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DISENO DE UNA ESTRATEGIA DE ESCALAMIENTO DE UN
BIORREACTOR PARA EL CRECIMIENTO DE CONSORCIOS DE
HONGOS MARINOS FILAMENTOSOS.

En las ultimas décadas, la busqueda de fuentes alternativas de proteina como fuente de
alimento ha incrementado. En particular, se busca reemplazar la tradicionalmente consumida
proteina animal por una alternativa cuya producciéon sea mas sustentable. Dentro de las
alternativas estudiadas se encuentra la produccién de hongos y micoproteina proveniente del
cultivo de estos, gracias a sus altos niveles de vitaminas, minerales y proteinas, ademas de
poseer todos los aminoacidos esenciales, estos son calificados como un alimento altamente
nutritivo y bajo en grasas, haciéndolos una buena alternativa a la proteina animal.

El cultivo de hongos alimenticios (basidiomicetos) se realiza mediante fermentacién en
sustrato so6lido, tardando entre 10 y 30 dias, requiriendo grandes cantidades de terreno y
sustrato, ademas, la cantidad y calidad del producto varia y existen problemas asociados a
trazabilidad y riesgos sanitarios. Este proceso puede mejorar a través de la utilizacion de
fermentacion sumergida que permite controlar las condiciones de operacion para mejorar las
deficiencias del proceso y reducir el tiempo de crecimiento a solo dias. En esta aplicacion se
estudio la fermentacion sumergida de hongos marinos filamentosos en un biorreactor agitado
en busqueda de la maxima producciéon posible de biomasa y proteina total.

El objetivo general del trabajo es el diseno de una estrategia de escalamiento desde una
escala de laboratorio a una escala piloto e industrial, para esto se reprodujo en el laboratorio,
el proceso de fermentaciéon con un consorcio de hongos en dos etapas, usando condiciones
de operacién 6ptimas para el crecimiento de la biomasa y produccién de proteina total. Se
extrajeron muestras a lo largo del proceso para medir y estudiar parametros del sistema
tales como la viscosidad y la densidad que serian utilizados para la estimacién del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa (kpa) mediante un método tedrico en base al uso de
correlaciones, el coeficiente obtenido sera usado como base para el escalamiento.

Los resultados de la estimacion del kpa se validaron al reproducir los resultados de un
sistema similar, utilizando el mismo método usado en este trabajo, alcanzando un coeficiente
de determinacién superior a R? = 0.886. Ademés, se determiné el kra mediante el método del
degaseo, este reportd resultados del mismo orden que los previamente obtenidos. Mediante
esta validacion, se ajusté el método tedrico al sistema con tal de disminuir la incertidumbre
asociada a la estimacion. Finalmente, usando las correlaciones con pardametros ajustados, se
determinaron las condiciones de operacién que permitirian mantener el kpa deseado a una
mayor escala, lo cual permitié finalizar el diseno de la estrategia de escalamiento.

Se proyecta que el uso de la estrategia descrita en la seccién Estrategia de escalamiento
4.7, permita obtener una estimacion de las condiciones de operacion necesarias para mantener
el kra determinado en laboratorio y obtener resultados éptimos de crecimiento de biomasa.
Se recomienda que al ajustar las condiciones de operacion, se preste atencion al aumento de
esfuerzos de corte y su posible efecto negativo en el crecimiento de biomasa.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Motivacién y problematica

En los tltimos afios, el cultivo de hongos es una industria que ha ganado atenciéon. Los
hongos han sido considerados como una fuente de alimento altamente deseada por décadas
debido a su valor nutricional y grato sabor. Son ricos en fibras, contienen amino &acidos
esenciales tales como la vitamina D,, vitaminas del grupo B y su contenido de grasa es bajo
[1]. Dadas estas caracteristicas y su bajo contenido energético, los hace un alimento ideal
para dietas de bajas calorias [2] [3]. Bajo esta premisa, se espera que la demanda de proteina
de origen fungico crezca en los proximos anos, identificando como problemética base para
este trabajo, el desarrollo de métodos para suplir la demanda mencionada.

