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RESUMEN

El propdsito de este trabajo fue caracterizar experimentalmente la hidrodinamica y
la transferencia de masa en un médulo de mini-biorreactores de 100 mL tipo
tanque agitado (MMBR-100), con el fin de establecer las condiciones de
operacion para la bioconversion de la cetona biciclica (z)-cis-biciclo [3.2.0]hept-2-
en-6-ona a su correspondientes lactonas, (1S,5R)-(-)-2-oxabiciclo [3.3.0]oct-6-en-
3-ona y (1R,5S)-(-)-3-oxabiciclo[3.0.0]oct-6-2-ona, en un sistema bifasico (acuoso-
aire) y multifasico (acuoso-liquido i6nico-aire).

Para los estudios de hidrodinamica se determiné la potencia gaseada (P/V), flujo
de aireacion y tasa de agitacion. La transferencia de masa (K.a) se estudi6 en el
sistema bifasico y multifasico a diferentes condiciones de agitacion, aireacion y
fraccion de liquido i6nico [OMA][BTA]: 1350 -1950 rpm, 1.4 vwwm, 5% de liquido
iGnico, respectivamente.

La produccion del biocatalizador se llevo en medio de cultivo (extracto de levadura
10 g/L, triptona 10 g/L, NaCl 10 g/L, glicerol 10 g/L) a pH 7, con una solucién de
ampicilina de 0.1 g/L. Posteriormente, durante el cultivo la induccién de la enzima
intracelular ciclohexanona monooxigenasa se logré adicionando una solucion
fitrada de L-arabinosa de 2 g/L, manteniendo la agitacion a 150 rpm a una
temperatura de 37 °C.

La bioconversion se llevo a cabo en mini-biorreactores de 70 mL, 0.67 g/L de
cetona biciclica y 3 g/L de biomasa a una temperatura de 30 °C. El menor
diametro de gota (ds;) se obtuvo a 20 % de fraccion ionica y 1350 rpm. Se
obtuvieron K,a 3 veces menores en comparacion al sistema bifasico. La
bioconversion en sistema multifasico permiti6 incrementar dos veces mas la
concentracion de sustrato manteniendo niveles no inhibitorios en fase acuosa,
logrando una bioconversion del 60 %. EI MMBR-100 utilizado permitié evaluar la
bioconversion de cetonas a diferentes condiciones de operacion en los sistemas

bifasicos y multifasicos, a bajos costos y en menor tiempo.
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Para la facilidad del lector, en este trabajo se muestran los significados de las

nomenclaturas y simbolos en este trabajo, asi como sus unidades en el SI.

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

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

(m?m3=m™)

Ce Concentracion de oxigeno medido por el electrodo (goz/L)

C. Concentracion de oxigeno disuelto en el biorreactor a cualquier tiempo (go2/L)
C. Concentracion de saturacion de oxigeno disuelto en el biorreactor (go/L)

ds, Diametro promedio (Sauter) de la fase dispersa en el biorreactor en (um)

DO Densidad oOptica para la estimacion de biomasa en el espectrofotbmetro en

(nm)

gp masa de biomasa (Q)

Joz Mmasa de oxigeno (g)

dp masa de producto (g)

gs masa de sustrato (g)

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

k Coeficiente de particion (adimensional)

ke Es la constante del electrodo estimado a partir del tiempo de respuesta (s™)
K.a Coeficiente volumétrico de transferencia de masa de oxigeno en el biorreactor
en (h™)

Kp Coeficiente de transferencia de masa para producto (m s™)

KpA Coeficiente volumétrico de transferencia de masa para producto en el
biorreactor

KsA Coeficiente volumeétrico de transferencia de masa para sustrato en el

biorreactor (h™)



L Unidades de volumen en litros

O, Concentracién méxima de saturacién de oxigeno disuelto en el biorreactor
(9o2/L)

P4/V Potencia gaseada por unidad de volumen (Watts m?)

V Volumen de operacién del biorreactor (m®)

Vs Velocidad del fluido en cada fase en funcién de las velocidades de agitacion
(m/s)

Vvm Volumen de alimentacién de aire, por volumen de reactor por minuto (min™)
X Es le concentracion celular (gu/L)

Ye es la concentracion adimensional de lectura del electrodo

Ysp Rendimiento estequiomeétrico en relacion sustrato/producto (gs/gp)

SIMBOLOS

p Densidad de la fase estudiada (Kg/m®)

¢ Fraccion iénica de la fase dispersa en el biorreactor (adimensional)
U Es la viscosidad de la fase estudiada (Kg/m.s)

Nre NUmero de Reynolds definido para la fase idnica y acuosa

ORM 3D Reflectancia éptica de tres dimensiones

MMBR-100 Mini-biorreactor de 100 mL

W Unidades de potencia (watts)

xi
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CAPITULO 1.INTRODUCCION

El estudio y control de reactores de particibn permite un mejor manejo de
ambiente celular, por medio de particion selectiva de moléculas, con esto se
logrard un mayor rendimiento celular. También podra tener un impacto positivo en
las operaciones de separacion, para la purificacion de los productos de interés
(Daugulis, 1997).

Desde los principios de los ochentas la estrategia de los procesos de
bioconversion empleando la extraccion liquido — liquido, para la integracion de
reaccion y recuperacion de productos en sistemas biologicos, ha sido muy
estudiada. La recuperacion de producto puede ser in situ 6 ex situ. EI concepto de
un biorreactor de particion de dos fases puede ser aplicado al control de la
liberacion de sustratos toxicos contenidos en una fase hacia una fase acuosa la

cual contiene a las células de interés (Daugulis, 1997).

La biocompatibilidad del solvente organico es una de las caracteristicas mas
importantes en estos procesos, es decir, hay que considerar que el
microorganismo debe presentar tolerancia a la presencia del solvente (Daugulis
1997). El éxito de la extraccion en una fermentacién depende exclusivamente de
las propiedades del solvente de extraccion. Se han sugerido nuevas ideas para el
uso de solventes orgénicos que no sean téxicos para la célula (Bruce y Daugulis
1991).

