICROBIANO PARA TODOS LOS PROCESOS
FERMENTATIVOS

3.2.6.1.Determinacion experimental de la velocidad especifica de crecimiento

microbiano en el reactor de 2 Litros

Del analisis de la variacion de la velocidad especifica de crecimiento microbiano

con respecto al tiempo fue posible determinar el valor de la constante cinética.

Los resultados de estos experimentos se muestran a continuaciéon en la Figura
3.50, Figura 3.51, Figura 3.52 y Figura 3.53.
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Figura 3.50. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 2 litros con una velocidad de agitacion de 500 rpm
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Figura 3.51. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 2 litros con una velocidad de agitacion de 600 rpm
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Figura 3.52. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 2 litros con una velocidad de agitacion de 700 rpm
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Figura 3.53. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 2 litros con una velocidad de agitacion de 800 rpm
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El valor de la constante cinética para cada velocidad de agitacién se obtuvo de las

curvas de la velocidad especifica de crecimiento microbiano. Estos datos fueron

consignados en la Tabla 3.13.

En la Tabla 3.13 se puede observar que el mayor valor de la constante cinética en

el crecimiento exponencial, y por ende el menor tiempo de generacion celular, se
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obtuvo al trabajar con una velocidad de agitaciéon de 600 rpm. Por esta razon, y
por las mencionadas y en la seccion 3.2.3, sobre la morfologia del pellet obtenido,
se tomo esta velocidad de agitacion como la mas propicia para realizar el proceso

de escalado.

Tabla 3.13. Tiempo de generacion celular y valor de la constante cinética en el
crecimiento exponencial en el reactor de 2 litros a 500, 600, 700 y 800 rpm

Velocidad de Tiempo de generacion celular en el | Valor de la constante cinética en el
agitacion (rpm) crecimiento exponencial (h) crecimiento exponencial (h™)
500 18,51 3,75E-02
600 13,88 5,00E-02
700 19,91 3,50E-02
800 16,76 4,14E-02

3.2.6.2.Determinacion experimental de la velocidad especifica de crecimiento

microbiano en el reactor de 14 Litros

La determinacion de la constante cinética para el reactor de 14 litros se realizo de
igual forma que para el reactor de 2 litros. Sin embargo estos datos no se
emplearon en el escalo, sino que unicamente permitieron estudiar el crecimiento

microbiano en este reactor.

Las curvas de la velocidad especifica de crecimiento microbiano se muestran en
la Figura 3.54, Figura 3.55, Figura 3.56 y Figura 3.57.
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Figura 3.54. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 14 litros con una velocidad de agitacion de 500 rpm

6,0E-02
5,0E-02 / \
4,0E-02 \j

: \

& 3,0E-02

= / \
2,0E-02 /’ \
1,0E-02 v4 .
0,0E+00

0 1 2 4 5
Tiempo (Dias)

Figura 3.55. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 14 litros con una velocidad de agitacion de 600 rpm
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Figura 3.56. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 14 litros con una velocidad de agitacion de 700 rpm
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Figura 3.57. Velocidad especifica de crecimiento microbiano durante el proceso
fermentativo en el reactor de 14 litros con una velocidad de agitacion de 800 rpm

En las figuras precedentes se puede observar, que el valor maximo de la
constante cinética se obtiene mayormente entre el segundo y el tercer dia,

exceptuandose el caso de la fermentacion a 600 rpm.

De la Figura 3.54, Figura 3.55, Figura 3.56 y Figura 3.57, se procedi6 a tomar los

maximos valores de la constante cinética para consignarlos en la Tabla 3.14.
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Tabla 3.14. Tiempo de generacion celular y valor de la constante cinética en el
crecimiento exponencial en el reactor de 14 litros a 500, 600, 700 y 800 rpm

Velocidad de Tiempo de generacion celular en | Valor de la constante cinética en
agitacion (rpm) el crecimiento exponencial (h) el crecimiento exponencial (h™)
500 12,83 5,40E-02
600 13,94 4,97E-02
700 17,84 3,89E-02
800 10,34 6,70E-02

En la Tabla 3.14 se puede notar que los valores de la constante cinética en el
rango de 500 a 700 rpm disminuyen con la velocidad de agitacion, el valor de la
constante cinética a 800 rpm no sigue esta tendencia. Sin embargo esta
desviacidén no se considerd en el analisis ya que consistentemente los resultados

obtenidos a 800 rpm se caracterizaron por atipicidad.

Esta relacion inversa entre la velocidad de agitacion y la constante cinética podria
deberse a una disminucion de la estabilidad microbiana, ocasionada por el

incremento del esfuerzo cortante que se estudié en la seccion 3.2.4.10.

3.3. INFLUENCIA DE LA AGITACION EN LA TRANSFERENCIA
DE MASA Y TAMANO DEL PELLET

3.3.1. INFLUENCIA DE LA AGITACION EN LA TRANSFERENCIA DE MASA

Con los valores de oxigeno disuelto obtenidos mediante el procedimiento descrito

. o e Cy-C
en la seccion 2.3.1.1, se realizé la grafica In (Cg—CL"> versus (tz-t1), como se puede
g-CL

observar en las figuras del Anexo V.

De estas graficas se obtuvieron los valores del coeficiente volumétrico de
transferencia de masa a lo largo del proceso fermentativo, los mismos que se

condensaron en el Anexo VI, mientras que las graficas respectivas pueden
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observarse a continuacion en la Figura 3.58, Figura 3.59, Figura 3.60, Figura 3.61,
Figura 3.62, Figura 3.63, Figura 3.64 y Figura 3.65.
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Figura 3.58. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 2 litros a 500 rpm
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Figura 3.59. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 2 litros a 600 rpm
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Figura 3.60. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 2 litros a 700 rpm

2,5E-02

2,3E-02

2,1E-02 ~
“w\‘\ y = 0,0227¢:0.053
2 = 0,9059

1,9E-02
o

1,7E-02

kla (s)
\ 4
»

o

e N

1,5E-02

1,3E-02

1,1E-02
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9

Tiempo (Dias)

Figura 3.61. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 2 litros a 800 rpm
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Figura 3.62. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 14 litros a 500 rpm
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Figura 3.63. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 14 litros a 600 rpm
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Figura 3.64. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 14 litros a 700 rpm
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Figura 3.65. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa k; a durante el
proceso fermentativo en el reactor de 14 litros a 800 rpm

En la Figura 3.58, Figura 3.59, Figura 3.60, Figura 3.61, Figura 3.62, Figura 3.63,
Figura 3.64 y Figura 3.65 se puede observar que el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa en el rango de agitacién de 500 a 700 rpm en las dos
escalas presenta una disminucién potencial, mientras que esta disminucion para

800 rpm en la menor escala fue exponencial y en la mayor escala potencial,
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tendencias que indican que el coeficiente de transferencia de masa disminuye

fuertemente a medida que se incrementa el tiempo de fermentacion.

A fin de estimar la influencia de la viscosidad en el coeficiente de transferencia de
masa, se podria introducir la ecuacion de la variacion de la viscosidad en el
modelo matematico, o considerar el valor mas alto de la viscosidad y su
correspondiente coeficiente de transferencia de masa, por considerarse estas

condiciones como las mas drasticas para la transferencia de masa.

3.3.2. INFLUENCIA DE LA AGITACION EN EL TAMANO DEL PELLET

Como se estudié en la seccién 3.2.2, la velocidad de agitacion tuvo una fuerte
influencia en el tamafo y la morfologia del pellet. Esto se pudo deber a que una
agitacion deficiente no permitiria que las hifas formaran nuevos pellets, mientras

que una velocidad de agitacion excesiva impediria la estabilidad microbiana.

Ademas, cuando la velocidad de agitacion fue demasiado baja la transferencia de
oxigeno y nutrientes hasta el centro del pellet seria deficitaria, lo que podria haber

generado la muerte microbiana antes de la culminacién del proceso fermentativo.

3.4. VELOCIDAD DE CRECIMIENTO DEL PELLET EN
RELACION CON LA CONCENTRACION DE OXiGENO
DISUELTO EN EL MEDIO

Segun Linden, et al.,, (2002) el oxigeno disuelto en el medio de cultivo esta

directamente relacionado con la velocidad del crecimiento microbiano. (p. 69).

A este respecto, es importante indicar que, la velocidad de crecimiento
microbiano, que es sumamente importante, no equivale a la velocidad de

formacioén del pellet.
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Por este motivo, fue necesario estimar la tasa de crecimiento del pellet para
establecer las condiciones 6ptimas que obtengan el menor de los maximos

(estrategia mini - max) de la velocidad de formacion del pellet.

En la Figura 3.66 se presentan las velocidades de formacion del pellet a lo largo
del tiempo para los procesos fermentativos realizados en la escala de 2 litros a
500, 600, 700 y 800 rpm, donde se puede observar que el minimo maximo
corresponde al experimento realizado a 600 rpm, y que la zona de los maximos se
encuentra entre aproximadamente el segundo y el tercer dia del proceso

fermentativo.

| | |
rZona de méximosj

P

(mml/dia)

Velocidad de formaciéon del pellet

N ags e SNEN
3 4 5 6 7 8 9
Tiempo (Dias)
——500 rom =600 rpm 700 rpm =>=800 rpm

Figura 3.66. Velocidades de formacion del pellet durante el proceso fermentativo en el
reactor de 2 litros para todas las velocidades de agitacion

La diferencia entre los maximos obtenidos a estas velocidades de agitacion puede

observarse con mas claridad en la curva azul de la Figura 3.67.

El minimo maximo que se observa en la Figura 3.67 a 600 rpm se debe a que a
esta velocidad de agitacion se obtuvo un pellet mas estable, compacto, y de
menor diametro. Estas caracteristicas, obtienen -como ya se ha mencionado- una
transferencia de masa alta, como se puede observar en la Figura 3.68. Cabe

recalcar que en la Figura 3.67 no se considero los resultados obtenidos a 800
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rpm, ya que como se ha mencionado a lo largo de este trabajo, se consideraron
atipicos en ambas escalas.
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Figura 3.67. Valores maximos de la velocidad de formacion del pellet a 500, 600 y 700
rpm en los reactores de 2 y 14 litros
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Figura 3.68. Coeficiente de transferencia de masa para todas las velocidades de agitacion
en el reactor de 2 litros

En la Figura 3.69 se puede observar que para la escala de 14 litros, se obtiene la
maxima velocidad de formacion del pellet a las velocidades de agitacion de 500 y
600 rpm, al tercer dia de fermentacion. También pueden observarse valores

maximos de velocidad de formacién del pellet a 700 y 800 rpm, al segundo dia de
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fermentacion, que obtuvieron, sin embargo, pellets menos compactos, al igual que

en la escala menor.
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Figura 3.69. Velocidades de formacion del pellet durante el proceso fermentativo en el
reactor de 14 litros para todas las velocidades de agitacion

En la Figura 3.67 y en la Figura 3.69 se puede observar que a 600 rpom se obtiene
el minimo valor de velocidad de formacién del pellet en ambas escalas, y que esto

obtiene, asi mismo, las mejores caracteristicas del pellet.

Sin embargo de lo mencionado, en la Figura 3.70 se puede apreciar que en el
reactor de 14 litros, la mejor transferencia de masa no se da a 600 rpm, sino que
por el contrario, esta transferencia es la menor. Esto se pudo deber a la incidencia
de las hifas libres en el medio, que a 600 rpm en el reactor de 14 litros fueron

abundantes, y por ende, pudieron haber disminuido la transferencia de masa.

Como se puede observar en la Figura 3.70 y en la Figura 3.71, el coeficiente
volumétrico de transferencia de masa varia sustancialmente entre el primer y
tercer dia de la fermentacioén, luego de lo que se su variacion practicamente es
cero. Esto se debe a que pasado este tiempo la velocidad de formacién del pellet
decae y por ende se disminuye la cantidad de hifas libres en el medio, que son las

que mayormente interfieren en la transferencia de oxigeno del medio.
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Figura 3.70. Coeficiente de transferencia de masa para todas las velocidades de agitacion

en el reactor de 14 litros
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Figura 3.71. Tasa de cambio del coeficiente de transferencia de masa kya durante la
fermentacion en el reactor de 14 litros a 500, 600, 700 y 800 rpm
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3.5. MODELO MATEMATICO PARA LA REPRESENTACION DE
LA RELACION ENTRE EL COEFICIENTE ka DE
TRANSFERENCIA DE MASA DE LA FERMENTACION, LA
AIREACION Y LA VELOCIDAD DE AGITACION EN LOS 2
REACTORES

En el presente estudio se empled el modelo matematico planteado en la seccion
2.53.

En este modelo el criterio de escalado fue el de mantener constante el coeficiente
volumétrico de transferencia de masa, por lo que, a pesar de haber determinado
la variacién de la viscosidad a lo largo del proceso fermentativo, y como se
menciond en la seccion 3.3.1, se tomo6 el maximo valor de la viscosidad y su
correspondiente coeficiente k a, condiciones que representan el escenario mas

drastico para la transferencia de masa.

Estos valores, para las dos escalas, asi como también los de la potencia y los de

la potencia por unidad de volumen se presentan en la Tabla 3.15.

