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RESUMEN

Se estudié la biocompatibilidad de dos liquidosdads, sobre la cepascherichia coli
TOP10 pQR239, la cual expresa la enzima recomh@naiotohexanona monooxigenasa. Se
utilizaron dos liquidos idnicos: (Trioctiimetilamion bis[(trifluorometil)sulfonil]  imida
[OMA][BTA] y Butilmetilpirrolidinium bis[(trifluoro metil)sulfonillimida) [MeBuPyrr][BTA].

Se encontré que el liquido ionico [OMA]BTA] resbiltser significativamente mas
biocompatible que el [MeBuPyrr][BTA]. Se llevé abeala caracterizacion fisicoquimica
(coeficiente de particion, viscosidad, tensionriisigial) de los liquidos idnicos utilizados.

También, se realizaron estudios de hidrodindmidasdg#ema trifasico. En estos
estudios de hidrodinAmica se obtuvieron dos caril@s matematicas para expresar el
coeficiente de transferencia de oxigekh@) y el diametro promedio de goSauter(dsy) en
funcion de las variables de operacién (agitacideaaion y fraccion de fase dispersa).

Se desarrollé un modelo cinético de reaccion pafsiogatalizadorE. oli TOP10
pQR239, este modelo permite predecir la tasa deabgformacion Baeyer-Villiger de la
cetona biciclica (¥)-cis-biciclo [3.2.0]hept-2-ersfia. La productividad de la
biotransformaciéon se favorecié con la adicion dea wegunda fase (liquido idnico
[OMA]IBTA]) empleando un biorreactor de particiore dres fases (acuosa-liquido idnico-
aire).

Finalmente se desarroll6 un modelo mateméatico guesidera la transferencia de
masa, hidrodinamica y la cinética de biotransfoidracEste modelo fue capaz de predecir y
describir el proceso de biotransformacion. Se ofdsana buena concordancia entre valores

calculados y datos experimentales obtenidos ernaurehctor de particion operado en lote.



ABSTRACT

lonic liquids biocompatibility on the straiBscherichia coliTOP10 pQR239, which
expresses the recombinant enzyme cyclohexanone axggenase, was studied. Two ionic
liquids (Trioctilmetilamonium bis [(trifluoromethyl sulfonyl] imide, [OMA] [BTA] and
Butilmetilpirrolidinium bis [(trifluoromethyl) sulbnyl] imide), [MeBuPyrr] [BTA], were used.
[OMA] [BTA] was found to be significantly more biompatible than [MeBuPyrr] [BTA].
The physicochemical characterization (partitionfitoent, viscosity, interfacial tension) of
ionic liquids used were carried out.

Hydrodynamic of three-phase system for both iomjmitls was studied. In these
studies two mathematical correlation were obtaitoeelxpress the oxygen transfer coefficient
(k.a) and theSauter mean drop diameterd,) in terms of operating variables (agitation,
aeration and dispersed phase fraction).

A reaction kinetic model for the biocatalyst coli TOP10 pQR239 was developed,
this mathematical model predicts Baeyer-Villigeotbasformation rate of bicyclic ketone (z)-
cis-bicyclo [3.2.0] hept-2-en-6-one. The biotramsfation productivity was increased by
addition of a second phase (ionic liquid [OMA] [BJ)Aising a partitioning bioreactor of three
phases (agueous-ionic liquid-air).

Finally, a mathematical model considering mass sfean hydrodynamic and the
biotransformation kinetic was developed. This modeak able to predict and describe the
biotransformation process. Good agreement betwalenlated values and experimental data

obtained from a batch partitioning bioreactor whsewved.
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Nomenclatura
A continuacion se presenta la nomenclatura masriapte utilizada a lo largo de la tesis.

Ao area interfacial de las gotas de liquido iénicoymnidad de volumen (T
a: area interfacial en la Celda de Lewis modificéua’)

C,, : concentracion de oxigeno en la fase acuosad)g L

C;Z : concentracion de saturacion de oxigeno en ladasesa (g L)

CHMO: ciclohexanona monooxigenasa

k_a: coeficiente volumétrico de transferencia de omég@i’)

k a: coeficiente volumétrico de transferencia de stisto producto en la Celda de Lewis

modificada

k.s: coeficiente convectivo de sustrato (i) h

kip: coeficiente convectivo de producto (M)h

Kps coeficiente de particion de sustrato (adimengd)jona
Kop: coeficiente de particion de producto (adimendjona
Ks constante de afinidad del biocatalizador al sistfg L)
Ki: constante de inhibicién por sustrato (§ L

evp evaporacion de sustrato en el biorreactor tdnt)

Si: concentracion de sustrato en la fase liquidac(g L)
Sio: concentracion inicial de sustrato en el liquiieico (g L)
S.¢ concentracion de sustrato en la fase acuosd)g L
Sweo. concentracion inicial de sustrato en la fase saig ")

Pyi: concentracion de producto en la fase liquidocidrig L)

XV



Pac. concentracion de producto en la fase acuosd)g L

V7: volumen total del sistema (L)

Vii: volumen de la fase liquido iénico (L)

Vac Volumen de la fase acuosa (L)

Vimax Velocidad méaxima de produccién de lactonastdnt)

Y 2 : rendimiento estequiométrico de g sustrato condampor g de producto

Y%: rendimiento estequiométrico de g oxigeno consarpa@ g de producto

XVi
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[.-INTRODUCCION

I.1 Reactores de particion de tres fases

Los biorreactores de particion se construyen poad@ion de una fase liquida no
acuosa (solventes organicos) a una fase acuosacapteene el biocatalizador (células
completas 0 enzimas) responsable de la biotranafoém (Mufioz et al., 2007). Los
biorreactores de particion permiten el repartoesdtvs fases no miscibles de un sustrato o
producto de una biotransformacion que puede setaafe por la inhibicion de alguno de ellos.
Asi la seleccidn apropiada de un solvente orgaegalave para una aplicacion exitosa de
estos biorreactores en la practica industrial.

Se ha demostrado que la integracion de la biotwamsicion y la extracciom situ del
producto, mejoran la productividad del proceso, @sino la purificacion del producto
(Malinowski, 2001). Sin embargo la productividad dmconversiones oxidativas en un
sistema multifasico puede ser limitada por el {pan® de masa de sustrato u oxigeno (Torres-
Martinezet al.,2009). Las velocidades de transferencia de sasgrakigeno dependen de las
propiedades fisicas del fluido, temperatura, prestc@mposicion del medio, condiciones de
agitacion, velocidad superficial del gas y de lafguracion del biorreactor (Aibat al.,

1973).

I.1.1Particién de sustratos y productos en un bioactor de particion tres fases
La extraccionin situ (remocion) del producto inhibitorio, en el transm de una

biotransformacion puede tener un impacto positiveleequilibrio de la reaccion y disminuir
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la inhibicion por producto, por lo que puede hapg el biorreactor sea mucho mas eficiente
(Malinowski, 2001). Las biotransformaciones utilida células completas como
biocatalizador pueden ser eficazmente usadas paraprbduccion de compuestos
enantioméricamente puros, sin embargo la produdetivde estos procesos es baja debido a la
toxicidad de sustratos y productos (Pfrueneerl., 2006). Los biorreactores de particion
pueden ser aplicados para controlar la liberac®mum sustrato toxico disuelto en una fase
orgénica (solvente organico o liquido ionico) a feme acuosa que contiene las células. Sin
embargo los solventes organicos convencionalesoadagcuentemente, son toxicos para las
células, explosivos y dafiinos para el medio ambiebbs solventes “verdes” tales como
fluidos supercriticos y liquidos idnicos son altgivas prometedoras a los solventes organicos
(Pfruendetet al.,2004).

El liquido i6nico [BMIM][PF] ha sido usado efectivamente como reservorio de
sustrato y para la extracciémsitu de producto en la biotransformacion de acetilttilsiEano
(ATMS) a enantiomero (S)-1-trimetilsililetanol (IMSE) catalizado por células
inmovilizadas deSaccharomyces cerevisiaBsto es posible por la biocompatibilidad de
[BMIM][PF¢] al biocatalizador, permitiendo elevar la actiddga estabilidad de las células
inmovilizadas. Dorland (2005) definio la biocompdidad como la cualidad de carecer de
efectos toxicos o perjudiciales sobre los sistebiakgicos. El [BMIM][PF] resultdé ser un
buen solvente para ATMS y 1-TMSE (Loet al., 2006). El uso de liquidos ibnicos
([BMIM][PF¢], [BMIM][BTA] y [OMA][BTA]) como reservorio de susrato y como solvente
en la extraccionn situ durante la reduccion asimétrica de varias cetomasltd en un
incremento del rendimiento quimico de <50% hast®@%® en un proceso de operado en

batch (Pfruendegt al.,2006).

17



I.1.2 Consideraciones para la seleccion del liquidénico

Para un sistema dado de biocatalizador y sustrathipto la adecuada seleccién del
liquido iénico es de crucial importancia para edateollo de una biotransformacion extractiva
exitosa. La biocompatibilidad del liquido i6nico wsa de las caracteristicas mas importantes
gue deben ser tomadas en cuenta en la seleccida f@se dispersa en biorreactores de
particion (Malinowski, 2001).

Pruendeeet al. (2006) sugieren un procedimiento para la selecd@tiquidos iGnicos
para su aplicacion en biotransformaciones con aglabmpletasHijgura 1.1). Este tipo de
biotransformaciones comunmente son utilizadas lpasatencién de quimicos finos, donde el
sustrato y/o producto son poco solubles en agaaicads para las células microbianas.

Diferentes caracteristicas como: disponibilidad,sta®, corrosiéon, toxicidad,
estabilidad térmica y quimica deben ser tomadasuenmta para la posible aplicacion del
liquido i6nico a nivel industrial. Sin embargo p@@der ser usado en biocatalisis un liquido
ibnico ademas de las caracteristicas antes menlcsnalebe ser biocompatible con el
biocatalizador, ésta es una de las caracteristi@ssimportantes que debe tener un liquido
ionico.

Para evaluar la biocompatibilidad de un liquidadércon células completas, se lleva a
cabo un estudio de viabilidad de las células qyaraido incubadas bajo las condiciones en
las cuales se realiza la biotransformacion en stersia bifasico liquido i6nico-fase acuosa

(Pfruendeeet al.,2006 Matsumotoet al.,2004; Prpich y Daugulis, 2007).
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\ 4 \ 4
Desarrollo del proce:

Figura |.1 Estrategia para la seleccién del liquidadnico para su uso como reservorio de sustrato plsente
de extraccién del productoin situ en biocatalisis con células completas (tomado der@énder et al.,2006).

Muchos intentos se han llevado a cabo para aslecl@ocompatibilidad de diferentes
solventes a alguna de sus propiedades fisicoqusmiglgparametro comunmente usado para
clasificar los solventes organicos en términosidedmpatibilidad es la polaridad del solvente
organico. Se ha demostrado que existe una combalagntre la biocompatibilidad y el
logaritmo del coeficiente de particion del solveste el sistema bifasico octanol agua (log
Poc); El log Rt denota hidrofobicidad lo cual no es exactamentarigad, pero demuestra
una mejor correlacion con la actividad biolégicadhet al.,1998).

En cuanto a la extraccion del producto, el ligua@oco debe ser estable térmicamente
en caso de realizar la separacion por destilacidrien separar el producto mediante fluidos
supercriticos como CQpara poder reutilizar el liquido i6nico. Paraestudio en la ingenieria

de reacciones el liquido i6nico debe ser caraet@oizn cuanto al coeficiente de particion de
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sustrato y producto (liquido iénico-fase acuos&@casidad y tension interfacial (Quadros y
Baptista 2003) para poder realizar un estudio adecuado slediferentes variables que
intervendran en los diferentes fendmenos de tresrsfea de masa dentro del reactéig(ra

V.18).

1.1.3 Aplicaciones de los biorreactores de particio

Los biorreactores de particion pueden tener un godéencial en cuanto a la posibilidad
de aumentar la productividad de muchos bioprocdsoberacion controlada del sustrato de
la fase organica a la fase acuosa abre un aregplicedn de estos biorreactores en
biodegradacion de compuestos xenobioticos, talemocdenol (Zhaoet al., 2009) o
pentaclorofenol (Ziloueiet al., 2008). En estos sistemas, la biocompatibilidad y no
biodegrabilidad del solvente son caracteristicaa@ales que deben ser tomadas en cuenta en
la seleccion del solvente méas apropiado.

Los biorreactores de particion permiten la remodi@hdgica de compuestos organicos
volatiles de aire contaminado. La presencia de segunda fase acuosa aumenta la
transferencia de sustratos hidrofobicos (ejempéxaho, oxigeno) o reduce la toxicidad de
substancias inhibitorias (ejemplo: benceno, tolj@nles microorganismo presentes en la fase
acuosa. Hasta este momento se han disefiado btoresade particion para el tratamiento de
efluentes gaseosos a escala de laboratorio, camyoda agitados y biofiltros que contienen
una fase no acuosa (Muetzal, 2007).

En biocatalisis con células completas se han atibzbiorreactores de particion para
evitar la inhibicion por sustrato y producto. En Batransformacion de 2-feniletanol a

fenilacetaldehido, Celilet al (2004) utilizaron como biocatalizador células costgé de
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Gluconobacter oxidanB72, e iso-octano como solvente. Para una bidemacion con 10 g
L™ de 2-feniletanol, estos autores obtuvieron unaewoimacién méaxima de producto para el
sistema acuoso y para un biorreactor de particEranlo en lote alimentado de 0.4 gy
7.96 g L* respectivamente.

Cuando los sustratos de una biotransformacion siétiles, los biorreactores de
particion constituyen una buena estrategia panacreths pérdidas por evaporacion. Prpich y
Daugulis (2007) llevaron a cabo la biotransformadai@ tolueno a 3-metilcatecol (3MC) por
Pseudomonas putidMC2, utilizando un biorreactor de particion dorgke usé como fase
organica BES (Bis (2-etilhexilo) sebecato) al 50 W&. Alcanzaron una productividad
volumétrica de 440 mg de 3MC'Lh?, la cual fue 4 veces mayor al sistema acuososy la
pérdidas de sustrato (tolueno) por evaporacionofuereducidas por un factor de 4,
comparadas a sistemas previamente usados.

Una aplicacion reciente de los biorreactores dégiam es en la biodesulfurizacion de
diesel (Yanget al.,2007). El biéxido de azufre liberado a la atmosfiweante la combustion
de combustibles fosiles causa serios problemasesmalbes, como la lluvia &cida. Utilizando
Rhodococcus globerulien un biorreactor de 2 L, 1500 ppm de azufre foiion removidas

de 250 mL de diesel dentro de un periodo de 5iasget al.,2007).

|.2 Caracteristicas de los liquidos iGnicos

Los liquidos i6nicos son sales organicas con bajdgde fusién que son liquidos a
temperatura ambiente, éstos son compuestos entggiricos y son considerados solventes
altamente polaresfigura 1.2. Los liquidos i6nicos no son inflamables y posesma

insignificante presion de vapor, es decir, no soféties, lo cual es una ventaja para la
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separacion de productos volatiles, dirigiendo eilldgio de la reaccion hacia la formacién de

producto (Kriegeet al.,2004; Hinckleyet al, 2002).

Cationes: HaC
N _
R R N R
) O
N

1,4 Dialquilpiridinio

Imidazolio
T (@)
R T R /N\
R _ R R
Tetralquilamonio 1,1 Dialquilpirrolidinio
Aniones: [PFG]_ [BF4]_

IC_:I', Br i . F [CFSSQ]_
/ \S N
S AN T

F O/S [NOS]_

Bis[(trifluorometil) sulfonil] imida

Figura 1.2 Estructuras de los liquidos idnicos masitilizados para catalisis (modificado de Yang y Pan
2005).

La viscosidad de un liquido esta dada por los msede hidrégeno y las estrechas
fuerzas de Vander Walls, las cuales pueden incremseno disminuir en funciéon de la
temperatura o la accion de co-solventes. Normaknentliquido i6nico con largas cadenas
alcalinas sobre el cation y un fuerte anién preseistosidades muy altas (Yang y Pan, 2005).

Las propiedades fisicas y quimicas de los liquidogos (hidrofobicidad, viscosidad,
polaridad, inmiscibilidad) pueden ser modificadas la alteracion del cation y/o anién. Esto
es importante porque permite disefiar liquidos @jgara reacciones especificas, como son
incrementar la solubilidad del sustrato o modifieaselectividad de la enzima (Yang y Pan,

2005).
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[.2.1 El uso de los liquidos iénicos en biocatalgsi

Las ventajas del uso de liquidos i6nicos sobresel de solventes organicos como
medio de reaccidn para biocatalisis también irelsly alta capacidad de disolver una amplia
variedad de sustratos, especialmente aquellos exitenpolares, y sus propiedades como
solvente se pueden modular ampliamente a travées medificacion apropiada de cationes y
aniones (Song, 2004).

Cuando células completas son utilizadas como labzatiores ha sido demostrado
que retienen su actividad biol6gica en liquidosdas (Cull et al, 2000). Recientemente se
han hecho estudios de biocompatibilidad en célatespletas que muestran que el liquido
ibnico [OMA][BTA] no dafia las células microbiand@fiuenderet al,2006).

()

[e]
Q- v'{ i
JEE—" .
v . oH + /NH\/k OCH;4
| O——CH, z NH
] H,oN H
[e] 2 o

| : Termolisina
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© L-Phe-OMe
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Figura 1.3 Ejemplos de reacciones enzimaticas reatidas en liquidos idnicos (tomado de van Rantwijét
al., 2003)
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Las enzimas oxidantes conservan su actividad énsas de dos fases acuoso-liquido
i6nico (Hinckley et al, 2002), lo cual permite proponer nuevas reacciomes
biotransformacion de tipo 6xido-reduccion en sigterron liquidos iénicos.

El uso de liquidos i6nicos provee muchos benefisalze las reacciones en solventes
organicos convencionales en términos de actividamgntioselectividad, estabilidad y
reutilizacion de los sistemas catalizador-solvg8teng, 2004). En I&igura .1.3 se muestran

algunos ejemplos de reacciones enzimaticas reabzaa liquidos iGnicos.

[.2.2 Biocompatibilidad de los liquidos i6nicos

Se considera que los liquidos tienen un uso y coalacion potencial, pero existen
poca investigacion acerca de su biocompatibilidadsyriesgos. Investigaciones recientes han
mostrado que los liquidos ionicos de imidazoliuntasente en pequefias cantidades son
fotodegradables piodegradables (Stepnowsky y Zaleska, 2005). Senlcantrado que las
cadenas largas n-alcalinas de éstos, presentan tgraridad. Por otro lado, la parte
imidazolium del liquido i6nico afecta la parte rigaria del crecimiento de las plantas y la
parte catidénica produce efectos negativos en elartgomarino (Latalat al, 2005).

Asi también se ha evaluado la toxicidad de la éedcalkil 3 metilimidazolium de los
liquidos idnicos tipo imidazolium en diferentesopde cepas bacterianas. Se encaoi
estos liquidos idnicos presentan una buena acdtivatgimicrobiana contra cepas Gram-
positivas y negativas asi como antimicético (Pestal., 2003).

De 10 liquidos ionicos estudiados del tipo imidamol piridinium y tetraalquil

amonio ninguno de ellos resulté ser mutagénico ambelila prueba de Ames (Dochegtyal,
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2006). Por lo que los liquidos iénicos del tiporaetquil amonio son una opcion como

solventes seguros en biocatélisis, por ejempligeido iGnico [OMA][BTA].

[.3 Hidrodinamica y transferencia de masa en biorractores de particion tipo
tanque agitado

El disefio y escalamiento confiable de biorreactatesparticion requiere de la
prediccion de las tasas de reaccion y de trangferete masa. La aproximacion de éstas
implica conocer el area interfacial disponible pararansferencia de sustrato y producto, la
cual es obtenida a través de estudios de hidrodiadiquido-liquido del sistema, mediante la
medicién del tamafio promedio y la distribucion thehafio de gota en la dispersion. El
tamafio de gota dependera de las propiedades fikidas fases, la fraccién volumétrica de la
fase dispersa y del régimen de agitacion. La cgidpte del mecanismo de rompimiento y
coalescencia de gota, junto con la posibilidad plerar un biorreactor de particion en lote
alimentado, justifica la necesidad de estudiosréstuisobre la hidrodinamica de sistemas
multifasicos (Celiket al, 2004).

Para bioconversiones oxidativas, el oxigeno es réstrado de manera continua a
través de la aireacion al biorreactor y da porltada la formacién de un sistema trifasico
(gas-liquido-liquido) aumentando la complejidad sistema estudiado (Torres-Martinetz
al.,, 2009). La productividad de bioconversiones ox@at en un sistema multifasico puede
ser limitada por la transferencia de masa de owigea tasa de transferencia de oxigeno sera
dependiente de las propiedades fisicas del fluidmperatura, presion, composicién del
medio, condiciones de agitacion, velocidad supatfidel aire y la configuracion del

biorreactor (Torres-Martinezt al, 2009). Se ha estudiado que en un biorreactoradeidn
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de dos fases, dependiendo del tipo del hidrocarbomueado (n-dodecano o n-hexadecano), y
de la fraccion volumétrica empleada, la fase ogapuede reducir o aumentar la velocidad
de transferencia de oxigeno (Hassan y Robinsory)197

Las tasas de transferencia de masa en un sistenti@#asco son funciones
dependientes del diametro promedio de gBtter ds,;, del coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigenk 4), coeficiente de particion de sustrato y produasd,como de la
solubilidad del oxigeno en el medio.

Para un medio y biorreactor de particion deternonags posible aumentar el area
interfacial liquido-liquido Y a, y por consecuencia las tasas de transferencizada, usando
una agitacion y aireacion elevadas. Sin embargpaEstsiona un consumo de potencia alto y
el aumento significativo del costo de operaciénlodidades de agitacion altas, también
presentan cierta limitacion cuando son aplicadeglaas sensibles a estrés hidrodinamico y
puede promover la formacién de emulsiones estgelesrando problemas en los procesos de
separacion (Olet al, 1989; Sowanat al, 2001; Starket al, 2002; Boswellet al, 2003;

Torres-Martinezt al.,2009).

1.3.1 Area interfacial y distribucion de tamafio degotas en sistemas multifasicos

Estudios de hidrodinamica en biorreactores de gi@mtide dos fases liquidas se han
enfocado en la determinacion del area interfagsgahible para la transferencia de masa, para
gue el abastecimiento de sustrato (de la fasedlqgidnico) no se convierta en el paso
limitante del proceso. El area interfacial ha sidoelacionada a la fraccion de la fase dispersa

(hold-up) y al numero de Weber (Quadros y Baptia3).
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El area interfacial puede ser calculada con lal.&k.donde ¢ es la fraccion

volumétrica yds, es el diametro promedio de gddauterde la fase dispersa (Quadros, y
Baptista 2003). Un mejor conocimiento del efecto de las @odes de operacion del
biorreactor sobre als3; es por lo tanto muy importante. Ademas el conaaima deds, puede

dar una indicacion de la estabilidad de la disparformada liquido-liquido.

a= %% (.)

Las propiedades fisicoquimicas del medio tienefuénicia en el tamafio de gota
promedio y en la distribucién del tamafio de gotzario la viscosidad de la fase dispersa es
pequenia, la fuerza de resistencia al rompimierdgui@ne Unicamente de la tension interfacial
(Nienow, 2004). No obstante, una viscosidad altdadése dispersa tiene una influencia
importante sobre el tamafio de gota promedio ydailkucion del tamafio de gota (Calabrese
et al, 1986).