Reportes senalan que la demanda anual de hongos a nivel global durante el ano 2020 fue de
14,35 millones de toneladas, y que se proyecta que durante el periodo 2021-2028 la demanda
crezca de los 15,25 millones de toneladas hasta las 24,05 millones de toneladas. Junto con las
caracteristicas nutricionales previamente mencionadas, parte del crecimiento de la demanda
proyectada para este producto recae en el creciente interés del publico por dietas basadas en
plantas, siendo la proteina de origen fingico un posible reemplazo a proteinas animales [4].

Otros factores que explican las proyecciones de aumento de la demanda del producto,
son su versatilidad en términos gastronémicos, que les han permitido ser incluidos como
ingrediente en suplementos alimenticios, la adicién a sopas y un gran numero productos
innovadores, tales como en pasteleria y cafeteria. Estos antecedentes permiten verificar que
en los préximos afios la demanda de este producto se mantendra relevante y en aumento y
que la problematica estudiada forma parte de un mercado en crecimiento.



A pesar del gran potencial como alimento nutritivo y bajo en calorias que poseen los
hongos, su producciéon no estda exenta de restricciones, esta requiere de un alto nivel de
control para mantener el cultivo en 6ptimas condiciones que permitan obtener un producto
consistente y de alta calidad [5]. En particular el cultivo en estado sélido puede tardar varios
meses, requiere de grandes cantidades de espacio y sustrato para el crecimiento de estos,
es sensible a diversos factores tales como: pH, temperatura, suministro de agua, calidad y
heterogeneidad del sustrato, entre otros [6]. La compleja labor de controlar estos factores en
las condiciones de cultivo en estado sélido de los hongos que es usualmente realizada sobre los
residuos agricolas de plantaciones de maiz, trigo y otros, provoca variabilidad en el producto
obtenido [7]. La inversién en sistemas de control que permitan mantener estos pardmetros en
6ptimas condiciones es costoso por lo que se buscan alternativas a la produccién de hongos.

Como respuesta a las problematicas presentadas para el cultivo en sustrato sélido de
hongos, surgen los métodos de cultivo sumergido los cuales permiten el control de parametros
como pH, temperatura y aireacion de forma precisa que permite la obtenciéon de un producto
mas consistente y de mejor calidad [8]. El crecimiento de células fingicas en equipos de cultivo
sumergido es posible gracias al uso de un medio de cultivo que suministra todo el sustrato
necesario para la fermentacion, junto con la ayuda de sistemas que suministran mezcla y
aireacion.

1.2. Antecedentes Generales

1.2.1. Fermentacion sumergida como alternativa

El proceso de fermentacion sumergida como método de cultivo sumergido, es el crecimiento
de hongos en un medio acuoso en donde los nutrientes son disueltos en el medio, se suministra
oxigeno y se acude a la agitacion mecanica para reforzar la difusion de ambos. Este método
posee beneficios tales como una mejor transferencia de oxigeno, permite tener condiciones
de cultivo homogéneas, habilita el control de factores como la temperatura, suministro de
oxigeno, pH, agitacion, entre otros, y principalmente, permite reducir el tiempo de cultivo
desde posibles meses en cultivos sélidos a solo dias en cultivos sumergidos [9].

La fermentacién sumergida de hongos ha probado ser efectiva para diversas especies y en
distintas condiciones, en lo que respecta a hongos usados para el consumo como alimento, des-
taca la produccién de Agaricus bisporus, esta especie representa el 34-45% de la produccién
de hongos comestibles a nivel mundial y el cultivo sumergido de esta especie ha demostrado
ser eficiente y mejorar la produccién de productos secundarios tales como polisacaridos [10].



Esta tecnologia también se ha vuelto 1util para lidiar con problematicas técnicas de la
producciéon de hongos en cultivos en estado sélido, tal es el caso para la producciéon de hon-
gos de la familia Cordyceps que es utilizada en China por sus propiedades medicinales. El
pequeno tamano del hongo y las estrictas condiciones necesarias para su correcto cultivo, las
cuales limitan la zona geografica apta para su crecimiento, son condiciones que dificultan su
produccién en estado sélido. El cultivo sumergido de esta especie surge como una alternativa
para masificar su produccion, permitiendo asegurar las condiciones de operacién necesarias
para su crecimiento, y una extracciéon efectiva a pesar de su pequeno tamano [11]. La ver-
satilidad del cultivo sumergido de hongos lo hace un método prometedor y que permitira
optimizar y estandarizar la produccién de hongos para suplir la demanda creciente de este
tipo de productos y sus subproductos.

