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SIMBOLOS Y NOMENCLATURA

Para facilidad del lector, en este anexo se muestran los significados de las nomenclaturas y
simbolos empleados en este trabajo, asi como sus unidades en el SI.

a area de transferencia de oxigeno en el biorreactor (m?/m3=m™)

A érea volumétrica de transferencia de masa de la fase dispersa en el reactor (m?/m3=m™)
aL area de transferencia de masa de la celda de Lewis (m?m? = m™)

Cke concentracion de oxigeno medido por el electrodo (go2/L)

CL concentracion de oxigeno en el reactor a cualquier tiempo (go2/L)

CL* concentracion de saturacion de oxigeno en el biorreactor (go2/L)

ds> diametro promedio (Sauter) de la fase dispersa en el biorreactor en (um)

DO densidad oOptica para la estimacion de biomasa en el espectrofotémetro en (nm)

E fuerza electromotriz suministrada al motor (\Volts)

gp masa de biomasa (g)

go2 masa de oxigeno (Q)

gp masa de producto (Q)

gs masa de sustrato (g)

H criterio de homogeneidad al 95 % para estimar el tiempo de mezclado (adimensional)
H:T es la relacion de altura y diametro de un reactor tipo tanque agitado

| Corriente eléctrica del motor (Amp)

k Es la constante de ganancia en de un mecanismo (adimensional)

K coeficiente de particion (adimensional)

Ke es la constante del electrodo estimado a partir del tiempo de respuesta (s?)

Kia coeficiente volumétrico de transferencia de masa de oxigeno en el biorreactor en (ht)
Kp coeficiente de transferencia de masa para producto (m s)

KeA coeficiente volumétrico de transferencia de masa para producto en el biorreactor (h)
Ks coeficiente de transferencia de masa para sustrato (m s?)

KsA coeficiente volumétrico de transferencia de masa para sustrato en el biorreactor (h)
L unidades de volumen en litros

O.* es la concentracion méaxima de saturacion de oxigeno en el biorreactor (go2/L)

Xii



P concentracion de producto de la fase acuosa a cualquier tiempo en la Celda de Lewis (gp/L)
Pf concentracién final de saturacion de producto en la fase acusa en la celda de Lewis (gp/L)
Pg/V potencia gaseada por unidad de volumen (W m™)

Po concentracidn inicial de producto en la fase acuosa en la Celda de Lewis (ge/L)

Pt potencia del reactor sin carga (W)

rs tasa especifica de consumo de sustrato (gs/gsh)

rpm revoluciones por minuto del impulsor en el biorreactor en (m™)

S concentracion de sustrato de la fase acuosa a cualquier tiempo en la celda de Lewis (gs/L)
Sf concentracion final de saturacion de sustrato en la fase acusa en la celda de Lewis (gs/L)
So concentracion inicial de sustrato en la fase acuosa en la celda de Lewis (gs/L)

Tyo, tiIEMPO caracteristico de la tasa de consumo de oxigeno por el biocatalizador (s)
Ty tiempo caracteristico de la tasa de consumo de sustrato por el biocatalizador (S)

TkLa tiempo caracteristico de la tasa de transferencia de masa de oxigeno (s)

kpa tiempo caracteristico de la tasa de transferencia de masa de producto (s)

ksA tiempo caracteristico de la tasa de transferencia de masa de sustrato (s)

m tiempo caracteristico de mezclado en el biorreactor de tres fases (s)

tm tiempo de mezclado del biorreactor de particion de tres fases (S)

tro2 Tiempo de respuesta del electro de oxigeno (s)

tron Tiempo de respuesta del electro de pH (s)

U unidad enzimatica (un pmol de formacion de producto.min™) de cetona a lactona
V volumen de operacion del biorreactor (m?)

Vs es la velocidad del fluido en cada fase en funcién de las velocidades de agitacion (m/s)
vvm volumen de alimentacion de aire, por volumen de reactor por minuto (min™)

X es la concentracion celular (go/L)

Ye es la concentracion adimensional de lectura del electrodo

Ysip Rendimiento estequiométrico en relacion sustrato/producto (gs/gp)

Simbolos

p Densidad la fase estudiada (kg/m?)
@ Fraccion ionica de la fase dispersa en el reactor (adimensional)
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7 Tiempo caracteristico de un mecanismo

Ro, Tasa de consumo de oxigeno por el biocatalizador (go2/Lh)

s Tasa de consumo de sustrato (gs/Lh)

M es viscosidad de la fase estudiada (Kg/m.s)

[MeBuPyrr][BTA] Liquido iénico butilmetilpirrolidinium bis (trifluorometilsulfonil) imida
Amp unidades de corriente eléctrica (Amperes)

Nre NUMero de Reynolds definido para las fases idnica y acuosa de la Celda de Lewis

Nwe NUmero de Weber (adimensional)

ORM 3D Reflectancia dptica de tres dimensiones

SMN Sistema Metereoldgico Nacional

W unidades de potencia (watts)

Xiv



RESUMEN

Se realiz6 un anélisis de régimen en un biorreactor de particion de tres fases tipo tanque agitado
mediante la determinacién de los tiempos caracteristicos de los mecanismos de mezclado, transporte de

masa y bioconversion, para determinar la etapa limitante del proceso.

Los estudios de mezclado y transferencia de masa se realizaron en un biorreactor tipo tanque
agitado de 1 L a diferentes condiciones de operacion: velocidad de agitacion (400, 700 y 1000 rpm),
aireacion (0.5, 0.75 y 1.0 vwm), fraccion volumen de liquido inico (5, 12.5 y 20 % v/v). El tiempo
caracteristico de mezclado (tm) se estimd utilizando el método de pH reportado por Hadjiev y col.
(2006). Los valores de tm fueron de 4 a 6 segundos. Los coeficientes de transferencia de sustrato (Ks) y
producto (Kp) se estimaron indirectamente utilizando una Celda de Lewis modificada operada a
diferentes tasas de agitacion. El &rea de transferencia de masa en el biorreactor (A) se calculé con el
didmetro promedio “Sauter” de gota (ds2) de la fase dispersa con un equipo de reflectancia ptica (3D
ORM). Se integraron los K's y A para calcular los coeficientes volumétricos de sustrato (KsA) y
producto (KpA) en el biorreactor. Los valores obtenidos fueron de 162 a 2,470 h' y 32 a 499 h'
respectivamente. Los coeficientes volumétricos de transferencia de O (K.a) se estimaron con el método
dindmico y el modelo propuesto por Fuchs y col. (1971), los valores de K a obtenidos fueron de 28 a

275 hl. Latasa de consumo de oxigeno (R, ) de Escherichia coli TOP10 pQR239 se hizo en un mini-

biorreactor de 20 mL, a una concentracion inicial de sustrato de 0.5 g L, se usd el método dindmico y el

modelo propuesto por Badino y col., (2000). La%R,, obtenida fue 05 g L™ h*. Para estimar la tasa de

consumo de sustrato (R ) se hizo una cinética a diferentes concentraciones de sustrato (0.2 a 2 g/L) en

funcion de las velocidades méaximas de formacion de producto, se uso un modelo modificado propuesto por
Aiba y col. (1968) para estimar la R y otros parametros cinéticos: constante de afinidad y constante de
inhibicion por sustrato. EI modelo se resolvid por regresion no lineal con el software NCSS 2007.

Con estos resultados se calcularon los tiempos caracteristicos (t's). La comparacion de los t's calculados
permitio establecer: la reaccion es la etapa limitante del sistema, también se observd que lo t’s de
transferencia y consumo de oxigeno predice que el sistema a ciertas condiciones de operacion puede
presentar ausencia de oxigeno al biocatalizador.
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ABSTRACT

A regime analysis in a three phase partitioning bioreactor was carried on through the determination of
characteristic times of the mechanisms involved: mixing, mass transfer phenomena (oxygen, substrates and
products), and Kinetic parameters (oxygen and substrate up take). To study the mixing and mass transfer
mechanisms involved in the bioconversion process, experiments were carried on in a one liter bioreactor at
different operation conditions: agitation (400, 700 and 1000 rpm) and aeration (0.5, 0.75 and 1.0 wm) rates, and
ionic liquid volume fraction (5, 12.5 and 20 % viv). However, kinetic experiments were conducted ina 20 mL
bioreactor just using agueous phase in order to reduce mixing and mass transfer phenomena.

Mixing time was estimated by the pH method reported by Hadjiev y col. (2006). Mixing times values
obtained were between 4 and 6 seconds. Volumetric mass transfer coefficients for substrate (KsA) and product
(KrA) were estimated by an indirect method: first mass transfer coefficients (Ks and Ke) were estimated using a
modified Lewis Cell at different agitation rates of both phases. On the other hand, Sauter mean drop diameter
(dz2) was measured online in the reactor using an Optical Reflectance Measurement (3D ORM) and mass
transfer area (A) was calculated considering the volume fraction of the dispersed phase. With these data,
volumetric mass transfer coefficients for substrate (KsA) and product (KeA) in the bioreactor were estimated.
Estimated values obtained were 162 — 2,470 h for KsA and 31 — 499 h for KeA. Oxygen volumetric mass
transfer coefficient (Kia) was estimated using the gassing in - gassing out dynamic method and the model
proposed by Fuchs et al. (1971). Under operational conditions studied in the bioreactor estimated values range
between 28 to 275 ht. Oxygen up-take rate (R, ) of Escherichia coli TOP10 pQR239 wes estimated taking
into account cell maintenance and substrate consumption. Oxygen up-take rate for substrate consumption was
determined at an initial substrate concentration of 0.5 g L. The experiments were carried out in a 20 mL mini
bioreactor. The gassing out dynamic method was used to measure the oxygen up-take rate for cell maintenance
and reaction. Kinetic parameters were estimated according to the model proposed for Badino et al. (2000).
Oxygen up-take rate (R, ) value obtained was 0.5 g L1 h. Substrate consumption during de bioconversion

was determined at different substrate concentration (0.2 to 2 g L%). Data obtained were adjusted to the model
proposed by Aiba et al. (1968). Substrate up-take rate (R ), inhibition constant (K;) and affinity constant (Ks)

were calculated using non-linear regression with the software NCSS 2007. Comparison of the characteristic
times allowed establishing: the bioconversion process studied was limited by substrate consumption, oxygen
mass transfer might be the limiting step if a more active biocatalyst is used.
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INTRODUCCION

En este trabajo se llevo a cabo un andlisis de régimen mediante la determinacion de
tiempos caracteristicos de mezclado, transferencia de masa y bioconversion en un biorreactor
de particion de tres fases. El analisis de régimen permitio establecer la etapa limitante del
proceso y promete ser una herramienta para usarla como criterio de escalamiento para este tipo
de reactores. Se usé la cepa Escherichia coli TOP10 pQR239, que sintetiza la enzima
intracellular ciclohexanona monooxigenasa, que convierte una cetona ciclica a su
correspondiente lactona, esta reaccion presenta inhibicion por sustrato y producto, 2 y 4 g L™,
respectivamente. Las lactonas se usan en la industria farmacéutica, de cosméticos y alimentos,

como precursores de medicamentos y aromas.

La estructura de este trabajo se dividio en ocho capitulos y 7 secciones: el capitulo 1
aborda la revision bibliografica del campo de estudio. El capitulo 2 involucra el planteamiento
del problema, partiendo desde una hipétesis, la justificacion, hasta los objetivos generales y
especificos del trabajo. En el capitulo 3 se explica con un diagrama la estrategia general
empleada para cumplir los objetivos planteados. El capitulo 4 menciona los materiales y
equipos como son:(espectrofotometro, cromatdgrafo de gases, reactores, celda modificada de
Lewis), los reactivos y compuestos empleados (sustratos productos, amortiguadores, medio de
cultivo, etc.) y los métodos empleados para estimar los tiempos caracteristicos en el andlisis de
régimen. En el capitulo 5 se muestran los resultados experimentales y se discuten las posibles
causas de éstos con base a trabajos reportados y referencias bibliograficas. En el capitulo 6 se
mencionan las conclusiones obtenidas con fundamento en el analisis de resultados y se
concluye que el objetivo ha sido cumplido y se acepta como verdadera la hipétesis planteada.
El capitulo 7 menciona algunas sugerencias para este trabajo. Finalmente las 7 secciones sirven
como ayuda y guia al lector con: indices general, de figuras y tablas, resumen de los resultados
obtenidos, una introduccion que explica como esta estructurado y organizado el trabajo, una
seccion de nomenclatura y simbologia, referencias bibliograficas de trabajos e informacion
reportada sobre el tema y una seccion de anexos que explican algunas herramientas y

metodologias utilizadas en la parte experimental de este trabajo.



1. REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1 Biorreactores de particion

Un biorreactor de particién se forma por la adicién de una fase liquida inmiscible en una fase
acuosa que contiene un biocatalizador que lleva a cabo una bioconversion. La fase inmiscible transfiere
por particién compuestos de una fase a otra. Estos compuestos pueden ser degradados o transformados a
un producto de interés por medio de un biocatalizador (célula o enzima). Es decir la fase inmiscible
funciona como reservorio de sustrato toxico, transmitiéndolo a la célula a niveles
subinhibitorios, basado en el equilibrio de particién y la demanda metabdlica de la célula. Por
lo que las propias células determinan la velocidad a la cual el sustrato es liberado a la fase
acuosa, asi el sistema responde al incremento o disminucion de la demanda celular sin
intervencion externa (Collins y Daugulis, 1997; Yang y Pan, 2005). Este proceso depende en
gran parte de las propiedades del solvente de extraccion por lo que se han sugerido nuevas
ideas para el uso de solventes organicos gque no sean tdxicos, inhibitorios o letales para la célula

es decir una biocompatibilidad entre fase inmiscible y biocatalizador. (Bruce y Daugulis, 1991).

1.1.1 Aplicaciones de los biorreactores de particion

El concepto de biorreactor de particion de dos fases puede ser aplicado a la
degradacién o bioconversion de sustratos toxicos contenidos en una fase organica. Otra
aplicacion importante es la remocion de productos inhibitorios con ayuda de la fase inmiscible
durante el curso de la bioconversién, provocando un efecto positivo sobre la tasa de reaccion
celular. (Nielsen 2003).

Se han reportado en la literatura varias aplicaciones de los biorreactores de particion,
tales como: biorremediacién de aire y aguas, y generacion de productos de alto valor agregado
(Daugulis 1997). Estos se discuten brevemente a continuacion:

a) Biorremediacion de aire

Los hidrocarburos policiclicos aromaticos (HPA’s) son contaminantes producidos de

forma natural y de fuentes antropogeénicas durante la quema de combustibles sélidos y liquidos



derivados de las actividades industriales. Estos contaminantes cuando se presentan en el medio
ambiente y al humano, provocan altos grados de mutagénesis y cancerigenocidad debido sus
propiedades quimicas que los hacen estables molecularmente y reactivos con el medio que los
rodea. Rocha-Rios y col. (2009) reportaron la biodegradacion de hidrocarburos policiclicos
aromaticos (HPAs) disueltos por particion en una fase organica (aceite de silicon) con una fase
acuosa que contenia un consorcio microbiano metanogénico, obtenido del la planta de
tratamiento de la Universidad Autonoma Metropolitana-Iztapalapa (Cd. de México) capaz de
degradar estos hidrocarburos. Collins y Daugulis (1997) reportan la aplicacion de un
biorreactor de particion de tres fases en la degradacion del fenol usando Pseudomonas putida
ATCC 11172. Rehmann y Daugulis (2007) estudiaron la degradacion de bifenil usando la cepa
Burkholderia xenovorans LB400 en un biorreactor de dos fases solido-liquido, donde la
transferencia de sustratos poco solubles y productos toxicos se llevaron a cabo por equilibrio

termodinamico.

b) Biorremediacion de aguas

Un problema serio es la concentracion de contaminaciones en aguas, las cuales
exceden las concentraciones biocompatibles con las estrategias de biodegradacion. En un
estudio Yeom y Daugulis (2001) encontraron que el benceno en agua contaminada puede
ser degradado eficientemente usando como fase dispersa 1l-octadeceno al 10 % de
operacion, alcanzando una degradacion de benceno de 1000 a 35 mg L™ en 24 h empleando

microorganismos degradadores de benceno.

c) Productos de alto valor agregado:

Se ha observado en la industria farmacéutica que un compuesto quiral, debe ser
tratado como dos moléculas independientes debido a que en procesos bioquimicos y en
tratamientos farmacoldgicos los compuestos quirales tienen actividades bioquimicas
totalmente diferentes (Shimazawa y col. 2008). En bioconversiones donde se requiere
enantioselectividad para la produccion de compuestos de interés a nivel farmacéutico y

biotecnologico, se ha observado que muchas de estas reacciones presentan inhibiciones: por



sustratos, productos y algunos otros metabolitos secundarios. Como solucién al problema
se plantea el uso de los biorreactores de particion para mantener niveles subinhibitorios de
estos compuestos (Malinowski, 2001). Algunas de estas moléculas de interés son las
lactonas que se usan como: citotoxicos, analgesicos, amebicidas y antimutagénicos. Se
conocen mas de 500 lactonas que tienen funciones de antibi6ticos, antitumorales,
antihelminticos, insecticidas, nematicidas, acaricidas y en el tratamiento de la oncocercosis
(Reyes-Avila y col., 1999).

