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RESUMEN:

Ante la falta de un biorreactor que pudiera proveer versatilidad de condiciones
para el desarrollo de diversos procesos biotecnolégicos, se disefio y construy6
una columna de vidrio de 9.8 cm por 54.3 cm, con un difusor de placa porosa en
la base. Se elaboraron baffles de teflén y acrilico adaptables al reactor para ser
operado como airlift y un agitador de acero inoxidable con dos motores a
velocidades de 43 y 307 rpm, para utilizarse como Reactor Agitado
Mecanicamente (RAM). Se caracterizo hidrodinamica determinando para las tres
configuraciones el tiempo de mezclado (t) empleando un método visual. Para la
columna de burbujeo y el airlift se determiné el coeficiente de retencion de gas
(Eg) como una relacion de alturas; el diametro de burbuja (doms) con la toma de
fotografias y la ecuacion de Sauter y el area interfacial de contacto gas-liquido
(@’) con la expresion de Calderbank. Para el airlift se determind la velocidad de
circulacioén del liquido utilizando marcadores de papel colocados en el fluido. El
coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k,a) se determiné
tedricamente empleando las ecuaciones de Akita y Yoshida, Calderbank y
Bousinesq para la columna de burbujeo y las de Bello y col. para el airlift y
experimentalmente en la columna de burbujeo empleando un medidor de
oxigeno disuelto. En ambas configuraciones se introdujo aire a velocidades de 1
a 8 LPM con incrementos de 1.0 LPM. Los volumenes de operacion fueron de
1.0 a 3.5 L en intervalos de 0.5 L para la columna de burbujeo, 2.9 L en el airlift
y 1.0 L en el RAM. Los resultados se analizaron estadisticamente con disefios
bifactoriales. Los tn y kia en la columna de burbujeo y el airlift variaron en
funcion de las velocidades superficiales del gas (Ugr) y volumenes de operacion,
resultado valores mas altos en el caso del airlift debido a la recirculacién del
liquido. La medicién del k.a experimental en la columna de burbujeo arrojé
valores muy dispersos por la falta de homogeneidad del difusor, por lo que no se
pudo establecer una relacion en funcién de Ugr. En la configuracion RAM el ty
disminuy6é al aumentarse la velocidad de agitacion, con la desventaja de la

formacién de vortex.
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1. INTRODUCCION.

Durante la Primera Guerra Mundial (1914-1918) se desarrollé un proceso para la
produccion de acetona por fermentacion; posteriormente (afios 30’s)
comenzaron a emplearse fermentadores aerdbicos a gran escala para la
produccion de levadura comprimida (Stanbury y Whitaker, 1984). De la Segunda
Guerra Mundial hasta cerca de 1960 la mayor parte de los productos obtenidos
fueron antibidticos, entre ellos la penicilina. En los afios siguientes se
desarrollaron transformaciones quimicas de esteroides, cultivo de células
animales, asi como procesos para la produccién de aminoacidos; ademas, se
perfeccionaron la obtencidon e inmovilizacion de enzimas y células y la
produccion de proteina unicelular de levaduras y bacterias para la alimentacion
animal y humana. En 1982, se introdujo la insulina humana e inici6 la produccion
de etanol por células inmovilizadas, enzimas, alta fructosa, aspartame vy

anticuerpos (Crueger y Crueger, 1989).

Un biorreactor es un equipo en el que se pueden realizar reacciones bioquimicas
para convertir cualquier sustrato en un producto de utilidad por la accion de
biocatalizadores (enzimas, células o estructuras subcelulares) (Chisti y Moo-
Young, 2002). Los biorreactores se emplean en la manufactura de productos
comerciales como metabolitos primarios (acido acético, acetona, alcohol, acidos
organicos, aminoacidos, vitaminas y polisacaridos); metabolitos secundarios
(antibidticos); enzimas industriales; cultivo de células (biomasa) y tratamiento de
aguas residuales (Chisti, 1989; Smith, 1996). Cuando hay produccion de células
se conocen como fermentadores. El sustrato puede ser un quimico organico,
inorganico o un material complejo no purificado como carne o estiércol (Chisti y
Moo-Young, 2002).

Con el transcurso del tiempo se han disefiado distintos tipos de biorreactores;
como los agitados mecanicamente (agitador movido por un motor), de agitacién

neumatica (aire u otro gas), reactores para cultivo con células inmovilizadas



(lecho fijo o fluidizado) y algunos que combinan caracteristicas de distintos
disefios, como los de agitacidn mecanica con suministro de aire y recientemente
reactores airlift (de agitacion neumatica) con agitadores mecanicos (Chisti y
Jauregui-Hazza, 2002). Todos estos disefios tienen como fin mejorar las
condiciones de cultivo, sobre todo la transferencia de oxigeno (factor limitante

del crecimiento en microorganismos aerobios).

Para conocer las caracteristicas de funcionamiento de los reactores se
determinan los principales parametros (tiempo de mezclado, coeficiente de
retencidén de gas, diametro de burbuja, area interfacial de contacto gas-liquido, y
coeficiente de transferencia de oxigeno) operando el reactor bajo ciertas
condiciones, con determinados medios y sustratos (caracterizacion),
dependiendo del uso que se le pretende dar. En muchos de los casos para
obtener datos que brinden un panorama general del funcionamiento del reactor,

éste se evalua operando con agua destilada (caracterizacion hidrodinamica).

El fin de éste trabajo fue disefar y construir un reactor que pueda operar de
distintas formas (biorreactor multifuncional) a fin de obtener condiciones variadas
de mezclado y transferencia de oxigeno, y que permita trabajar un mayor
numero de sustratos y/o biocatalizadores. Se pretende que dicho diseno tenga
aplicaciones en distintos procesos, como el desarrollo de productos fermentados

y apoyo para investigaciones biotecnoldgicas.

Se caracterizd6 hidrodinamicamente el biorreactor en cada una de sus
configuraciones, de tal forma que permitiera el analisis de los parametros
principales, como tiempo de mezclado y coeficiente de transferencia de oxigeno,
para la eleccién de la variante adecuada (columna de burbujeo, airlift o reactor
agitado mecanicamente) de acuerdo a los biocatalizadores y sustratos que se

van a emplear, asi como los productos que se quieran obtener.



2. ANTECEDENTES.

En la mayoria de los bioprocesos las células y los biocatalizadores estan
sumergidos y suspendidos en un medio en el que pueden mantenerse activos,

permitiendo a la vez, la solubilidad de los sustratos (Chisti y Moo-Young, 2002).

El funcionamiento 6ptimo de cualquier biorreactor depende de diferentes

factores entre los que se encuentran (Scragg, 1997):

e La concentracion de biomasa que debe permanecer alta para que las
transformaciones bioquimicas puedan efectuarse con mayor eficiencia.

e Una adecuada transferencia de oxigeno que permitira el crecimiento de
los microorganismos aerobios (Chisti, 1989).

e EI mantenimiento de Ilas condiciones estériles para evitar
contaminaciones en el medio de cultivo.

e Agitacion efectiva para que la distribucion de los sustratos y
microorganismos en el reactor sea uniforme.

e Eliminacion del calor que se produce por la agitacion mecanica o por el
mismo crecimiento microbiano y que puede afectar el desarrollo del
cultivo.

e Creacion de las condiciones correctas de corte ya que las velocidades
elevadas pueden ser daifinas para el microorganismo, pero las bajas
también pueden ser indeseables debido a la floculacién o al crecimiento
de biomasa sobre la pared del reactor y sobre el agitador, lo cual

provocara heterogeneidad en el sistema.

2.1. Modo de operacion de los biorreactores.

Existen distintas formas de operacion en los reactores que influyen en el

resultado de la fermentacién (Shugerl, 1987; Chisti y Moo-Young, 2002):



a. Operacion discontinua o por lotes. Se inicia con la inoculacion de un
medio preesterilizado dentro de un reactor que ofrezca un buen
mezclado. Existe un periodo especifico de reaccién durante el cual la
composicién del medio cambia a medida que los nutrientes se consumen
para producir biomasa y metabolitos. El volumen del medio permanece
practicamente constante, exceptuando pérdidas minimas por
evaporacion. La principal ventaja de este sistema es su bajo costo y es

util cuando los niveles de produccion son pequefios.

b. Operacién continua. La fermentacion empieza como en el cultivo por lotes
y cambia a una alimentacion continua cuando se ha obtenido una
concentracion adecuada de biomasa. La velocidad de alimentacion es
constante y el volumen del medio no cambia, ya que los productos se
obtienen a la misma velocidad de alimentacion. Se llega a una
concentracion constante sin importar el tiempo y la posicion en el
biorreactor. Las principales ventajas son el alto grado de mecanizacion y

automatizacion que lo hacen util para la produccién a gran escala.

c. Operaciones semi-continuas o fed-batch. Puede considerarse una
combinacion de las dos operaciones anteriores, en este caso el
biorreactor trabaja por lotes durante un tiempo y cuando el sustrato
limitante del crecimiento es agotado el fermentador es alimentado
nuevamente, por lo que el volumen del medio se incrementa con el
tiempo. El medio se obtiene al final del periodo establecido del proceso.
Este sistema presenta un alto nivel de flexibilidad, ya que para satisfacer
la demanda de un crecimiento exponencial en la poblacion celular sélo
debe aumentarse la velocidad de alimentacion sin necesidad de vaciar
completamente el reactor, los biocatalizadores presentes en el volumen
que se deja como base en el reactor pueden servir para mantener la

conversion de los sustratos que se estan alimentando (Ordaz y col, 2004).



2.2. Tipos de reactores biologicos.

Existen diferentes tipos de fermentadores que permiten una amplia diversidad de
usos, algunos se utilizan en la fabricacion de productos fermentados como son

vinos, cervezas, quesos, etc. (Scragg, 1997).

Existen biorreactores que utilizan agitacion mecanica (Reactores Agitados
Mecanicamente 6 RAM); algunos que aprovechan el aire suministrado con fines
de mezclado (reactores con agitacion neumatica) como son las columnas de
burbujeo o los reactores airlift, los que utilizan el bombeo de parte del mismo
medio para el mezclado (biorreactores de chorro) y otros que se utilizan para el
cultivo de células o enzimas inmovilizadas, como los reactores de lecho fijo,
lecho fluidizado, con microportador y los de membrana. De todos éstos los mas

comunes son los RAM, las columnas de burbujeo y los reactores airlift.