Varios autores (Calderbank, 1958; Calabetsa.,1986; Nienow, 2004; Nielsest al,
2007) han correlacionado el diametro promedio da §autercon el nimero de Webé¥y,
como se observa a continuacion:

d32 -06
—<=A 1.2
= AN (12)

j
Donde A=f(D/D;,P,¢) ¥ N,.=p/N?°D}/o. Calderbank (1958) analizé el
tamafio de gota en tanques agitados, utilizando Isoms de 6 paletas, en recipientes
similares geométricamente de diferentes tamafiosori® que para dispersiones aireadas
liquido-liquido el tamafio de gota promedio estduercion de las propiedades fisicoquimicas

del sistema y de las condiciones de operacion, camouestra en la ec. (1.3).
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d, =0.22 Loi [w[ﬂ) (1.3)
(P/V)™ p2? He

Donde d, es el tamafio promedio de go{®/V) es el consumo de potencia por
volumen,c es la tension interfaciab. es la densidad de la fase contingags la fraccion
volumétrica de la fase dispersauyy uq son la viscosidad de la fase continua y de la fase
dispersa respectivamente.

A la fecha no hay estudios de hidrodindmica eremsias multifasicos utilizando

liquidos i6nicos como fase dispersa.

[.3.2 Transferencia de oxigeno en biorreactores dearticion

En biorreactores de particion, la adicion de urgusda fase inmiscible, en la cual el
sustrato y el oxigeno tienen una solubilidad mayee en el agua, ha sido una estrategia
propuesta por diferentes investigadores (Niekseal., 2003; Nielseret al., 2005) como una
alternativa para mejorar la tasa de transferereimasa (oxigeno, sustrato y producto).

Las correlaciones para la prediccion del coefiegerdlumétrico de transferencia de
oxigeno,k a, son generalmente una funcién de la potencia dasear unidad de volumen y
de la velocidad superficial del gas. Con el obgetde considerar el efecto de la fraccion
volumétrica de la fase organica sobré @l en dispersiones liquido-liquido aireadas, han sido
propuestas correlaciones empiricas que suponelagjges fases liquidas se comportan como

una sola fase homogénea (Nielg¢ml.,2003; Nielseret al.,2005).
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DondePy es la potencia gaseada consumidas el volumen de trabajo del biorreactor,

Vs es la velocidad superficial del gas a través datéactor,@ es la fraccion volumétrica de la

fase dispersa g, a, f y y son constantes numéricas particulares de cadansist

[.3.3 Determinacion de coeficientes de transfererecide masa mediante el uso de la
Celda de Lewis modificada

Anteriormente mencionamos que para el disefio duefide biorreactores de particion
es necesario poder predecir las tasas de tranci@rda masa. Ademas de conocer el area
interfacial disponible para la transferencia de an&s necesario conocer los coeficientes de
transferencia de sustrato y producto.

La Celda de Lewis es utilizada para la determimagé manera indirecta de los
coeficientes individuales de transferencia de m@sawis, 1954). La Celda de Lewis
modificada permite obtener una interfase liquidoitdo bien definida, claramente delimitada
y plana (Woodleet al.,1991). De esta manera es posible analizar por agpa&l coeficiente
de transferencia de masa para sustrato y prodettarel interfacial. La agitacion que puede
haber en la Celda de Lewis no debe de perturbatddase, para asegurar una area interfacial
conocida a partir de las dimensiones de la Celdded@s y de esta manera, separar el

coeficiente de transferencia de masa interfaciedudm de transferencia.
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El cambio de concentracion de sustrato o produnttaefase continua debido a la
transferencia de masa en una Celda de Lewis fueelambal por Srivastavat al. (2000)

utilizando la ec. (1.5).
dC
CE:kLa\/C(C_C’) (1.5)

DondeV. es el volumen de la fase contind&/dt,es el cambio de la concentracion de
soluto en la fase continua con respecto al tief@p@s la concentracién en el equilibri€yes

la concentracidon de soluto.

I.4 Modelamiento en biorreactores de particion

Los modelos matematicos constituyen una maneranalctde entender los procesos
biolégicos, fisicos y quimicos, entre otros. Losdelos matematicos tienen la utilidad de
organizar la informacion que se encuentra dispenitel proceso a evaluar. Cuando se
estudian fendmenos que son descritos por un sistemmauchas variables, las interacciones
gue tienen las distintas variables pueden ser mejatendidas utilizando modelos
matematicos, permitiendo hacer predicciones espasifacerca de ciertos aspectos del
proceso de interés (Bailey, 1998).

Un punto esencial en el desarrollo de un modela &gmulacion de las ecuaciones de
balance de masa, energia y momento (Medina, 2B88&s modelos consideran los diferentes
fendmenos de transferencia de masa junto con #&icande crecimiento del microorganismo
en el sistema multifasico (Cruickshagek al., 2000). Bordelet al. (2010), desarrollaron un
modelo mecanistico en un sistema abibtico que ibesker transferencia de hexano de la fase

gas a la fase liquida (acuosa + organica) en umeaictor de particion usando como fase
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dispersa aceite de silicon. Este modelo esta basaddalances generales de masa y
ecuaciones de transporte. El ajuste del modelortnast aumento en la fraccion maxima de
hexano transferido de la fase gas a la fase a@l@anentar la velocidad de agitacion y de la
fraccion de aceite de silicon hasta 200 RPM y 20eXpectivamente.

1.4.2 Caracteristicas del biocatalizador empleadoreel sistema

Una importante conversion quimica, dificil de akamenantioselectivamente por
sintesis quimica es la oxidacién Baeyer-VilligercééonasFigura 1.4. La oxidacion Baeyer-
Villiger de cetonas ciclicas o aciclicas, perméeransformacion de una cetona ciclica a su
correspondiente lactona por oxidantes tales comoxmuk de hidrogeno y acido
peroxibenzoico. Esos oxidantes son frecuentemeetgables, toxicos y también carecen de
enantioselectividad (Alpharet al.,2003)

Las monooxigensas catalizan la oxigenacion nudiemfide cetonas (oxidacion
Baeyer-Villiger), como también la oxigenacion efefitica de varios heteroatomos, tales
como azufre, selenio, nitrégeno y fésforo. Usandociclohexanona monooxigenasa para
catalizar la reaccion, se producen ésteres purtsaggente y lactonas con concentraciones
elevadas de un solo enantiomero (Alphandl, 2003).

Las monooxigenasas Baeyer-Villiger son flavopra@eimue pueden llevar a cabo
oxigenaciones nucleofilicas con una gran enantotieldad de un amplio intervalo de
cetonas ciclicas o lineares produciendo lactonasésteres respectivamente. Todas estas
enzimas son dependientes de NADPH y oxigeno pamdizea la reaccion tipo Baeyer-
Villiger (Doig et al, 2002a). Las monooxigenasas Baeyer-Villiger hao gncontradas en
bacterias del génerAcinetobacter, Pseudomonas, Xanthobacter, RhodasgcdNocardia

ademas en hongos del géne@urvularia, Dreschlera, Exophilia, Cunninghamelia
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Cylindrocarpon En bacterias el rol natural de estas enzimascpaser catalizar uno 0 mas
pasos claves en varias vias catabdlicas oxidatingsitras que en hongos ellas posiblemente
participan en el programa de los eventos bioquignigoe acompafian el cambio de
metabolismo primario a secundario (Willetts, 1997).

O 0

|

i

S - e *
7N N

Figura 1.4 Esquema general de las oxidaciones detoras ciclicas y sulfuros orgéanicos catalizadas ptas
monooxigenasas Baeyer-Villiger (tomado de Alphandt al, 2003).

El uso de biocatalizadores para las oxidacionesydaéilliger deberia ser
desarrollado en paralelo con la necesidad de midpielectividad, seguridad, buen estado y
los aspectos ambientales del proceso (Alptedrad, 2003). Un grupo amplio de lactonas son
de interés industrial. Los intermediarios comoléatonas Opticamente puras producidas via
ciclohexanona monooxigenasa, pueden ser subsemenite usados para la sintesis de una
variedad de quimicos finos de alto valor agregatiormacos (Doigt al, 2002a).

La cepaE.coli TOP10 pQR239 fue desarrollada con el objetivo edeert una cepa
recombinante, no patégena que fuera de facil crenbm libre de lactona hidrolasas, y que
pudiera ser utilizada como biocatalizador a nivelustrial, a diferencia de la cepa silvestre
Acetobacter calcoaceticugue es una cepa patdgena que requiere crececlehesianol (un

compuesto toxico) para expresar la enzima ciclom@xa monooxigenasa (Dogg al.,2001).
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Il.- HIPOTESIS

Es posible llevar a cabo la biotransformacion Ba&fitiger con células completas en
un biorreactor de particion empleando liquido iGnaomo fase dispersa, ya que el sistema
multifasico acuoso-liquido ionico-aire permite &iv la inhibicion por sustrato en la
biotransformacion de cetonas ciclicas a lactonasduciendo con esto a un aumento en la

productividad.
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[ll.- OBJETIVO

Evaluar el potencial de los biorreactores multdési tipo tanque agitado en la

biotransformacién de cetonas a lactonas, usando tage dispersa liquidos ionicos.

[11.1 Objetivos particulares:

. Evaluar la transferencia de oxigeno y la hidrodicande un medio multifasico
acuoso-liquido ionico-aire
. Evaluar la biocompatibilidad de 2 liquidos ionicosn el biocatalizador y

seleccionar el mas biocompatible.

. Caracterizar la cinética de biotransformacion edimacuoso

. Caracterizar la cinética de biotransformacion edimeéifasico acuoso-liquido
iGnico

. Desarrollar un modelo matematico que describa @rdnsformacion de

cetonas a lactonas utilizando un biorreactor degi@m multifasico
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IV.-MATERIALES Y METODOS

ESTATEGIA EXPERIMENTAL

En la primera parte de la tesis se estudio la lonpatibilidad de la cepBscherichia
coli TOP10 pQR239 al liquido ionico asi como las diféze propiedades fisico-quimicas del
liquido idnico y del medio multifasicé,igura IV.1.

Para el modelamiento matematico del biorreactopatécion, se realizaron balances
de materia en la fase acuosa y en la fase liqd@idiza. Considerando los fenomenos de
transferencia de masa, consumo de sustrato y axigeyeneracion de producto. Con todas
estas ecuaciones se construyd un modelo para prégldéansferencia de masa dentro del
biorreactor, asi como una biotransformacion de Bpeyer-Villiger,Figura IV.1.

Para los estudios de transferencia de masa, sdarale los coeficientes de particion
de sustrato y producto que muestran la afinidadudérato y producto al liquido idnico. Los
coeficientes convectivos de transferencia de masaulados en la celda de Lewis fueron
asociados al biorreactor de particion multifasisando el area interfacial de las gotas del
liquido idnico que se obtuvo de los estudios deodishdamica Figura IV.1).

Para obtener el modelo cinético de reaccion siblpneas de transferencia de masa se
llevaron a cabo biotransformaciones en medio acuSsocompararon las productividades
obtenidas para el sistema multifasico y el sistamaoso. Finalmente, se llevaron a cabo
biotransformaciones en un biorreactor de parti¢ipo tanque agitado y los datos obtenidos
experimentalmente se compararon con los datos ghesli por el modelo matematico

desarrolladd-igura IV.1.
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Seleccion de liquidos idnicos Modelo Cinético Coeficientes
inmiscibles con el agua, de reaccion en convectivos de
capaces de formar 2 fases Fase Acuosa transferencia de
liquidas masa para sustrat
: o roducto
Biocompatibilidad dee. yp

coli TOP10 pQR239 con
[OMA][BTA] y
[MeBuPyrr][BTA]

\ 4
Medicion de
Propiedades fisico-
guimicas solubilidad,
coeficiente de Alta
particion, viscosidad,
tension superficial y
tension interfacial

Biotransformacién de cetonag
biciclicas en biorreactores dg
particion usando el
[OMA][BTA]

Baja
[MeBuPyrr]|[BTA]
El menos biocompatible

Hidrodinamica del
sistemads; ki a,

Modelo General
Resolucion en

»| MatLab Andlisis de
sensibilidad
paramétrica

Figura IV.1 Estrategia experimental global seguidalurante toda la tesis.
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IV.1 Reactivos y materiales

IV.1.1 Reactivos

El sustrato de la biotransformacion fue una merzat®Emica de cetonas biciclicas
formada por 2 enantidmeros, (t)-cis-biciclo [3.RB€jt-2-en-6-ona (Flukaz98.0%) y el
producto de la biotransformacion es una mezcla dant®meros: (1S, 5R)-(-)-2-
oxabiciclo[3.3.0]oct-6-en-3-ona (Fluk&99.0%) y (1R, 5S-3-oxabiciclo[3.0.0]oct-6-en-2-
ona). De aqui en adelante se mencionaran las selacialicas como “cetonas” (los sustratos
de la biotransformacion) y los productos de la rbimgformacion como “lactonas” que
corresponde a los dos enantiomeros.

Agar nutritivo, extracto de levadura y caldo nitdgtfueron obtenidos de BD Bioxon,
México; la triptona bacto de Dickinson and compabhsA. Las sales NICI, NaSQ,,
MgSQ,, CaCh, NaCl, KHPO,, K:HPO, y el glicerol fueron comprados de J.T. Baker,
México, todos los reactivos fueron grado reactiza. ampicilina y la L-Arabinosa se

obtuvieron de Sigma-Aldrich, USA.

IV.1.2 Gases utilizados

Para cuantificar el producto y sustrato de la riéacpor cromatografia de gases, se
utilizé gas hidrogeno comprimido grado 4.5, airenpamido extraseco y helio comprimido
grado 4.6. La técnica del método dinamico utiliaé gitrdgeno comprimido grado 4.8. Todos

los gases fueron proporcionados por Praxair de ddéxi
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IV.1.3 Liquidos iénicos estudiados

Los liquidos ionicos estudiados: Bistrifluorometilifonil imida trioctilmetil amonio,
[OMA]BTA] (Figura 1V.2a) vy bistrifluorometil sulfonil imida butilmetilpiwlidinio
[MeBuPyrr][BTA] (Figura 1V.2b), todos tenian una pureza mayor al 98% vy fueron

comprados a Solvent Innovation GMBH (Colonia, Al@m

a)
i - H3C/\/\/\/\ NWCHs
F7|\S / \S N
N N
b) 3

' * ©)
%\/\/ . )T Mo

H3C
Figura IV.2 Estructura de los liquidos iénicos estdiados a) bistrifluorometil sulfonil imida trioctil metil
amonio, [OMA][BTA]; b) bistrifluorometil sulfonil i mida butilmetilpirrolidinio, [MeBuPyrr][BTA]

IV.1.4 Descripcion del biorreactor de 1y 3 L tipa@anque agitado

Para los estudios de hidrodindmica y transferedeianasa en el medio trifasico se
empled un biorreactor de 1L tipo tanque agitado, woa jarra de vidrio (Model ADI 1025,
Applikon). EIl biorreactor tenia un diametro interd® 9.5 cm y el volumen de operacion fue
de 0.7 L (H/Dy=0.96). Como impulsor se utilizé una turbina Rushttz? 6 paletas con un
diametro de 4.5 cm ([D1=0.46). El biorreactor fue equipado con 2 mamparasgdistantes

de 1 cm.
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Para la produccién del biocatalizador se emplediarreactor de 3 L, instrumentado
con un electrodo de pH, un sensor-control de teatpex y un electrodo de oxigeno disuelto
(AppLiSens 2010032520, 325 mm de longitud, Applikdros electrodos fueron acoplados a

un controlador (ADI 1010 Bio controler, Applikon).

V.2 Produccion del biocatalizadorE. coli TOP10 pQR239

Durante esta tesis se utilizé una cepa modificagl®@ticamente que es resistente a
ampicilina; el plasmido de resistencia a ampiciliaabién confiere la capacidad de producir
la enzima ciclohexanona monooxigenasa. La deépeherichia coliTOP10 pQR239 fue
proporcionada por el profesor John M. Ward (Unikgr€ollege London, Londres, Reino
Unido). La estrategia de produccién y uso del hadzador en la biotransformacion se

presenta en Igigura IV.3.

Ceton:

In6culc
— >

A 4
A 4

-

Biomas:

Produccion del
Biocatalizador

Figura IV.3 Estrategia de produccion y uso del bicatalizador en la biotransformacion

Biotransformacion Purificacion

Uno de los inconvenientes que tiene esta cepa estahilidad genética, pues después
de algunas resiembras en cajas de agar nutriteopuede perder el plasmido y por
consiguiente la capacidad de producir la enzimbltexanona monooxigenasa. Por lo que
fue necesario establecer el siguiente procedimigaita su mantenimiento y conservacion (ver

seccion 1IV.2.2).
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IV.2.1 Disefio de medio de cultivo y cinética de aramiento de E. coli TOP10
pQR239

Para el uso de células completas en biocatalisisjeeesario establecer un estado
metabodlico adecuado en el que deben encontrarsecdadas para llevar a cabo
biotransformaciones con altos rendimientos. Pototaal conocimiento de la cinética de
crecimiento deE. colien un medio definido es importante para manteneioeatalizador en
condiciones adecuadas para la biocatalisis. Laticané@e crecimiento es necesaria para
entender el comportamiento de la biotransformagiéansiste en la medicidén o estimacion de
las velocidades de sintesis celulares.

dX _

— = ulX
a M (y
Dondep se define como:
S
= — V.2
M=t (v-2)

La cinética de crecimiento de acuerdo al modeldvidaod (ec.(IV. 1)) implica que
s6lo debe de existir un sustrato limitante. Comasecuencia el crecimiento & coli debe
estar limitado Unicamente por glucosa y no poriningtro nutriente, ni por oxigeno.

Para estimar el coeficiente volumétrico de tramsfeia de oxigeno en matraces tipo

Erlenmeyer se utilizo la siguiente ecuacion publicpor Liuet al(2006); ec. (IV.3).

-0.80
k a= 0.141N°-88(ﬁJ (IV.3)
VO
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Donde k.a es el coeficiente volumétrico de transferenciantsa (f), N son las
revoluciones por minuto (RPMY,. es el volumen del liquido (mL), es el volumen del
matraz (mL).

Para la preparacion del medio de cultivo se calonli a de 65.86 H(ver anexo 2), de

esta forma el medio de cultivo fue preparado pamartuna biomasa en peso seco de 1.6,g L

considerando un rendimiento de g de biomasa pa gxigeno ({g—ﬂf) de 1.47 gdw g@*

(Bailey y Ollis, 1986), de esta forma no hay lirnitmes de oxigeno (ver anexo 2).

Tabla IV. 1 Composicion quimica del medio de cultiv (MC1) para la produccién del biocatalizador

Componente gt
Glucosa 2.5
NH,CI 0.92
NaSOy 0.01
MgSO, 0.1
CaCb 0.03
KH,PO, 4.2
KoHPO, 3.3
Ampicilina 0.1

En laTabla IV.1. Se muestran las concentraciones de glucosa y pala producir
1gdw L' de biomasa, medio de cultivo (MC1) la ampicilira adicion6é al medio para
asegurar que la cepa no perdiera el plasmido y eatar contaminaciones; las sales se
afadieron al doble de la concentracién calculadacemente con el objetivo de que no
hubiera ninguna limitacion por fuente de nitrogeanuyfre, fosforo y otros minerales (ver
Anexo 2), teniendo en cuenta que no se viese dfeaicrecimiento por la fuerza idnica del

medio.

44



IV.2.2 Mantenimiento y conservacion dée. coli TOP10 pQR239

La cepaE. coli, fue propagada en el medio MC1 a pH 7. El medjoidio se esterilizd
en una autoclave a 115 °C por 15 minutos, postegnte el medio fue suplementado con
ampicilina a una concentraciéon de 100 mg La ampicilina fue previamente esterilizada por
filtracion con una membrana de tamafo de poro 2 [m. Se inocularon varios matraces de
250 mL con 50 mL de medio de cultivo. Los matrdoeson puestos a 37°C, a 250 RPM por
24 h.

Cuando se alcanzé una concentracién de biomagaralémadamente 1gdw1, se les
agrego glicerol estéril hasta alcanzar una conaeigin de glicerol de 50% v/v, se mezclo
cuidadosamente y posteriormente se tomaron ali€wetd mL y fueron puestas en crioviales
gue fueron almacenados en nitroégeno liquido a ¢96°

Para conservar las células @& coli, se utliz6 como método alternativo de
conservacion, la liofilizacion, en la que las catutlespués de alcanzar una concentracion de 1
gdw L*, se resuspendieron en una solucién de leche desdeeal 10% p/v previamente
estéril. 3 mL de la suspension de células en lsehagregaron a ampolletas estériles. Estas
ampolletas se congelaron con una mezcla de hieto-asetona. Posteriormente, las
ampolletas se liofilizaron en una Liofilizadora lcalnco (model 7522800, Lyph-Lock6) a -50
°C. Las ampolletas liofilizadas se utilizaron coméculo para un matraz con 100 mL de

medio de cultivo definido.

IV.3 Andlisis de cetonas y lactonas por Cromatogréd de Gases
Se utilizé una columna capilar de 30 m de longitliéimetro interno de 0.32 mm y una

pelicula de 0.2m (modelo Cyclosilb, J&W Scientific, USA). Se iny@d L de muestra, el
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tiempo de la corrida fue 9 min, la temperaturaiahidel horno fue 100°C mih después se
aplicé una rampa de temperatura de 10°C’rhimsta 150°C, cuando el horno llegé a 150°C se
mantuvo a temperatura constante por 3 minutodujl fle gas acarreador fue 5 mL fjrse
uso helio como gas acarreador. La temperaturangletior fue 250°C. Se emple6 un detector
de ionizacion de flama, a una temperatura de 2¢5%Cun flujo de hidrogeno en el detector

45 mL miri* y 450 mL mirt de aire.

IV.4 Biotransformacion de cetonas a lactonas en megacuoso

IV.4.1 Condiciones de cultivo

La cepa fue propagada en el medio Mi@bla IV. 1 a pH 7. El medio de cultivo fue
esterilizado en una autoclave a 115°C por 15 m&ufd medio fue suplementado con
ampicilina a una concentracion de 100 my la ampicilina se esterilizé por filtracién usando
filtros con 0.25 pm de tamafio de poro.

Se utilizaron matraces Erlenmeyer de 250 mL ag#asiio bafles que fueron llenados
al 20 % de su capacidad con medio MC1, despuésrdeculados, se incubaron a 37°C, 250
RPM por 16 horast. coli expresa la CHMO (ciclohexanona monooxigenasa) &lagontrol
del promotor araBAD inducible con L-arabinosa. hduccion de la enzima se hizo afiadiendo
una solucién de arabinosa de 100 gpara alcanzar una concentracion de 2'glé arabinosa
en los matraces donde crecia la cepa. Despuéshdea8 de haber afiadido la arabinosa (el

inductor) se cosecharon las célulagdeoli por centrifugacién a 10000 RPM por 20 minutos.

IV.4.2 Cinética de biotransformacion en medio acuas
Las reacciones de biotransformacidfigura 1V.4) fueron llevadas a cabo en un

minibiorreactor (una columna con didmetro 3 cm yci6de altura, agitado por un agitador
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magneético), con un volumen de reaccién de 20 mLoceenmuestra en kigura 1V.5. Este
minibiorreactor fue instrumentado con un electro@ooxigeno disuelto, de esta manera se
tuvo un monitoreo y control de oxigeno disueltoathe la biotransformacion. Se mantuvo el

oxigeno disuelto al 80% 7. Todas las biotransfaiores se llevaron a 37°C.

/O Ciclohexanona

monooxigenasa

\ /\ o,
H

0,,NADPH, H"

Figura IV.4 Esquema de la biotransformacion BaeyeMilliger catalizada por la enzima ciclohexanona
monooxigenasa (EC. 1.14.13.22) en la oxidacion dg-€is-biciclo [3.2.0]hept-2-en-6-ona produciendalS,
5R)-(-)-2-oxabiciclo[3.3.0]oct-6-en-3-ona y (1R, 5%-0xabiciclo[3.0.0]oct-6-en-2-ona).

