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RESUMEN

En este trabajo se realiza el estudio de transferele momento y masa en ausencia de
reaccion en un biorreactor de particibn de treesfason el objetivo de utilizar esta
informacion para realizar un escalamiento descdadéasado en criterios de similitud
geomeétrica y el métodode Buckingham. Primero, se estudia el biorreai#olL, se describe
el comportamiento hidrodinamico y de transferemligianasa mediante el uso de dindmica de
fluidos computacionales (CFD) para la generacionaleres para los coeficientes globales de
transferencia de oxigeno, los cuales van de 190ah?1y los coeficientes globales de
transferencia de sustrato y producto que estae &r-2174 y 4-411°h respectivamente.
Estos coeficientes se encontraron en el mismo oddemagnitud que los reportados en
estudios experimentales para el mismo sistemaateshccion. Posteriormente se realiza un
escalamiento descendente del biorreactor de 1rilaoureactor de 100 mL.

El sistema de 100 mL fue construido utilizanddecios de similitud geométrica, y fue
operado con condiciones de operacién obtenidas uporcriterio basado en similitud
hidrodinamica utilizando una relacion consumo deepaa con aire por unidad de volumen
(P/V) constante, que utilizd el nUmero de poteridjay el nimero de aeracion.NEstos
criterios de similitud hidrodinamicg P/V constantegpara el escalamiento se corroboraron
realizando simulaciones de CDF utilizando COMSOLUtMphysics 3.4a. El primer paso fue
observar si ambos biorreactores (1L y 100 mL) nebee) velocidades locales similares, para
asi realizar un estudio de transferencia de masaxideno de la fase gaseosa a la acuosa
mediante la obtencion del coeficiente de transfe@aede oxigenok{(a). Las simulaciones
hidrodinamicas y de transferencia de masa fueronlases en ambos biorreactores. Asi
también, los valores obtenidos ki@ mediante CFD para los dos biorreactores se conguarar
con los obtenidos mediante experimentos por el doetiinamico. Los valores dega fueron

similares con las dos aproximaciones, lo cual sagmgue el escalamiento descendente
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mediante los criterios establecidos puede serzatib con confianza bajo condiciones de

reaccion en un estudio futuro.
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CAPITULO 1
ANTECEDENTES
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1.1 Reaccion de bioconversion (Biocatalisis)

La biocatalisis se utiliza cada vez mas en la itrédydanto para la reduccion de contaminantes
en el medio ambiente como para ayudar en las detasntesis de moléculas complejas. Los
procesos con biocatalisis ofrecen soluciones atistas a la quimica verde para reducir la
contaminaciéon del medio ambiente causada por digsepsocesos quimicogor ejemplo,
ayuda a la reduccion en el uso de solventes orggiidraves de los bioprocesos en sistemas
acuosos, o disminuyendo el uso de los catalizadoretlicos mediante biocatalizadores
(Pollard y Woodley, 2006).

Un interés particular en el uso de la biocatalkesiscrear nuevas rutas para producir
compuestos quimicos con alto valor agregado, comelesector farmaceéutico donde la
biocatdlisis se utiliza para la produccién de malgs quirales dpticamente puras creando uno
0 mas centros quiralg¢Bollard y Woodley, 2006)No obstante en un proceso biocatalitico el
estudio y entendimiento de los biocatalizadores ccar@lulas o enzimas purificadas, es

esencial en su disefio y optimizacif@ollard y Woodley, 2006)

Debido a la creciente demanda para la producciomaléculas quirales opticamente
puras hay un gran interés en la biocatalisis congoherramienta complementaria a la sintesis
orgénica convenciongDoig et al., 2002)En los ultimos afios se ha venido estudiando las
biotransformaciones redox debido a la regio y est@&specificidad que a menudo se puede
lograr, en la biocatélisis de tipo redox, las em&nBaeyer-Villiger monooxigenasas son
actualmente el foco de atencion, caracterizangoseser dependientes de la nicotinamida
adenina dinucleétido fosfatqNADPH) y oxigeno siendo asi capaces de catalizar la
oxigenacion de tipo nucleofilico caracteristica Baeyer-Villiger y de una amplia gama de

cetonas ciclicafDoig et al., 2002)yer Figura 1.
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Figura 1. Reaccion catalizada por la enzima ciclahena monooxigenasa dependiente del
NADPH y oxigengDoig et al., 2002)

1.2 Reactores de particion de tres fases

La biocatdlisis ofrece ventajas sobre la sintegiarica desde la perspectiva de la quimica
organica e ingenieria. Por ejemplo, con la bidiséga las propiedades finales del metabolito

deseado como su estereoespecificidad, regioesfstifon deseables y mejores, y ademas
este proceso se lleva a cabo bajo condicionespdeacion moderadas, e.g. temperatura
ambiente (Lilly et al., 1990). No obstante, los biorreactores convencionales @qie s
caracterizan por presentar tres fases, liquido,yga&ulas, tienen la desventaja de que los
sustratos y/o productos pueden ser toxicos pareelatas, provocando su inhibicion o hasta

Su muerte.

Para contrarrestar la inhibicion de las célulakerbiorreactores convencionales se ha
seguido las siguientes estrategiBsllard y Woodley, 2006)en una de ellas se remueve el
producto de reaccidéim situ ya que para muchas de la reacciones con biocatalies, la
concentracion alta de producto es limitante teroegfdctos inhibidores o toxicos. La otra fase
sirve como reservorio del sustrato, el cual se sistna hacia las células, para controlar su
efecto inhibitorio o téxico. Actualmente, el sunsitnd controlado de sustrato y la remocién de
productoin situ se lleva a cabo utilizando una fase auxiliar,ual puede ser una resina solida

0 una fase no acuosa, durante la biorread&ofiard y Woodley, 2006).

A los biorreactores convencionales de tres fasesagemas utilizan esta fase auxiliar

u organica se les considera biorreactores decigartde cuatro fases: acuosa-gas-organica-
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células, el cual parece tener un gran potencidhanejora de la productividad de muchos
bioprocesos, la seleccion adecuada de la faseuts@a®s una parte esencial para el éxito de
esta tecnologia de biorreacci@alinowski, 2001).Para simplificar el analisis se considera
gue las células no generan esfuerzos de corteialpies sobre las otras fases, por lo tanto la

resistncia intra e inter particula son despreembl

Los biorreactores de particion de tres fases atilito una fase organica son empleados
en biocatélisis para remover los productos de iaidib selectivos que se encuentran en la fase
acuosaEsta clase de biorreactores ha demostrado seivafgra la degradacion de altos
niveles de contaminantes organicos, utilizandoda eemediacion de aguas, suelos y aire. Por
ejemplo, la fase organica permite disminuir lacarracion de contaminantes que inhiben la

degradacion de tolueno, benceno y xileri@sllins y Daugulis, 1997).

En el disefio de un biorreactor de particion defases se requiere que el sustrato sea
poco soluble en la fase acuosa, pero con una fdatilta en la fase organica. Asi también
se requiere que el producto sea soluble tanto f&séaorganica como en la fase acuhséy
et al., 1990) Por lo anterior la naturaleza fisico-quimica a@ddse organica debe ser optima
para servir como reservorio selectivo del sustyabodel producto. La seleccion de la fase
orgénica se lleva a cabo utilizando valores tedrigo experimentales del punto de ebullicion,
solubilidad en la fase acuosa relacionada con afictente de particion y biocompatibilidad
con las célulagMalinowski, 2001).

1.2.1 Dispersion liquido-liquido

En tanques agitados, la transferencia de masastamsis de dos fases liquido-liquido tiene
como parametro controlante el area de transpoefacial, donde la dispersion de las fases
liquidas (acuosa-organica) en el biorreactor sonidantes en comparacion a las velocidades
de reacciorfChang y Dang, 1986).

La dispersion liquido-liquido se controla con f@éesranecanicagFasano, 2001)En

este caso existe una continua ruptura y coalesteiecia fase organica (gotas) que interactia
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con la acuosa. Eventualmente se alcanza un etpildral dinamico, en donde se genera un

tamafio de gota promedio que se relaciona con &ldiéransporte de masa interfacial, y que

depende de las propiedades fisicas de la faserstispéas condiciones de agitaci@hang y

Dang, 1986)Por ejemplo, el tamafio de gota promedio es fund&fa viscosidad de la fase

organica que esta dispersa en la fase acuosa getstrminado por el nimero de Weber para

un sistema de tanque agitado, de tal forma que odelm semi-tedrico, conteniendo dos

parametros geométricos ajustables, estad dado paueente ecuacion:

2y3
WeszNLfa_

Donde:

dsz: es el tamafio de gota promeftipm™

A: area=] m?