Una aplicacion de productos de interés es el que hacen Gomes y col. (2007) donde
estudiaron en un biorreactor de tres fases (metil ricinolato-agua-aire), el efecto de la
transferencia de oxigeno en la formacién de y-decalactona (compuesto aroméatico empleado
en la industria alimentaria), se usé como sustrato la fase dispersa y como biocatalizador la
levadura Yarrowia lipolytica. Se determinaron los valores de los coeficientes de
transferencia de oxigeno (Kra) a diferentes condiciones de operacion en un biorreactor de 2
L, y se encontraron que las mayores producciones de y-decalactona se obtuvieron en los

Kia mas bajos (70 h') a una fraccion dispersa de 1.08 %.

Otra aplicacion es la que reportan Celik y col. (2004) para la produccion de
fenilacetaldehido, el cual es un aldehido aromatico usado en la industrial alimentaria y
cosmética como fragancia y es producido por biotransformacién con Gluconobacter
oxydans B-72. La investigacién consistio en usar un sistema agua-2 feniltanol. El 2
feniltetanol (PE) es el sustrato de la reaccion para la produccion de fenilacetaldehido, sin
embargo la reaccion produce inhibicion al Ilegar a una concentracion de 5 g L™ de sustrato,
mientras que para un sistema bifasico con alimentacién constante se obtuvieron mayores
producciones del aroma, a una concentracion inicial de sustrato de 2.75 g L%, 130 rpm la
productividad fue de 7.10 g Lh.

1.1.2. Caracteristicas de este tipo de reactores

Las principales ventajas de sistemas de tres o mas fases son mantener

concentraciones subinhibitorias de sustrato y producto, incrementar las tasas de



transferencia de oxigeno y recuperar in situ los productos de interés (Daugulis 1997).

Caracteristicas que se discuten a continuacion:

a) Mantener concentraciones subinhibitorias de sustrato y producto:

El concepto de un reactor de particion multifasico puede ser aplicado en el control
de la liberacién de sustratos téxicos disueltos en la fase organica hacia la célula contenida
en la fase acuosa. La capacidad del solvente o fase dispersa para mantener estos niveles por
debajo de la inhibicion dependen del coeficiente de particion y las condiciones de
operacion del biorreactor como son agitacion, aireacion y fraccion i6nica. También es
esencial estudiar la biocompatibilidad y la no biodegradacion de la fase dispersa por el
biocatalizador. Por lo tanto, la eleccion adecuada del solvente de extraccion es crucial para
un excelente proceso de produccién y extraccion del compuesto de interés (Collins y
Daugulis, 1999). Por otro lado, los coeficientes de transferencia de masa entre las fases
acuosa y organica son pardmetros importantes en un biorreactor de particion. Se requiere
conocer y controlar estos mecanismos para mantener in situ tanto el suministro de sustratos

toxicos como la extraccion del producto de interés (Sajc y Vunjak-Novakovic, 2000).

b) Efecto en la transferencia de O>

La velocidad de transferencia de oxigeno representa una de las etapas limitantes mas
importantes en el disefio y operacion de los biorreactores tipo tanque agitado, y puede ser
descrita por medio de los coeficientes de transferencia de masa (Kra), que estan en funcion
de la geometria, la operacion del reactor, la composicion del medio y el tipo y morfologia

del microorganismo (Amaral y col., 2008).

Por otro lado se ha estudiado que la transferencia de masa se puede mejorar o
incrementar, por medio de la adicion de vectores de oxigeno (fase dispersa), como pueden
ser hidrocarburos o fluorocarbonos, sin incrementar el consumo de energia en el reactor.
Por ejemplo el n-dodecano incrementa el Kia y el efecto de este incremento esta en funcion

de las condiciones y caracteristicas del biorreactor (Galaction y col., 2004).



Por otro lado Gomes y col. (2007) estudiaron el efecto de la transferencia de masa
en un sistema: metil ricinolato-agua-aire con la interaccion del surfactante Tween 80. Se
observé que al adicionar Tween 80 al sistema trifasico el Kra disminuyo, debido a que se
abate la tension superficial, evitando asi la coalescencia de burbujas de oxigeno y gotas de

la fase dispersa incrementando el area interfacial para la transferencia de oxigeno.

Nielsen y col. (2003) estudiaron el efecto de la transferencia de oxigeno en un
sistema n-hexadecano-agua-aire, en un biorreactor de particion de tres fases para la
biodegradacion de compuestos toxicos. Encontrando que al aumentar la fraccion dispersa el
Kra disminuye mientras que la tasa de transferencia de masa se incrementa debido al
incremento del gradiente de concentracion de oxigeno. La fase organica tiene una alta
solubilidad de oxigeno, provocando que funcione como un vector incrementando la tasa de
transferencia de oxigeno. Finalmente el valor 6ptimo de la tasa de transferencia de oxigeno
fue con una fraccion de fase dispersa de 27 % mejorando la tasa de transferencia de

oxigeno en un 58.5 %.

¢) Recuperacion in situ de productos de interées

En la mayoria de los procesos de produccién de metabolitos de interés, las
productividades se ven afectadas por problemas originados debido a la acumulaciéon de
productos en el biorreactor. La adicién de una fase dispersa para la recuperacion in situ del
producto en los reactores de particion, permite la aceleracion del proceso, mejorando los
valores de productividad y facilitando las operaciones unitarias de separacién (Malinowski,
2001).

Daugulis (1997) menciona que existe una gran variedad de métodos para la
separacién selectiva por particion de productos y/o metabolitos de interés en bioprocesos
industriales. En décadas recientes se ha estudiado el concepto de reactores de particion para
la recuperacion in situ de productos, donde se ha observado que la fase de extraccion no
afecta al biocatalizador (microorganismos, enzimas y células animales). Algunos productos
han sido anticuerpos monoclonales, metabolitos secundarios, proteinas, vitaminas, y han

sido elaborados con reactores de particion a pequefia escala.



Una aplicacion reciente es la que proponen Nielsen y Prather (2008) en la
recuperacion de n-butanol producido por Clostridium acetobutylicum ATCC usando como
fase de extraccion la resina poliestireno-codivinilbenceno que mostro tener gran eficiencia

en la extraccion, ademas de ser econdmica y de facil adquisicion.

1.2 Liquidos ionicos

Se ha tratado de Ilamar a los liquidos i6nicos como “Solventes Verdes”, aunque aln
no esta del todo claro si se les puede asignar esta categoria, ya que todavia hay estudios
pendientes a nivel toxicol6gico tanto al biocatalizador, al medio ambiente y al usuario, lo
que ha provocado que la sintesis de éstos sea a partir de materiales renovables. Sin
embargo, el gran aumento en el interés de los LI's (MacFarlane y Seddon, 2007) se deriva
de sus propiedades quimicas y fisicas, compuestos por un anion y un cation, los LI's no
presentan cristalizacion, ni solidificacion, tienen bajos puntos de ebullicién y bajas
presiones de vapor en un amplio rango de temperatura y no son inflamables. Estas
propiedades permiten que sean usados como solventes en diferentes tipos de reacciones y
su uso con productos que pueden ser extraidos in situ. Otra ventaja es la gran diversidad de
su naturaleza quimica que puede ser bien definida por los cationes y aniones en funcién de

sus diferentes polaridades, provocando una amplia gama de disolucién de sustratos.

Existen mas de 1000 liquidos idénicos diferentes en el mercado, producidos por
Exxon, Chevron Celanese, AkzoNobe, Sigma Aldrich entre otros, con mas de 1000
combinaciones posibles para el anién y el grupo R formado por el cation, por lo tanto es
posible ajustar las propiedades de los LI’s, a una aplicacibn muy especifica. Otra
denominacioén que se le ha dado a los liquidos idnicos es la de “solventes sobre disefio”

(MacFarlane y Seddon, 2007).

Algunos criterios para la seleccion adecuada de un solvente en un proceso de
extraccion (Treybal y col., 1963); aplicandolos a los liquidos i6nicos son:
1. Selectividad: en funcidon de las propiedades para la extraccion.
2. Coeficientes de particion: la solubilidad de sustratos en la fase dispersa.



3. Toxicidad: biocompatibilidad del solvente con el biocatalizador y el medio ambiente.

4. Corrosion: no reaccione con el equipo y accesorios.

5. Costos y disponibilidad: bajos costos y facil de adquirir.

6. Estabilidad térmica: no cambie sus propiedades en un amplio rango de temperatura.

7. Viscosidad: los LI’s tienen viscosidades de orden mayor, influenciando los fenémenos de
transferencia de masa.

8. Tension interfacial: influencia en la transferencia de masa de O en el sistema bifasico.

9. Miscibilidad: no presente solubilidad en la fase continua.

10. Recuperacion del solvente: facil separacion entre fases.

11. Flamabilidad: no sea volatil o peligroso para el operador.

12. Propiedad intelectual: disponibilidad de diferentes fabricantes.

La biocatalisis con enzimas, en la practica se ve limitada por su fragilidad y costos.
Por estas razones, en la estabilizacion y recuperacion se han empleado estrategias como la
inmovilizacién, modificaciébn quimica, uso de osmolitos, agentes aglomerantes
macromoleculares, medios no acuosos y en esta categoria el uso de solventes, mas
especificamente los liquidos i6nicos como solventes puros, como co-solventes, o en fases

dispersas.

La primera combinacion de enzimas con los liquidos ionicos fue desarrollada por
Magnuson y col. (1984), con la investigacion de la actividad y estabilidad enzimatica de
una fosfatasa en un sistema acuoso mixto con [NH3][NOz]. A principios de esta década, se
presentaron varios reportes de biotransformaciones en liquidos iénicos: Erbeldinger y col.
(2000) reportaron la primera biotransformacion con la sintesis de Z-aspartame en presencia
de la proteasa termolisina en [BMIM][PFe] (con volimenes de 5 % de agua). Cull y col.
(2000) describieron la primera biotransformacion empleando células en liquidos ionicos.
Madeira (2002) realizo la primera biotransformacion con una enzima pura en un sistema
agua-LI. También Kragl y col. (2004) patentaron la primera reaccion enzimatica en liquidos
ionicos. Baker y col. (2004) usando un residuo de triptéfano en la proteina monelina
encontraron que ésta presentd una gran estabilidad termodindmica en el liquido idnico

[C4mpy][Tf2N] a 105 °C comparado con agua destilada a 40 °C. Desde entonces el uso



de los liquidos iénicos como co-solventes en biotransformaciones en combinacion con
enzimas, sustratos y procesos han llegado a tener un impacto importante en la investigacion
y como ejemplos recientes se puede mencionar el uso de lipasas, proteasas, glicosidasas,
epoxido hidrolasas, 6xido-reductasas, liasas, peroxidasas, y células (Dominguez de Maria,
2008).

Pfruender y col. (2004) estudiaron diferentes liquidos ionicos y encontraron que el
liquido i6nico BMIM[Tf2N] presenta una excelente compatibilidad como solvente en la
produccién de alcohol bencilico a partir de cloroacetofenona usando como biocatalizador

Lactobacillus kefir, sin provocarle dafio en la membrana.

1.3 Reacciones tipo Baeyer-Villiger

La conversion de cetonas, ésteres o ciclo cetonas a lactonas fue descubierta hace
mas de un siglo por Adolf von Baeyer y Victor Villiger en 1899 (Westgren, 1972). En esta
reaccion, la cetona es atacada nucleofilicamente por el perdxido de hidrégeno, también
llamado a este paso “intermediario de Criegee” (Figura 1.3). Esta reaccion es inestable, por
lo que se re-arregla con la expulsién y la migracion de un ién carboxilato provocando una
unién carbono-carbono. Estas caracteristicas hacen que las reacciones tipo Baeyer-Villiger
sean atractivas para la sintesis de lactonas a partir de ésteres.

Desafortunadamente el uso general de los perdxidos como agentes reactivos y
solventes tiene diversas desventajas y no pueden ser considerados como “quimica verde”.
Primero, porque son de caracter explosivo e irritante, a grandes escalas incrementa el riesgo
de un accidente. Segundo, el uso de reactivos halogenados no es amigable con el ambiente.
Finalmente, los peroxidos son agentes oxidativos por lo tanto se requiere laboratorios con

normas de seguridad altas para las sintesis de productos con este tipo de reactivos.
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Figura 1.1. Reaccidn de un ataque nucleofilico a una cetona con un acido dando como producto la formacion

de una lactona (Kamerbeek y col., 2003)

En los altimos 50 afios se descubrié que este tipo de reacciones se pueden llevar a
cabo por sistemas biologicos, la primera reaccion fue descubierta en la biotransformacion
de esteroides fangicos por Turfitt (1948). Desde entonces las reacciones del tipo Baeyer-
Villiger se han descrito en muchas rutas metabdlicas (p. ej. sintesis de iridoides y
esteroides) en diferentes organismos como en: peces (producen anti toxinas) y bacterias
(Wright y col., 1996).

De las enzimas que realizan este tipo de reaccién (Baeyer-Villiger) las mas
estudiadas son las del tipo ciclohexanonas-monooxigenasas (CHMOs). Estas enzimas
tienen la caracteristica de que usan NADPH dependiente de flavo proteinas que incorporan
un atomo de oxigeno molecular al sustrato y el otro atomo es reducido en forma de agua.
Las Baeyer-Villiger monooxigenasas (BVMOs) pueden clasificarse en dos grupos: Tipo |
que contienen como cofactor el dinucleétido adenin flavina y usan como fuente de
electrones (NADPH), mientras que las del tipo Il requieren como cofactor el
mononucle6tido flavin (FMN) y usan como donador de electrones el NADH. En los
ultimos afios genes de una gran cantidad de ciclohexanonas monooxigenasas (CHMO; EC
1.14.13.22), han sido clonados y sobre expresados, en varios microorganismos (Willetts,

1997). Algunas de estas enzimas recombinantes del tipo BVMOs son:
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a) Ciclohexanona monooxigenasa (CHMO)
b) Ciclopentanona monooxigenasa (CPMO)
¢) Ciclododecanona monooxigenasa (CDMO)
d) Esteroide monooxigenasa (SMO)

e) 4-Hidroxiacetofenona monooxigenasa (HAPMO)

En este trabajo se utiliz6 como modelo de estudio la enzima ciclohexanona
monooxigenasa (CHMO). Esta enzima ha sido la méas estudiada y caracterizada y pertenece
originalmente a Acinetobacter calcoaceticus NCIMB 9871, su peso molecular es de 59
KDa, es del tipo oxidorreductasa y requiere FAD o NADPH para la reaccién. La aplicacion
mas comercial de esta enzima es para catalizar por oxidacién un amplio rango de cetonas,
siendo éste un uso potencial de catélisis industrial. Sin embargo, la produccion y aplicacion
de BVMO en A. calcoaceticus estan restringidas por diferentes problemas. Primero, la
cepa silvestre es patdgena, por lo que es poco atractiva para bioconversiones de gran
escala. Segundo, para el crecimiento de A. calcoaceticus NCIMB 9871 se requiere una
fuente de carbono tdxica (ciclohexanol) y tiene baja actividad (20 a 25 U por gramos de
biomasa seca). Por estas razones el uso de la CHMO via A. calcoaceticus no es una

alternativa viable para la produccién a gran escala.

Se sugiere el uso de un microorganismo recombinante que sea de facil produccion y
no patdgeno. La tecnologia del ADN recombinante ha sido aplicada exitosamente en
diferentes sistemas con problemas similares a éste. EI gen que codifica para la sintesis de
CHMO en A. calcoaceticus NCIMB 9871 ha sido insertado en el genoma de
Saccharomyces cerevisiae por medio del vector pYES2 y expresado por el promotor de la
galactosa. Doig y col. (2001) insertaron la enzima CHMO en Escherichia coli con el
plasmido pET 22b en una cepa de Escherichia coli BL21 dando origen a la cepa
Escherichia coli TOP10 pQR239. En este sistema la CHMO constituyd arriba del 20 % de
la proteina celular lo que representa un incremento significativo de 20 veces mas que el
clon en S. cerevisiae. Sin embargo, se ha puesto poca atencion en la caracterizacion de los
procesos a gran escala de estas cepas modificadas. Entre las caracteristicas cinéticas de E.

coli TOP10 pQR239 se puede mencionar que es altamente reactante y tiene inhibicion por
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producto. Su actividad especifica 6ptima es de 55 umol min g, en concentraciones de
cetona de 0.2 y 0.4 g/L y en concentraciones de 5 g/L la actividad se reduce a cero (Doig y
col.,, 2001). En la Figura 1.2 se propone un mecanismo de bioconversion de cetona a

lactona por medio de la enzima ciclohexanona monooxigenasa.