Figura IV.5 Biorreactor utilizado para la biotransformacion con control de temperatura, agitacion y
medicion de oxigeno disuelto.
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Los experimentos fueron llevados a cabo a una ecdrex@én de biocatalizador de
1 gdw L*. El medio de reaccién fue una solucién de fosfa®snM pH7, con 10 g L de
glicerol. Se midieron velocidades iniciales de mamon de lactonas a diferentes
concentraciones de cetonas (de 0.05 a 2)ghra proponer un modelo cinético de reaccién y

evaluar sus parametros.

IV.5 Método para determinar la viabilidad de E. coli en presencia de liquido
ionico

Durante la seleccion de los liquidos idnicos, uadaepimportante es la prueba de la
biocompatibilidad de estos solventes con el bidieaidor E. col). Previo a los estudios de
compatibilidad fue necesario producir un inéculoEdecoli. Este fue cultivado en tubos de
vidrio que contenian 10 mL de medio de cultivo itivty suplementado con 10 g'Lde
glicerol a pH 7. Este in6culo se incubo de 20 & 2430 °C.

Para determinar la tolerancia He coli a el liquido i6nico en un sistema bifasico, se
prepararon tubos Eppendorf previos a la inoculac@m9% v/v de liquido iénico en 50 mM
de solucion de fosfatos a pH 7. Después, se tomafdh pL del inéculo que fueron
adicionados a cada tubo Eppendorf y agitados végonente por 1 minuto e incubados a 30°C
por 1 h (se repitio la agitacion de 1 minuto cadanutos de incubacion).

Después de incubar los tubos Eppendorf, se tommatmstras de 500 pL y diluidas en
serie (10" a 10°). Después 0.1 mL de cada dilucién fue usada ceicuio para cajas Petri
gue contenian 10 mL de agar nutritivo que fuerauliadas de 16 a 20 h a 30 °C, la siembra
se hizo por extension. La viabilidad &e coli fue calculada en base a la cuenta de células

viables por cuenta de unidades formadoras de @dqrar mililitro.
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IV.6 Biotransformaciéon de cetonas a lactonas en ubiorreactor de particion tipo
tanque agitado

IV.6.1 Produccion del biocatalizador en un biorreator de 3L

Las ceélulas completas que fueron utilizadas comoabalizador durante esta parte de
la tesis fueron producidas en un biorreactor deo@érado al 70% de su capacidad (2.1 L),
usando el medio MC2 (diez veces MC1), suplementaaoampicilina 100 mg t, con el
procedimiento que se detalla a continuacion:

La propagacion de la cepa se inicio inoculando atram Erlenmeyer de 250 mL con
100 mL de medio de cultivo con una ampolleta deefza liofilizada e incubado a 30°C por 24
h. Posteriormente este matraz sirvié de inocula p&os 3 matraces con 100 mL de medio de
cultivo. Finalmente, el biorreactor (tanque agitadpplikon) de 3L se inoculé con los 3
matraces (aprox. 0.3 gdw').que alcanzaban un volumen total de 400 mL, e deamario
del in6culo fue aproximadamente el 20 % del volumienrabajo.

Se mantuvo el pH a 7 con la adicion de KOH 3M y&C3 mediante un algoritmo de
control a través del programa BioXpert NT 2.51.1BBbiorreactor fue aireado con 1 vwm a
traves de un difusor sumergido en forma de “L".

La biomasa fue cuantificada midiendo la densidaticém una longitud de onda de
650 nm mediante una curva de calibracion (ver ArBxaCuando el biorreactor alcanzd una
densidad celular de 3 gdw’Lse inici6 la induccién con L-Arabinosa y se coseoh las
células hasta alcanzar una densidad celular dew6Lgd La biomasa fue cosechada por

centrifugacion a 10000 RPM durante 10 minutos.
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IV.6.2 Biotransformacion de cetonas a lactonas emubiorreactor de particion de
1L

Para la biotransformacion se utilizd6 como fase afisp el liquido iénico
bistrifluorometil sulfonil imida trioctilmetil aman, [OMA][BTA], éste fue previamente
lavado con agua destilada y secado en una estlifi) &C por 48 h con el fin de quitar
impurezas Yy trazas de la sintesis del liquido sin@omo fase acuosa (medio de reaccion) se
utilizé una solucién tampén de fosfatos 50 mM, ptiplementada con 10 g'lde glicerol.
Como sustrato de la biotransformacién se utiliz& urezcla racémica de cetonas , (&)-cis-
biciclo [3.2.0]hept-2-en-6-ona (Fluka98.0%) y el producto de la biotransformacion fua un
mezcla de 2 lactonas: (1S, 5R)-(-)-2-oxabiciclof@]&ct-6-en-3-ona (Flukaz99.0%) vy (1R,
5S-3-oxabiciclo[3.0.0]oct-6-en-2-ona. El sustratprpducto de la biotransformacién fueron
analizados por cromatografia de gases.

Antes de afiadir el sustrato de la biotransformaatdmiocatalizador permanecié por
15 minutos en el medio de reaccion a 30 °C. Erataste la biotransformacion fue anadido
como una solucién acuosa a la dispersién acuosidiipnico a una concentracion de 10°gdon
el objetivo de evitar problemas de toxicidad defiato a las células.

En todos los experimentos el biorreactor fue ameeoh 1 vwvm usando un difusor
sumergido en forma de “L”. El biorreactor fue ogkra 750 RPM, 30°C y se mantuvo a pH 7
usando una solucion de fosfatos 50 mM. El porcently oxigeno disuelto en todos los
experimentos se mantuvo mayor al 40 %, el oxigesoetto fue monitoreado usando un
electrodo de oxigeno disuelto (AppLiSens Z010032%2% mm de longitud, Applikon). El
liquido iénico se afiadié al 5% v/v. Se tomaron nrassperiddicas para los andlisis por

cromatografia de gases. La reacciéon se detuvodmjartemperatura colocando el Eppendorf
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con la muestra en hielo. La concentracion de lastoaportada es la suma de los productos de
la reaccion ((1S, 5R)-(-)-2-oxabiciclo[3.3.0]Joce6-3-ona) y (1R, 5S-3-oxabiciclo[3.0.0]oct-

6-en-2-ona).

I\V.7 Medicion de propiedades fisicoquimicas del disma bifasico

La velocidad de transferencia de sustrato, produgtooxigeno durante Ila
biotransformaciéon dependerdn en buena manera deprtgsedades fisicas del fluido,
temperatura, presion, composicion de medio devoultondiciones de agitacion, velocidad
superficial de aire y la configuracion del biorrescPor lo que es importante determinar las

propiedades fisicoquimicas de los sistemas bifasstudiados.

IV.7.1 Medicion de la solubilidad de los liquidos dnicos [OMA]BTA] y
[MeBuPyrr][BTA] en agua

Debido a la viscosidad de los liquidos i6nicos eragbs, se determind la solubilidad
pesando una cantidad conocida del liquido ionitodésdo en un matraz Erlenmeyer de 500
mL y se fue afiadieron lentamente, cantidades cdasae agua destilada en condiciones de
agitacion hasta que no fueron detectadas gotadqd&ld ionico usando un medidor de
reflectancia optica (3D ORM; MTS, Messtechnic Sctim)a Todos los ensayos de solubilidad
se llevaron a cabo por triplicado a 30 ®T.valor promedio encontrado se emple6é como la
solubilidad maxima del liquido i6nico en agua dadta a 30 °C.

IV.7.2 Medicion del coeficiente de particion de stisato y producto en el sistema
bifasico agua-liquido iénico

Se prepararon soluciones estandar de cetona yéaetaina concentracion de 2 9. L

Posteriormente en un tubo Eppendorf se afiadiéo 7Qfgliquido i6nico y 700uL de la
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solucién estandar de cetona y lactona. El tubo gi® aigorosamente por 1 minuto vy
posteriormente se dejé en reposo por 24 y 48 har&89°C, posteriormente se midié la
concentracion de cetona y lactona en la fase aqumseromatografia de gases. Se realizé un
balance de masa para calcular la concentraciéretdaa o lactona en el liquido idnico, y se

calculd el coeficiente de particion para los liguddnicos estudiados.

IV.7.3 Medicion de la viscosidad de los liquidos imcos empleados, anhidros y
saturados con agua.

La dependencia aparente de la viscosidad al esfudgzcorte de los liquidos fue
medida usando un redmetro modular compacto, modélgsica MCR 300 (Physica
Meptechnik GMBH, Stuttgart, Germany). Se emplearonstras de 200 pL de liquido i6nico
anhidro y saturado con agua, colocadas en umsstie medicion de plato-cono (CP-50-2,
50 mm didmetro, 2.0° angulo, truncamiento 45 uma).temperatura fue controlada con un

controlador termoeléctrico Peltier (TEL 150 P-G3.tBmaron medidas por triplicado a 30°C.

IV.7.4 Medicidén de la tension interfacial de los uidos i6nicos [OMA][BTA] y
[MeBuPyrr][BTA], por el método del anillo

La tension interfacial fue medida usando un tenstéonde superficie (Fisher, Modelo
20). En un recipiente limpio de vidrio (4 cm derdé&tro y 4 cm de altura) se colocaron 20 mL
de liquido i6nico saturado con agua, cuidadosamsntedicionaron 20 mL de agua destilada
previamente saturada con liquido ionico, cuidanead perturbar la interfase entre los dos
liquidos. El anillo de platino se bajé hasta questala interfase. Previamente calibrado el
tensiometro de Fisher, se aplicé lentamente urgiGersobre la cuerda unida al anillo hasta

romper la interfase; la fuerza necesaria para rodgpterfase y liberar el anillo se tomé
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como la tension interfacial aparenteigura 1V.5). Posteriormente se utilizé un factor de
correccion (del manual del equipo) para calculatetssion interfacial correcta. Se tomaron
medidas por triplicado a 30 °C. La calibracion elglipo fue realizada usando agua destilada

como referencia.

Figura IV.6 Tensiémetro de Fisher

IV.8 Hidrodinamica y transferencia de masa en bioreactores de particion

IVV.8.1 Medicion del consumo de potencia aireada pal método eléctrico

El consumo de potencia aireada fue medido usandometodologia recientemente
reportada (Medina, 2006; Torres-Martiredzal, 2009). El método estd basado en mediciones
eléctricas tomadas directamente en el motor dedad del impulsor del biorreactor, se mide
los watts y amperes. Para considerar con mayoilispyeclas pérdidas que ocurren en el
sistema de agitacion, previamente se prepardé urtdlde las mediciones con el biorreactor

vacio. Todas las mediciones fueron realizadasrfmicado.
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IV.8.2 Determinacién del coeficiente volumétrico detransferencia de oxigeno
(k@) por el método dinamico

Se utilizé6 un electrodo de oxigeno disuelto (Ap@nS 2010032520, 325 mm de
longitud, Applikon) para la determinacion deb. El electrodo fue acoplado a un controlador
modelo ADI1010 Bio controler de la marca Applikoar@ monitorear el oxigeno disuelto en
la fase liquida. Los datos obtenidos durante elodetdinAmico fueron tomados cada 5
segundos y el calculo del coeficiente de transteaede masa fue de acuerdo a Fuchs y Riu,
1971, donde se considera el tiempo de respuest@leetrodo. Se obtuvo un tiempo de
respuesta del electrodo de 22.6 segundos. Se @sluefiecto de las condiciones de operacion:
agitacion (400, 700 y 1000 RPM), aireacién (0.350Q¢ 1.0 vvm), y fraccion de liquido ionico

(5, 12.5y 20 % v/v) sobre el coeficiente volunerde transferencia de oxigeno.

IV.8.3 Determinacion del coeficiente de transfereni@ de masa de cetonas y
lactonas k.s Yy kip) mediante la celda de Lewis modificada

Para determinar el coeficiente de transferenciandsa de cetonas y lactonas se
empled una celda de Lewis modificada, con una #@reafacial conocida y constante. Se
probaron diferentes velocidades de agitacion (80, 140, 170 y 200 RPM) en el impulsor
(didmetro 3.4 cm) de la fase acuosa. Como fasesacs® utilizdO agua destilada, la cual fue
previamente saturada con el liquido i6énico a 30°C.

Para el control de la temperatura se us6 un bafiaucaecirculador a 30 °C, se hizo
pasar agua a 30°C a través de la chaqueta deda del Lewis modificada antes de los
ensayos. La celda fue preparada con volimenesegyu liquido i6nico y agua destilada

saturada con liquido i6nico (180 mL). En estos diesi solo se utilizé el liquido i6nico
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[OMA][BTA], el cual fue previamente seleccionadorpsu biocompatibilidad. Primero se
coloco el liquido idnico, pues es la fase que tiergor densidad y posteriormente se afiadio
la fase acuosa lentamente cuidando de no pertlebaterfase. También se prepard una
solucion acuosa de sustrato (cetonas) y produattofias).

Se afiadi6 un pulso de 2 mL de la solucion de cetgiactonas en la parte superior de
la fase acuosa, después se tomaron muestras deg ralfase acuosa en la parte superior de
la celda, desde el tiempo 1 hasta los 25 minutasg pbservar el cambio de concentracion
debida a la transferencia de masa de la fase aauaskase liquido ionico. Posteriormente las

muestras fueron analizadas por cromatografia desdasr seccion 1V.3).

IV.8.4 Medicion del diametro promedio de goteéSauterds;

El didmetro promedio de got&auter d;; fue medido usando un Medidor de
Reflectancia Optica (3D ORM) analizador de partisu{MTS, Messtechnic Schwartz)
(Figura IV. 6) (Cull et al.,2002; Lovicket al.2005). La sonda se colocé dentro del reactor
ADI 1010 Bio controller Applikon de tal forma quasl gotas de liquido idnico pasaran frente a
la sonda. Se determinaron 4000 cuentas de diametgota por cada medicion, permitiendo

calcular el diametro promedio de g&auterds, definido como:

ds, = %j—fa (IV.4)

El diametro de gota y la distribucion del diamedi® gota del liquido i6nico fueron
obtenidosin situ y on-line en todos los experimentos. Debido a que el ORMereldamarnio
de gotas por la reflectancia de un rayo laseryeeho de que las burbujas de gas no tienen

propiedades de reflectancia, se asumio que lasijagrde gas no interfirieron con las medidas
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del tamafio de las gotas del liquido i6nico. No kaidencia de ninguna interferencia en
ninguno de las distribuciones de tamafo y comoemrencia, las mediciones del tamafo de
gota fueron tomadas directamente del sistema it@fagas mediciones fueron tomadas al
menos 15 minutos después de que se habia inicadgitacion, con el objetivo de que la

distribucion de tamafio de gotas hubiera alcanzbegudibrio.

LT

Figura IV. 7 Medidor de Reflectancia Optica (3D ORM analizador de particulas (MTS, Messtechnic
Schwartz)

IV.8.5 Disefio experimental de superficie de respuias

Para estudiar el efecto de las tres variables deaojdn aireacion, agitacion y fraccion
de fase dispersa sobre las dos variables de réapeficiente volumétrico de transferencia
de oxigeno i a) y el diametro de gota promedi8duterds,), se utilizé un disefio central
compuesto, con 4 puntos axiales conogfi. Se realizaron un total de 32 experimentos para
cada liquido idnico, con 3 factores independientasla factor en 3 niveles, con 3 puntos
centrales y 15 réplicas. Un modelo polinomial dguselo orden proporciond el mejor ajuste

para los datos experimentales. Para la metodolbgilms experimentos de la superficie de
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respuesta (RSM), se usé el software de disefio plerimentos “Fusion Pro” (versién 6.7.0,

USA) para el analisis de la regresion y las gréafiba los resultados experimentales.

IV.9 Planteamiento de un modelo matematico

Con el objetivo de modelar la biotransformaciéonuenbiorreactor de particion, se
realizaron los balances de sustrato, producto gemd en el sistema propuesto, formando las
ecuaciones que podrian predecir el comportamieatard sistema multifasico durante la
biotransformacion de cetonas a lactonas. El plamtg#o, las consideraciones y el desarrollo

del modelo matematico se presentan en la secci@&n V.
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V. RESULTADOS Y DISCUSIONES
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V.- RESULTADOS Y DISCUSIONES

V.1 Biocompatibilidad de los liquidos i6nicos coik. coli TOP10pQR239

La adicién de una segunda fase liquida al sistezniai@tonversion, requiere que esta
fase tenga ciertas caracteristicas tales como:afodws fases y ser biocompatible. Se observé
gue los liquidos id6nicos estudiados no son completde inmiscibles en agua. Los
experimentos de solubilidad mostraron que estogacrialmente solubles, siendo el liquido
iénico [MeBuPyrr][BTA] mas soluble (5.4 g1), que el [OMA][BTA] (0.02 g LY.

Por otro lado, de los experimentos de viabilidadEdeoli en presencia de liquido
ionico, se obtuvo que el [MeBuPyrr][BTA] resultdr s liquido idnico menos biocompatible
(ver Figura V.1) al reducir la viabilidad de las células hast26f6 (en el sistema bifasico), a
diferencia del [OMA][BTA] que solo reduce la viallid al 94%. Al comparar el efecto de la
presencia de una segunda fase liquida con respeato sistema de una sola fase, no se
observaron diferencias significativas entre la cidlu de fosfatos saturada con [OMA][BTA]
y cuando se tienen el [OMA][BTA] al 9% v/v (sisterbdasico), por lo que posiblemente el
mayor efecto en la biocompatibilidad esté relagimnaon la biodisponibilidad del liquido
ionico. Es decir la mayor solubilidad del [MeBuR)BTA] afecta de manera significativa la
viabilidad de las células d& coli.

Las moléculas disueltas del liquido i6énico podrémasionar inhibicidn enzimatica,
desnaturalizacion de las proteinas y/o modificadgi@énla membrana celular debido a la
acumulacion del solvente (Matsumetioal.,2004).

Recientemente, Pfruender al. (2006) estudiaron la biocompatibilidad de los Iétps
ionicos [OMA][BTA] y [BMIM][PF¢] con la cepd&. coliK12 (DSM 498). En este estudio los

liquidos i6nicos estudiados no mostraron un efpetgudicial sobre la membrana celular de
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E. coli K12 (DSM 498). El liquido i6nico [OMA]BTA] preséd una buena
biocompatibilidad (70% de viabilidad de las céluldasspués de un tiempo de exposicion de 5
h en un sistema bifasico); sin embargo, no se tiista importancia de la solubilidad de los

liquidos i6nicos en agua.

100

80 - £

60 -

viabilidad %

40 -

——

i

20

B [MeBuPyr][BTA] 9% B [OMA][BTA] 9%

0O Fosfatos sat [MeBuPyrr][BTA] @ Fosfatos sat [OMA][BTA]
Figura V.1Viabilidad de E. coli en diferentes liquidos i6nicos

V.2 Propiedades fisico-quimicas de los liquidos imos empleados: [OMA][BTA]

y [MeBuPyrr] [BTA]

Las propiedades fisicoquimicas de los liquidoscdsievaluados en este trabajo se
muestran en Idabla V.1. Los valores de viscosidad y tension interfacalg OMA][BTA]
son en general un orden de magnitud mayor que dpsertados para el liquido i6nico

comunmente empleado [BMIM][RHTorres-Martinezt al, 2009).
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Tabla V.1 Propiedades fisicoquimicas de los liquidaénicos empleados

[OMA][BTA] |[MeBuPyrr] [BTA]
Densidad (kg i) 1,101 1,389
Viscosidad (kg rit s7) © 0.30 0.04
Tension Interfacial (kg9 © 0.0197 0.0114
Solubilidad méaxima (g £) ¥ 0.02 5.4
Coeficiente de particion del 25.51£0.47 25.8+£0.47
Sustrato (Bicyclo [3.2.0] hept-2-
en-6-onef®
Coeficiente de particion del 6.7+£0.93 13.3+0.12
Producto (mezcla de lactonas
biciclicas)®

(1) Saturado con agua destilada.
(2) Saturado con solucién amortiguadora de fosfaosM a pH 7.
(3) Saturado con solucién amortiguadora de fosfafosiM a pH 7 y 10g glicerol L.

(4) Valores para liquidos i6nicos puros tomadaaeeht Innovation (Alemania) hoja de datos.

Una medida de la afinidad del sustrato y produdap lp fase liquido ionico es el
coeficiente de particion, en este caso el coefieiede particion se define como la
concentracion de sustrato o producto en el ligidd@o, entre la concentracion de sustrato o
producto presente en la fase acuosa cuando se trehemenes iguales de fase liquido i6nico
y de fase acuosa. En Teabla V.1 se observa que el coeficiente de particion deratosy
producto es mayor a uno en los dos liquidos i6negsteidiados, por lo que el sustrato y
producto resultaron ser mas afines a la fase kigididico que a la fase acuosa. De esta forma
los liquidos i6nicos estudiados pueden funcionanaoeservorio de sustrato, y desplazar el

equilibrio de la reaccién hacia la formacion dedorcio.
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El coeficiente de particion es un criterio paradteccion de un liquido iénico debido a
gue esta relacionado con la capacidad del ligudticd de disminuir la concentracion de
sustrato o producto téxicos en la fase acuosa {@ein et al, 2009). Se han reportado
diferentes valores de coeficientes de particiora pastemas bifasicos liquido ionico-fase
acuosa. Lotet al.(2005) reportan un coeficiente de particion de F&ada acetiltrimetilsilano
(sustrato de la biotransformacion) y de 8.8 parpl{Bimetilsililetanol (producto) en el
sistema bifasico [BMIM][PE/amortiguador en una biotransformacion donde usaeulas
inmovilizadas deéSaccharomyces cerevisigemo biocatalizador. En la biotransformacion de
2-octanona a (R)-2-octanol en un sistema bifasweBuPyrr][BTA]/amortiguador, se obtuvo
un coeficiente de particion para 2-octanona y (Rptanol de 798 y 158, respectivamente
(Brautigamet al, 2009). Para solventes organicos se han repodaeficientes de particion
mas bajos a los obtenidos en esta tesis, por epeenpla biotransformacion de tolueno a 3-
metilcatecol en un sistema bifasico (bis (2-etilheftalato)/ fase acuosa), Prpich y Daugulis

(2007) obtuvieron un coeficiente de particion dephara 3-metilcatecol.

V.3 Hidrodindmica y transferencia de masa en biorractores de particion

Una caracteristica de los biorreactores de pantie® promover mayores velocidades
de transferencia de masa de acuerdo a la demandadiea de las células. Sin embargo,
para sistemas multifasicos, particularmente los gperan con liquido i6nico hay poca
informacién disponible acerca de la hidrodinamieaapsustentar el disefio y operaciéon del

biorreactor. El objetivo de esta parte de la tdsis estudiar la hidrodinamica y las
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caracteristicas de la transferencia de oxigenmdeaureactor de particion tipo tanque agitado

de un sistema trifasico (aire-acuoso-liquido iGhico

Los datos experimentales obtenidos fueron ajustaalosorrelaciones empiricas
relacionadas con valores dg y k a a potencia gaseada y otros parametros operacsodele

biorreactor.

V.3.1 Potencia consumida, Numero de Reynolds, y N@m de Weber para

sistemas multifasicos

Los resultados obtenidos para los experimentos d#rodinamica usando
[OMA][BTA] y [MeBuPyrr][BTA] se presentan en |ldabla V.2. En todos los experimentos
estudiados el régimen de flujo fue turbulento based los calculos de los niumeros de
Reynolds. Los niumeros de Reynolds calculados fubemados en la viscosidad de la fase

continua y los valores obtenidos fueron entre 1By684,200.

Tal como se esperaba para las dos dispersionefgudols i6nicos, se observo un
aumento sobre el valor dRy/V al incrementarse la agitacion. Por otro ladoyhlsres deéPy/V
disminuyeron al incrementarse la aireacion combasebservado para un sistema de una sola
fase liquida y aire (Moo-Young y Blanch, 1981; Bgily Ollis, 1986). Este efecto puede ser
consecuencia de una disminucién de la densidadeationdel fluido que es agitado (Bailey y

Ollis, 1986).
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Tabla V.2 Condiciones de operacion y resultados odmidos para [OMA][BTA] y [MeBuPyrr][BTA].