1.10XIDACION BAEYER-VILLAGER

La oxidacion tipo Baeyer-Villiger es una reaccion organica en la que se oxida una
cetona ciclica para obtener su correspondiente lactona por tratamiento con
peroxiacidos o peroxido de hidrégeno. Las principales caracteristicas de la
oxidacion Baeyer-Villiger son su estéreo y quimoespecificidad. Esta reaccion toma
el nombre de dos quimicos, el aleman Johann Friedrich Wilhelm Adolf von Baeyer
(1835-1917) y el quimico suizo Victor Villiger (1868-1934). En esta reaccion, la
cetona es atacada nucleofilicamente por el peroxido de hidrogeno, también

llamando a este paso “intermediario de Criegee”. Esta reaccion es inestable, por lo

2


http://es.wikipedia.org/wiki/Reacci%C3%B3n_org%C3%A1nica
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gue se re-arregla con la expulsién y la migracién de un ién carboxilato provocando
una union carbono-carbono. Estas caracteristicas hacen que las reacciones tipo

Baeyer- Villiger sean atractivas para la sintesis de lactonas a partir de cetonas.

0O
HO. Cl

O O

P§ = R1A0f R>

R R; Na,HPO,

Los reactivos normalmente empleados para llevar a cabo esta reaccion son el
acido m-cloroperoxibenzoico (MCPBA), el acido peracético, o el &cido
peroxitrifluoroacético. El reactivo original en la publicacion de 1899 es el acido de
Caro descubierto un afio antes. Para evitar transesterificacion o hidrélisis se afade
con frecuencia un agente tampén (Buffer). Los mas comunes son los de fosfato

sédico y bicarbonato de sodio.

En los ultimos 50 afios se descubrié que este tipo de reacciones se pueden llevar
a cabo por sistemas biologicos, la primera reaccién fue descubierta en la
biotransformacion de esteroides fungicos por Turfit (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).

La oxidacion Baeyer-Villiger también puede ser realizada por la accion de la

enzima Baeyer-Villiger monooxigenasas (BVMO), ver Figura 1.


http://es.wikipedia.org/wiki/Archivo:Baeyer-Villiger_Oxidation_Scheme.p
http://es.wikipedia.org/wiki/%C3%81cido_meta-cloroperbenzoico
http://es.wikipedia.org/w/index.php?title=%C3%81cido_perac%C3%A9tico&action=edit&redlink=1
http://es.wikipedia.org/w/index.php?title=%C3%81cido_peroxitrifluoroac%C3%A9tico&action=edit&redlink=1
http://es.wikipedia.org/w/index.php?title=%C3%81cido_peroxitrifluoroac%C3%A9tico&action=edit&redlink=1
http://es.wikipedia.org/wiki/%C3%81cido_de_Caro
http://es.wikipedia.org/wiki/%C3%81cido_de_Caro
http://es.wikipedia.org/wiki/Transesterificaci%C3%B3n
http://es.wikipedia.org/wiki/Hidr%C3%B3lisis
http://es.wikipedia.org/wiki/Tamp%C3%B3n_qu%C3%ADmico
http://es.wikipedia.org/wiki/Fosfato_s%C3%B3dico
http://es.wikipedia.org/wiki/Fosfato_s%C3%B3dico
http://es.wikipedia.org/wiki/Bicarbonato_de_sodio
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* L-Arabinosa (induccién)
» Ampicilina (selectividad)

e ) Ciclohexanona monooxigenasa
Escherichia coli TOP10 (CHMO)

IDQR2391

Figura 1. La cepa recombinante Escherichia coli TOP10 pQR239 expresa la
enzima intracelular ciclohexanona monooxigenasa usando como inductor L-
Arabinosa.

Se han investigado técnicas experimentales para utilizar esta enzima de modo que
se siga conservando la enantioselectividad y el rendimiento en estas reacciones
con menor produccién de desechos toxicos (quimica verde). Las principales
dificultades son la especificidad de sustrato, la dependencia de la estequiometria,
ademas de los costos de los cofactores como el NADPH vy los costos asociados a
BVMO.

(

A) H
0
CTf
— > =0 =+
Cetona=0.4 g/&v / \ W '--I-||> \\

0, NADPH, H* H,0, NADP* H H| actona = 4 g/L

Inhibicion por sustrato y producto  (Doig y col., 2001)

Figura. 2. Reaccién de cetonas biciclicas a lactonas presentando inhibicion por
sustrato y producto.
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1.2 Cofactores

Un gran namero de enzimas requieren un componente adicional para poder
desempeiiar sus funciones cataliticas. Estos componentes se identifican con el
término genérico cofactor, los cofactores pueden dividirse en tres grupos no bien

definidos: a).- Grupos prostético, b).- Coenzimas y c).- Activadores metalicos.

Por lo general un grupo prostético se considera como un cofactor unido
firmemente a la proteina enzimética, asi por ejemplo, se consideran grupos
prostéticos a la porcion porfirinica de la hemoproteina peroxidasa, asi como a la
flavin — adenin dinonucleotido asociado firmemente a la deshidrogenasa succinica.
Una coenzima es una molécula organica pequefia y estable al calor que facilmente
se disocia de la proteina enzimatica y que de hecho puede dializarse de ella. Son
ejemplos de coenzimas el NAD", el NADP™. El acido de tiamina. Tetrahidrofolico y

el pirofosfato.

Las monooxigenasas catalizan la oxigenacion nucleofilica de cetonas (oxidacion
Baeyer-Villiger), como también la oxigenacion electrofilica de varios heteroatomos,
tales como, azufre, selenio, nitrégeno y fosforo. Usando la ciclohexanona
monooxigenasas para catalizar la reaccion, se producen ésteres Opticamente
puros y lactonas con concentraciones elevadas de un solo enantiomero (Alphand y
col., 2003).

Las monooxigenasas Baeyer — Villiger son flavo proteinas que pueden llevar a
cabo oxigenaciones nucleofilicas con una gran enantioselectividad de un amplio
intervalo de cetonas ciclicas o lineales produciendo lactonas o ésteres
respectivamente. Todas estas enzimas dependientes de NADPH y oxigeno para
catalizar la reaccién tipo Baeyer — Villiger han sido encontradas en bacterias del
género Acinetobacter, Pseudomonas, Xanthobacter, Rhodococus y Nocardia,
ademas en hongos del género Curvularia, Dreschlera, Exophilia, Cunninghamella

y Cylindrocarpon.
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De las enzimas que realizan este tipo de reaccién (Baeyer-Villiger) las mas
estudiadas son las del tipo ciclohexanona-monooxigenasas (CHOMs). Estas
enzimas tienen la caracteristica de que usan NADPH que incorporan un atomo de
oxigeno molecular al sustrato y el otro atomo es reducido en forma de agua. En
los ultimos afios se han clonado y sobre expresado genes de ciclohexanona
monooxigenasas (CHMO) en varios microorganismos (Willetts, 1997). Algunas de
estas enzimas recombinantes del tipo BVMOs son: Ciclohexanona
monooxigenasas (CHMO), Ciclopentanona  monooxigenasas (CPMO),
Ciclododecanona monooxigenasas (CDMO), Esteroide monooxigenasas (SMO),

4- Hidroxiacetofenona monooxigenasas (HAPMO).