1.2.2. Configuraciones del biorreactor

El cultivo sumergido de diversos productos de caracter biologico requiere de equipos en los
cuales sea posible propiciar condiciones de operacién 6ptimas para su crecimiento, asegure
la inocuidad del medio y que sea eficiente en términos de costos tanto de tiempo como
econdmicos. Bajo esta premisa es que se estudian las diversas configuraciones de biorreactores
que son capaces de llevar a cabo esta tarea, cumpliendo con los requerimientos previamente
explicitados. Estos incluyen reactores de tanque agitado y de tipo airlift.

El proposito de ambas configuraciones es poder suministrar y controlar las condiciones de
operacién, tales como temperatura, agitacion, pH, oxigeno disuelto y sustrato, con el fin de
obtener un producto de calidad alta y constante. La principal caracteristica de los tanques
agitados es la existencia de un agitador que contribuye a los fenémenos de transferencia de
masa y calor, la mezcla del medio y gracias a su aporte en la transferencia de oxigeno, facilita
la aireacién del medio. En lo que respecta a su aplicacion en el cultivo de hongos, la mayor
ventaja de esta configuracion es que mediante la regulacién de la velocidad y configuracion
del agitador, es posible controlar la forma en que crecen los conglomerados [12], esto puede
ser util cuando se identifica que la produccién de biomasa o subproducto de interés es éptima
bajo ciertas formaciones. Experimentos han determinado que la produccién de biomasa en
la especie estudiada es mayor cuando existe una formacién de conglomerados de tamano
intermedio, esto indica que de las posibles configuraciones de biorreactores disponibles para
el cultivo, el uso de un reactor de tanque agitado es méas beneficioso en comparacién a un
reactor del tipo airlift.

Dada una configuracion para el biorreactor en que se realizara el cultivo, es necesario estu-
diar el efecto de los diversos parametros que afectan el proceso para determinar su relevancia
en los resultados, poder ajustar los experimentos en caso de obtener resultados no deseados
y determinar cual de los parametros es mas relevante y que sera crucial para la realizacion
del escalamiento. Considerando que este trabajo no considera el estudio de la preparacién
del medio y el in6culo, y que los parametros de pH y temperatura 6ptimos para el proceso
de fermentacién ya han sido fijados, el andlisis solo considerara el estudio de los parametros
de oxigeno disuelto y agitacion.



1.3. Descripcién del proyecto

En busqueda de aportar al desarrollo y uso de esta tecnologia, se realizara el estudio de un
sistema de cultivo sumergido de hongos marinos filamentosos realizado a escala de laboratorio
con el fin de reproducir aquellas condiciones operacionales que mediante estudios previos han
probado obtener los mejores resultados en términos de produccién de biomasa, produccion de
proteina total y perfil de aminoacidos. La realizacion de mediciones de viscosidad del sistema
en distintos puntos del proceso de fermentacion y de la concentracion de oxigeno disuelto a
lo largo de este, permitiran mediante métodos tedricos y experimentales, la determinacion
del coeficiente volumétrico de transferencia de masa kra el cual entrega informacién sobre la
transferencia de oxigeno desde el medio a las células en crecimiento, aspecto relevante en el
crecimiento de microorganismos aerdbicos como los presentes en el sistema en estudio [13].

Tras la obtencién del mencionado parametro que describe un aspecto fundamental del
sistema, este sera utilizado como la base para el disefio de un estrategia de escalamiento para
el biorreactor. El mencionado disefio buscara establecer un procedimiento que permita llevar
sistemas en estudio desde una escala de laboratorio, a una escala piloto y posteriormente
a escala industrial, obteniendo las condiciones de operacion necesarias para reproducir la
6ptima produccion de los productos de interés a una mayor escala.