2.2.1. Reactores con Agitacion Mecanica (RAM).

Son tanques cilindricos con un motor que mueve una flecha central, la cual
soporta uno o mas agitadores. Generalmente, se le colocan cuatro baffles a la
misma distancia del centro alrededor de la periferia del tanque (Chisti y Moo-
Young, 2002). Es el fermentador mas comunmente utilizado, su disefio data de
los afios 40’s, durante la Segunda Guerra Mundial. Tiene gran aplicacién en la
industria farmacéutica por ser econémico (Crueger y Crueger, 1989; Scragg,
1997).

La relacién altura/diametro es entre tres y cinco, excepto en el cultivo de
células animales donde, normalmente, no excede de dos y se utilizan reactores
sin baffles (Chisti y Moo-Young, 2002). El agitador puede ser introducido por

arriba o por el fondo del tanque siempre que se cuente con un sello hermético.



En el laboratorio, los recipientes con volumenes de hasta 20 L son
elaborados de vidrio y para volumenes mayores de acero inoxidable (Crueger y

Crueger, 1989; Scragg, 1997). Pueden ser con o sin recirculacion interna.

En los biorreactores con recirculaciéon interna (Fig. 1), se utiliza un
cilindro (tubo de circulacion) en el interior del tanque en el cual el liquido de
fermentaciéon se introduce por la parte superior y sale por la parte inferior; el
fluido en movimiento arrastra las burbujas de gas, mejorando la transferencia de
oxigeno. La desventaja de este tipo de biorreactor es que no se pueden utilizar
en el cultivo de organismos filamentosos los cuales no soportan grandes fuerzas
de corte (Scriban, 1985).

Tubo de
circulacion

B Turbina

Effigas

A

Mator

Aire ] —

Fig. 1. Fermentador de agitacion mecanica con circulacion interna. Tomado de Scriban, 1985.

Los biorreactores sin circulacion interna (Fig. 2), son convenientes
para la produccion de antibidticos, por tratarse, generalmente, de procesos
exotérmicos que utilizan microorganismos filamentosos relativamente fragiles y
sensibles a la accion de corte y cuyas necesidades de oxigeno no son muy
grandes. Para reducir el efecto de corte, la velocidad de rotacion del agitador es
de 50-60 rpm, que ademas, asegura la transferencia del oxigeno que los

microorganismos necesitan (Scriban, 1985).
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Fig. 2. Fermentador de agitacion mecanica sin circulacion interna. Tomado de Scriban, 1985.

Algunos procesos microbiolégicos tienen una demanda elevada de
oxigeno, por lo que son mas exotérmicos, como sucede en el caso de la
produccion de biomasa microbiana. Para eliminar el calor que se produce
durante la fermentacién se pueden utilizar serpentines o dobles cubiertas y, en
algunos casos, se realiza el enfriamiento del fluido en un intercambiador de
calor externo al biorreactor, sin embargo, estos equipos resultan dificiles de
limpiar, el fluido de fermentacién arrastra una gran cantidad de particulas en
suspension, y durante el intercambio térmico el cultivo no es aireado; por lo que

se prefiere el enfriamiento in situ (Scriban, 1985).



2.2.1.1. Agitacion.

La agitacion ayuda a que las distintas fases presentes en el fermentador entren
en contacto; ademas favorece los intercambios térmicos al crear turbulencia. En
algunos biorreactores la agitacion se logra, unicamente, con la introduccion de
un gas de oxigenacion mientras que en otros se consigue mecanicamente

utilizando agitadores.

Existen diferentes tipos de agitadores cuyas finalidades son (Scragg,
1997):

e Dispersar el aire en la solucion de nutrientes.

e Obtener una temperatura y una concentracion de nutrientes uniforme en
todo el recipiente.

e Suspender los microorganismos y nutrientes solidos.

e Dispersar los liquidos inmiscibles presentes.

El nimero de agitadores depende de la relaciéon altura/diametro del
contenedor. El agitador inferior esta localizado, aproximadamente, a 1/3 del
diametro del tanque sobre el fondo (Chisti y Moo-Young, 2002).

2.2.1.1.1. Agitadores rotativos.
Son los mas comunmente utilizados en fermentaciones. El mezclado de las

fases se debe al movimiento de rotacién de un mévil de agitacion, unido a un eje

conectado a un motor eléctrico (Scriban, 1985).



Méviles de agitacién de gasto radial

N 4
|
|
|
|

| \¢
VS
Turbina de Agitador Spin
paletas encorvadas

L

Agitador de ancla Paleta

L/ﬂ

Eo*;iz

Turbina Rushton

&

Moviles de agitacién de gasto axial

it 7

Hélice marina Hélice de doble flujo Heélice de grandes
paletas delgadas

é?%

Mévil de agitacién con gasto radial y axial Agitador de

cinta helicoidal
\_l_/\
AN

Turbina con paletas inclinadas

A

Fig. 3. (Scriban, 1985) Diferentes méviles de agitacion.

Entre este tipo de agitadores se encuentran (Fig. 3): los moviles de
agitacion de gasto radial (las turbinas Rushton y de paletas encorvadas, los

agitadores Spin, de ancla y la paleta), los de gasto axial (las hélices marina, de



doble flujo y de grandes paletas delgadas y el agitador de cinta helicoidal) y los

de gasto radial y axial (la turbina con paletas inclinadas) (Scriban, 1985).

La turbina de Rushton es el tipo de agitador mas empleado, consta de
varias paletas sujetas a un eje central (4, 6 u 8) y el diametro de ésta, es
normalmente entre el 30 y el 50% del diametro del tanque. Se utiliza para la
agitacion de liquidos viscosos. La accion de corte de este tipo de agitador facilita
la transferencia de oxigeno al disminuir la coalescencia de las burbujas (Scriban,
1985; Fieldson, 1988a; Scragg, 1997).

Generalmente se colocan a una distancia de un cuarto del diametro del
tanque, para evitar el asentamiento de solidos en el fondo del recipiente y

mantener una distribucion uniforme (Scragg, 1997).

Las turbinas de paletas curvas producen el mismo tipo de accién que
las Rushton; cuando la viscosidad del fluido que se agita aumenta, como en el
caso de algunas fermentaciones (antibidticos, polisacaridos) se utilizan
agitadores de régimen radial, como el de paletas grandes, rectangulares o los
de ancla; el agitador “Spin” deriva de este ultimo tipo y esta constituido por
cuatro paletas verticales dispuestas en soportes perpendiculares con libertad de
rotacion sobre ellas mismas, en el curso de la fermentacion su posicion angular
es ajustada automaticamente a una en la que se logre el menor consumo de
energia posible; con este tipo de agitador se logra reducir el tiempo de mezclado
de medios con viscosidad elevada y, ademas, permite una buena transferencia
de oxigeno. Las hélices de paletas grandes delgadas se utilizan para fluidos
viscosos ya que pueden utilizarse junto con un agitador de régimen radial

(turbina Rushton) ambas colocadas sobre el mismo eje (Scriban, 1985).
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2.2.2. Torres de Contacto Gas-Liquido (TCGL).

En éstas quedan comprendidos las columnas de burbujeo y los reactores airlift,
que utilizan la agitacidn neumatica y resultan mas econdmicas que los reactores
con agitacibn mecanica; sin embargo, se obtienen valores inferiores del
coeficiente global de transferencia de oxigeno (k a). Son de los reactores mas
utilizados, sobre todo en el tratamiento de aguas residuales, por su disefio
sencillo y la economia de operacion (Castaidn, 1999). Al no utilizar agitacion
mecanica, no se genera el calor que se presenta en los RAM, por lo que no es

necesario el uso de sistemas de enfriamiento.
2.2.2.1. Columnas de burbujeo.

Son recipientes cilindricos que usualmente tienen una relacion altura/diametro
entre 4 y 6. En éstas el gas es asperjado por la base del reactor a través de
tubos perforados, placas perforadas o difusores de metal o vidrio microporoso.
El disefio basico puede ser modificado por adicion de otros dispositivos internos
como placas perforadas horizontales, baffles verticales o relleno de laminas
corrugadas (Fig. 4) (Chisti y Moo-Young, 2002).
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Fig. 4 Columnas de burbujeo: a) Disefio basico, b) Columna con baffles perforados horizontales,
c) columna con baffles verticales y d) Columna con relleno de laminas corrugadas para la
dispersion del gas (Tomado de Chisti y Moo-Young, 2002).
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La transferencia de oxigeno, mezclado y otros factores del funcionamiento
son influenciados principalmente por la velocidad superficial del gas y las
propiedades del fluido. El diametro de la columna no afecta su funcionamiento
cuando el diametro excede 0.1 m, exceptuando el perfil de mezclado que mejora
con el incremento de éste. La transferencia de masa y calor mejoran con el

incremento en la velocidad de flujo de gas (Chisti y Moo-Young, 2002).

Son utiles para procesos microbiolégicos que no requieren una
transferencia de oxigeno importante, como en el cultivo de células vegetales. Se
han utilizado en la industria quimica por su, relativamente, bajo costo de capital,
configuracion simple y reducidos costos de operaciéon debido a los bajos
requerimientos energéticos. También se han usado para la produccion de

vinagre y cerveza en gran escala (Scriban, 1985; Bailey y Ollis, 1996).

2.2.2.2. Biorreactores airlift.

Poseen recirculacion y son conocidos, también, como biorreactores de elevacion
con aire o en rizo (Scriban, 1985). Consisten en un tanque dividido en dos zonas
interconectadas, principalmente por un baffle o un tubo de draft. Sélo una regién
es asperjada con gas y es conocida como ascendente o riser; la otra zona se
nombra descendente o downcomer. La division en dos zonas conduce a una
diferencia de densidades en el fluido entre ambas regiones, tendiendo a ser
menor en el caso del riser, con lo que se origina la recirculacién del medio en el
reactor (Verlaan, Vos y van't Riet., 1988; Chisti, 1997; Lopez, 1997; Chisti y
Moo-Young, 2002). La separacién en dos zonas hace que sean mas efectivos en
la suspension de células y en la transferencia de oxigeno que las columnas de
burbujeo (Chisti y Moo-Young, 2002).

Los biorreactores airlift pueden ser de circulacion interna o externa (Fig.

5). Los primeros poseen un tubo colocado en el interior del tanque, que delimita

las dos zonas (Airlift de Tubos Concéntricos, ALTC) o puede estar seccionado
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verticalmente por un baffle (Airlift de Cilindro Seccionado o Split Cylinder Airlift,
SCAL) (Scriban 1985; Loépez, 1997). En la Fig. 5 se muestran las vistas

superiores de las distintas configuraciones de reactores airlift.