Tabla 3.15. Potencia, potencia por unidad de volumen, viscosidad aparente méxima y
coeficiente volumétrico de transferencia de masa para las fermentaciones realizadas a 500,
600, 700 y 800 rpm en las escalas de 2 y 14 litros, con una tasa de aireacion de 0,7 vvm

Velocidad de | Y elocidad E: midag | Viscosidad | Coeficiente
Escal itacion superficial | Potencia P d aparente volumétrico de
scala | agitacio del aire (Kw) ¢ maxima transferencia
(rpm) (m/s) volumen Pa* de masa (s™)
(Kw/m®) (Pa*s)
500 0,144 84,78 5,00E-01 1,21E-02
2 600 0,147 86,72 5,50E-01 1,95E-02
. 5,23E-03
litros 700 0,154 90,36 1,43E-01 2,19E-02
800 0,178 104,90 1,29E-01 1,57E-02
500 0,151 11,74 6,00E-01 1,46E-02
14 600 0,166 12,89 6,50E-01 1,12E-02
. 3,97E-03
litros 700 0,191 14,83 5,00E-01 1,96E-02
800 0,214 16,58 7,50E-02 2,37E-02
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En la tabla anterior se puede apreciar que la potencia medida en las 2 escalas es
similar y se incrementa con el aumento de la velocidad de agitacion y con el
incremento de la escala, lo que se puede observar de mejor manera en la Figura
3.72.

Sin embargo de que el cambio en la potencia entre las escalas no es muy
marcado, la influencia del volumen de trabajo hace que la diferencia en la
potencia por unidad de volumen sea muy significativa. Esto se pudo deber a un

sobre dimensionamiento del motor.

Cabe recalcar que la potencia se midio a lo largo del proceso fermentativo, pero
debido a que esta no vario significativamente en ninguna de las escalas se la

considerd constante.
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Figura 3.72. Potencia en el reactor de 2 y 14 litros para 500, 600, 700 y 800 rpm

Los parametros compilados en la Tabla 3.15 se relacionan en el proceso de
escalado mediante la ecuacion 2.10, de la seccidén 2.5.2, que es la expresion que

se empled en este estudio a fin de llevar a cabo el escalado del proceso.

Los coeficientes de escalado de la ecuacién 2.10 para las dos escalas fueron

determinados mediante una regresion multinomial con la ayuda del programa
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estadistico Statgraphics® Centurion XV, como se indicé en la seccion 2.6.1. Estos

resultados se presentan en la Tabla 3.16.

Tabla 3.16. Coeficientes de escalado para las dos escalas

Coeficientes de | Reactor de Re.laclon del Reactor de Re.laclon del
. coeficiente e con los . coeficiente e con los
escalado 2 litros . 14 litros .
otros coeficientes otros coeficientes
b 0,163626 6,52 0,041587 35,07
c 0,430364 2,48 0,777313 1,88
e 1,067322 1,00 1,458381 1,00
f -0,169224 6,31 -0,118656 12,29

En la tabla anterior se puede observar que en el reactor de 2 litros el valor
absoluto del coeficiente e — que es el coeficiente que actua sobre la velocidad
superficial del aire- es 6,5 veces superior al valor absoluto del coeficiente b, 2,5
veces que el del coeficiente ¢y 6,3 veces que el del coeficiente f, mientras que en
el reactor de 14 litros, el valor absoluto del coeficiente e es 35,0 veces superior al
valor absoluto del coeficiente b, aproximadamente 2,0 veces que el del coeficiente

cy 12,3 veces que el del coeficiente f.

Estas relaciones indican que en las dos escalas la aireacion del sistema tiene
mayor incidencia sobre el coeficiente volumétrico de transferencia de masa k.a,
en comparacion con los otros parametros de escalado (potencia por unidad de

volumen y viscosidad).

Ademas de lo mencionado, se puede apreciar en la Tabla 3.16, que el coeficiente
f, que es el que actua sobre la viscosidad aparente, es negativo en ambos casos,
lo que indica que la viscosidad tiene un efecto adverso sobre la transferencia de
oxigeno al medio; es decir, que cuando la viscosidad del medio es mayor, la

transferencia de oxigeno es menor, y viceversa.

La variacion del coeficiente b entre las dos escalas, se debe a que este parametro
depende especialmente de la geometria del agitador, que se halla representada
en la Tabla 3.17.
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Tabla 3.17. Parametros del agitador

Escala
Parametros
2 Litros | 14 Litros
Ancho de la paleta (cm) 0,93 1,83
Alto de la paleta (cm) 0,74 1,46
Diametro del agitador (cm) 3,72 7,32
Gravedad (m/s’) 9,8 9,8

3.5.1. SELECCION DE LA REGION DE MAYOR PRODUCTIVIDAD

Para seleccionar la velocidad de agitacién que obtuvo el menor diametro y mayor
numero de pellets, y la mayor concentracién de biomasa en la escala de 2 litros —
y por ende la velocidad de escalado- se construyeron los graficos diametro,
numero de pellet y concentracion de biomasa vs. ki a, que se muestran en la
Figura 3.73, Figura 3.74 y Figura 3.75.
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Figura 3.73. Variacion del didmetro del pellet en el reactor de 2 litros para 500, 600 y 700
rpm
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Figura 3.74. Variacion del numero de pellets en el reactor de 2 litros para 500, 600 y 700
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Figura 3.75. Variacion de la concentracion de biomasa en el reactor de 2 litros para 500,
600 y 700 rpm

En los graficos mencionados, se puede observar que la maxima concentracion de
biomasa, el mayor numero de pellets y el menor diametro de pellet se produjeron
a 600 rpm, con un coeficiente volumétrico de transferencia de masa k.a
equivalente a 1,95102 s™'. Como el criterio de escalado que se empled en este
trabajo fue el de mantener constante el coeficiente ki a en las dos escalas, el valor

de 1,95102 s fue el que se empled para escalar de los 2 litros a los 14 litros.
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3.5.2. RESULTADOS OBTENIDOS DE LA SIMULACION DIGITAL

El modelo matematico descrito en la seccion 2.5.3 y la simulacién digital se
utilizaron para estimar la velocidad de agitaciéon que debia emplearse en la escala
de 14 litros, a fin de escalar el diametro del pellet y por ende su concentracién de

biomasa.

Estos resultados se pueden observar en la Figura 3.76, Figura 3.77, Figura 3.78,
Figura 3.79 y Figura 3.80.
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Figura 3.76. Velocidad de agitacion para el escalado, obtenida de la simulacion digital

Como se puede observar en la figura anterior, la velocidad simulada de agitacion

varia desde 415 rpm hasta 387 rpm a través de los 8 dias simulados.

En la curva de la Figura 3.77 es interesante observar que la tendencia de la
variacion de la concentracién de biomasa con el tiempo es opuesta a la tendencia
de la variacion de la velocidad de agitacion. Esto corrobora de manera objetiva la

influencia que presenta la agitaciéon sobre el crecimiento microbiano.
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Figura 3.77. Velocidad de agitacion y concentracion de biomasa obtenida de la simulacion

digital

En la experimentacion, con el reactor de 14 litros se debié haber reproducido el

perfil de velocidades de agitacion que prescribié el modelo, que se muestra en la

Figura 3.76. Sin embargo, como el equipo experimental no disponia un control

automatico de set point variable, la variacion de la velocidad de agitacion se tuvo

que implementar de manera manual y ajustar el valor de la velocidad de agitacion

manualmente, mediante un tacometro. Debido a que la precision del tacometro

del fermentador New Brunswick empleado fue de * 20 rpm, se debi6 ajustar

valores discretos, como se indica mediante el trazo superpuesto en la Figura 3.78.
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Figura 3.78. Velocidad de agitacion de la simulacion y la empleada en la fermentacion
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Como se ha indicado en secciones anteriores de este trabajo, el diametro del
pellet constituye un parametro importantisimo dentro del aspecto de la produccion
y de la productividad. Por esta razon, se considerd6 muy relevante el establecer
una concordancia entre la variacién del diametro del pellet y los resultados del

modelo.

Esto se muestra en la Figura 3.79, pudiéndose observar que la desviacion entre el
un conjunto y el otro es pequefia, lo que se corrobora mediante el calculo del

estimador que se muestra en la Tabla 3.18.
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Figura 3.79. Variacion del didmetro del pellet experimental y de la simulacion digital

En la figura anterior se puede observar que la curva del incremento del diametro
de pellet obtenida de la simulacion digital presenta una desviacion respecto de la
curva experimental durante los tiempos correspondientes a los 4 primeros dias de
la fermentacion, y que luego las dos curvas se superponen, y coinciden en el valor

del diametro con el que se desea realizar el escalado.

Para analizar la significacion de la desviacion entre los valores experimentales y
los valores simulados se procedid a calcular el estimador chi cuadrado de la forma
indicada en la seccion 2.6.3. Los resultados tanto del valor del estimador

calculado como del esperado se observan en la Tabla 3.18.
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Tabla 3.18. Estimador de comparacion entre el diametro y la concentracion experimental
con el didmetro y la concentracion obtenidos de la simulacion, respectivamente

Estimador
Parametros comparados Valor esperado (Grados de Valor calculado (Chi
libertad) cuadrado)
Didmetro experimental-
Diametro de la simulacion 1 0,432
Concentracion experimental- 1 0.156
Concentracidn de la simulacion ’

En la tabla anterior se puede observar que el valor calculado del estimador para el

diametro del pellet es cercano a cero y mucho menor que el esperado, por lo que

se infiere que los valores obtenidos del diametro experimental y el diametro

simulado pertenecen a un mismo conjunto. Por este motivo, se considera que la

simulacién es adecuada para el escalado.

Al igual que con el diametro del pellet, se establecié una concordancia entre la

variacion de la concentracion de biomasa y los resultados de la simulacion, como

se puede observar en la Figura 3.80.
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Figura 3.80. Variacion de la concentracion de biomasa experimental y de la simulacion

digital

En la anterior figura, se puede apreciar que la curva del incremento de la

concentracion de biomasa obtenida de la simulacion digital presenta una
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desviacion respecto de la curva experimental desde el primer dia hasta
aproximadamente el sexto dia de la fermentacién, y que luego las dos curvas se
superponen, y coinciden en el valor de la concentracion de biomasa que se desea

escalar.

La desviacion que se obtiene entre estas curvas no es significativa, ya que, al
igual que lo ocurrido con el diametro del pellet, y como se puede observar en la
Tabla 3.18, el valor del estimador calculado es mucho menor que el esperado, por
lo que se puede considerar que los datos experimentales y los obtenidos de la
simulacion pertenecen a un solo conjunto. Por este motivo, al igual que en el caso
anterior, se estima que el modelo matematico y la simulacién digital son

adecuadas para el proceso de escalado.

3.6. VERIFICACION DE LA IDONEIDAD DE LOS PARAMETROS
DE ESCALADO OBTENIDOS DEL MODELO MATEMATICO
PARA EL CRECIMIENTO DEL PELLET EN LOS DOS
REACTORES MEDIANTE LA FERMENTACION SUMERGIDA
DE SACAROSA CON ASPERGILLUS NIGER

Para validar la velocidad de agitacion obtenida de la simulacion digital y el
coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k.a) con el que se llevo a cabo
el escalado, se realizd6 una fermentacion en las escalas de 2 y 14 litros,
respectivamente. Para estos fines, se trabajé a 600 rpm en el reactor de 2 litros y

a las condiciones que se indican en la Tabla 3.19 para el reactor de 14 litros.

Tabla 3.19. Condiciones para el escalado en el reactor de 14 litros

Parametros Valor | Unidades
Velocidad de agitacion 420-380 pm
Coeficiente volumétrico de transferencia de masa k;a | 1,95%107 s!
Flujo volumétrico de aire 0,7 vvim
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3.6.1. EVALUACION DE LOS PARAMETROS DE ESCALADO

Los parametros mencionados y los factores que relacionan dichos parametros
obtenidos se muestran en la Tabla 3.20. Alli se puede observar que el valor del
factor que relaciona los coeficientes volumétricos para ambas escalas es 1,00, lo
que indica que en este estudio se cumplid el criterio de escalado empleado, que
establece que el coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k.a) debe ser

constante para todas las escalas.

Tabla 3.20. Parametros de escalado obtenidos en el proceso de escalado desde el reactor
de 2 litros hasta el reactor de 14 litros

Reactor de 2 litros Reactor de 14 litros
Parametros y factores de escalado
Valor Valor Factor
Coeficiente Volum’etrlco dﬁ transferencia de 1,948%1 02 1,950%1 0 1,00
oxigeno (s™)
Velocidad de agitacion (rpm) 600 420-380 0,70-0,63
Potencia por unidad de volumen (KW/m’) 87,15 10,24 0,12
Flujo de aire (L/min) 1,19 9,03 7,58
Velocidad superficial de aire (m/min) 0,31 0,24 0,76

En la tabla anterior, se observa que para llevar a cabo el proceso de escalado se
requiere emplear una menor velocidad de agitacion en el reactor de 14 litros, que
en el reactor de 2 litros, y que el factor de relacion para este parametro fluctua
entre 0,70 y 0,63 debido al rango de variacidon de las velocidades de agitacién que
se emplean en el reactor de 14 litros.

Ademas de esto, se puede apreciar que cuando se incrementa la escala, tanto la
potencia por unidad de volumen, asi como la velocidad superficial del aire

disminuyen, mientras que el flujo volumétrico de aire se incrementa.

El incremento del flujo volumétrico de aire es compensado con la disminucién de
la velocidad de agitacion, de modo que se obtenga la misma transferencia de
masa en las dos escalas y por ende se cumpla el criterio de escalado que

requiere la constancia del valor de ki a.
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3.6.2. ANALISIS DE LA CONCENTRACION DE BIOMASA, DEL DIAMETRO
DE PELLET Y DEL COEFICIENTE VOLUMETRICO DE
TRANSFERENCIA DE OXIiGENO OBTENIDOS EN EL ESCALADO

Para comparar la concentracion de biomasa, el diametro de pellet y el coeficiente
de transferencia de oxigeno entre las dos escalas después de haber realizado el

escalado, se realizaron las graficas respectivas, que se muestran a continuacion.