R O; R R
1 i
N N0 '-.. ~ N ;Nﬁr/,O o N N0
| Y N B L B r
- e MNH e MH + - e MH
N N -HY N
HoO H O H o O
) o} OH
raducad flavin o da-peroytlanin da-fydroparnayflavin
.:"."'- X+ H+_'“\ J{_ X
rd H
MAD(PH Y xo ¥ \ Xo
R ¥ M0z R
] LH'EJ__.N.'M;N.R____.-_O . 2 M "'NI"T/""G
Tl” T “NH = a | ,,I I NH
e e 4 I
-~z "'\-Er'w M .14"\-2:"-;' / hll n:gf
¥ H H
oxidized flavin MA(DP! da-hydroxyflavin
Ho0

Figura 3.Mecanismo de reaccion para CHMO por 6xido-reduccion (Alphand y col.,
2003)

En una biotransformacion se pueden emplear células completas o0 enzimas
aisladas, que pueden también estar libres o inmovilizadas. La decisién del
biocatalizador a utilizar depende de muchos factores, como por ejemplo su costo,
del tipo de reaccion, de la necesidad de emplear cofactores y de la escala en la
cual la biotransformacion se lleva a cabo. Muchas reacciones enzimaticas, en
particular las oxidaciones y reducciones, requieren el uso de cofactores, por

ejemplo el NAD y NADP. Estos cofactores son inestables y caros, por lo que es
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necesario reciclarlos. Si se trabaja con células completas desaparece la necesidad
de agregar y reciclar cofactores. Por otra parte, el uso de enzimas aisladas podria
incrementar la productividad, ya que la tolerancia a la concentracion de sustrato es
mayor; sin embargo, es necesario agregar un exceso de NADPH que es muy caro

0 implementar un sistema de regeneracion de cofactores.

La cepa E. coli TOP10 pQR239 fue desarrollada con el objetivo de tener una cepa
recombinante no patégena que fuera de facil crecimiento, libre de lactonas
hidrolasas, y que pudiera ser utilidad como biocatalizador a nivel industrial. A
diferencia de la cepa silvestre Acetobacter calcoaceticus que es una cepa
patdgena que requiere crecer en ciclohexanol (un compuesto toxico) para

expresar la enzima ciclohexanona monooxigenasa (Doig y col., 2001)

1.3 LIQUIDOS IONICOS

Un Liquido i6nico (LI) es un fluido constituido exclusivamente por iones,
considerdndose como tales a las sales con una temperatura de fusion por debajo
del punto de ebullicibn del agua (100 °C) y que a menudo son estables. Los
liquidos i6nicos no tienen presion de vapor, son térmicamente estables y su
polaridad, hidrofobicidad y miscibilidad en solventes pueden ser disefiados

adecuadamente por modificaciones del cation o del anion.

En este trabajo se emplea a los liquidos idnicos como una estrategia para llevar la
extraccion in situ (remocion) del producto inhibitorio, teniendo un impacto positivo
en el equilibrio de la reaccion y haciendo que el biorreactor sea mucho mas
eficiente (Malinowski, 2001). Es posible utilizar células completas en la produccion
de compuestos enantioméricamente puros por biotransformacién; sin embargo, la
productividad de estos procesos es baja debido a la toxicidad de sustratos y

productos (Pfruender y col., 2006).
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Los biorreactores de particion pueden ser aplicados para controlar la liberacién de
un sustrato toxico disuelto en una fase organica (solvente organico) a una fase
acuosa que contiene a las células. Sin embargo los solventes organicos
convencionales usados frecuentemente, son toxicos para las células, explosivos y
dafinos para el medio ambiente. Los solvente “verdes” tales como fluidos
supercriticos y liquidos i6nicos son alternativas prometedoras a los solventes

organicos (Pfruender y col., 2004).

El liquido ionico [BMIM] [PFe] ha sido usado efectivamente como reservorio de
sustrato y para la extraccién in situ de producto en la biotransformacién de
acetiltrimelisano (ATMS) a enantiomero(S) — 1- trimetilsililetanol (1- TMSE)
catalizado por células inmovilizadas de Saccharomyces cerevisiae. Esto es posible
por la biocompatibilidad de [BMIM] [PFg] al biocatalizador, permitiendo elevar la
actividad y estabilidad de las células inmovilizadas. Dorland (2005) definio la
biocompatibilidad como la cualidad de carecer de efectos toxicos o perjudiciales

sobre los sistemas biolégicos.

1.3.1 Consideraciones para la seleccién del liquido iénico

Su polaridad es una propiedad que se aprovecha en reacciones quimicas y
bioquimicas, ya que pueden disolver un amplio rango de sustancias incluyendo
compuestos organicos polares y no polares, asi como compuestos inorganicos y
polimeros. Esto es importante porque permite disefiar liquidos iénicos para
reacciones especificas, como son incrementar la solubilidad del sustrato o

modificar la selectividad de la enzima (Yang y Pan, 2005).

La seleccion del liquido i6nico es de crucial importancia para el desarrollo de una
biotransformacion exitosa, asi como su biocompatibilidad es una de las
caracteristicas mas importantes que deben ser tomadas en cuenta en la seleccion

de la fase dispersa en biorreactores de particiéon (Malinowski, 2001).
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1.3.2 Ventajas de los liquidos iénicos frente a otros disolventes

La presion de vapor de los liquidos idnicos a temperaturas y presiones moderadas
es tan pequefia que pueden considerarse compuestos no volatiles. Esta propiedad
es la principal justificacion del interés de la “Quimica Verde” por encontrar en la
familia de los liquidos i6nicos disolventes que puedan sustituir a los compuestos
organicos volatiles y desarrollar unos procesos quimicos mas limpios y
sostenibles. La baja presion de vapor de estos compuestos es una caracteristica
que contrasta con las elevadas presiones de vapor de los disolventes organicos.
Uno de los problemas ambientales de los disolventes organicos es su elevado
potencial de contaminacion de la atmésfera debido a su presiéon de vapor. Con el
empleo de liquidos ibénicos, en lugar de disolventes organicos, se evita la
contaminacion atmosférica debido a la enorme diferencia de volatilidades entre
estos dos tipos de disolventes.