L: longitud caracteristicg] m

We: nimero de Weber

pe: densidad del fluido de la fase contifahKg/m?®
N: tasa de agitacidj] rpm

o: tension interficia[=] N/m

Es energia superficial

E: energia viscosa

(1)

(@)
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1.3 Fase Organica: Liquido ionico

Los liquidos ionicos son sales organicas que perogencomo liquidos a temperaturas menores a
300 ° C, son no volatiles, no inflamables, preseatta polaridad y buena estabilidad quimica y
térmica. Su polaridad es una propiedad que seegita\en reacciones quimicas y bioguimicas, ya
gue pueden disolver un amplio rango de sustamas/endo compuestos organicos polares y no
polares, asi como compuestos inorganicos y polsnéas propiedades fisicas y quimicas de
los ligquidos i6nicos (hidrofobicidad, viscosidadolgridad, inmiscibilidad) pueden ser
modificadas por la alteraciéon del cation y/o aniBsto es importante porque permite disefar
liquidos i6nicos para reacciones especificas, ceomoincrementar la solubilidad del sustrato

o modificar la selectividad de la enzinfgang y Pan, 2005)

Los liquidos i6nicos presentan algunas ventajasresdbs solventes organicos
convencionales (hexano, hexadecano, entre otros) Gampo de la enzimologia, ya que se ha
encontrado que enzimas en presencia de liquidogso®rmmantienen esencialmente su
actividad(Apreotesei et al., 2003Por lo que los liquidos iGnicos pueden ser encldgaomo
la fase dispersa en los biorreactores de partid@itres fases, sustituyendo a los solventes

organicos convencionales en reacciones de biocsidv€Kragl et al., 2002)

En resumen, algunas de las caracteristicas déglados ibnicos como fase organica en la

biocatalisis son:

» Algunas enzimas en presencia de liquido ionico maah su actividad, conservan su
estructura y selectividad hacia ciertos metabolitos

» Su polaridad permite dosificar la concentraciorsdstrato, carbohidratos y aminoacidos,
y asi no inhibir a las células durante la biotramiacion(Kragl et al., 2002)

» Permite recuperan situ al producto en una biotransformacién y asi dismisw efecto de
inhibicion (Kragl et al., 2002)

* Los productos volatiles pueden ser recuperadogyaporacion debido a su alto punto de
ebullicién (Kragl et al., 2002)
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Pfruender et al(2004) demostraron la aplicacion de liquidos i6nicos cofase
organica, y con el objetivo de servir como reseaov@ara el suministro de sustrato y la
extraccion de productin sity, es eficiente en un proceso multifdsico en laesiatde
productos quimicos a partir de células. Los ligsidaicos estudiados fueron 1-n-butil-3-
metilimidazolium hexaflurosfosfato (BMIM[PF6]), BM-bis(trifluormethanosulfonil)imida
y metiltrioctilamonio-[Tf2N] (OMA[Tf2N]), encontrando que el (BMIM[Tf2N]) no pduce
destruccion de la membrana celular, y puede séradd como reservorio del sustrato
teniendo una extraccion de producto adecuada.

1.4 Mini-biorreactores

La técnica de procesamiento a mini-escala es umaarhienta (til para el
entendimiento y la obtencion rapida y eficaz deoslatinéticos de una biotransformacion
especifica, sirviendo como base para el disefioagedzesos. Los mini-biorreactores han sido
estudiados por varios grupos de investigacion taoibjetivo de ser utilizados en el desarrollo
de bioproceso$Betts y Baganz, 2006 Aunado a lo anterior, el uso de mini-biorreagsor
reduce el costo de operacion/investigacion de uerménado proceso debido a que los
experimentos solo requieren minimas cantidadesusigaso, producto y biocatalizador que

usualmente son costos@oig et al., 2002)

Los biorreactores en miniatura han sido utilizados éxito en la investigacion
detallada de fermentaciones microbiar{@stts y Baganz, 2006)Kostov et al.(2001)
presentaron los resultados obtenidos en un mimidzotor con un volumen de operacion de 2
mL. Los resultados mostraron que la fermentaciarirgk-escala es factible, considerando que
los fenbmenos de transferencia de masa son demtéemagnitud a los que se obsergann
sistema de mayor escala; por ejemplo, estos autobdienen que el coeficiente de
transferencia de oxigenk &) en su mini-biorreactor no fue similar al de uarkeactor de 1L.
Lamping et al. (2003jeportan valores dia de 360 F a 1 vwm y 300 rpm empleando el
método dinamico en un mini-biorreactor prototipe ge presenta en la Figura 2. También

emplean métodos dinamicos computacionales para larotie transferencia de oxigeno,
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basados en parametros de velocidad, tamafio de jbutiold-up del gas y energia de
disipacion dentro del mini-biorreactdPuskeiler et al.(2005 reportan valores di a por
arriba de 700 hcon un volumen de operacion de 12 ynhasta 1600°hen mini reactores de 8
mL, agitados hasta 2300 rpm. Este sistema emple@apulsor que esparce el gas de una manera
gue permite altas transferencias de oxigBetis y BaganZ2006 presentan un mini-biorreactor
caracterizado a partir de los mismos métodos padesarrollo de reactores a gran escala,
empleando parametros de escalamiento comé aptiempo de mezclado en funcion . Los
resultados muestran que el mini-reactor es capaznttegar a detalle caracteristicas de la

fermentacion, la cual puede ser empleada parassiesdalas mayores.

e
Baffles
pH probe | &
> i

48

i -
‘ \ R Oxygen probe
d - & position
- -

A

All measurements are in mm

Air
sparger

Figura 2. Componentes de un mini-biorreactor, (asoan)
(Lamping et al., 2003

1.5 Escalamiento

Los objetivos en el escalamiento de biorreactoeepreponer el dimensionamiento a una
escala mayor o menor y determinar las condicioremkracion para una fermentacion

especificgCasablanca y Santino, 2009)as variables operacionales que se deben coaside
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en el escalamiento de biorreactores tipo tanquedutirifasico sonaireacion y agitacion, ya
gue tienen un efecto significativo en los fendbmedestransferencia masa y enziméaticos.
Actualmente se tiene tres diferentes metodologies @l escalamienf{@asablanca y Santino,
2005):

Fundamental
Semifundamental

Empirico

En la Figura 3 se muestra de manera general laafermgue estas estrategias pueden
ser utilizadas en el escalamiento descendente deagtor trifasico, con la idea de crear
plataformas de biorreactores que permitan dismim&ano de obra y costos de sustrato y
biocatalizador(Steven et al., 2002ElI método fundamental se basa en el modeladeda ni
local del proceso. Se resuelven las ecuacionesiggre los fendbmenos de transporte de masa
considerando su interrelacion con la cinética deréaccion. Para cinéticas microbianas esta
clase de modelado no ha sido posible, y por ltotae han desarrollado aproximaciones que
se basan en un método semifundameiMaisen et al., 2003, Acevedo et al., 2008h el
método semifundamental se aplican modelos conasiesimplificaciones, y donde los

parametros de transporte y cinéticos se obtienanta de observaciones.

En el método empirico se desarrolla un andlisigédgmen, donde se determinan
experimentalmente los mecanismos, de transporteébiaps, que son controlan el proceso.
En el caso donde son varios los mecanismos conteslae dice que se tiene un sistema con
mecanismos mixtogNielsen et al., 2003) Esta metodologia se basa en el calculo de los
tiempos caracteristicos para los diferentes merasipresentes en el sistema. Estos tiempos
estan relacionados con la velocidad a la que tiegar el mecanismo. La comparacion de
estos tiempos indica cuales son los mecanismosatspbrte de masa o0 cinéticos que
controlan el proces@Acevedo et al., 2004)dentificando asi las variables de operacion que
tienen un efecto en el escalamie(ftbelsen et al., 2003En la Tabla 1 se presentan algunos

de los tiempos caracteristicos que normalmenterssderan

Tablal. Tiempos caracteristic@scevedo et al., 2004)
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Tiempo caracteristico (Segundos) Formulas
Mezclado __V
™  2.6ND?
Conversion _C
(g = ;
Difusion L?
tp, =—
D,;
Residencia fase liquida 8 = v
F
Residencia fase gas o= v
Q
Consumo de oxigeno o,

Consumo de sustrato _ Sy
tGS‘ - .r.smrzx
Crecimiento celular - 1
=
‘Hmrzx
Transferencia de calor _ VpC,
L=
° " h,A
Produccién de calor - pC AT
pe D

ef
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Estrategias de escalamiento descendente (scale-down) para
biorreactores de particién

(5]

H ﬁ:)
cHMO B E. coli TOP10
oo
/_\ : [Doig efal 2001]
H

O, NADFH. B HO. NADP®

Analisis del Analisis Modelamiento Validacién de técnicas a
régimen dimensional matematico escalasde 1-6 L

Etapa limitante Condiciones
del proceso de operacion
' 1-6L
___________ N
| pl 6 mL

Disefio del Caracterizacion y
biorreactor optimizacion

Figura 3. Estrategias para escalamiento descen(éatgarejo, 201Q)