En la Figura 3.81 se puede apreciar que el diametro del pellet varia con el tiempo
de la fermentacién de manera idéntica en las dos escalas, con desviaciones que
son despreciables, y que llega a un valor de 0,957+0,006 mm al séptimo dia de

fermentacion. Esto indica un proceso de escalado exitoso.
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Figura 3.81. Incremento del diametro de pellet a lo largo del proceso fermentativo en el
reactor de 2 y 14 litros

En la Figura 3.82 se puede observar que en las dos escalas la concentracion de
biomasa varia con el tiempo de la fermentacion de manera idéntica, con
desviaciones que son despreciables, y que llega a un valor estable de
0,319+0,001 g/mL a partir del 5,5 dia.



146

0,35

0,30

0,25

0,20

0,15
0,10

0,05 /
0,00 !_M

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Tiempo (Dias)

Concentracion Biomasa (g/mL)

—8—14 litros —*—2litros

Figura 3.82. Incremento de la concentracion de biomasa a lo largo del proceso
fermentativo en el reactor de 2 y 14 litros

Como se puede observar en la Figura 3.83, la variacion del coeficiente
volumétrico de transferencia de oxigeno en el reactor de 14 litros es la misma que
se da en el reactor de 2 litros, con pequeias desviaciones que no repercuten en

el valor general de dicho coeficiente
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Figura 3.83. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa a lo largo del
proceso fermentativo en el reactor de 2 y 14 litros
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

El mejor medio de cultivo para el crecimiento del pellet estuvo constituido
por la siguiente composicion: 150g/L de Sacarosa, 2,40 de NH4NO3;y 0,919
de KH2P04.

Las variables de operacion que permitieron obtener en los erlenmeyers el
mayor numero de pellets con el menor diametro y la mayor concentracion

de biomasa fueron las siguientes: pH 6,5; (4,20+0,55)*10° esporas.

Se obtuvo una mejor estabilidad del pellet al inocular directamente el
reactor con las esporas de Aspergillus niger y no con el pellet previamente

obtenido como se sugeria en De Argaez.

No fue factible realizar fermentaciones a 60, 100, 120 y 140 rpom debido a la

poca transferencia de masa y mala formacion del pellet.

La velocidad de agitacion que permitid realizar el proceso de escalado a

partir del reactor de 2 litros fue 600 rpm.

El diametro de pellet a partir del cual se realiz6 el escalado del reactor de 2

litros al de 14 litros fue de 0,96 mm.

El mayor valor de la constante cinética, asi como también el mayor
rendimiento de la biomasa producida en funciéon del aztucar consumido en

el reactor de 2 litros se obtuvo a 600 rpm.

Las condiciones optimas de formacion del pellet se dieron para la menor
velocidad de formacion en el intervalo de 1,5 a 3 dias, en la escala de 2

litros.
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El mantenimiento del valor del coeficiente volumétrico de transferencia de

masa en 1,95*10'2 s'1, constituyd un adecuado criterio de escalado.

El rango de velocidad de agitacion implementado para el escalado que fue

de 420 a 380 rpm, fue adecuado.



4.2.

149

RECOMENDACIONES

Estudiar el efecto de cada uno de los componentes de los distintos medios
de cultivo sobre el crecimiento microbiano, tamano y compactacion del

pellet.

Realizar fermentaciones sumergidas con una cepa certificada de
Aspergillus niger productora de acido citrico, siguiendo los parametros
descritos en este trabajo, a fin de determinar la eficiencia de esta

produccion.
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ANEXO I
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CURVAS DE PRODUCTIVIDAD CON UNA DESVIACION A LA
VELOCIDAD DE AGITACION DE 800 RPM PARA EL REACTOR DE

2 LITROS

Diametro (mm)

1,30

1,25

1,20

1,05

1,00

\
—

—

0,95

0,90

0,E+00

5,E-03

1,E-02
kla (s™)

2,E-02

2,E-02

3,E-02

Figura Al.1. Curva de productividad del didmetro de pellet en funcion del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa

Numero

7,E+05

6,E+05

5,E+05

4,E+05

3,E+05

7

2,E+05

AN

1,E+05

0,E+00
0,E+00

5,E-03

1,E-02
kla (s™)

2,E-02

2,E-02

3,E-02

Figura AL2. Curva de productividad del nimero de pellets en funcion del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa
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Figura AIL3. Curva de productividad de la biomasa en funcion del coeficiente volumétrico

de transferencia de masa
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ANEXO II

RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL
PROCESO FERMENTATIVO A 500, 600, 700 Y 800 RPM, EN LAS 2
ESCALAS

RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 2 LITROS A 500 RPM

Campus Poltéonico José Ruben Orellana Ricaurte
e’ Divec Pasaye Andaiucia E 124 y Atedo Mens Caamato Ted 2507 138
Porsonas de Contacto Dra irma Pameces Te¥ 2507 144 ext 2490 e-mad 1ma pacodesilepn ody @
Tiga Eisabeth Venegas Te¥ 2507 144 ext 2272 e-mat olabeth venegaslepn ady o
Quito- Ecuador

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )

Muestra 1 (28-07-2012 ; 17:50: dia 0; 10 mL. : 500 rpm)

I ~528-07-2012 (17:50) dia 0, Stepped flow step 1 I

1.000

7 0.1000
z
<

g 0.01000

k-
1.000E-3
1.000 10.00 1000 1000 10000 1.000€ES
shear rate (1/s)

Muestra 2 (29-07-20012:11:40; dia 1: 16 mL; S00rpm)

r 20-07-2012 (1140) dia 1. Stepped flow step 1

0 1000

0.01000

viscosity (Pa s)
-

JUCOO0 00,
~

1.000E-3
0 1000 1000 10.00 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)



ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAS )
Campus Poiecweo Joss Ruben Orelana Ficaurte
Dwec Pasame Andelucia E12-A y Alfedo Mena Casmate  Tef 2507 138
Personas de Contacto Dra. irme Paredes Telf 2507 144 axt 2400 a-mad
Tige Elsabeth Veneges Teff 2507 144 ot 2272 e-mad ginadoth venegasfiepn sou oc

Muestea 3 (30-07-2012; 9:15: dia 2; 13 ml; S00rpm)

© 30-07-2012 (9.15) dia 2. Stepped flow step 1

1 000
< 0,
001000 c
coooooooooco
1.000€-3 . .
1000 10.00 1000 1000 10000 1 0O0ES

shear rate (V/s)

Muestra 4 (30-07-2012;17:55; dia 2; 12 mL; 500rpm)

I O 30-07-2012 (17 50) dia 2 Stepped flow step 1 I

1.000
5 01000 °°
& °,
o)
i 001000 0
OOOQQme
1.000€-3 i =0
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Polsecrice José Ruten Oredana Ricaute
Dwec Pasae Andaiucia £12.A y Alhedo Mena Caamafio Tel 2407 138
Personss de Contacto Dra irma Pacedes Te¥ 2507 144 ext 2450 e-man |
Tiga Eisabeth Venegas Tef 2507 144 et 2272 e-mad pinateth wonegas@enr o0y oc

Muestra § (31-07-2012; 9:1.'! din g!' 13 & #!

©31-07-2012 (9:20). dia 3 Stepped flow step 1

10.00
Ooo
1.000 OO
0 000
- e
S 1000 o
OOO
(s}
0.01000 '»)
o
1 000E-3 — R
1.000 10.00 100.0 1000 10000
shear rate (1/s)

Muestra 1 (31-07-2012:18:10; dia 3; 13 mL; 500rpm)

31-07-2012 (18:10) dia 3 Stepped flow step 1

10.00
o
O

0.1000 oo

viscosity (Pa s)
(o)
Q

8]
0.01000 00
00050

1.000 10.00 100.0 1000 10000
shear rate (1/s)

1.000ES

1.000ES
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e ]

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

Ricaunte
Divec . Pasae Ancalucia £12-A y Altredo Mena Casmafto Tel 2507 138
Personas de Contacto Dra Inma Paredes Tel 2507 144 ext. 2490 e-maw
Tiga Eisabeth Venegas Tell 2507 144 ext 2272 e-mail essabeth yvenegas@epn edu e
Qusto- Ecuador

Muestra 2 (01-08-2012; 9:35; dia 4; 13 mL; 500rpm)

| 701-08-2012 (5 35) gia 4. Stepped fow step 1 |

1000
)
(7]
1000 L
G o
o ©
- o
£ .
i 0.1000 .
2
<
001000 e
a
°
1000€-3 - e oewry ’ — ’ v |
1.000 10.00 1000 1000 10000 1 000ES
shear rate (1/9)

Muestra 1 (01-08-2012; 19:10: 13mL; 500 rpm; dia 4)

| asperguillus a-0001t |

001-08-2012 (18:10) 13 mL 500 rpm dia 4

1000 %o
: %0 %0,

1.000 1000 1000 1000 10000  1.000ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poltecrco Jose Ruben Orelana Ricaurte
Dwec  Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Casmafo  Tef 2507 138
Personas de Contacto Dra Irma Paredes Te 2507 144 ext. 2490 e-man |3 paadesilient edy 8¢
Tigs Ensabetn Venegas Telf 2507 144 ext 2272 e-mail sisabeln venegasdienn eoy ec

Quito- Ecuador

Muestra 2 (02-08-2012; 9:15; 13mL; 500 rpm; dia §)

asperguilius b-00021 |

) 02-08-2012 (9:15) 13 mL 500 rpm dia 5
1000
OO
OO
0. 0of0
e 1.000 % o
Y o
g [+]
(»)
0 1000 c
o
OO
001000 . : S
01000 1000 1000 1000 1000 10000 1.000ES

shear rate (1/8)

Muestra 3 (02-08-2012; 19:50; 19mL; 300 rpm; dia 5)

asperguillus c-0001f

(02-08-2012 (14:50) 19 mL 500 rpm dia 5

10.00
oO
<>O

o oooo

< (s
o)
0.1000 [}
&)
oO
0.01000 - - ' %

1.000 10.00 1000 1000 10000  1.000ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
wmrumoummumravmmmg
Campus PoMécnico José Ruten Orellana Ricaurte
Direc . Pasae Andalucia E12-A y Alfreco Mena Caamafo Tell 2507 138
Porsonas oe Contacto Dra ikma Paredes. Telf 2407 144 ext 2490 e-mail
Tiga Elsabeth Venegas Tell 2507 144 ext, 2272 e-mad 2isabeth veregasiRepn ey <
Quito- Ecuador

Muestra 4 (03-08-2012; 10:05; 13mL: S00 rpm; dia 6)

Iuma-ooozl '
= Ioomzouuo-.osnausoomms |

10.00 4°oo
‘aj C
a8 c>()(:)C)Doooo
S 1000 o
’ (5]
Q
0.1000 - (o)
: 0
o)
001000 - e oo
1.000 10.00 100.0 1000 10000  1000ES
shear rate (1/s)

Muestra 5 (03-08-2012; 19:20; 20mL; 500 rpm; dia 6)

asperguillus e-00021
©03-08-2012 (19:20) 20 mL 500 rpm dia 6
1000 L
10.00 - o
- OO
g %%
5 1000 quoo%o
o]
‘g | oO
01000 °°
: o

01000 1000 1000 1000 1000 10000 1.00O0ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Potécrco Jose Ruben Oredana Ricaurte
Dwec - Pasaje Andalucia € 12-A y Alfredo Mena Caamato  Ted | 2507 138
Personas ce Contacto Dra rma Paredes Telf - 2907 144 ext 2480 e-mar 1mj paredesiiep ooy o6
Tiga Elsabeth Venegas  Tell 2507 144 ext 2272 o-mad eisabern veregasiDepn edy ec
Quito- Ecuador

Muestra 6 (04-08-2012; 15:00; 16mL; S00 rpm; dia 7)

e o [2sperguitus ro0onr
4 °o ©04-08-2012 (15:00) 16mL 500 rpm dia 7
o]
1000 o) O¢p
(o} oo°° o
= oo
& 01000 (o)
Q
: Oo
. (]
001000 5
1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000E5
shear rate (1/s)
COMENTARIOS:

Se corrio de 0.01 rad/s ya que ¢l sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas v hasta 150 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

2.
s
!

Ing. Elena Coyago

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los andlisis, sobre ¢l tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepeion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En ¢l DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con ¢l fin de mejorar el Servicio al Cliente.