Por lo general, la cantidad de aire necesario para la reaccién biologica es
suficiente para actuar como la unica fuente de movimiento del liquido (Scragg,
1997). En los reactores con recirculacion externa (Airlift Loop, ALL) los tubos de

ascenso y descenso estan separados (Scriban, 1985; Lopez, 1997).
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Fig. 5. Principales configuraciones de reactores airlift. (a) ALTC (Airlift de Tubos Concéntricos),
(b) SCAL (Airlift de Cilindro Seccionado) y (c) ALL (Airlift de Recirculacion Externa). Tomado de

Chisti y Moo-Young, 2002.

En los fermentadores airlift se pueden generar altas velocidades lineales
sin la necesidad de un mecanismo de recirculacion externa (Chisti, 1989). Son
altamente eficientes en energia al compararlo con los RAM vy tienen

productividades comparables a éstos (Chisti y Moo-Young, 2002).
Se han utilizado para el cultivo de células bacterianas y levaduras,

fermentaciones con hongos, cultivo de células animales y vegetales, enzimas

inmovilizadas y biocatalisis celular, cultivos de microalgas y para el tratamiento
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de aguas residuales (Stanbury y Whitaker, 1984; Scriban, 1985; Crueger vy
Crueger, 1989; Chisti y Moo-Young, 2002).

Las caracteristicas de funcionamiento de los reactores airlift, dependen
principalmente de la velocidad de inyeccion del gas y la velocidad de

recirculacion del liquido (Chisti y Moo-Young, 2002).

2.3. Dispositivos internos en biorreactores.

Ademas de los agitadores, los biorreactores son equipados con otros
dispositivos internos que permiten aumentar la eficiencia del mismo, tal es el

caso de los baffles.

2.3.1. Baffles

En los reactores de agitacibn mecanica, éstos se utilizan para provocar
turbulencia en las paredes del biorreactor; sin los baffles la fuerza centrifuga
conduce a que el fluido se concentre cerca de las paredes, ésto hace que el
nivel aumente al formarse el vortex, lo que impide que se cree turbulencia y un
mezclado 6ptimo. Generalmente se colocan cuatro y tienen una relacién de
anchura de 1:10 o 1:12 con respecto al diametro del reactor; en reactores de
gran escala se llegan a colocar hasta mas de doce baffles como

intercambiadores de calor (Fieldson, 1988b; Crueger y Crueger, 1989).

En los reactores airlift, se utilizan baffles para conseguir la separacion de
las dos zonas (SCAL). Las dimensiones de éste dependen del tamafio de la
columna. El baffle debe quedar completamente sellado a las paredes del reactor
de tal forma que no haya paso del medio del riser al downcomer a excepcioén de

la recirculacion.
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2.4. Transferencia de oxigeno.

El oxigeno juega un papel fundamental en el metabolismo aerobio productor de
energia como receptor final de los electrones y de los protones producidos en
las reacciones de oxidacién, ademas interviene en mecanismos de regulacion
del metabolismo en forma directa, como inductor o como represor de la sintesis
de enzimas respiratorias. Cuando el crecimiento microbiano se realiza sobre un
sustrato menos oxidado que la biomasa, como los sustratos glucocidicos y los
hidrocarburos, el oxigeno desempefia el papel de sustrato para la obtencién de

constituyentes celulares (Scriban, 1985).

La transferencia de oxigeno es el proceso por el cual éste es transportado
de una fase a otra, generalmente de una gaseosa a una liquida (Metcalf y Eddy,
Inc, 1991).

El oxigeno es poco soluble en medio acuoso, por lo que la transferencia
de éste se vuelve importante en el cultivo de microorganismos aerobios a nivel
laboratorio y en la industria, cuyos procesos fermentativos suelen requerir
oxigeno. El transporte del mismo de la fase gaseosa hacia las células debe
permitir el mantenimiento de una concentracion adecuada de oxigeno disuelto,
de manera que el crecimiento microbiano no se vea limitado (Stanbury vy
Whitaker, 1989; Metcalf y Eddy, Inc., 1991; Nielsen, Villadsen y Liden, 2003). La
concentracion critica de oxigeno disuelto (valor en el cual el crecimiento se ve
limitado) depende de las condiciones del cultivo y de la especie microbiana
(Chisti y Moo-Young, 2002).

La demanda de oxigeno en una fermentacion depende de la
concentracion de biomasa y la actividad respiratoria (velocidad y grado de
oxidacion de los sustratos que se usan para el crecimiento), que se relaciona

con la velocidad de crecimiento. Las células microbianas tienen una demanda
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mayor que las células animales y vegetales (Stanbury y Whitaker, 1989; Chisti y
Moo-Young, 2002). Se vuelve complicado suministrar oxigeno cuando la
demanda excede 4-5 Kg O, m™ h™'. La transferencia de éste se ve afectada por
la temperatura (a mayor temperatura, menor solubilidad del oxigeno), intensidad
del mezclado y los constituyentes del medio que afectan la viscosidad del mismo
y la solubilidad del oxigeno (menor solubilidad a mayor concentracion de
solutos) (Metcalf y Eddy, Inc., 1991; Chisti y Moo-Young, 2002; Nielsen,
Villadsen y Liden, 2003).

Por lo anterior, los equipos de fermentacion son provistos con difusores
que introducen aire, oxigeno u otra mezcla de gases que lo contenga a una
velocidad adecuada y agitadores que mejoren la transferencia (Stanbury y
Whitaker, 1989; Metcalf y Eddy, Inc., 1991; Chisti y Moo-Young, 2002). En
general, se puede obtener una mejor transferencia de oxigeno en reactores de
laboratorio y plantas piloto que en procesos a gran escala, como los que se

llevan a cabo en la industria (Nielsen, Villadsen y Liden, 2003).

La transferencia de oxigeno de un reactor a otro depende de distintos
factores. En las columnas de burbujeo el transporte se mejora con el aumento de
la velocidad de flujo de gas. La maxima velocidad de aireacion, por lo general es
menor a 0.1 m/s. En los airlift, ademas de la velocidad del gas, influye la
velocidad de circulacién del liquido y las dimensiones de las dos zonas. Para una
optima transferencia de oxigeno, se recomienda que la relacién entre las areas
seccionales riser/downcomer sean de entre 1.8:1 y 4.3:1. En los RAM se busca

aumentar la transferencia con la agitacion mecanica (Chisti y Moo-Young, 2002).

Ademas la transferencia de oxigeno tiene una aplicacion muy importante
en el tratamiento biolégico de aguas residuales, en el cual se introduce oxigeno
al medio en forma de burbujas o se expone el liquido como gotitas a la

atmosfera, para poder cubrir la demanda (Metcalf y Eddy, Inc., 1991).
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El transporte de oxigeno del gas hacia los microorganismos se lleva a
cabo en cuatro etapas: 1) el oxigeno pasa a través del gas hacia la interfase
gas-liquido, 2) a lo largo de la interfase, 3) por el liquido y 4) hacia el organismo
(Scragg, 1997).

Para determinar la ecuacion de transferencia de oxigeno se usan
principalmente dos teorias. La primera de éstas consiste en el establecimiento
de un gradiente de presion parcial de oxigeno en el interior de la burbuja de gas
a causa de la presencia de la pelicula gaseosa. Se conoce como teoria de las
peliculas laminares. La presion parcial creada en la interfase p* esta en equilibrio
con la concentracion de oxigeno disuelto C*. En el seno del liquido se establece
un gradiente en la concentracion del mismo debido a la pelicula liquida. Se
supone que el perfil de equilibrio es independiente del tiempo (régimen
estacionario) y el equilibrio entre p* y C* se obtiene instantaneamente al entrar

en contacto el gas y el liquido. La ecuacién es (Scriban, 1985):

dc,
dt

=Kga'(p—p*) =k a(C*-C,) (1)

donde:

dc,

= Rapidez de transferencia (mmol O,/L.h).

Ke = Coeficiente global de transferencia de masa con relacion a la pelicula
gaseosa (cm/h).

k.= Coeficiente global de transferencia de masa con relacion a la pelicula liquida
(cm/h).

p= presion parcial de oxigeno en la fase gaseosa (atm).

a’ = Superficie especifica de intercambio (cm%cm?).

p* = Presidn parcial de oxigeno (atm) en equilibrio con C,.

C. = Concentracion de oxigeno disuelto en la fase liquida (mmol/L)
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C* = Concentracién de oxigeno disuelto (mmol O2/L) en equilibrio con p, presién

parcial de oxigeno en la fase gaseosa.

La segunda teoria considera nuevamente, la transferencia de oxigeno
como una difusion continua entre la burbuja y el liquido, a través de una pelicula
unica de poco espesor en régimen estacionario. Aplica la Ley de Fick a este
mecanismo de transferencia considerado como unidireccional. La ecuacion es
(Scriban, 1985):

dc,
dt

=k a(C*-C,) (2)

Debido a la dificultad para determinar el k. y a’ de forma individual,
normalmente se utiliza su producto (k.a) para especificar la transferencia de
masa gas-liquido y se denomina coeficiente volumétrico de transferencia de

oxigeno (Nielsen, Villadsen y Liden, 2003).

El area interfacial esta en funcion del coeficiente de retencion de gas (Eg)
y el diametro promedio de las burbujas; en donde el primero es una relacion
entre el volumen desplazado al introducir el gas en el reactor y el volumen de la

mezcla gas-liquido.

En la caracterizacion de una columna de burbujeo a nivel laboratorio,
operando con volumenes de liquido entre 1.0 y 3.5 L, se encontraron valores de
Eg que van de 0.2 a 7.0 % para Ugr entre 0.2 y 1.6 cm/s y k.a entre 86.77 y
390.17 h™ para Uggr de 0.2 a 1.5 cm/s (Sanchez, 2000).

Choi, Chisti y Moo-Young (1996) probaron un reactor neumaticamente
agitado con area transversal rectangular de 0.456 * 0.153 m y altura de trabajo
de 1.64 m operando en tres configuraciones diferentes: a) columna de burbujeo,

b) airlift de tubos concéntricos aireado en el centro y c) airlift de tubos
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concéntricos aireado en la periferia. Encontraron valores de E4 entre 0.035 y
0.16 y de kia de 47 a 252 h™' para Ugg de 1 a 8 cm/s.

Por otro lado, Chisti y Jauregui-Haza (2002) determinaron la transferencia
de oxigeno en un reactor airlift con un volumen aproximado de 1.5 m®y aireado
en la periferia, que ademas poseia un agitador mecanico doble en la zona de
descenso. Usaron velocidades de agitacion de 0 a 260 rpm. Al operar el reactor
con agua encontraron valores de E4 que van desde 0 2 0.08 y kia de 10 a 72 h”

para Ugr de 0 a 10 cm/s.