1.6 Dindmica de fluidos computacionales (CFD).

El modelamiento en ingenieria es una herramienencgd tanto para el disefio y/o
optimizacion de nuevos procesos, como para el éménto de los fendmenos de transporte
y cinéticos presentes en el sistema. El modeladona herramienta practica para evaluar
propuestas de disefios de sistemas de tanque agitadae permite por un lado entender los
mecanismos de transporte de momento y por otedesio local en los de transporte de masa
(Heniche y Tanguy, 2008Ror lo anterior diferentes areds conocimient@omo la reologia,
ingenieria mecénica, bioquimica, quimica, hacendedonodelado como herramienta béasica
de disefio,(Krasnopolskaya et al., 1999El modelado a nivel local de los diferentes
fendmenos de transporte se bas&saportaciones numéricas de John Von Neumann (1903-
1957) el cual estudi6 la estabilidad numérica stesias dinAmico&rasnopolskaya et al.,
1999) Por otro lado,Clough (1960)propuso el uso de un método numérico llamado
elementos finitos, el cual es utilizado actualmestela mayoria de los simuladores, con

aplicacion en el analisis estructu(Blonea,1992)y se extendié al estudio de la mecéanica de
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fluidos (Heniche y Tanguy, 2008En los afios 70 se model6 el comportamiento diuido

en dos dimensiones utilizando CKDaylor y Hood, 1973)En los afios 80, S#esarrollaron
aportaciones en la propuesta de métodos numénmosafjordan problemas complejos en dos
dimensiones principalmente, y se limitaron a laisidin de sistemas en tres dimensiones. El
avance de esquemas numéricos con soluciones vtatkrylov, y la tecnologia
computacional en los dltimos 20 afios es lo que hmuxsble la solucidn de sistemas
tridimensionales con geometrias similares a lasemxgntales, dando lugar a un nuevo
paradigma que se rfiere al disefio en modeladostlensas complejos a nivel logéleniche y
Tanguy, 2008)Estos trabajos dieron lugar a lo que ahora seceoomo CFD (Dinamica de
fluidos computacionales), que es una rama de ieafisomputacional que actualmente es
utilizada en una gran cantidad de centros de ilgas6én. Por ejemplo, en la Figura 4 se
muestra el numero de articulos cientificos basadosl uso de CFD, publicados desde 1946
hasta 2006.

1,E+06

1,E+05 —

1,E+04 -

1,E+03 —

1,E+02 —

1,E+01 —

1 ,E+00 T T T T T 1
46-56 56-66 66-76 76-86 86-96 96-06

ANOS

Numero de articulos con CFD

Figura 4. Numero de articulos por afio con uso CRDoeéas las

areas de la ingenieri@deniche y Tanguy, 2008)

Los modelos locales o0 modelos basados en el emngon herramientas que permiten

el entendimiento de los distintos procesos de p@ms de momento, calor y masa en tanques
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agitados, ya que se puede generar informacionsaasobre los parametros que influyen en la
hidrodinamica y su efecto en transporte de calonaga. La mayoria de los investigadores
(Heniche y Tanguy, 200Q8aplicaron modelos locales y continuos para siager@n dos
dimensiones. Actualmente, varios investigadokesnping et al., 2003, Gryczka et al., 209
realizan simulaciones tridimensionales en sistecoasgeometria sencillas que no presentan

problemas de convergengiaryczka et al., 2009)

Actualmente la CFD es una herramienta que seaifilara la simulacion de procesos,
estimacién de parametros de transporte y cinéticparala determinacion de las condiciones
de operacionLa CDF se ha utilizado en el disefio y/o estudiotdeisporte de momento y
masa de tanques agitados utilizados en la indwirimansformaciones quimicéBrucato et
al. 1998; Deen et al., 200&n esta tarea, es esencial obtener informacidailada sobre la
hidrodinamica y su efecto en la transferencia deamdormalmente en esta clase de estudios,
el tanque agitado se describe en coordenadasyfigas coordenadas donde se considera el
movimiento del agitador. Por ejemplo, en la Figbree muestran las predicciones realizadas
en un CFD (CFX 4.1, AEA Technology, UK), del camgm velocidad de liquido, campo de
velocidad de disipacion de energia y transferedeianasa en términos del coeficiente global
en un biorreactor agitado mecéanicameiftamping et al., 2003) Las simulaciones
permitieron obtener los pardmetros de ingeniedartir del campo de velocidades, tamafio de
burbuja, y las tasas de disipacion de energia.efonplo, los valores locales de la tasa de
disipacion de energia se integran para obteneralor yromedio que es utilizado para el
calculo de potencia, que a su vez es el parametcsg compara con datos experimentales

para validar el modeladdamping et al., 2003)
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o e
l I_|J': }l = 0.010
.. ;l Q007
»
1'| ’r' l 0.005
| Q002
(BN S
¥ I 0.000
a) Velocidad superficial del gas| b) Fraccién de gas o ka

Figura 5. Perfiles de velocidad del gas, fracciérvdlumen del gas y & a obtenidas por un
CFD (CFX 4.1, AEA Technol-ogy, UK)amping et al., 2003)

COMSOL Multiphysics ® es un software comercial cgeutilizado como interfase
para resolver sistemas complejos utilizando laiagede CFD. Este software maneja médulos
relacionados con diferentes areas de ingenieriamBaulo es el de Ingenieria Quimica, el
cual es un paquete que ofrece una interfase padalarxdendmenos de transporte de momento
calor y masa, con y en ausencia de reaccion emgramacantidad de sistemas. Por ejemplo;
con respecto al estudio hidrodinamico, se genertanfases que permiten modelar un sistema
considerando un flujo laminar o un flujo turbulenta solucion de los modelos se basa en el
método de elementdinitos. La notacion del modulo de ingenieria quimica relaado a los
fendmenos de transporte se basa en el librBidk (Bird et al., 201Q) mientras que en el

ambito de la ingenieria de las reacciones quinsedsasa en el libro degler (Fogler, 2001)
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CAPITULO 2
Planteamiento del problema
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2. Planteamiento del problema

Actualmente existe interés por la biocatalisis pkraproduccion de moléculas quirales
Opticamente puras que se producen mediante reasciedox de tipo Baeyer-VilligerLos
biorreactores de particion de tres fases (acuggaEa@a-gas) son utilizados en esta clase de
biotransformaciones ya que permiten eliminar losctels de inhibicibn de la célula por

sustrato o producto.

No obstante, debido a la escasa informacion tamtosifendmenos de transporte como
de la cinética del biocatalizador, en esta clasesdéemas se requiere el disefio y
caracterizacion de mini-biorreactores que permitaegcalamiento Optimo mediante la
coleccion de datos cinéticos, reduciendo los gagims uso de sustrato, producto y
biocatalizador. Desde esta perspectiva es eseeakcidlsefio de un mini-biorreactor y su
caracterizacion en términos del transporte de mtonen efecto en la transferencia masa y la
cinética enzimatica utilizando herramientas comandllisis de régimen, analisis adimensional
y modelamiento matematico utilizando CFD. Un disefidecuado de esta clase de
biorreactores permitirA obtener la informacion sada para el desarrollo rapido de

bioprocesos y su posterior escalamiento.

2.1 Objetivo general

v’ Estudiar el transporte de momento y su efecto éera$porte de masa en ausencia de reaccion
de un biorreactor de particion de tres fases (aegas-organica) utilizando dinamica de
fluidos computacionales (CFD).

2.1.1 Objetivos particulares

v Describir y analizar el comportamiento hidrodindmde la fase acuosa en un biorreactor de
1L.
v Relacionara hidrodinamica y transferencia de oxigeno deakefgas a la fase acuosa en el

biorreactor de 1 L.
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v/ Relacionaila hidrodinamica y transferencia de masa de sosyratoducto de la fase organica
a la fase acuosa en el biorreactor de 1 L.
v' Escalar el biorreactor de 1 L a 100 mL mediantelisisdde numeros adimensionales:

caracterizacion hidrodindmica y de transferenciandsa del oxigeno de la fase gas a la fase

acuosa en un biorreactor de 100 mL.
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CAPITULO 3

MATERIALES Y METODOS
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3. Metodologia

En este capitulo se describe el método o la egtaatie escalamiento descendente que
se siguid en esta tesis. Primero, se presentasqldpos experimentales donde se llevo a cabo
el estudio de transporte de momento y masa asi tooparte experimental de transferencia de
masa que permitivalidar los resultados de las simulaciones. Despséspresentan los
modelos matematicos que utiliz6 COMSOL para lasikioiones de transporte de momento y
masa en los sistemas de biorreaccion. Finalmentdescribe la estrategia de escalamiento de
un biorreactor de 1 L a 100 mL en ausencia de r@aadtilizando criterios de similitud

geomeétrica y numeros adimensionales.
3.1 Métodos experimentales

En la Figura 6 se muestran imagenes fotograficdsslbiorreactores de 1 L (Modelo ADI
1025, Applikon) y de 100 mL (Disefiado y construgnla UAM lztapalapa) que se utilizaron
para el estudio de transporte de momento y masegie® de escalamiento siguiendo criterios
de similitud geométrica (relacion altura del licqpidlametro del tanque 06 relacion diametro
del tanquédiametro del impulsor). El volumen de operacionlaefreactor de 1 L fue de 700
mL y el del biorreactor de 100 mL fue de 70 mL ynaiios adimensionales. Ambos sistemas
son de vidrio conteniendo en el interior: un siEede agitacion basado en turbinas Rusthon
de 6 paletas planas; un sistema de bafles paraireldis zonas muertas reduciendo la
presencia de vortices; y un sistema de aeracid ekperimentos se llevaron a cabo a 35 °C.
En la Tabla 2 se presentan las propiedades fidiedgs compuestos que se consideraron en
este estudio. La fase organica consistié de ligidda@o [MeBuPyrr][BTA], la fase acuosa

fue agua destilada y la fase gaseosa fue aire.
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Tabla 2. Propiedades fisicas de los fluidos, ststraroductqTorres-Martinez et al., 2009)

Densidad Viscosidad Peso molecular

(kg/m?) (kg/m*s) (g/mol)
Agua 1 0.001 18
Liquido iénico [MeBuPyrr][BTA] 1389 0.040
Sustrato biciclo[3.2.0]hept-2-en-6-or - - 108.14
Producto ((-)1(R),5(S)3- - - 124.14

oxabiciclo[3.3.0]oct-6-en-2-ona)

b)

Figura. 6 Biorreactores, a) biorreactor de 1 Lpib)reactor de 100 mL

3.1.1 Coeficientes globales de transferencia de g&ho k_a)

Se empled el método dinamico reportado oizumi y Aiba(1984) el cual consistio

en desgasear el reactor conhdsta alcanzar el 0 % de saturacién, posteriogrmnalimentd
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el difusor con aire hasta lograr 100 % de saturacéd este lapso se realizaron mediciones
cada 15 s. Con estos datos se us6 el modelo ptopamd-usch et al. (1971) regresion no
lineal para estimar eka. Todos los experimentos se realizaron por triplicagistos

experimentos se realizaron en ambos biorreactores.