El laboratorio no s¢ responsabiliza por el muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si se responsabiliza de las muestras recibidas, 1al como se las
entrega.
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RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 2 LITROS A 600 RPM

'
9 ESCUELA POLITECNICA NACIONAL ‘
a8 DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Poirecn<o Jose Ruben Oretana Ricaurte

Campus
e Dvec  Pasaje Ancalucia E12-A y Aledo Mena Caamanc  Tef 2507 138
Personas de Contacto Dra Irma Pavedes Tel! 2507 144 ext. 2480 e-mad Im g parecdosiienn edy oc
Tiga Etsabeth Venegas Tel 2507 144 ext 2272 e-mail elpabeth venegesf@enn aou ec
Quito- Ecuador

INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO

RESULTADOS

Gap: 200 um

Temperatura: 28 °C (Especificado por ¢l cliente)
Geometria: Plato - Plato

Sin codigo (20-07-2012 : 17:30; dia 0; 8.5 mL. ; 600 rpm)

©20-07-2012 (17:30) ¢ia 0. Stepped flow step 1

01000
- oo
é 001000 oo
’ 0

o
o © 0
1 000E-3 " W—
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1 000ES

shear rate (1/s)

Sin codigo (21-07-2012; 18:40; dia 1: 8,5 mL; 600rpm)
21-07-2012 (18.40) dia 1, Stepped flow step 1

0.01000
OCo
o0 ©
» o) ("]
< chOQJ CGo
1 000E-3 - ' —— ——
1000 1000 10000 1.000ES

01000 1000 1000
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
mnrumucmummvmmnmcu)
Carnpus Posecnico Jose Rubeén Oreltana Ricaune
Direc. . Pasae Andalucia E12°A y Alredo Mena Caamato Tell 2507 138
Pursoras e Cortacto Dra rma Paredes Tell 2507 144 axt 2490 e-mai 17
Tiga Eisabeth Venegas Telf 2507 144 ex 2272 e-mad ¢isatetn veregasienn ey oc
Quito- Ecuador

Sin codigo (22-07-2012; 16:15; dia 2: 8,5 mL; 600rpm)

0 2207-2012 (16:15) dia 2, Stepped flow step 1

0.1000
3
é 0.01000 oom
g o
' O COO00OOOOO0

o
1.000E-3 NS—— y -
01000 1.000 1000 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

Sin codigo (23-07-2012; 11:05; dia 3: 8,5 mL; 600rpm)

0 23-07-2012 (11:05) dia 3, Stepped flow step 1

1.000 -
0.1000 [ »)

001000 . Og o

viscosity (Pa s)
o

01000 1000 1000 1&0 1000 10000 1 0OO0ES

shear rate (1/s)
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Campus Posécnco Jose Ruben Orellana Ricaurte
Duec Pasae Andalucia E12.A y Aveco Mena Caamato  Telt 2507 138
Personas de Comacto Dra kma Paredes Telf 2507 144 ext 2490 e-mad 1 paredesilen: edy o5
Tigh Elsabeth Vensgas Tef 2507 144 ext 2272 e-mad aisabeth venegasiRenn ooy o¢
Quito- Ecuador

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
U

Sin codigo (23-07-2012 ; 17:55: dia 3; 11 mL ; 600 rpm; 8 L/ min)
() 23-07-2012 (17:55) dia 3, Stepped flow step 1

1.000
0
(&)
oO
&)
3 0.1000 00
L 3 OOO
%0
go.mooo Oo
> OO
Ooooo
1.000E-3
1.000 10.00 1000 1000 10000  1.000E5
shear rate (1/s)

Sin cédigo (24-07-2012; 9:20; dia 4; 18 mL; 600rpm; 8L/min)

©24-07-2012 (9:20) dia 4, Stepped flow step 1

10.00
‘0
1 Qg
1.000 - O |
- i OO |
p o ‘
© ' % ‘
> 0.1000 — i
E ; o
g 0o
£ | o
 0.01000 - P
? %o
1.000E-3 1T TTTTT TTTTTIT LELE R LS I IR B R ERL USRI

|
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poltecrco José Rubér Oreldana Ricaurte
Dwec Pasame Andalucia E12-A y Afredo Mena Caamato Ted 2507 138
Personas de Contacto Dra Irma Paredes Teff 2507 144 ext 2490 e-mail [nna parsdesi@enn sy o¢
Tiga Essadetn Venegas Tell 2507 144 ent 2272 e-mail gisabetn veragasilep edy ec
Quite- Ecuador

Sin codigo (25-07-2012 ; 9:05; dia S; 14 mL ; 600 rpm; 8 L/ min)
(0 2507-2012 (905) dia 5. Stepped flow step 1

1000 °o

1.000

viscostty (Pa s)
O
0o
O

0.1000 o

0.01000
1.000 1000 1000 1000 10000 1 000ES
shear rate (1/s)

Sin cédigo (25-07-2012;19:10; dia 5; 12 mL; 600rpm; 8L/min)

() 25-07-2012 (19:10) dia 5, Stepped flow step 1

100.0 -
* |
10.00 - OOo 1
3
H OOO (@)
[}
S 4000 0o 0
z * o
B (@]
§ o,
> 0.1000 o
3 (@]
1 (@]
4 OO
0~01000 | T TIIT T T TTT ”? T T VV‘!‘ T 2k | TT [O\ TT !‘1
~1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000E5

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Polécnco José Ruben Ocellana Rcaune
Direc  Pasae Andalucia E12.A y Atveco Mena Caamato Tell. 2507 138
Personas oe Contacto Dra. Irma Paredes Tedf 2907 144 ext 2490 e-mail (7 pasoesienn odu o5
Tiga Elsabeth Venegas Tell 2507 144 ext 2272 e-mad glgatetn yerngasilepn sau oc

Sin eodigo (26-07-2012; 9:30; dia 6; 12 ml; : 8L/min
(526-07-2012 (9 30) dia 6, Stepped flow step 1

100.0
1000
H C
é 1.000 o
o
o
i o
01000 Oo
[+
%
0.01000 iy — NI L S———
01000 1000 10 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

Sin codigo (26-07-2012;18:55; dia 6; 12 mL; 600rpm; 8L/min)

() 26-07-2012 (18 55) dia 6, Stepped flow step 1

1000

Q
1.000 o

viscosity (Pa s)
0
O

0.1000 o

0.01000 vov . S — o :
1000 1000 1000 1000 10000  1000ES
shear rate (1/s)



ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
wmmmucmmmmvmm)
Campus PoMecnico José Ruben Orellana Rcaure
Dvec mm::u,mmm Toll 2507 138
hm;ummm'mz:-%u-m
Elsadeth Venegas *mail 0l3a00t" veregasdenn edu e¢
Quito- Ecuador

Sin codigo (27-07-2012; 9:45; dia 7; 15 : $L/min
()27-07-2012 (9.:45) dia 7 Stepped flow step 1

100.0
o
1000 °o°°
- o .
E 1.000 OOVOOOO
g 0.1000 )
(5]
y °°
001000 %0
1.000€-3 —— ' o " "
1000 1000 1000 1000 10000  1.000E5
shear rate (1/s)
Sin codigo (28-07-2012; 18:45; dia 8: 1S ml; 600rpm; 8l/min)
(©28-07-2012 (18.45) dia 8, Stepped flow step 1
1000
C
(8]
10.00 oo
@ oo &) '
g o0 °o°
1.000
oO
Q
01000 oo
OO
001000 ] ,
1000 1000 1000 1000 10000  1000ES
shear rate (1/s)
COMENTARIOS:

Se corrio de 0.01 rad’s ya que ¢l sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas y hasta 150 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

Bl

- -

Ing. Elena Coyago
QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los analisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepeion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias despuds de la entrega del nforme. En ¢l DECAB se mantiene

un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente,

El laboratorio no se responsabiliza por el muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si s¢ responsabiliza de las muestras recibidas, tal como se las

entrega.
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RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 2 LITROS A 700 RPM

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: rma paredes@epn edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

Muestra 7 (04-08-2012; 18:15; 9.6mL; 700 rpm; dia 0)

(e

asperguillus g-0002f

(04-08-2012 (18:15) 9,6 mL 700 rpm dia 0

0.1000 :
Co
o)
_ o
«
g 0 |
%, 0.01000 . [
g o ‘
E 000000000000
‘ (o)
1.000E-3 e ]

0.1000 1.000 10.00 100.0 1060 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 8 (05-08-2012; 11:15; 11.5mL; 700 rpm; dia 1)

asperguillus h-0002f
(05-08-2012 (11:15) 11,5 mL 700 rpm dia 1

0.1000

o)

0.01000 3 00
OOOO

00000000000 %0

viscosity (Pa.s)

1.000E-3 e
1.000 10.00 100.0 1000
shear rate (1/s)

10000 1.000E5



ESCUELA POLITECNICA NACIONAL .
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138

(6

Tlga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

Muestra 9 (06-08-2012; 9:35; 16.5mL; 700 rpm; dia 2)

I asperguillus i-0002f I
(06-08-2012 (9:35) 16,5 mL 700 rpm dia 2

0.1000 -,
Q
- o
@
a
< 0.01000 0
E :
8 T
> %
N

‘_V"‘T‘Trr’_ﬁ—‘"‘T
0.1000 1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 1 (06-08-2012; 18:35; 13mL; 700 rpm; dia 2)

asperguillus k-0001f
©06-08-2012 (18:35) 13 mL 700 rpm dia 2
1.000
o
o)
< 0.1000 )
P, 0
2 0.01000 OCO
00
OCooo 00000
1 000E-3

1.000 10.00 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn edu ec
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )

Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138

Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu.ec

Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec

Quito- Ecuador

Muestra 2 (07-08-2012; 8:55; 13mL; 700 rpm; dia 3)

10.00

1.000

viscosity (Pa.s)

0.1000

0.01000

1.000E-3

0.1000

asperguillus m-0001f

(07-08-2012 (8:55) 13 mL 700 rpm dia 3

Oo
oo

1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

el T —TTTT

Muestra 1 (07-08-2012; 19:00; 12mL; 700 rpm; dia 3)

viscosity (Pa.s)

0.01000

1.000E-3
1.000

[ asperguillus n-0001f |

(©07-08-2012 (19:00) 12 mL 700 rpm dia 3

100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

10.00
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL )
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 2 (08-08-2012; 9:15; 13mL; 700 rpm; dia 4)
asperguillus i-0002f

(|l

(©08-08-2012 (9:15) 13 mL 700 rpm dia 4

100.072
10.00 éoo "
' (@]
0 ' Co o}
g 1.000 OOO (@) .
2> 1
g 0.1000 . oo
@? i (8]
b | OO
0.01000 (')
OB vy A= S

1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 1 (08-08-2012; 18:05; 11mL; 700 rpm; dia 4)

asperguillus 0-0001f
(08-08-2012 (18:05) 11 mL 700 rpm dia 4
100.0 ;
10
10.00-}. OO o
) | OO
g 1.000 &
E : OOOO
2 0.1000 %
2 ‘ 0
£ ; OO
0.01000 O0q
1.000E-3
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL ?
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn.edu.ec
Quito- Ecuador

(e

Muestra 2 (09-08-2012; 8:50; 13mL; 700 rpm; dia 5)
asperguillus p-0001f

©09-08-2012 (18:50) 13 mL 700 rpm dia 5

viscosity (Pa.s)

0.01000 oOoOO

1.000E-3 i e e  EEant
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra | (09-08-2012 ; 15:10 ; 18 mL; 700 rpm ; dia §)

niger a-0001f
©08-08-2012 (131-0) 18 mL 700rpm dia 5
10.00
OOO
1.000 OO
s Co
8
g On 000
g 0.1000 O
"0
0.01000 ooo
00
1.000E-3

1.000 10.00 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)



179

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL ’
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y mcnowda (DECAB ) U
Campus Poltecrco José Ruden Oretana Ricaurte
Dwec  Pasae Andelucia £12.A y Aifredo Mena Caamafio  Te# 2507 138
Personas de Contacto Ora Inma Paredes Tell 2507 144 ent 2490 email "3 paredesd@enn
Tiga Exsabeth Venegas Tel! 2507 '4d ext 2272 e-mail ginabel! venegasdenn eou ec
Quito- Ecuador

Muestra 2 (10-08-2012; 9:45; 14mL ; ; dia 6)

(10-08-2012 (9:45) 14 mL 700 rpm dia 6

100.0
Q
10.00 Oo
= ' oc0o
i
. 1,000 Ooo
E o
‘ O
0.1000 (o}
C’o
%%
0.01000 O -
1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 3 (10-08-2012; 18:30; 14mL : 700 ; dia 6)

) 10-08-2012 (18:30) 14 mL 700 rpm dia 6

1000

Q
O
10.00 00
O O

1.000 O
0.1000 (5]

0.01000 °°oo

1.000E-3 - . v g
1.000 1000 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

viscosity (Pa.s)
(9]
O
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
wmmumummvmm)
Campus Poltecnico Jose Ruben Oreltana Ricaune

P do Ora Irma Pacedes. Te¥ 144 @t 2490 e-maé I patedesiRenn 00y 8
Tiga Eisabeth Venegas Tel 2507 144 ext 2272 e-mail einabeth venegasdepn ey o
Quito- Ecuador

Muestra 4 ( 11-08-2012; 17:30 ; 16mL; 700 sdia 7)
niger d-0001f

widh © 11-08-2012 (17:30) 16 mL 700 rpm dia 7

viscosity (Pa s)
(o]
(&)

001
000 O6¢

1.000€-3 - vy
1000 1000 1000 1000 10000  1.000ES

shear rate (1/s)

Muestra 5 ( 12-08-2012; 17:00 ; 12 mL; 700 rpm ; dia 8)

012-“-2012 "7“)) 12 mL 700 rpm dia 8

1000
o
(%)
10 00 °o°
o
Ooo
8 o ®og
g 01000 Co
Q
%0
001000 %
1,000 10.00 100.0 1000 10000 1 000ES
shear rate (1/s)
COMENTARIOS:

Se corrid de 0.01 rad/s ya que ¢l sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas y hasta |50 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

1 { o oo

Ls

Ing. Elena Coyago

QUEJAS Y SUGERENCIAS

Fl cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los andlisis, sobre ¢l tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepeion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En el DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente.