Uno de los métodos mas utilizados para conocer la cantidad de oxigeno
disuelto en el medio es utilizando electrodos polarograficos (amperométricos)
que poseen una membrana permeable al oxigeno. Estos estan constituidos por
un anodo de platino, y un catodo hecho de un anillo de plata/6xido de plata. El
electrolito es un gel de metilcelulosa que contiene KCI. Los dos electrodos estan
alimentados por una tensién constante. La reduccion de oxigeno en el catodo
modifica la intensidad de la corriente del circuito de manera proporcional a la

cantidad presente (Scriban, 1985).
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3. HIPOTESIS.
Con el diseno del biorreactor propuesto se podra obtener un intervalo amplio de

tiempos de mezclado y coeficientes de transferencia de oxigeno; pudiéndose

emplear para diversos procedimientos biotecnoldgicos.
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4. OBJETIVOS.

4.1. Objetivo general.

Disefiar, construir y caracterizar hidrodinamicamente un biorreactor
multifuncional para la elaboracién de productos fermentados y el desarrollo de
investigaciones biotecnoldgicas.

4.2. Objetivos especificos.

e Disefiar un biorreactor multifuncional, en base a los biorreactores

existentes en la bibliografia.

e Construir el biorreactor con los materiales apropiados para facilitar su

caracterizacion hidrodinamica.

e Caracterizar hidrodinamicamente el biorreactor en las configuraciones de

columna de burbujeo, airlift y RAM.
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5. MATERIALES Y METODOS.

5.1. Materiales.

Para el disefo se utilizé el software Corel Draw 11.

Para la caracterizacion hidrodinamica se requirieron los siguientes

materiales y reactivos:

Materiales:

e Biorreactor de vidrio con capacidad de 4.1 L.
e Tuberia de latex.

e Compresora.

e Rotametro de escala 1 a 10 LPM.

e Cronometro digital.

e Camara fotografica digital.

e Camara de video.

e Pinzas para tuberia.

e Empaques de neopreno.

e Grasa silicon.

e Electrodo de oxigeno disuelto OAKTON DO 100 Series.
e Computadora personal.

e Software Freehand 10.

Reactivos:

e Agua destilada.

e Solucion de azul de metileno al 0.5y 1.0 %.

e Nitrégeno gaseoso.
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5.2. Métodos.

5.2.1. Metodologia del Disefio.

Para disefiar y construir el biorreactor multifuncional fue necesario seguir los

pasos que se muestran en la Fig. 6.

Definicion del problema

U

Investigacion de antecedentes

U

Enunciado del objetivo

NS

—> Especificaciones del equipo

NS

Disefo preliminar del equipo

U

Construccion del prototipo

o !

Pruebas

Sl
NS

Disefio definitivo del equipo

NS

Construccion del equipo

Fig. 6. Pasos que integran la metodologia del disefio.
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Definicion del problema. Los biorreactores son equipos muy utilizados en la
industria alimentaria, se utilizan para llevar a cabo fermentaciones (bebidas
alcohdlicas), producir biomasa (microorganismos productores de yogurt) o para
tratar efluentes (aguas residuales de la industria lactea). Para que un equipo
funcione en un proceso especifico, es necesario que provea ciertas condiciones
en el medio, como son un buen mezclado y una adecuada transferencia de
oxigeno. Para lograr éstas exigencias se han planteado un gran numero de
disefios de biorreactores, sin embargo, no existe ninguno en el que puedan
cubrirse amplios intervalos de tiempos de mezclado y coeficientes de
transferencia de oxigeno y por tanto, pueda utilizarse en diversos procesos
biotecnolégicos. Por tal motivo, se propone disenar un biorreactor multifuncional
en el que puedan obtenerse las tres configuraciones mas empleadas en

procesos biotecnologicos (columna de burbujeo, airlift y RAM).

Investigacion de antecedentes. Para el disefio del biorreactor propuesto se
hizo una revision bibliografica de los distintos tipos de equipos existentes,
utilidad, ventajas y desventajas. Dicha informacion se detalla en la seccién 2 y

se resume en el Cuadro 1.
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Cuadro 1. Caracteristicas principales de los RAM, columnas de burbujeo y biorreactores airlift.

Caracteristica RAM Columna de burbujeo Airlift
Relacion Entre 3y 5. Nomasde 2 | Entre 4y5. Entred4y?7.
altura/didmetro | para cultivo de células
animales.
Agitacion Mecanica Neumdtica Neumadtica
Factores que | Velocidades de aireacion | Velocidad de flujo de gas | Velocidades de

influyenenel |y agitacion, tipo de |y propiedades del fluido. inyeccién del gas y de

funcionamiento | agitador. circulaciéon del liquido.
Relacion Ay4/A..

Ventajas Mayor  capacidad de | Bajos costos de capital y | Altamente eficientes en

mezclado, transferencia

de calor y masa.

operacion, disefio simple

y bajos requerimientos de

energia.

energia.

Desventajas Altos requerimientos | k_a relativamente bajos. k.a relativamente bajos,
energéticos, generacién aunque superiores a la
de calor. columna de burbujeo.

Usos Cultivo de células | En la industria quimica, | Cultivo de células
animales, produccion de | cultivo de células | bacterianas y levaduras,
antibioticos. vegetales, produccion de | fermentaciones con

vinagre y cerveza Yy | hongos, cultivo de
tratamiento de aguas | células animales vy

residuales.

vegetales, tratamiento

de aguas residuales.

Enunciado del objetivo. El objetivo del trabajo fue planteado en la seccion 4.

Especificaciones del equipo. Para el disefio del biorreactor multifuncional se

tomaron en cuenta las siguientes consideraciones:

= EIl reactor debia permitir tres configuraciones: columna de burbujeo,

biorreactor airlift y RAM. Para facilitar el cambio de una configuracion a

otra se propuso diseiarlo en tres partes: tapa, cuerpo y base.
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Tomando en cuenta que el equipo debia ser -caracterizado
hidrodindmicamente, se decidié construirlo de vidrio, ya que brinda

superficies lisas, no es toxico, es de facil limpieza y transparente.

Debido a que la columna de burbujeo es la configuraciéon de disefio mas
sencillo, se tomé como punto de partida. Las dimensiones se
determinaron tomando en cuenta que la relacioén altura/diametro debia ser
entre cuatro y seis (Chisti y Moo-Young, 2002), considerando un volumen

de aproximadamente cinco litros.

Pensando en trabajos futuros, se propuso que en la tapa se colocaran
cinco entradas, dos con tapones de roscas que pueden servir para
colocar electrodos medidores de oxigeno disuelto y pH; otros dos sin tapa
en los que puedan introducirse termometros o sirvan como entrada de
liquidos y el ultimo, localizado en el centro, para la introduccion del

agitador.

Se decidié colocar cuatro llaves de entrada o salida en el cuerpo, para
que se pueda trabajar con volumenes distintos o con cultivos

semicontinuos.

Para el suministro de oxigeno se optd por utilizar un difusor de placa

filtrante # 0153 y colocarlo en la base junto con una entrada de aire.

Para obtener la configuracién airlift, se propuso disefiar dos baffles de
teflon (por ser un material rigido, relativamente econémico e inocuo) y dos
de acrilico (ya que por ser transparente ayuda en la caracterizacion), de
dimensiones iguales y que pudieran ajustarse con unos tornillos y tuercas
dentro del reactor para servir como separadores de las dos zonas: riser y
downcomer. La posicion de dichos baffles se determin6 considerando que

la relacion Ay4/A; debe ser menor a uno (Galindez y Ruiz, 1994). Asi
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mismo, se determiné sellar las partes laterales del difusor para que el aire
entrara Unicamente en el centro (riser) y se pudiera efectuar la

caracterizacion.

En la configuracion RAM se eligié un agitador de paletas, por su disefio
sencillo y util para reactores a nivel laboratorio que no requieren mucha
fuerza de agitacion. Se determinaron las medidas del agitador
considerando que la longitud total de un agitador de paletas es del 60 al
80 % del didmetro del reactor y la anchura de 1/6 a 1/10 de su longitud
(Geankoplis, 1999) y que debe colocarse a una distancia del fondo que
represente 1/3 del diametro del reactor (Chisti y Moo-Yooung, 2002). El
material elegido fue acero inoxidable por su inocuidad. Se plante6 disefar
el agitador en dos partes: eje y paleta las cuales se unen por un tornillo, lo
que permite el cambio por uno diferente. Asi mismo, se propuso el disefid
de un cuerpo mas pequeno, de tal forma que pudieran utilizarse la misma
tapa y base empleadas en las configuraciones airlift y columna de

burbujeo.

Para unir las tres partes del biorreactor, se optd por emplear cuatro bridas
de acrilico, empaques de neopreno, tornillos y tuercas para ajustarlas. La
brida que se encuentra en la parte superior de la tapa se disefid como
una sola pieza, de tal modo que ejerce una mayor presion entre ésta y el
cuerpo de la base. Las otras tres fueron partidas por la mitad, ya que los
bordes del biorreactor permiten solo la entrada lateral en el cuerpo y la

base.

Disefio preliminar del equipo. En las figuras 7-14 se muestran los esquemas

de disefio del biorreactor con las dimensiones principales de las distintas partes

y accesorios de las configuraciones propuestas. En el Apéndice B, se describe el

procedimiento para el armado del biorreactor multifuncional.
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Construccion del prototipo. En las fotos 1-3 se muestra el biorreactor

construido.

Foto 1. Columna de burbujeo armada con las bridas.
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Foto 2. Biorreactor airlift con los baffles de teflon.
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Foto 3. Agitador de paleta para la configuracion RAM.
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Pruebas. Se muestran en la parte de resultados, como caracterizacion
hidrodinamica del biorreactor. De acuerdo a dichos resultados se proponen
modificaciones al disefio final (pasos que se muestran en azul en la Fig. 5) en la

seccion de perspectivas.