Condiciones de operacion [OMA][BTA] [MeBuPyrr]|[BTA]
(minY) | (min®) (W m?3) (W m?)
400 0.50 13,680 | 4,650 210 1,629 362
1.00 13,680 | 3,066 210 1,098 362
0.050 700 0.75 23,941 | 7,907 642 5,478 1,110
1.000 0.50 34,201 | 15,355 | 1,311 14,618 2,265
' 1.00 34,201 | 13,999 | 1,311 11,134 2,265
400 0.75 13,680 | 3,010 210 1,349 362
0.50 23,941 | 7,582 642 6,940 1,110
0.125 700 0.75 23,941 | 7,423 642 5,883 1,110
1.00 23,941 | 6,249 642 5,256 1,110
1,000 0.75 34,201 | 14,732 | 1,311 14,373 2,265
400 0.50 13,680 | 3,890 2100 1,674 362
1.00 13,680 | 3,282 2100 1,229 362
0.200 700 0.75 23,941 | 7,759 642 6,051 1,110
1.000 0.50 34,201 | 16,145 | 1,311 17,552 2,265
’ 1.00 34,201 | 15,969 | 1,311 13,397 2,265

*Nge de la fase continua

En el intervalo estudiado, no se observo un efdetla fraccion de fase dispersa sobre
Py/V. El orden de magnitud de los valoresRj#/ fue similar a los alcanzados por Nielssn
al. (2003) usando un biorreactor de 2-L New BrunsvBosflo | (H. /D1=0.96; D/D1=0.45)
con un volumen de trabajo de 1 L y una dispers#g fhses liquidas formadas por agua y n-
hexadecano cuando fue agitado por dos turbinast®usle 6 paletas.

La relacién entre fuerzas inerciales y fuerzas eszantes, esta representada por el
namero de WeberNwe), los valores obtenidos fueron diferentes paraltssliquidos idnicos
estudiados debido a sus diferentes valores de f&iote interfacial Tabla V.1):
200<N,e<1300 para [OMA][BTA], 360%l,.<2265 para [MeBuPyrr][BTA]. Las diferencias

en tension interfacial y la viscosidad del liquidbico probablemente permitieron un balance
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diferente entre rompimiento de gotas y el fenén@mooalescencia para cada fase dispersa de

liquido idnico.

V.3.2 Efecto de las variables de operacion sobre dlametro Sauter @, para
[OMA][BTA] y [MeBuPyrr][BTA]

La relacion entre los tamafios de gota promé&aioter g, obtenidos para cada liquido
idnico en funcion de la velocidad de agitacionrgation se pueden apreciar efrigura V.2
y en laFigura V.3. El liquido iénico con la mayor viscosidad (un @mdde magnitud) y
tension interfacial ((OMA][BTA] véasdabla V.1) generd valores dds; entre 2 a 5 veces
menores que los observados para [MeBuPyrr][BTAF geaficas de superficie de respuesta
muestran un maximo et,.

La viscosidad de la fase dispersa utilizando sebégrganicos tiene una profunda
influencia sobre el didmetro promedio gota y laritiscion de tamafio de gota (Calabrese
al., 1986). Para [OMA][BTA] se observo una disminucigeneralizada en los valores dig
con el incremento de la fraccion volumétrica deitiq idnico.

Recientemente, Marcelet al. (2003) encontraron que la viscosidad de las difegen
fases oleosas que probaron ser el parametro mastanfe que gobierna la velocidad de
transferencia de masa en un sistema multifasiamd®orreactor de particion, mientras que la
densidad y tension interfacial resultaron ser denanémportancia. Lo anterior debido
probablemente a que la transferencia de masa estalitente proporcional al area de

transferencia, es decir, al diametro de gota.
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Para correlacionar los datos experimentalesdgecon las variables de operacion
estudiadas para un sistema trifasico se utilizécla(V.1) (Torres-Martineet al.,2009). Esta
ecuacion incluye la tension interfacial y la fraecivolumétrica de la fase dispersa.

dsy _ ia 4 V(1= m\¢
=g 3] () w20 v

|
DondeD; representa el diametro del impulsor (),(W) la potencia consumida del
biorreactor aireadoV (m®) volumen del liquido del biorreactows (m s') velocidad
superficial del gas a través del biorreactpria fraccion volumétrica de la fase dispersa, y
a, 8, B, v, Y € son constantes numéricas. Todos los datos exp#gfas fueron ajustados a ec.

(V.1) usando el programa Polym&fh Los valores de los parametros obtenidos para las

constantes del modelo para cada liquido i6nicas\cteficientes de correlacién son mostrados

en laTabla V.3.
Tabla V.3 Parametros establecidos para la correlaéh del ds,.
Parametrg [OMA][BTA] | [MeBuPyrr] [BTA]
J 7.66 x 10 7.55 x 10°
a -0.420 -0.338
B -0.115 0.213
y 0.373 0.319
£ 0.409 2.191
r* (*) 0.35 0.62
d P .
b= 2] brnd

(*)Coeficiente de correlacion

En laTabla V.3 se observa que los valores de los pardmetrosifoerides para cada

liquido i6nico, lo cual sugiere su dependencia atedropiedades fisicoquimicas de la fase
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dispersa. Cabe sefalar que los valores de los erpam del numero de Weber para
[OMA][BTA] y [MeBuPyrr][BTA] fueron muy diferentesa -0.6, valor previamente reportado
(Calabreseet al, 1986) para fracciones volumétricas pequefias dersido correlaciones
empiricas similares (ec. V.2). Esta diferencia eleedprobablemente a que fue probada en un
sistema bifasico y que el coeficienketiene de manera implicita factores geométricos y
condiciones de operacion los cuales aparecen derenaras explicita en la ec. (V.1).

d32 -0.6
—<=A 2
== AN vy

Donde A= f(D/D;,P,¢) y N,,=pN°D’/ 0.

El bajo coeficiente de correlacion (véaskabla V.3) para [OMA]BTA]
probablemente es consecuencia de su alta viscosi(fal veces mayor que
[MeBuPyrr][BTA]) y baja solubilidad (270 veces mengue [MeBuPyrr][BTA]). Lo cual
sugiere que las variaciones de estas propiedaslesduimicas de la fase dispersa afectan el

fendmeno de rompimiento-coalescencia de las gotas.

100

O | o [omMABTA]
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Figura V.4 Tamafio de gotads,, grafica de paridad de los valores experimentales &alores calculados de
las correlaciones usando los pardmetros mostrados & Tabla V.3 (¢)[OMA][BTA] y
(o)[MeBuPyrr][BTA]
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La Figura V.4 muestra la gréfica de paridad de valores expetaes versus
calculados de las correlaciones usando los parasnesiiculados para cada liquido iénico. Se
observa que la mayoria de los valores predichascparno estar bien distribuidos alrededor
de los datos experimentales probablemente indicgndgpara [OMA][BTA] en particular el
modelo no representa muy bien el grupo de los dditenidos a valores bajos d&l. Para el
liquido i6nico [MeBuPyrr][BTA] se obtuvo una coragidén aceptable para los propésitos del

disefio de procesos.

V.3.3 Efecto de las variables de operacion sobre ebeficiente volumétrico de
transferencia de oxigenok, a)

El efecto de las condiciones de operacion deldaiotor y la fraccion volumétrica de la fase
dispersa sobre los valores experimentaleskde para los liquidos ionicos [OMA]BTA] vy
[MeBuPyrr][BTA] se presentan en IBguras V.5y V.6, respectivamente.

Para los dos liquidos i6nicos empleados, los \mlieds, a se incrementan a medida que se

aumenta las velocidades de agitacion y aireacigm ceria esperado en la mayoria de los sistemas

bifasicos gas-liquido. Los valores kea maximos alcanzados para [OMA][BTA] son alrededo200

h' a una fraccién volumétrica del 5%, los cualesitezsn ser 2 veces menores que los medidos en
presencia del liquido iénico [MeBuPyrr][BTA], pabcual se alcanzaron valores mayores a 30@Gh
explicacién para este comportamiento no es cleragrsbargo podria estar relacionada a las gotas
pequefias formadas por el [OMA][BTAfigura V.2) comparadas con el [MeBuPyrr]|[BTAFigura

V.3) debido al impacto que tienen las gotas sobmdidpsrsion liquido-gas (McMillan y Wang, 1990;

Aldric et al, 2009) y a la mayor viscosidad del [OMA][BTA].
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Para los liquidos idnicos estudiados, se obsena disminucién de los valores
experimentales die a cuando se incrementa la fraccion volumétrica geidio ionico de 5 al
20%. Para [OMA][BTA] y [MeBuPyrr][BTA], esta dismuction enk a fue aproximadamente
un orden de magnitud bajo las mismas condicionegpdeacion.

Nielsenet al. (2003) examiné el efecto de incrementar la frateidlumétrica sobre el
k.a utilizando n-hexadecano como la segunda fasedégen un sistema multifasico. En
contraste a nuestro estudio, estos autores enoumtgue el coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno aumenta cuando la fracetdbamétrica de la fase organica se
incremento. Esto fue atribuido a la adicion de segunda fase inmiscible con una solubilidad
de oxigeno mucho mayor comparado con la del aggeementando el nivel general de la
solubilidad del oxigeno en el sistema.

Nielsenet al. (2005) considerando el mismo sistema bifasico smawganico, usan un
modelo de transferencia de masa en dos fases ecensitb los coeficientes volumétricos de
transferencia de oxigeno tanto para la fase accos® para la fase organica, mostrando
claramente el potencial de la adicion de una faggnica para el incremento de la
transferencia de masa de oxigeno, lo cual es unksienotivaciones para emplear una
segunda fase liquida en un biorreactor de particion

Recientemente Gomet al, 2007, afirman que la presencia de una fase argéani
(ricinoleato de metilo) en el medio incrementa @fciente volumétrico de transferencia de
oxigeno k a), pero este efecto es contrario cuando el meditieae un surfactante como el

Tween 80.
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Usando una correlacion para dispersiones multd&sipreviamente discutida por
diferentes autores (Nielsen al.,2005; Gomeet al.,2007), los valores experimentaleskga

obtenidos en este trabajo se ajustaron a la e8) (¢ando el software Polyméath

k.a= JK%T (w)(1-¢) (V.3)

Los valores de los pardmetros estimados y losaegfes de la correlacion obtenidos
para los dos liquidos ionicos se presentan dralda V.4. Los valores calculados paray 8
sugieren que hay diferentes mecanismos de coat@acgmompimiento de burbujas de gas
para cada liquido idnico como se observo paradtres experimentales dg,. Por ejemplo,
con [OMA][BTA], los valores de. y p (aproximadamente 0.7 y 0.5 respectivamente) podria
indicar un ambiente coalescente en un reactordagitan una turbina Rushton (turbina de
disco de 6 paletas planas) como fue sugerido par-¥tng y Blanch, 1981. Sin embargo
para [MeBuPyrr][BTA] los valores calculados de y B no indican si existe un

comportamiento coalescente o no coalescente.

Tabla V.4 Pardmetros establecidos para la correlaén delk a.

Parametro [OMA][BTA] [MeBuPyrr] [BTA]

o 2.20 x 10° 6.88 x 10°
a 0.741 0.815
B 0.556 0.636
Y 3.270 2.651

r* (*) 0.76 0.94

P\
e

(*)Coeficiente de correlacion
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Figura V.7 Coeficiente volumétrico de transferenciale oxigenok, a, grafica de paridad de los valores
experimentales & valores calculados de las correlames usando los pardmetros mostrados en la Tablad/
(o)[OMA][BTA] y ( o)[MeBuPyrr][BTA]

Los valores altos de los coeficientes de correta@idlican una buena concordancia
entre datos experimentales y las predicciones deoteelacion usando los parametros
calculados en larabla V.4. La Figura V.7 muestra la grafica de paridad de valores
experimentales versus valores predichos por laelemidn. La mayoria de los valores
predeterminados parecen estar bien distribuidesl@dior de los datos experimentales, lo cual
indica una buena aproximacion entre valorek deexperimentales y los valores calculados
por la correlacion. La relacion entre los valoreska predichos por las correlaciones y los
valores experimentales presentan una dispersiGtasiportada por otros autores (Nielgtn

al., 2005; Gomeet al.,2007) usando la ec. (V.3).

V.3.4 Medicion de los coeficientes de transferenci@de masa en la celda de Lewis

Modificada

La celda de Lewis modificada nos permite conocserdoeficientes convectivos de

transferencia de masa de sustrato y producto tnss bifasicos, en este caso en un sistema
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acuoso-liquido idnico, el cual puede ser usado comedio de reaccion para las
biotransformaciones tipo Baeyer-Villiger. La celda Lewis cuenta con un area interfacial

conocida (18.5 mMm™) que calculamos a partir del didmetro interno aledlda. Con esto

podemos separar kl deIkLé.

Para poder calcular ekljde la celda partimos de la siguiente ecuacionefifgal que

describe la transferencia de masa en la celda ivad# de Lewis.

dC =
—=-k alC-C V.4
= ka(c-c) (V.4)
DondeC es la concentracion en la fase acuosa de la nlalgue se transporta a través
de la interfase liquido-liquidd;s es la concentracion de la molécula en la fasesacea el

equilibrio con la fase liquido i6nico, es decirando la transferencia de masa neta es igual a
cero, yk_a es el coeficiente volumétrico de transferenciandesa para la Celda modifica de

Lewis. Integrando la ec. (V.4) a partir del tienpiial y la concentracion inicial obtenemos:

(c-¢) -
——L=—kat-t) (V.5)

(C-¢)

Se probaron diferentes velocidades de agitacion (80, 140, 170, 200 RPM) en la

In

fase acuosa, mientras que en la fase liquido iGmcbubo agitacion debido a que la interfase
faciimente se deformaba cuando se agitaba el bquithico ([OMA][BTA]) esto
probablemente sea consecuencia de la alta viscbdilaste liquido i6nico, 0.30 Kg'rs™).

Los valores dég obtenidos experimentalmente para el sustratoeseptan en funcion de la

velocidad de agitacion en la fase acuosa éfiglara V.8
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Figura V.8 Valores dek, experimentales obtenidos para cetonas (sustrato)3® °C usando [OMA][BTA]
180 mL y 180 mL de fase acuosa (fosfatos 50 mM pididplementado con 10 g t de glicerol)

El valor maximo dek_experimental obtenido para sustrato fue de 1.58%n s* a
una agitacion de 200 RPM. En todos los experimesgdsusco tener una interfase plana bien
definida, ésta es la razon por la cual no se powbaelocidades de agitacion mayores que
pudieran perturbar la interfase. En el intervalovdlmcidades de agitacion estudiadas no se
observa un cambio importante en los valorekdde sustrato, es decir, los coeficientes de
transferencia de masa medidos en la Celda mod#idadLewis fueron poco sensibles a la
velocidad de agitacion en la fase acuosa.

Los valores déq experimentales para producto resultaron ser 2sve@mores que los
gue se obtuvieron para sustrakigUra V.9), esto probablemente se deba a las diferentes
propiedades fisicoquimicas del sustrato y produmojo son: el coeficiente de particion y la
difusividad.

Se estimo el coeficiente de difusividad de sustygbooducto utilizando la correlacion

de Wilke-Chang (Bircet al, 2010), ver Anexo 4.
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Figura V.9 Valores dek, experimentales obtenidos para producto a 30 °C usdo [OMA][BTA] 180 mL y
180 mL de fase acuosa (fosfatos 50 mM pH7 suplemado con 10 g [* de glicerol)

Analizando la correlacion de Wilke-Chang (Anexcsé)observa que el tamafio de las
moléculas de soluto es inversamente proporciornaeficiente de difusion, de esta manera el
producto al ser una molécula con mayor peso maedidne un coeficiente de difusividad
menor que el sustrato. Lo cual concuerda con lagesdek_ obtenidos experimentalmente,
es decir, aun estando bajo las mismas condicioesdimamicas hay una diferencia en los
valores dek. de producto debido a que la diferencia del comfig de particion y del
coeficiente de difusividad del producto son menarks del sustrato.

Los valores déq_ experimentales obtenidos para sustrato (10.9%105.3x16 m s%)

fueron muy cercanos a los obtenidos por Woodlewl. (1991) para acetato de bencilo
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(11.1x10° a 21.9x1¢ m s, en los que utiliza una celda modificada de Leutifizando
como fase orgénica acetato de bencilo y como fasesa amortiguador de fosfatos. Las
velocidades de agitacion en ambas fases fuerorb@eRPM a 604 RPM. Srivastaed al.
(2000), reportan valores #tede 11x1¢ y 12x10° m s* para un sistema limoneno/agua/ cido
heptanoico donde el acido heptanoico era la maégué se transferia de la fase acuosa a la
fase organica (limoneno). El valor del coeficiedte difusividad para acido heptanoico en
agua fue de 0.68xTcnt s calculado mediante la correlacién de Wilke-Chanike et al.,
1955). La explicacion a esta similitud entre lodoxes experimentales obtenidos de los
coeficientes convectivos de transferencia de masaustrato y producto en este trabajo a otros
coeficientes convectivos reportados en la liteeaparece estar en funcion del coeficiente de

difusividad.

V.4 Modelado de la cinética de biotransformacion o Baeyer-Villiger

El objetivo de esta parte de la tesis fue desarrath modelo cinético de reaccion que
permita predecir la velocidad de biotransformaciteh tipo Baeyer-Villiger de la cetona
biciclica (z)-cis-biciclo [3.2.0]hept-2-en-6-onasas correspondientes lactonas (1S, 5R)-(-)-2-
oxabiciclo[3.3.0]oct-6-en-3-ona; 1R, 5S-3-oxabig[8l0.0]oct-6-en-2-ona). En la literatura
esta reportado el mecanismo de biorreaccion Baikger (Alphandet al, 2003) y que esta
biotransformacion presenta inhibiciébn por sustrgtgroducto (Doiget al, 2002b); sin
embargo, no se han reportado modelos cinéticos.

Para calcular la velocidad inicial de producciénlatdonas se tomaron muestras del
medio de reaccion cada 5 minutos, durante el tieempque se tomaron las muestras siempre

se obtuvo una produccion lineal de lactorégura V.10.
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Figura V.10 Cinética de produccién de lactonas a@ L™ de sustrato a 37°C, en
amortiguador de fosfatos pH 7, 10 g I de glicerol, usando 1 gdw L de biocatalizador €. coli), R*=0.975

El control de oxigeno disuelto se llevo a cabo rincaido la velocidad del agitador
magnético, la concentracion de oxigeno disuelimig@ in situy on linecon un electrodo de
oxigeno disuelto. Durante todos los experimenta®faentracion oxigeno disuelto nunca fue
limitante pues se mantuvo aproximadamente al 8@ ¥xéjeno disueltdfgura V.11).

En la Figura V.12 se presentan los datos de velocidad inicial delymcion de
lactonas a diferentes concentraciones inicialesudrato para la reaccion Baeyer-Villiger
estudiada. Se observé que la biotransformaciom figmbicién por sustrai@lcanzandose el
50% de la mayor velocidad obtenida a la conceritrade 1.6 g I*. Este comportamiento
también fue reportado por Hilket al. (2006), encontrando que a concentraciones deasustr

mayores a 1 g'tla biotransformacion es altamente inhibida.
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Figura V.11 Oxigeno disuelto durante la biotransfomacion, a 2 g L* de cetona
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Figura V.12 Efecto de la concentracion de cetonalse la velocidad inicial de produccion de lactonaa
37°C, pH 7, 10 g * de glicerol. Cada punto es el promedio de 3 experentos independientes

La expresion cinética del tipo Aiba, (Aibat al., 1968) donde hay inhibicién por
sustrato, fue la que presenté mejor ajuste a kdteglos experimentales, ec. (V.6). DoNte
velocidad de produccién de lactonas g Productenin™; Vina=velocidad méxima especifica,
g Producto gdW; X=concentracién de biocatalizador gdw; lS=concentracién de sustrato

(cetona) g [}; K<constante de afinidad, g'|.K;=constante de inhibicién, g'L
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* * 3
v (u]ep(zj V.6)
K +S K

Para realizar el ajuste no lineal se uso el algoritle Levenberg-Marquardt a través
del software Sigma Plot 10.0, los valores de Idsreintes parametros del modelo fueron
Vina=0.004 g Producto gdimin™, K=2.15x10"g L, Ki=6.71 g L, con una R=0.9524,
Figura V.13. Celik et al. (2004) utilizando un modelo de inhibicion por sagirdel tipo
Haldane obtuvieron un buen ajuste de los datosrexpetales de la biotransformacion de 2-
feniletanol a 2-fenil acetaldehido c@&luconobacter oxydansSin embargo, el modelo de
inhibicion por sustrato de Haldane no se ajustosadatos experimentales obtenidos en esta
tesis, probablemente debido a que la reaccién Ba&lliger tiene un mecanismo de reaccion
mas complejo que la oxidacién de alcoholes. Adelaaisminucion de la actividad podria
deberse a una muerte celular por la toxicidad dstrato (Hilkeret al., 2006), ya que la
reaccion no sélo depende de la presencia de zheixhnona monooxigenasa, de sustrato y de
oxigeno sino que es necesario que la célula estebdieamente activa para regenerar el

NADP(H).
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Figura V.13 Efecto de la concentracion de cetonalse la velocidad inicial de produccion de lactonas
(*)Valores experimentales, [l ) modelo cinético de reaccion
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V.5 Biotransformacion tipo Baeyer-Villiger en un biorreactor de particion de tres
fases utilizando [OMA][BTA]

Una vez caracterizada la hidrodinamica del sistemkifasico acuoso-liquido ionico-
aire, seleccionado el liquido i6nico méas bioconipat{[OMA][BTA]) y después de haber
analizado los coeficientes volumétricos de tramesieia de oxigeno a diferentes condiciones
de operacién, asi como estimar experimentalmeng doeficientes convectivos de
transferencia de sustrato y producto de maneraertdi en la celda de Lewis modificada, el
siguiente paso fue llevar a cabo las cinéticas idgamsformacion en un biorreactor de
particion utilizando como fase dispersa [OMA][BTAediante la conjuncion de todos estos
elementos.

En la Figura V.14 se muestra la comparacién de las velocidades lidcide
biotransformacién en una y dos fases liquidas &C3(H 7 en un biorreactor de 20 mL con
agitacién magnética. La fase acuosa fue amortigudeldosfatos 50 mM pH 7, 10 g'lLde
glicerol, 1 g L* de cetona, con 1 gdw'lde biocatalizador. Como segunda fase liquida, fase
dispersa, se utilizo 20 %(v/v) de [OMA][BTA].