NADPH

ton
H \r\i[“ H\r;O
# N P ]%(M
N
N \n/ H ! H
FAD
H:07 NADP \<cz

R

XU XX, s j;:[::.c Y.
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4a-Hydr operoxyfravm 43 -Peroxy-
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©> TRENDS in Biot=chnology

Figura 1.2. Mecanismo de reaccion para CHMO por oxido-reduccién (Alphand y col., 2003)

Como resumen, en los ultimos afios se han identificado y coleccionado una gran
variedad de secuencias gendmicas para las BVMO’s. Asi como el descubrimiento o
aparicion de nuevos sustratos, esto combinando con el rapido desarrollo de tecnologias en
el screening, construccion de organismos recombinantes y el desarrollo de la tecnologia de
bioconversiones, provocaran que las reacciones tipo Baeyer-Villiger puedan ser mejoradas

en un futuro no muy lejano.

1.3.1. Usos y aplicaciones de los productos de las reacciones tipo Baeyer-Villiger

El biocatalizador empleado en esta tesis es la cepa Escherichia coli TOP10
[PQR239] que expresa la enzima ciclohexanona monooxigenasa (CHMO) y lleva a cabo
reacciones de estereo-selectividad del tipo Baeyer—Villiger. Doig y col. (2001) estudiaron
su actividad enzimatica a pequefia escala usando un mini-reactor de 20 mL. Donde
obtuvieron bajas tasas especificas de formacion de producto con células completas (55-60
umol mint g peso seco) mientras que en células sonicadas los valores fueron de (500

umol min gt peso seco). El valor 6ptimo de concentracion de cetona fue de 0.2 a0.4 g L*
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y para producto las concentraciones obtenidas fueron de 4.5-5 g L*. Partiendo de estos
estudios los autores proponen usar un método que suministre el sustrato y remueva el

producto y considerarlo a gran escala para la produccion de lactonas.

Hilker y col. (2006) realizaron el escalamiento ascendente de una reaccion del tipo
Baeyer-Villiger con este mismo biocatalizador E. coli TOP10 pQR239 a partir del sustrato
biciclo[3.2.0]hept-2-en-6-ona usando un reactor de 50 L. El proceso fue optimizado
previamente con un escalamiento descendente. La alta productividad se obtuvo empleando
una resina que suministra el sustrato, el glicerol y a la vez la extraccion del producto y la
alimentacion de oxigeno se hizo con un difusor de acero. La mezcla de productos (las
lactonas [(—)-(1S,5R)-2 y (—)-(1R,5S)-3] fue obtenida en un 98% de rendimiento. Este
trabajo es el primero en reportar una reaccion del tipo Baeyer-Villiger a gran escala y

promete una aplicacion para procesos a niveles industriales.

1.4. Mecanismos de mezclado, transporte de masa y parametros cinéticos de
bioconversion en un biorreactor de particion de tres fases

1.4.1. Tiempo de mezclado en biorreactores trifasicos

El proceso de mezclado puede verse afectado dependiendo del nimero de fases
involucradas en el sistema: una sola fase liquida, liquido-liquido, gas-liquido, solido-
liquido y sistemas trifasicos (Nienow y col., 1997). Una forma de cuantificar el mezclado
es adicionar un pulso trazador en el reactor y monitorear la transicion hasta llegar al estado
estacionario (homogeneidad). El tiempo de mezclado es definido como el tiempo necesario
para obtener un valor de homogeneidad que se aproxime al valor umbral maximo de la
variable de respuesta (pH, conductimetria, etc.) este valor es en principio arbitrario.
Comunmente se emplea el 0.95 a 0.99. En general los tiempos de mezclado a pequefia
escala (1-2 L) se encuentran en el orden de segundos, sin embargo en procesos a gran

escala el tiempo para llegar a la homogeneidad pueden estar en el orden de minutos.

En la Tabla 1.4 se muestran los métodos mas usados para la determinacion de

tiempos de mezclado en reactores tipo tanque agitado:
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Tabla 1.4. Métodos para estimar tiempos de mezclado

Método Trazador

Conductividad Electrolitos (KCI, NaCl)

pH Acidos y bases (NaOH-HCI)
Coloracion Colorantes

Pulso de calor Termopares

IsGtopos Trazador de is6topos radioactivos

El disefio adecuado de un biorreactor puede resultar suficiente para obtener grados
de mezclado y turbulencia en la dispersién de un sistema trifasico liquido-liquido-gas
incrementando de area interfacial de transferencia de masa en las tres fases (Nienow vy col.,
1997).

Garikipati y col. (2009) realizaron estudios que involucran el tiempo de mezclado
en un proceso de extraccion de 1-naftol en lauril de acetato y dioctiltalato, los autores
observaron que un factor relevante es la viscosidad que tiene el dioctiltalato lo cual requiri6
mayores tiempos de mezclado para alcanzar el equilibrio.

1.4.2. Transferencia de sustratos y productos en reactores de particion de tres fases

La tasa de transferencia de masa en los biorreactores de particion de una fase
organica a una fase acuosa es dependiente del area interfacial. En biorreactores agitados
mecénicamente esta en funcion de la potencia de agitacion, por lo que es un mecanismo
importante a estudiar y considerar en los procesos de produccién y extraccion (Collins and
Daugulis, 1997). La operacién adecuada de un biorreactor de particion sera un papel
importante para el control de la transferencia de sustratos y productos entre las fases con el
fin de evitar una concentracion elevada de metabolitos toxicos para el biocatalizador (Sajc
y Vunjak-Novakovic, 2000).

Por otro lado, se debe considerar que en la extraccion de productos de interés en

procesos bioldgicos, la tasa de transferencia de masa esta fuertemente influenciada por la
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presencia de células, residuos celulares, proteinas, lipidos y compuestos activos,
provocando mecanismos que bloquean el area interfacial disponible para la transferencia de
masa, incrementando una rigidez interfacial en la absorcion de los componentes de
sustratos y productos. Eldridge y col. (1989) atribuyen la disminucién de la transferencia de
masa a la reduccion de la circulacion interna en las gotas debido al efecto de los agentes
sobre la superficie contenidas en el medio. Por otro lado Srivastava y col. (2000) han
reportado que el uso de liquidos coloidales incrementa la transferencia de masa en procesos
de bio-extraccion, por lo tanto es de suma importancia tener bien definidos y controlados
los coeficientes de transferencia de masa para obtener la mayor produccion sin inhibiciones

de ningun tipo.

Lee y col. (2005) estudiaron la solubilidad de fenantreno, antraceno y pireno en dos
diferentes sistemas bifasicos agua-aceite de parafina y agua-silicon, asi como la
transferencia de masa de los hidrocarburos en dichos sistemas. Los autores encontraron que
el orden de solubilidad para los tres diferentes tipos de hidrocarburos fue: fenantreno,
pireno y antraceno. Entre los sistemas bifasicos probados, el aceite de parafina no afecté la
transferencia de masa en los tres hidrocarburos, mientras que el aceite de silicon redujo la
transferencia de masa del antraceno significativamente, debido a que el aceite de silicon no
solubiliza el antraceno como lo hace el aceite de pardfina. Cuando se increment6 la
concentracion inicial de hidrocarburos hasta 2500 mg se observo que la transferencia de
masa para fenantreno y pireno fue de un 90 % en el sistema bifasico, mientras que la del
antraceno fue de 40 %. Con estos resultados se presume que la transferencia de masa en
sistemas bifasicos esta gobernada principalmente por la capacidad de solubilizar los

productos o sustratos de interes.

En esta tesis se propone la adicion de una fase idnica que libere sustratos y recupere
productos manteniendo un ambiente favorable en el reactor para el biocatalizador. Por lo
tanto es necesario estudiar los fendmenos de transferencia de sustrato y producto en este

sistema multifasico.
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1.4.3. Transferencia de oxigeno en reactores de particion de tres fases

En general, el suministro de oxigeno en los biorreactores es importante en el cultivo
de microorganismos aerobios y la biosintesis oxidativa del producto de interés. Para
satisfacer la demanda de consumo de oxigeno, la eficiencia de aireacion en un biorreactor
depende de la solubilidad de oxigeno en el sistema y la transferencia y consumo de oxigeno
estan en funcion del las condiciones de operacién y la geometria del reactor, composicién
del medio, concentracion y propiedades del biocatalizador (morfologia del

microorganismo, tamafio de particula, permeabilidad, carga, porosidad).

Una de las condiciones esenciales para mejorar la tasa de transferencia de masa es
reducir el tiempo de difusion de oxigeno hacia el biocatalizador. Generalmente se logra por
medio de un mezclado homogéneo sin provocar un estrés mecanico al biocatalizador.
Como alternativa se pueden usar vectores de oxigeno, que pueden ser definidos como
compuestos que al adicionarlos a un medio pueden incrementar la tasa de transferencia de
masa al microorganismo, debido a una mayor capacidad que el agua de solubilizar el
oxigeno. Algunos ejemplos de vectores empleados en biotecnologia: perflurocarbonos,
aceites y antiespumantes, éstos tienen la capacidad solubilizar el oxigeno de 15 a 20 veces

mas que la fase acuosa (Amaral y col., 2008).

Existen una gran cantidad de mecanismos descritos en la literatura para representar
la transferencia de oxigeno en sistemas multifasicos; sin embargo, el mas usado es aquel
que asume que la difusion del oxigeno al biorreactor ocurre a través de un vector y

posteriormente hacia la fase acuosa (Galaction, 2004). (Ver Figura 1.4)

Figura 1.3. Posibles mecanismos de transferencia de oxigeno en presencia de vectores (B: burbuja de aire, C:

célula, V: gota de la fase dispersa) (Galaction, 2004).
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1.4.4. Tasas de consumo de sustrato y oxigeno en un biorreactor de particion de tres
fases

En la bioconversion de la biciclo[3.2.0]hept-2-en-6-ona, usando células de E. coli
TOP10 (pQR239), se han identificado un ndmero de limitaciones como son: inhibicidn
por sustrato y producto, gran sensibilidad al pH, auscencia de O2 y a la temperatura (Doig
y col., 2002). Como ejemplo se ha estudiado que la estabilidad de esta enzima en células
que no estan en crecimiento, puede ser prolongada cuando se hace la conversion a bajas
temperaturas (Walton y Stewart, 2004). Otra limitacion importante en este tipo de
enzimas es el oxigeno, debido a que lo requieren para: la conversion enzimética y la
regeneracion del cofactor (Li y col., 2002). Como las BVMOs son dependientes del
NAD(P)H, es una tarea méas que hay que realizar, para mantener esta molécula activa en
el reactor. La regeneracion de este cofactor a gran escala ha sido un problema, ya que los

costos de regeneracion son demasiado altos (Zambianchi y col., 2002).

1.5. Analisis de régimen en un biorreactor de particion de tres fases

El anélisis de régimen se basa en estimar el mecanismo de la tasa limitante en un
proceso, el cual puede ser usado como criterio de escalamiento. Este analisis puede llevarse
a cabo mediante la comparacion de los tiempos caracteristicos de los diferentes
mecanismos involucrados en un proceso quimico y/o bioldgico. El andlisis de régimen con
pruebas y experimentos a pequefia escala es muy utilizado especialmente para resolver

problemas de escalamiento (Sweere y col., 1987).

1.5.1 El tiempo caracteristico de un proceso

Un mecanismo que ocurre en un proceso puede ser representado como un sistema
lineal de primer orden con una variable de entrada, “X(t) ’, y una variable de salida, “y(t) ", y
puede modelarse matematicamente con una ecuacion en funcion de los parametros

dinamicos del mecanismo estudiado, ecuacion (1.5.1):

r‘]Zf) +y() = kx(t) (15.1)
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Donde:

7 el tiempo caracteristico del mecanismo

k es la ganancia o péerdida en estado estacionario del sistema.
y(t) es la variable de respuesta o salida

X(t) es la variable de entrada

Los dos primeros pardmetros se calculan con ecuaciones en funcion de las caracteristicas
fisicas del sistema.
La ecuacion (1.5.1) se escribe, usualmente con respecto a su estado dinamico:
Donde:
Y () =y(t)-y(0)
X (t) = x(t) — x(0)
Sustituyendo en la ecuacion (1.5.1)
dy(t
Al considerar que en la ecuacion (1.5.2), la variable de entrada cambia con respecto al

1Y (£) = KX (©) (1.5.2)

tiempo con un paso constante, se tiene: X(t) = Ax entonces:

. d\;f) 1Y (t) = kAX(t) (15.3)
Resolviendo la ecuacion diferencial (1.5.3) para la condicion inicial Y(t) = 0 se tiene:
Y(t)= kAx{l— exp[— 1ﬂ (1.5.4)

T

Tiempo caracteristico, z: Esta constante expresa el tiempo definido por la relacion entre la
capacidad que tiene el sistema de transportar a una entidad (masa, energia, cantidad de
movimiento) con respecto a la rapidez de cambio o capacitancia de dicha entidad en la

respuesta del sistema, es decir que:

_ Capacidad
Capacitancia
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Constante de ganancia o péerdida, k: Expresa el cambio ultimo en la variable de salida o

respuesta del mecanismo para un determinado cambio de paso en la variable de entrada

Si la ecuacion (1.5.4) se evalta para un tiempo igual al tiempo caracteristico del
mecanismo, se deduce un significado muy importante sefialado sobre la Figura 1.5 y que es
el tiempo, en el periodo no estacionario del mecanismo, en que la variable de respuesta ha

alcanzado el 63.2 % de su respuesta final ecuacion (1.5.5):

Y (r) =0.632X (t) (1.5.5)

Ahora bien en su Gltimo estado el mecanismo se ha estabilizado porque su respuesta
se mantiene constante, es decir, la derivada de su variable de salida se hace igual a cero. Al
considerar esto en la ecuacion (1.5.2) se reduce a la ecuacion (1.5.6).

Y (tina) = KAX (1.5.6)

final

Si se evallUa la ecuacion (1.5.4) para un tiempo igual a cinco veces el tiempo
caracteristico, se obtiene una respuesta, aproximadamente, igual al 99.2% de la respuesta
ultima, lo que para muchas situaciones es considerado como el tiempo transcurrido para

alcanzar la estabilidad del mecanismo (Zill, 1997).

La eleccion de este valor es arbitrario y para mecanismos estudiados en procesos
quimicos o biotecnoldgicos se usa de 95 a 98 % para asegurar un tiempo en el que el
biorreactor se encuentre homogenizado casi en su totalidad (Beronvi¢ y Nienow, 2006).
Por otro lado el tiempo caracteristico se puede definir, como el reciproco de la constante de

ganancia o de pérdida (Bennett y col., 1999).

r== (1.5.7)
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A partir de estos conceptos matematicos se puede usar un ejemplo muy ilustrativo
como es el de la determinacion de tiempos caracteristicos propuestos por Oosterhuis (1984)
para la produccion de acido glucénico (Tabla 1.5).
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Figura 1.4. Respuesta de un mecanismo de primer orden

Tabla 1.5. Tiempos caracteristicos para la produccion de acido gluconico en un fermentador de 25 m®

Fendmenos de transporte

Transferencia de oxigeno

5.5 (no-coalescente) — 11.2 (coalescente) (s)

Tiempo de circulacion 12.3(s)
Residencia del gas 20.6 ()
Transferencia de calor 330-650 (s)

Pardmetros de bioconversion
Consumo de oxigeno 16 (s)
Consumo de sustrato 5.5 x10* (s)
Crecimiento 1.2 x 10* (s)
Produccion de calor 350 (s)

Donde se observa que el tiempo para la transferencia de oxigeno se encuentra en el

mismo orden de magnitud que el tiempo caracteristico para consumo de oxigeno, asi como
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este ultimo es comparable con el tiempo de circulacion del liquido, el autor concluye que
con estos tres mecanismos se puede presentar ausencia de oxigeno al biocatalizador a’si

como gradientes de oxigeno debido al tiempo de circulacion en el reactor.

El analisis de régimen es una herramienta util y permite identificar la tasa limitante
del proceso. Se requieren cuatro etapas para su uso en el escalamiento descendente
1. Analisis de régimen del proceso a gran escala
2. Simulacion del mecanismo de la tasa limitante a escala laboratorio
3. Optimizacion y modelamiento del proceso a escala laboratorio
4. Optimizacién del proceso a escala de produccién por traslacién de las condiciones
de laboratorio (Baganz, 2007).
El anélisis de régimen clasifica el proceso en dos tipos:
Régimen puro, si el proceso es controlado por solo un mecanismo.

Reégimen mixto, si el proceso es controlado por mas de un mecanismo.

El anélisis de régimen esta basado generalmente en tiempos caracteristicos y debe
permitir cambios de escala. Para llevar a cabo el andlisis de régimen también es necesario
considerar que la etapa limitante puede cambiar durante el proceso.

Del resultado del anéalisis de régimen puede concluirse:
1. Los mecanismos requieren investigacion a pequefia escala.
2. El criterio mas importante para el experimento de laboratorio es que represente las
condiciones en la escala de produccion.
3. Latercera etapa en el proceso es la optimizacion a escala laboratorio.

4. La cuarta etapa es trasladar nuevamente los resultados a la escala de produccion.
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2. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

2.1. HIPOTESIS

El analisis de régimen de un biorreactor de particién de tres fases tipo tanque
agitado por medio de los tiempos caracteristicos de los mecanismos de mezclado,
transferencia de masa y parametros cineticos de bioconversion permitira establecer la etapa

limitante del proceso.