El ndmero de liquidos i6nicos es de varios ordenes de magnitud superior al
namero de disolventes, entre seiscientos y setecientos, utilizados en la industria.
Cada uno de estos liquidos i6nicos tiene unas propiedades determinadas
dependiendo del anién y del cation que lo configuran. Como el nimero de posibles
liquidos ionicos es tan elevado, puede disefiarse uno que reuna las propiedades
mas adecuadas para ser el disolvente “6ptimo” de la reaccion que se pretende
efectuar. Cada reaccion quimica tiene unas caracteristicas especificas por lo que
su ejecucion en condiciones 6ptimas implica encontrar y sintetizar el disolvente
apropiado. Propiedades tales como punto de fusion, densidad, viscosidad,
capacidad de solvatacion o acidez pueden seleccionarse alterando el anién y el

cation.

1.3.3 Aplicaciones industriales

Los liquidos iénicos (LI) pueden considerarse como nuevos disolventes debido a
sus propiedades: baja inflamabilidad, baja o nula volatilidad, estabilidad térmica y
alta conductividad ionica. Por esta razon, sus principales aplicaciones serian
sustituyendo a los disolventes organicos convencionales en reacciones bifasicas y

en procesos de separacion: liquido — liquido; sélido — liquido, y de iones metalicos.
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También en el uso de pilas de combustible, electrolitos, para la industria quimica
(http://repositorio.bib.upct.es/dspace/bitstream/10317/1745/1/ali.pdf). Ademas, se
pueden utilizar en otras aplicaciones como en la extraccion con fluidos

supercriticos o en el desarrollo de nuevos procesos tecnolégicos e industriales.

1.3.4. Biocompatibilidad de los liquidos i6nicos

Se considera que los liquidos iénicos tienen un uso y comercializacion potencial,
pero existen poca investigacion acerca de su biocompatibilidad y riesgos.
Investigaciones recientes han mostrado que los liquidos iénicos imidazolium
solamente en pequefias cantidades son fotodegradables y biodegradables
(Stepnowsky y Zalesca, 2005). Se ha encontrado que las cadenas largas n-
alcalinas de éstos, presentan gran toxicidad. Por otro lado, la parte imidazolium
del liquido i6nico afecta la parte regulatoria del crecimiento de las plantas y la
parte catidnica produce efectos negativos en el ambiente marino (Latala y col.,
2005).

Asi también se ha evaluado la toxicidad de seccion 1 alkil 3 metilimidazolium de
los liquidos idnicos tipo imidazolium en diferentes tipos de cepas bacterianas. Se
encontré que estos liquidos presentan una buena actividad antimicrobiana contra
cepas Gram positivas y negativas asi como antimicotico (Pernak y col., 2003).

De los 10 liquidos i6nicos estudiados del tipo imidazolium, piridinium y tetraalquil
amonio ninguno de ellos resultdé ser mutagénico mediante la prueba de Ames
(Docherty y col., 2006). Por lo que los liquidos i6nicos del tipo tetraalquil amonio
son una opciébn como solventes en biocatalisis, por ejemplo el liquido i6nico
[OMA][BTA].

1.3.5. El uso de los liquidos i6nicos en biocéatalisis

Las ventajas del uso de liquidos iénicos sobre el uso de solventes organicos como
medio de reaccién para biocatalisis también incluye su alta capacidad de disolver
una amplia variedad de sustratos, especialmente aquellos altamente polares, y
sus propiedades como solvente se pueden modular ampliamente a través de la

modificacion apropiada de cationes y aniones (Song, 2004).
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Figura 4. Viabilidad de E. coli en diferentes liquidos ionicos (Torres Martinez,
2010).

1.4 BIORREACTOR DE TANQUE AGITADO

Son los que cuentan con un agitador eficiente para lograr que la composicién y la
temperatura de la masa reaccionantes tiendan a ser iguales en todas las zonas del
reactor, es decir lograr una uniformidad de las propiedades. El disefio del agitador
y su velocidad puede afectar las condiciones de mezclado. A esta categoria
pertenecen los reactores de empleo mas comun en la industria quimica. La mayor
parte, esta equipado con algin medio de agitacién (centrifugacion, oscilacion o
sacudidas), asi como elementos para la transferencia de calor (intercambiadores
de calor de cubierta, externos e internos). Esta clase admite tanto la operacion
intermitente como la continua en amplias gamas de temperatura y presion. Con
excepcion de los liquidos muy viscosos, el reactor tanque con agitacion produce

un mezclado casi perfecto (retro mezclado).
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1.4.1 Biorreactor

Un biorreactor es un recipiente o sistema que mantiene un ambiente bioldgico.
Lleva a cabo un proceso quimico que involucra organismos o0 sustancias
bioquimicamente activas derivadas de dichos organismos. Este proceso puede ser
aerobico o anaerdbico. Estos biorreactores son comunmente cilindricos, variando
en tamafio desde algunos mililitros hasta metros cubicos y son usualmente
fabricados en acero inoxidable. Proporciona un ambiente bien definido para el
crecimiento celular y ha sido aceptado por la industria desde hace mucho tiempo.
Los aspectos de ingenieria estan bien definidos y la informacioén que se obtienen a
partir de este equipo se puede aplicar directamente al salto de escala, ya que los
tanques agitados de laboratorio pueden ser geométricamente similares a los de
nivel planta piloto y a los de escala industrial. Poner en marcha un biorreactor de
tanque agitado completamente instrumentado incluye su limpieza, la preparacion
del medio, la esterilizacion, la calibracion de sondas y la inoculacion (Ratledge y
Kristiansen, 2006)

Estos dispositivos se encuentran aun en desarrollo para su uso en ingenieria de
tejidos. En términos generales, un biorreactor busca mantener ciertas condiciones
ambientales propicias (pH, temperatura, concentraciébn de oxigeno, etcétera) al
organismo o sustancia quimica que se cultiva. En funcién de los flujos de entrada
y salida, la operaciéon de un biorreactor puede ser de tres modos distintos: Lote
(batch), lote alimentado (fed-batch), y continuo o quimiostato (Koshkin y Shirke,
1975).