3.1.2 Distribucion y tamafio de gota de la fase digpsa liquido i6nico ()

Las distribuciones de tamafo de gota durante etladz de las dos fases en un tanque
agitado se estudiaron utilizando la técnica deexéh de luz empleando un analizador de
tamafio de particula de reflectancia 6ptica (ORMSMNlemania) que provee datos en linea
in situ. Con el tamafio de gota se determiné el diametvmedio “Sauter” ds,), el cual es
frecuentemente usado para calcular el area intakfdisponible en una dispersion.

3.1.3 Coeficientes globales de transferencia de sa$o y producto (kay
kpa) en el biorreactor de 100 mL.

A partir de estudios de transferencia de masa dgaso y producto de los experimentos
realizados en la celda modificada de Lewisetgarejo (2010%e estimaron los coeficientes
de transferencia de sustrato y produety ke l0s cuales se muestran en la Tabl@dh el area
global de transferencia de masa de la fase disfygabtenida en el biorreactor de 100 mL
se estimaron de forma indirecta los coeficientdamétricos de transferencia de masa tanto

de sustrato como de producta k kea en el biorreactor de 100 mL.

Tabla 3. Coeficientes globales de transferencigud#rato y producto obtenido mediante la
celda modificada de Lewis (Melgarejo, 2010)

Agitaciones en las fase: Coeficientes de transferencia Coeficientes de transferencia

(rpm) de sustrato k¢ (m s?) de producto ;) (m s%)
60-0 9.63x 10° 6.12 x 10
206-206 4.35x 10° 2.23x 10
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3.2 Simulaciones numéricas

Las simulaciones de transporte de momento y mas kiorreactor de particion de
tres fases se llevaron a cabo mediante CFD utdza®@OMSOL Multhiphysics 3.4a que
permitid estudiar por un lado la transferencia demento describiendo los perfiles de
velocidad mediante los modelos de: Navier-Stokebutencia K-¢), de flujo burbujeante, y
de dos fases liquidas inmiscibles; y por otro ladtudiar la transferencia de masa utilizando
modelos del tipo conveccion-difusioRara entender el comportamiento hidrodinamico y de
transferencia de masa de cada una de las fasednyetaccion entre éstas, se utilizo la
estrategia que se presenta en la Figura 7, y gunsiste en estudiar las transferencias de
momento y masa en tres sub-sistemas que consistéh)dase acuosa: agua. (2) fase acuosa

y fase gaseosa: agua-aire; y (3) fase acuosa yfganica: agua-liquido iénico.

Estudio de transporte de
momentoy masa

!

Aplicacion del CFD COMSOL

!

Sistema experimental de 1L

| =

Sistema de una fase Sistema de dos fases Sistemade dos fases
“agua” “agua-aire” “agua-Liquidoidnico”

Figura 7. Estrategipara realizar las simulaciones en COMSOL
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3.2.1 Transporte de momento en la fase acuosa (agua

El comportamiento hidrodindmico de la fase acuesdescribié mediante dos modelos: (1) la
ecuacion de Navier-Stokes que normalmente seaufila@a simular sistemas que operan en

régimen laminar y transitorio; y (2) la ecuacléaque se utiliza en régimen turbulento.

La ecuacion de continuidad y de Navier-Stokes camando un fluido incompresible se

muestra a continuacion:
Vu,=0 (3)
P+ p(uy Vuy= V- [P+ (Vu,+ (VDT +F  (4)
Donde:
u;: velocidad del liquidies] m/s
n: viscosidad dindmica del liquifid kg/m*s
p: densidad del liquide] kg/m?®
I: tensor de viscosidad

P: presion=] Pa

La ecuacionk-¢) de turbulencia para un fluido incompresible estéadzor:

Vu=20 (5)

F‘% +p(u -V, = V- [—pl +(n +17)(Vu, + [‘Fu: + (EH:T]] +F  (6)
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Pt pCuy VI) = V- () vie] + myp(w,) — pe (7)
p%-l— plu, vs)=Vv- [(%) ‘E‘E] + Coenep(u)/k —C,ps/k (8)
p(u,) = Vug: [Vu + (Vu)7] (9)
y  np=pCk/e (10)
Donde:

u,: velocidad del liquidg=] m/s

n: viscosidad dindmica del liquigg kg/m*s
p: densidad del liquide] kg/m®

I: tensor de viscosidad

P: presion[=] Pa

k: energia cinética turbulenta

& disipacion de remolinos turbulentos

nr. viscosidad turbulentgs] kg/m*s

Cu, Cg& Cg: constantes del modelo
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3.2.2Transporte de momento de las fases acuosa-gase@sgua-aire)

La descripcion hidrodinamica del sistema bifasioasiderando la interaccion entre
una fase acuosa y una fase gaseosa se llevo atil@@mdo de manera acoplada el modelo de
turbulencia k-¢) para describir el campo de velocidad de la fasesa y el modelo de flujo
burbujeante para describir el campo de velocidath dase gaseosa. Mientras que el modelo
de flujo burbujeante para un fluido incompresildgaealado por las siguientes ecuaciones:

Vou, =0 (11)
@;P:%-F PPty Vi = —Vp + V- [‘P: ((ﬂ: + 17 ["Fu: + FH;T))] T@,gt+ F (12)
P::_J: +ou V=V [(n+ns /0 )V + T,‘rz-p(u:j — et 5, (13)

P:% +puy Ve =V [(n+ /0. )Ve+ Commrp(w) = Coppy®/k+ £C. S, /k (14)

Donde p(u,;) = Vu,;: (Vu, + (Vu,)") (15)
S =—C@,VP Uy, (16)
y LAPTR (17)
22222 4 v - (g, p5u,) = —myy (18)
Uy = U+ Ugy, = N VD, /010, (19)

Donde:

u; : velocidad del liquidg=] m/s

Uy : velocidad del gals] m/s

Miguel Angel Arellano Gonzalez Pagina 25



Maestria en Biotecnologia ) &

Usiip - Velocidad promedi@=] m/s

n. : viscosidad del fluidg=] kg/m*s

p. : densidad del liquidp] kg/m®

| : tensor de viscosidad

P : presion=] Pa

g : gravedad=] m/s

k : energia cinética turbulenta

& . disipacion de remolinos turbulentos

nr . viscosidad turbulenta] kg/m*s

oL : fraccion de liquido

Qg : fraccion de gas

oe . coeficiente de tension superficial de disipagérremolinos turbulentos
o« . coeficiente de tensidn superficial de disipaciéredergia cinética turbulenta

Cu, Cg& Cg: constantes del modelo

3.2.3 Transporte de momento de las fases acuosar@mica (agua-liquido
idnico)
La hidrodinamica del sistema fase acuosa- fasenm@&e describid utilizando un modelo de

mezcla, donde las ecuaciones que se utilizan somtel turbulenciakts) y la de flujo

multifasico de dos liquidos inmiscibles, y que esaliben a continuacion:
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dug . _
Q E"‘ pluy Vu, =

Vo=V (p9uPa/P(1 = 04 Pa/ PYtaigUsip) + ¥ (Ve +Vu," + pg +F])

(=P ) [V (pa(1— @ p /P ug) +my/p ] +p (V-U) =0

% TV [gjduri + 94 (1 _%) usf[p] =—mg/p,
%-i—?- (nU-i-n[l— fpn,pn,fp)ug“p= 0

Modelo de mezclado

3Cp./4(dy) us::‘pfus::'p =—p(—pg)/pVp

Donde ¢, =24/ Re, (1+2n./3n; )/(1+n.n,)
Re, = ds P, "Ilrusli'p /n

Ydonde 5 =n.(1—@/@pa,) F5omarT,

n*=(ng +04n.)/(n, +nz)

Donde:

u;: velocidad de la fase acudsdm/s

uq: velocidad del gag=] m/s

Usiip: velocidad promedif=] m/s

n.. viscosidad de la fase continzg kg/m*s
ng: viscosidad de la fase dispefsfkg/m*s

n": viscosidad de cinematica de la meZelpkg/m*s

(20)

(21)

(22)

(23)

(24)

(25)

(26)

(27)

(28)
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pc: densidad de la fase contingd kg/m?®
ps: densidad de la fase dispefshkg/m?®
I: tensor de viscosidad

P: presion[=] Pa

g: gravedad=] m/s

k: energia cinética turbulenta

& disipacion de remolinos turbulentos
nr. viscosidad turbulentgs] kg/m*s

@c: fraccion de fase continua

g fraccion de la fase dispersa

Cu, Cg& Cg: constantes del modelo

3.2.4 Estudio de transferencia de masa.

3.2.4.1 Transferencia de masa de oxigeno en un emh de dos fases:

acuosa-gaseosa.