2.2. JUSTIFICACION

Debido a la adicion de una fase idnica que libere sustratos y recupere productos
manteniendo un ambiente favorable para el biocatalizador en el biorreactor, es necesario
estudiar los fendmenos de mezclado, transferencia de masa y biorreaccion en este sistema

multifésico.

El trabajo pretende con un analisis de régimen estudiar e identificar cual es el
mecanismo limitante del proceso, que a su vez podra ser usado como un criterio de disefio y
operacion en este tipo de biorreactores. A la fecha no se han reportado estudios de analisis
de régimen en biorreactores de particion de tres fases utilizando liquidos i6nicos.

2.3. OBJETIVO

2.3.1. Objetivo general

Realizar un analisis de régimen de un biorreactor de particién de tres fases,
mediante la determinacién de tiempos caracteristicos de los mecanismos: de mezclado,

transferencia de masa y bioconversion para identificar la etapa limitante del proceso.
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2.3.2. Objetivos especificos

Determinar los tiempos caracteristicos de:

Mecanismo de mezclado en el biorreactor:
a) Tiempo de mezclado

Fendmenos de transferencia de masa en el biorreactor:
b) Coeficientes de transferencia de Sustrato (fase idnica — fase acuosa)
c) Coeficientes de transferencia de Producto (fase acuosa - fase ionica)

d) Coeficiente de transferencia de O (fase gaseosa - fase acuosa)

Tasas de reaccion del biocatalizador:
e) Tasas de especificas de consumo de Sustrato por el biocatalizador

f) Tasas de especificas de consumo de Oz por el biocatalizador

Definir el mecanismo o etapa limitante a partir de la comparacion de los tiempos
caracteristicos del proceso de bioconversion en el sistema trifasico.
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3. ESTRATEGIA EXPERIMENTAL

La estrategia general del analisis de régimen (Figura 3.1) consistié en estudiar con
experimentos independientes seis mecanismos involucrados en el biorreactor de particion
entre los cuales se pudiera encontrar la etapa limitante del proceso. La determinacion de sus
tiempos caracteristicos e identificacion de la etapa limitante del sistema podran ser
empleados como herramientas para definir criterios de escalamiento para esta clase de
biorreactores.

~ Tiempo de mezclado

Coeficiente de transferencia de masa para O,

Anélisis de régimen — < Coeficientes de transferencia de masa para Sy P

Tasa de consumo de O,

- Tasa de consumo de Sustrato

e -

|
I |
I |
I |
[ |
.. |
_ _ : Etapa limitante del proceso I
Estudios de escalamiento ' ) . |
I tiempo caracteristico,
descendente | (tiemp :
| grande) |
I |

Figura 3.1. Diagrama general de la estrategia propuesta para llegar a un criterio de escalamiento descendente

en un biorreactor de particion de tres fases. La zona punteada indica el trabajo realizado en esta tesis.
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4. MATERIALES Y METODOS

4.2 Reactivos

Fase dispersa: Butilmetilpirrolidinium bis(trifluorometilsulfonil)imida [MeBuPyrr][BTA]
(Solvent Innovation GMBH, Alemania), Fase continua: Buffer de fosfatos a pH 7 y glicerol,
Sustrato:  biciclo[3.2.0]hept-2-en-6-ona  (Fluka, Suiza), Producto: (-)1(R),5(S)3-
oxabiciclo[3.3.0]oct-6-en-2-ona (Fluka, Suiza), Buffer de pH: J.T Baker para pH 7 (fosfato) y
(biftalato) para pH 4.

4.3 Microorganismo

La cepa utilizada como biocatalizador para llevar a cabo la reaccion tipo Baeyer-
Villiger fue Escherichia coli TOP10 pQR239 (Doig y col., 2001), la cual se obtuvo de la
coleccion de la University College London (UCL).

4.3.1 Conservacion

La cepa E. coli se propagd en un medio minimo que contenia en g/L: 2.5 de glucosa,
0.92 de NH4Cl, 0.1 de NaxSOa, 0.1 de MgSOs4, 0.03 de CaCl en buffer de fosfatos 50 mM a
pH 7; se esterilizé 115 °C por 15 minutos, posteriormente se le adicion6 1 g/L de ampicilina
(para la selectividad de la cepa) previamente esterilizada por filtracién con una membrana de
tamafio de poro de 0.22 um. Se inocularon matraces de 250 mL con 50 mL de medio de cultivo
y se incubaron a 37°C, a 250 rpm por 24 h. Una vez alcanzada una concentracion celular de
aproximadamente 1 go/L, se les adiciond glicerol estéril hasta alcanzar 50% v/v. Se
depositaron alicuotas de 1 mL en crioviales y se almacenaron en nitrégeno liquido a una

temperatura de -196°C.

Como método alternativo para la conservacion de las células se uso la liofilizacion.
Empleando una concentracion de 1 gu/L, se resuspendieron las células en una solucion de
leche descremada al 10% p/v previamente esterilizada. Se tomaron 3 mL de esta suspension
y se agregaron a ampolletas estériles las cuales fueron congeladas con una mezcla de hielo

seco-acetona, para posteriormente liofilizarlas en el quipo (Labconco model 7522800,
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Lyph-Lock6) a -50 °C. Una vez terminado este proceso, las ampolletas se conservaron a
temperatura ambiente y fueron utilizadas para inocular aproximadamente un matraz con

100 mL de medio de cultivo.

4.3.2 Medio de cultivo

La produccion de E. coli TOP10 pQR239 fue llevada a cabo de acuerdo a la
metodologia reportada por Doig y col. (2001), usando un medio complejo (MC) con la
composicion: buffer de fosfatos de sodio 50 mM a pH 7, y concentraciones de 10 g/L de
cloruro de sodio, triptona de peptona, extracto de levadura, y 0.1 g/L de ampicilina para la

selectividad de la cepa.

4.3.3 Indculo para la produccion del biocatalizador

Para la produccion del in6culo se utilizo el contenido de una ampolleta liofilizada de
E. coli, con el cual se inoculé un matraz bafleado de 250 mL con 70 mL de medio de

cultivo MC y se incubd en agitacion a 200 rpm durante 14 horas a 37 °C.

4.3.4 Produccién

4.3.4.1 Produccion de biocatalizador en matraces de 250 mL para experimentos de

biotransformacion

Utilizando 0.7 mL por matraz del in6culo previamente propagado, se inocularon
cinco matraces de 250 mL que contenian 70 mL de medio MC y se incubaron en agitacion
a 200 rpm a 37° C durante 8 horas. Posteriormente, en la fase exponencial al alcanzar una
DOeso nm=0.3 se adiciond arabinosa (2 g/L) como inductor de la actividad enzimatica.
Durante la expresion de la ciclohexanona monooxigenasa (CHMO) se disminuyd la
agitacion a 150 rpm para mantener el nivel de O, disuelto entre 40 a 15 %. Una vez
expresada la enzima las celulas fueron centrifugadas a 10,000 rpm durante 15 min, se
desechd el sobrenadante y el boton celular fue resuspendido en buffer de fosfatos 50 mM

para su uso y/o almacenamiento a 4 °C por un maximo de 3 dias.
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4.3.4.2 Produccion de biocatalizador en el reactor de 3 L para estudios de hidrodinamica

En los experimentos para caracterizar la hidrodinamica del reactor, medicion del
didmetro promedio de gota (ds2) de la fase dispersa y el coeficiente de transferencia (K.a) de
O,. Para estas mediciones, se requirié gran cantidad de biomasa, por lo que la produccion del
biocatalizador se llevo a cabo en un biorreactor Aplikon de 3 L con un biocontrolador ADI
1010 Bio controler, operado al 70% de su capacidad (2.1 L), usando un medio minimo (en g/L)
con: 25 de glucosa, 9.2 de NH.CI, 1 de Na,SO4, 1 de MgSO., 0.3 de CaCl, en buffer de fosfatos

50 mM pH 7, suplementado con 1.0 de ampicilina.

El inéculo para el reactor de 3 L se propag6 iniciando con una ampolleta de la cepa
liofilizada con la cual se inoculdé un matraz Erlenmeyer de 250 mL con 100 mL de medio de
cultivo y se incub6 a 30°C por 24 h. Posteriormente, se emple6 este matraz para inocular otros
tres con 100 mL de medio de cultivo y se incubaron a 37 °C durante 12 h. Finalmente el
biorreactor de 3 L se inoculd con estos tres matraces que alcanzaban un volumen total de 400
mL, aproximadamente el 20 % del volumen de trabajo y el resto se completé con medio
minimo. El biorreactor fue aireado a 1 vvm con aire filtrado y agitado a 700 rpm a 37°C, se

control6 el pH del medio a 7 mediante la adicion de una solucién de KOH 3M.

La biomasa se sigui6 mediante el método de densidad Optica (DOgso nm) COn un
espectrofotometro Shimadzu 1800 U-V. Cuando se alcanz6 una concentracion celular de 3 gu/L
se hizo la induccion de la enzima con L-Arabinosa y se cosecharon las células cuatro horas

después cuando se alcanzaron 6 gw/L (Doig y col., 2002).

4.3.5 Lavado
Una vez terminada la produccion de células se cosecharon y centrifugaron a 10,000
rpm (entrifuga Beckman Coulter modelo Allegra 25R) durante 15 min a 4 °C, lavadas y

resuspendidas con buffer de fosfatos 50 mM a pH 7. Las células fueron almacenadas a 4 °

C para su posterior uso.
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4.3.6 Densidad dptica

La biomasa de las muestras provenientes de los cultivos se cuantificdé midiendo la
absorbancia a 650 nm (espectrofotometro Shimadzu UV-1800), las muestras fueron
previamente diluidas 1:3. Se elabord una curva estandar para correlacionar el peso seco con

la densidad dptica.

4.3.7 Peso seco

Para la determinacién de peso seco se utilizaron alicuotas de 10 ml de cultivo
celular, diluidos en una relacion de 1:3 en buffer de fosfatos. Las muestras fueron
centrifugadas a 10,000 rpm 4°C por 10 min y se desechd el sobrenadante. Los botones
celulares se resuspendieron y centrifugaron nuevamente con agua destilada, se desechd el
sobrenadante. Las células se resuspendieron en 3 mL de agua destilada y se adicionaron a
tubos de ensayo previamente pesados y secados durante 12 horas a 100 °C. Los tubos con
las diluciones fueron secados en una estufa a 100 °C durante 24 horas, se enfriaron en un
desecador y se pesaron. La biomasa se calcul6 por la diferencia de peso entre los tubos con

células y los tubos vacios.

4.3.8 Curva de calibracion para estimar la concentracion celular

Con la densidad Optica y el peso seco se obtuvo una curva de calibracién de
biomasa (go/L) vs densidad a 650 nm, con un coeficiente de correlacién de Rz =0.9927
(ANEXO 1). La curva se emple6 para estimar la concentracion celular que se usaron en los

experimentos de hidrodindmica en el reactor y las biotransformaciones.

4.3.9 Curva de calibracién para concentracion de sustrato y producto

Se prepararon soluciones para sustrato y producto de 0.2 hasta 2 g/L en agua
destilada, y se analizaron por cromatografia de gases. Se obtuvieron dos correlaciones
lineales, y con éstas se calcularon las concentraciones de los experimentos de transferencia de
masa de sustrato y producto en la celda de Lewis modificada y de la tasa de consumo de

sustrato en los experimentos de bioconversion (ANEXO II).
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Mecanismos estudiados

4.4 Tiempo de mezclado

4.4.1. Estabilidad de fase dispersa [MeBuPyrr][BTA] en funcion del pH y Temperatura

Se decidio utilizar el método de pH para caracterizar el tiempo de mezclado en el
bioreactor. En este método se considerd lo siguiente: el reactivo empleado (NaOH)
reacciona rapidamente con la fase continua no afectando la fase dispersa y no haciendo
cambios de viscosidad en el sistema. Para corroborar esta hipotesis se realiz6 un
experimento para observar la estabilidad del liquido idnico a altas concentraciones de
NaOH a temperatura ambiente y a 100 °C. La fase dispersa fue sometida a esta ultima
temperatura para la extraccion del sustrato y producto (ANEXO III). El experimento
consistio en adicionar 200 pL de [MeBuPyrr][BTA] en 600 puL de NaOH 2 M en tubos
Eppendorf y como blanco una muestra de liquido idnico con agua. Las muestras se agitaron
con vortex durante 5 minutos y se hicieron observaciones de descomposicién del liquido

ionico a las 0, 8 y 16 horas, para ambas temperaturas.

4.4.2. Determinacion del tiempo de respuesta del electrodo de pH

La estimacion del tiempo de respuesta del electrodo (Applisens 2010023511, L=235
mm) se realizé usando estandares de pH de 4 y 7. El experimento se llevd a cabo a 30°C,
en mini-reactores de 20 mL, con agitacion magnética, pasando el electrodo del buffer de 4
al de 7, y se midié la variacion de pH con respecto al tiempo en segundos. EI experimento
se realizo6 por cuadruplicado (ANEXO V).

4.4.3. Determinacion del tiempo de mezclado
Para el analisis de los tiempos de mezclado se emple6 el criterio de homogeneidad
reportado por Hadjiev y col. (2006). Se estudiaron dos posiciones del electrodo en el

biorreactor de 1 L (Figura 8.1). Se adicion6 un pulso de 80 pL de NaOH 2 M, con este
pulso el electrodo presentd un intervalo de variacion de pH de 7 a 11 unidades
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aproximadamente y se considerd que la reaccion de hidrolisis se lleva acabo entre el NaOH
y la fase acuosa sin interaccion con la fase dispersa. Las desviaciones estandar de los
resultados no presentaron diferencia entre ambas posiciones. Por lo que se decidié colocar
el electrodo 2 cm debajo del impulsor.

Se inyectd un pulso de NaOH 2 M de 80 L, 2 cm debajo de la superficie del liquido

\ ; \
Electrodo se coloct 2 cm debajo de Electrodo se colocd 2 cm debajo
la superficie del liquido del impulsor

Figura 4.1. Posiciones del electrodo estudiadas para determinar el tiempo de mezclado

El método consistié en adicionar a la dispersion agitada (a las condiciones de
operacion del biorreactor establecidas por el disefio experimental), un pulso de solucion
alcalina de 2 M para obtener un cambio de pH en la emulsién (agua-liquido idnico), es
decir, partir de un pH inicial hasta lograr uno final, el tiempo de mezclado se obtiene

cuando se alcanza el 95 % de esta variacion de pH, el criterio de homogeneidad se define

como:

L pHooJ_r(I:OSApH X100 = 95% (4.4.3.1)
p [©¢]

Donde:

pH es el pH final
pH es el pH inicial

4.4.4. Tiempo de mezclado para el sistema biféasico (agua-aire)
Este experimento se realiz6 con el fin de comparar tiempos de mezclado con el
sistema trifasico (agua-liquido ionico-aire). Se empled un disefio experimental de 2 factores

y 3 niveles cada uno, con un total de 9 corridas (Tabla 1.1). Los experimentos se llevaron a
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cabo partiendo de la velocidad de agitacion y aireacion mas baja. Los 9 experimentos se

realizaron por triplicado.

Tabla 4.1. Disefio experimental para la estimacion del tiempo de mezclado para un sistema liquido-gas

Aireacion Agitacion
vvm (mint) rpm (min?)
0.50 400
0.75 400
0.50 400
1.00 700
0.50 700
0.75 1000
0.75 1000
0.50 1000
0.50 400

4.4.5. Tiempo de mezclado para el sistema trifasico (agua-liquido i6nico-aire)

Se empled un disefio experimental de composicion central (Torres-Martinez y col.,

2009) compuesto de 15 corridas con 3 factores de 3 niveles cada uno (Tabla 4.2).

Tabla 4.2. Disefio experimental para la estimacion del tiempo de mezclado a diferentes condiciones de operacién.

[0) rpm (min) | vwm (min)
05 400 0.5
0.5 400 1.0
0.5 700 0.75
05 1000 0.5
05 1000 1.0
0.125 400 0.75
0.125 700 0.5
0.125 700 0.75
0.125 700 1.0
0.125 1000 0.75
0.2 400 0.5
0.2 400 1.0
0.2 700 0.75
0.2 1000 0.5
0.2 1000 0.75

Los 15 experimentos se realizaron partiendo de la fraccion dispersa mas baja,
empleando como fase acuosa agua destilada (no se emple6 buffer de fosfatos debido a que

no seria posible la medicion de pH, por la accién el amortiguador).
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Todos los experimentos partieron de un pH inicial de 7, se adiciond un pulso de 80
puL de NaOH y se midi6 la variacion de pH con respecto al tiempo en segundos. Cada
corrida se realizo por triplicado. Una vez medido el pH se adicioné HCI 2 M para regresar
al pH inicial, y repetir el experimento o continuar con la siguiente corrida. Para evitar la
acumulacién de sales, se vacio el reactor y se llend con agua destilada nueva, esto se realizo
cuando habia que aumentar el volumen de fraccion ionica correspondiente, de acuerdo al

disefio experimental.
4.5 Coeficientes volumétricos de transferencia de sustrato y producto (KsA y KpA)

4.5.1 Coeficientes de transferencia de sustrato y producto (Ksy Kp) por medio de la Celda

de Lewis modificada

En este trabajo se propone un método para la estimacion de los coeficientes de
transferencia de masa para sustrato y producto mediante una Celda de Lewis modificada
(Figura 4.2), que tiene un area interfacial constante de 18 m?/m?3, agitacion independiente en
ambas fases y temperatura controlada. Se empled un disefio experimental de composicion

central de 11 corridas.