1.4.2 Biorreactores de particién

Los reactores de particion permiten trabajar bajo condiciones sub-inhibitorias
incrementando los rendimientos de la reaccion de oxidacion (Baeyer-Villiger). Un
biorreactor de particion se forma por la adicion de un liquido inmiscible en una fase
acuosa que contiene un biocatalizador que lleva a cabo una bioconversion. La

fase inmiscible transfiere por particion compuestos de una fase a otra. Estos
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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, transmitiéendolo a la célula a niveles sub-
inhibitorios, basado en el equilibrio de particion 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 disminucién
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 que no sean toxicos, inhibitorios o letales para la célula es decir una

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

Los biorreactores de particibn se construyen por la adicion de una fase liquida no
acuosa (solventes organicos) a una fase acuosa que contiene el biocatalizador
(células completas o enzimas) responsable de la biotransformacion (Mufioz y col.,
2007). Los biorreactores de particion permiten el reparto entre dos fases no
miscibles de un sustrato o producto de una biotransformacion que puede ser
afectada por la inhibicién de alguno de ellos. Asi la seleccién apropiada de un
solvente organico es clave para una aplicacion exitosa de estos biorreactores en la

practica industrial.

Sin embargo, la etapa limitante podria ser el transporte de masa de sustrato u
oxigeno (Torres-Martinez y col., 2009; Melgarejo-Torres y col., 2011). Las
velocidades de transferencia de sustrato y oxigeno dependen de las propiedades
fisicas del fluido, temperatura, presion, composicion del medio, condiciones de
agitacion, velocidad superficial del gas y de la configuracion del biorreactor
(Torres-Martinez, 2010).

13



CAPITULO 1. INTRODUCCION

1.4.3 Aplicaciones de los biorreactores de particion

Los biorreactores de particion pueden tener un gran potencial en cuanto a la
posibilidad de aumentar la productividad de muchos bioprocesos, permiten la
remocion bioldgica de compuestos organicos volatiles de aire contaminado. En la
actualidad se han disefiado biorreactores de particion para el tratamiento de
efluentes gaseosos a escala de laboratorio, como tanques agitados y biofiltros que
contienen una fase no acuosa (Mufioz y col., 2007). En biocatalisis con células
completas se han utilizado biorreactores de particion para evitar la inhibicion por

sustrato y producto.

Los biorreactores de particion de tres fases utilizando una fase organica son
empleados en biocatdlisis para remover los productos de inhibicién selectivos que
se encuentran en la fase acuosa. Esta clase de biorreactores ha demostrado ser
efectiva para la degradacién de altos niveles de contaminantes organicos,
utilizandose en la remediaciéon de aguas, suelos y aire. Por ejemplo, la fase
organica permite disminuir la concentracion de contaminantes que inhiben la

degradacion de tolueno, benceno y xilenos (Collins y Daugulis, 1997).

1.5 MINI BIORREACTORES

La evolucion normal de todo proceso biotecnolégico (desde su concepcion hasta
la operacion a escala comercial del mismo) tiende a seguir las siguientes escalas
0 niveles de operacion: nivel laboratorio, nivel semi-piloto o piloto y nivel de
produccion. En el nivel de laboratorio se pretende demostrar o alcanzar la
factibilidad técnica del proceso; el nivel piloto o semi-piloto tiene como finalidad
reafirmar la factibilidad técnica y visualizar la factibilidad econémica del mismo vy
por ultimo, el nivel de produccion tiene como objetivo la comercializacion
redituable de dicho proceso. A nivel laboratorio, en el que la factibilidad técnica es
premisa y la investigacién basica es fundamental. Es en esta etapa en la que se
deben estudiarse los efectos de las distintas variables de operacion (calidad y
composicion del medio de cultivo, fuerza idnica o pH del mismo, tipos de

microorganismos genéticamente manipulados o no, temperatura, concentracion de
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CO, y O, disueltos, fuerza de corte ejercida por la agitacion, potencia de agitacion,
KL,a del sistema de fermentacion, etc.) sobre los rendimientos y concentracion
maxima de producto alcanzada. Por su parte, en el nivel piloto como en el
comercial, se agregaran a los anteriores los Ingenieros Quimicos, Ingenieros
Bioquimicos o Biotecnologos que seran los principales encargados de realizar el
escalamiento de los datos (obtenidos a nivel laboratorio) a planta piloto y escala
comercial (Reisman, 1993)

El éxito debe analizarse desde dos puntos de vista: el cientifico y el comercial o
industrial. Para alcanzar el primero deben mantenerse en ambas escalas todos los
pardmetros que caracterizan al proceso, tales como velocidades de transferencia
de masa y calor, velocidades de movimiento del fluido, gradientes de
concentracion y de temperatura. NUumeros adimencionales tales como el nimero
de Reynolds (Re), numero de potencia (Np), etc. Mientras que el éxito industrial se
alcanza cuando los volumenes y costos de produccion traen consigo ganancia y
competitividad comercial a pesar que no se mantengan algunas relaciones de
proceso en el escalamiento, éste es el éxito comercial, puede verse entonces

desde el punto de vista tiempo y dinero (Johnston y Thring, 1957)
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JUSTIFICACION

El disefio de bioprocesos requiere obtener informacion relevante en el menor
tiempo posible y al menor costo. El uso de plataformas de mini-biorreactores es
una alternativa para evaluar el efecto de las condiciones de operacién en la
bioconversion de cetonas biciclicas a sus correspondientes lactonas utilizando

liquidos i6nicos como fase dispersa.
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CAPITULO 3. OBJETIVOS

OBJETIVO GENERAL

Evaluar la bioconversion de cetonas biciclicas en un sistema multifasico a bajo
costo utilizando Escherichia coli TOP10 pQR239 en mini-biorreactores de 100 mL.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

» Caracterizar el comportamiento hidrodinamico y transferencia de masa en
los mini-biorreactores de 100 mL (Pg4/V,Ka, d3y).

» Evaluar la bioconversion de cetonas biciclicas a sus correspondientes
lactonas en un mdédulo de mini-biorreactores de 100 mL en sistema bifasico

y multifsico a diferentes condiciones de operacion.
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CAPITULO 4. HIPOTESIS

HIPOTESIS

El uso de mini-biorreactores de 100 mL permitira evaluar el efecto de las
condiciones de operacion en la bioconversion de cetonas biciclicas a sus

correspondientes lactonas obteniendo informacidn relevante para estudios a otras

escalas.
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CAPITULO 5. ESTRATEGIA EXPERIMENTAL

La estrategia experimental, fue caracterizar la hidrodindmica y la transferencia de
masa del MMBR-100 mL. Determinando experimentalmente las condiciones de
operacion, posteriormente realizar las bioconversiones en sistema bifasico y

multifasico.