Se puede observar que la velocidad inicial se imerga 1.86 veces en presencia de
una segunda fase liquida. En este trabajo se @laama tasa especifica maxima de 0.078 g
gdw’ b, la cual resulté ser 8.33 veces menor a lo regorter Baldwin y Woodley (2006),
que obtuvieron una productividad de 0.65 g gdw con la misma cepaE( coli TOP10
pQR239), probablemente debido a que crecieronda ea un medio complejo compuesto de
extracto de levadura, glicerol, triptona, y Na®lclal pudo haber incrementado la expresion
de la enzima ciclohexanona monooxigenasa. ERidara V.15 se presenta la cinética de

biotransformacién en una fase (acuosa) durante i2@tos. Los resultados muestran un
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consumo de sustrato y generacion de producto ioasil| obteniéndose una productividad de

0.053 g I ' a las 2 horas de proceso.
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0.4

02}

Velocidad inicial de bioconversién (mg L™ min™)

0.0

Una fase Dos fases

Figura V.14 Velocidades iniciales de biotransformaén en una y dos fases liquidas. Fase acuosa:
amortiguador de fosfatos 50 mM pH 7, con 10 g t.de glicerol. Fase dispersa [OMA][BTA]20% v/v,
sustrato 1 g ! de cetona, biocatalizador 1 gdw L. Biorreactor de 20 mL con agitacién magnética a 30C

En laFigura V.16 se presenta la cinética de biotransformacion esgpicia de una
segunda fase liquida (5% v/v). Se alcanz6 una ptivtiad de 0.116 g £ h* a las 2 horas

del proceso y una conversion del 50% después deas de biotransformacion.
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Figura V.15 Cinética de biotransformacién en fase@uosa: sustrato 0.4 g I* de cetona en amortiguador de
fosfatos 50 mM pH 7 suplementado con 10 g'ide glicerol a una concentracién de biocatalizadate 3 gdw
L. Biorreactor de 1L, operado a 700 rpm, 0.5 vvm y®B°C
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Figura V.16 Cinética de biotransformacién en un stema de dos fases liquidas (5% [OMA][BTA]):
sustrato 0.55 g I* de cetona en amortiguador de fosfatos 50 mM pH Tislementado con 10 g [ de
glicerol a una concentracién de biocatalizador 5 g L ™. Biorreactor de 1 L, operado a 700 rpm, 1 vwwmy
30°C

Como se puede apreciar enHagura V.16 la produccion de lactonas durante las
primeras 3 horas de la biotransformacion fue maye durante las ultimas 4 horas. Este
cambio en la velocidad de reaccién pudiera debargee el biocatalizador podria estarse
desactivando por la presencia del liquido iénical estrés hidrodinamico. Laet al. (2006)
reportan que en condiciones tipicas de reacciordigmacuoso) el biocatalizadoE.( coli
TOP10 pQR239) tiene un tiempo de vida de 7.5 hjeedr, el biocatalizador disminuye su
actividad debido a la toxicidad de sustrato y pobolu

En el biorreactor de un litro se alcanzaron pradigdeides especificas de 0.0176 y
0.0231 g gdw h' para una fase y dos fases liquidas, respectivem&e observa un
incremento en la productividad especifica del 3TWando la biotransformacion se lleva a
cabo en presencia de una segunda fase. €&#k (2004) observaron que la oxidacion de 2-
feniletanol a 2-fenilacetaldehido utilizando ungaede Gluconobacter oxydan8-72 se

duplicaba al emplear iso-octano como fase dispersa.
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V.6 El modelo matemético

En esta seccion, se desarrolla un modelo fenomgigol@ue permite predecir y
describir la biotransformacion de cetonas bicisliealactonas en un sistema multifasico,
acuoso-liquido iénico-aire. Las simulaciones se maman con los datos experimentales

obtenidos en un biorreactor de particion operadioten

En la Figura V.17, se esquematiza de manera conceptual el proceso de
biotransformacién en una dispersion que integrafasmliquido idnico (FLI), que a su vez se

encuentra inmersa en una fase liquida acuosa (FLA).

o k) Célula -
N ¥ "
/ FLI S
A I : : \ . : y
-— i
.®, ° e o 9. [ 7 ] i\ £aE e o i
OO ° e ° oo o ‘\ Sk Sar we. ) 1
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. o o ° e o o °® Interfase FLI’FLA‘ ¥ transporte convectivo
. ° g 3 s transporte convectivo de oxigeno
° 0O 500 5 Qo de sustrato y producto
% o o o °
°
°

Aireacior

Figura V.17 Esquema de una biotransformacién oxidata en un biorreactor de particion. FLI=fase
liquido iénico, FLA=fase liquida acuosa, FG=fase gaosa (aire)

De acuerdo con lo anterior, la biotransformaciorcet®dnas se puede resumir en tres
etapas: 1) transporte de oxigeno de la fase ga$asd acuosa, 2) transporte de cetonas de la
fase liquido i6nico a la fase acuosa, 3) consumanaleos sustratos por el biocatalizador y 4)
el transporte de lactonas de la fase acuosa aséa lfquido idnico. Debido a esto, para

determinar la velocidad a la que ocurre cada unesties procesos es necesario obtener los
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coeficientes de transferencia de masa y los paréameinéticos de la biotransformacién de

cetonas ciclicas a lactonas.

En laFigura V.18 se puede observar un esquema de los procesosndéetencia de

masa en las tres fases. Una de las ventajas darapebiorreactor de particion utilizando

liqguidos ib6nicos, es que no hay generacion de espandiferencia de otros sistemas

multifasicos (Cruickshanét al.,2000)

Transferencia de oxigeno———————» [I‘-"G

Transferencia de sustrato

Transferencia de producto____,

FLA

X +

Figura V.18 Fendmenos de transferencia de masa en biorreactor multifasico, X: biocatalizador

Para obtener las ecuaciones de los balances datsuproducto y oxigeno se toma en

cuenta la ecuaciéon general de continuidad pardameato de volumen de cada una de las

fases y que se expresa:

Velocidad de

acumulacion

de la especie
[

Velocidad de
— entrada de

especie i

Velocidad Velocidad de
de salida +/- consumo/produccio
de especie i de especie i
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V.6.1 Suposiciones para el desarrollo del modelo

>

>

El sistema opera isotérmicamente y en lote.
El liquido i6nico es biocompatible e inmiscible darfase acuosa.

No hay pérdida de liquido ionico por consumd=deoli (el liquido i6nico no es usado

como fuente de carbono).
Se tiene una dispersion homogénea de las gotéguilal idnico en agua

Las concentraciones de sustrato y producto inutarelson iguales a las que se
encuentran en la fase liquida acuosa, debido dagresistencia a la transferencia de

materia hacia la célula es despreciable.

El biocatalizador presenta una cinética de inhilbicpor sustrato, y la reaccion se

realiza solo en la fase acuosa.
La cantidad de producto formado es estequiométaogarigual al sustrato consumido.

Durante la biotransformacion el glicerol es la @nifuente de energia del
biocatalizador (células de. coli), la cetona sélo es transformada pero no consumida

como fuente de energia.
La pérdida abidtica de cetona del sistema es @paacion.

Se asume que el equilibrio de reparto de sustrgimgucto entre la FLI y la FLA es
instantaneo, y que la densidad de la FLI como ¢edicentes de particion de sustrato

y producto son constantes en toda la biotransfadmac

V.6.2 Balance de sustrato en la fase acuosa

El sustrato (la cetona biciclica) esta presenteldiguido idnico y se transporta a la

fase acuosa a través de la interfase en funcida demanda metabdlica de las células, por lo

gue es necesario hacer un balance de sustrat@@mca de las fases liquidas.

En la fase acuosa tenemos que la velocidad de oaseblia cantidad de sustrato esta

dada por:
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Velocidad de Velocidad de
acumulacioén transferencia

Velocidad de

sustrato de sustrato ) consumo de sustrat

La transferencia de cetona de la fase liquido @r{leLl) a la fase acuosa esta
determinada por el coeficiente de convecdign(m s%), el area interfacial (fase acuosa-
liquido i6nico)Agota (m? m®) y por el gradiente de concentraciones. A su Vegasliente de
concentraciones estara afectado por el coeficimfearticion de sustrat&{s). La velocidad
de transferencia de sustrato (VTS) desde la fgaalb i6nico a la fase acuosa esta dada por:
VTS= K, /am{i— %j (V.7)

Kos

Kos es el coeficiente de particion de sustrato, ell cergpresa la razon de

concentraciones de sustrato entre dos liquidosscibhes en el equilibrio;S es la

concentracion de sustrato en el liquido i6nicgyes la concentracion de sustrato en la fase

acuosa.
_S
K ps — ? (V8)

ac

Lo mismo se puede aplicar para el producto de dacién, de manera qu&,, es
coeficiente de particion para produc®y;es la concentracion de producto en el liquidoci@ni

y Pac €S la concentracion de producto en la fase acuosa.

=0

K =

pp

| (V.9)

c

U

El estudio de la biotransformacién de cetonasazsla lactonas, nos muestra que la reaccion

esta inhibida por sustratbigura V.10.
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V. ..*S S
r =Yg [ X| &€ |*exp ——=¢ 10
consumgs) ( iJ (Ks"'sacJ F{ K,] Q- )

Tomando en consideracion la velocidad de transtaetle sustrato, ec. (V.7), y la
velocidad de consumo de sustrato en la fase aceosg@/.10), el balance de masa de sustrato

en la fase acuosa queda de la siguiente forma:

LN = k|_s'A\gotz{i - Sac] _( YJ MJ*exp[——g] - ev (V.11)

dt Kps ES Ks+ Sac Ki

En este casevpes el término correspondiente a la pérdida abi@éeda cetona por

evaporacion, 0.24 gth™, éste término fue estimado experimentalmenteTabta V.8).

V.6.3 Balance de sustrato en la fase liquido iénico

La transferencia de sustrato de la fase i6nica aclesa (TSFI), esta dada, por el
coeficiente convectivo de sustratgs, por el area interfacial y por un gradiente de
concentracion que esta en funcion del coeficieatpatticion y el cambio de concentracidén de

sustrato debido a la reaccion en la fase acuosa.

K

TSFI=-k. Agot{i - Sﬁcj (V.12)
ps

No hay entrada de sustrato al biorreactor debidueaes operado en lote, ademas no
existe consumo de sustrato en la fase liquido @par que la biotransformacion soélo se lleva

a cabo en la fase acuosa. De esta forma el batensestrato en el liquido i6nico queda de la

siguiente manera:
d _
% = _kLS AJota{Ki - SacJ (V13)

dt N
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V.6.4 Balance de producto en la fase acuosa

EL consumo de sustrato debe asociarse exclusivamakmcremento de producto en el
medio de biotransformacion, debido a dtiecoli TOP10 pQR239 sélo tiene la enzima para
oxidar la cetona pero no tiene enzimas para comslariactona y usarla como fuente de
carbono o energia. De esta manera, la velocidddrdecion de producto puede expresarse
como:

Vmax * Sac Sgc
rformaciér( p) =X (K"‘SJ * eX[{— Kj (V14)

La transferencia de producto de la fase acuosadmilea (TPFA), esta en funcion del
coeficiente de particioK,p, del gradiente de concentracion debido a la foibmage producto
en la fase acuosa, por el coeficiente convectivprdductok,, y por el area interfacial de la

dispersién agua-liquido iénico-aing.es la concentracién de biocatalizador.

TPFA=-k , As.( B* K.~ R) (V.15)
Considerando el transporte de producto a la fagedid idnico y la formacién de
producto en la fase acuosa tenemos que el bal&npeoducto en la fase acuosa queda de la

siguiente manera:

%_ Vmax* Sac * _ g:xc _ * _
dt _X( KS+SaCj exp[ KJ kLpAQOta( Pcu: Kpp I:)h) (V16)

V.6.5 Balance de producto en la fase liquido i6nico

Debido a que la formacion de producto esta predantamente en la fase acuosa, la

velocidad de acumulacion de producto en el liquiltico Unicamente esta dada por la
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transferencia convectiva de producto de la faseosgcua la fase liquido i6nico. Esta
transferencia de producto de la fase acuosa atitiganico esta en funcién del gradiente de
concentracion de producto de la fase acuosa cqecgksa la fase liquido i6nico, por el

coeficiente convectivo de transferencia de productpor el coeficiente de particion de

productoKy.
dR
d_'l: = kLpAbota( Pac* Kpp_ I:)h) (V17)

V.6.6 Balance de oxigeno en la fase acuosa.

El balance de oxigeno a considerar, es el corretspate al del @soluble en la fase
acuosa, 7.2 mg 't aproximadamente es la concentracién de saturamidfe Ciudad de
México a 20 °C (Jiménez-Cisneros, 2005). Puesto ejyaroceso de biotransformacion es
aerobio, las biorreacciones en la fase acuosaediaritadas a la disponibilidad deb.O

La transferencia de oxigeno de la fase gaseosaaaulasa (TOFA), se debe a un

gradiente de concentracion y kpa, de oxigeno.

TOFA=k d G - G) (V.18)
El consumo de oxigeno por el biocatalizador se dabela reaccion de
biotransformacién que utiliza el oxigeno como aitstly al consumo de las célulaskElecoli

por mantenimientoQ), X, .

Vi ™ S S?
r = Yo, [X| —5|*exp ——|-Q, X V.19
consumgO,) ( C;Zj ( KS + Sac j F{ Ki J QO2 0 ( )
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Considerando el consumo de oxigeno y la transferefecoxigeno de la fase gas a la

fase acuosa tenemos que el balance de oxigendaselacuosa queda de la siguiente manera:

dc,,

. V. ..*S S,
=k a - - Y. —max__ac |\*ayxp| ——2¢ |- X V.20
—r=ka(G -G [ozj X{K;saj p[ &] Q (V.20)
V.6.7 Estabilidad del biocatalizador

Ahora bien es importante considerar que la preaene liquido i6nico en el
biorreactor provoca cierta disminucion de la adad de las células de. coli ademas del
estrés dinamico consecuencia de la agitacion. g&sgabe por los estudios de viabilidad de la
célula en presencia del liquido iénico y por algidatos de la literatura (Pernetkal., 2003;
Latalaet al, 2005; Jastorfét al.,2003)

El cambio de biocatalizador activo va a estar damida siguiente ecuacién, donkle

es la constante de desactivacion.

%gz—@*x (V.21)

Finalmente, en ldarabla V.5 se presenta un resumen de los balances de masa de

sustrato, producto, oxigeno y biocatalizador.
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Tabla V.5 Balances de masa de sustrato, productaxigeno y biocatalizador

Compuesto
Balances de masa
(Fase)
Sustrato
dSac = kLsA\gota i_ Sac - Y Max eXp _§
(fase acuosa) dt Kos K+ S K,
Sustrato _
. . ﬁ = _kLs A\gota i - Sac
(fase i6nica) dt Ko
Producto *
u dF;c =X max Sac *a 5 kL 'Abota( * Kpp_ Ph)
(fase acuosa) dt K.+ S, K
Producto d

Pt K, - P,
(fase i6nica) "pA”ta( )

Oxigeno dC, . V...*S S
— =2 =k a - -1Y —max __Tac \xayp| ——2C | — X
(fase acuosa) | dt © (002 QJZ) v K+ S, P K <
Biocatalizador

Activo —=-k,* X
(fase acuosa)

V.6.8 Analisis adimensional del modelo de biotransfmaciéon de cetonas ciclicas
en un biorreactor de particion

El modelo fue adimensionalizado con el objetivondemalizar todas las variables
dependientes del modelo de biotransformacion dmastciclicas a lactonas en un biorreactor
de particion, esto también fue util para deducferdntes nimeros adimensionales que
permitan analizar los fendmenos que ocurren enistéénsa. LaTabla V.6 muestra las

variables que se consideraron.
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Tabla V.6 Variables y pardmetros empleados para ladimensionalizacién del modelo de
biotransformacién de cetonas ciclicas a lactonas em biorreactor de particion

Variables dimensionales Simbolo Simbolo Relacion
dimensional | adimensional adimensional
Concentracion de sustrato Sac Xa _S.
fase acuosa Q= S
ac0
Concentracion de sustrato Si Xp _ 5
fase i6nica % = S,
i0
Concentracion de producto Pac Ya _ P,
fase acuosa Ya= P
Concentracion de producto Pi Yo _ P
fase ibnica Yo = P
lim ax
Concentracion de oxigeno Co, é C,
fase acuosa = c
02
Concentracion de biocatalizador X w _X
activo fase acuosa w= X,
Tiempo t r L= t . S,h
te Y X DV
Constante de afinidad Ks K. K = K,
’ SacO
Constante de inhibicion Ki K g =K
I SacO

El tiempo caracteristico se definio como la coneandn inicial de sustrato en la fase
acuosa sobre la velocidad maxima de catalisigVe2?2).

:% (V22)

tC
Y 5 X Voo
Se eligid esta definicion del tiempo caracteristmny la dependencia del proceso
global de la velocidad de biotransformacioén de rm&sociclicas. Empleando la teoria de la
extraccion liquido-liquido (Tejedet al.,1995), se calcularon las concentraciones maximas de

producto en el liquido ionicd, ., (ec. (V.23)) y en la fase acuosy,,.,, al término de la
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biotransformacién, considerando que todo el susattransforma en producto en base a los

rendimientos estequiométricos.

_Vi(So0vg)+ ¥ (8,0%)
limax — vV (V23)
Vit
Pacmaxz\/li (%0 DY%)+ yc ( §OD\%) (V24)
Vli |:Kpp +Vac

Sustituyendo en las ecuaciones del modelo dimealsi@as relaciones adimensionales
de la ultima columna de Babla V.6, se obtiene el sistema adimensionalizado mostrada e
Tabla V.7.

En el modelo adimensional deTabla V.7, aparecen diferentes nimeros y cantidades
adimensionales. Medina-Moreno (2006) definio el atorde Biodisponibilidad (§ como el
cociente de la tasa maxima de transporte por coireentre la tasa maxima de biorreaccion,
ec. (V.25), y su magnitud, es indicativo del mesaxd de control en el proceso de
biotransformacion de cetonas ciclicas a lactonasnehiorreactor de particion. Asi tenemos
gue, cuando el &1, el control es debido a la tasa de biorreaccion.

O
B - transporte V.25
, = o (V.25)

biorreaccion

En base a lo anterior se definieron nimeros deidpodibilidad para el sustratd{),

oxigeno B%) y producto B8F). Como resultado del analisis adimensional estwsenos se

expresan como:
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Tabla V.7 Sistema de ecuaciones adimensionales palanodelado de un biorreactor de particién para la

biotransformacion de cetonas ciclicas a lactonas.

Compuesto
Ecuaciones diferenciales adimensionales
(Fase)
Sustrato
’ B gl 200y | [ @08 |y 205 |y
(fase acuosa) dr Kos BBao K, +X, K.
Sustrato ax _ BS| % _ X% 0Se
(fase ionica) dr " Kps Sio
Producto dya Sad) Dé @Xp %/D\S@ B: EI §0 < ( ya l:Kpp _ BD Iire axJ
(fase acuosa) A7 YS[R_ K + Xa) K, Peemax Y 5 R cmax
Producto dy, _ Br': Sof Ya Y,
(fase i6nica) dr Y2 U Roax  Ronax
Oxigeno ds _ BO: E(1—5) 8., Y% S, DY [wlx x| - X008, Saeo (R, [0
(fase acuosa) d7 Y3, Y3 [G, [Q K, + ) K, Y2 Vo O,
Biocatalizador|
Acti d_CU SacO D% Lév
o dr  YSOX DV
(fase acuosa)
Donde:
U
) acO Dﬂ_s Abota (V26)
Y = D<0 max
P - Palcmax |:IkLP Dobota (V27)
) XO wmax
k alC.
L e (V.28)
Y & 0OX, DV,

97



Se calculd el nimero de biodisponibilidad pararatsB® =155, es decir, el nimero

de biodisponibilidad fue mucho mayor a 1, por l@ guodemos concluir que el proceso esta
limitado por la biorreaccion. Otras cantidades astisionales que surgen del modelo son: una

constante adimensional de pérdidas de sustratevamoracion, ec. (V.29):

w=__P__ (V.29)
Y% D<0 wmax

Una constante adimensional de afinidad del bioeaidbr al sustrato:

K =Ks (V.30)

Una constante adimensional de inhibicién del balcatdor al sustrato:

—~

K, - K (v.31)
SacO
V.6.9 Predicciones del modelo para la biotransforn@on en un biorreactor de
particion

Los parametros del modelo se obtuvieron de tregdgeen forma experimental, de la
bibliografia y por ajuste de los datos experim@&stadl modelo. Laabla V.8 muestra los
parametros experimentales utilizados en la resmuciel modelo para el biorreactor de
particion de tres fases, utilizando como fase dsspel liquido ibnico [OMA][BTA].

En el caso del area interfacial y deéta no solo se midieron valores

experimentalmente, ademas se desarrollaron caoeésc(Tabla V.3 y Tabla V.4), dentro de

un intervalo de operacion del biorreactor (400-180®M, 0.5-1 vwm y 5-20% v/v de fase

dispersa).
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En la Figura V.19 se muestra como disminuye la concentracién de owigd
suspender la aireacion en el biorreactor, de eateera fue estimado el consumo especifico de

oxigeno por mantenimientdy, ), en ausencia de sustrato o producto de la reacs®utilizé

la ec. (V.32) reportada por Badired al. (2000), y mediante el algoritmo de Levenberg-

Marquardt de regresion no lineal se calcQ .

Tabla V.8 Parametros experimentales en la resoluaiédel modelo

Parametro Valor
Coeficiente de particion de sustrato 25.51£0.47
Coeficiente de particion de producto 6.7+£0.93

Area interfacial liquido i6nico-fase acuosa.62x10-7.17x10 m™*
(Agota) (Min-max)
Coeficiente convectivo de sustratQd 0.04832 m fi
Coeficiente convectivo de produdiqp) 0.01718 m H

Coeficiente volumétrico de transferencia |de 29.16-223 H

oxigeno k a) (min-max)

Consumo de oxigeno por mantenimien@,() | 13.611 mg @gdw'h™?

Constante de perdidas por evaporaceup) 0.24 g L''n*
Velocidad méaxima especifica del biocatalizaflor 0.24 g P gdwh™
(Vmay

Constante de afinidad del biocatalizadég) 2.15x10" g L?
Constante de inhibicion del biocatalizadiy) ( 6.71g "
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mg O, L™

0 100 200 300 400 500 600
Tiempo(s)
Figura V.19 Medicion de consumo de oxigeno por magnimiento (QOz [X,) del biocatalizador previo a la

biotransformacion, se utilizé6 una concentracion déiocatalizador 3 gdw L. Biorreactor de 1 L, operado a
700 rpm, 0.5 vwm y 30 °C en amortiguador de fosfasopH7 50 mM

c.=C.-Q, x[ t—é+ e—:m} (V.32)

e

Donde Cc=concentracion de oxigeno disuelto en el medio naegir el electrodo,

C, =concentracion de oxigeno disuelto en el estadosi-@sacionaridQ, =consumo

especifico de oxigeno por mantenimientebiomasak.=sensibilidad del electrodo.

Los pardmetros encontrados en la bibliografia sestran en larabla V.9. Los
rendimientosY S y Y%fueron estimados en base a la estequiometria @adaion (Doiget

al., 2002a) de biotransformacion de cetonas ciclicasongiderando el consumo de oxigeno

para la regeneracion del NADPH*H
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Tabla V.9 Parametros estimados mediante bibliogradi para la resolucion del modelo

Parametro Valor
Rendimiento g de sustrato por g productc() 0.8711
Rendimiento g de oxigeno por g productoX ) 0.5155

El parametro estimado por ajuste del modelo fueolastante de desactivacion del
biocatalizador K;=0.6 H') mediante ensayos de prueba y error, tomando cditeda para el
ajuste la disminucion del error del modelo con sl&gerimentales.

El sistema de ecuaciones diferenciales ordinaid30( que integran el modelo,
corresponde a un problema de valor inicial. Astaa simulacion que se probé el modelo, se

empled un vector de condiciones inicialéS1= (Suoc Sio,Paco,Pii, Cq ,%0)-En todos los casos,

se supuso que al inicio de la biotransformaciéoplacentracion de producto en la fase acuosa
y en la fase liquido ionico fueran cero, mientrae tps valores iniciales de la concentracion

de oxigeno disueltoq, ), sustrato en la fase acuddaf), sustrato en el liquido ionic&i) y

la concentracion de biocatalizadorXpl fueron tomados de los determinados
experimentalmente.

Para la solucion numeérica del modelo, se utilizangtodo corrector-predictor de
Runge-Kutta-Felhberg (RKF45). El algoritmo para slalucion numérica por el método
RKF45, fue codificado en 2 programas basados eyjuiga MATLAB (Anexo A5). El primer
programa llamado biotrans.m, contiene las EDO auiegran al modelo, mientras que un
segundo programa denominado GeneralBLA.m, res@lsistema, construye tablas, graficas

y almacena datos de la corrida.
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El modelo se evalud, con los datos experimentaesodcentracion d&,, P,y C, ,

correspondientes a las primeras 7 horas para omartsformacion en lote, y cuyas predicciones se
muestran en la&iguras V.20, V.21 y V.22 Se presenta la cinética de biotransformacion en

presencia de [OMA][BTA] 5% V/v.