5.2.2. Caracterizacion hidrodinamica.

La caracterizacion hidrodinamica se hizo para las tres configuraciones elegidas:
columna de burbujeo, airlift y el reactor agitado mecanicamente (RAM).
Comprende la determinacion del tiempo terminal de mezclado (t,) para las tres
configuraciones; medicion del coeficiente global de transferencia de oxigeno
(k.a), coeficiente de retencion de gas (Eg), diametro de burbuja (dp), area
interfacial de contacto gas-liquido (a’) para las dos primeras configuraciones y
las velocidades de circulacién del liquido en el reactor para la configuraciéon

airlift. Los métodos utilizados se detallan a continuacion:

5.2.2.1. Determinacion del tiempo terminal de mezclado (tm).

El tiempo terminal de mezclado se define como el tiempo necesario para que
una gota de azul de metileno que entra en un contenedor lleno de fluido sea
completamente mezclada hasta niveles moleculares. Se determind como sigue
(Lopez, 1997):

Medicion visual del tiempo que tarda en homogeneizarse el color
impartido por 1 mL de una solucién de azul de metileno inyectado por la parte de

alimentacion del biorreactor.
Para el caso de la columna de burbujeo y el reactor airlift, la

determinacion se hizo a gastos de aire de 1 a 8 LPM en intervalos de 1 LPM. En

la columna se trabajé con volumenes de 1.0, 1.5, 2.0, 2.5, 3.0y 3.5 L y en el
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reactor airlift con un volumen de 2.9 L. Cada experimento se repitid cuatro

veces.

Para el RAM se probaron dos motores de diferentes velocidades: a) 43

rom y b) 307 rpom. Los experimentos se hicieron con un volumen de 1 L.
5.2.2.2. Determinacion del coeficiente de retencion de gas (Eg).

Es la fraccion de gas retenida en la mezcla gas-liquido y se determiné como la
relacion del incremento entre los volumenes del liquido cuando se airea, y la
mezcla gas-liquido. La altura del liquido (H;) corresponde al volumen de
referencia en la columna (V|) cuando no existe aireacion alguna. La altura de la
mezcla gas-liquido se conoce como Hig. El valor del coeficiente de retencion de

gas se calcula con la siguiente relacion (Nielsen, Villandsen y Lidén, 2003).

E =9 ' (3)

Los experimentos se hicieron por triplicado a los mismos volumenes y

gastos de aire que en la determinacion del tiempo terminal de mezclado.
5.2.2.3. Determinacion del diametro de burbuja (dpms).

Existe variacidon en el didmetro de burbuja como respuesta a la velocidad
superficial de gas en el reactor, es por esto, que se determina el valor del
diametro estadistico o medio de Sauter de las burbujas en diversas condiciones
de operacion. Se utilizé la siguiente relacion (Lopez, 1997; Nielsen, Villadsen y
Lidén, 2003)
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4 - Znid bi°
bms Znidbiz (4)

donde:

n; = numero de veces que se presenta un diametro determinado.

dpi = valor del diametro de las burbujas (cm).

Para determinar los diametros, el reactor se puso en operacion con agua
coloreada con azul de metileno a gastos de aire de 1 a 8 LPM y se tomaron
fotografias digitales del reactor operando a dichas velocidades del gas. Estas
fotografias fueron analizadas con el software Freehand 10, en donde, por medio
de las reglas disponibles en el programa, se midi6 el diametro de 50 burbujas en
las zonas donde no se presentd coalescencia. El diametro real de las burbujas
fue calculado tomando en cuenta que el diametro interno del reactor es de 9.80
cm. Las fotografias fueron tomadas unicamente en la columna de burbujeo, ya

que el difusor para la configuracion airlift es el mismo.

5.2.2.4. Determinacion del area interfacial de contacto gas-liquido (a’).

Esta depende del coeficiente de retencién y del diametro medio de Sauter y se
calculé mediante la expresion de Calderbank (Lépez, 1997; Nielsen, Villadsen y

Lidén, 2003):

6E

1 9

a=—
Ayms 1 Ey) (5)

en donde Eg4 se expresa como fraccion.

41



5.2.2.5. Velocidad de circulacion del fluido.

Se determind la velocidad lineal de circulacion del liquido para la configuracion
airlift en las zonas de ascenso (riser) y descenso (downcomer), para lo cual se
colocaron marcadores de circulacion (fragmentos de papel de aproximadamente
5 mm de diametro) que fueron arrastrados por el flujo del liquido y se considerd
que la velocidad con que ésto sucedid era igual a la del fluido circulante. Para
determinar la velocidad lineal de circulacion se tomé el tiempo que tardan en
recorrer los marcadores una distancia conocida en el reactor (25 cm) a un
determinado gasto de aire (Sanchez, 2000). Para cada gasto de aire evaluado
se midi6 la velocidad 18 veces. Las dos zonas de descenso fueron evaluadas

por separado.

5.2.2.6. Determinacioén tedrica del coeficiente volumétrico de transferencia

de oxigeno (k_a).
a) Columna de burbujeo

Se determind con las siguientes expresiones (Galindez y Ruiz, 1994).

Akita y Yoshida 1,
k.a={0.60/Dr?)sc**Bo°?Ga’* JE (6)
Akita y Yoshida 2,

k, =(0.50/d, )Sc**Bo**Ga’*" (7)
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Calderbank;

k, =0.31Sc % (gv,)** d, <2.5mm

y Bousinesq

k, =1.13(ov, )™

donde:

V, =Uq /E,
® = Difusividad del oxigeno en agua (cm?/s)

D, = Diametro del reactor (cm)

g = Constante gravitacional (cm/s?)

u = Viscosidad dinamica (g/cm s)

V¢ = Viscosidad cinematica = w/p;; (cm?/s)

pi = Densidad del liquido (g/cm?®)

Sc = Numero de Schmidt = v/®, (adim)

1 = Tensién superficial (g/s?)

Vp = Velocidad de ascenso de las burbujas (cm/s)
Ucr = Velocidad superficial del gas (cm/s)

Ey = Fraccion de gas retenido en la mezcla (adim)

dp = Diametro de burbuja (cm).

(10)

Los numeros de Bond (Bo) y Galileo (Ga) son adimensionales y el calculo

depende de la ecuacion empleada (Cuadro 1).
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Cuadro 2. Férmulas para el calculo de los nimeros de Bo y Ga.

NUmero Ecuacioén

Akitay Yoshida 1 Akitay Yoshida 2
5o 9pD,* 7 | gpd,’ /7 (13)
Ga gD, /v’ (12) gd,’ /v’ (14)

Ugr representa la velocidad del gas en los poros del difusor, y se obtiene

dividiendo los flujos de aire utilizados (1-8 LPM), entre el area transversal del
difusor (35.6788 cm?).

Se ocuparon los siguientes valores tedricos para el oxigeno, el equipo y el

fluido, tomando en cuenta una temperatura de 20 °C.

S

-

- « O

b) Airlift.

2.10 * 10 (cm?/s) (Geankoplis, 1999)
9.8 cm

980.665 cm/s? (Geankoplis, 1999)
0.01005 g/cm s (Geankoplis, 1999)
0.99823 g/cm?® (Geankoplis, 1999)
72.8 g/s? (Franco, 2004)

Se determind con las ecuaciones de Bello y col. (Galindez y Ruiz, 1994).

k.a=0761+A, /A )°Ug" (15)

ka=0.00055(1+ A, / A ) (P, IV *® (16)

44




donde:

P, =Q,p, [RT IN1—a)+U,* /2] (17)
a = |_;0| ng(l_ Eg )J/ Ptop (18)
Ptop = Patm + Pin (19)

P4 = Consumo de potencia (watts)

Qg = Gasto volumétrico de aire (m°/s)

pg = Densidad del gas (kg/m®)

R = Constante general de los gases (J/kmol K)
T = Temperatura absoluta (K)

Ucr = Velocidad superficial del gas (m/s)

A4 = Area seccional del downcomer (m?)

A = Area seccional del riser (m?)

a = Relacién entre la cabeza hidrostatica maxima y la presion en la parte
superior del reactor (adim)

p, = Densidad del liquido (Kg/m?)

g = Constante gravitacional (m/s?)

H, = Altura del liquido (m)

Piwp = Presién en la superficie del liquido (atm)
Patm = Presion atmosférica (atm)

Pin = Presion interna (atm)

El area del difusor es de 7.15 cm?.
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Pg 1,20679137 (kg/m®) (Geankoplis, 1999)

R 8314 J/kmol K (Galindez y Ruiz, 1994)
T 293.15 K

Aqg 37,1227974 cm?

A 38,3068422 cm?

5.2.2.7. Determinacion experimental del k,a.

Se determin6é con ayuda de un electrodo medidor de Oxigeno Disuelto (OD)
OAKTON DO 100 Series. Dicho equipo se calibr6 considerando la presion
atmosférica y la concentracion de oxigeno disuelto en agua destilada (Apéndice
A). Posteriormente, el equipo se puso en operacién con agua destilada y se
desplazé el oxigeno contenido en el liquido introduciendo nitrégeno gaseoso,
hasta alcanzar una concentracion cercana a cero. Por ultimo se inyecto aire y se
midié la concentracion de OD a través del tiempo. Debido a que la transferencia
de oxigeno de la fase gaseosa hacia la liquida esta dada por la relacién (UBA,
2004 y Metcalf y Eddy, Inc., 1991):

aCy  ~k.a@-c,/c¥) (20)
donde:
CL es la concentracion de oxigeno disuelto en el medio.

dC./dt es la variacion de concentracion de oxigeno en un periodo de tiempo t.

kL es el coeficiente de transferencia de masa.
a es el area interfacial de contacto gas-liquido.
(O es la concentracion saturada de oxigeno disuelto en el medio.

y que al integrar la ecuacién 20 se obtiene:

In(L—C, /C*) = —k,at (21)
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Se grafico el In(1-C./C*) en funcidn del tiempo. La pendiente resultante es

el valor de -k, a.

Se trabajoé con volumenes de operacion de 1.0, 2.5y 3.0 L y a gastos de
aire de 1 a 6 LPM en la columna de burbujeo. El valor de C* utilizado para la
presién y temperatura del lugar de trabajo (UTM; 613.47 mm de Hg y 20°C), fue
de 7.40 mg/L (Apéndice A).

5.2.2.8. Andlisis estadistico de los resultados.

Los experimentos realizados en la columna de burbujeo consistieron en
variar la velocidad del gas y el volumen de trabajo (tiempo de mezclado,
coeficiente de retencion de gas, area interfacial de contacto gas-liquido vy
coeficiente global de transferencia de oxigeno). Se realizé un analisis estadistico
para disefios bifactoriales utilizando el software Design-Expert 6.0.10. En éste

las variables de los experimentos (factores del analisis) fueron Ugr y V..