Dado el caracter confidencial de parte de la tecnologia en desarrollo utilizada en este
trabajo, informacién sobre las especies de hongos utilizadas y la composicion del medio de
cultivo para su crecimiento, no seran presentadas directamente en este trabajo, pero son
similares a aquellos presentados en el trabajo “Mycoprotein and hydrophobin like protein
produced from marine fungi Paradendryphiella salina in submerged fermentation with green
seaweed Ulva spp.” de Catalina Landeta et. al [14].

A continuacién, se presenta la Tabla 1.1, en esta se encuentran las caracteristicas geomé-
tricas relevantes para el estudio del sistema que se describe y que corresponden al equipo que
fue utilizado para realizar el proceso de fermentaciéon a escala de laboratorio:

Tabla 1.1: Caracteristicas geométricas relevantes del reactor utilizado a es-
cala laboratorio (Landeta C, 2023).

Parametro Magnitud | Unidad de medida
Volumen méximo 3 (L]
Didmetro impeller 5,2 [cm]
Didmetro interno 13 [em]

Numero de impellers 2 -
Tipo de impeller Rushton -




A continuacion se presenta la Tabla 1.2, en esta se exhiben los pardametros de operacion que
son usados en la escala de laboratorio para la obtencion preliminar de la mejor produccion
de proteina total, estas condiciones cambian a lo largo de las etapas de la fermentacion,
dividiéndose en dos sets de condiciones, una para la etapa posterior a la adicién del primer
inoculo, y un set utilizado una vez es anadido el segundo in6culo, cabe destacar que para
cada indculo se usan distintos hongos.

Tabla 1.2: Condiciones de operacion en distintas etapas del proceso de fer-
mentaciéon (Landeta C, 2023) [15].

Etapa/Pardmetro | Temperatura [°C] | Agitacién [RPM] | Aireacién [vvm] | Volumen de operacién [L]
Primer in6culo 25-27 50 1,1 1,5
Segundo inéculo 25-27 100 1,5 1,7

La estrategia a disefiar en este trabajo, usara las condiciones de operacién presentadas y
las caracteristicas geométricas del equipo utilizado para determinar aquellas condiciones de
operacién que deberan ser utilizadas en equipos de mayor escala.

1.4. Objetivos

Objetivo General: Disenar una estrategia para el escalamiento de un biorreactor del
tipo tanque agitado de cultivo sumergido de un consorcio de hongos marinos filamentosos a
un nivel de planta piloto-industrial.

Los objetivos especificos que permitiran cumplir el objetivo general son:

* Reproducir las condiciones de operacion en la escala de laboratorio que han sido repor-
tadas como 6ptimas para el crecimiento de biomasa y obtencién de proteina total en el
sistema en estudio.

* Determinar la viscosidad del medio de cultivo y estimar el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa kpa mediante correlaciones empiricas.

* Determinar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa mediante métodos expe-
rimentales y ajustar el método tedrico para la estimacion de dicho coeficiente a partir
de los datos experimentales obtenidos.

* Validar la metodologia utilizada en base a resultados reportados para un sistema similar
en literatura.

* Escalar el proceso desde el nivel de laboratorio a nivel de planta piloto e industrial
usando criterios ingenieriles en base a mantener el k;a constante en ambas escalas.



Capitulo 2

Marco Teédrico

En esta seccion se presentaran y discutiran los factores més relevantes a considerar para
construir la metodologia y llevar a cabo el trabajo planteado.

2.1. Parametros relevantes para el crecimiento de mi-
croorganismos

2.1.1. Temperatura

La temperatura es un parametro relevante para el crecimiento de todo tipo de microor-
ganismos, a bajas temperaturas se suele observar un crecimiento de biomasa y produccion
de subproductos reducida, ambas tasas aumentan con la temperatura lo cual es explicado a
través de la directa relacion que tiene el crecimiento celular con la temperatura mediante la
ecuacion de Arrhenius [16]. Es necesario destacar que esta relacién directa es valida hasta una
temperatura maxima en donde el crecimiento celular alcanza un maximo y posteriormente
decrece con la temperatura, a este punto se le llama muerte celular y que es indeseado en
este tipo de cultivos.