De las tres variables empleadas para valorar etlod@gl: Pac y ng ), Se tuvieron buenas

predicciones par&c Y Pac, sin embargo para la concentracion de oxigeneltlis(C,, ) solo se

tuvo una buena prediccion para la primer hora kelgso, esto probablemente se deba a que en el
modelo el término de consumo de oxigeno por manienio este subestimado, pues este se midio
en solucion de fosfatos pH 7 50 mM a 30 °C, perawsencia de liquido idnico y sustrato, los
cuales podrian ocasionar una situacion de estrdasecélulas provocando un aumento en el

consumo de oxigeno, como respuesta SAS eonli (Serment-Guerreret al, 2005).

0.25

0.20

0.15

S, (@L?

0.10

0.05 |-

000 I 1 I 1 I 1 I 1 I 1 I 1 I
0 1 2 3 4 5 6 7

Tiempo(h)

Figura V.20 Prediccion del modelo en el consumo deistrato en la fase acuos&s{.), durante una
biotransformacién en un biorreactor de 1L, a 700 RM, 1 vvm, 5% V/V [OMA][BTA], 30°C,
concentracion de biocatalizador 5 gdw L, (A) valores experimentales, (—) prediccién del modelo
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Figura V.21 Prediccion del modelo en la aparicién el producto en la fase acuosa £ durante una
biotransformacién en un biorreactor de 1L, a 700 RM, 1 vvm, 5% V/V [OMA][BTA], 30°C,
concentracién de biocatalizador 5 gdw I* (A) valores experimentales, (—) prediccién del modelo
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Figura V.22 Prediccion del modelo en la concentra@n de oxigeno disuelto COz ) durante una

biotransformacién en un biorreactor de 1L, a 700 RM, 1 vwm, 5% V/V [OMA][BTA], 30°C,
concentracién de biocatalizador 5 gdw I* (A) valores experimentales, (—) prediccién del modelo
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V.10 Andlisis de sensibilidad paramétrica.

Se realizé un andlisis de sensibilidad paramépéra saber cuales son los parametros

mas importantes que influyen en la variable deuesia, que es la concentracion de producto.

Vrespuestalo% - V respuesta
S — Vrespuest@
Poaow ~ Fo (V.33)
R

En la ecuacion (V.33 es la sensibilidad del parametro probado, cuaadmsbia el
valor del parametro a estudiar en el modelo ynsdiza el cambio en la variable de respuesta.
Para esto se consideraron parametros de transteré@amasa y de la biotransformacion,

Tabla V.10. El analisis se realiz6é incrementando en cada passeparado 10% cada uno de

los parametros estudiados.

Tabla V.10 Resultados del analisis de sensibilidgshramétrica

Parametro de analisis \{alor del Sensibillid_ad
parametro parametrica
kq biocatalizador 0.6'h 0.466
Vimax 0.24gPLCh? 1.004
Coeficiente de particion de sustrékes) 23 0.002
Coeficiente de particion de productef) 7 0.804
Coeficiente de transferencia de sustrétg ( | 0.04832 m H 0.00001
Coeficiente de transferencia de produétg)( | 0.01718 m h 0.00007
Kes Ao 748 0.00002
Ko, Pyora 284 0.00073
k a 140 0.00016

Si S>|1] el parametro influye en la variable de resgtae si S<|1| el parametro no influye en la varialle

respuesta.
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El andlisis de sensibilidad ébla V.10) muestra que el parAmetro mas importante que
influye en la variable de respuesta es la velocidaéixima de reaccionVfay) del
biocatalizador, debido a que al incrementarse &stancentracion de producto alcanzada en
el mismo tiempo de biotransformacion es mayor. &ngo un mayor consumo de sustrato
antes de que se inactive por completo el biocatiiz También podemos observar en la

Tabla V.10 que los coeficientes de transferencia de masaaesualser poco sensibles.
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VI.- CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

VI.1 Conclusiones

[. El liquido i6énico [OMA][BTA] resultd ser significatamente ¢=0.0419) mas
biocompatible que el [MeBuPyrr][BTA]. El liquido mico mas soluble fue el menos
biocompatible, por lo que la biocompatibilidad pfdsmente esté relacionada con la
solubilidad de los liquidos i6nicos.

Il. Las propiedades fisicoquimicas medidas de los idoglbs idnicos usados en este
trabajo mostraron tener una influencia importarere los mecanismos de rompimiento y
coalescencia de gotas en dispersiones agitadas.|lEgd a patrones de comportamiento
significativamente diferentes di a y ds> en funcion de las condiciones de operacion
(velocidad de agitacion y aireacion). Para el tigubnico [OMA][BTA], los valores de. y 3
(aproximadamente 0.7 y 0.5) de la correlacion odiidicar un ambiente coalescente en un
reactor agitado con una turbina Rushton.

[ll. En general incrementando la fraccion volumétrichlid@ido idnico se tiene un
impacto negativo sobfga. Sin embargo la relacion exacta de la fracciorumeitrica de
liquido idnico para los valores dg, dependi6é de cada liquido idnico usado. Las cari@ias
empiricas para los valoreside, y en menor medida a los valores dg| con respecto a las
condiciones de operacion del biorreactor mostrarobuen ajuste entre los valores medidos y
los predichos. Estas correlaciones pueden ser sipada realizar un mejor disefio y operacion

de los biorreactores de particion trifasicos endoales se desarrollen biotransformaciones

oxidativas.
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IV. La biotransformacién del tipo Baeyer-Villiger sevdaece con la adicion de una
segunda fase (liquido i6nico [OMA][BTA]) empleanda biorreactor de particion de tres
fases (acuosa-liquido idnico-aire), permitiendeeobt incrementos tanto en la tasa maxima de
reaccion como en la productividad especifica derdmsformacion. Lo anterior permitird
llevar a cabo la biotransformacion a concentracaiebales superiores a las concentraciones
de inhibicion.

V. Se desarroll6 un modelo de transferencia de masatailisis-recuperacioim situ
del producto capaz de predecir y describir la bidformacion de cetonas biciclicas a
lactonas para su aplicacion en sintesis de nuéirosatos. El model6 considerd tanto los
fendmenos de transferencia de masa (sustrato, gimywxigeno), hidrodinamica del sistema
asi como la cinética de biotransformacion. Mediahtanalisis de los diferentes mecanismos
estudiados en el modelamiento (transferencia dea,nadrodinamica y biorreaccion) se
determiné que el proceso se encuentra limitadolgpdiorreaccion. El presente modelo se
propone como herramienta para el desarrollo taetccriterios de disefio, como para la
determinacion de las mejores condiciones de opergmra la biotransformacion de cetonas a

lactonas en biorreactores de particion, mediamteaélisis.
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VI.2 Recomendaciones

Durante el presente trabajo se utiliz6 una cepaifioada genéticamenteE( coli
TOP10 pQR239) con poca estabilidad genética, esnmecdable tener cuidado con la
conservacion de la cepa para que ésta no pierdapkcidad de sintetizar la ciclohexanona
monooxigenasa. Otra de las opciones a considerat @8lizar un biocatalizador diferente
pues se ha comprobado que existen cepas con sauhecpion de proteinas y que tienen
mayor estabilidad genética.

Los liquidos idnicos tienen un gran potencial psea sustitutos de los solventes
orgéanicos, sin embargo comercialmente es difiaérteun liquido idnico 100% puro, por lo
gue es importante lavar los liquidos idnicos ycaplicualquier otro proceso para retirar las
trazas de la sintesis, pues es probable que eaizs testén teniendo un efecto téxico o
inhibitorio sobre el biocatalizador.

Continuamente se obtienen y producen nuevas vaesdde liquidos idnicos que
pueden ser mas baratos y con mayor biocompatitilipee los que se usan actualmente sin
embargo una de las caracteristicas primordialener ten cuenta en caso de buscar nuevos
liquidos iénicos es el coeficiente de particionl@e sustratos y productos de la reaccion, asi
como la biocompatibilidad del biocatalizador dueatd biotransformacion en presencia del

liquido iénico que sea seleccionado.

109



VII.REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

110



VII.-REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

Aiba S., Humphrey A.E., Millis N.F.1973. Biochemidangineering. Segunda Edicion. Ed.
Academic Press, Inc. Japon

Aiba S., Shoda M., Nagatani M.1968. Kinetics ofdrct Inhibition in Alcohol Fermentation.
Biotechnology and Bioengineering0:845-864.

Alphand V., Carrea G., Wohlgemuth R., FurstossVipdley J.M. 2003. Toward large-scale
synthetic applications of Baeyer-Villiger monooxygses.TRENDS in Biotechnology
21:318-323.

Badino A.C.Jr., Candida M., Facciotti R., Schmid®ll 2000. Improvind a determination in
fungal fermentation, taking into account electradsponse timeJ. Chem. Technol.
Biotechnol, 75:469-474.

Bailey J.E, 1998. Mathematical Modeling and Anaysi Biochemical Engineering: Past
Accomplishments and Future OpportunitiBgtechnol. Prog14:8-20.

Bailey J.E, Ollis D.F. 1986. Biochemical EnginegriRundamentals. Segunda Edicion. Ed.
McGraw-Hill Inc. Estados Unidos.
Baldwin C.V.F., Woodley J.M. 2006. On oxygen lintitéd in a whole cell biocatalytic

Baeyer-Villiger oxidation procesBiotechnology and Bioengineerings:362-369.

Bird R.B., Stewart E.W., Lighfoot E.N. 2010. Fendmos de Transporte.®2Ed. Limusa
Wiley. México. pp. 615-631.

Bordel S., Hernandez M., Villaverde S. Mufioz R. @20%odelling gas-liquid VOCs transport
in two-liquid phase partitioning bioreactorsiternational Journal of Heat and Mass

Transfer 53:1139-1145.

111



Boswell C.D., Nienow A.W., Gill N.K., Kocharunchi&., Hewitt C.J. 2003. The impact of
fluid mechanical stress ddaccharomyces cerevisiaells during continuous cultivation
in an agitated, aerated bioreactor; its implicafimnmixing in the brewing process and
aerobic fermentation3rans IchemE81:23-32.

Brautigam S., Dennewald D., Schirmann M., LutjeHsgrg J. 2009. Whole-cell biocatalysis:
Evaluation of new hydrophobic ionic liquids for iefént asymmetric reduction of
prochiral ketone€Enzyme and Microbial Technologds:310-316

Calabrese R.V., Chang T.P.K., Dang P.T. 1986. Dwogak-up in turbulent stirred-tank
contactors. Part I: Effect of dispersed-phase @isg@IChE J.32:657-666.

Calderbank P.H. 1958. Physical rate processesdunstrnial fermentation. 1985. Part I. The
interfacial area in gas-liquid contacting with maottal agitation Trans. Inst. Chem.
Eng, 36:443-463.

Celik D.; Bayraktar E., Mehmegtu U. 2004. Biotransformation of 2-phenylethanol to
phenylacetaldehyde in a two-phase fed-batch sy®e&uchemical Engineering Journal
17:5-13.

Cruickshank S.M., Daugulis A.J., McLellan P.J. 200@namic Modeling and Optimal Fed-
Batch Feeding Strategies for a Two-Phase Partitgpidioreactor.Biotechnology and
Bioengineering67:224-233.

Cull S.G., Holbrey J.D., Vargas-Mora V., SeddonlBeg G.J. 2000. Room-Temperature lonic
Liquids as Replacements for Organic Solvents intidiodse Bioprocess Operations.
Biotechnology and Bioengineeringd:227-233

Cull S.G., Lovick J.W., Lye G.J., Angeli P. 200zak-down studies on hydrodynamics of

two-liquid phase biocatalytic reactoBioprocess Biosyst. En@5:143-153.

112



Docherty K.M., Hebbeler S.Z., Kulpa C.F. An assessihof ionic liquid mutagenicity using
the Ames TesiGreen Chemistry8:560-567.

Doig S.D., Bird J., Lander S., Lye G.J.,Woodle002a. Reactor Operation and Scale-Up of
Whole Cell Baeyer-Villiger Catalyzed Lactone SyrsiiseBiotechnol. Prog.18, 1039-
1046.

Doig S.D., Pickering S.C.R., Lye G.J., Woodley J2@02b. The use of microscale processing
technologies for quantification of biocatalytic Bae-Villiger oxidation kinetics.
Biotechnology and Bioengineering0:42-49.

Doig S.D., O’Sullivan L.M., Patel S., Ward J.M. 200Large scale production of
cyclohexanone monooxygenase frdgscherichia coliTOP10 pQR239Enzyme and
Microbial Technology28:265-274.

Dorland. 2005. Dorland Diccionario Enciclopédicaisirado de Medicina.30° Edicion,
Elsevier Espafia, S.A. Madrid Espafa. pp. 234.

Fuchs R., Ryu D.D.Y. 1971. Effect of surface aeration scale-up procedures for
fermentation processdsd. Eng. Chem. Process Des. Develdp:190-196.

Geankoplis C.J.1995. Procesos de transporte y @pees unitarias. 22. Ed. Compafia
Editorial Continental, México pp. 338-341.

Gomes N., Aguedo M., Teixeira J., Belo I. 2007. @xy mass transfer in a biphasic medium:
Influence on the biotransformation of metil ricieate intoy-decalactone by the yeast
Yarrowia lipolytica Biochemical Engineering Journ&85:380-386.

Hassan I.T.M., Robinson C.W., 1977. Oxygen transfermechanically agited aqueous
systems containing dispersed hydrocarkgintechnology and Bioengineerin9:661-

682.

113



Hilker I., Baldwin C., Alphand V., Furstoss R., Witey J., Wohlgemuth R. 2006. On the
influence of oxygen and cell concentration in afPBFwvhole cell biocatalytic Baeyer-
Villiger oxidation processBiotechnology and Bioengineering3:1138-1144.

Hinckley G., Mozhaev V.V., Budde C., KhmelnitskyLY .2002. Oxidative enzymes possess
catalytic activity in systems with ionic liquidBiotechnology Letter24:2083-2087.
Jastorff B., Stormann R., Ranke J., Molter K., 8téc, Oberheitmann B., Hoffmann W.,
Hoffmann J., Nuchter M., Ondruschka B., Filser 002 How hazardous are ionic
liquids? Structure—activity relationships and bgxal testing as important elements for

sustainability evaluatiorGreen Chemistry5:136 — 142.

Jiménez-Cisneros B. E. 2005. La contaminacion amdlieen México, efectos y tecnologia
apropiada. Limusa, Colegio de Ingenieros Ambiestale México A.C., Instituto de
Ingenieria de la UNAM y FEMISCA, México.

Krieger N., Bhatnagar T., Baratti J.C., Baron A.Mima V.M., Mitchell D. 2004. Non-
Aqueous Biocatalysis in Heterogeneous Solvent S&t€ood Technol. Biotechnol.
42:279-286.

Latala A., Stepnowski P., ¢dzi M., Mrozik W. 2005. Marine toxicity assessmeoit
imidazolium ionic liquids: Acute effects on the BalalgaeOocystis submarinand
Cyclotella meneghinianaquatic Toxicology73:91-98.

Ledén R., Fernandes P., Pinheiro H.M., Cabral J.MI998. Whole-cell biocatalysis in organic
media.Enzyme and Microbial Technolog®3:483-500.

Lewis J.B. The mechanism of mass transfer of sslatross liquid-liquid interfaces. Part I:
The determination of individual transfer coeffidignfor binary systemsChemical

Engineering Scien¢&:248-259.

114



Liu YS, Wu JY, Ho KP. 2006. Characterization of gen transfer conditions and their effects
on Phaffia rhodozyma growth and carotenoid produactiin shake-flask
culturesBiochemical Engineering Journa27: 331-335.

Lou WY, Zong MH, Smith T.J.2006. Use of ionic ligsito improve whole-cell biocatalytic
asymmetric reduction of acetyltrimethylsilane fdficeent synthesis of enantiopure (S)-
1-trimethylsilylethanolGreen Chemistr@;147-155.

Lovick J., Mouza A.A., Paras S.V., Lye G.J., Andeli2005. Drop size distribution in highly
concentrated liquid-liquid dispersions using a fifgack scattering method. Chem.
Technol. Biotechnol80:545-552.

Malinowsky J.J. 2001. Two-phase partitioning biatees in fermentation technology.
Biotechnology Advance$9:525-538.

Marcelis C.L.M., Leeuwen M. van, Polderman H.Gns&en A.J.H., Lettinga G. 2003. Model
description of dibenzothiophene mass transfer ifwaier dispersions with respect to
biodesulfurizationBiochemical Engineering Journal6:253-264.

Matsumoto M., Mochiduki K., Kondo K. 2004. Toxicitf ionic liquids and organic solvents
to lactic acid-producing bacteridournal of Bioscience and Bioengineeril®§:344-347.

Medina A. 2006. Estudio y modelamiento mateméatieda biodegradacion de hidrocarburos
en biorreactores heterogéneos. Tesis de DoctorexdecBologia. UAM-IZTAPALAPA,
México D.F.

Moo-Yung M., Blanch H.W. 1981. Design of biochenhiogactors mass transfer criteria for
simple and complex systenfsdv. Biochem. Eng19:1-69.

Muioz R., Villaverde S., Guieysse B., Revah S. 200Vo-phase partitioning bioreactors for

treatment of volatile organic compoun@&sotechnology Advance5:410-422.

115



Nielsen D.R., Daugulis A.J., McLellan P.J. 2003.Navel Method of Simulating Oxygen
Mass Transfer in Two-Phase Partitioning BioreactoiBiotechnology and
Bioengineering83:735-742.

Nielsen D.R., Daugulis A.J., McLellan P.J. 2005Ra&structured Framework for Modeling
Oxygen Transfer in Two-Phase Partitioning BioreextoBiotechnology and
Bioengineering91:773-777.

Nielsen D.R., Daugulis A.J., McLellan P.J. 2007.nBmic simulation of benzene vapor
treatment by a two-phase partitioning bioscrubkeat R: Model calibration, validation,
and predictionsBiochemical Engineering Journa36: 250-261.

Nienow A.W. 2004. Break-up, coalescence and capaisic phase inversion in turbulent
contactorsAdvances in Colloid and Interface Scient@8:95-103

Oh S.K.W., Nienow A.W., Al-Rubeai M., Emery A.N. 89. The effects of agitation intensity
with and without continuous sparging on the grovethd antibody production of
hybridoma cellsJournal of Biotechnologyl2: 45-62.

Pernak J., Sobaszkiewicz K., Mirska I. 2003. Anicrobial activities of ionic liquidsGreen
Chemistry 5:52-56.

Pfruender H., Jones R., Weuster-Botz D. 2006. Watariscible ionic liquids as solvents for
whole cell biocatalysislournal of Biotechnologyl24:182—-190.

Pfruender H., Amidjojo M., Kragl U., Weuster-Botz. 2004. Efficient Whole-Cell
Biotransformation in a Biphasic lonic Liquid/Wat&ystem.Angew. Chem. Int. Ed.,

43:4529-4531.

116



Prpich G.P., Daugulis A.J. 2007. Solvent Selectleor Enhanced Bioproduction of 3-
methylcatechol in a Two-Phase Partitioning Bioreact Biotechnology and
Bioengineering97:536-543.

Serment-Guerrero J., Brefa-Valle M., Espinosa-Aguid. 2005. La respuesta SOS en
Escherichia coliRevista Especializada en Ciencia Quimico-Biol6gi€a39-105

Quadros P.A., Baptista C.M.S.G. 2003. Effectiveerfacial area in agitated liquid-liquid
continuous reactor€hemical Engineering Science8:3935-3945.

van Rantwijk F., Lau R.M., Sheldon R.A. 2003. Bitadgtic transformations in ionic liquids.
TRENDS in Biotechnolog®1:131-138.

Song C.E. 2004. Enantioselective chemo- and biaheas in ionic liquids. Chemical
Communications9:1033-1043.

Sowana D.D., Williams D.R.G:, Dunlop E.H., DallyB, O’Neill B.K. Fletcher D.F. 2001.
Turbulent shear stress effects on plant cell susperculturesTrans IChemE79:867-
875.

Srivastava P., Hahr O., Buchholz R., Worden R. BO@ Enhancement of Mass Transfer
Using Colloidal Liquid Aphrons: Measurement of Massnsfer Coefficients in Liquid-
Liquid Extraction.Biotechnology and BioengineeringQ:525-532.

Stark D., Munch T., Sonnleitner B., Marison I. Won Stockar U. 2002. Extractive
Bioconversion of 2-Phenylethanol froppPhenylalanine bysaccharomyces cerevisiae
Biotechnol. Prog18: 514-523.

Stepnowsky P., Zaleska A. 2005. Comparison of aiffe advanced oxidation processes for
the degradation of room temperature ionic liquidsurnal of Photochemistry and

Photobiology A:Chemistry70:45-50.

117



Torres-Martinez D., Melgarejo-Torres R., GutiérRaias M., Aguilera-Vazquez L.,
Micheletti M., Lye G.J., Huerta-Ochoa S. 2009. Hyaimamic and oxygen mass
transfer studies in a three-phase (Air-Water-lohguid) stirred tank bioreactor.
Biochemical Engineering Journad5s: 209-217.

Wilke C.R., Chang P. 1955. Correlation of diffusicmefficients in dilute solutiomAIChE J.,
1:264-270.

Willetts A., 1997 Structural studies and synthetipplications of Baeayer-Villiger
monooxygenase3rends. Biotechngl15:55-62.

Woodley J.M., Brazier A.J., Lilly M.D. 1991. Lewi€ell Studies to Determine Reactor
Design Data for Two-Liquid-Phase Bacterial and EnzyReactionsBiotechnology and
Bioengineering37:133-140.

Yang J., Hu Y., Zhao D., Wang S., Lau P.C.K., Mamid.W. 2007. Two-layer continuous-
process design for the biodesulfurization of dieskeunder bacterial growth conditions.
Biochemical Engineering Journa37:212-218.

Yang Z., Pan W. 2005. lonic liquids: Green solvdntsnonaqueous biocatalysinzyme and
Microbial Technology37:19-28.

Zhao G., Zhou L., Li Y., Liu X., Ren X., Liu X. 2@0 Enhancement of phenol degradation
using immobilized microorganisms and organic medifimontmorillonite in a two-
phase partitioning bioreactalournal of Hazardous Material469:402-410.

Zilouei H., Guieysse B., Mattiasson B. 2008. Twagh partitioning bioreactor for the
biodegradation of high concentrations of pentadgbenol using Sphingobium

chlorophenolicunDSM 8671.Chemospherer2:1788-1794.