El transporte de masa de oxigeno de la fase gasetsdase acuosa se describio
acoplando el modelo que describe la hidrodinAmieaestas dos fases con el modelo de
transferencia de masa conveccion-difusion. Los tesdeidrodinAmicos estan dados por las

ecuaciones (11-19) y por las de transporte damadas por las siguientes ecuaciones:

ac _ _
5. TV (=DVe) =my, —U-Vc (29)

Miguel Angel Arellano Gonzalez Pagina 28



Maestria en Biotecnologia ) &

my, = k(S Ma (30)
a = (4(nn) /3(3¢,)/3 (31)
Donde:

c : concentracion de oxigefr] mg/L

k. : coeficiente de transferencia de mggan/h

My : concentracion de oxigeno en la fase liq{rdang/L
P: Presion tota]=] Pa

Prer. Presion de referencja] Pa

M: Masa atomicé=] g/mol

¢g: Fraccion de gas

a : volumen del area interfacig] m?

n: fraccion de volumen

Y

k. se calcula con la correlacién fiaghavi et al. (2010QJuea continuacién se describe:

e (32)
Donde:

K.: coeficiente de transferencia de misgan/h

ug: velocidad del gag] m/s
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u;: velocidad del liquid¢=] m/s

pg. densidad del ggs] Kg/m?®

pi: densidad del liquidf=] Kg/m?®

3.2.4.2 Transferencia de masa de sustrato ((bici¢®2.0]hept-2-3n-6-ona)) y
producto (((-)1(R),5(S)3-oxabiciclo[3.3.0]oct-6-e2-ona)).

Para el estudio de transferencia de sustrato yuptodie la fase organica a la fase acuosa se
acoplaron los modelos que describen la hidrodindérpara estas dos fases descritas por las
ecuaciones (20-28) junto con el modelo de transééaede masa conveccion-difusion dada
gue se muestran a continuacion.

%+D-(—DDC):mCd -U.Oc (33)
my = kcd( G- Cc) Me 34
a = (4-]1_-”_) 1}],-'3 (3(;]9_) 2}],-’3 (35)
[ d~ ::'
Kea = %(ud —uy) 36}
Donde:

Cq4: concentracion en la fase disperspmg/L
C.: concentracion en la fase contifggmg/L
M: masa atomicg=] g/mol

k. : coeficiente de transferencia de mpgsam/h
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Meq:  concentracion de equilibrig] mg/L

¢g: Fraccion de gas

Kcq: coeficiente de transferencia de mpsgam/h
Uq: velocidad del gag=] m/s

u;: velocidad del liquid¢=] m/s

pq: densidad del gds] kg/m?

pi: densidad del liquidp=] kg/m?®

3.3 Escalamiento descendente

Para desarrollar las técnicas de escalamiento midmote en este proyecto se utilizaron como
herramientas: andlisis de régimen, andlisis adimeaks y modelamiento matematico.
Mediante el analisis del régimen, se obtuvo la(apa(s) limitante(es) del proceso. Esto
permitio tener un escenario de las limitantes gugresentarian a otras escalas. Con el andlisis
adimensional, se obtuvieron numeros adimensiomplegpermitieron determinar condiciones
de operacion, que cumplan con los criterios delasganto, tales comd?/V constantes, y

similitud hidrodinamica, para ambas escalas 1 D/ L.

Los numeros adimensionales que estan relacionamoglcsistema fueron obtenidos
mediante la Teoria de Buckingham, los cuales fueron el nUmero denpidey el nGmero de
aireacion que a continuacion se presentan:

NUmero de potencia NuUmero de aireacion
P Q
Np =——=—5 N, =
PDN* (37) ND*  (38)
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Donde: Donde:

D : diametro del impulsor Q : flujo de aire

N : agitacion N : agitacion

P : potencia D : diametro del impulsor

p . densidad fase continua

Para cumplir con algunos de los criterios de esualato, los cuales fueron similitud
geométrica (relacion altura del liquidémetro del tanque O relacion diametro del
tanquédidmetro del impulsor) y similitud hidrodinamicB/Y = constantes), con los nimeros
adimensionales se calcularon las condiciones deadpe tales como la tasa agitacion y la
tasa de aireacion que se debe tener en el biaredetl00 mL para que se mantenga similitud

hidrodinamica en los dos escalas de 1 L y 100 mL.

El calculo de las condiciones de operaciondlusiguiente:

a) Caélculo de la agitacion para el biorreactor @@ L.
Para obtener el nimero de revoluciones se utilizdlenero de potencia para un tanque
agitado bafleado sin aireacién definido como:

Ne ﬁ (39)
P

En régimen turbulento, necesario para manteneridpersion de liquido i6nico

homogénea, el nimero de potencia no es funcionisheéro de Reynolds, es decir:

N, =K Oop4
Re-escribiendo la ecuacion (1) y dividiendo poraumen, tenemos:

P _ KN (41)

Y Y
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Para el escalamiento descendente de un biorregetd000 mL a uno de 100 mL,

podemos considerar como criterios de escalamisimdlitud geométrica y mantener la
relacionP/V constante, es decir:

DEN;? _ DENS (42)
Vl VZ

DespejanddN, queda de la siguiente manera

N R AN
w3 (e

(43)
Donde:
Dl D2 Vl V2 Nl
4.5 cm 25cm 1000 mL 100 mL 400, 600, 800 y 1000
rpm
Las revoluciones que se calcularon fueron las eiges:
N1 400 rpm 600 800 1000 rpm
N2 495 rpm 742 rpm 989 rpm 1236 rpm

Para el escalamiento descendente de un biorredetd000 mL a uno de 100 mL

considerando ademas de similitud geométrica mangmgmero de aireacién constante.
Se tiene,

N = (44)
Q _Q 5§4
N,D} N,D}
Despejando @queda de la siguiente manera
N, D}
%N (46)
Donde:
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D, D, N1 P Q1
45cm 25cm 400, 600, 495, 742,989y 1236 rpm 0.6,0.8Y 1
VVM

800 y 1000 rpm

Los flujos obtenidos son los siguientes
Q1 0.6 VVM 0.8 VVM 1 VVM

Q2 1.7 VWM 2.3 VVM 2.9 VWM

Con las condiciones de operacion obtenidas seagalti las simulaciones en el biorreactor de

100 mL y se realizaron experimentos para validasiaulaciones.
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CAPITULO 4

RESULTADOS Y DISCUSION
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4 Resultados y discusion

En esta seccion se muestran los resultados quesengan en tres partes:

(1) En la primera parte se presentan las simulasipara el biorreactor de 1L. Se describe la
hidrodinamica de la fase acuosa (agua) mediantscetle dos modelos: el de Navier-Stokes y
el de turbulenciak-c. Posteriormente se presenta la hidrodinamica parasiatema
considerando tanto la fase acuosa como la faseogms@ire). Una vez establecida la
hidrodinamica en el sistema de dos fases se muoesisapredicciones de transferencia de
oxigeno de la fase gaseosa a la acuosa. Finalnsense@nula la dispersion de la fase organica
(liquido ionico) en la fase acuosa, asi como lasfierencia de masa de sustrato y producto de

la fase dispersa a la fase acuosa.

(2) La segunda parte presenta los resultados oeladd con el escalamiento descendente del
biorreactor de 1L a un biorreactor de 100 mL. Eso#&nto que se realizd bajo criterios de
similitud geométrica y nimeros adimensionales cgrenfiieron proponer las condiciones de
operacion donde se tendria similitud hidrodindAmé&a ambos sistemas y por lo tanto
transferencia de masa. Los nimeros adimensiontilizados fueron el nUmero de potencia
N, y el nimero de aireacioN,, partiendo de criterios de escalamiento basadosuna

relacionP/V constante.

(3) En la tercera parte se discuten las simulasioleetransporte de momento y de masa en el
biorreactor de 100 mL como son: la hidrodinAmicapa fase acuosa, hidrodinamica para las
fases acuosa-gaseosa, transferencias de masa gemmxde la fase gaseosa a la acuosa,
dispersion de la fase organica en la fase acuosa,transferencia de masa de sustrato y
producto de la fase organica a la fase acuosa.skn seccion también se muestran los
resultados experimentales del biorreactor de 100 pur un lado correspondientes a la

transferencia de masa de oxigeno, y por otro ratesferencia de masa de sustrato y producto.
Ademas, los experimentos que son utilizados palidavalas simulaciones y criterios de

escalamiento.
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4.1 Fase acuosa para el biorreactor de 1L

4.1.1 Transporte de momento

En la Figura 8a se presenta el sistema de bioitggape es un biorreactor Applikon
de 1 L, en el cual se ha caracterizado experimastak, en estudios anteriores por el grupo
de trabajo, el transporte de masa de oxigeno fdsédagaseosa a la fase acuosa, Yy el transporte
de masa de sustrato y producto de la fase dispeladase continua. En la Figura 8b se
muestra el dibujo en 2 dimensiones del biorreagtstrumentado en un ambiente de
COMSOL. La Figura 8c presenta el mayeo que seztealibiorreactor para dar solucion a las
ecuaciones de transporte de momento y masa deserit&l capitulos anterior. El malleo

consistié de 6048 nodos.