Considerando los efectos negativos de ambos extremos, es posible encontrar una tempe-
ratura 6ptima de operacion para el crecimiento de microorganismos propia de cada uno y
que puede diferir del objetivo del cultivo, sea la produccién de biomasa o la obtencion de
subproductos, por esto, es usual que estos cultivos trabajen a una temperatura de operacion
constante. Dicha temperatura ya fue previamente definida para este cultivo y se encuentra
dentro del rango de 25°C - 27°C, bajo esta premisa, las pruebas a realizar durante este estu-
dio se ejecutaran bajo estas condiciones, ya que estas han probado maximizar la cantidad de
biomasa producida.



2.1.2. pH

El pH es otro parametro que influye en el crecimiento de microorganismos y que suele tener
un rango en donde el crecimiento de células y produccion de subproductos es 6ptima, el control
y mantencion de esta condicion 6ptima es fundamental en los cultivos en biorreactores, para
la mayor parte de los microorganismos que no crecen en condiciones extremas de pH, el rango
6ptimo para el crecimiento se encuentra entre los 5y 7 [17] lo cual es valido para hongos. Uno
de los efectos importantes del pH en el cultivo de hongos es su influencia en la morfologia de
las células, estudios han demostrado que algunas especies cambian su morfologia con el pH,
exhibiendo formaciones de mayor tamano a mayores valores, mientras que para pH bajo se
reporta la formacién de pellets [18].

Dada la relevancia que tiene la morfologia de las células formadas durante el crecimiento,
el trabajar a una condicién 6ptima de pH es fundamental para la obtenciéon de los mejores
resultados posibles. De forma similar que para la temperatura, el valor 6ptimo para este
parametro se encuentra previamente fijado, correspondiendo a un inicial pH de 5,5 que es
o6ptimo para el crecimiento de los microorganismos, el aumento de este parametro hasta un
valor aproximado de pH 7 es un indicador del correcto crecimiento de los microorganismos
de interés, pues una disminucion de este podria ser indicio de la presencia de contaminacion
por bacterias en el cultivo.

2.1.3. Viscosidad

Un factor particularmente relevante en el crecimiento de hongos marinos filamentosos es
la viscosidad del cultivo, la cual cambia a lo largo del proceso de fermentacién debido a
diversos motivos, siendo el principal el crecimiento de la biomasa fingica la cual aumenta la
viscosidad del cultivo independiente de la tasa de crecimiento, pues, se asocia a la formacién
de material solido. Es por esto que en este tipo de cultivos, el medio de fermentaciéon exhibe
tipicamente un comportamiento no-Newtoniano, es decir, que la viscosidad de este varia en
funcién del esfuerzo de corte, el cual es funcion de la la velocidad de agitacion del equipo, y
no solo eso, también es un factor a considerar la respuesta fisiolégica del hongo durante el
proceso de fermentacién [19]. Estos comportamientos pueden mermar la agitacién del medio
y limitar la transferencia de oxigeno lo que generaria gradientes de concentracion en distintos
puntos del biorreactor.

2.1.4. Agitacion

La agitacién es un factor relevante en el crecimiento de microorganismos en biorreactores
pues en reactores del tipo agitado, la agitacién es la responsable de los fendmenos de transfe-
rencia de masa y calor, ademas de la mezcla del medio y la creaciéon de un esfuerzo de corte
y su efecto en el crecimiento celular. Controlar de forma adecuada la velocidad de agitacion
puede permitir obtener una transferencia de oxigeno éptima para el crecimiento celular sin
perjudicar dicho crecimiento por la influencia del esfuerzo de corte [20].



Como fue previamente mencionado, para el caso del cultivo de hongos, la tarea de controlar
la velocidad de agitacion es particularmente compleja debido al comportamiento no newto-
niano del medio y al cambio de la viscosidad aparente durante el proceso de fermentacion, lo
cual se traduce en un aumento de la velocidad de agitacién para mantener la transferencia
de oxigeno pero teniendo efectos negativos en la morfologia de las células por los aumentados
esfuerzos de corte [21]. Por estas razones, el control de la velocidad de agitacién es uno de
los factores que mayor relevancia tiene dentro de la 6ptima produccién de biomasa fungica
en biorreactores.