El laboratorio no se responsabiliza por ¢l muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si se responsabiliza de las muestras recibidas, tal como se las
entrega.
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RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 2 LITROS A 800 RPM

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTOQ DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Polrecnce José Rubén Oreilana Ricaurte
Dwec Pasame Andalucia E12-A y Altreds Mena Caamafio Tef 2407 138
Pe de T Cra toma P Ted 2507 144 ext 2490 e-mad Ima DawoesEept a0y
Tiga Elsabeth Venegas Ted 2507 144 ext 2272 e-mad cigabet" veregasiZepn ody ¢
Qusto- Ecuador

Muestra 6 ( 12-08-2012: 18:10; 10 mL ; 300 rpm ; dia 0)

niger f-0002f
[ © 12-08-2012 (18:10) 10 mL 800rpm cia 0
01000
Co
= o
)
& oo
< 001000 o
O
O%
o S99 o
[* 5) oo O
1 000E-3
01000 1000 1000 1000 1000 10000 1000ES
shear rate (V/s)

Muestra 7 (13-08-2012; 11:50; 13 mL; 800 rpm; dia 1)
niger g-0001f

©13-08-2012 (11:50) 13 mL 800 rpm dia 1

01000
~ o
e o)
< oo1000 %
092400600 00,090
1.000€E-3 ' "
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000ES

shear rate (1/s)
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Jose Ruben Orelana
Dwec : Pasaje Andaiucia E12.A y Alfreco Mena Caamato Ted 2507 138
Personss e Contacto Dra. irma Paredes Tell 2507 144 e 2450 e-mall |

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Potecnico Rcaune

I
oma paresesflepn e,
Tiga Eisabeth Venegas Tell 2507 144 ot 2272 e-mail 99adeth vereGasilepn edy oc

Quito- Ecuador
Muestra 8 (14-08-2012; 8:55 ; 13 mL; 800rpm; dia 2)
niger h-0003f
e () 14-08-2012 (8 55) 13 mL 800 rpm dia 2
%0 0
o Q

© 00050000090
@)

viscosity (Pa s)

1.000E-3
01000 1000 10.00 1000 1000 10000 1 OOOES
shear rate (1/s)

Muestra 1 (14-08-20127; 17:45; 14 mL; 800 rpm dia 2)

niger i-0001f
1,000 © 14-08-2012 (17:45) 14 mL 800 rpm dia 2
10
9]
- 0.1000 . OO
&£ ’ %,
- b
2 o.o1oooj: OOO
] 00000 5,00 |
1.000E-3 + 1 s+ W

‘ T T T
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL :
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

Muestra 2 (15-08-2012; 9:10; 13mL; 800 rpm dia 3)

niger k-0001f
1,000 O 15-08-2012 (9:10) 13 mL 800 rpm dia 3
10
@)
@ 0.1000 3 o
é: ! OO
=
2 ‘ .
.8 0.01000 - (@)
> i OO
Q
O%000000°°
1.000E-3 ————+rr—+—rrrrrr R
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5

shear rate (1/s)

Muestra 3 (15-08-2012; 18:20; 13 mL; 800 rpm; dia 3)

niger m-0002f
100.0 - (015-08-2012 (18:20) 13 mL 800 rpm dia 3
10.00 | O *
. "¢
- | 0o
b o
© 1.000 - o) |
e i OO ‘
= 1 o
§ 0.1000 - (@)
s 3 00q
0.01000 OOOO
3 |
o< W R — . N

100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

1.000 10.00
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu.ec
Tlga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 4 ( 16-08-2012; 8:45; 15 mL; 800 rpm; dia 4)

‘ niger n-0001f I

(©16-08-2012 (8:45) 15 mL 800 rpm dia 4

(@8

100.0 -,

10.00 -

0.1000 o)

viscosity (Pa.s)
O
O

0.01000 - OOOO o

TTTIT

0 SN — =T
1000 1000 1000 1000 10000  1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra | (16-08-2012; 18:30 ; 13 mL; 800 rpm; dia 4)

niger 0-0001f
12 (18. a4
— © 16-08-2012 (18.30), 800 rpm dia
;f o
< 10.00 O
Q
o
O o o
. O
1000 o
1000 10.00 1000 1000

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poltecnico José Ruben Orellana Ricaune

Dwec Pasae Andaiucia E12.A y Alvedo Mena Caamaho Telt 2507 138

Perscnas oe Comtacto Ora kma Paredes Tedf 2607 144 ot 2490 e-mad
Tiga Elsadbeth Veregas Te 2507 144 et 2272 e-mad olaabe venegasilenn a0y o5
Quito- Ecuador

Muestra 2 (17-08-2012: 9:40 ; 11 mL: 8300 rpm; dia 5)
niger p-0001f

© 17-08-2012 (9:40) 800 rpm dia §

1000 -
%
10.00 O%OOO
s
: O
£ o
T 1.000
o)
0.1000 OO
oO
(o}
0.01000 %

01000 1000 1000 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

Muestra 1 (16-08-2012; 18:30 ; 13 mL; 800 rpm; dia 4)

niger 0-0001f
—— ) 16-08-2012 (18:30), 800 rpm dia 4
I3
: o
4
< 1000 o
(o)
i o
s o
1000 10.00 100.0 1000

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poitecnico José Ruben Orellana Ricaurte
Duec Pasae Andalucia E12-A y Atvedo Mena Caamate Tell 2507 138
Personas de Comtacto. Dra. bma Paredes Telf 2507 144 ext 2490 e-mad 1M DiredesiBepn ody o
Tiga Elsabeth Veragas Te 2507 144 ex1 2272 e-mad olsadein venegasiDesn edy ec
Quito- Ecuador

Muestra 2 (17-08-2012; 9:40 ; 11 mL; 800 rpm; dia 5)

niger p-0001f

) 17-08-2012 (9.40) 800 rpm dia 5

10.00 °cb%o

1.000 - S0

wiscosity (Pa s)
0
0

0.1000 0]

0.01000 00

01000 1.000 1000 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

Muestra 3 (17-08-2012; 17:55; 13 mL: 300 rpm; dia 5)

niger q-0001f
17-08-2012 (17 55 dia s
1000 o ( ) 800rpm
Ooo
= 1000 206600
F )
()
S 1000
o
C
0.1000 0
00
(o]
0.01000 - Seta AT

1000 1000 1000 1000 10000 1 O00ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Poltécnico Jose Ruten Orellana Ricaunte
Owec  Pasap Andalucia E12-A y Atedo Mena Caamafo Tef 2907 138
Personas de Contacto Dra ma Paredes. Telf 2507 144 ext 2490 e-mad
Tige Elisabeth Venegas Ted 2507 144 ext 2272 e-mad plsabeth venegas@enn ooy oc
Quito- Ecuador

Muestra 4 ( 18-08-2012; 9:15; 12 mL; 800 rpm; dia 6)

niger r-0001f
i © 18-08-2012 (9 15) 800 rpm dia 6
C
0
—~ o
g T, oy
§ 0.1000 (o]
(8]
(&)
Co
0.01000 00
1.000E-3 g P R nm—
1000 1000 1000 1000 10000  1000ES
shear rate (1/s)

Muestra S ( 18-08-2012; 18:30; 10 mL; 800 ; dia 6)
niger s-0001f i

) 18-08-2012 (18:30) 800 rpm dia 7

1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poitecvico José Ruben Orefana Ricaune
Dwoc Pasawe Andaiucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio Tef 2507 138
Personas de Contacto Dra Irma Pavedes Tett 2507 144 ext 2480 e-mait
Tiga. Elsabeth Veneges Tell 2507 144 et 2272 e-mail eisabeth venegas@epn ooy oo
Quito- Ecuador >

Muestra 6 ( 19-08-2012; 10:30; 11 mL; 800 rpm; dia 7)

niger t-0001f

(19-08-2012 (10:30) 800 rpm dia 7

1000

o
1000 . Y0
:O

& 1000 . 00C0
N %o
g 0 1000 oo
. Qg
0.01000 000%
1.000E-3 ‘ . e
1000 1000 1000 1000 10000  1000ES
shear rate (1/s)
niger u-0001f
- ©20-08-2012 (8:45) 800 rpm dia B
10.00 l°oo
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- %
w
0
§ 0.1000 Co
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%o
1.000E-3

1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000ES
shear rate (1/s)



viscosity (Pa.s)

100.0

10.00

1.000

0.1000

0.01000

1.000E-3
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r
ESCUELA POLITECNICA NACIONAL ‘
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poitbcnico Jose Rubén Oreliana Ricaurte
Dwec  Pasaje Andalucia E12:A y Alfredo Mena Caamado  Tel 2507 138
Personas ce Contacto: Dra Irma Paredes Telf 2507 144 oxt 2490 e-mail mummn
Tiga Essadbet™ Venegas Telf 2507 144 et 2272 e-mad eisadetn veregasilepn odu
Quito- Ecuador
Muestra 8 (20.08-2012; 18:45; 10 mL; 800 ; dia 8)
niger v-0002f '
100.0 ) 20-08-2012 (18.45) 800 rpm dia 8
10.00 OOO
%o
i O
@ Co
g & 000g
§ OO
0.1000 Oo
oO
001000 Cop
1 000E-3 - J
1.000 1000 100.0 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)
dia 0
dia 1
dia 2 (8:55)
dia 2 (17.45)
dia 3 (9:10)
dia 3 (18:20)
3 dia 4 (8:45)
0.1000 10.00 1000 1.000ES

shear rate (1/s)
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»
L
ESCUELA POLITECNICA NACIOM o2
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTE
Campus Politécnico José Rubén Orellana Rica
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio

Personas de Contacto: Dra. rma Paredes. Telf . 2507 144 ext. 2490 e-m: n.edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf. 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabe Depn edu ec
Quito- Ecuador

I:I 1000 — dia 4 (8:45)
3 ‘ dia 4 (18:30)

D dia 5 (9:40)
1000 — dia 5 (17:55)

| ~ dia 6 (9:15)
= s S dia 6 (18:30)
&; : Ay dia 7 (10:30)

s \\ dia 8 (8:45)
£ "\ dia 8 (18:45
§ 0.1000 8 05%)

>
0.01000
1.000E-3 o O : T R Py e
0.1000 1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000E5
shear rate (1/s)
COMENTARIOS:

Se corri6 de 0.01 rad/s ya que el sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas y hasta 150 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

Ve Topay™

—

Ing. Elena Coyago

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los anélisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En el DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente.

El laboratorio no se responsabiliza por el muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si se responsabiliza de las muestras recibidas, tal como se las
entrega.
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RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 14 LITROS A 500 RPM

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL .
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Imma paredes@epn edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn.edu.ec
Quito- Ecuador

(G

reactor q-0001f
(© 03-09-2012 (12:15) 10 mL 500 rpm dia 0 Reactor 14 L
0.1000 o ‘
1 Ay
) (0] |
g o)
> 0.01000 - o
§ @)
2 O _ 000 _c0000cRc0
Op o
1.000E-3 SO I——

0.1000  1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 6 ( 04-09-2012; 10:10; 11 mL; 500 rpm; dia 1; Reactor 14 L)

reactor r-0002f

(© 04-09-2012 (10:10) 11 mL 500 rpm dia 1 Reactor 14 L

0.01000 —
o)
T O OOOO |
T | Q \
o oooo 000°0¢
g 00
o
2
>
1.000E-3 o S—
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL :
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn edu ec
Tlga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn.edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 1 (05-09-2012; 11:00; 11 mL; 500 rpm; dia 2; Reactor 14 L)

I reactor ab-0002f |

© 05-09-2012; 11:00; 500 rpm; dia 2

0.1000 —

|0
. 9%
‘ O
0.01000 —
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] @]
‘ o Jie)
] o ©

viscosity (Pa.s)

0000 0000
00° o

1.000E-3 T T — T j]
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 2 (05-09-2012; 16:30; 11 mL; 500 rpm; dia 2; Reactor 14 L)

reactor ac-0001f
0.01000 (© 05-09-2012; 16:30 11mL; 500 rpm; dia 2
00 4
@ 0o
] o}
= o)
< | 009000000 ©0¢
g - o)
[o]
2
>
1000E'3*‘r T T T T =5 TTT T‘T'I'-‘i
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL ;
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

Muestra 3 ( 06-09-2012; 9:50; 11mL; 500 rpm; dia 3; Reactor 14 L)

reactor ad-0002f
-09-2012; 6:50; :
10,00 ©06-09-2012; 6:50; 500 rpm; dia 3
1o
O 4
0 ] O0¢o
£ 0.1000 ] < ‘
3 | o)
2 ] (o)
> |
0.01000 000
©Co0
1.000E-3 —

T T TTIT [ T TTTIT ‘ T T TrImn I TTT
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 4 (06-09-2012; 19:00; 11 mL; 500 rpm; dia 3; Reactor 14 L)
reactor ae-0001f

© 06-09-2012; 19:00; 500 rpm; dia 3

10.00

oo ©
0.1000 o

viscosity (Pa.s)

0.01000

L

1.000E-3 ‘ e —
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tlga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn.edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 5 (07-09-2012; 10:15; 11 mL; 500 rpm; dia 4; Reactor 14L)

reactor af-0002f
1000 - ©07-09-2012; 10:15: 500 rpm; dia 4
194
1000 ©g
) ] OOOO
© d OO
< o}
> 1.000 %9
P 0
@ | 0
> 0.1000 — 0
3 (@)
e}
] (@]
BN Loy e AT — T =T T
1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000E5

shear rate (1/s)

Muestra 1 (07-09-2012; 18:00 ; 11 mL; 500 rpm; Reactor 14 L; dia 4)

reactor s-0000f
©07.09-2012 (18:00) 500 rpm dia 4
1000
o
oo o

on oo > S
; : 0p° o
-~ o
: Q
2 01000 (o}

O
O
(o)
0.01000 90

1000 10.00 1000 1000 10000 1 000ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB |
Campus PoMecnico Jose Ruben Orellana Ricaunte
Direc. Pasae Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamato Tel! 2507 138
Personas de Contacto Dra ma Paredes Telt 2507 144 ext 2490 e-mad ma paredesiRep ooy o¢
Tige Elmabeth Veregas Telf 2507 144 ex) 2272 e-mad ¢isabeth vereqasilenn edy &C
Quito- Ecuador