118



VIII. ANEXOS

119



VIII. ANEXOS

Anexo 1. Técnicas analiticas

Medicion de biomasa por densidad Optica

La biomasa fue cuantificada midiendo la densidatitém una longitud de onda de
650 nm, se obtuvo una curva de calibracion bionesispeso seco y densidad Optica con un

coeficiente de correlacion dé+9.9985.
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Figura Al Curva estandar Peso seco vs Densidad égsi

Medicion de sustrato y producto por CG

La curva de calibrado se llevo a concentracione @@ g/l de cetona y de lactona
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Anexo 2. Célculo del coeficiente volumétrico de trasferencia de oxigeno en
matraces y formulaciéon del medio de cultivo
Operando un matraz a N=250 rpis50 mL, yvo=250 mL, tenemos que:

k &, =65.86n"
De manera que la oferta de oxigeno en el matrazlesio por la ecuacion

kg, (G, ~ G, ) = 65.85h‘1( 0.007gT02J = 0.4609%%

El consumo de oxigeno es dependiente de la velb@specifica de crecimiento, de la

cantidad de biomasa presente y del rendimientpdiebiomasa por g de,O

ConsumoQ= (ziX )(Y Ozj

Suponiendo que la velocidad de suministro de oxiges igual a la demanda de

oxigeno tenemos que:

2

OfertaQ, =k a(C’ -C)= (,uxmax)[Y OLJ = ConsumoQ
La maxima cantidad de biomasa que podemos tenemematraz sin que se vea
limitada por oxigeno es:
v X [ 14799W (0.46095@)
o, _ g0, hL dw

X = 2= . = 09969
Y7 068h L

Fuente de carbono, glucosa

(og%ﬂvj 05 9C | 1gp99lucosa-bios|_ ,, ,-gglucosa-bios
L gdw 729C L
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(124599Iucosa—biosj 1gglucosa o5 gglucosa
L 051gglucosa —-bios L

Fuente de nitrégeno, NBI

(1gdwj 012gP | 5346gNH,CI :046gNH4CI
L )\ 1gdw 14gN ' L

Fuente de fosforo, KO,

(1gdwj 003gP | 136gKH, PO, :01319KH2PO4
L lgdw 3097gP L

Fuente de azufre, NaO,

(1gdwj 001gS)(14707gN&,SQ, | _ (1,:9N&SQ,
L 1gdw 3207gS L

Fuente de magnesio, MgsO

(1gdwj 001gMg (12038gMgSQ | _ ;- 9MgSQ
L 1gdw 2431gMg ' L

Fuente de calcio, Cagl

(1gdWJ 0005gCa 11098gCaCl, = 0p1 gCaCl,
L lgdw 4008gCa L
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Anexo 3. Cinética de crecimiento d&. coli TOP10 pQR239
La cinética de crecimiento fue establecida para agrecentracion de glucosa en el
medio de 2.5¢/L, a 250 rpm y 37°C. Bajo estas ayonkes la glucosa es el Unico sustrato
limitante y el oxigeno es suministrado en altaidant Se inocularon 9 matraces, y cada hora

se tomaron muestras para leer en el espectrofatdmetedir el crecimiento.

dwg/L
o
(%3]
L

0 2 4 6 2 10 12
tiempo h

Figura A4 Curva de crecimiento de E. coli
dx _
dt
Considerando que tenemos un biorreactor en lotesolacion de la ecuacion de

r,=uX
crecimiento es:

X =X e
LnX =LnX, + 1
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0.7 y = 0.025e0:836¢

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5

tiempo h

Figura A5 Cinética de crecimiento de E. coli TOP 1pQR239

Se determiné un constante de crecimiento espe¢ifi6e836 I
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Anexo 4. Calculo de los coeficientes de difusividad
La correlacion de Wilke-Chang (Biret al, 2010) nos permite estimar la difusividad
de moléculas pequefias en solventes de bajo peseutal con un margen de error del 15 al
20%:
12

o =7.ax10° T6M)
AV

gl

Donde M=peso molecular del solvente g/md®;=volumen molar del soluto como
liquido en el punto de ebullicién, ég mol, .= viscosidad del liquido, cPT=la temperatura
de operacion en grados K. El parametroepresenta el factor de asociacion para el savent
en este caso para agua es de 2.6. Para calculaduehen molar del sustrato (la cetona
biciclica) y la lactona se utilizé l&abla 5.3-2 de Geankoplis (1995), para el sustrato la
formula molecular es £1sO y para el producto es;Ks0,. De esta forma tenemos que el

volumen molar para sustrato y producto es:

\ molar,sustrat0:7(14'a+ q 3-)"' 4- 7)1= 140‘8ﬁ

gmol

v molar, producto:7(14-a+ d 37"' 2 11)): :|.55—§ﬁ

gmol

Calculando el coeficiente de difusion para sustyapyoducto, sustituyendo tenemos

que:
303.1K ) 2.6*18 fmol)"’
@sustrato ’agua=7.4xlo_8( X @ 06 ) = 07888 lﬁ%
(1cp)(140.6ﬂj
gmol
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* 1/2
(303.1K ) 2.6*18 /r:;al) - 0.743% 15 crsn2
(1cp)[155.2c”'3j
gmol

_ 8
@producto ,agua— 7.4x10
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Anexo 5. Programas en Matlab para la solucion numéra del modelo

Para la resolucion numérica de lo modelo, se dakaon 2 programas en lenguaje
Matlab. El programa “biotrans.m” con tiene los amas de EDO’s y sus ecuaciones
algebraicas asociadas, mientras que el otro pragraniGeneralBLA.m” contiene las
diferentes correlaciones para klag,, dpotencia usando las condiciones de operacion
seleccionadas. Ademas el programa “GeneralBLA.nsuUek/e los sistemas de ecuaciones

(mediante Runge-Kutta(4,5) Dormain Pair), almaagstas y construye graficas.

GeneralBLA.m

close all
% clea( all
%PARAMETROS OPERACIONALES

% Temperatura 30°C
% Fase acuosa (solucion de fosfatos 50 mM pH7)
% Liquido i6nico usado [OMA][BTA]

global V. % Volumen de trabajo del reactor en ( m”3)

V=0.0007;

global R % Velocidad de agitacion en (rpm)

R=700;

global VWM % VVM flujo de aire

VVM=1;

global fi % Fraccion volumétrica de liquido ion ico con respecto al
volumen total del sistema (adimensional)

fi=0.05;

global C % Concentracion del biocatalizador(E. coli TOP10pQR239) en
(gdwiL)

C=5;

%PARAMETROS GEOMETRICOS DEL BIORREACTOR
global di % Didmetro del impulsor (m)

di=0.045;

global Dt % Diametro interno del tanque (m)

Dt=0.095;

%PROPIEDADES FISICOQUIMICAS DEL SISTEMA MULTIFASICO
global rhoc % Densidad de la fase continua (kg/m”3)

rhoc=1000;

global sigma % Tension interfacial (kg/s”2)

sigma=0.0197;
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%PARAMETROS TRANSFERENCIA DE MASA

global kls % Coeficiente convectivo de sustrato (m/
kls=0.04832;

global klp % coeficiente convectivo de producto (m/
klp=0.01718;

global vs % velocidad superficial del aire (m/s)
vs=(VVM.*V).*(60"-1).*(pi.*(Dt./2)"2) -1,

global Nwe % Numero de Weber (adimensional)
Nwe=rhoc.*((R.*60"-1)"2).*di*3*sigma”-1;

global cal % Constante 1 (delta) del modelo de diam
para un biorreactor de particion usando [OMA][BTA]
(adimensional)

cal=7.66.*10"-4;

global ca2 % Constante 2 (alfa) del modelo de didame
para un biorreactor de particion usando [OMA][BTA]
(adimensional)

ca2=-0.420;

global ca3 % Constante 3 (beta) del modelo de diame
para un biorreactor de particion usando [OMA][BTA]
(adimensional)

ca3=-0.115;

global ca4 % Constante 4 (gamma) del modelo de diam
para un biorreactor de particién usando [OMA][BTA]
(adimensional)

ca4=0.373,;

global ca5 % Constante 5 (épsilon) del modelo de di
d32 para un biorreactor de particion usando [OMA][B
(adimensional)

ca5=0.409;

global cpl % Constante 1 (delta) del modelo de cons
(adimensional)

cp1=0.0113054;

global cp2 % Constante 2 (alfa) del modelo de consu
(adimensional)

cp2=0.0629011,

global cp3 % Constante 3 (beta) del modelo de consu
(adimensional)

cp3=1.7704248;

global cp4 % Constante 4 (gamma) del modelo de cons
(adimensional)

cp4=-0.4335552;

global Pg % potencia aireada (W/m”3)
Pg=cpl.*((R.*di)./VVM~*cp2)*cp3.*(1-fi) cp4;

global d32 % diametro promedio de gota Sauter d32 (
d32=di.*cal.*(Pg./V)*ca2.*vs"ca3.*Nwe”"cad.*(1-fi)*c
global Agota % area interfacial de las gotas de lig

de volumen( 1/m)

Agota=(6.*(fi))./d32;

global col %constante 1 (delta) del modelo de kla d
oxigeno en fase organica(liquido i6nicoflOMA][BTA])

h)
h)

etro de gota sauter d32
como fase dispersa

tro de gota sauter d32
como fase dispersa

tro de gota sauter d32
como fase dispersa

etro de gota sauter d32
como fase dispersa

ametro de gota sauter
TA] como fase dispersa

umo de potencia aireada

mo de potencia aireada

mo de potencia aireada

umo de potencia aireada

m)

a5;
uido iénico por unidad

e transferencia de
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c01=0.0022;

global co2 %constante 2 (alfa) del modelo de kla de
oxigeno en fase organica (liquido i6nico [OMA][BTA]
c02=0.741,

global co3 %constante 3 (beta) del modelo de kla de
oxigeno en fase organica (liquido i6nico [OMA][BTA]
c03=0.556;

global co4 %constante 4 (gamma) del modelo de kla d
oxigeno en fase organica(liquido i6nico [OMA][BTA])
c04=3.270;

global kla % Coeficiente volumétrico de transferenc
kla=(col.*(Pg./V)*c02.*vs c03.*(1-fi)*co4).*3600;
global Kps % coeficiente de particién de sustrato (
Kps=23;

global Kpp % coeficiente de particiéon de producto (
Kpp=7;

% PARAMETROS CINETICOS

global K1 % Rendimiento estequiométr
g de producto generado (adimensional)
K1=0.8711;

global K2 % Rendimiento estequiométr

consumido por g de producto generado (adimensional)
K2=0.51;

global Ks1 % Constante de afinidad(g/
Ks1=(2.15).*(10"-11);

global QO2 % Consumo de oxigeno por g
hora(mgO2/gdw*h)

Q02=13.61152;

global KI1 % Constante de inhibicion
KI1=6.71;
global Ulmax
(g/gdw*h)
Ulmax=0.24,
global kd % Constante de desactivaci
(1/h)

kd=0.6;

% Velocidad maxima de prod

% PRESENTACION GRAFICA DE RESULTADOS
bx=[0.333,0.666,1,1.666,2,2.333,2.666,3.333,3.666,4
Datos experimentales, tiempo en horas
bypa=[0.082,0.098,0.123,0.149,0.179,0.181,0.193,0.1
35,0.244,0.248];% Datos experimentales concentracié
acuosa
bysa=[0.206,0.180,0.17588,0.14624,0.14708,0.13411,0
.09411,0.09327,0.08968,0.08538,0.07419]; % Datos ex
concentracién de sustrato en la fase acuosa
bxo=[0,0.1,0.15,0.2,0.25,0.3,0.35,0.4,0.45,0.5,0.55
2,1.3,1.4,15,1.6,1.7,1.8,1.9,2,2.2,2.4,2.5,2.7,2.
4,4.3,4.4,45,4.7,49,55.2,5.3,5.5,5.7,5.9,6,6.3,6

Datos experimentales , tiempo en que se hicieron me
disuelto (mg/L)

transferencia de

)

transferencia de

)

e transferencia de

ia de oxigeno (1/h)
adimensional)

adimensional)

ico de g de sustrato por

ico de g oxigeno

L)

dw de biocatalizador por

(9/L)

uccion de lactonas

6n de la biomasa en

.333,4.666,5.333,6,7]; %

98,0.205,0.214,0.222,0.2
n de producto en la fase

.12620,0.11293,0.10525,0
perimentales

,0.6,0.7,0.8,0.9,1,1.1,1
8,3,3.2,3.4,3.5,3.6,3.8,
.4,6.5,6.7,6.9,6.933]; %
diciones de oxigeno



byo=[2.325,2.775,2.925,3,3.15,3.225,3.525,3.75,3.82
.275,4.275,4.05,3.9,3.75,3.52,3.37,3.22,2.92,2.925,
.67,3.75,3.75,3.82,3.9,3.9,3.9,3.97,4.05,4.05,4.12,
.27,4.27,4.27,4.35,4.35,4.35,4.42,4.42,4.5,4.5,4.57
experimentales, concentracion de oxigeno disuelto e
[t X]=ode45(@biotrans,[0 7],[0.2 5 0.0 0.0 2 C], []
diferenciales para el biorreactor de particion

subplot(2,2,1), plot(t,x(:,1),bx,bysa,™"),xlabel(’
acuosa g/L"); % concentracion de Sustrato en la fas
subplot(2,2,2), plot(t,x(:,2)),xlabel('h"), ylabel(

g/L"); % concentracion de sustrato en la fase liqui
subplot(2,2,3), plot(t,x(:,3),bx,bypa,™"),xlabel("
acuosa g/L"); % concentracion de producto en la fas
subplot(2,2,4), plot(t,x(:,5),bxo,byo,*"),xlabel(’
mg/L"); % concentracion de producto en la fase liqu

5,3.975,4.05,4.35,4.35,4
3.2,3.45,3.52,3.6,3.67,3
4.12,4.12,4.12,4.2,4.2,4
,4.57];% Datos

n (mg/L)

); %Ecuaciones

h"), ylabel('S fase

e acuosa(g/L)

'S fase liquido iénico
do idnico (g/L)

h"), ylabel('P fase

e acuosa (g/L)

h"), ylabel('oxigeno
ido iénico (g/L)

biotrans.m

function dx = biotrans(t,x,concentraciones)
dx=zeros(6,1);

global Ks1 % Constante de afinidad (g
global KI1 % Constante de inhibicion
global Ulmax % Velocidad maxima de prod
(9/L*h)

global kls % Coeficiente convectivo d
sustrato (m/h)

global klp % coeficiente convectivo d
producto (m/h)

global kla % coeficiente volumétrico
oxigeno fase acuosa (1/h)

global Agota % Area interfacial de las
por unidad de volumen(1/m)

global Kps % Coeficiente de particion
adimensional

global Kpp % Coeficiente de particion
adimensional

global K1 % Rendimiento estequiométr
g de producto generado (adimensional)

global K2 % Rendimiento estequiométr
g de producto generado (adimensional)

global tsa % Velocidad de transferenc

fase liquido i6nico a la fase acuosa

global Q02 % Consumo de oxigeno por g
hora(mgO2/gdw*h)
global C % Concentracion inicial de

/L)

(mmol/L)

uccion de lactonas

e transferencia de

e transferencia de

de transferencia de
gotas de liquido iénico
de sustrato

de producto

ico de g de sustrato por
ico de g de oxigeno por
ia de sustrato de la

dw de biocatalizador por

biocatalizador
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global kd % Constante de desactivaci
(1/h)

global evp % Evaporacion del sustrato
(g/L*h)

evp=0.24;

tsa=kls.*Agota.*((x(2)./Kps)-x(1));

transferencia de sustrato de la fase liquido iénico
ri=(Ulmax.*x(1)./(x(1)+Ks1)).*exp(-x(1)"3/KI1);
produccion de lactonas (g/L*h)
r2=K1.*(Ulmax.*x(1)./(x(1)+Ks1)).*exp(-x(1)"3/KI1);
consumo de sustrato (g/L*h)
tpal=kip.*Agota.*(x(3).*Kpp-x(4));

transferencia de producto de la fase acuosa ala fas

dx(1)=tsa - r2.*x(6)-evp;

de sustrato en la fase acuosa (g/L*h)
dx(2)=-tsa;

sustrato en la fase liquido iénico (g/L*h)
dx(3)=r1.*x(6)-tpal,

producto en la fase acuosa

dx(4)=tpal;

producto en la fase liquido iénico
dx(5)=kla.*(7.5-x(5))-1000.*K2.*r1.*x(6)-Q0O2.*C;
la concentracion de oxigeno en la fase acuosa (mg/L
dx(6)=-kd.*x(6);

6n de la biomasa en

de la fase acuosa

% Velocidad de
a la fase acuosa

% Velocidad de

% Velocidad de

% Velocidad de
e liquido iénico

% Variacion
% Variacion de
% Variacion de

% Variacion de

% Variacion de
*h)
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OXYGEN TRANSFER STUDIES IN BIOCATALYSIS MEDIA USINGONIC LIQUIDS

Xl CONGRESO NACIONAL DE BIOTECNOLOGIA Y BIOINGENI  ERIA, VI
SIMPOSIO INTERNACIONAL DE PRODUCCION DE ALCOHOLES Y
LEVADURAS ACAPULCO, GUERRERO 21-26 JUNIO 2009

MODELADO DE LA CINETICA DE BIOTRANSFORMACION TIPGBAEYER-
VILLIGER MEDIANTE EL USO DEE. coliTOP10 pQR239.

XXXI ENCUENTRO NACIONAL AMIDIQ, HUATULCO, OAXACA 4- 7 DE
MAYO 2010
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PARTICION DE TRES FASES UTILIZANDO LIQUIDOS IONICOS
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Recently, room temperature ionic liquids have been investigated as organic solvent replacements in mul-
tiphase partitioning bioreactors. They could prove particularly useful for oxidative bioconversions due to
their non-volatile and non-flammable nature. In order to promote high mass transfer rates stirred tank
bioreactors are normally used. However, for multiphase systems, particularly those featuring ionic liquids,
there is little hydrodynamic information available to underpin bioreactor design and operation. The aim
of this work was to study the hydrodynamic and oxygen mass transfer characteristics of a three-phase
(gas—water-ionic liquid) stirred tank partitioning bioreactor. A central composite experimental design
was used to investigate the interaction of three operational factors, agitation (400, 700, 1000 rpm) and
aeration rates (0.5, 0.75, 1.0 vvm), and ionic liquid volume fraction (5, 12.5, 20%), on two response vari-
ables, the Sauter mean droplet diameter (ds,) and the volumetric oxygen transfer coefficient (k.a). Three
different ionic liquids with a range of physicochemical properties were also investigated. The experi-
mental data obtained were fitted to empirical correlations relating ds, and k;a values to the measured
gassed power input and other bioreactor operating parameters. In all cases the measured values of k;a
(and in most cases d3; values) decreased as ionic liquid volume fraction increased as is the case when
using conventional organic solvents. It was shown that different physicochemical properties of the ionic
liquid tested gave important differences in the drop size behaviour as a function of agitation conditions.
Both of the correlations established for describing the variation of k;a and ds; with bioreactor operating
conditions gave reliable predictions of the measured values. These correlations will be useful for ongoing
studies on the design and operation of partitioning bioreactors for oxidative bioconversions.

© 2009 Elsevier B.V. All rights reserved.
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1. Introduction able for solute transfer and is obtained through studies of the

liquid-liquid hydrodynamics. For oxidative bioconversions, oxygen

Two-phase partitioning bioreactors have demonstrated signifi-
cant potential for enhancing the productivity of many bioprocesses
by overcoming issues of poor substrate solubility and toxicity [1].
The majority of studies have used organic solvents as the second
phase however these pose additional toxicity and flammability
problems. Recently, the use of room temperature ionic liquids as
replacements for volatile organic solvents has been reported as
a safe alternative for the bioconversion of pharmaceutical and
agrochemical chiral intermediates [2,3]. The reliable design and
scale-up of partitioning bioreactors requires prediction of the
reaction and solute mass transfer rates. Accurate prediction of
these rates presupposes knowledge of the interfacial area avail-

* Corresponding author. Tel.: +52 55 58044999; fax: +52 55 58044712.
E-mail address: sho@xanum.uam.mx (S. Huerta-Ochoa).

1369-703X/$ - see front matter © 2009 Elsevier B.V. All rights reserved.
doi:10.1016/j.bej.2009.03.014

is also required necessitating aeration of the bioreactor and forma-
tion of a three-phase system (i.e. gas-liquid-liquid). The mean size
and size distribution of the drops and bubbles created will depend
on the physical properties of the phases, the volume fraction of the
dispersed phase, aeration rate and agitation regime. The complex-
ity of the drop break-up and coalescence mechanism, together with
the possibility of operating partitioning bioreactors in a fed-batch
mode [4], justifies the need for further studies on the hydrodynam-
ics of multiphase systems. Currently the amount of data available in
the literature is limited especially in the case of ionic liquid phases.

The productivity of oxidative bioconversions [5] in a multiphase
system can be limited by mass transport of either substrate and/or
oxygen. Substrate and oxygen transfer rates will also depend on
the fluid physical properties, temperature, pressure, media com-
position, agitation conditions, oxygen superficial gas velocity and
the configuration of the bioreactor. Mass transfer rates in a multi-
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phase system are functions depending on the Sauter mean drop
size diameter (ds3;), oxygen volumetric mass transfer coefficient
(kra), substrate partition coefficient, and the oxygen solubility into
the medium. For a specific partitioning bioreactor and medium, it
is normally possible to increase the liquid-liquid interfacial area
and k;a, and consequently mass transfer rates, using high agitation
and aeration rates. However, this causes high power consumption
and significantly increasing operation costs. High stirring rates also
present a limitation when applied to cells sensitive to hydrody-
namic stress and can promote stable emulsion formation leading to
downstream processing problems. For partitioning bioreactors, the
addition of a second, water-immiscible phase, in which substrate
and oxygen has a higher solubility than in water, has been pro-
posed by several authors [6,7] as an alternative approach to mass
transfer rate improvement.

Hydrodynamic studies in two-phase partitioning bioreactors
have focused on elucidation of the interfacial area available for
mass transfer in order that substrate supply (normally from the
non-aqueous phase) does not become the rate limiting step of the
process. The interfacial area has previously been correlated to the
dispersed phase hold-up fraction and the Weber number [8]. The
interfacial area available for mass transfer (a) is given by:

6¢

Tdy

where d3; is the Sauter mean drop diameter and ¢ is the volume
fraction of the dispersed phase. Accurate knowledge of the effect
of bioreactor operating conditions on ds; is therefore very impor-
tant. Besides, knowledge of d3, can give an early indication of the
stability of the liquid-liquid dispersion created. The physicochem-
ical properties of the media can influence both mean drop size and
drop size distribution. If dispersed-phase viscosity, (44, is low, the
force resisting drop break-up comes only from surface tension [9].
However, high dispersed-phase viscosity, as is the case for ionic lig-
uids, can present an important influence on both mean drop size
and drop size distribution [10].

Several authors have correlated the Sauter mean drop size to the
Weber number, Ny, as shown below:
ds;

-0.6
D = AN (2)

a

(1)

where A=f(D;/Dr, P, ¢) and Nye = pcN?D? /0. Calderbank [11] car-
ried out measurements of drop sizes in stirred tanks using six blade
turbine impellers in geometrically similar vessels of a range of sizes.
He found for aerated liquid-liquid dispersions that:

506 ] 105 (&)0.25 3)

dy=0224 | ———
’ [(P/V)‘)"‘,o92 e

where dp is the mean drop size, (P/V) is the power input per vol-
ume, o is the interfacial tension, p. is the density of the continuous
phase, H is the mean volume fraction of the dispersed phase, and
g and pc are the viscosity of the dispersed and continuous phases,
respectively.

Correlations for prediction of the oxygen mass transfer coeffi-
cient, k;a, are generally a function of the gassed power per unit
volume and the superficial gas velocity. In order to take into account
the effect of the organic phase and the organic phase volume
fraction on k;a in aerated liquid-liquid dispersions, empirical cor-
relations (Eq. (4)) have been proposed [6,12] assuming that the two
liquid phases behave as a single homogeneous phase:

ka=5(-2) (w1 - gy (4)

where Pg represents the power input of the aerated bioreactor, Vthe
bioreactor working volume, vs the superficial gas velocity through

the bioreactor, ¢ the volume fraction of the dispersed liquid phase,
and §, «, B and y are numerical constants.

The aim of this work is to study the hydrodynamic and oxygen
mass transfer characteristics of a three-phase gas-water-ionic lig-
uid dispersion. Given the absence of such data in the literature for
ionic liquid dispersions, empirical correlations are proposed and
tested for both k;a and ds;, for a selected range of ionic liquids with
different physicochemical properties. The correlations established
will be useful for the purposes of bioreactor design and scale-up
and will inform our ongoing studies of oxidative bioconversions in
multiphase ionic liquid systems.

2. Materials and methods
2.1. Phase systems studied

The continuous aqueous phase used in all experiments
was a potassium phosphate buffer solution 50mM at pH
7 supplemented with 10gglycerolL-!. The density and vis-
cosity were taken to be 1000kgm~3 and 0.01kgm's~!,
respectively. The dispersed ionic liquid phases used for hydro-
dynamic and oxygen mass transfer studies were: 1-butyl-3-
metyl-imidazolium hexafluorophosphate [BMIM]|[PFg], trioctyl-
methylammonium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide [OMA][BTA],
and butylmethylpyrrolidinium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide
[MeBuPyrr]|[BTA]. All had a purity of >98% and were purchased
from Solvent Innovation GmbH (K&In, Germany). The dispersed gas
phase was atmospheric air, filtered (0.25 pm) prior to bioreactor
aeration, which was dispersed into the two-liquid phases with a
“L”-shaped perforated pipe sparger comprising of seven holes of
1.0 mm of diameter each.