Caracterizacion del MMBR-100 mL

Hidrodinamica y transferencia de masa
a) d,, (Area interfacial de transferencia de sustratos y

productos)
b) k,a (Coeficiente global de transferencia de oxigeno)

\ 4

Definir condiciones de operacion
Py/V
Agitacion (rpm)

Aireacion (vvm)

Fraccion dispersa (% LI)

Rioconversiones

Sistema bifasico Sistema multifasico
(acuosa-gas) (acuosa- gas-LI)
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6.1 REACTIVOS

Se utilizd cetona biciclica [3.2.0] hept-2-to-6-one (298%) y lactona biciclica
(1S,5R)-(-)-2-oxabiciclo[3.3.0]oct-6-en-3-ona (=99. 0%)) (Fluka, Switzerland) como
estandares de sustrato y producto, respectivamente. También se utilizd Triptona
de caseina, extracto de levadura, NaCl, and glicerol suministrado por Sigma
Aldrich (EUA).

6.2 MICROORGANISMO

La cepa que se utilizd como biocatalizador para llevar a cabo la reaccion tipo
Baeyer-Villiger fue Escherichia coli TOP10 pQR239 (Doig y col.,, 2001), fue
proporcionada por el Profesor John M. Ward del University College London (UCL)
del Reino Unido. Para la produccion del indculo se utilizé el contenido de una
ampolleta liofilizada de E. coli, para cada uno de los matraces bafleados de 250
mL con 70 mL de medio de cultivo y 1.0 mL de ampicilina estéril. Los matraces se
incubaron en agitacion a 250 rpm durante 12 horas a 37°C. La biomasa se
observd mediante el método de densidad 6ptica (DOeso nm) CON un
espectrofotometro Shimadzu 1800 U-V. A una densidad de 0.2 se indujo la CHMO
con L-arabinosa. Las células se cosecharon cuatro horas después de la induccion
de acuerdo a la metodologia reportada por Doig y col. (2002). Una vez
cosechadas las células, éstas se centrifugaron a 5500 rpm (centrifuga Beckman
Coulter Allega 25R) durante 15 minutos a 4 °C y se re suspendieron en buffer de
fosfatos 50 mM a pH 7, para un segundo lavado. Se retir6 el sobrenadante y el

boton celular se almacen6 a 4 °C para su posterior o inmediato uso.

6.3 LIOFILIZACION DEL BIOCATALIZADOR

Para la conservacion de las células se utilizo el método de liofilizacion. Empleando
una concentracion de 1 gb/L, se re suspendieron 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, Lyph-Lock6) a -50 °C. El tiempo de liofilizacion fue
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aproximadamente de 6 h. 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.

6.4 HIDRODINAMICA DE LOS MINI BIORREACTORES DE 100 ML

Las tasas de agitacion (750, 1050, 1350, 1650 y 1950 rpm) de los mini
biorreactores se midieron con un TacOmetro, obteniendo asi las lecturas en
revoluciones por minuto. La potencia consumida (en Watts) se determiné con dos
multimetros conectados directamente a los motores de las flechas de los
impulsores, se midi6 directamente los volts y amperes de los motores a las
diferentes condiciones de operacion estudiadas. Se obtuvo un blanco de las
mediciones con el biorreactor vacio para considerar las pérdidas que ocurren en el
sistema de agitacion. El didmetro de gota de la fase dispersa (5, 12.5y 20 % Vv/v)

se medié en un equipo de reflectancia 6ptica 3D ORM.

6.5 BIOCONVERSION

El medio de reaccién fue una solucién de fosfatos 50 mM pH7, con 10 g L™ de
glicerol. La bioconversion se llevé a cabo en volumen de operacion de 70 mL, 0.67
g/L de sustrato y 3 g/L de biomasa a una temperatura de 30 °C. Se tomaron
muestras cada 5 minutos durante 30 minutos y después cada hora hasta 6 h. Por
cromatografia de gases se obtienen las areas de sustrato y producto. La

interpretacion de datos se llevé a cabo en una hoja de célculo en Excel.
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Figura 5. MMBR-100 mL

6.6 COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE MASA PARA
OXIGENO (K_a)

— #|* T Factores Condiciones
' Agitacion 750, 1050,1350,1650
y 1950 rpm
Aireacion 1.4vvm
Fraccion ionica | 5, 12.5y 20 %

Figura 6. Determinacion de k a por el método dinamico

6.6 CALIBRACION DEL ELECTRODO
Se empled un electrodo (AppliSens 2010032520, L=235 mm). La calibracién se

realizé con 20 mL de una solucién de buffer de fosfatos 50 mM PH 7 a 30 °C y
agitacion magnética, previamente saturada con oxigeno durante 20 min, a estas

27



CAPITULO 6. MATERIALES Y METODOS

condiciones se calibro6 el electrodo usando como referencia el 100 % de saturacion

de oxigeno disuelto en la solucion.

6.6.1. Tiempo de respuesta del electrodo de oxigeno

Una vez calibrado el electrodo se empledé 20 mL de otra solucion de buffer de
fosfatos 50 mM pH 7 sin oxigeno a 37 °C, esto se logré con la adicién de N, al
99% vy agitacion magnética durante 20 min, se sumergié el electrodo en esta
solucion hasta 0% de saturacion y se paso lo mas rapido posible el electrodo a la
solucion de 100% de saturacion utilizada para la calibracion. Se registré el tiempo
que tardo la sefial del electrodo en llegar al 62.3 % de saturacion (Hadjiev 2006),
el experimento se realizo por triplicado.

6.7. COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA DE OXIGENO (K_a)
Se empled el método dindmico para la estimacion de los coeficientes volumétricos
de transferencia de masa de O, que involucra el tiempo de respuesta del electrodo
y se aseguré una medicion mas confiable. EI método consistié en eliminar el gas
del biorreactor con N, hasta alcanzar el 0 % a saturacion de oxigeno disuelto,
posteriormente se burbuje6 aire mediante un difusor convencional hasta lograr el
100 % de la saturacion. En este lapso se realizaron mediciones cada 5 s. con
estos datos se usé el método propuesto de Fuchs y col. (1971), asociado a una
regresion no lineal para estimar el K a. Las condiciones de operacion que se
usaron en este experimento fueron las mismas que se emplearon y se
describieron previamente. Todos los experimentos se realizaron por triplicado. El
modelo incluye el tiempo de respuesta del electrodo.

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

dC,
dt

= K (CL*—CE) = KLa(CL*—CL)

Fase acuosa En el electrodo
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La constante del electrodo se define como:

< 1
c T tm

Donde:

Ce es la concentracion medida por electrodo

C. es la concentracion del liquido

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

tr es el tiempo de medicion del coeficiente de transferencia de masa de O,

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

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

v, - CL* ~C,
CL _CEO

Ye es la concentracion adimensional de lectura del electrodo
Y sustituyendo los balances de masa en el biorreactor y el electrodo.