Los resultados de los experimentos realizados en el airlift (tiempo de
mezclado, coeficiente de retenciéon de gas y area interfacial de contacto gas-
liquido), se compararon con los resultados obtenidos en la columna de burbujeo
para el mismo experimento; posteriormente se llevd a cabo un disefio bifactorial,

empleandose como factores, Ugr y configuracion del reactor.
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6. RESULTADOS.

6.1. Caracterizacion de la columna de burbujeo.
Para analizar los resultados de la caracterizacion de la columna de burbujeo, se
realizaron graficas representando la media y desviacion estandar de las réplicas

de cada uno de los experimentos. Dichos datos se graficaron contra Ugr.

6.1.1. Tiempo terminal de mezclado (tn).

20+ L H|1 =132.57 mm; V|1 =10L

] s Hp=198.86mm; Vip=15L

16__ v H|3 =265.15 mm; V|3 =20L

: 4 H|4= 331.43 mm; V|4 =25L

T H|5 =397.72 mm; V|5 =3.0L
12

’“T ] H|6 =464.01 mm; V|6 =35L
I 4
- 8
4

0 T T T T T T T T T T T T T ]

I I
00 05 10 15 20 25 30 35 40
Ugr (cm/s)

Gréfica 1. Tiempo de mezclado terminal (t,,) para la columna de burbujeo en funcion de la
velocidad superficial del gas (Uggr) a distintos volimenes de operacion (V).

En la Grafica 1 se puede observar que el tiempo de mezclado aumenté cuando
se incrementd el volumen de trabajo como consecuencia del incremento de la
masa de agua en la que tienen que disolverse los componentes; y disminuy¢ al

incrementarse Uggr debido al aumento en la velocidad de entrada del aire.

Al realizar el analisis estadistico se encontré6 que Uggr, el volumen de

trabajo (V) y la interaccién de ambos factores, tuvieron influencia sobre el tiempo
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de mezclado. Ugr es el factor que ofrecié mayor importancia en la determinacién
de éste parametro, ya que de él dependié el 53.9% de la variacion entre los

datos.

Se puede observar que a valores superiores a 2.33 cm/s los tn
permanecieron practicamente constantes, lo que pudo deberse al aumento de la
coalescencia de las burbujas.

Del andlisis estadistico, también se desprende que no existio diferencia
significativa en el t,, cuando el reactor se opera con volumenes de liquido de 2.0

y25L.

6.1.2. Coeficiente de retencion de gas (Ey).

u H|1 =132.57 mm; V|1 =10L

10+

A H|2 =198.86 mm; V|2 =15L

] H|3 =265.15 mm; V|3 =20L

8- * H|4= 331.43 mm; V|4 =25L

| H|5 =397.72 mm; V|5 =30L

H|6 =464.01 mm; V|6 =35L
—~ 6+
X

()}
w4
24
0 T T T T T T T T T T T T T T ]

I
00 05 10 15 20 25 30 35 40
Ugr (cm/s)

Grafica 2. Coeficiente de retencién de gas (Eg) para la columna de burbujeo en funcion de Ugg,

a distintos valores de V,.

La Grafica 2 muestra que Eg aumentdé con el incremento de la velocidad
superficial del gas. Del andlisis estadistico se dedujo que todos los valores de

Ugr probados ofrecieron diferencia significativa en el valor de Eg, siendo éste, el
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factor que mas influyé en el resultado de dicha medicién con el 98.3% de la

variacion.

Los valores mas altos de Eg se obtuvieron con un volumen de trabajo de
1.0 L, siendo éste volumen el unico que ofrecid diferencia considerable con
respecto a los demas. La interaccion de Ugr y V) no influye en el resultado de la

determinacion de Eg.

6.1.3. Diametro de burbuja medio de Sauter (dpms).

Foto 4. Diametros de burbuja a 1 LPM de aire.

En la Foto 4 se muestra una imagen digital como ejemplo de las fotografias

tomadas para la medicion del diametro de burbuja.
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Gréfica 3. Diametro de burbuja (dyms) €n la columna de burbujeo en funcién de Ugr.

En la Grafica 3 se observa que el diametro de burbuja aument6 al
incrementarse la velocidad superficial del gas, lo que pudo deberse a que al
aumentar los gastos de aire se propicid la coalescencia de las burbujas. Asi

mismo, para valores de Ugr de 1.40 y 1.87 cm/s se obtuvo el mismo valor de

dbms-

En la bibliografia se han reportado dpms comprendidos entre 2.00 y
3.30 mm en la caracterizacion de una columna de burbujeo operando con los
mismos volumenes de liquido para Ugr entre 0.50 y 1.50 cm/s. En la
caracterizacion del biorreactor multifuncional se encontraron dyms entre 1.72 y
2.47 mm, lo que indica que el difusor empleado ofrecié un tamafo de poro

aceptable.
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6.1.4. Area interfacial de contacto gas-liquido ().

300 = H;=13257mmV,=1.0L
- 4 Hy=198.86 mm;V|;=15L
2.5 v H|3 =265.15 mm; V|3 =20L
o He=33143mm V,=25L
20 Hs = 397.72 mm; Vj5 = 3.0 L
Hg = 464.01 mm; Vig = 3.5 L
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0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 25 3.0 3.5 4.0

Ugr (cm/s)

Gréfica 4. Area interfacial de contacto gas-liquido (a’) en funcién de Ugg a distintos V, para la

columna de burbujeo.

En la Grafica 4 se observa que el reactor ofrecié un intervalo de a’ de 0.24 a
2.40 cm™. Del andlisis estadistico se concluye que Ugr es el factor que aportd
mayor variacion a la determinacion (97.5%), aumentando el valor de a’ conforme
éste se incrementé y que a valores de 2.80 y 3.27 cm/s no se presentd

diferencia significativa en el resultado.

Al ser a’ proporcional a Eg, se pudo observar que el comportamiento en
los resultados es similar, es decir, se obtuvieron valores superiores de a’ con un
volumen de trabajo de 1 L, siendo el unico volumen que ofrecié diferencia

significativa respecto a los demas.
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6.1.5. Determinacion tedrica del coeficiente volumétrico de transferencia de

oxigeno (k_a) parala columna de burbujeo.

Al aplicar las ecuaciones mencionadas en el procedimiento (seccién 5.2.2.6)

para el calculo del k a, se obtuvieron las graficas siguientes:

80— | ] H|1 =132.57 mm; V|1 =1.0L

1 & Hp=198.86 mm Vi,=15L
70

v H|3 =265.15 mm; V|3 =20L

60—_ . H|4= 331.43 mm; V|4 =25L

] His = 397.72 mm; V5= 3.0 L

50l o He=464.01mm Ve=35L
5 40
® i

-
X 304
204
10
0 T T T T T T T T T T T T ' 1

! !
00 05 10 15 20 25 30 35 40
Ugr (cm/s)

Grafica 5. k_a tedrico para la columna de burbujeo en funciéon de Ugg, utilizando la ecuacién de

Akita y Yoshida 1, sustituyendo E4 por los valores experimentales obtenidos.

En la Grafica 5 se observa un incremento en los valores de k,.a a medida

que aumentd Ugr. Los valores obtenidos se encontraron entre 4.57 y 76.87 h™.

Al realizar el analisis estadistico se obtuvo que Uggr represento el 98.2%
de la variacion en el k a y que la diferencia en los resultados fue significativa al

comparar todas las velocidades superficiales del gas.

Con un volumen de 1 L se obtuvieron los valores mas altos de k.a,
ademas de ser el unico volumen que aporté diferencia estadistica con respecto a
los demas. La interaccién entre Uggr y Hi no influyé en los valores obtenidos en la

determinacion del k, a.
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Grafica 6. k_a tedrico en funciéon de Ugg utilizando la ecuacion de Akita y Yoshida 2, sustituyendo
a’ y dpms por los valores experimentales obtenidos para la columna de burbujeo.

En la Grafica 6 se presentan los datos de ki a obtenidos con la ecuacion
de Akita y Yoshida 2, los cuales fueron mayores que los resultantes del calculo
con la ecuacién de Akita y Yoshida 1 para un mismo valor de Ugr. Esto pudo
deberse a que con ésta ecuacion se considera el dyns y los valores de a’

experimentales.

Del analisis estadistico se deriva que se presentd variacion entre todas

las Ugr probadas y el aporte de éste factor al resultado fue de 98.0%.
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Gréfica 7. k a tedrico para la columna de burbujeo en funcion de Ugg utilizando la ecuaciéon de
Calderbanky, sustituyendo a’ por los valores experimentales obtenidos.

En la Grafica 7 se presentan los valores de k.a obtenidos con la ecuacion
de Calderbank para dpms < 2.5 mm.

Con el analisis estadistico se determiné que la mayor influencia sobre la
variacion siguio correspondiendo a Ugr (97.5%). Las velocidades de 2.80 y 3.27

cm/s representaron igualdad estadistica para ésta ecuacion.

En la Gréfica 8 se presentan los valores de k a obtenidos con la ecuacion
de Bousinesq.
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Grafica 8. k.a tedrico en funcion de Ugr utilizando la ecuacion de Bousinesq, sustituyendo Eg y

a’ por los valores experimentales obtenidos para la columna de burbujeo.

Con el analisis estadistico se obtuvo que el aporte en la variacion del k a

por Ugr fue de 98.3%. Todas las velocidades ofrecieron diferencias significativas

en dicho coeficiente.

Cuadro 3. k a tedricos para la columna de burbujeo con un volumen de 3.5 L.

Ugr (cm/s) k.,a (h-1)

Akitay Yoshidal Akitay Yoshida?2 Calderbank Bousinesq
0.47 6.032566 69.907730 12.954870 32.400000
0.93 12.933285 135.340600 23.396220 64.800000
1.40 21.025175 208.639600 34.929430 100.800000
1.87 29.416930 286.086200 47.895180 135.800000
2.33 38.909080 366.402300 59.499000 176.400000
2.80 48.174720 442.122900 69.737650 214.200000
3.27 57.605330 509.142400 76.058155 252.000000
3.73 67.634590 587.106400 85.495420 291.600000

En el Cuadro 2, se muestran los valores de ki a obtenidos tedricamente

para un volumen de 3.5 L, con las cuatro ecuaciones empleadas. Se puede
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observar que con cada una de ellas se encuentran resultados diferentes,
obteniéndose valores mayores con la ecuacién de Akita y Yoshida 2 y menores
con la de Akita y Yoshida 1. Dichas variaciones pudieron ser debidas a los
factores que involucran las distintas ecuaciones para el calculo del ka. En el
caso de las ecuaciones de Akita y Yoshida 1 y 2 y Calderbank se incluyen
ciertas propiedades del fluido como son la densidad, la viscosidad y la tension
superficial. En la ecuacion de Akita y Yoshida 2 se utiliza, ademas, el valor
experimental de a’. Asi mismo, Bousinesq emplea la velocidad superficial del

gas en dicha determinacion.