2.1.5. Oxigeno disuelto

El oxigeno disuelto es otro parametro vital para el crecimiento de células aerdbicas en
biorreactores, para poder asegurar una buena transferencia de oxigeno es necesario proveer
una tasa de suministro de oxigeno adecuada y asegurar que el cultivo esté bien mezclado.
Si el suministro de oxigeno no es adecuado para el crecimiento celular, este factor se vuelve
limitante y dominante de la tasa de produccion de biomasa y subproductos [17]. Ademads de
los parametros mencionados, la tasa de transferencia de oxigeno es dependiente del tipo de
célula, la composicion del medio, la morfologia de las células y la hidrodinamica del fluido,
esto hace que este parametro sea uno de los mas complejos de controlar debido a los cambios
que sufren la hidrodindmica del fluido a lo largo del proceso de fermentacién [17].

Considerando que los hongos cultivados son de caracter aerdbico, brindarles una tasa de
transferencia de oxigeno adecuada para su crecimiento sera vital para la obtencion de la
mayor produccion posible de biomasa y posiblemente limitante por lo que transformaria este
parametro en la base del escalamiento, el objetivo principal de este estudio.

2.2. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa

La tasa de transferencia de oxigeno es proporcional al gradiente de concentracion entre el
medio y la célula, donde la constante de proporcionalidad corresponde al coeficiente volumé-
trico de transferencia de masa designado como kra, esta constante contiene la informacion
del resto de parametros que afectan la transferencia de masa, ademas de las propiedades fisi-
coquimicas del medio a cada instante. Es de notar que la fuerza motriz de la transferencia de
oxigeno correspondiente al gradiente de concentracién, es limitada dada la baja solubilidad
de gases y en particular del oxigeno en liquidos, por lo que la transferencia de masa estara
dominada por la transferencia en la fase liquida segin el modelo de doble capa de Whitman
[22] ilustrado en la Figura 2.1, el cual describe el flujo de masa que pasa a través de cada
capa como:
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Figura 2.1: Etapas y resistencias a la transferencia de oxigeno desde el gas
a la célula. Adpatacién de [13]
J’ =k (pc —pi) =k - (C; — Cp) (2.1)
Donde:

J? : Flujo molar de oxigeno [mol/m? - 5|

ke : Coeficiente de transferencia de masa local en el gas

k; : Coeficiente de transferencia de masa local en el liquido

pe - Presion parcial de oxigeno en el gas

pg : Presion parcial de oxigeno en la interfaz

C, : Concentracion del oxigeno disuelto en el seno del liquido

C; : Concentraciéon del oxigeno disuelto en la interfaz

Considerando que los parametros en la interfaz no son medibles, es posible reescribir la
expresion para el flux molar de oxigeno como:

J'=Kg-(pg —p*) = Ki-(C*—Cy) (2.2)

Donde:



p* : Presién parcial de oxigeno en equilibrio con la fase liquida

C* . Concentracion de saturacion de oxigeno en el seno del liquido
K¢ : Coeficiente global de transferencia de masa para el gas

K7y, : Coeficiente global de transferencia de masa para el liquido

Recordando la ley de Henry [23], es posible expresar la presién parcial de oxigeno como:

p'=H-C" (2.3)

Haciendo uso de esta, es posible combinar las ecuaciones 2.1 y 2.2 como:

11
K, H-kg kg

Considerando que la solubilidad del oxigeno en agua es extremadamente baja [24], del
orden de 1,2 - 1073[mol/dm?], es posible ignorar la resistencia de la fase gas, luego el coefi-

ciente global de transferencia de masa en el liquido equivaldra al coeficiente local. Es posible
entonces, expresar la tasa de transferencia de oxigeno por unidad de volumen como:

(2.4)

No, =a-J° =kra-(C* —Cy) (2.5)
I Interfase Gas-Liquido fl
Fase Liquida Fase Gaseosa
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Figura 2.2: Representacion esquemaética de la interfase gas-liquido, concen-
traciones y coeficientes de transferencia de masa K, k;, v kg segin la teoria
de doble capa. Adaptacién de [13]
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Donde:
No, : Tasa de transferencia de masa de oxigeno
a : Unidad de volumen