Sustituyendo ecuaciones 1,2y 3.

(Ke exp (_KLa(t))_ KLa exp (_Ke(t))>
Ka—-K,

Ye =

El célculo de los K. a’s se llevaron a cabo con una regresion no lineal empleando el

algoritmo Levenberg-Marquardt, el cual se resolvié en PolyMath 5.

6.8. DETERMINACION DEL DIAMETRO DE GOTA (ds,)
Para determinar el area de transferencia entre la fase acuosa y la fase liquido
ionico (A), el diametro promedio de gota Sauter ds; (ecuacion #) fue medido

usando un Medidor de Reflectancia Optica (3D ORM) analizador de particulas
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(MTS, Messtechnic Schwartz). Para observar el efecto de las condiciones de
operacion sobre el tamafio de gota se utilizé un disefio de composicion central de
10 corridas. Los experimentos se realizaron en mini biorreactores de 100 mL. Con
un volumen de operacién de 70 mL. La medicién del ds, para las 10 corridas se
realizé por triplicado a 30 °C. el didmetro promedio de gota Sauter ds, de la fase

dispersa se calcul6 con la ecuacion.

d.. = Zdisni
32 2
Zdi n;
Donde:

A es el area de transferencia de masa de la fase dispersa (A = 6 ¢/dsy)

¢ es la fraccioén ionica en el reactor
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CAPITULO 7. RESULTADOS Y DISCUSION

7.1 HIDRODINAMICA Y TRANSFERENCIA DE MASA DEL MMBR-100 ML, (P/V,
ds2 Y kLa)

Para llevar a cabo la caracterizacion hidrodinamica y los estudios de transferencia
de masa, se realizaron experimentos a diferentes condiciones de operacion

determinando P/V, K_a y ds,.

7.1.1 Potencia gaseada por unidad de volumen

Los resultados obtenidos para los experimentos de hidrodinamica usando
[OMA][BTA] a diferentes concentraciones se muestran en la Figura 7. Tal como se
esperaba para la dispersion del liquido iénico, se observé un aumento sobre el
valor de consumo de potencia (P/V) al incrementarse la tasa de agitacion. El orden
de magnitud de los valores de P/V fue similar a los alcanzados por Nielsen y col.
(2003). Por otro lado, no se observd un efecto significativo de la fraccion de fase

dispersa sobre el consumo de P/V a diferentes condiciones de agitacion.
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Figura 7. Efecto de la tasa de agitacion y la fraccion de fase dispersa en el
consumo de potencia (P/V) en el MMBR — 100 mL.
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7.1.2. Determinacion del k, a
El efecto de la la tasa de agitacion y la fraccion de fase dispersa ([OMA][BTA])
sobre el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k.a) se muestra en la

Figura 8.
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Figura 8. Efecto de la tasa de agitacion y la fraccion de fase dispersa sobre el
coeficiente de transferencia de oxigeno (K a).

Se observa una disminucion de los valores de K a en presencia de la fraccion de
fase dispersa de liquido i6nico. Sin embargo, no se observé un efecto significativo
sobre el Kia cuando se incrementd la fraccion de fase dispersa de 5 al 20% a
diferentes condiciones de agitacion. Los resultados obtenidos no concuerdan con
los datos reportados por Nielsen y col. (2005) y Gomes y col. (2007), quienes
mencionan que la adicibn de una fase organica incrementa el coeficiente de
transferencia de masa de oxigeno al emplear una segunda fase liquida en un
biorreactor de particion. Posiblemente debido a las propiedades fisicoquimicas del

liquido i6nico utilizado.
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7.1.3 Determinacion del ds;
El efecto de la tasa de agitacion y la fraccion de fase dispersa ((OMA][BTA]) sobre
el tamafio de gota promedio Sauter (ds;) obtenido a diferentes fracciones idnicas

se muestra en la Figura 9.
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Figura 9. Efecto de la tasa de agitacion y la fraccion ionica sobre el ds;.

En sistemas donde se tiene una fase liquida dispersa en otra, es importante
conocer el diametro de gota debido a que a transferencia de masa es
directamente proporcional al &rea de transferencia. En la Figura 10 se observa que
a las tasas de agitacion probadas no hay un cambio significativo en el dz,. Sin
embargo, si se observé una disminucién en los valores de ds, con el incremento
de la fraccion de fase dispersa de liquido iénico, esto puede ser debido a que al
aumentar la fraccion de liquido i6nico se incrementa el contacto de la fase
dispersa con el impulsor y se logran tamafios de gota mas pequefios (Arellano,
2012). Otra variable importante a esta escala son los efectos de pared debido a la
geometria del MMBR-100 mL.
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7.2. BIOCONVERSION EN SISTEMA BIFASICO (ACUOSA-AIRE)

Para estudiar la bioconversion en el sistema trifasico, primero se llevaron a cabo
experimentos en el sistema bifasico (fase acuosa-aire) y poder observar efectos
de inhibicion por sustrato durante la bioconversion. En este tipo reaccion BVMO

ocurre inhibicion por [S] y [O2] a una concentracidon mayor a 0.4 g/L y a 1950 rpm.

7.2.1 Bioconversion sin inhibicion
En la Figura 10 se presenta la cinética de bioconversion bajo condiciones de

concentracion no inhibitorias de [S] y [O2].
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Figura 10. Cinética de bioconversion sin inhibicién por sustrato u oxigeno a 1350
romy 1.4 vwm (k,a 120 h), 3 g/L de biomasa y 0.35 g/L de sustrato.
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A las condiciones de operacion: tasa de aireacion 1.4 vwm y una tasa de agitacion
de 1350 rpm (k,a 120 h), y empleando 3.0 g/L de biomasa y 0.35 g/L de
sustrato, se observo una bioconversion de 100%.

7.2.2 Bioconversion con inhibicion por sustrato
En la Figura 11 se presenta la cinética de bioconversion bajo condiciones de
inhibicion por sustrato.
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Figura 11. Cinética de bioconversion presentando inhibicién por [S] a 1350 rpm y

1.4 vwm (k,a 120 h), 3 g/L de biomasay 0.7 g/L de sustrato

Las condiciones de operacion fueron: tasa de aireacion 1.4 vwm y una tasa de
agitaciéon de 1350 rpm (k,a 120 h?), y empleando 3.0 g/L de biomasa y la
concentracion de sustrato se aumentd al doble, 0.7 g/L. Se observé una notable
reduccion de la bioconversién. Alphandy col. (2003) reporta que el mecanismo de

biorreaccion Baeyer-Villiger presenta inhibicion por sustrato y producto a una
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concentracion mayor a 0.4 g/L (Doig et al., 2002b). Torres-Martinez y col, (2010)

observé inhibicién a 0.55 g/L.