Sin embargo, el comportamiento observado en las graficas obtenidas con
los resultados de las cuatro ecuaciones utilizadas fue similar, por provenir de los
mismos datos experimentales (Eg y dvms), consecuentemente en todas se

observaron los valores mayores a un volumen de 1 L.
6.1.6. Determinacion experimental del k. a en la columna de burbujeo.
En la Grafica 9 se presentan los resultados del kia obtenidos al medir la

concentracion de oxigeno disuelto (OD) con el electrodo, a distintos volumenes

de liquido y Ugr.
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Gréfica 9. k_a experimental para la columna de burbujeo.

Se observd que los valores de k,a obtenidos experimentalmente
presentaron una gran dispersion, lo cual no permitid establecer un patron de
comportamiento para dicha determinacién, como el observado en los estudios
realizados por Sanchez (2000) y Choi, Chisti y Moo-Young (1996) en los que se

observd un incremento del kia cuando se aumenté Ugg.

Con el analisis estadistico se comprobé que no hubo diferencia
significativa entre la velocidad superficial del gas, los volumenes de trabajo y la
interaccion de ambos factores. Es decir, en el caso del biorreactor multifuncional
operando como columna de burbujeo, el volumen de trabajo y la velocidad
superficial del gas, no tuvieron influencia sobre el valor de ki a debido al difusor

empleado.

6.2. Caracterizaciéon del reactor airlift.

En las graficas 10-16 se muestran los resultados promedios y desviaciones

estandar obtenidos de la caracterizacion del reactor en la configuracion airlift.
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6.2.1. Tiempo terminal de mezclado (tn).
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Grafica 10. Tiempo terminal de mezclado (t,) para la configuracion airlift en funcién de la
velocidad superficial del gas (Ugg).

En la Grafica 10 se observa un decremento en el tiempo de mezclado al

aumentar Ugg.

Con el analisis estadistico se observdé que velocidades de 2.33 y
9.32 cm/s ofrecen diferencia significativa entre ellas y con las demas Ugr
probadas. La velocidad superficial del gas fue el factor mas importante en la
determinacion del tiempo terminal de mezclado, representando el 84.6% de la
variacion de los resultados. Asi mismo, se observé que la configuracion airlift dio
resultados significativamente menores a los de la columna de burbujeo, lo cual
nos indica que existi6 un mejor mezclado con la primera, posiblemente como

consecuencia de la recirculacién del fluido entre el riser y el downcomer.
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6.2.2. Coeficiente de retencion de gas (Ey).

Ugr (cm/s)

Grafica 11. Coeficiente de retencion de gas (Eg) en funcion de Ugr para la configuracion airlift.

En la Grafica 11 se observa un incremento en los valores de Eg cuando se
aumenté Ugr. Con el analisis estadistico se obtuvo que este factor representa el
78.8% de la variacion. Los valores obtenidos fueron significativamente menores
a los encontrados en la columna de burbujeo para un volumen semejante, ésto
pudo deberse a la reduccion del area del difusor, debido al sellado de éste en
las partes que forman el downcomer y que fue necesario para la separaciéon de

las areas o ductos de ascenso y descenso.
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6.2.3. Diametro de burbuja medio de Sauter (dpms).

dbms (Cm)

Ugr (cm/s)

Grafica 12. Diametro de burbuja (dyms) en funciéon de Ugg para la configuracion airlift,

En la Gréafica 12 se muestran los diametros de burbuja estadisticos para el caso
de la configuracion airlift, los cuales fueron idénticos a los encontrados en la
caracterizaciéon del biorreactor multifuncional operando como columna de

burbujeo, debido a que en ambos casos se utilizé el mismo difusor.
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6.2.4. Area interfacial de contacto gas-liquido ().

Ugr (cm/s)

Gréfica 13. Area interfacial de contacto gas-liquido (a’) para el reactor airlift en funcion de Ugg.

En la Grafica 13 se observa que al aumentar Ugr se incrementd el valor de a’
hasta alcanzar un valor maximo de 1.10 cm™, lo cual podria atribuirse a que al
trabajar con Ugr elevadas, las burbujas tendieron a coalescer, lo que no permitio

incrementar el area interfacial de contacto gas-liquido.

Los valores encontrados fueron menores a los obtenidos de la
caracterizacion de la columna de burbujeo, debido a que la fraccion de gas

retenido (Eg), en esta configuracién fue menor.
Del analisis estadistico se obtuvo que velocidades superficiales del aire

de 13.99, 16.32 y 18.65 cm/s, no presentaron diferencia significativa en el valor

determinado.
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6.2.5. Velocidades de circulacion del fluido.

A continuacién se muestran las velocidades de circulaciéon del liquido en el riser
(ducto aireado o de ascenso) y en los downcomers (ductos de descenso o

retorno) Ay B (ver Fig. 10).

v; (cm/s)

Ugr (cm/s)

Grafical4. Velocidad de circulacion en el ducto aireado (vi) y en el ducto de retorno (vi4) en
funcién de Ugg en la configuracion airlift.

Del analisis estadistico se desprende que no existio diferencia significativa
entre los ductos de descenso A y B. Sin embargo, si hubo diferencia con el riser,
que aportd velocidades mayores de circulacion del liquido. Se observd que a
valores de Ugr de entre 2.33 y 11.66 cm/s, hubo un incremento de las
velocidades de circulacién del liquido en ambas regiones (v y vi4) con el
incremento de la velocidad superficial del gas. A valores mayores de Uggr, se
presentd una disminucién en las velocidades de circulacion del liquido, que pudo
ser consecuencia de la coalescencia de las burbujas y la generacién de
turbulencia en el fluido; lo que también pudo ocasionar que los resultados fueran

muy dispersos.
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El valor de 2.33 cm/s en Uggr ofrecié diferencia significativa respecto a
todos los demas flujos de aire para las velocidades de circulacion de liquido

determinadas.

6.2.6. Determinacién tedrica del k a para el reactor airlift.
200

160

—~ 120+

kea(h

Ugr (cm/s)

Grafica 15. kia tedrico en funcién de Ugr para la configuracion airlift, utilizando la ecuacion (15)

de Bello y col.

En la Grafica 15 se presentan los valores de k a tedricos obtenidos al emplear la
féormula (15) de Bello y col. (Galindez y Ruiz, 1994), se observé que el k.a
aumentd al incrementarse Ugr comprendiendo valores entre 35.6 y 183.6 h™.
Los valores obtenidos fueron mayores a los evaluados con las férmulas de Akita
y Yoshida 1 y Calderbank para el mismo reactor operando como columna de
burbujeo, posiblemente como consecuencia de la recirculacion del liquido. Sin
embargo, fueron menores a los evaluados con las formulas de Akita y Yoshida 2
y Bousinesq que pudo deberse a que la férmula de Bello y col. no considera el

valor experimental de a’ y propiedades del liquido, como densidad y viscosidad.
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Grafica 16. k a teorico para la configuracion airlift en funcion de Ugg, utilizando la ecuacion (16)

de Bello y col., que relaciona presiones, volumen y altura del liquido.

En la Grafica 16 se presentan los resultados de la determinacion tedrica
del ki a con la formula (16), también propuesta por Bello y col., en la que se toma
en cuenta las presiones, altura y volumen del liquido. Estos valores fueron
mayores a los obtenidos en la Grafica 15, ésto se debi6 a las consideraciones
que se hicieron sobre las condiciones de trabajo (presiones, altura y volumen

del liquido).

Los valores de k a obtenidos empleando la formula (16) fueron mayores a
los encontrados durante la determinacion teodrica en la caracterizacion del
biorreactor multifuncional operando como columna de burbujeo, lo que resultd
acorde a la teoria, que indica que el separar el reactor en dos zonas, que es el
caso del airlift, se mejora la transferencia de oxigeno (Chisti y Moo-Young,
2002).
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6.3. Caracterizacion hidrodinamica del reactor agitado mecanicamente.
6.3.1. Determinacion del tiempo terminal de mezclado (ty).

En el Cuadro 3 se muestran los resultados obtenidos al determinar el tiempo de
mezclado con dos diferentes motores (43 y 307 rpm). El experimento se hizo sin
la introduccion de aire para poder determinar solamente el tiempo de mezclado

aportado por el motor.

Cuadro 4. Tiempo terminal de mezclado (s) para la configuracion RAM.

Tiempo de mezclado (s)

Repeticiones 43 rpm 307 rpm
1 27.44 3.13
2 48.16 3.65
3 35.84 4.41
4 36.69 3.31
5 44.97 3.38
6 49.12 3.00
Promedio 40.37 3.48

El tiempo de mezclado con el motor que gira a 43 rpm fue mayor que el
de la columna para el mismo volumen a cualquier velocidad de aireacion. En el
caso del segundo motor, el resultado obtenido fue semejante al observado en la
columna de burbujeo operando con el mismo volumen con un gasto de aire de 4
LPM.

El resultado obtenido con el primer motor sugiere que éste puede ser
utilizado para el cultivo de microorganismos sensibles a las fuerzas de corte,

como en el caso de hongos filamentosos.

Con el segundo motor (307 rpm) se logré un mejor tiempo de mezclado,

sin embargo, se presentd la desventaja de formacién de vortex, lo que puede
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alterar el crecimiento de los microorganismos al someterlos a un mayor esfuerzo
cortante, por lo que seria mas recomendable su uso en la homogenizacion de

medios de cultivo.
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7. CONCLUSIONES.

e Se construyo un reactor que puede intercambiarse de una TCGL a una

configuracion RAM.

e Se obtuvieron tiempos de mezclado promedios entre 2.5y 15.1 s para la
columna de burbujeo; 5.7 y 10.1 s para la configuracion airlift; 40.4 s para
el RAM con el motor de 43 rpm y 3.5 s con el RAM de 307 rpm.

e En la determinacion tedrica del k,a se obtuvieron resultados promedio
entre 62.1 y 662.8 h™' para la columna de burbujeo y de 10,912.0 a

57,380.8 h™" para la configuracion airlift.

e En la determinacién del ki a experimental en la columna de burbujeo no se
observd una mejor transferencia de oxigeno con el aumento de la

velocidad superficial del gas.

e EI difusor proporciond dpms aceptables, sin embargo no brindd
homogeneidad en la distribucién de las burbujas, lo cual favorecié la

coalescencia de las mismas.
e La recirculacion que se presentd en la configuracion airlift mejor6 el
tiempo de mezclado y la transferencia de oxigeno con respecto a la

columna de burbujeo.

e La agitacion mecanica mejord el tiempo de mezclado, pero favorecio la

formacion de vortex a velocidades de agitacion elevadas.
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8. PERSPECTIVAS.