Dada la dificultad de medir el coeficiente de transferencia de masa local y la unidad de
volumen respectiva, es que se unen en la medicion de un tnico pardmetro, el coeficiente
volumétrico de transferencia de masa kra, el cual caracteriza la transferencia de masa entre
las fases y que como fue mencionado previamente, contiene informacién sobre las propiedades
fisicoquimicas del medio y las condiciones de operacion del proceso. Este puede ser estimado
de diversas maneras, existiendo dos enfoques principales, uno tedrico y otro experimental.

2.3. Determinacion del coeficiente volumétrico de trans-
ferencia de masa

2.3.1. Método teodrico

El enfoque tedrico hace uso de correlaciones entre este coeficiente, condiciones de opera-
cion, parametros del sistema y caracteristicas geométricas del biorreactor, pero es un método
que no se encuentra exento de problemas que dificultan la obtencién de estimaciones preci-
sas. Estos incluyen el uso de ecuaciones para la estimacion del kpa que son disenadas para
soluciones acuosas en medios que poseen caracteristicas distintas a las del sistema en estudio,
la influencia del tipo y tamafo del reactor que no siempre se adecuan a las correlaciones
usadas, el rango de condiciones de operacion en las cuales fueron desarrolladas, la influencia
de las propiedades fisicoquimicas del medio en la hidrodindmica del fluido, entre otras [25]. A
pesar de esto, el uso de correlaciones apropiadas para medios de cultivo similares al estudiado
puede resultar en la obtencién de estimaciones con porcentajes de error aceptables [26].

En biisqueda de obtener correlaciones que puedan ser utiles para realizar una estimacion
del kpa en el cultivo estudiado en este trabajo, es necesario comenzar por determinar el tipo
de comportamiento que tiene el fluido dado que la viscosidad y las propiedades reolégicas
son uno de los factores mas importantes en el cultivo de hongos filamentosos. La viscosidad
puede ser definida como la resistencia a fluir, es decir la resistencia a los esfuerzos de tensiéon
y de corte. En el caso de los hongos filamentosos, la interaccion entre los filamentos de células
aumentan el caracter no-Newtoniano del sistema lo cual implica que la viscosidad del medio
no es constante y depende del esfuerzo de corte aplicado, este comportamiento puede ser
descrito mediante el modelo de Ostwald-de Waele [19].

T KAH™
Happ = ; = » (2.6)
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Donde:

Happ © Viscosidad aparente [Pa - s]

7 : Estrés de corte [Pal

7 : Tasa de corte [s7]

K : Indice de consistencia de flujo [Pa - 5]

n : Indice de comportamiento de flujo

Las correlaciones a utilizar para determinar el coeficiente volumétrico de transferencia
de masa en este medio deben considerar que como fue mencionado previamente, el medio

exhibe un comportamiento no-Newtoniano y alta viscosidad, para este tipo de sistemas, la
correlacién mas frecuentemente usada fue descrita por Van'Riet [27].

kra=C -V (P/V)" . ue (2.7)
Donde:

C : Constante que depende de los pardametros geométricos del reactor
Vs : Velocidad superficial del gas

P/V : Potencia volumétrica aplicada al sistema mediante agitacién
e : Viscosidad del sistema

a, b y ¢ corresponden a constantes

En busqueda de poder utilizar este método para obtener una primera estimacion del kpa,
es que fueron seleccionados valores para las constantes de la correlacién presentada basado
en experimentos que reportaban sistemas de comportamiento no-Newtoniano y alta viscosi-
dad [26], considerando que es posible describir el comportamiento reolégico de este tipo de
sistemas mediante el modelo de Ostwald-de Waele y teniendo en cuenta la configuracion del
reactor utilizado, los valores que permitiran el mejor ajuste al sistema estudiado correspon-
deran a:

P 0,6
kpa =17,2-10* - V3. [V] Tl (2.8)

Al analizar la ecuacion utilizada para la estimacién del kpa 2.8, es posible observar que
existen mas de una constante que define el valor final, C5 presente directamente en la ecuacion
y a v (3, provenientes del calculo de la potencia entregada por el agitador al sistema.
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Considerando que no es posible realizar pruebas experimentales que permitan ajustar
las constantes relevantes al calculo de potencia, se procedera a ajustar la constante Cs, esta
contiene informacion principalmente sobre el efecto del tipo de agitadores utilizados y el valor
utilizado para la estimacion inicial difiere de la configuracion utilizada en este sistema por lo
que es apropiado ajustarla para reducir la incertidumbre asociada a dicha problematica.