Muestra 2 (08-09-2012; 10:45; 10 mL; 500 rpm; Reactor 14 L ; dia 5)

£ 08-09-2012, 10:45; 500 rpm dia 5
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; : 000000
> 1000 (s}
' Q

0.1000 o

Ooo
(5]
1.000 10.00 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

Muestra 3( 08-09-2012; 17:35; 10 mL; 500 rpm: Reactor 14 L; dia 5)

reactor u-0001f
1000 | ¢ (08-09-2012; 17.35. 500 rpm, dia 5
&)
oO
1000 %000 C0,,
o o
w
2 o)
> 01000 o)
: OO
| o
0.01000 %o
100063 4

1.000 1000 1000 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poécnco José Ruben Oreliana Ricaurte
Direc  Pasaie Andalucia E12-A y Aliredo Mena Caamafio Ted 2507 138
Personas oo Comtacto. Ora ma Paredes Tell 2507 144 ext 2490 e-mail (70 paredesdlienn 00U o
Tigs. Eisabetn Venegas Telf | 2507 144 ent 2272 e-mai gisabeth yenegasienn 02y oF

Muestra 4 ( 09-09-2012; 11:55; 10 mL; 500 rpm: Reactor 14 L; dia 6)
reactor v-0000f I

©09-09-2012, 11:55, 500 rpm; dia 6
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T 01000 °°
001000 %
1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000ES
shear rate (1/s)
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0.01000 |

1000 1000 1000 1000 10000 1 000ES
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poitecnco Jose Rubén Orekana Rcaune
Owec. vuq.mnnymmw Te# - 2507 138
Pa de C Dra lrma F Tell 2507 144 ext 2490 o-mail |rma pareoesBepn ey 06
Tiga Elsabeth Venegas Telf 2507 144 ext 2272 e-mall oisabeth vonegasilen edy o0
Quito Ecuador

Muestra 6 (10-09-2012; 17:30; 13 mL; 500 rpm; Reactor 14 L; dia 7)
reactor x-0001f

©10-09-2012; 17:30; 13 mL, 500 rpm; dia 7

00
(o]

1.000

viscosity (Pa s)
o
O
O

0.1000 o

0 01000 ; . .. CTeR—
1.000 1000 100.0 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)

Muestra 7 (11-09-2012; 14:20; 15 mL; 500 rpm; Reactor 14 L; dia 8)

reactor y-0001f
O 11-09-2012; 14:20; 500 rpm; dia 8
10.00 -
Oo -
1.000 OOOO ke
fv".\ . : O
g 1 o
> ] o}
2 (o}
& 0.1000 (@)
] @)
| %o
0.01000 ———rrrr—r—rrrrr—— T
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5

shear rate (1/s)



ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: i
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

D 1000 —

1000 —
@ 1.000 —
& 3 dia 0
2z 1 dia 1
01000 —dia 2 11:00
3 : s dia 2 16:30
1 N dia 3 9:50
001000 o ' dia 3 19:00
3 R dia 4 10:15
] .
1.000E-3  ——rrrm T
0.1000 10.00 1000 1.000E5
shear rate (1/s)
COMENTARIOS:

Se corri6 de 0.01 rad/s ya que el sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas y hasta 150 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

Hia Topap™

T

Ing. Elena Coyago

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los andlisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En el DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente.

El laboratorio no se responsabiliza por el muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si se responsabiliza de las muestras recibidas, tal como se las
entrega.
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RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 14 LITROS A 600 RPM

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

Muestra 1 (25-08-2012; 17:30 ; 10 mL; 600 rpm; dia 0; Reactor 14 L)
Lreactor a-0002f J

(6E

(© 25-08-2012 (17:30) 10 mL 600 rpm dia 0 Reactor 14 L
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& 01000 o}
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2 1 o
$ 0.01000 OOOO - e
2 |
OOOOOOoOo ©o0™"|
1000E-3 - 1 T T T T ™7 TTT >77"7 T_'_—FTTﬁ_}
0.1000  1.000 1000  100.0 1000 10000

shear rate (1/s)

Muestra 2 (26-08-2012; 12:10; 10 mL; 600 rpm; dia 1; Reactor 14 L)

I reactor b-0001f I

(© 26-08-2012 (12:10) 10 mL 600 rpm dia 1 Reactor 14 L
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0.1000 1.000 10.00 100.0 1000 10000

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
u Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 3 (27-08-2012; 17:45; 11 mL; 600 rpm; dia 3; Reactor 14 L)

reactor c-0002f ]

1.000 (27-08-2012 (17:45) 11 mL 600 rpm dia 2 Reactor 14 L

0.1000 o)

viscosity (Pa.s)
O

0.01000 - o os
i 00000 ,000°0

1.000E-3 —— 7 T T ey
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 4 (28-08-2012; 9:20; 11 mL; 600 rpm; dia 3; Reactor 14 L)

reactor d-0002f
(©28-08-2012 (9:20) 11mL 600 rpm dia 3 Reactor 14 L
10.00 3
] OOO
1.000 Og
- 3 OOOOO
© ] ()]
< 0.1000 - OO |
2 ‘ QO |
> 0.01000 - O0o0
E Oc0
(£ N —

r — T T o Wi T '!r’q
0.1000 1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL ’
5 DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
u Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu.ec

Tlga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edug
Quito- Ecuador

Muestra 5 ( 28-08-2012; 17:55; 11 mL; 600 rpm; dia 3; Reactor 14 L)
reactor e-0001f

() 28-08-2012 (17:55) 11 mL 600 rpm dia 3 Reactor 14 L

100.0
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viscosity (Pa.s)

0.01000 —— e T O
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 6 ( 29-08-2012; 9:30; 11 mL; 600 rpm; dia 4; Reactor 14 L)

| reactor f-0003f I
" nnl () 29-08-2012 (9:30) 11 mL 600 rpm dia 4 Reactor 14 L I
10.
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECASB )
Campus Poltécnice José Ruben Orellana Ricaunte
Dwec  Pasae Andalucus E12-A y Advedo Mera Caamafo  Teff 2507 138
Personas de Contacto Dra imma Paredes Tef 2507 144 ext 2490 e-mad i'mg gavedesilepn oy 9¢
Tigs Elsabeth Verwgas Tef 2507 144 oxt 2272 e-mad plsatelh veneqasiBen edv ec

Muestea | (29-08-2012; 18:50; 11 mL: 600 rpm; dia 4; Reactor 14 1)

e I ©)29-08.2012 (18 50) 11 mi 500 rpm dia 4 Reactor 14 L ]

0
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® °°o°
£ 01000 Oooo
g o
Q
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100063 - e
1000 10.00 1000 1000 10000 100065
shear rate (1/s)

Muestra 2 (30-08-2012; 9:50; 11 mL; 600 rpm; dia §; Reactor 14 1)

reactor h-0001f
100.0 ©30-08-2012 (9:50) 11 ml. 600 rpm dia 5 Reactor 14 L
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g 01000 g
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001000 Ooo
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1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000ES

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poitécnco Jose Ruben Oreltana Rcaure
Duec  Pasae Andalucia E12-A y Alfrpco Mena Caamane Ted 2507 138
Personas de Contacto Ora rma Paredes Tell 2507 144 ext 2490 e-mad mp paregesiDepn ey oo
Tigs Eisabeth Venegas Yot 2507 144 ext 2272 e-mad ¢inabetn venegasilepn edu &c

Muestra 3 (30-08-2012; 18:55: 11 mL: 600 rpm: dia 5; Reactor 14 1)

(30-08-2012 (18:55) 11 mL 600 rpm dia 5 Reactor 14 L

100 0l
o
1000 . g
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Q-.' 1.000 0000
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g 0.1000 Cq
Q
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1.000 10.00 1000 1000 10000  1.000ES
shear rate (1/s)

Muestra 4 ( 31-08-2012; 10:50; 11 mL; 600 rpm; dia 6; Reactor 14 L)

©31-08-2012 (10:50) 11 mL 600 rpm dia 6 Reactor 14 L
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte

-

U Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 1 (31-08-2012; 16:30; 11 mL; 600 rpm; dia 6; Reactor 14 L)

reactor m-0001f
(31-08-2012 (16:30) 11 mL 600 rpm dia 6 Reactor 14 L
100.0 ’
1 O
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e 1 @)
@ 1 O
g | OOOO
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L e I —— - . S—
1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000E5

shear rate (1/s)

Muestra 2 (01-09-2012; 8:40; 12 mL; 600 rpm; dia 7; Reactor 14 L)

reactor n-0001f
©01-09-2012 (8:40) 12 mL 600 rpm dia 7 Reactor 14 L
100.0
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> 1000 00q
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§ (@)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL .
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec

(df

Quito- Ecuador

reactor 0-0001f

(01-09-2012 (17:30) 11 mL 600 rpm dia 7 Reactor 14 L

1000

ife) |
10.00 - OO ‘
z o
O
OOO |
1.000 OOOOO

viscosity (Pa.s)

0]
0.1000 (o)
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0.01000 ———rrrr—r—rrrrr e ‘?O, _—
1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)

Muestra 4 ( 02-09-2012; 18:10; 13 mL; 600 rpm; dia 8; Reactor 14 L)

I reactor p-0001f |

100.0 ] © 02-09-2012 (18:10) 13 mL 600 rpm dia 8 Reactor 14 L

"0
10.00 = OO

(@]
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0.1000 o)
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@)
0.01000 S —— ial .
1.000 10.00 100.0 1000 10000  1.000E5

shear rate (1/s)




viscosity (Pa.s)

viscosity (Pa.s)

Campus Politécrnico José Rubén Orellana Ricar

Direc  Pasae Andalucia E12-A y Alredo Mena Caamafo

Personas de Contacto Dra bma Paredes Tell 2507 144 ext 2480 e-m.

Tiga Elsabeth Venegas Ted 2507 144 ext 2272 e-mall olsabe
Quito- Ecuador
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1000
10.00
1.000 dia 0
dia 1
dia 2
0.1000 dia 3 (9:20)
dia 3 (17:55)
e dia 4 (9:30)
1.000E-3 -
0.1000 10.00 1000 1.000E5
shear rate (1/s)
100.0
10.00
1.000
dia 4 (9:30)
dia 4 (18:50)
0.1000 dia 5 (9:50)
dia 5 (18:55)
dia 6 (10:50)
0.01000 dia 6 (16:30)
1.000E-3 i
1000 1000 1000 1000 1.000E5

shear rate (1/s)



viscosity (Pa.s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIOM ,
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y
Campus Poltécmico Jose Rubén Oreliana Rcar
Direc  Pasaje Andalucia E12-A y Altvedo Mena Caamaho
Personas de Contacto Dra Irma Paredes Tell 2507 144 ext 2460 e-n
Tiga Elsabeth Venegas  Tell 2507 144 exd 2272 emall elsabe

Quito- Ecuador
100.0
10.00 "
1.000 N
: \ dia 6 (16:30)
A\ dia 7 (8:40)
\ dia 7 (17:30)
0.7 \ dia 8 (18:10)
',-\‘.\\
N\
0.01000 A\
1.000 1000 1000 1000 1.000E5
shear rate (1/s)
COMENTARIOS:

Se corri6 de 0.01 rad/s ya que el sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas y hasta 150 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

Ing. Elena Coyago

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los andlisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En el DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente.

El laboratorio no se responsabiliza por el muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si se responsabiliza de las muestras recibidas, tal como se las
entrega.
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RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 14 LITROS A 700 RPM

Campus Postecrico Jose Rubén Oceltana Riceune
Dwac Pasae Andeiucia E12-A y Allreco Mena Caamate Ter 2507 138
Personas de Contacto Ora 'ma Paredes Ted! 2507 144 ext 2490 o-mail g parecesiBepn ooy et
Tigé Elsabeth Venegas Ted 2507 144 ext 2272 s-mad 0isalet” venegasSesn a0y oc
Quite- Ecuador

Muestra 8 (12-09-2012; 14:30; 10 mL; 700 rpm; dia 0; Reactor 14 L)

(012-09-2012. 14.30,700 rpm, dia 0

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
v
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F 4 n
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v;.C e oty "
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1000 1000 1000 1000 10000 1 0DDES
shear rate (1/s)

Muestra 9 (13-09-2012; 11:45; 10 mL; 700 rpm; dia 1; Reactor 14 L)
[ reactor aa-0001f

| ©13-09-2012; 11:45; 700 rpm; dia 1 I
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
'U Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec

Quito- Ecuador
Muestra 1 (14-09-2012; 10:05; 11 mL; 700 rpm; dia 2; Reactor 14L)

I reactor an-0001f

0 14-09-2012; 10:05; 700 rpm; dia 2
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shear rate (1/s)

Muestra 2 (14-09-2012; 19:30; 10 mL; 700 rpm; dia 2; Reactor 14L)

reactor ao-0000f
0.1000 - O © 14-09-2012; 10:05; 700 rpm; dia 2
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1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000ES
shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 3 ( 15-09-2012; 13:15; 11 mL; 700 rpm; dia 3; Reactor 14L)
[ reactor ap-0002f

(O 15-09-2012; 13:15; 700 rpm; dia 3
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shear rate (1/s)

Muestra 4 (16-09-2012; 15:45; 10 mL; 700 rpm; dia 3; Reactor 14L)
I reactor aq-0001f l

© 16-09-2012; 15:45; 700 rpm; dia 4
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )

Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte

Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec

Quito- Ecuador
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Muestra 5 (17-09-2012; 10:45; 10 mL; 700 rpm; dia 5; Reactor 14L)
reactor aq-0001f

I © 16-09-2012; 15:45; 700 rpm; dia 4 |

shear rate (1/s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL )
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn.edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn.edu ec
Quito- Ecuador

Muestra 1 (18-09-2012; 10:30; 10 mL; 700 rpm; dia 6; Reactor 14L)
Factor ag-0000f

© 18-09-2012; 10:30; 700 rpm; dia 6
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shear rate (1/s)

Muestra 2 ( 18-09-2012; 14:10; 11 mL; 700 rpm; dia 6; Reactor 14L)

reactor ah-0001f
0 18-09-2012; 14:10; 700 rpm; dia 6
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Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: rma paredes@epn edu.ec

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138

Quito- Ecuador

Muestra 3 ( 19-09-2012; 9:20; 11 mL; 700 rpm; dia 7; Reactor 14L)
reactor aj-0001f

viscosity (Pa.s)
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Muestra 4 (19-09-2012; 18:50; 11 mL; 700 rpm; dia 7; Reactor 14 L)

viscosity (Pa.s)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL g
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

(3

Muestra 5 (20-09-2012; 9:40; 11 mL; 700 rpm; dia 8; Reactor 14L)

I reactor am-0001f I

| ©20-09-2012; 9:40; 700 rpm; dia 8 I
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0.01000 dia 8 (9:40)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasape Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
P de C : Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 1 (20-09-2012; 15:00; 11 mL; 700 rpm; dia 8; Reactor 14L)

(e

reactor as-0002f
(©20-09-2012; 15:00; 700 rpm; dia 8
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shear rate (1/s)

COMENTARIOS:

Se corrid de 0.01 rad/s ya que el sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas y hasta 150 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

T

Ing. Elena Coyago

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los andlisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En el DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente.