Al concluir este trabajo se pueden hacer ciertas recomendaciones para

trabajos futuros.

e Debido a los problemas presentados con el difusor utilizado se propone
probar otros como los de placas perforadas o de placa filtrante de distinta
porosidad, con los que se pueda conseguir mayor uniformidad en la

distribucion de las burbujas.

e Construir el cuerpo para la configuracion RAM y motores que ofrezcan
velocidades de agitacion variables, de manera que se permita trabajar
con una mayor variedad de medios de cultivo vy tipos de

microorganismos.

e Probar distintos tipos de agitadores, como las turbinas Rushton, de

paletas encorvadas y paletas inclinadas.

e Probar nuevas configuraciones en el biorreactor empleando al mismo

tiempo agitacion neumatica y mecanica.

e Caracterizar el equipo con distintos medios de cultivo y evaluar la

transferencia de oxigeno.
e Realizar cinéticas de fermentacién empleando el biorreactor en sus

diferentes configuraciones para determinar con cual de ellas se obtienen

mejores resultados.
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APENDICE A. CONCENTRACION DE OXIGENO DISUELTO EN AGUA

DESTILADA SATURADA DE AIRE.

Cuadro A-1. Concentracién de OD (mg/L) en agua destilada saturada de aire a distintos valores

de temperatura (°C) y presion (mm de Hg).

P 720 710 700 690 680 670 660 650
T
15 9.62 9.48 9.35 9.22 9.08 8.95 8.82 8.68
16 9.42 9.29 9.15 9.02 8.89 8.76 8.63 8.50
17 9.22 9.10 8.97 8.84 8.71 8.58 8.45 8.33
18 9.04 8.91 8.79 8.66 8.54 8.41 8.28 8.16
19 8.86 8.74 8.61 8.49 8.37 8.24 8.12 8.00
20 8.69 8.57 8.45 8.33 8.20 8.08 7.96 7.84
21 8.52 8.40 8.28 8.17 8.05 7.93 7.81 7.69
22 8.36 8.25 8.13 8.01 7.90 7.78 7.67 7.55
23 8.21 8.09 7.98 7.87 7.75 7.64 7.52 7.41
24 8.06 7.95 7.84 7.72 7.61 7.50 7.39 7.28
25 7.92 7.81 7.70 7.59 7.48 7.37 7.26 7.15

Tomado de UNAM (2004).
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APENDICE B: MANUAL DE ARMADO DEL EQUIPO.

El Biorreactor Multifuncional esta conformado en tres partes (base, cuerpo y
tapa), las cuales son de vidrio. Se cuenta con bridas de acrilico, empaques de

neopreno Yy tornillos con tuercas de mariposa para la unién de las tres partes.

En la base se encuentra un difusor de placa filtrante #0153. El cuerpo del
reactor posee cuatro llaves, con lo que se permite trabajar distintos volumenes y
operar en forma continua, por lotes o semi-continua. La tapa tiene entradas para
medidores de temperatura, pH y oxigeno disuelto. El equipo cuenta con baffles
de teflén y acrilico que pueden ser colocados para funcionar como un reactor

airlift.

Puede funcionar con agitacién neumatica o0 mecanica, ya que se cuenta
con un agitador mecanico de acero inoxidable. El material con el que esta
construido y el hecho de ser desmontable permiten que sea esterilizado en

autoclave.

Especificaciones:

Volumen total: 4.1 L

Volumen maximo de trabajo: 3.5 L
Dimensiones de la columna: 9.8 * 54.3 cm (d*h)

Velocidades de flujo de gas: 1-10 LPM.
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Armado de equipo.

Para el armado del equipo se requieren los siguientes materiales:

Reactor (base, cuerpo y tapa)
Rotametro de 1-10 LPM.
4 bridas de acrilico

12 tornillos

12 rondanas

12 tuercas de mariposa

4 empaques de neopreno
Grasa silicon o vaselina

1 soporte universal

1 pinzas para bureta
Mangueras

Pinzas para manguera

Para el ajuste de los baffles:

2 Baffles

4 tornillos de acero inoxidable

8 placas de acero inoxidable

16 tuercas de acero inoxidable
16 rondanas de acero inoxidable

Llave espafiola

Foto 5. Partes principales en el armado del reactor.

Foto 6. Piezas para el armado de la configuracion airlift.
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El armado se efectia como sigue:
1. Se colocan las mangueras a la entrada y salida del rotametro.
2. El rotametro se sujeta al soporte universal con ayuda de las pinzas para

bureta.

Foto 7. Rotametro sujeto al soporte universal.

3. Untar vaselina o grasa silicon? en el borde superior de la base.

Foto 8. Empaques de neopreno y grasa silicon.

Si se quiere trabajar el reactor como airlift seguir los pasos a) - i) que se muestran adelante.

? La grasa silicon, vaselina y los empaques de neopreno, no son aptos para utilizarse con
alimentos.
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4. Colocar dos empaques de neopreno sobre el borde, uniendo ambos

empaques con la misma grasa.

Foto 9. Empaques de neopreno unidos a la base del reactor.

5. Untar grasa sobre el borde inferior del cuerpo y unir a la base.

Foto 10. Base unida al cuerpo.

6. Unir las bridas D1 y D2 alrededor de la base, para mayor facilidad puede

usarse cinta adhesiva.
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7. Unir las bridas C1 y C2 alrededor de la parte inferior del cuerpo cuidando

que la ranura en la C1 quede bajo la llave de salida.

Foto 11. Bridas C y D unidas.

8. Hacer coincidir los puntos perforados en las bridas C con los de las D.
9. Introducir las rondanas en los tornillos y posteriormente colocarlos en las
perforaciones de las bridas.

10. Introducir las mariposas y apretarlas de dos en dos en forma encontrada.

Foto 12. Ajuste de los tornillos para fijar la base al cuerpo.

11. Colocar grasa sobre la parte superior del cuerpo del reactor.
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12.Colocar dos empaques como en el paso 4.

13.Untar grasa en el borde de la tapa y unirla al cuerpo.

Foto 13. Tapa unida al cuerpo.

14.Colocar la brida A sobre la tapa y las bridas B1 y B2 alrededor de la parte
superior del cuerpo.
15.Hacer coincidir las perforaciones de las bridas.

16. Introducir los tornillos y apretarlos como en los pasos 9y 10.

Foto 14. Unién y ajuste de bridas Ay B.
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17. Introducir la manguera superior del rotametro en la llave que se

encuentra en la base.

Foto 16. Introduccion de la manguera de aire en el
reactor.

18.Colocar la manguera inferior del rotametro en la llave de suministro del

aire.
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Foto 17. Manguera inferior del rotametro.

Foto 18. Manguera inferior del rotametro conectada a la
toma de aire del laboratorio.

19. Colocar las mangueras de llenado y vaciado del reactor en las llaves que
se requieran y bloquear las otras salidas con ayuda de trozos de

manguera y pinzas de plastico.
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Foto 19. Uso de trozos de manguera y pinzas de plastico
para bloquear las salidas del reactor sin uso.

20. Introducir los medidores de pH, temperatura y oxigeno disuelto en las

perforaciones de la tapa si se requiere.

Foto 20. Reactor armado y unido al
rotametro.
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21. Regular el flujo de aire con las llaves de las instalaciones, lo que se
consigue al hacer que en el rotametro el indicador quede sobre la linea
que marca el flujo deseado.’

22. Llenar el reactor.

Pasos para el armado del reactor airlift:

a) Hacer coincidir los orificios de las placas de acero con uno de los

extremos de cualquiera de los baffles.*

Foto 21. Placas sobre los baffles.

b) Atravesar los tornillos en las placas y baffles unidos, procurando que
salgan aproximadamente 2 cm en el lado exterior del baffle.
c) Colocar una placa grande en el otro lado del baffle; introducir rondanas en

ambos lados de los tornillos y ajustar con las tuercas.

® Cuando se trabaja con agitacion neumatica (aire u otro gas) se debe verificar que quede una
salida abierta en el reactor a fin de no ejercer presion dentro del mismo.

* Las placas pequenas van en el lado del baffle que tiene el canto, que es la parte exterior.
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Foto 22. Introduccion y ajuste de los tornillos en baffles.

d) Repetir los pasos anteriores en el otro extremo del baffle.

Foto 23. Baffle con placas y tornillos.

e) Colocar tuercas, rondanas y placas en el extremo libre de los tornillos.
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Foto 24. Introduccion de las placas para unién del
segundo baffle.

f) Unir el baffle 2 y colocar la placa, rondanas y tuercas igual que en el otro

baffle.

Foto 25. Unidn y ajuste de los dos baffles.

g) Introducir los baffles unidos en el cuerpo del reactor, procurando que

salgan aproximadamente 1 cm de la parte inferior del cuerpo.

87



Foto 26. Saliente de los baffles en la parte inferior del
reactor.

h) Ajustar la abertura de los baffles en ambos extremos del cuerpo del

reactor con ayuda de una llave espanola.

Foto 27. Ajuste de los baffles en el reactor.
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Desarmado del equipo.

Una vez que el equipo se ha terminado de usar, proseguir como se indica a

continuacion.

1. Cerrar la entrada de aire.

2. Vaciar el contenido del reactor utilizando las mangueras de salida.

3. Retirar las mangueras y medidores de pH, temperatura y oxigeno
disuelto.

4. Quitar los tornillos que sujetan las bridas Ay B.

5. Quitar las bridas.

6. Separar la tapa del cuerpo y retirar los empaques.

7. Retirar los tornillos que sujetan las bridas C y D.

8. Separar el cuerpo de la base y retirar los empaques.

9. Aflojar los tornillos de los baffles y retirarlos.

Limpieza del biorreactor.

1. Limpiar la grasa de los empaques y las uniones de las partes con papel
higiénico o algodon.

2. Lavar las partes del biorreactor, empaques, baffles, bridas, mangueras y
piezas de acero inoxidable con agua y jabon.

3. Dejar secar.

89



Si durante el lavado el agua y jabon no son suficientes para eliminar
residuos o manchas dificiles, pueden utilizarse acidos, alcalis, sanitizantes o

soluciones calientes.
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