Figura 8. Sistema experimental, a) biorreactor de b) dibujo en COMSOL, c) malleo
generado en COMSOL
En la Figura 9 se presenta un diagrama de sugerdiemparando los perfiles de
velocidad y curvas de nivel, que describen el cataptiento hidrodindmica del fluido,
predicciones con el modelo de Navier-Stokes (FgOey 9b) y el modelo de turbulen&ta

(Figuras 9c y 9d). Las condiciones de operacidoasague se llevo a cabo esta simulacion
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fueron 1000 rpm utilizando las propiedades fisidalsagua 35°C que se utilizé como fase
acuosa. Navier-Stokes predice las mayores veloegdémtales alrededor de la turbina y la
flecha del biorreactor, prediciendo bajas veloogtadn el seno del fluido. Mientras que el
modelo de turbulenci&-¢ predice las mayores velocidades en la turbina lgcidades
significativas en el seno del fluido. Estos modetagestran que en las paredes del biorreactor
y cerca de éstas existe la presencia de esfuerzosode considerables que reflejan
velocidades locales que son cero en la pared yelgaples cerca de ésta, lo que provocaria
bajo condiciones de transferencia de masa altesteesias al transporte de una determinada
especie quimica, sugiriendo que la transferenciendsa dependeria de la difusividad de la
especie quimica dentro del fluido. La confiabiliddd las simulaciones se llevo a cabo
considerando que el modelo de Navier-Stokes &zagkd bajo condiciones de baja agitacion
(< 100 rpm) ya que el nimero de Reynolds a 100epme 14,440 que esta en el régimen de
flujo turbulento, y que sus simulaciones aparentem ser adecuadas de acuerdo a
observaciones experimentales; mientras que el lmédese utiliza bajo condiciones de alta
agitacion (> 100 rpm), como es el caso de estaliestaor lo anterior, se decidid utilizar un

modelo k-¢ para describir la hidrodinamica de los sistemafases estudiados.
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Figura 9. Simulaciones de hidrodinamica, a) y mhpwas de velocidad y curvas de nivel del
liguido obtenidas mediante la ecuacion de Navieké&d, c) y d) campos de
velocidad y curvas de nivel del liquido obtenidagdmante la ecuacién de

turbulencigk-e.
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En la Figura 10 se muestra una curva de tiemposesidencia, que proporciona
informacién del tiempo de mezclado dentro del leactor al utilizar como trazador el
sustrato. El tiempo de mezclado a 1000 rpm es iapt@ debido a que se puede observar si
se tiene un mezclado adecuado. El tiempo de mex@adel biorreactor de 1 L utilizando

COMSOL fue de 5 segundos que esta dentro del altereportado poiMelgarejo en el 2010
en su andlisis de régimen.

1.2x10°
1.0x10’6-
8.0x10’7-
6.0x107

4.0x107

trazador [mol/ml]

2.0x107 1

0.0 T T T T T T T

0 5 10 15 20
Tiempo (segundos)

Figura 10. Curva de tiempo de residencia paramétar el tiempo de mezclado a 1000 rpm
utilizando turbulenci-e.
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4.2 Fases acuosa-gaseosa para el biorreactor de 1 L

4.2.1 Transporte de momento

En las Figuras 11a y 11b se muestra la fraccidaagasy acuosa dentro del biorreactor de 1 L
en el estado estacionario a las condiciones de 1 YM000 rpm a 35°C. La fraccion del aire
esta en un rango de 0-0.18 y la fraccion del atpi®.82-1, dependiendo de la zona del
biorreactor. En el centro del biorreactor la fraocgaseosa es maxima debido de a la posicion
del difusor y del movimiento de la turbina. Se hgportado resultados similares p@amping

et al. (2003)para un sistema de tanque agitado con tres turbinas

a) b)
Maximo: 0.185 Maximao: 1.012
0.18
1
= ] 0.16 B B
0.98
014

e L

0.86

U ID: \_// U I84
0

08z

Minimo: 0,815

Figura 11. Simulaciones de hidrodinamica dos fages-aire, a) Fraccion de gas, b) fraccion
de liquido.
4.2.2 Transporte de masa de oxigeno

En la Figura 12 se muestra el perfil de conceriracdie oxigeno como funcion del

tiempo obtenido de las simulaciones en COMSOL talnan cuenta la hidrodindmica de la
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fase acuosa utilizando el modelo de turbulerkeia junto con la hidrodinamica de la fase
gaseosa utilizando el modelo de dos fases de Hupbujeante, para las condiciones de
operacion de 1 VVM y 1000 rpm en el Biorreactorldle En esta simulacidk a es un valor
efectivo reportado en la literatura a las condiede operacion estudiadas adpoibo, 1997)

Se observa que la concentracion del oxigeno aancentrespecto al tiempo hasta alcanzar la

saturacion en aproximadamente 2000 segundos (3@asjn

Concetracion de oxigeno (mg/L)
w
1

T T T T T T T T
0 500 1000 1500 2000
Tiempo (Segundos)

Figura 12. Perfil de concentracion de oxigeno céumeidn del tiemppprediccion realizada
con COMSOL en el biorreactorde 1 La 1 VVM y 106p.

En la Figura 13 se muestra el perfil de concerdrade oxigeno dentro del biorreactor de 1 L,
se alcanza la saturacion aproximadamente en 6Mmmp cse observa normalmente en
experimentos de esta clase (Meljarego, 2010). &sdeasimulacion, a diferencia de la que se
presenta en la Figura 12, el valorkjese calcula mediante una correlacion teori€agliavi et
al., 2010).Esta correlacion toma en consideracion las profdesidisicas tanto del liquido
como del gas, asi como sus propiedades mecania@saqgsu vez son funcion de las
condiciones de operacion del biorreactor: velocidadl del gas, velocidad local del agua asi

como sus fracciones correspondientes. Se muesprerfdl de concentracidén del oxigeno en
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funcion del tiempo corroborando que la saturaciéroxigeno en el agua se alcanza a los 60
segundos (1 minuto), y no en 2000 s (30 min) comolserva en la Figura 12. Con estas
simulaciones se obtuvo un valor efectivo lga de 200 H, que fue similar al obtenido
experimentalmente y reportado pdelgarejo (2010) y Torres-Martinez et al. (20p@)ya este

mismo sistema de biorreaccion.

Concentracion de O, (mg/L)

0 T T T T T T T T T T T T N
0 10 20 30 40 50 60

Tiempo (Segundo)

Figura 13. Perfil de concentracion de oxigeno amraindo los modelos de turbulenkia,

flujo burbujeante y la correlacion de Tajhavi.

4.3 Dos fases liquidas inmiscibles: fases acuosarganica
4.3.1 Dispersion del liquido i6nico

En la Figura 14 se muestra un diagrama de supegdara la distribucion de la fraccion
de la fase dispersa (liquido i6nico) dentro deakefcontinua (agua) en funcion del tiempo
dentro del biorreactor de 1 L a 1000 rpm, y 80%adaea con 20% de liquido io6nico. Se
observa que una vez que se activa el proceso téeiagi por las turbinas el liquido i6nico se
empieza a dispersar en el biorreactor, hasta acama homogeneidad en aproximadamente
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10 s. En este tiempo se observa que alrededosdarlzinas se tiene la minima presencia de
liquido idnico, que se relaciona con los esfued®sorte viscosos entre el agua y la turbina
gue son mas dominantes que entre el liquido idgida turbina. Bajo condiciones de
biorreaccion la dispersion homogénea del liquidhico seria favorable por las cuestiones de
transporte relacionadas con éste. Por otro ladampsrtante resaltar queamping et al.
(2003)observaron que la célula (€oli) no presento estrés hidrodindmico en un biorrealeo

6 mL operado con turbinas Rushton por arriba de@&¢® rpm.