Agitacion en la f:
acuosa \_u\
[}

Fase acuosa

i

<« Areainterfacial de transferencia
de masa constante

Fase acuosa

Bafio de temperatura
controlada (30 °C)

Agitacion en la fase
iénica

Figura 4.3. Celda de Lewis modificada propuesta en este trabajo para la estimacion de los coeficientes de

transferencia de masa de sustrato Ks's y producto Kp'’s.
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La fase acuosa se saturd con liquido ionico antes de cada experimento y viceversa.
Cada corrida consistié en adicionar un pulso de 2 mL con una mezcla de sustrato y
producto de concentraciones conocidas en la fase acuosa. Se agitaron las fases conforme al
disefio experimental (Tabla 4.3). Al final de cada experimento, la fase acuosa se renovo y
se saturd con liquido i6nico, mientras que la fase idnica se mantuvo a 65 °C durante 14 h
para evaporar en lo posible los compuestos de extraccion (sustrato y producto), no
dejdndolo més tiempo debido a la posible formacion de cristales en el liquido ionico.

Tabla 4.3. Disefio experimental para la estimacion de Ks's y Kp’s en la celda de Lewis modificada.

Propela superior (rpm) Propela inferior (rpm)
165 206
165 103
206 206
206 64
165 103
165 64

0 103
0 64
0 206
165 103
206 103
206 103

En cada experimento se tomaron muestras de 1 mL de la fase acuosa a los tiempos
0,2,5,8, 12, 16, 20, 25, 30 y 40 minutos. Las muestras se analizaron por cromatografia de
gases. Se hizo un balance de masa y partiendo de las concentraciones de extraccion
obtenidas se estimaron los coeficientes de transferencia de masa para sustrato y producto
para las 11 diferentes condiciones de operacion. Todos los experimentos se realizaron a 30°

C, temperatura de operacion en el reactor para la biotransformacién de cetonas a lactonas.

La tasa con la que se transfiere el sustrato y/o producto a través de la interfase agua-
liquido i6nico en la Celda de Lewis modificada se puede expresarse mediante la ecuacion
(4.5.1.1):

ds
G =K -sy) (4.5.1.1)

Donde:
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dsS ) .
—— eslatasa de trasferencia de masa de sustrato en la interfase

KsaL es el coeficiente de transferencia de masa de sustrato en la interfase agua-liquido
ionico en la Celda de Lewis
aL es el area interfacial de transferencia de masa en la celda de Lewis modificada

S es el la concentracion de sustrato en la fase acuosa en cualquier tiempo
St es la concentracion final en equilibrio de la fase acuosa
t es el tiempo

Resolviendo la ecuacion 4.5.1.1 por el método de variables separables se tiene:

j (SC—jSSf):_KSaL-[ dt (4.5.1.2)
Integrando y evaluando entre los limites:

at=0 S=%5

at=t S=S

S ds t
LO 5-5) =—KSaLjO dt (4.5.1.3)
IN(S —S,) ., =—Kgat (4.5.1.4)
In(S—-S;)-In(So-S;)=-K;a,t (4.5.1.5)
Aplicando leyes de los logaritmos:
(S-5¢)
n——=-Ksat (4.5.1.6)
(So _Sf)
Donde:
S *
Kps = ﬁ (4.5.1.7)
Y Si* = So-Sa* (4.5.1.8)
St = Sa* sustituyendo (4.5.1.8) y la ecuacion (4.5.1.7)
S,-S
Ko =2 (4.5.1.9)
Sf
KpS; =S, —S; (4.5.1.10)

KoS, +S, =S,
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S, (Kp +1) =S, (4.5.1.11)

S, = S, (4.5.1.12)

Kps +1

Kps es el coeficiente de particion del sustrato entre la fase dispersa y la acuosa, Si* y Sa*
son las concentraciones de sustrato en el equilibrio en la fase ionica y acuosa

respectivamente.

Una vez obtenida esta ecuacion lineal se graficd contra el tiempo, donde la
pendiente resultante es el coeficiente de transferencia de masa Ksa. en la Celda de Lewis

modificada.

Se realiz6 el mismo tratamiento matematico para calcular el coeficiente de
transferencia de masa de producto, ya que ambos experimentos se realizaron al mismo
tiempo y el pulso inyectado en la Celda de Lewis era una mezcla de ambos compuestos a
concentraciones conocidas. Y se obtuvo la ecuacion (4.5.1.13).

(P-P)
L (P=P) _

! (PO_Pf)_

—Kpat (4.5.1.13)

Donde la pendiente de esta gréafica es el coeficiente de transferencia de masa para producto
Kpar.
Los coeficientes de transferencia de masa para sustrato y producto a diferentes

nameros de Reynolds (Nre) de las interfases se estimaron de la siguiente manera:

-1
€= KAl Ks(mj (45.1.19)
a_(m™) S
Los Nre de las interfases tanto acuosa como iénica se estimaron con la ecuacién
(4.5.1.15):
Ng. = & (4.5.1.20)
U

p es ladensidad la fase estudiada
1 es la viscosidad de la fase estudiada
Vs es la velocidad del fluido en cada fase en funcion de las velocidades de agitacion

L es la longitud caracteristica (Diametro del area interfacial)
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La velocidad superficial de las fases liquidas en la interfase se estimo utilizando
particulas construidas a partir de silicon y resina epdxica tratando de que tuvieran la
misma densidad de las fases, es decir, que las particulas se mantuvieron estaticas en medio
de cada una de las fases sin agitacion. Se empleé la siguiente metodologia: Se agitaron las
propelas de la celda conforme al disefio experimental y se midié el tiempo que tardaba la
particula en dar una vuelta por todo el tubo de arrastre de cada una de las fases en la celda,
cada medicion se realiz6 10 veces y se obtuvo un promedio que se consider6 como la Vs

promedio de la fase en estudio en funcion de su respectiva agitacion (ANEXO VI1I).

Por otro lado, se realizaron dos experimentos que consistieron en adicionar un pulso de
sustrato en la fase idnica, debido a que en el reactor el sustrato se transfiere de la fase dispersa a
la acuosa. La recoleccion de muestras se realizd en la fase acuosa. Estos experimentos
permitieron comparar los coeficientes obtenidos de la fase acuosa a la ionica y viceversa. Las
velocidades de agitacion empleadas en estos experimentos fueron de para fase idnica 0 y 206, y
fase acuosa 60 y 206 rpm. Para este experimento el balance de masa en la Celda de Lewis fue

partiendo de la ecuacion (4.5.1.21)

(lf =Ksa, (S; —-S) (4.5.1.21)
Donde St es la concentracion de sustrato final en equilibrio en la fase acuosa

ds
j 55" KsaLj dt (4.5.1.22)

Integrando y evaluando entre los limites:
at=0 S=0

at=t S=S

S ds t

IN(S, —S)—|In(Sf) = K.a,t (4.5.1.24)
In (st_s) = Kqa t (4.5.1.25)

f
Se resolvid la ecuacién (4.5.1.21) por minimos cuadrados y se obtuvo el coeficiente

de transferencia de masa (Ks) para sustrato de la fase ionica a la acuosa.
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4.5.2 Determinacion del area de transferencia de masa (A) de la fase dispersa en el

reactor

Para determinar el &rea de transferencia de masa de la fase dispersa a las diferentes
condiciones de operacion del reactor, se determino el diametro promedio “Sauter” de gota
(d32) empleando un equipo de reflectancia optica de 3 dimensiones (ORM 3D NTSE Particle
scan 2008) con un disefio de composicién central de 19 corridas. Con tres factores de tres
niveles cada uno (Tabla 4.5):

Tabla 4.5. Disefio experimental para la estimacion del ds; de la fase dispersa en el biorreactor

Agitacion Aireacion Fraccion iénica | Biomasa
(rpm) (vwwm) (%) (9/L)
1000 0.50 20. 0.0
700 0.75 12,5 5.0
700 0.75 125 0.0
700 0.75 125 25
1000 1.00 5.0 0.0
1000 0.75 125 2.5
700 0.75 125 2.5
400 1.00 5.0 5.0
700 0.75 20 25
400 0.50 20 5.0
400 1.00 20 0.0
400 0.75 125 25
400 0.50 5.0 0.0
700 0.50 125 25
700 0.75 125 25
1000 0.50 5.0 5.0
1000 1.00 20 5.0
700 0.75 5.0 25
700 1.00 125 25

Los experimentos se realizaron en un reactor Aplikon de 1 L con volumen de
operacion de 0.7 L. La medicion del didmetro ds, para las 19 corridas se realizd por
triplicado a 30 ° C.
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Los experimentos se iniciaron con los tratamientos sin biomasa y la fraccion
dispersa mas baja, se midio el ds», los siguientes experimentos consistieron en incrementar
la fraccion ionica y extraer el volumen de la fase acuosa correspondiente. Para los
experimentos con biomasa a 2.5 gv/L, se inicio con la fraccion idnica mas baja, para los
posteriores experimentos se incrementd la fraccion idnica, y se extrajo el volumen
correspondiente de fraccion acuosa, este volumen se centrifugo para recuperar la biomasa y
regresarla al reactor, para mantener siempre la misma concentracion. Para 5 go/L se empled
la misma estrategia descrita en este parrafo. Se usé como blanco estandar en la medicion

del ds. buffer de fosfatos 50 mM a pH 7 saturado con liquido idnico.

4.5.3 Estimacion de los coeficientes volumétricos de transferencia de sustrato y producto
(KsA'y KpA ) en el reactor

Para el calculo de los coeficientes volumétricos de transferencia de masa para sustrato
y producto en el reactor, se multiplicaron los valores méas bajos de los coeficientes de
transferencia de masa, Ksy Kp obtenidos en la Celda de Lewis modificada por las areas de
transferencia de masa, A de la fase dispersa en el reactor obtenidas a diferentes condiciones
de operacion.

Donde el area de transferencia de masa, A de la fase dispersa se calculo:

A= 65@ (4.5.3.1)

A es el area volumétrica de transferencia de masa de la fase dispersa en el reactor

¢ es la fraccion ionica en el reactor

ds> es el diametro de gota promedio (Sauter) de la fase dispersa, calculada con la ecuacién
(4.5.3.2)

d.’n,
d;, = 200 (45.3.2)

) Zdizni
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4.6 Coeficiente volumétrico de transferencia de masa para oxigeno

4.6.1 Calibracion del electrodo

Se empled un electrodo (AppliSens 2010032520, L=235 mm). La calibracion se
realiz6 con 20 mL de una solucion de buffer de fosfatos 50 mM pH 7 a 30°C y agitacion
magnética, previamente saturada con oxigeno durante 20 min, a estas condiciones se
calibro el electrodo tomando como referencia el 100 % de saturacion de oxigeno disuelto en

la solucion.

4.6.2 Tiempo de respuesta del electrodo de oxigeno

Una vez calibrado el electrodo se emplearon 20 mL de otra solucién de buffer de
fosfatos 50 mM pH 7 sin oxigeno a 37 °C, esto se logré con la adicion de N2 al 99% y
agitacion magnética durante 20 min, se sumergio el electrodo en esta solucion hasta el 0%
de saturacion y se pasd lo més rapido posible el electrodo a la solucion de 100% de
saturacion utilizada para la calibracion. Se registro el tiempo que tardo la sefial del
electrodo en llegar al 62.3 % de saturacion (Hadjiev 2006), el experimento se realizd por
triplicado (ANEXO V). Este tiempo se consideré6 como el tiempo de respuesta del

electrodo.

4.6.3 Coeficientes volumétricos de transferencia de masa de O2

Se empleo el método dinamico para la estimacion de los coeficientes volumétricos
de transferencia de masa de O> que involucra el tiempo de respuesta del electrodo y asegura
una medicion mas confiable. Las condiciones de operacidon usadas en este experimento
fueron las mismas que se emplearon y se describen en la estimacion de ds2 (Ver 8.5.3) para

calcular el area de transferencia de masa (A) de la fase dispersa en el reactor.

El método consistio en eliminar el gas del reactor con N2 hasta alcanzar el 0 % de
la saturacion, posteriormente se inyectd aire mediante un difusor convencional hasta lograr

el 100 % de la saturacion. En este lapso se realizaron mediciones cada 5 s. Con estos datos
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se usé el modelo propuesto por Fuchs y col. (1971), asociado a una regresion no lineal para
estimar un Kia. Todos los experimentos se realizaron por triplicado. EI modelo incluye el

tiempo de respuesta del electrodo como sigue:

Partiendo de un balance de materia tanto en el electrodo como en el biorreactor:

d;E ~K,(C,*-C¢) (4.63.1) dd(i =K,a(C, *-C,) (4632)

Fase acuosa En el electrodo

La constante del electrodo se define como:

Ce es la concentracion medida por elelctrodo

Cv es la concentracion en en Iliquido

Ke es la constante del electrodo estimada a partir del tiempo de respuesta

t es el tiempo de medicion del coeficiente de transferencia de O2

KLa es el coeficiente volumétrico de transferencia de masa O a diferentes condiciones de

operacion

Adimensionalizando el gradiente del electrodo que involucra la concentracion de oxigeno
disuelto en el reactor se tiene:

- C *-Ce

Ye= =
CL *—C EO

(4.6.3.3)

Ye es la concentracion adimensional de lectura del electrodo
Y sustituyendo los balances de masa en el biorreactor y el electrodo ecuaciones (4.6.3.1) y

ecuacion (4.6.3.2) en la ecuacion (4.6.3.3) se tiene:

_ (}(e exp(_KLa(t))_ KLaexp(fKe(t)))
Ka-K,

Ye (4.6.3.4)

El calculo de los Kia’s se estimd con una regresion no lineal empleando el algoritmo

Levenberg-Marquardt y se resolvio en PolyMath 5.
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4.6.4 Consumo de Potencia gaseada por unidad de volumen (Pg/V)

El consumo de Potencia gaseada por unidad de volumen (Pg/V) se estimo a partir de
la corriente y fuerza electromotriz del motor del reactor (ANEXO VI) que es de corriente

directa, mediante la siguiente ecuacion (4.6.4.1):

P=I1E (4.6.4.1)
Donde:

Pt es la potencia total suministrada del motor hacia la flecha del reactor
| es la corriente eléctrica producida por del motor

E es la fuerza electromotriz suministrada al motor

Las mediciones de corriente y voltaje se realizaron con dos multimetros (STEREN
Mul 050) conectados en paralelo al motor, midiéndose en cada una de las 19 corridas del

disefio experimental.

4.6.5 Velocidad superficial del gas en el biorreactor (Vs)

La velocidad superficial del gas en el reactor se estimd a partir de la aireacion (vwm)

que involucra el flujo volumétrico y se dividid sobre el area superficial del reactor.

4.7 Tasa de consumo de O>

Los experimentos para cuantificar la tasa de consumo de oxigeno se realizaron en
un mini reactor con una relacion de H:T =1, con un volumen de operacion de 20 mL. El
medio estuvo compuesto de buffer de fosfatos 50 mM a pH 7, 1.0 g/L de ampicilina y 10
g/L de glicerol como poder reductor y 3 go/L de biomasa. Los experimentos se realizaron a
30 °C por triplicado. El reactor se mantuvo con agitacion constante mediante un agitador
magnético (no fue posible estimar la velocidad de agitacion). Lo cual permitia alcanzar una

concentracion de Oz disuelto de 100 %.
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La concentracion de oxigeno disuelto se estimo a partir de la presion atmosférica
reportada por el Sistema Metereoldgico Nacional (SMN) con una presion de 1013.25 hPa,
esta presion fue alimentada al software del modulo OXY-4 mini set (PreSens GmbH), el
cual estimo una concentracion promedio de 0.0072 g/L. Por otro lado Jiménez-Cisneros
(2001), reporta que en la ciudad de México a 20 °C se presenta una solubilidad de oxigeno
de 0.0072 g/L en agua destilada, mientras que Hilker y col. (2006) reportan en estudios de
la influencia de oxigeno en reacciones tipo Baeyer-Villiger concentraciones de 0.0075 g/L
a 30 °C empleando medio complejo similar al usado en este trabajo para la produccion de

células.