7.2.3 Bioconversion por inhibicion por oxigeno

En la Figura 12 se presenta la cinética de bioconversion bajo condiciones de

inhibicion por oxigeno.
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Figura 12. Cinética de bioconversion presentando inhibicién por [O,] a 1950 rpm y
1.4 vwwm (k,a 360 h™), 3 g/L de biomasa y 0.35 g/L de sustrato

Las condiciones de operacion fueron: tasa de aireacién 1.4 vwm Yy una tasa de
agitacion de 1950 rpm (k,a 360 h™), y empleando 3.0 g/L de biomasa y una
concentracion de sustrato de 0.35 g/L. No se consideré estudiar el estrés
hidrodinamico debido a que dadas las condiciones del medio no se presenta

crecimiento celular; ademas, el tiempo de bioconversion es corto. Por otro lado, se
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observd que la concentracion de oxigeno disuelto se mantuvo por arriba de 4.5
mg/L, debido posiblemente al incremento en la tasa de transferencia de oxigeno al
aumentar el kia y la inactivacion de la CHMO por oxidacion. Doig y col. (2001)
reportan que la induccion de la CHMO en la célula debe tener concentraciones de
O, disuelto por debajo del 10%. Bennett en 2004, observé que el exceso de O,
provoca la oxidacion de residuos de serinas de la CHMO, generando una
distorsidon conformacional permanente e inactivandola. Oppermany Reetz en
2010, disefiaron una CHMO plegando los amino acidos superficiales susceptibles
a oxidacion al interior de la enzima y mantuvo actividad del 40% en H,0, (0.2 M),
mientras que la CHMO silvestre perdi6 toda actividad.

7.2.4 Andlisis global del sistema bifasico

En la Figura 13 se presenta una grafica comparativa de los experimentos en el

sistema bifasico (fase acuosa-aire).
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Figura 13.Grafica comparativa de bioconversiones sin inhibicion (e) y con

inhibicion por sustrato (m) y oxigeno (A).
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Se observa que la inhibicién por sustrato al incrementar su concentracién de 0.35
a 0.7 g/L, tuvo un mayor efecto que la inhibicibn por oxigeno cuando se
incremento el coeficiente de transferencia de masa de oxigeno (k.a) de 120 a 360
h' al variar la tasa de agitacion. Doig y col. (2003) también reportan
bioconversiones del 100 % utilizando solamente 1 g/L de biomasa y 0.4 g/L de
sustrato en un biorreactor de 1.0 L. Torres-Martinez (2010) obtuvo una
bioconversion de 29 % utilizando 3 g/L de biomasa y 0.4 g/L de sustrato en un

biorreactor de 1 L a 0.5 vwvm, posiblemente el sistema estuvo limitado por oxigeno.

7.3 BIOCONVERSION EN SISTEMA MULTIFASICO (acuosa, aire y liquido
ibnico)

Finalmente se llevaron a cabo la bioconversion en el sistema trifasico. Las
condiciones de operacién fueron: tasa de agitacion 1350 rpm, 1.4 vwm, 5% de
fraccion ionica y 0.7 g/L de sustrato. En la Figura 14 se presenta la cinética de

bioconversion en concentracion total de sustrato y producto en el sistema.

Se observa una bioconversion del 61 % a las 6 horas. A pesar de utilizar 0.7 g/L
de sustrato, no se presenta el efecto de inhibicion de sustrato que se observé en el
sistema bifasico, probablemente debido al efecto de particion del sustrato entre la
fase acuosa y la fase idnica (dispersa). Comparando los resultados obtenidos en
este trabajo con los reportados en la literatura (Tabla 1), podemos observar que la
bioconversion obtenida en este trabajo fue ligeramente superior a la reportada por
Torres Martinez (2010) con 5% de la misma fase dispersa ([OMA][BTA]) pero
utilizando 5 g/L de biomasa y 0.55 g/L de sustrato. Sin embargo, Simpson y col.
(2001) reportaron una biconversion del 70 % utilizando 10 % de polimero
(OPTIPORE-493) como fase dispersa y 17 g/L de biomasa en matraces agitados
con 20 g/L de sustrato global.
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Figura 14. Cinética de bioconversion en sistema multifasico a 1350 rpm, 1.4 vvm,

5% de fraccion ionica y una concentracion de sustrato global de 0.7 g/L.

Tabla 1. Referencias comparativas en bioconversiones multifasicas

REFERENCIA

CONDICIONES

FASE DISPERSA

CONVERSION

Simpson y col., 2001

20 g/L Sustrato
17 g/L Biomasa

Matraces agitados

OPTIPORE L — 493 10%

70 %

Torres Martinez., 2010

0.55 g/L Sustrato
5 g/L Biomasa

Reactorde 1 L a 1.0 vwm

[OMA][BTA] (5 %)

55%

Este trabajo

0.7 g/L Sustrato
3 g/L Biomasa

MMBR-100 mL a 1.4 vwm

[OMA][BTA] (5 %)

61%
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Es importante mencionar que el MMBR-100 utilizado en este trabajo permitid
evaluar la bioconversion de cetonas a diferentes condiciones de operacion en los

sistemas bifasicos y multifasicos, a bajos costos y en menor tiempo.
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1. El menor didmetro de gota (ds,) se obtuvo a 20 % de fraccion i6nica y 1350
rpm, 1.4 vwm, a estas condiciones se tuvo la mayor &rea disponible para
transferencia de sustrato y producto de fase i6nica a acuosa. La aireacion
puede tener un efecto coalescente en el liquido idnico.

2. Se obtuvieron K_a 3 veces menores al adicionar el 5% de la fase dispersa
en relacién a la fase acuosa.

3. Las bioconversion en el sistema bifasico sin inhibicion por sustrato y O, fue
del 100 %.

4. La bioconversién en sistema multifasico permitié incrementar dos veces
mas la concentracién de sustrato en el sistema manteniendo niveles no
inhibitorios en fase acuosa, logrando una bioconversion del 60 %.

5. El MMBR-100 permitid evaluar la bioconversion de cetonas a diferentes
condiciones de operacion en los sistemas bifasicos y multifasicos, a bajos

costos y en menor tiempo.

Perspectivas
v' Este trabajo aporta bases para incrementar la productividad de lactonas
mediante la fraccién ionica.
v' Estas condiciones de operacién podrian ser usadas para estudiar la

bioconversion en otras escalas mayores.
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