Max: 0.200

0.2
0.18
0.16
0.14
0.12
0.
0.08
0.06
0.04
002
0

Min: 9,304 O 5 10 15 t (S)

Figura 14. Dispersion del liquido idnico dentro dielrreactor de 1 L

En la Figura 15 se muestra los perfiles de fracd®ta fase organica en la fase acuosa como
funcion del tiempo para el biorreactor de 1 L a@@0m utilizando cuatro concentraciones
iniciales de liquido iénico. Se observa que cuasddtiene el 20% de liquido idnico, su
mezclado con la fase continua es en un tiempo ngreal tener menores fracciones iniciales
de liquido idnico. Esto se asocia con los esfieedsocorte en el sistema, ya que al tener una
mayor fraccion de éste, los esfuerzos de corteos@sc promueven una mejor dispersion
dentro del biorreactor.
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5% L.I

10% L.I
0.20+ 15% L.1
20% L.1

0.15+

0.10+

Liquido Iénico (Fraccion)

Tiempo (segundos)

Figura 15. Simulacion del Mezclado de la fase dispe diferentes porcentajes de liquido

idnico a 1000 rpm

4.3.2 Transporte de masa de sustrato ((biciclo[3Q]hept-2-3n-6-o0na)) y
producto (((-)1(R),5(S)3-oxabiciclo[3.3.0]oct-6-e2-ona)))

La Figura 16a muestra el perfil de concentracidnsdstrato que se transfiere desde la fase
dispersa (liquido i6nico) hacia la fase continugué en funcion del tiempo, mediante
predicciones realizadas con COMSOL en el biorreas¢oll a 1000 rpm y 20% de liquido
i6nico: 1.2 g/L de sustrato y 1 g/L de producto. ddserva que el estado estacionario se
alcanza aproximadamente en 5 s, donde se prediceamtentracion final de sustrato en fase
acuosa de 0.04 g/L. Lo que sugiere que el procgtsocentrolado por la termodinamica y que
las limitaciones a la transferencia de masa int&ffano tendrian un efecto negativo bajo
condiciones de biorreaccion, es decir, el sustnatdendra resistencias considerables para
llegar a la superficie del microorganismo desdBgelido idnico. Mientras que en la Figura

16b se muestra el perfil de concentracion del ptmgue se transfiere desde la fase continua
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a)
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0.0354
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0.0254

|
0.0204
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Concentracion de sustrato (g/L)
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b)
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0.05 1

0.04 +

Concentracion de producto (g/L)
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cLnL 9
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Figura 16. Perfil de concentracion de a) susi(@ciclo[3.2.0]hept-2-3n-6-o0na)) y
b) producto (((-)1(R),5(S)3-oxabiciclo[3.3.0]octe®-2-ona))) a 1000 rpm y 20 % de liquido
ionico a 35 °C
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hacia la fase dispersa bajo las mismas condicida@eperacion. No obstante se observa que el
estado estacionario se alcanza aproximadamewte 20ls donde la concentracion final del
producto en la fase dipersa fue de 0.07 g/L. Aspece se relaciona principalmente con
aspectos termodindmicos y con una mayor resistemigigfacial de transporte de masa con
respecto aquel donde se transporta el sustratoejBomlo, el coeficiente de particion del
producto (13.3) es menajue el del sustrato (25.8); y el sustrato tieree mayor difusividad
(0.788x10° cnt s*) que la del producto (0.743 x1@nt s*) (Torres-Martinez, 2010).
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4. 4Escalamiento descendente

En esta seccién se lleva a cabo el escalamientenidsnte en ausencia de reaccion de un
biorreactor de particion de 1 L a uno de 100 mLs laviterios de escalamiento fueron
similitud geométrica y nimeros adimensionales kbdesa en el métode de Buckingham
gue permitieron sugerir las condiciones de operma@odlas cuales se tuviera el mismo
comportamiento hidrodindmico y de transferenciandsa de los compuestos presentes. En
la Figura 17 se muestran el biorreactor de 100 ehldibujo y el malleo que se utiliza en
COMSOL.

b) c)

& = ]

Figura 17. Sistema experimental de 100 mL, a) éamtor de 100 mL, b) dibujo en
COMSOL, c) malleo generado en COMSOL (1136 elengnto

4.5 Fase acuosa

4.5.1 Transporte de momento

En la Figura 18 se presenta un diagrama de sujedite muestra los campos y
vectores de velocidad de la fase acuosa en ambogditores de 100 mL y 1 L operados a
1230 y 1000 rpm, respectivamente. Estas velocidddeagitacion se obtienen utilizando el

criterio de escalamiento basando en nUmeros adiomaiss aP/V constante, como se
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describe en el capitulo anterior. Los perfiles dmeidad se obtuvieron mediante la ecuacion
de turbulenciak-e. Se observa que los criterios de similitud geoitety de nameros
adimensionales permiten tener una similitud enoehportamiento hidrodinamico en ambos

sistemas: similares esfuerzos de corte viscosognituales de las velocidades locales.

__ : , cm/s
Max: 337.01

300

250

200

150

100

‘,,.wln..

T 2 8 I T

50

0
Min: 0

Figura 18. Comparacion de campos y vectores decideld del: a) biorreactor de
100 mL y b) biorreactor de 1 L utilizando el modd®turbulenci&-¢.

4.6 Fases acuosa-gaseosa
4.6.1 Transporte de momento

En la Figura 19 se presenta un diagrama de suigetfiee muestra los vectores de
velocidad y la fraccion de la fase gaseosa ensia #@uosa para el sistema de 100 mL a 1230
romy 2.9 VVM. Se observa que la fraccion de dgstro del biorreactor esta en un rango de
0 a 0.18 y la de liquido de 0.815 a 1. Los vectalesvelocidad indican un movimiento
ascendente del gas y tangencial para el liquiddracaion de gas y liquido son similares a los
gue se presentan en la Figura 11 del biorreactarlde
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Maximao: 1.012 Maximo: 0.185
0.18
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0
Minimo: 0,815 Minimo: -0.0124

Figura 19. Hidrodinamica de dos fases agua-airgaagion de gas, b) fraccion de liquido, en
el biorreactor de 100 mL a 1230 rpm y 2.9 VVM.

4.6.2 Transferencia de masa de oxigeno.

En la Figura 20 se presenta un diagrama de sujgegfi® muestra la concentracion de
oxigeno en la fase acuosa como funcion del tiemagd,como los vectores de velocidad
predichos con COMSOL dentro del biorreactor de dl0operado a 1230 rpm y 2.9 VVM.
Las simulaciones consideraron los modelos de toatesgle momento que describen los
perfiles de velocidad tanto de la fase gaseosagsacacoplados al modelo de transferencia de
masa que utiliza la correlacidon de Taghalaghavi et al., 20)0para calculark. que
caracteriza el transporte de masa de oxigeno acfatfde la fase gaseosa a la fase acuosa. Se
observa de estas simulaciones que el estado ewidoiose alcanza en un tiempo de
aproximadamente 60 segundos donde la distribucgémxdgeno dentro del biorreactor es
practicamente homogénea, permitiendo la dispodddli de oxigeno en todo el seno de
liquido. En la Figura 21 se muestra el perfil dagsmtracion de oxigeno en funcién del

tiempo obtenidos en COMSOL a las condiciones deagp@ de 1230 rpm de agitacién y 2.9
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VVM. El valor dek a efectivo es de 200" hpara las condiciones de operacién estudiadas aqui,
gue como se observa adelante es similar al endontreediante experimentos realizados en
este estudio.

mg/L

0 20 40 60  (s)
Figura 20. Distribucion del oxigeno dentro del k#actor de 100 mL a 2.9 VVM y 1230 rpm.

6

Concetracion de O, (mg/L)
[ N w IN ol
1 n 1 n 1 n 1 n 1 n

o

T ——T— :
0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2

Tiempo (Minutos)

o
o

Figura 21. Perfil de concentracion de oxigeno Ip& y 2.9 VVM en la
simulaciones en COMSOL.
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En general, para los reactores tipo tanque agghtictor mas importante que influye
en la transferencia de oxigeno de la fase gasets@a@uosa es la agitacion. La Figura 22
muestra los valores disa obtenidos experimentalmente a las diferentes cmrds de
operacion obtenidas mediante los criterios de astgahto en el biorreactor de 100 mL. Para
la agitacion se utilizaron cuatro niveles, los eadleron: 495, 740, 995 y 1230 rpm y para la
aireacion se utilizaron tres niveles: 1.7, 2.3%\2VM. En resumen, los valores obtenidos de
k.a en el biorreactor de 100 mL fueron de 19 a 210 lbs valores mayores dea se

obtuvieron a altas agitaciones y aireaciones.

fireacion (WM] AQHOCJon [rpm)
v 18 16 4 12 600 800 1pmp 1o
T T | | | | ! | 1
[ i ] ] 200
SR IL AT
= ’:v‘i'%%”g‘ Legend
7T
SELASLIALIALAT [T 150 | g 2o
153.0
<< 180
100 ¥ =7
=

Figura 22. Coeficientes globales de transfereneiexdgeno para el biorreactor
de 100 mL.

En la Figura 23 se presenta una comparacion dedddes de concentracion de
oxigeno en funciébn del tiempo obtenidos con las ukciones en COMSOL vy

experimentalmente en el biorreactor de 100 mL. I8®=mwwa que las simulaciones describen
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adecuadamente los datos experimentales. Se compasatamente dos condiciones de
operacion los cuales fueron de 1.7 VVM y 490 rigyra 23a), y 1230 rpmy 2.9 VVM
(Figura 23b). Estas condiciones de operacion fueobtenidas con los criterios de
escalamiento descendente descritos previamentaddan las condiciones de operacion
estudiadas del biorreactor de 1 L. Particularmsetebserva que a una mayor velocidad de
agitacion la transferencia de masa del oxigenoadiade gaseosa a la acusa es en menos
tiempo que a bajas velocidades de agitacion, dechies valores dk a son mayores a altas

velocidades de agitacion.