El laboratorio no se responsabiliza por el muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si se responsabiliza de las muestras recibidas, tal como se las
entrega.
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RESULTADOS DE LA REOLOGIA DEL MEDIO A LO LARGO DEL PROCESO
FERMENTATIVO REALIZADO EN EL REACTOR DE 14 LITROS A 800 RPM

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAS )
Campus Poltecnco José Ruden Cretana Rcaute
Diwec  Pasae Andalucia E12-A y Athedo Mena Caamato Tef 2507 138
Persangs oe Contacto Dra ma Pareces Tell 2507 144 ext 2490 e-mail M parecesiSen: ooy oo
Tiga Eisabeth Venegas Ted 2607 144 ext 2277 e-madl ¢isa0elh Yo 9gasBenn 0oy 6¢
Quito- Ecuador

Muestra 2 (21-09-2012; 17:15; 10 mL; 800 rpm; dia 0: Reactor 14 1)

reactor at-0002f
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Muestea 3 (22-09-2012; 11:03; 10 mL; 800 rpm: dia 1: Reactor 14 L)

reactor au-0002f
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Poltecnco José Ruben Oretana Ricaune
Owec Pasaw Andatucia E12.A y Alvedo Mena Caamato  Tet 2507 138
Personas de Contacto Dra Irma Paredes Tel 2507 144 ext 2490 e-mal 1m1p pivedesilenn ooy o
Tigs Elisabeth Venegas Tell 2607 t4d ext 2272 e-man 9aatein varegasdlenn ooy o<
Qutto- Ecuador

Muestra 4 (23-09-2012: 10:10; 10 mL; $00 rpms: dia 2; Reactor 141)
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Muestra 5 (23-09-2012; 19:40; 10 mL; 800 rpm; dia 2: Reactor 141)

reactor aw-0001f
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Pomécnice Jose Ruden Oveliana Ricaurte
Direc  Pasae Andgalucia £12.A y Atbeco Mena Caamafe Tef 2507 138
Personas cde Contacto Dra Irma Paredes Tel 2507 144 ext 2490 e-mail |
Tige Eisabem Venegas Tef 2507 144 ext 2272 e-mail ocsadet” ve0egaviaep edy ec
Quito- Ecuador

Muestra 6 ( 24-09-2012; 9:35; 12mL ; 800 rpm; dia 3; Reactor 141)

reactor ax-0001f
1.000 (024-00-2012, 9:35. 800 rpm. dia 3
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
e? Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn.edu.ec
Tlga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 1 (24-09-2012 ; 19:05; 10 mL; 800 rpm; dia 3; Reactor 14 L
micro a-0001f

(© 24-09-2012; 1905; 800 rpm; dia 3
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Muestra 2 (25-09-2012; 9:35; 11 mL; 800 rpm; dia 4; Reactor 14L)

micro b-0000f
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL :
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec

(s

Quito- Ecuador
Muestra 3 (25-09-2012; 18:30; 10 mL; 800 rpm; dia 4; Reactor 14L)

micro c-0001f
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Muestra 4 (26-09-2012; 11:15; 10 mL; 800 rpm; dia 5; Reactor 14L)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL y
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
P de C : Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu.ec
Quito- Ecuador

Muestra 5 (26-09-2012; 18:55; 11mL; 800 rpm; dia 5; Reactor 14 L)

micro e-0001f
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL .
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de C : Dra. Irma P Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

(G

Muestra 1 (27-09-2012; 10:05; 10 mL; 800 rpm; dia 6; Reactor 14L)

micro f-0002f
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Muestra 2 (27-09-2012; 17:20; 11 mL; 800 rpm; dia 6; Reactor 14L)
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Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: I'ma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )

Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138

Quito- Ecuador

Muestra 3 (28-09-2012; 9:40; 11 mL; 800 rpm; dia 7; Reactor 14L)

viscosity (Pa.s)

micro h-0001f
©28-09-2012; 9:40; 800 rpm; dia 7 |
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Muestra 4 (28-09-2012; 18:50; 11 mL; 800 rpm; dia 7; Reactor 14L)

viscosity (Pa.s)
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micro j-0001f
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

A

Muestra 5 (29-09-2012; 9:30; 13 mL; 800 rpm; dia 8; Reactor 14L)

micro k-0001f
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Muestra 6 (29-09-2012; 18:30; 11mL; 800 rpm; dia 8; Reactor 14L)
micro m-0002f
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL :
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: lrma paredes@epn edu ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth venegas@epn edu ec
Quito- Ecuador

D dia 6 (10:05)
dia 6 (17:20)
10.00- —dia 7 (9:40)
dia 7 (18:50) |
1 dia 8 (9:30) \
1.000 dia 8 (18:30) :
) ] w
© }
= \ ‘
> 0.1000- ¥ w
s 3
9 :
2 ] \ 1
> 0.01000-- S v
3 — [
1-000E'3 T T™T T ™1 ““TW =TT Ty "—' = '*"‘Tr—v_ﬁ""
0.1000 1.000 10.00 100.0 1000 10000 1.000E5
shear rate (1/s)
COMENTARIOS:

Se corrié de 0.01 rad/s ya que el sistema no podia estabilizar las condiciones a
velocidades muy bajas y hasta 150 rad/s debido a que la muestra se esparcia luego de
esta velocidad.

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS O TRABAJO

s Eas =t
L_‘&Lu. {2y
v i

Ing. Elena Coyago

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los analisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En el DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente.

El laboratorio no se responsabiliza por el muestreo realizado antes de la entrega de las
muestras al DECAB, pero si se responsabiliza de las muestras recibidas, tal como se las
entrega.

225



226

ANEXO III

CURVAS PARA LA OBTENCION DEL INDICE DE

COMPORTAMIENTO DEL FLUIDO PARA EL REACTOR DE 2
LITROS A 600 RPM

Log (velocidad de corte)
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Figura AIIL.1. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el inicio de la fermentacion a tiempo 0, en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una
concentracion de biomasa de 0,011 g/mL
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Figura AIIL.2. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 2,66 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracion de biomasa de
0,110 g/mL
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Figura AIIL3. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 3 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracion de biomasa de

0,154

g/mL
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Figura AIIlL.4. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 3,58 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracion de biomasa de

0,232

g/mL
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Figura AIILS. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 5 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracién de biomasa de

0,309 g/mL
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Figura AIIL6. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 5,6 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracion de biomasa de

0,313 g/mL
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Figura AIIL.7. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 6 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracion de biomasa de

0,318 g/mL
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Figura AIIL8. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 6,6 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracion de biomasa de

0,323 g/mL
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Log (velocidad de corte)
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Figura AIILY. Log (viscosidad) versus log (velocidad de corte), cuya pendiente es (n-1),
para el dia 8,5 en el reactor de 2 litros a 600 rpm, con una concentracion de biomasa de
0,319 g/mL
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ANEXO IV

AZUCARES TOTALES Y REDUCTORES PARA CADA VELOCIDAD
DE AGITACION Y ESCALA

"l;%bla AIV. 1. Azlcares totales y reductores al inicio de la fermentacion para 500, 600
0 y 800 rpm en el reactor de 2 litros y para el término de la fermentacion a 500,rpm,

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGiA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: |rma.paredes@epn.edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@e| n.edu.ec
Quito- Ecuador

INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO

ORDEN: DC-0OTI0105-2012

(&

IDENTIFICACION DE LA(S) MUESTRA(S) Y SERVICIO (S)

Descripcion de las muestras Codigo de las muestras
Sustrato de biomasa de A.niger DC-0TI0105-2012
Fresco
Sustrato de biomasa de A.niger DC-0OTI10105-2012
Fermentado
RESULTADOS
Muestras Analito Unidades | Resultados Método
Azucares totales
Sustrato de | (como glucosa) 16.7
bnomgsa de : ¢/100 mi *Miller, G.L
A.niger Azucares
Fresco reductores 0.24

(como glucosa)

Sustrato de | Azucares totales
biomasade |(como glucosa) 13.6
A.niger ¢/100 ml *Miller, G.L
Fermentado | Azucares
reductores 11.3
(como glucosa) J

*Use of dinitricsalicylic acid reagent for determination of reducing sugar Analytic
Chem,31; 416-429

COMENTARIOS:
Ninguno

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEI ANALISIS

Dra. Susana Fuertes
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Tabla AIV. 2. Azucares totales y reductores al término de la fermentacion a 600 rpm en el
reactor de 2 litros

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL )
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn.edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn.edu.ec
Quito- Ecuador

INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO

(%

ORDEN: DC-0TI0099-2012

IDENTIFICACION DE LA(S) MUESTRA(S) Y SERVICIO (S)

Descripcion de las muestras Codigo de las muestras
Sustrato de fermentacion de DC-0T10099-2012
Aspergilus niger 27/02/2012
Sustrato de fermentacion de DC-OTI10099-2012
Aspergilus niger 30/02/2012

RESULTADOS
Muestras Analito Unidades | Resultados Método
Azlcares totales
Sustrato de | (como glucosa) 11.0
fermentac'i()n o/100 mi *Miller, G.L
de Aspergilus | Azucares
niger reductores 10.0
27/02/2012 | (como glucosa)
Sustrato de | Azlcares totales
fermentacion | (como glucosa) 10.9
de Aspergilus ¢/100 mi *Miller, G.L
niger Azucares
30/02/2012 | reductores 10.5
(como glucosa)

*Use of dinitricsalicylic acid reagent for determination of reducing sugar Analytic
Chem,31; 416-429

COMENTARIOS:
Ninguno

PROFESIONAL RESPONSABLE
DEL ANALISIS

Dra. Susana Fuertes



CERTIFICACION

Certifico que a peticion de la Srta. Gabriela Pérez-Tesista de Ingenieria Quimica , que los
Informes con Ordenes de Trabajo corresponden a:

DC-OTI0099-2012 corresponden a los dos sustratos fermentados de 600 rpm

DC-OTI0105-2012 corresponden a 500 rpm.

LJv’vw-: L/' ':7;,4 ole [ ¥
Dra. Irma Paredes L
ATENCION AL CLIENTEY

RECEPCION DE MUESTRAS

Figura AIV. 1. Certificacion de resultados
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Tabla AIV. 3. Azucares totales y reductores al término de la fermentacion a 700 y 800
rpm en el reactor de 2 litros

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf - 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn.edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn.edu.ec
Quito- Ecuador

INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO

ORDEN: DC-OTI0122-2012

(&

IDENTIFICACION DE LA(S) MUESTRA(S) Y SERVICIO (S)

Descripcion de las muestras Cédigo de las muestras
Sustrato fermentado 700 rpm DC-0TI0122-2012
Sustrato fermentado 800 rpm DC-0TI0122-2012
RESULTADOS
Muestras Analito Unidades | Resultados Método
Azucares totales
Sustrato (como glucosa) 11.97
fermentado 700 " 2/100 mi *Miller, G.L
pm Azucares
reductores 11.01
(como glucosa)
Azucares totales
Sustrato (como glucosa) 12.18
fermentado 800 ‘ ¢/100 ml *Miller, G.L
rpm Azucares
reductores 10.81
(como glucosa)

*Use of dinitricsalicylic acid reagent for determination of reducing sugar Analytic
Chem,31; 416-429

COMENTARIOS:
Ninguno

PROFESIONAL RESPONSABLE

Dra. Susana Fuertes

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los analisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencién al Cliente, ya sea en forma verbal o en
forma escrita hasta 8 dias después de la entrega del informe. En el DECAB se mantiene
un registro de quejas y sugerencias con el fin de mejorar el Servicio al Cliente.