El consumo de oxigeno se realizé con un modelo propuesto por Badino y col.
(2000), que involucra el tiempo de respuesta del electrodo, la concentracion de saturacion
de oxigeno en el reactor y la tasa de consumo de éste por el biocatalizador de acuerdo con

la ecuacion (4.7.1):

(~ket)

e 1
C.=C, —R,,t+— ——
E L 02( ke ke)

(4.7.1)
Donde:

Ck es la concentracion registrada por el electrodo

Cv. es la concentracién de saturacién en el reactor

R, es latasa de consumo de mantenimiento y/o reaccion del biocatalizador

t es el tiempo en segundos
ke es la constante del electrodo
Se usd una regresion no lineal con el algoritmo de Levenberg-Marquardt en

PolyMath 5.0, para estimar la tasa especifica de consumo de oxigeno (R, )

4.7.1 Tasa de consumo de Oz para mantenimiento

Las células se adaptaron durante 30 minutos antes de iniciar el experimento. Se
midié la tasa de consumo de oxigeno para mantenimiento celular, con el método dinamico.
Que consistié en dejar de suministrar oxigeno al reactor, permitiendo que el oxigeno

disuelto fuera consumido por las células: asi se midié la caida de oxigeno disuelto en
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intervalos de 5 s con el electrodo, previamente calibrado y su tiempo de respuesta

caracterizado.

4.7.2 Tasa de consumo de Oz con reaccion

Una vez medida la caida de O disuelto en reactor por triplicado, se adicion6 un
pulso de sustrato con una concentracion final de 0.5 gs/L en el reactor y se realizo la misma

estrategia empleada para la medicion de la tasa de consumo de oxigeno en mantenimiento.

4.8 Tasa de consumo de sustrato

Para la determinacion de la tasa de consumo de sustrato, se utilizd biomasa
producida de acuerdo a la metodologia descrita en apartado 8.3.4.1. Los experimentos se
Ilevaron a cabo en matraces bafleados de 250 mL con 20 mL de buffer de fosfatos, con 1.0
o/L de ampicilina y 10 g/L de glicerol. Se estudid la cinética de velocidad de formacion de
producto en funcién de las concentraciones de sustrato (0, 0.1, 0.3, 0.5, 0.8, 1.2, 1.6, 20
gs/L). Para cada concentracion inicial de sustrato, se tomaron muestras en los tiempos 0, 2,
5,8, 12, 16, y 20 min, las muestras se analizaron por cromatografia de gases para
cuantificar la formacion de producto. Los experimentos se realizaron a 30 °C, 100 rpm y
aireacion superficial (medida al 100% con el electrodo de O2) y una concentracion celular
de 3 go/L.

Se utilizé un modelo modificado propuesto por Aiba y col. (1968) ecuacion (4.8.1)
para estimar las tasas especificas de consumo de sustrato, la constante de inhibicion y de
afinidad de la ciclohexanona monooxigenasa a una concentracion de sustrato éptimo

r)S S
R, = x[ésisacjexp[— I?JYS, ; (4.8.1)

Donde:

R, es la tasa de consumo de sustrato del biocatalizador

X es la concentracion de biocatalizador
rs es la tasa especifica de consumo de sustrato del biocatalizador

Sac es la concentracidn de sustrato en la fase acuosa

44



Ki es la constante de inhibicion de sustrato hacia el biocatalizador
Ks es la constante de afinidad de sustrato

Ysp es el rendimiento de sustrato en funcion de producto

Datos experimentales y conocidos para alimentar el modelo

R, tasa de consumo de sustrato en funcion de las tasa de formacion de producto

X concentracion de biocatalizador, 3 gp L*

Sac concentraciones de Sustrato en la fase acuosa

Ysip rendimiento estequiométrico entre el sustrato y de producto

Donde el rendimiento estequiométrico se calculé como se define en la ecuacién (5.5.1)

mol (108 gslj
Y, =100 % MO _gg7 9 (5.5.1)
mol 124 s g,
mol

Datos estimados por el modelo: Ki, Ksy rs
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

5.1 Tiempo de mezclado

En esta tesis, se considerd importante el estudio del tiempo de mezclado porque el
liquido i6nico [MeBuPyrr][BTA] tiene una viscosidad 40 veces mayor a la de la fase
acuosa (Torres-Martinez y col., 2009), lo que podria provocar un aumento global en la
viscosidad del sistema, modificando los tiempos de mezclado y la dispersion de las fases.
La Figura 4.1 muestra la variacion de pH en ambas posiciones del electrodo propuestas
para estudiar el tiempo de mezclado en el biorreactor. Las desviaciones estandar mostraron
que no hay una diferencia de pH en la respuesta del electrodo entre ambas posiciones. Por
lo tanto, se decidid colocar el electrodo 2 c¢cm debajo del impulsor para todos los

experimentos de mezclado en el biorreactor.
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Figura 5.1. Variacion del pH en ambas posiciones del electrodo para determinar la homogeneidad en el

reactor (400 rpm, 0.5 vvm).

5.1.2 Tiempo de mezclado para el sistema biféasico (agua-aire)

Para comparar los tiempos de mezclado al adicionar una fase liquida dispersa (agua-

liquido i6nico-aire), se usé como referencia un sistema bifasico agua-aire. Para el sistema
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bifasico, los resultados mostraron que al incrementar la velocidad de agitacion de 400
hasta 1000 rpm el tiempo de mezclado disminuye de 6 a 4 segundos. Asi mismo se observo

que la aeracion no interactud de manera importante en el mezclado (Figura 5.2).
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Figura 5.2. Tiempos de mezclado a diferentes velocidades de agitacion (400, 700 y 1000 rpm) y aeracion (0.5,

0.75y 1 vvm) para un sistema bifasico (agua-aire).

5.1.3 Tiempo de mezclado para el sistema trifasico (agua-liquido i6nico-aire)

Partiendo del disefio de composicion central con los factores de agitacion, aireacion
y fraccién idnica, se estudio el tiempo de mezclado a diferentes fracciones iénicas (5, 12.5
y 20% v/v). En la Figura 5.3 se observa que al incrementar la fraccion iénica en el reactor,
el tiempo de mezclado diminuye a altas velocidades de agitacion. Se plantea como hipétesis
que el liquido iénico aumenta la viscosidad en el sistema debido a que es 40 veces mas
viscoso que el buffer de fosfatos, haciendo la suposicion que la viscosidad del buffer es
muy similar a la del agua (0.001 kg m? st). De forma inversa, la tension interfacial del
liquido i6nico en comparacion con el buffer de fosfatos es 7 veces menor provocando una
disminucion de la tension interfacial en el sistema. Por lo tanto a bajas velocidades de
agitacion las fuerzas viscosas gobiernan el sistema, mientras que a altas no y la tension
superficial permite rapidos tiempos de mezclado. Por otro lado se ha encontrado que la
aireacion no es un factor importante que influya en este tipo de reactores (Hadjiev y col.,
2006).
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Figura 5.3. Tiempos de mezclado en un sistema trifasico agua-liquido i6nico-gas a diferentes condiciones de

operacion: (rpm, vvm y fraccion i6nica) a) 5%, b) 12.5 % y ¢) 20% de fraccidn idnica
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Figura 5.4. Interacciones mas importantes que influyen en el tiempo de mezclado

El cuadro de Pareto (Figura 5.4) muestra que de los tres factores estudiados, la
interaccion que mas influye en el tiempo de mezclado es la velocidad de agitacion, mientras
que las interacciones fase dispersa-aireacion y la velocidad de agitacion-fraccion ionica
tiene un menor efecto. Comparando los tiempos de mezclado obtenidos, con el tiempo de
respuesta del electrodo, se observa que ambos se encuentran en el mismo orden de
magnitud (4-5 y 4 segundos, respectivamente). El valor real del tiempo de mezclado puede
presentar un error debido a este empalme de tiempos, es decir el valor verdadero podria ser
mas pequefio que el tiempo de respuesta. Los tiempos caracteristicos obtenidos de los
demas mecanismos estudiados son mayores al tiempo de mezclado, por lo tanto este tiempo
no aparenta ser un efecto importante en la etapa limitante del proceso. Por otro lado, Van't
Riet y Tramper (1991) reportan que los tiempos de respuesta para electrodos esterilizables
como el empleado en este trabajo oscilan entre los 10 y 100 s. Finalmente si se compara el
tiempo de mezclado con algunos reportados, la mayoria se encuentran en Ordenes de
magnitud similares, dependiendo del volumen de operacién y las fases empleadas como se

muestra en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1. Comparacion de tiempos de mezclado y volimenes de operacién con otros trabajos

Reportes Volimenes Método Sistema ty (S)
Devine y col., 1995 30-2400L | Conductancia Lig-gas 23 -240
Hadjiev y col., 2006 3L pH Lig-gas 18-32
Kawase y col., 1997 3L pH Lig-gas-sélido 9-40

Este trabajo 1L pH Lig-gas 4 -6
Este trabajo 1L pH Lig-gas-lig i6nico 4 -5
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5.2 Coeficientes de transferencia de masa para sustrato y producto (KsAy KpA)

Se estudiaron los coeficientes de transferencia de sustrato y producto para saber si el
suministro de sustrato a la fase acuosa y la remocién de producto hacia la fase liquido
ionico son del mismo orden de magnitud que la tasa de reaccion y la formacion de

producto.

5.2.1 Coeficiente de transferencia de masa para sustrato, Ks

A partir de los datos de concentraciones de sustrato de los experimentos realizados
en la Celda de Lewis modificada y considerando que tiene un area interfacial de
transferencia constante y conocida (a) con un valor de 18.5 m*m?3, se realizaron los
calculos para obtener los coeficientes de transferencia a diferentes tasas de agitacion en
ambas fases.

La Figura 5.5 muestra los valores obtenidos de Ks a los diferentes Nre de ambas fases.
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Figura 5.5. Coeficientes de transferencia de masa de Sustrato en funcion de los Nre interfaciales de la fase

i6nica y la acuosa.

La teoria de capa limite (Bird y col., 1992) menciona que la disminucion del
espesor de la pelicula de liquido estancada en la interfase de un sistema bifasico, provocado
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por el incremento en las fuerzas inerciales y venciendo las fuerzas viscosas de las fases,
permite una menor resistencia al transporte de un compuesto de una fase a otra. Esto se
corrobora con los resultados obtenidos en la Celda de Lewis, donde se observa que los
incrementos de los coeficientes de transferencia de masa (Ks) son proporcionales al
aumento de los Nre de los fluidos a ambos lados de la interfase liquido-liquido, esto es
debido a que la capa limite en la interfase a Nre altos disminuyen de espesor provocando

una menor resistencia al transporte de masa.

Tambien se realizaron dos experimentos donde la transferencia de masa fue de la
fase ionica a la acuosa. Este experimento se hizo para comparar los Ks obtenidos de la fase
acuosa a la ionica y viceversa. La tabla 5.2 muestra los coeficientes de transferencia de
masa de la fase idnica a la acuosa y viceversa a las diferentes velocidades de agitacion en

ambas fases.

Tabla 5.2. Coeficientes de transferencia de masa de la fase idnica a la acuosa y viceversa

Tasas de agitacion Coeficientes de transferencia Coeficientes de transferencia
Fases (acuosa-idnica) de sustrato (acuosa-i6nica) de sustrato (i6nica-acuosa)
(mint) (ms?h) (ms?)
60-0 9.63 x 10°® 6.12 x 10°®
206-206 4.35x10° 2.23x10°

Analizando los resultados de la Tabla 5.2, se observa que los coeficientes de
transferencia de masa para sustrato de la fase acuosa a la idnica y viceversa son del mismo
orden de magnitud y se hace la consideracién que son iguales sin importar de que fase a
que fase se calculen y estan en funcion de la agitacion de las fases y dependen de la
difusividad del compuesto de estudio. Con estos resultados se justifica el método de
analisis con que se estimaron los coeficientes de transferencia de masa en la celda de Lewis

modificada propuesta en este trabajo.

5.2.2. Coeficiente de transferencia de masa para producto, Kp

A continuacion se muestran los valores obtenidos de Kp en funcion de los Nge de la fase

acuosa y la fase i6nica (Figura 5.6).
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Figura 5.6. Coeficientes de transferencia de masa para producto en funcién de los Nge de las fases idnica y la

acuosa en la interfase de la Celda de Lewis

Se observa que a los Nre mas altos de las fases se obtienen los Kp mas altos, esto se
debe a que se disminuye el espesor de las dos capas limites en ambos lados de la interfase,
permitiendo una menor resistencia al transporte del producto de la fase acuosa a la fase
iénica.

Los Ks y Kp obtenidos en este trabajo son del mismo orden de magnitud que algunos
reportados en Celdas de Lewis similares. Biswas y col. (2004) estudiaron la extracciéon de
vanadio en un sistema bifasico tolueno-acetato sulfato a una temperatura de 303° C.
Niemczewska y col. (2004) estudiaron la extraccion de zinc (lI) en un sistema
tributilfosfato-agua. En ambos trabajos se observé que al incrementar la agitacién en
ambas fases se disminuia el espesor de pelicula de la interfase, provocando un aumento del

coeficiente de transferencia de masa.

5.2.3 Célculo del area de transferencia de masa de la fase dispersa (A) en el biorreactor

El area de transferencia de masa de la fase dispersa (A) en el biorreactor se estimé
para integrarla a los coeficientes de transferencia de masa (Ks y Kp) obtenidos en la Celda
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de Lewis modificada y obtener un coeficiente volumétrico de transferencia de masa tanto

de sustrato como de producto (KsA y KpA) en el biorreactor.

La Figura 5.7 muestra los valores obtenidos del ds; de la fase dispersa a las
diferentes condiciones de operacion del reactor segun el disefio experimental descrito
previamente manteniendo una concentracion de biomasa constante de 5 gv/L y aumentando

la fraccion i6nica de 5, 12.5 y 20 %.

Se observa que la velocidad de agitacion es el parametro que mas influye en el ds;
de la fase dispersa. A velocidades altas y bajas se presentan los diametros mas pequefios,
mientras que a velocidades medias se obtuvieron los diametros méas grandes. No se observo
un efecto importante al incrementar la fase dispersa sobre el didmetro de gota. Torres-
Martinez y col. (2009) empleando condiciones de aireacion, agitacion y fraccion dispersa
similares a este trabajo encontraron que al incrementar la fraccién dispersa el didmetro de
gota aumenta. La diferencia entre los resultados reportados por Torres-Martinez y col.
(2009) con los de este trabajo es la presencia de biomasa, como una fase adicional al
sistema. El incremento de la concentracion celular en el biorreactor gener6 una disminucion
del d3» de la fase dispersa, probablemente debido a que la interaccion biomasa-liquido
i6nico, propicié una disminucion en la tensién superficial de las gotas y evitd la
coalescencia, favoreciendo el fendmeno de ruptura de las gotas haciéndolas de menor
tamarfio. La Figura 9.8 muestra los ds» obtenidos a diferentes condiciones de operacion en el
reactor, variando la concentracion celular de biomasa de 0 a 5 g/L, manteniendo constante
la fraccion ionica (20%). Por otro lado, Galindo y col. (2000) encontraron que en un
sistema aire-aceite- células al incrementar 15 % de la fraccion dispersa y la concentracion
celular de 0.5 a 5 g/L el didmetro promedio “Sauter” de la fase dispersa se reducia
notablemente, esta reduccion del tamafio de gota incremento el area interfacial del sistema.
Lovick y col. (2005) empleando reflectancia dptica de tres dimensiones en un sistema agua-
keroseno encontraron que a diferentes fracciones de keroseno, no se presentd un efecto
importante en el tamafio gota, por el contrario a velocidades altas de agitacion se presentd

una disminucion del ds.
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Figura 5.7. Variacion del ds; de la fase dispersa a diferentes condiciones de operacion del reactor (rpm, vvm'y

biomasa, fraccién idnica) con 5 g/L de biomasa constante a) 5%, b) 12.5 %, c) 20% de fraccién idnica
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Figura 5.8. Didmetro promedio de gota Sauter, ds», obtenidos a diferentes condiciones de operacion del
reactor, manteniendo la fraccién de fase dispersa constante (20%) y variando la concentracion celular: a) 0O,

b)25yc)5gu/lL
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Variables de operacién

X1 = rpm

o0 X2 = wvvm

0.40 X3 = fraccion ionica
X4 = Biomasa

a R #\,AB'

Figura 5.9. Variables mas importantes que influyen en el ds, de la fase dispersa, segin el cuadro de Pareto

En el cuadro de Pareto (Figura 5.9) se observa que las variables mas importantes que

influyen en el dz. de la fase dispersa en el reactor son la agitacion y la concentracion celular.

Para estimar los coeficientes volumétricos de transferencia de masa en el reactor a
diferentes condiciones de operacion para sustrato y producto (KsA's y KpA’s), se tomaron
los valores mas bajos de Ksy Kp obtenidos en la Celda de Lewis (8.06 x10® para sustrato y
1.62 x 10® m/s para producto) con el fin de obtener las tasas de transferencia de sustrato y
producto mas bajas que se pudieran presentar en el biorreactor y se multiplicaron con las
areas volumétricas obtenidas a partir del ds> promedio de gota de la fraccion ionica a las
diferentes condiciones de operacién del biorreactor, estas areas estuvieron en un intervalo
de 13972 a 83353 m™.