En la Tabla 4 se hace una comparacion de los watlelg a y tiempos caracteristicos
experimentales del biorreactor de 1L obtenidos lgeigarejo (2010)en su analisis de
régimen, losk a y tiempos caracteristicos obtenidos por simulasoan COMSOL en este
trabajo para el biorreactor de 1 L y el biorreact®rl00 mL, logk a y tiempos caracteristicos
obtenidos experimentalmente para el biorreactatGfemL en este trabajo. Se observa que
los ki a obtenidos por simulaciones fueron similares a igeegmentales para ambas escalas,
lo que sugiere que los criterios de escalamiensced@lente de un biorreactor de 1 L a un
biorreactor de 100 mL son adecuados para lograr simditud hidrodindmica y por
consecuencia mismos fendmenos de transferencia ada.nbo anterior indica que estos
criterios podrian ser utilizados bajo condicionesehccion

Tabla 4. Comparacion di&a y tiempos caracteristicos obtenidos con simulasoen
COMSOL y experimentalmente en el biorreactor derhQ0y 1 L.

kLa (hh Tiempo caracteristico Referencia
(segundos)
60-200 17-143 Simulacién COMSOL
Biorreactor 1 L

69-206 13-129 Sistema experimental 1 L
(Melgarejo, 2010)

63-227 16-204 Simulacién COMSOL
Biorreactor 100 mL

62-203 18-163 Sistema experimental 100 mL
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Figura 23. Comparacion de los perfiles de conceifinade oxigeno obtenidos por las
simulaciones en COMSOL (linea continua) y por daxgerimentacion en el
biorreactor de 100 mLm{ a diferentes condiciosede operacion: a) 495 rpm y
1.7 VVM, y b) 1230 rpmy 2.9 VVM.
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4.7 Dos fases liquidas inmiscibles: fase acuosarganica

4.7.1 Dispersion de liquido idnico: tamafo de gotadg,) de la fase organica

En la Figura 24 se muestran los diametros de datnidos experiemtnalmente en el
biorreactor de 100 mL a diferentes velocidadespitac@on y aireacion, los cuales van desde 38 a
53 micras. Se observa que al aumentar la agitgclamaireacion el diametro de gota aumenta,
mientras que al aumentar la fraccién del liquidaicd el didmetro de gota disminuye. Por
ejemplo, a una fraccion de liquido iénico de 5 #lgs condiciones mas bajas de operacion, 1.7
VVM y 495 rpm, el diametro de gota es de 43 miamdentras que condiciones de operacion alta,
29 VWM y 1230 rpm, es de 52.8 micras. Por caaol cuando se utiliza una fraccion de liquido
ionico igual a 20 %, el diametro de gota mas pegesifde 38.1 micras a 1.7 VVM y 495 rpm y
el diametro de gota méas grande es de 48.3 miarag VVM y 1230 rpm.

4.7.2 Transporte de masa de sustrato ((biciclo[3Q]hept-2-3n-6-o0na)) y
producto (((-)1(R),5(S)3-oxabiciclo[3.3.0]oct-6-e2-ona)))

Finalmente, se realizan simulaciones que descridan manera acoplada la
hidrodinamica de la fase acuosa y fase organicalacdransferencia de masa del sustrato y
producto entre estas fases. En Figura 25a se abskperfil de concentraciones de sustrato en
la fase acuosa en funcién del tiempo en el biotoeate 100 mL a 1230 rpm y una fraccion
del 20% de liquido i6nico. Se observa que la comaeidn de sustrato se establece en los
primeros 5 s, de manera similar que en el bioroeat® 1 L. El valor dé a efectivo a estas
condiciones es de 2177*h En la Figura 25b se presenta el perfil de comaeiones del
producto en la fase organica en funcion del tiemfas mismas condiciones de operacion, que
dieron un valor de l&pa effectivo de 762 . De igual forma que para el biorreactor de 1L la
transferencia de masa interfacial del producto &gomque la del sustrato.
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Figura 24. Valores experimentales del diametroata @s,) a diferentes condiciones de
operacion, a) 5% de liquido idnico, b) 20% de liguidnico.
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Figura 25. Perfil de concentracion en el biorrea®rl00 mL a) sustrato ((biciclo[3.2.0]hept-
2-3n-6-ona)) y b) producto (((-)1(R),5(S)3-oxabig[8.3.0]oct-6-en-2-ona)) a
1230 rpm y 20% de liquido i6nico obtenidas en lamikciones en COMSOL
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4.7.3 Coeficientes globales de transferencia de sustragygoroducto (kay
Koa))

Los diametros de got&, obtenidos experimentalmente en el biorreactorGferil se
utilizaron para obtener los coeficientes voluméside transferencia de masa interfacial de
sustrato y producto. Los coeficientes globalesaeasterencia de masa de sustrato y producto
utilizados en este estudio fueron reportados mezlgruso de una celda de Le\{idelgarejo,
2010) En las Figuras 26a y b se muestran los coefesemolumétricos de transferencia de
masa de sustrato, que van de 550 hasta 770para 5 y 20 % de liquido i6nico,
respectivamente. En las Figuras 27a y b se muesbsarcoeficientes volumétricos de
transferencia de producto que van desde 110 a 1G@afa 5 y 20 % de liquido i6nico,

respectivamente.

En las Tablas 5 y 6 se presenta una comparaci@sdalores dé&sa y kea, y tiempos
caracteristicos obtenidos experimentalmente y @ g$imulaciones numéricas en los
biorreactores de 1 L y 100 mL. Se observa que hisres deksa obtenidos mediante
simulaciones son similares a los calculados exmsiaimente para el biorreactor de 1L. No
obstante los valores dea obtenidos mediante simulaciones en el biorreai#ot00 mL no
son similares a los experimentales. Los mismodtegis se observan para los valoregqde
Lo anterior se puede relacionar con el hecho delapigalores de los pardmetros obtenidos
mediante simulaciones se obtienen del mismo sistementras que los experimentales se
obtienen en una celda de Lewis en donde la hidéaodice y por consiguiente la transferencia

de masa pueden ser diferentes al sistema de taggado.
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Figura 26. Coeficientes volumétricos de transfdeerde sustratok{@) a diferentes
condiciones de operacion, a) 5 % de liquido i6n&0% de liquido idGnico.
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Figura 27. Coeficientes volumétricos de transfeeengde producto kKya) a diferentes
condiciones de operacién, a) 5 % de liquido i6ri}&0% de liquido idnico.
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Tabla 5. Comparacion dksa y tiempos caracteristicos obtenidos con simulasoen
COMSOL y datos experimentales en el biorreactar@EemL y 1 L.

ksa (h) Tiempo caracteristico Referencias
(segundos)
207-2174 1.6-15 Simulacion COMSOL
Biorreactor de 1 L
162-2470 1.5-22 Experimental 1 L
(Melgarejo, 2010)
106-2065 1.7-33.6 Simulacion COMSOL
Biorreactor de 100 mL
550-760 4.5-6.5 Experimental 100 mL

Tabla 6. Comparacion dkra y tiempos caracteristicos obtenidos con simulasoen
COMSOL y datos experimentales en el biorreactdr@femL y 1 L.

kpa (h™h Tiempo caracteristico Referencia
(segundos)

41-411 8.7-87 Simulacion COMSOL
Biorreactor de 1 L

32-499 7.5-112 Experimental 1L
(Melgarejo, 2010)

83-542 6.7-43 Simulacion COMSOL

Biorreactor de 100 mL
100-150 24-36 Experimental 100 mL
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES
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El biorreactor de 100 mL fue construido mediantadienes geométricas, cumpliendo
con el primer criterio de escalamiento similitudgetrica entre el biorreactor de 1 L'y 100

mL.

El estudio hidrodinamico de una fase del sistenjausle realizar mediante la ecuacion
de turbulenci&-¢, tanto en el biorreactor de 1 L y el biorreactor1d@® mL, obteniendo
perfiles de velocidad similares, a si como tiempesmezclado que esta alrededor de 5

segundos.

El estudio de transporte de oxigeno se pudo reatieaiante el acoplamiento de tres
diferentes modelos: modelo de turbulericia el modelo de de flujo burbujeante y el modelo
de conveccion difusion, obteniendo valorekgdesimilares en el biorreactor de 1 L reportado
por Melgarejo (2010)y Torres-Martinez et al. (2009)y el biorreactor de 100 mL en

simulaciones en COMSOL y experimentalmente.

Para las dos fases liquidas inmiscibles se obtuvoosnportamiento de dispersion
mediante modelo de turbulendia para mezcla de dos fases, y la transferencia da para
sustrato y producto se acoplé el modelo de difugsibnveccion, obteniendo valores de
coeficientes globales de transferencia de susfilaf) y producto kra) iguales para el

biorreactor de 1L y 100 mL en las simulaciones @MSOL y experimentalmente.

Los numeros adimensionales, nimero de potemMgjary numero de aireacioriNg),
permitieron calcular las condiciones de operaciém @l biorreactor de 100 mL, partiendo de

las condiciones de operacion utilizadas en el éamtor de 1 L.

COMOSL resulto ser una herramienta Util para ehlessiento, ya que permite realizar
previamente estudios hidrodinamicos y de transpdee masa a diferentes escalas y

compararlos con el sistema original que se quiscelar ya sea descendente o ascendente.
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