235

Tabla AIV. 4. Azucares totales y reductores al inicio y término de la fermentacion a 500

rpm en el reactor de 14 litros

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB)
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
U" Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamano . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn.edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn.edu.ec
Quito- Ecuador

INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO
ORDEN: DC-OTI0151-2012

IDENTIFICACION DE LA(S) MUESTRA(S) Y SERVICIO (S)

Descripcion de las muestras Cédigo de las muestras
Sustrato fresco de 500 rpm DC-0TI0151-2012
reactor de 14 L.
Sustrato fermentado de 500 DC-OTI0151-2012
rpm reactor de 14 L .
RESULTADOS
Muestras Analito Unidad Resultados Método
Azlcares totales
Sustrato fresco | (como glucosa) 13.92
500 rpm reactor . ¢/100 ml *Miller, G.L
del4L. Azucares
reductores 0.48

(como glucosa)
Azucares totales
Sustrato (como glucosa) 11.30
fermentado 500 ¢/100 ml
rpm reactor de | Azucares
14L. reductores 11.24
(como glucosa)

*Miller, G.L

*Use of dinitricsalicylic acid reagent for determination of reducing sugar Analytic
Chem,31; 416-429

COMENTARIOS:
Ninguno

Dra. Susana Fuénes

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los analisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en

% &
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Tabla AIV. 5. Azucares totales y reductores al inicio y término de la fermentacion a 600

b

B

e

Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamafi
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail:
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.ven

INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO

rpm en el reactor de 14 litros

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL y
DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte

Quito- Ecuador

ORDEN: DC-OTI0142-2012

0 . Telf.: 2507 138

Irma.paredes@epn.edu.ec
s@epn.edu.ec

IDENTIFICACION DE LA(S) MUESTRA(S) Y SERVICIO (S)

Descripcion de las muestras

Codigo de las muestras

Sustrato fresco de 600 rpm
reactor de 14 L2.

DC-0TI0142-2012

Sustrato fermentado de 600
rpm reactor de 14 L 6.

DC-0TI10142-2012 J

RESULTADOS
Muestras Analito Unidades | Resultados Método
Azucares totales
Sustrato fresco | (como glucosa) 16.9
600 rpm reactor ¢/100 ml *Miller, G.L
de 14 L 2. Azucares
reductores 0.3
(como glucosa)
Azucares totales
Sustrato (como glucosa) 17.4
fermentado 600 ¢/100 ml *Miller, G.L
rpm reactor de | Azucares
14 L 6. reductores 16.7
(como glucosa)

*Use of dinitricsalicylic acid reagent for determination of reducing sugar Analytic

Chem,31; 416-429

COMENTARIOS:
Ninguno

L RESPONSABLE

DEL ANALISIS

|
Dra. Susana Fuertes

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quej

as sobre los resultados de los analisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona

Encareada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en




INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )

Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte

ORDEN: DC-OTI0157-2012

Quito- Ecuador

Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn.edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn.edu.ec

IDENTIFICACION DE LA(S) MUESTRA(S) Y SERVICIO (S)

Descripcion de las muestras

Cédigo de las muestras

Sustrato fresco de 700 rpm
reactor de 14 L.

DC-OTI0157-2012

Sustrato fermentado de 700
rpm reactor de 14 L .

DC-OTI0157-2012

RESULTADOS
Muestras Analito Unidades | Resultados Método
Azucares totales
Sustrato fresco- | (como glucosa) 18.72
700 rpm reactor 100 ml *Miller, G.L
del4L. Azucares ab
reductores 0.31
(como glucosa)
Azucares totales
Sustrato - (como glucosa) 13.41
fermentado 700 /100 ml *Miller, G.L
rpm reactor de | Azucares
14L. reductores 13.15

(como glucosa)

*Use of dinitricsalicylic acid reagent for determination of reducing sugar Analytic

Chem,31; 416-429

COMENTARIOS:
Ninguno

PROFESIONA  RESPONSABLE
DEL ALI$IS

- Ry

D

Dra. Susana Fuertes

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los analisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencion al Cliente, ya sea en forma verbal o en

237

Tabla AIV. 6. Azucares totales y reductores al inicio y término de la fermentacion a 700
rpm en el reactor de 14 litros
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Tabla AIV. 7. Azucares totales y reductores al inicio y término de la fermentacion a 800

rpm en el reactor de 14 litros

!

1

(

INFORME DE RESULTADOS DE ANALISIS O TRABAJO

ORDEN: DC-OTI0163-2012

Quito- Ecuador

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL ;
{"} DEPARTAMENTO DE CIENCIA DE ALIMENTOS Y BIOTECNOLOGIA (DECAB )
Campus Politécnico José Rubén Orellana Ricaurte
Direc.: Pasaje Andalucia E12-A y Alfredo Mena Caamaiio . Telf.: 2507 138
Personas de Contacto: Dra. Irma Paredes. Telf. : 2507 144 ext. 2490 e-mail: Irma.paredes@epn.edu.ec
Tiga. Elisabeth Venegas . Telf.: 2507 144 ext. 2272 . e-mail: elisabeth.venegas@epn.edu.ec

IDENTIFICACION DE LA(S) MUESTRA(S) Y SERVICIO (S)

Descripcion de las muestras

Codigo de las muestras

Sustrato fresco de 800 rpm
reactor de 14 L.

DC-0TI0163-2012

Sustrato fermentado de 800
rpm reactor de 14 L .

DC-OTI0163-2012

RESULTADOS
Muestras Analito Unidades | Resultados Método
Azucares totales
Sustrato fresco- | (como glucosa) 16.94
800 rpm reactor *Miller, G.L
del14 L. Azucares -
reductores 0.45
(como glucosa)
Azucares totales
Sustrato - (como glucosa) 13.21
fermentado 800 ¢/100 ml *Miller, G.L
rpm reactor de | Azucares
14L. reductores 12.05
(como glucosa)

*Use of dinitricsalicylic acid reagent for determination of reducing sugar Analytic

Chem,31; 416-429

COMENTARIOS:
Ninguno

PROFESIONAL RESPONSABLE
L ANALISIS

- m{vfk}(’

Dra. Susana Fuertes

QUEJAS Y SUGERENCIAS

El cliente puede canalizar las quejas sobre los resultados de los analisis, sobre el tiempo
de entrega del informe, u otro aspecto, a través del Jefe del DECAB, o de la persona
Encargada de Recepcion de Muestra y Atencién al Cliente, ya sea en forma verbal o en
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CURVAS PARA LA OBTENCION DEL COEFICIENTE DE

TRANSFERENCIA DE MASA k; a
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Figura AV.1. Curva para la obtencion del coeficiente volumétrico de transferencia de

masa al final del proceso fermentativo a 500 rpm en el reactor de 2 litros

45
4,0
35
3,0
25
2,0
15
1,0

In (( CLf-CLo)/(CLf-CL))

0,5
0,0
-0,5

Kla=0,0196s""

g

)

d

<

" y=0,0196x - 0,1693

oon.

R?=0,993

7

0 50

100
t2-1 (s)

150 200

250

Figura AV.2. Curva para la obtencion del coeficiente volumétrico de transferencia de

masa al final del proceso fermentativo a 600 rpm en el reactor de 2 litros
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Figura AV.3. Curva para la obtencion del coeficiente volumétrico de transferencia de

masa al final del proceso fermentativo a 700 rpm en el reactor de 2 litros

5,0
45
=40
-l
O35

Lf:

O 30
2,5

-CLo)/(

w 20
1,5

In (( CL

1,0
0,5
0,0

Kla=0,0159s" N
*y=0,0159% + 0,0465
= R? = 0,9951
.0
/ ’
/
yd g
[

/ -

0 50 100 150 200 250 300
241 (s)

350

Figura AV.4. Curva para la obtencion del coeficiente volumétrico de transferencia de

masa al final del proceso fermentativo a 800 rpm en el reactor de 2 litros
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ANEXO VI

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA ka Y
VISCOSIDAD APARENTE

Tabla AVI.1. Coeficientes de transferencia de masa y viscosidades para todo el proceso
fermentativo en el reactor de 2 litros a 500, 600, 700 y 800 rpm

Velocidad de Tiempo | Viscosidad 1 Velocidad de Tiempo | viscosidad ki a
agitacion 3 kpa(s™) agitacion . _
(rpm) (dias) (Pa*s) (rpm) (dias) (Pa*s) (Cp)
0,00 3,20E-03 2,33E-02 0,00 3,00E-03 2,82E-02
0,74 3,50E-03 1,78E-02 0,97 2,55E-03 2,71E-02
1,64 3,76E-03 1,55E-02 1,87 3,25E-03 2,44E-02
2,00 3,80E-03 1,52E-02 2,66 4,00E-03 2,29E-02
2,65 3,50E-02 1,41E-02 2,94 8,91E-03 2,14E-02
3,01 1,60E-02 1,44E-02 3,58 2,33E-01 1,97E-02
3,66 6,80E-02 1,35E-02 4,57 4,07E-01 1,94E-02
500 rpm 4,06 2,00E-01 1,44E-02 600 rpm 4,99 2,00E-01 1,94E-02
4,64 4,00E-01 1,31E-02 5,59 5,00E-01 1,95E-02
5,08 3,92E-01 1,28E-02 5,98 3,25E-01 1,95E-02
5,68 8,00E-01 1,39E-02 6,60 3,00E-01 1,97E-02
6,06 4,50E-01 1,24E-02 8,56 3,10E-01 1,98E-02
6,61 5,00E-01 LL2IE-02 | | e | e | e
7,03 5,00E-01 1,34E-02 | | e | e | e
8,01 3,00E-01 1,30E-02 | | e | e | e
0,00 3,57E-03 2,52E-02 0,00 2,73E-03 2,70E-02
0,71 3,38E-03 2,40E-02 0,74 3,57E-03 2,50E-02
1,64 3,57E-03 2,28E-02 1,61 3,63E-03 2,37E-02
2,00 3,80E-03 2,23E-02 1,98 4,33E-03 2,19E-02
2,61 5,00E-03 2,23E-02 2,63 3,00E-03 2,14E-02
3,03 7,50E-03 2,23E-02 3,01 5,00E-02 2,08E-02
3,63 2,00E-01 2,22E-02 3,61 1,75E-02 1,78E-02
700 rpm 800 rpm
3,99 9,00E-02 2,25E-02 4,65 1,24E+00 1,70E-02
4,61 5,00E-02 2,24E-02 4,99 2,17E-01 1,72E-02
5,00 5,42E-02 2,25E-02 5,63 2,00E-01 1,73E-02
5,65 2,80E-01 2,23E-02 6,01 1,25E-01 1,65E-02
6,01 1,29E-01 2,20E-02 6,68 8,50E-02 1,60E-02
6,97 2,00E-02 2,17E-02 7,61 4,50E-02 1,24E-02
7,95 1,43E-01 2,19E-02 8,03 1,14E-01 1,20E-02
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Tabla AVI.2. Coeficientes de transferencia de masa y viscosidades para todo el proceso

fermentativo en el reactor de 14 litros a 500, 600, 700 y 800 rpm

Velocidad de

Velocidad de

agitacion Tie’mpo Viscosidad kia (s7) agitacion Tiefnpo viscosidad kha
(rpm) (dias) (Pa*s) (rpm) (dias) (Pa*s) )

0,00 3,75E-03 2.78E-02 0.00 6,33E-03 | 2.67E-02
2,03 2,80E-03 1,71E-02 0.78 6,33E-03 | 2,37E-02
2,18 3,56E-03 1,67E-02 2.01 4,00E-03 | 1,88E-02
2,90 2,40E-02 1,63E-02 2.66 1,80E-02 | 1,59E-02
3,28 1,70E-01 1,57E-02 3.02 6,90E-01 1,30E-02
3,92 4,33E-01 1,60E-02 3.67 5,50E-02 | 1,09E-02
4,24 3,60E-01 1,58E-02 4.06 7,00E-02 | 1,28E-02

500 rpm 600 rpm
4,94 5,33E-01 1,56E-02 4.68 1,86E-01 | 9,92E-03
522 4,67E-01 2,01E-02 5.06 2,75E-01 1,19E-02
5,99 4,00E-01 1,82E-02 5.72 3,33E-01 1,09E-02
6,87 5,00E-01 1,57E-02 5.96 4,67E-01 | 7,09E-03
7,22 5,50E-01 1,51E-02 6.63 6,50E-01 1,11E-02
8,09 6,00E-01 1,46E-02 7.00 6,00E-01 1,12E-02
—————————————————— 8.03 5,00E-01 1,01E-02
0,00 2,90E-03 2.82E-02 0.00 4,00E-03 | 2.53E-02
0,89 3,00E-03 2,63E-02 0.74 3,71E-03 | 2,41E-02
1,82 3,50E-03 2,53E-02 1.70 3,63E-03 | 2,02E-02
2,21 3,88E-03 2,71E-02 2.10 1,00E-02 | 1,92E-02
2,95 1,15E-02 2,56E-02 2.68 4,25E-03 | 1,95E-02
4,05 1,67E-01 2,40E-02 3.08 4,67E-03 | 1,99E-02
4,84 1,67E-01 2,22E-02 3.68 5,10E-03 | 1,94E-02
5,83 4,00E-01 1,94E-02 4.05 1,44E-02 | 1,90E-02

700 rpm 800 rpm
5,99 2,67E-01 2,30E-02 4.75 2,80E-02 | 1,93E-02
6,78 5,00E-01 2,25E-02 5.07 1,29E-02 | 1,95E-02
7,18 9,70E-02 2,21E-02 5.70 3,25E-02 | 1,95E-02
7,80 2,60E-01 2,20E-02 6.00 6,50E-02 | 1,80E-02
8,02 4,33E-01 2,15E-02 6.68 1,07E-02 | 1,93E-02
------------------ 7.07 7,50E-03 | 1,87E-02
------------------ 7.68 8,00E-03 | 1,80E-02
------------------ 8.05 7,50E-02 | 1,79E-02