En las Figuras 5.10 y 5.11 se muestran los coeficientes volumétricos de transferencia
de masa para sustrato (KsA) obtenidos a las diferentes condiciones de operacion, sin
biomasa e incrementando la fraccion dispersa. Mientras que las Figuras 5.12 y 5.13 los

(KpA) a las mismas condiciones para producto.
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Figura 5.10. KsA obtenidos a diferentes condiciones de operacion del reactor, sin biomasa y variando la

fraccion idnica: a) 5, b) 12.5y ¢c) 20 %
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Figura 5.11. KsA obtenidos a diferentes condiciones de operacion del reactor, manteniendo la fraccion ionica

constante 20% y variando la concentracion celular: a) 0, b) 2.5y ¢) 5 gu/L
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Figura 5.12. KpA obtenidos a diferentes condiciones de operacion del reactor, sin biomasa y variando la
fraccion iénica: a) 5, b) 12.5y c) 20 %
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Figura 5.13. KpA obtenidos a diferentes condiciones de operacion del reactor, manteniendo la fraccion iénica

constante 20% y variando la concentracion celular: a) 0, b) 2.5y ¢) 5 gu/L
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Como se observa en las cuatro figuras anteriores, el comportamiento de los
coeficientes volumétricos de transferencia de masa para sustrato y producto, fueron muy
similares y se vieron modificados principalmente por la fraccion idnica. Esto se corrobora
con el cuadro de Pareto, donde se muestra que la condicién de operacién que influy6 en los
coeficientes volumétricos de transferencia de masa de sustrato y producto fue la fraccién
dispersa, mientras que las otras tres generaron un efecto muy bajo (Figura 5.14). Este
resultado pudo deberse a que al incrementar la fraccion idnica, no disminuye el didmetro de
gota como se explica en los resultados de ds», pero si aumenta la cantidad de éstas, por lo
tanto se incrementa el area volumétrica de transferencia de masa. Cabe mencionar que los
coeficientes de transferencia de masa (Ks y Kp) son demasiado pequefios en comparacion
con el (A) la cual esta en funcion de la fraccion dispersa. Por otro lado Srivastava y col.
(2000) mencionan que el area (A) de transferencia de masa puede ser modificada
disminuyendo el tamafio de gota por medio de la agitacion, esta es una estrategia muy
usada cuando se presenta limitacion por transferencia de masa, sin embargo para proceso a
gran escala esto requiere alto consumo de energia y por lo tanto el proceso se hace costoso.
Lye y Stuckey (1996) proponen el uso de surfactantes para pre-dispersar la fase no acuosa
antes de adicionarla a la fase dispersa, obteniendo con esto tamarios de gota en el orden de

magnitud de micrdmetros o menores.

100 Variables de operacion 100
040 Xl gzg
0.0 = rom .
0.ro p g;g
0.E0 _ |
0.0 X2 = vwm 050
0.40 .. 0.40
030 X3 = fraccion e
o — . L
0.0 X4 = biomasa 000 -
P & W & ¥
Sustrato Producto

Figura 5.14. Cuadro de Pareto variables de operacién mas importantes que influyen en los coeficientes

volumétricos de trasferencia de masa (KLA) para sustrato y producto

Comparando los coeficientes de volumétricos de transferencia de sustrato y

producto se observa que los coeficientes de transferencia de sustrato se encuentran entre los
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valores de 162-2470 ht, mientras que para los de producto fueron de 32 a 499 h’. Esta
diferencia se debe a las propiedades fisicoquimicas de los compuestos, como son: los
coeficientes de particion entre la fase acuosa y la idnica (hay este tipo de limitacién; como
mejorarlo) , asi como la diferencia de difusividades entre sustrato y producto, sin embargo
esta diferencia de coeficentes de transferencia de masa no son un problema limitante en la
bioconversion debido a que las concentraciones de inhibicion por sustrato y producto son
de 2y 4 g/L respectivamente por lo tanto no se puede producir méas de lo que consume.

5.3 Coeficientes volumétricos de transferencia de masa para O

Estudios reportados han mostrado que la tasas de transferencia de oxigeno son muy
importantes y a veces limitantes aun en biorreactores tipo tanque agitado en muchos
procesos biotecnoldgicos (Daugulis, 1997). Por esta razén se estudiaron los coeficientes
volumetricos de transferencia de masa para oxigeno (Kra) a las diferentes condiciones de

operacion (agitacion, aireacion, fraccion idnica y biomasa) en el biorreactor.

En la Figura 5.15 se muestran los valores de Kia obtenidos a las diferentes
condiciones de operacidn sin adicionar biomasa y variando la fraccién dispersa. En general
para los reactores tipo tanque agitado el factor mas importante que influye en la
transferencia de masa de oxigeno es la agitacion y lo mismo ocurre para este sistema.
También se observa, que la presencia de fraccion dispersa no presentdé un aumento en los
KLa de oxigeno. Para un sistema similar, Torres-Martinez y col. (2009) encontraron que la
adicion de la fraccidon dispersa disminuyd los coeficientes de transferencia de oxigeno.
Comparando estos resultados con los obtenidos en este trabajo, los 6rdenes de magnitud de
Kia son similares, excepto para la fraccion dispersa al 5%. Nielsen y col. (2003)
encontraron que en un sistema trifasico agua-aire-hexano, la adicion de esta Gltima fase
dispersa disminuia los Kra de oxigeno y estos valores se encuentran muy cercanos a los

obtenidos en este trabajo.

En la Figura 5.16 se muestran las mismas condiciones de operacion, variando la

concentracion de biomasa y manteniendo la fraccién dispersa constante a 20%.
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Figura 5.15. K a de oxigeno a diferentes condiciones de operacién sin biomasa y variando la fraccion dispersa
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Figura 5.16. K a a diferentes condiciones de operacion manteniendo la fraccidn dispersa constante 20 % y

variando la concentracién celular: a) 0, b) 2.5y c) 5 go/L
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La adicion de biomasa al sistema gener6 un incremento de 50 unidades en el valor de

Kra de oxigeno, teniendo un efecto mayor que la fraccion dispersa. Probablemente a que la

biomasa, disminuyd la tension superficial y evitando la coalescencia de las burbujas de aire,

provocando una menor resistencia de transferencia de oxigeno al medio. Aldric y col. (2009)

en un biorreactor de particion de dos fases para un sistema agua-aceite de silicon, encontraron

que la biomasa esté asociada a un efecto surfactante en fenémenos de transferencia de masa

gas-liquido, concluyendo que la presencia de biomasa afecta la coalescencia de la fase

dispersa.

Una vez obtenidos los valores experimentalmente para Ki.a de oxigeno, se uso una

correlacién empirica propuesta por Nielsen y col. (2003) que relaciona el coeficiente de

transferencia de oxigeno con las condiciones de operacidn para biorreactores de tres fases.

En la Figura 5.17 muestran los valores experimentales contra los estimados por el modelo.

250 A

200 -

150 A

100 -

KLa (1/h)mod

50 -

R2=0.7104

50

100 150
KLa (1/h) experimental

Figura 5.17. Valores experimentales de Kia versus estimados (#) a partir de una correlacién empirica

propuesta por Nielsen y col. (2003) para un biorreactor de particion de tres fases
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Se obtuvo un coeficiente de correlacion lineal de 0.71. Esta correlacion no incluye
la presencia de la biomasa como una fase adicional, mientras que para este trabajo la

presencia de biomasa represent6 un factor importante que afect6 el K.a de Oo.

En la tabla 5.3 se presenta una comparacion de estos resultados con otros trabajos

que han empleado esta correlacion para sistemas trifasicos.

Tabla 5.3. Comparacion de los coeficientes del modelo para la estimacién de K a de Oz en sistemas trifasicos

propuesta por Nielsen y col. (2003).

Nielsen y col., ] Torres-Martinez y Este trabajo
o Melgarejo, 2007.
Coeficientes 2003 col., 2009 [MeBuPyrr][BTA]
[BMIM][PFs] )

(n-hexadecano) [MeBuPyrr][BTA] Con biomasa

B 0.31 0.817 0.815 0.497

X 0.70 0.756 0.636 0.349

) 1.70 2.214 2.651 0.283

a 650 0.067 6.88x1073 708

Moo-Young y Blanch (1981) proponen que en medios de una sola fase dispersa los
valores de a y S para sistemas coalescentes son de 0.7 y 0.3, respectivamente. Mientras que
para no coalescentes son de 0.4 y 0.5, respectivamente. Se sugiere replantear nuevos
coeficientes para sistemas trifasicos con estdndares coalescentes y no coalescentes
empleando esta correlacién empirica, esta correlacion podria ser usada en escalamiento

para predecir coeficientes de transferencia de oxigeno a diferentes escalas.

5.4 Tasa de consumo de Oxigeno del biocatalizador

La tasa de consumo de oxigeno se estimé en condiciones de mantenimiento celular
y en condiciones de reaccion a concentraciones de: [S] = 0.5 gs/L y [Biomasa] = 3 gu/L.
Estos experimentos se realizaron Unicamente en fase acuosa, con el fin de estimar las tasas
mas altas que se pudieran obtener en el reactor y para eliminar otros fenomenos que
pudieran afectar la tasa de consumo (mezclado, transferencia de masa). Se realizaron por

triplicado partiendo del segundo dia de cosecha de las células.
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La Figura 5.18 muestra los resultados de las tasas de consumo para mantenimiento
celular (sin reaccion) y en la bioconversion (con reaccion) a una concentracion de sustrato
de 0.5 gs/L.

0.60 -
0.50 ~

0.40 - I

0.30 ~

[02] g/Lh

0.20 ~

0.10 A

0.00

O Sin reaccion

@ Con reaccioén

Figura 5.18. Tasa de consumo de O, a una concentracion celular de 3 gu/L en fase acuosa

Se observé un incremento en la tasa de consumo de oxigeno (20 £ 0.8 %) cuando se
adiciono6 un pulso de sustrato para llevar a cabo la bioconversion (0.5 gs/L) para llevar a
cabo la bioconversién de éste sustrato a producto. En estos experimentos se generaron los
siguientes valores promedio: para mantenimiento de 0.40 + 0.03 para reaccién fue 0.5 +
0.05 g L't h'l. También se observé que al cuarto dia de reaccion, el biocatalizador conservo
la misma tasa de consumo de mantenimiento mas no asi la de reaccién ya que s6lo presentd
un incremento del 9 %. Baldwin y Woodley (2006) reportan que esta cepa presenta una
pérdida de actividad enzimatica a las 450 horas de reaccién; sin embargo, no reportan datos

sobre su conservacion.

La tasa especifica de consumo de oxigeno se estimd dividiendo la tasa de consumo

de O2 sobre la concentracion celular empleada, como se indica en la ecuacion (5.4.1):

R, = 0.59L°h2 (5.4.1)
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0.5 902

r,=  Lh —0.166 92 (5.4.2)
3% gph
L

Es dificil comparar estos resultados con otros reportados en la literatura, debido a
los diferentes sistemas geométricos empleados, asi como las técnicas con las que se midid
la tasa de consumo de oxigeno. Sin embargo, todos se encuentran en un orden de magnitud
similar. Los valores obtenidos en este trabajo son mas bajos a los que se reportan,
probablemente esto se debe a que por ser una cepa modificada genéticamente podria
disminuir la expresion de la enzima CHMO en la Tabla 5.4 muestra la comparacion de los
resultados de este trabajo con los reportados, para facilitar el anlisis de los resultados se
transformaron de go, L' ht a mmol Lt ht,

_0_5902[ mol j 0.015M°! (1000mmo|

- mmolO?
o2 Lh | 3290, Lh {  1mol

Lh

):15.62

Tabla 5.4. Comparacion de tasas de consumo de oxigeno con los reportados en la literatura

R
Trabajo 02 Condiciones

(mmol goz2 L1 h?)

Doig y col. (2002) 38 Micro pozos de 2 mL aereacion superficial, 1000 rpmy 5 g, L™

Este trabajo 15.62 Reactor de 20 mL, agitacion constante y aireacion por difusor y 3 gs L

5.5 Tasa de consumo de sustrato por el biocatalizador

Doig y col. (2001) reportan problemas de inhibicion por sustrato y producto para
esta reaccion. Por lo que se estudié la tasa de consumo de sustrato en fase acuosa a
diferentes concentraciones de sustrato (0 a2 gs L™*) y 3 g» L™ de biomasa, para encontrar en
que concentracion de sustrato se encuentra la tasa de consumo maxima de éste por el

biocatalizador.
La figura 5.19 muestra el comportamiento de la tasa de consumo de sustrato a

diferentes concentraciones de éste y los estimados por el modelo modificado propuesto por

Aibay col. (1968) (Ver (4.8.1)). Se usé una regresion no lineal con el algoritmo Levenberg-
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Marquardt y el software NCSS 2007. Las tasas de consumo de sustrato se estimaron a partir
de las tasas de formacion de producto empleando el rendimiento estequiométrico entre
sustrato y producto. EI modelo present6 un coeficiente de correlacion (R? = 0.84) y la tasa

maxima de consumo de sustrato se obtuvo a una concentracion de 0.3 gs L™ de sustrato

que fue de 0.093 gs L™ h™.

0.1 - -
* ¢ Rs experimentales
—— Rs calculadas
0.08 -
—_ *
i 0.06 .
(=]
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£ 0.04
: *
*
0.02
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o T T T T T T T T T 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2 1.4 1.6 1.8 2
[S]g/L

Figura 5.19. Tasa de consumo de sustrato experimental y estimada por el modelo modificado de Aiba y col.
(1968) en funcion de la concentracion de sustrato.

La tasa especifica de consumo de sustrato se calculo dividiendo la R, entre los gramos de

biomasa, 3 g L.

g
0.093 ==
= s _ Lh_ggg %
°* [Biomsa] 3g,/L g,h

En la tabla 5.5 se muestra la tasa de consumo de sustrato y los parametros cinéticos

estimados por el modelo.

Tabla 5.5. Resultados experimentales y estimados por el modelo modificado de Aiba y col. (1968) de la cinética de

consumo de sustrato

Valores rs (9s/gsh) R (gs/Lh) Ki (gs/L) Ks (gs/L)
Experimentales 0.031 0.093 -- --
Estimados 0.030 0.084 3.1 0.045
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Comparando estos resultados con los obtenidos por Baldwin y Woodley (2006)
para el mismo biocatalizador (Tabla 5.6), se observa que en este trabajo las tasas de
consumo de sustrato son demasiado bajas, probablemente debido a una pérdida de
expresion de la célula sobre la enzima CHMO y/o la diferencia en el medio de crecimiento

usado.

Tabla 5.6. Comparacion de tasas especificas de consumo de sustrato con los reportados en la literatura.

Trabajo I's (9s/gbh) Condiciones

Baldwin y Woodley (2006) 0.65 Matraz de 1L, 200 mL, 200 rpm, 37 °Cy 2 gp L*

. Rector 20 mL, agitacién constante y aireacion por
Este trabajo 0.031

difusor con 3 gy L?

5.6 Determinacion de los tiempos caracteristicos de los mecanismos estudiados

5.6.1 Tiempo caracteristico de mezclado (zm)

El tiempo de mezclado se defini6 como el transcurrido desde la adicion de la
alicuota hasta que el reactor alcanz6 el 95 % de homogeneidad en funcién de un pH inicial

a uno final.

Dando como unidades de tiempo (s), por lo tanto se considera para éste como:
(5.6.1.1)

= Tm
Los tiempos de mezclado obtenidos para el sistema trifasico (agua-liquido ionico-

gas) estuvieron en un intervalo de tiempo que fueron de 4 a 6 segundos.

Entonces:

7, =4-06s

5.6.2 Tiempo caracteristico derivado del coeficiente de transferencia de sustrato (zxsa)

Los coeficientes de transferencia de masa se definen como una velocidad de

transferencia de masa por unidad de volumen:
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2
m(m 4
KLA[=]( SJHS
s\m
Para representar los tiempos caracteristicos de los mecanismos de transferencia de

masa en unidades de tiempo se obtuvo la inversa de los KsA de sustrato.

Ten= (5.6.2.2)

El intervalo de los valores minimos de los coeficientes de transferencia de masa
para sustrato obtenidos en s * (Figuras 5.10 y 5.11) para 2404 y 392 h'* fueron de 0.66 a
0.045 s, respectivamente. Por lo tanto, los tiempos caracteristicos para los coeficientes de

transferencia de masa de sustrato son:

11
-t 149
AT KA 0.665
11

-t -~ 2222
AT K AT 0.045

Finalmente, el intervalo de los tiempos caracteristicos fue:

Ty =149 -22.225

5.6.3 Tiempo caracteristico derivado del coeficiente de transferencia de producto (zkpa)

Los tiempos caracteristicos se calcularon de forma similar a los tiempos
caracteristicos para los coeficientes de transferencia de masa para sustrato. Donde el
intervalo de los valores minimos de los coeficientes de transferencia de masa para producto
obtenidos en s (Figuras 5.12 y 5.13) para 406 y 81 h fue de 0.13 a 0.022 s7,
respectivamente.