2.2. Maximum ionic liquid solubility determination

Due to the high viscosity of the pure ionic liquids it was not
easy to accurately pipette them. Consequently a weighed amount
of the ionic liquid under investigation was first placed in a 500 mL
Erlenmeyer flask and known additions of distilled water were made
under agitation until no drops of the ionic liquid using the ORM
equipment were observed. This point was taken to represent the
maximum solubility of the ionic liquid in distilled water. All solu-
bility assays were carried out in triplicate at 30°C.

2.3. Viscosity measurement

The apparent viscosity dependency on shear rate of the ionic lig-
uids was measured using a Physica MCR 300 (Physica Metechnik
GmbH, Stuttgart, Germany) modular compact rheometer. Samples
of 200 pL were placed in a cone-plate measuring system (CP-50-2,
50 mm diam, 2.0° angle, truncation 45 pm). Temperature was con-
trolled with a Peltier (TEK 150 P-C) and measurements were carried
out in triplicate at 30 °C. Shear rate was varied from 0.01 to 100s~!
using a log ramp.

2.4. Interfacial tension measurement

Interfacial tension was measured using a surface tensiometer
(Fisher, Model 20). 20mL of ionic liquid, pre-equilibrated with
water was placed into a clean glass dish (4 cm diameter and 4cm
height), and over the ionic liquid 20 mL of distilled water, pre-
saturated with ionic liquid, was carefully pipetted taking care not to
disturb the interface between the two liquids. Then, the platinum
ring (0.6 mm diameter) was lowered down below the interface. The
ring was then pulled up at a constant rate until a thin film was
formed; data from the tensiometer was taken up until the point
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Table 1
Physicochemical properties and biochemical characteristic of the ionic liquids used in this study.

[OMA][BTA] [MeBuPyrr][BTA] [BMIM][PFs]
Density (kgm—3)? 1101 1389 1190
Viscosity (kgm~1s~1)b 0.30 0.04 0.03
Interfacial tension (kgs=2)° 0.0197 0.0114 0.0075
Maximum solubility (gL~1)° 0.02 5.4 18.6
Substrate (Bicyclo [3.2.0] hept-2-en-6-one) partition coefficient® 25.5 25.8 27.8
Viability of E. coli in 9%, v/v ionic liquid; 1 h at 30°C (%)d 85 45 20

2 Values for pure ionic liquids taken from Solvent Innovation (Germany) data sheet.

b Saturated with phosphate buffer solution 50 mM at pH 7 and 10 g glycerol L1,
¢ Saturated with distilled water.
d Saturated with phosphate buffer solution 50 mM at pH 7.

before the thin film was broken. Measurements were taken by trip-
licate at 30 °C. Equipment calibration was done using distilled water
as a reference.

2.5. Stirred tank bioreactor description

A glass 1-L stirred tank bioreactor (Model ADI 1025, Applikon)
was used for all hydrodynamic and mass transfer studies. The biore-
actor had an internal diameter of 9.5 cm and the operating volume
was 0.7 L(H;/Dr=0.96). The bioreactor was fitted with a single 6 flat
blade Rushton turbine, D;=4.53 cm (D;/Dr=0.46), located 4.53 cm
from the flat base of the vessel. The bioreactor was equipped with 2
equidistant baffles of 1.0 cm width to enhance liquid-liquid mixing.

2.6. Aerated power consumption (Pg) measurement

Aerated power consumption was measured using the methodol-
ogy recently discussed by Ascanio et al. [13]. Basically, the method is
based on electrical measurements performed directly in the biore-
actor stirrer shaft motor by watt meters and ammeters. To take
into account losses occurring in the agitation system, a blank of
the measurements was first performed with an empty bioreactor.
All measurements were made in triplicate.

2.7. Oxygen mass transfer coefficient (kya) determination

Adissolved oxygen electrode (AppLiSens Z010032520, 3250 mm
length, Applikon) was used for k;a determination. The oxygen
electrode was coupled to an ADI 1010 Bio controler (Applikon). Dis-
solved oxygen concentration data obtained during dynamic gassing
out experiments were obtained every 5 s and the mass transfer coef-
ficient calculated according to Koizumi and Aiba [14]. The effect
of operation conditions: agitation (400, 700 and 1000rpm) and
aeration (0.5, 0.75, and 1.0 vvm) rates, and ionic liquid volume frac-
tion (5, 12.5, and 20%, v/v) on oxygen mass transfer coefficient was
studied.

2.8. Sauter mean drop diameter (d3,) measurement

The Sauter mean drop diameter (d3;) was measured using an
Optical Reflectance Measurement (3D ORM) particle size anal-
yser (MTS, Messtechnik Schwartz)[15,16]. Two thousand automatic
droplet diameter (d;) determinations were performed for each mea-
surement allowing calculation of a Sauter mean drop diameter (ds; ),
as defined in Eq. (5):

(5)

Ionic liquid drop size diameter and drop size distribution were
obtained in situ and on-line in all experiments. Due to the ORM
measuring drop size by reflectance of a laser beam and the fact that
gas bubbles do not have reflectance properties, it was assumed that

gas bubbles do not interfere with the liquid drop size measure-
ments. There was no evidence of any such interference in any of
the initial recorded size distributions and therefore, ORM drop size
measurements were recorded directly for the three-phase system.
Measurements were recorded at least 15 min after mixing was ini-
tiated in order to ensure an equilibrium drop size distribution had
been established.

2.9. Response surface experimental design

To study the effect of three operational variables (aeration
and agitation rates and dispersed phase volume fraction) on two
responses, oxygen mass transfer coefficient (k a) and the Sauter
mean drop size diameter (ds; ), a full face-centred central composite
experimental design was used [17]. Experiments of the three inde-
pendent factors, each one at three levels with 3 centre points and 15
replicates, were performed requiring 32 experiments for each ionic
liquid. A second order polynomial model provided the best fit to
the experimental data obtained. For response surface methodology
(RSM) experiments, the “Fusion Pro” experiment design software
(Version 6.7.0, USA) was used for regression and graphical analysis
of the experimental results.

2.10. Cell viability determination method

The strain Escherichia coli TOP10 pQR239 was kindly provided
by Professor John M. Ward (University College London, London,
United Kingdom), and is referred to hereafter as E. coli. To prepare
the inoculum, E. coli cells were cultured in glass tubes contain-
ing 10 mL of nutritive broth (Bioxon, Mexico) supplemented with
10gL-1 glycerol at pH 7 and incubated during 20-24h at 30°C.
In order to determine the tolerance of E. coli to the ionic liquid in a
two liquid phase system, Eppendorf tubes prior to inoculation were
prepared to reach a final concentration of 9% (v/v) of ionic liquid in
50 mM phosphate solution at pH 7. Then, 100 pL of the inoculum
described above was added to each Eppendorf and shaken vigor-
ously for 1 min and incubated at 30°C for 1 h (1 min agitation was
repeated after 30 min). After incubation, samples of 500 L were
taken and serially diluted (10-1-10-6). Then, 0.1 mL of each dilu-
tion was used to inoculate Petri dishes containing 10 mL of nutritive
agar which was incubated for 16-20h at 30°C. The E. coli viabil-
ity was calculated on the basis of viable cell counts by counting
colony-forming units mL~1.

3. Results and discussion
3.1. Ionic liquid properties and biocompatibility

The physicochemical properties and biochemical characteris-
tic of the three ionic liquids evaluated in this work (J[OMA][BTA],

[MeBuPyrr|[BTA] and [BMIM][PFg]) are shown in Table 1. The mea-
sured viscosity and interfacial tension values for [OMA][BTA] are in
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Table 2
Operational variables and experimental results obtained for [OMA][BTA].
10} rpm (min~1) vvm (min~1) Pe/V(Wm~) Nge Nwe
0.050 400 0.50 4650 13680 210
1.00 3066 13680 210
700 0.75 7907 23941 642
1000 0.50 15355 34201 1311
1.00 13999 34201 1311
0.125 400 0.75 3010 13680 210
700 0.50 7582 23941 642
0.75 7423 23941 642
1.00 6249 23941 642
1000 0.75 14732 34201 1311
0.200 400 0.50 3890 13680 2100
1.00 3282 13680 2100
700 0.75 7759 23941 642
1000 0.50 16145 34201 1311
1.00 15969 34201 1311
Table 3
Operational variables and experimental results obtained for [MeBuPyrr][BTA].
10} rpm (min~') vvm (min~!) Py/V (W m3) Nge Nuwe
0.050 400 0.50 1629 13680 362
1.00 1098 13680 362
700 0.75 5478 23941 1110
1000 0.50 14618 34201 2265
1.00 11134 34201 2265
0.125 400 0.75 1349 13680 362
700 0.50 6940 23941 1110
0.75 5883 23941 1110
1.00 5256 23941 1110
1000 0.75 14373 34201 2265
0.200 400 0.50 1674 13680 362
1.00 1229 13680 362
700 0.75 6051 23941 1110
1000 0.50 17552 34201 2265
1.00 13397 34201 2265

general one order of magnitude greater than for the commonly used
ionic liquid [BMIM][PFg]. Viability experiments with the three ionic
liquids on E. coli, a widely used host for whole cell bioconversions,
have shown that [OMA][BTA] was the most biocompatible (see
Table 1). This is probably related to the solubility of the ionic liquids
in water since [OMA][BTA] was by far the least aqueous soluble of
the three ionic liquid tested. Recently Pfruender et al. [ 18] have also
reported on the biocompatibility of the ionic liquids [OMA][BTA]
and [BMIM]][PFg] with the strain E. coli K12 (DSM 498) however
the significance of the aqueous solubility on biocompatibility was
not discussed.

Table 4
Operational variables and experimental results obtained for [BMIM][PFg].
¢ rpm (min~1) vvm (min—1) Pe/V(Wm~—3) Nge Nue
0.050 400 0.50 2992 13680 548
1.00 5947 13680 548
700 0.75 10998 23941 1678
1000 0.50 13641 34201 3425
1.00 17574 34201 3425
0.125 400 0.75 2026 13680 548
700 0.50 8371 23941 1678
0.75 5542 23941 1678
1.00 9244 23941 1678
1000 0.75 17485 34201 3425
0.200 400 0.50 3398 13680 548
1.00 3140 13680 548
700 0.75 7615 23941 1678
1000 0.50 16347 34201 3424
1.00 15136 34201 3424
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Fig. 1. Effect of aeration and agitation rates and ionic liquid volume fraction on
measured ds; values for [OMA][BTA].

3.2. Power consumption and Sauter mean drop diameter (d3,)
correlation

The results obtained for the hydrodynamic experiments using
[OMA][BTA], [MeBuPyrr][BTA], and [BMIM][PFg] are shown in
Tables 2-4, respectively. All experiments studied were considered
to be within the turbulent flow regime based on the calculated
Reynolds numbers and visual observation of the fluid flow. The
Reynolds numbers calculated were based on the viscosity of the
continuous phase and ranged between 13,600 and 34,200. For the
three dispersed ionic liquids, a positive effect of increasing agitation
rate on Pg/Vvalue was observed as expected. On the other hand, Pg/V
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Fig. 2. Effect of aeration and agitation rates and ionic liquid volume fraction on
measured ds; values for [MeBuPyrr][BTA].

values decreased as aeration rates increased as would be expected
for a single liquid phase. In the range studied, a clear effect of dis-
persed volume fraction on Pg/V values was not observed. Despite
these similar patterns for the three dispersed ionic liquid phases,
it was observed that experimental Pg/V values were affected by the
physicochemical properties of the ionic liquid used (Tables 2-4).
The order of magnitude of Pg/V values was similar to those obtained
by Nielsen et al. [6] using a 2-L New Brunswick Bioflo I bioreactor
(H/D7=0.96; D;/Dy=0.45) with a working volume of 1L and two-
phase liquid dispersions comprising water and n-hexadecane when
agitated with two six-blade Rushton turbine impellers.

The relationship between inertial forces and cohesion forces,
as represented by the Weber number (Nyy ), was different for the
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Fig. 3. Effect of aeration and agitation rates and ionic liquid volume fraction on
measured ds; values for [BMIM][PFg].

three ionic liquids due to their different interfacial tension val-
ues (Table 1): 200 <Ny, <1300 for [OMA][BTA], 360 < Ny, <2265
for [MeBuPyrr][BTA], and 540 <Ny, <3420 for [BMIM][PFg]. The
differences in o and ionic liquid viscosity probably led to a differ-
ent balance in droplet break up and coalescence phenomena for
each dispersed ionic liquid phase. The relationships between the
measured ds3, values for each ionic liquid as a function of agita-
tion and aeration rate are shown in Figs. 1-3. Surprisingly, the one
order of magnitude higher viscosity and interfacial tension values
for (|JOMA][BTA] led to the measured ds; values being between 2-
to 5-fold lower than for the other two ionic liquids. The response
surface plots also show a marked transition from having a clear



D. Torres-Martinez et al. / Biochemical Engineering Journal 45 (2009) 209-217

214

Table 5

Parameters established for ds; correlation.

Parameter [OMA][BTA] [MeBuPyrr][BTA] [BMIM][PFg]
8 7.66 x 104 7.55 % 103 2.85x 1073
o -0.420 -0.338 0.046

B -0.115 0.213 -0.037

y 0.373 0.319 -0.199

& 0.409 -2.191 0.699

72 0.35 0.62 0.58

2 = 5(%) " (weV Nue? (1 - 9

2 Correlation coefficient.

maximum in ds; values (for [OMA][BTA]; Fig. 1) to a more complex
saddle-type surface (for [BMIM][PFg]; Fig. 3). For both [OMA][BTA]
and [BMIM|[PFg] a general decrease in d3, values is observed with
increasing dispersed phase volume fraction. Dispersed-phase vis-
cosity has a profound influence on both mean drop size and drop
size distribution [10]. Recently, Marcelis et al. [19] found that the
viscosity of the various oil phases they tested appeared to be the
most critical physical parameter governing dibenzothiophene mass
transfer rate in a multiphase bioreactor system, while density and
interfacial tension were found to be of minor importance.

To correlate the experimental d3; data with the operational vari-
ables studied here for a three-phase system an expression similar
in form to Eq. (4) was derived. This was obtained by dimension-
less analysis including the interfacial tension and the phase volume
fraction, and yielded Eq. (6):

o
22— 5(%) (s N (1 - ) 6)
where D; represents the impeller diameter (m), P; (W) the power
input of the aerated bioreactor, V (m3) the bioreactor total liquid
volume, Us (ms~1) the superficial gas velocity through the biore-
actor, ¢ the volume fraction of the dispersed phase, and §, «, 8,
y, and ¢ are numerical constants. All the experimental d3, data
were fitted to Eq. (6) using Polymath™ software. Parameter val-
ues obtained for the model constants for each ionic liquid and the
correlation coefficients are shown in Table 5. The first thing to note
is that the parameter values are different for each ionic liquid which
suggests they depend on the physicochemical properties of the dis-
persed phase. Second, the exponent values of the Weber number
for [OMA][BTA] and [MeBuPyrr][BTA] were quite different to the
—0.6 value reported elsewhere at low phase ratio and considering
empirical equations similar to Eq. (2). For [BMIM][PFg] the expo-

100

S0r | e [OMAIBTA]
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80 v [BMIM][PF,]

70r
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50} ) v

40 o
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Fig. 4. Drop size, ds,, parity plots of experimental versus predicted values from the
correlation using the calculated parameters shown in Table 5. (®) [OMA][BTA], (O)
[MeBuPyrr][BTA], and (v) [BMIM][PFs].
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Fig. 5. Effect of aeration and agitation rates and ionic liquid volume fraction on
measured k.a values for [OMA][BTA].

nent value was —0.2; Desnoyer et al. [20] found that this exponent
is a decreasing function of the phase ratio at high void fractions
(up to 60%, v/v), revealing the existence of a more complex breakup
mechanism with high phase ratio. The low correlation coefficient
seeninTable 5 for [OMA][BTA] probably is a consequence of its high
viscosity (between 7.5 and 10 times higher than the others) and its
low maximum water solubility (between 270 and 930 times lower
than the others), suggesting that variations of these physicochem-
ical properties of the dispersed phase modified the relationship of
inertial and cohesion forces which controls break up of the droplets.

Fig. 4 shows parity plot of experimental versus predicted ds3,
values from the correlation using the calculated parameter values.
It is observed that most of the predicted values appeared to be not
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well distributed about the experimental data probably indicating
that for [OMA][BTA] in particular the model did not represent the
group of data obtained at low Ny, values very well. For the two
other ionic liquids however, acceptable correlations were obtained
for the purposes of early stage process design.

3.3. Power consumption and oxygen mass transfer coefficient
(kra) correlation

The effect of bioreactor operating conditions and dispersed
phase volume fraction on experimentally determined k;a val-
ues for the three ionic liquids [OMA][BTA], [MeBuPyrr][BTA| and
[BMIM][PFg] is shown in Figs. 5-7, respectively. For all three ionic

Kla(1/h) Response Surface
IL% =5
Al (1/mip
REMC Ve 40 06 5"
1000 80 1.0
s 55 Legend
1 726.0
600 | 600 B 5720
= 500 500 :?2;3
5 400 400 £ 3420
2 = b %50
= 300 300 o 188.0
Z 200 -F 200 ¥ . 1o
100 100 -
0 0
7 o
B 0 60, o® :\\
A o ® e
M (7 /’h}h 90p M) \N““ \\
Kla(1/h) Response Surface
IL% =125
2 Wi
Al (1mip,
apM ¢ o 600 800 05 o )
1000 80 1.0
_— = Legend
700
— 726.0
600 — 600 B 5720
~ 500 500 :23;3
5 400+ 400 £ 3420
2 ] = 50
= 300 300 5 188.0
= 2001 200 ¥ . e
1004 1100
0 0
7
0 A0
S0g 2
Ry, 6op 0F
M(I/ _ 4g, 0P Al
i) N
Kla(1/h) Response Surface D.o.E. FUSION GRAPH
IL % =20
. W
Jrein) (1/m;;
e U o w0 0g )
1000 800 4 1.0
Legend
700 T ﬂ 700 7260
600 - 600 B 5720
500 500 :?3;3
2 400+ -400 £ 3420
o L = b x50
= 3007 1300 1880
= 200 200 X 1;‘1‘,2
1001 =1 100 ;
01 ; 0
7000 Q
8 by
R 00 6 o . N
Py [ Oo A

?/’7?/};) 900 0 \N‘\l\\

Fig. 7. Effect of aeration and agitation rates and ionic liquid volume fraction on
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liquids k; a values generally increased as agitation and aeration rates
increased as would be expected from more conventional bipha-
sic gas-liquid system studies. The maximum k;a values obtained
for [OMA][BTA] of around 200h~! at a dispersed phase volume
fraction of 5% are significantly lower than the highest k;a values
measured in the presence of the two other ionic liquids which were
both >500h~1. The reason for this is unclear but may be related
to the significantly smaller droplets formed with this ionic liquid
(Fig. 1) compared to the other two (Figs. 2 and 3) and the impact
the droplets have on gas-liquid dispersion.

For all three ionic liquids, the measured k; a values are observed
to decrease as the ionic liquid volume fraction increases from 5
to 20%. For [OMA][BTA] and [MeBuPyrr|[BTA], these decreases in
kra were by up to one order of magnitude under the same operat-
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Table 6
Parameters established for k;a correlation.
Parameter [OMA][BTA] [MeBuPyrr][BTA] [BMIM][PFg]
8 2.20x 1073 6.88 x 103 7.49 x 106
o 0.741 0.815 1114
B 0.556 0.636 0.098
Yy 3.270 2.651 1.350
2 0.76 0.94 0.86
o
ka=38(%) ()1 -9y
2 Correlation coefficient.
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Fig. 8. Oxygen transfer coefficient, k;a, parity plot of experimental versus predicted
values from the correlation using the calculated parameters shown in Table 6. (®)
[OMA][BTA], (O) [MeBuPyrr][BTA], and (v) [BMIM][PFg].

ing conditions. Nielsen et al. [6] examined the effect of increasing
volume fraction on k;a using n-hexadecane as the second liquid
phase. In contrast to this study, these authors found that oxygen
mass transfer rates actually increased when the organic phase vol-
ume fraction was increased. This was attributed to the addition of
a second immiscible phase with a much higher solubility of oxygen
compared to water, increasing the general level of oxygen solubil-
ity of the system. In a revised approach [7] considering the same
aqueous-organic phase system, the authors using a more funda-
mental two-phase mass transfer model more clearly demonstrate
the potential for oxygen mass transfer enhancement by organic
phase addition which is one of the motivations for employing a
distinct second phase in a partitioning bioreactor. Recently, Gomes
et al. [12] claimed that the presence of oil in the medium increases
the overall k;a value of the system, but this effect is opposite when
the medium contains surfactant (Tween 80).

Using a correlation of the form previously described for multi-
phase dispersions [6,12] the experimental k;a values obtained here
were fitted to Eq. (4) using Polymath™ software. Estimated param-
eter values and the correlation coefficients obtained for the three
ionic liquids are shown in Table 6. The calculated values for o and
p again suggest that there are different gas bubble break up and
coalescence mechanisms for each ionic liquid as was found for the
measured ds; values. For instance with [OMA][BTA], « and B val-
ues (around 0.7 and 0.5, respectively) could indicate a coalescing
environment in a stirred reactor with a six flat-bladed disk tur-
bine as suggested by Moo-Young and Blanch [21]. However, for
[MeBuPyrr|[BTA] and [BMIM][PFg] the calculated o and B values
are not indicative of either coalescing or non-coalescing behaviour.
The high values of the correlation coefficients indicate good agree-
ment between experimental data and correlation predictions using
the parameters calculated in Table 6.

Fig. 8 shows the parity plot of experimental versus predicted
values from the correlation using calculated parameters. Most of
the predicted values appeared to be well distributed about the
experimental data, which indicates a good approximation between
experimental k;a values and the values calculated by the cor-
relation. The relation between the k;a values predicted by the
correlations and the experimental values presents a similar disper-
sion reported elsewhere [6,12] using Eq. (4).

4. Conclusions

The measured physicochemical properties of the three ionic lig-
uids used in this work showed an important influence on droplet
break up and coalescence mechanisms in stirred dispersions. These
led to significantly different patterns for the variation of both k;a
and ds; as a function of bioreactor operational conditions (agita-
tion and aeration rates). In general increasing ionic liquid volume
fraction had a negative impact on k;a and to some extent on
the measured d3, though the exact relationship for ds; values
depended on the particular ionic liquid used. Empirical correlations
relating k;a, and to a lesser extent ds;, values to bioreactor oper-
ating conditions showed good agreement between measured and
predicted values. These correlations can now be used to inform the
better design and operation of three-phase partitioning bioreactors
particularly those in our laboratories in which oxidative whole cell
bioconversions are being performed.

Nomenclature

Symbols

D; impeller diameter (m)

Dr bioreactor diameter (m)

d;, dp drop size (m)

ds; Sauter mean drop diameter (m)

H mean volume fraction of the dispersed phase
H; liquid height (m)

kra oxygen volumetric mass transfer coefficient (s—1)
PV power input per volume (Wm~3)

P power input (W)

Pg power input of the aerated bioreactor (W)

%4 bioreactor working volume (m~3)

Greek letters

o numerical constant

B numerical constant

y numerical constant

1) numerical constant

o interfacial tension (kg s—2)

Pc density of the continuous phase (kgm—3)

¢ volume fraction of the dispersed phase

Us superficial gas velocity through the bioreactor (ms=1)
e viscosity of the continuous phase (kgm~1s-1)
I viscosity of the dispersed phase (kgm~1s-1)
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