El calculo de los tiempos caracteristicos para los coeficientes de transferencia de masa de

producto son:
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El intervalo de los tiempos caracteristicos para los coeficientes de transferencia de

producto es:

Ty o =7.40-44.135

5.6.4 Tiempo caracteristico derivado del coeficiente volumétrico de transferencia de

oxigeno (rkLa)

De forma similar para los coeficientes de transferencia de masa para oxigeno, el
intervalo de los valores minimos de los coeficientes de transferencia de masa para oxigeno
obtenidos en s ! (Figuras 5.15 y 5.16) para 275 y 28 h fueron de 0.076 a 0.0077 s¥,

respectivamente.

El célculo de los tiempos caracteristicos para los coeficientes de transferencia de masa de

oxigeno son:
S S ST
< Ka 0.076s
! L =128.57s

Tk La = =
K,a 0.0077s

El intervalo de los tiempos caracteristicos para los coeficientes de transferencia de

oxigeno es:

7y . =13.00-128.57s
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5.6.5 Tiempo caracteristico derivado de la tasa de consumo de O2 (tcy,, )

El tiempo caracteristico para el mecanismo de la tasa de consumo de oxigeno se
estim6 como la concentracion maxima de saturacion presente en el biorreactor sobre la tasa
especifica de consumo de oxigeno, dando como resultado unidades de tiempo:

O *

Ty = 10,"] (5.6.5.1)
"o T R
2
Donde:

7y, €s el tiempo caracteristico de consumo de oxigeno por el biocatalizador
2

[O2*] es la concentracion inicial de saturacion de oxigeno en el biorreactor

R, es latasa de consumo de oxigeno por el catalizador

El tiempo caracteristico es:

__[0,4_00072g,,/L
Y R, 0.5g,,/Lh

=0.0144h =51.84s

5.6.6 Tiempo caracteristico derivado de la tasa de consumo de sustrato (z,,_ )

A partir de la tasa de consumo de sustrato se estimé el tiempo caracteristico para
este mecanismo, se definié como: la concentracion maxima o inicial de sustrato presente el

en el biorreactor sobre la tasa de consumo de sustrato:

SO
Tys = [‘Ji’ ]

(5.6.6.1)

S

Donde:

Ty €S el tiempo caracteristico de consumo de sustrato por el biocatalizador

[So] es la concentracion inicial sustrato en la fase acuosa en el reactor

R, es latasa de consumo de sustrato por el catalizador

El tiempo caracteristico es:

_[5]1_ 03g,/L

Ty = =3.22h =11612.90s
R,  0.093g,/Lh

S
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5.6.7 Resumen de los tiempos caracteristicos obtenidos del analisis de régimen

Finalmente, una vez realizado el analisis de régimen estudiando los seis
mecanismos propuestos como posibles fendbmenos que pudieran ser limitantes de la
biorreaccion desarrollada en un biorreactor de particion de tres fases, en la Tabla 5.7 se
muestran los mecanismos estudiados, el andlisis dimensional para obtener los tiempos

caracteristicos de estos mecanismos asi como la forma en que fueron definidos.

Tabla 5.7. Tiempos caracteristicos de los mecanismos estudiados en el analisis de régimen de un biorreactor

de particion de tres fases

Mecanismo de mezclado

Mecanismo Definicion Unidades 1 (S)
Tiempo de mezclado tm S 4-6
Mecanismos de transferencia de masa
Coeficientes volumétricos de 1 1
transferencia de sustrato KA st 1.49-22.22
Coeficientes volumétricos de 1 1
transferencia de producto KA st 740-44.13
- ;. = 1
Coeficientes vqlume:\trlcos de i 13- 128,57
transferencia oxigeno K.a gt
Parametros de bioconversion
) [O*] doo/L
Consumo de oxigeno R, 9o, /L-5 51.84
5.1 gs/L
Consumo de sustrato 11612.90
R, gs/L-s

5.7 Determinacion de la etapa limitante del sistema

En la tabla 5.7 se observa que el mecanismo que tiene el tiempo caracteristico mas
grande es el de la tasa de consumo de sustrato en aproximadamente dos Ordenes de
magnitud, lo cual significa que el proceso esta limitado por reaccion y no por las
condiciones de operacion del reactor. De acuerdo a los datos reportados con la misma cepa,
la tasa especifica de consumo de sustrato (ver Tabla 5.6) es casi 21 veces menor que la

reportada por Baldwin y Woodley (2006) posiblemente debido al medio de cultivo
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empleado para crecer la cepa, tomando en cuenta estos datos el proceso estaria limitado
solo en un orden de magnitud. Otra alternativa es aumentar la cantidad de biocatalizador;
sin embargo, un analisis de sensibilidad realizado por Law y col. (2006) también con la
misma cepa, demostré que al aumentar la cantidad de biocatalizador el transporte de
oxigeno se vuelve la etapa limitante. Esto concuerda con los datos obtenidos en este trabajo
al analizar los tiempos caracteristicos de la tasa de transferencia de masa y la tasa de
consumo de oxigeno. Se observa que el tiempo caracteristico de este Gltimo parametro se
encuentra dentro de los tiempos caracteristicos de la tasa de transferencia de oxigeno, esto

podria provocar una deficiencia en la transferencia de oxigeno al biocatalizador.

Comparando este analisis de régimen con la literatura, Oosterhius (1984) realizé un
analisis de régimen para la produccién de acido gluconico en un escalamiento descendente
de 25 m® y encontr6 que los tiempos caracteristicos de transferencia de oxigeno, el tiempo
de circulacién de liquido y la tasa de consumo de oxigeno por el biocatalizador se
encontraban en el mismo orden de magnitud, dando como resultado posibles limitaciones y

gradientes de oxigeno dentro del biorreactor.
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6. CONCLUSIONES

En el andlisis de régimen en un biorreactor de particion de tres fases mediante la
comparacion de los tiempos caracteristicos de los mecanismos estudiados se observaron
diferentes magnitudes, estos resultados presuponen que dichos mecanismos tienen

diferentes tasas de cambio o transicion en el proceso.

El mezclado presentd el tiempo caracteristico mas corto (4-6 s), mientras que para
el mecanismo de la tasa de consumo de sustrato se observé el tiempo mas largo (11612 s)
siendo este la etapa limitante del proceso, para futuros estudios se requiere un
biocatalizador més activo. Este resultado permite observar que el biorreactor de particion
estudiado utilizando un liquido i6nico presentd un buen desempefio con respecto a los

requerimientos de suministro de sustrato para la bioconversion estudiada.

Por otro lado comparando los tiempos caracteristicos de los mecanismos de
transporte (13-128.57 s) y consumo de oxigeno (54.21 s) estos se encuentran en el mismo
orden de magnitud, lo que implica que la transferencia de oxigeno pudiera ser una etapa
limitante del proceso tomando como criterio el coeficiente volumétrico de transferencia
de O2. Por lo tanto, es importante encontrar las condiciones de operacién del reactor que

mantenga un suministro de oxigeno adecuado al biocatalizador.

La identificacion del mecanismo limitante de la bioconversion desarrollada en este
trabajo no solamente generd informacion importante para el mejor desempefio de este tipo
de biorreactor en la produccion de lactonas en reacciones del tipo Baeyer-Villiger, si no
también promete en futuros trabajos ser un criterio para el escalamiento descendente en ésta

clase de reactores.

El analisis de régimen, mediante los tiempos caracteristicos permitio la
clasificacion cualitativa y cuantitativa de los diferentes mecanismos que intervienen y
pueden limitar la bioconversion llevado a cabo en un biorreactor de particién de tres

fases.
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7. RECOMENDACIONES

Debido a que la tasa de consumo de sustrato presento el tiempo caracteristico mas
largo en comparacion con los otros mecanismos estudiados, resultando la etapa limitante

del proceso, se hacen las siguientes recomendaciones:

1. Propagar el in6culo en medio rico para mejorar el proceso de induccion de la
enzima CHMO.

2. Estudiar el efecto del incremento de la concentracion del biocatalizador en el
medio de reaccion.

3. Solicitar a la coleccion del “University College London” la nueva cepa de E.coli

que es 10 veces mas activa.

Teniendo en mente que al incrementar la productividad del catalizador, el consumo
de oxigeno ser4& mayor, es necesario obtener tasas de transferencia de oxigeno mas

elevadas, es decir incrementar el K a para evitar ausencia de éste en la bioconversion.

Se sugiere realizar un andlisis dimensional, para obtener una correlacion que
involucre las condiciones de operacién manejadas en este sistema, con el fin de obtener un
mejor ajuste y una prediccion méas exacta de los coeficientes de transferencia de masa para

O2 en funcidn de las condiciones de operacion del biorreactor.
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ANEXOS

ANEXO I Curva de calibracion para la cuantificacion de biomasa

Con la densidad optica y el peso seco se obtuvo una curva de calibracion de
biomasa (gw/L) Vs densidad a 650 nm, con un coeficiente de correlacion de R?=0.9927. La
curva se empled para determinar la concentracion celular (gu/L) en las fermentaciones, los

experimentos de hidrodinamica en el reactor y las biotransformaciones.

0.9

0.8 y=1.0044x + 0.1998
R? =0.9927

0.6

0.5

0.4

Abs a 650 nm

0.3
0.2

0.1

O T T T T T T 1
0 0.1 0.2 0.3 04 0.5 0.6 0.7

[Biomasa] g/L

Figura Al.1. Curva de calibracion para la estimacion de la concentracién de biomasa en peso seco

ANEXO Il Curva de calibracion para estimar la concentracion de sustrato y producto

De cada muestra a analizar se inyect6 un microlitro al cromatografo de gases XL
(Perkin-Elmer, Norwalk, CT) con una columna Cylosilb (30 m 0.32 mm) (Aligent,
Technologies, USA). La concentracion de sustrato y producto fue estimada a partir de una

curva de calibracién. Para las curvas de calibracion se usaron como sustrato
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biciclo[3.2.0]hept-2-en-6-ona y como producto (1S,5R)-2-oxabiciclo[3.3.0]oct-6-en-3-ona
(en un intervalo de concentraciones de 0-2.0 g/L). El método cromatogréfico consistié en
un tiempo de retenciéon de 3.7 min y 3.95 min para los sustratos (estéreo isomeros) y 8.5
minutos para producto, se emple6 un puerto de inyeccién, FID a 250°C, la temperatura en
el horno fue la siguiente: T inicial 100°C por 1 minuto, rampa 10°C/min hasta 150°C,

mantener a 150°C por 3 minutos. Se usé N2 como gas acarreador a un flujo de 5 mL/min.

Se obtuvieron dos correlaciones lineales, y con éstas se estimaron las concentraciones
de extraccion en la Celda de Lewis. Los valores de los coeficientes de regresion fueron de

0.961 y 0.99 para sustrato y producto, respectivamente.

25000000 - y = 1E+07x
—e— Sustrato R*=0.9918
20000000 A —=— Producto
—— Lineal (Producto)
» 15000000 —— Lineal (Sustrato)
(48]
:7:) y = 6E+06x
10000000 - 2 0.9612
5000000 -
0 T 1
0 0.5 1 15 2
o/L

Figura All.1. Curvas de calibracion para sustrato y producto

ANEXO Il Estabilidad del [MeBuPyrr][BTA] en funcion del NaOHy T

Se estudid la estabilidad del liquido idnico en contacto con el NaOH vy la
temperatura, ya que el método para determinar el tiempo de mezclado podia desnaturalizarlo, asi

como la extraccion de sustrato y producto a altas temperaturas.
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Los resultados obtenidos en la estabilidad del liquido idnico en funcion de la interaccion entre el
pH y la temperatura mostraron que la combinacion de estos dos factores a 100 °C descompone el
liquido idnico, mientras que a temperatura ambiente no se observo un dafio aparente. Los blancos
no presentaron alteracion en ninguna de las temperaturas manejadas.

Se hace la consideracion que al adicionar el pulso de NaOH 2M 80 pL en la
medicién del tiempo de mezclado en el reactor, el mezclado es tan rapido que el NaOH
reacciona con la fase acuosa sin afectar o dafiar a la fase dispersa.

a)

b)

Figura Alll.1. 200 pL de [MeBuPyrr] [BTA] con 600 uL de 3M NaOH: a) temperatura ambiente 25 °C, b)
100 ° C y c) Blancos: 200 L de Liquido i6nico con 600 uL de agua destilada a 25y 100 °C.
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ANEXO IV Determinacion del tiempo de respuesta del electrodo de pH

El tiempo de respuesta (trpn) se estimd partiendo del criterio del tiempo
caracteristico el cual es el tiempo en que un mecanismo en un proceso alcanza en 63.2 % de

transicion.

Y se estimO para saber si el tiempo de mezclado no era de la misma magnitud que
del tiempo de respuesta, ya que de ser asi, no se tendrian datos confiables del tiempo de
mezclado. La Figura AIV.1 Muestra los resultados obtenidos del tiempo de respuesta del
electrodo, partiendo de un pH inicial de 4 a uno final de 7. Se emplearon amortiguadores

estandar a 30°C.

63% de transicién

3 T T T T T T T T T T T T T T 1

0 2 4 6 8§ 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30

tiempo (s)

Figura AlV.1. Tiempo de respuesta del electrodo de pH, considerado como el tiempo que tarda en llegar al
63.2% de transicion deunpH de 4 a 7.

El tiempo de respuesta se estimo partiendo de regresiones lineales de cada
repeticion en el intervalo de tiempo donde se encontré el 63.2 % de transicion. A partir de
las ecuaciones lineales, se obtuvieron t. de cada repeticion y se promediaron. El trpn
calculado fue de 4.83 + 0.84 segundos. (Figura AlV.2).
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Figura AIV.2 Intervalos de tiempo donde se encontré el 63.2 % de transicion de un pH de 4 a 7, para estimar

el tiempo de respuesta del electrodo de pH.

ANEXO V Tiempo de respuesta del electrodo de oxigeno

La curva se realiz6 con el electrodo en una solucion sin oxigeno y se paso a una
solucion saturada al 100 %, el tiempo de respuesta se consideré como el tiempo que tardd
el electrodo en llegar al 63.2 % de la saturacion, la medicion del tiempo de respuesta se
hizo por triplicado (Figura AV.1).

Se consideraron los puntos donde se interceptaba el tiempo de respuesta (20 a25s) y

se realizd una regresion lineal para obtener una ecuacion que estimara el 63.2 % de

saturacion, dando un tiempo de respuesta del electrodo de 23.46 s. (Figura AV.2).
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Figura AV.1 Tiempo que tardo el electrodo en pasar de una concentracion de una solucién de 0 a 100 % de

oxigeno, para estimar el tiempo de respuesta
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Figura AV.2. Tiempos donde se encontr6 el 63.2 % de saturacion de oxigeno del electrodo, con esta grafica se

estimo el tiempo de respuesta
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ANEXO VI Estimacion de Pg/V en el biorreactor

Se estimd la potencia (P) en el reactor en vacio a las tres velocidades de agitacion

estudiadas y se midi6 la potencia gaseada (Pg) a las diferentes condiciones de operacion del

disefio experimental, finalmente la potencia real fue estimada a partir de la diferencia de Pg-

P. En la Tabla AVI.1 se muestran las potencias obtenidas por unidad de volumen.

Tabla AV1.1. Potencias gaseadas por unidad de volumen obtenidas a las diferentes condiciones de operacion en

el biorreactor

rpm vwm (0] X (g/L) I (Amp) E (V) Pg-P (W) | Pg/V (W/m3)
1000 0.5 0.2 0 1.4 11.33 8.57 12241.11
700 0.75 0.125 5 1.02 8.3 3.30 4707.86
700 0.75 0.125 0 0.95 8.15 2.57 3674.29
700 0.75 0.125 25 1.29 11.17 9.24 13198.29
1000 1 0.05 0 1.29 11.17 7.12 10165.82
1000 0.75 0.125 25 1.23 11.14 6.41 9155.68
700 0.75 0.125 25 0.94 8.11 245 3504.14
400 1 0.05 5 0.73 5.25 0.83 1189.29
700 0.75 0.2 25 1 8.25 3.08 4399.29
400 0.5 0.2 5 0.75 5.25 0.94 1339.29
400 1 0.2 0 0.95 8.15 4.74 6775.00
400 0.75 0.125 25 0.67 5.12 0.43 614.86
400 0.5 0.05 0 0.7 511 0.58 824.29
700 0.5 0.125 25 0.98 8.2 2.87 4093.57
700 0.75 0.125 25 0.93 8.132 2.39 3417.51
1000 0.5 0.05 5 1.3 115 7.66 10938.25
1000 1 0.2 5 1.32 11.33 7.66 10946.25
700 0.75 0.05 25 1 8 2.83 4042.14
700 1 0.125 2.5 1 8.3 3.13 4470.71
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ANEXO VII Velocidades superficiales de las fases idnica y acuosa en la celda de Lewis

Velocidades superficiales de las fases acuosa e ionica obtenidas en la celda de

Lewis modificada por medio del disefio de una particula a diferentes velocidades de

agitacion en las fases.
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Figura A.VII.1. Velocidades superficiales de la fase acuosa a diferentes velocidades de agitacion de las
fases acuosa-iénica en la celda de Lewis de modificada
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Figura A.VI1.2. Velocidades superficiales de la fase i6nica a diferentes velocidades de agitacion de las
fases acuosa-idnica en la celda de Lewis de modificada.
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