Para la obtencién de una estimacion usando esta correlacién, es posible identificar la
mayor parte de los parametros a partir de las condiciones de operacion del biorreactor en el
momento de interés. Para obtener la viscosidad del sistema, serd necesario medirla de forma
experimental por lo que el enfoque de este método sera pseudo-experimental.

2.3.2. Meétodos experimentales

Por otra parte, el enfoque completamente experimental para la estimacion del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa comprende diversos métodos, del tipo fisico o quimico,
ademas pueden ser separados por métodos que son realizados en ausencia o presencia de mi-
croorganismos al momento de realizar la medicién. Para determinar el método mas adecuado
es necesario conocer las condiciones a las cuales se operan y se deben considerar diversos
factores [13].

Sistema de aireacion y homogeneizacién usado.

Tipo de biorreactor y diseno mecanico (configuracién del agitador).

* Composicion del medio de cultivo.

El efecto de la presencia del microorganismo y otros compuestos organicos del medio.

De forma general, el balance de masa de oxigeno disuelto en un medio bien mezclado esta
dado por:

ac
— =0OTR—-OUR (2.9)

dt
Donde % corresponde a la tasa de acumulacién de oxigeno en el sistema, OTR a corres-
ponde a la tasa de transferencia de oxigeno y OUR corresponde a la tasa de consumo de

oxigeno de los microorganismos.

Considerando la dificultad de realizar mediciones en presencia de microorganismos, junto
con que estos métodos son los mas utilizados, los métodos experimentales que seran analiza-
dos y discutidos consideraran la ausencia de estos, esto significara que el término de tasa de
consumo de oxigeno por parte de los microorganismos sera nula, luego el balance de masa al
oxigeno disuelto estard dado por:

ac
— =OTR (2.10)
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Donde la tasa de transferencia de oxigeno puede ser descrita en funcién del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa y el gradiente de concentraciéon de oxigeno segun lo
descrito por el modelo simple de doble capa de transferencia de masa [22].

dcC

dt

Donde kra es el coeficiente volumétrico de transferencia de masa, C* es la concentracion
de saturacion de oxigeno disuelto y C' es la concentracion de oxigeno disuelto a cada instante.

= kya- (C* = C) (2.11)

2.3.2.1. Meétodos quimicos

Los métodos quimicos mas utilizados son el método de oxidacién de sulfito de sodio y
la absorcién de C'Oy. El método de oxidacién de sulfito de sodio se basa en la reaccién de
sulfito de sodio con el oxigeno disuelto para la producciéon de sulfato en la presencia de un
catalizador [28], segin la siguiente reaccion:

1
N(lgSOg + 502 — NCLQSO4 (212)

El procedimiento experimental consta en llenar el reactor con una soluciéon de sulfito de
sodio 1 N, que contenga al menos 103 M de catalizador, para esto, pueden ser usados Cu?*
o Co**, encender el suministro de aire, permitir que la reaccién de oxidaciéon ocurra por unos
minutos, tomar muestra de volimenes conocidos en intervalos de tiempo regulares y mezclar
las muestras con reactivo estandar de yodo y titular con una solucion de tiosulfato NasS203
[29]. Una vez medida la concentracién de sulfito versus tiempo, la tasa de consumo de sulfito
habra sido determinada y el valor del coeficiente volumétrico de transferencia de masa kpa
podra ser determinado en base a la siguiente ecuacion:

 dCNay8,04
dt
Este método posee limitaciones ya que la construccién del método fue realizado en so-
luciones de caracteristicas fisicoquimicas considerablemente distintas a las presentes en los
cultivos de fermentacion, teniendo efecto en la hidrodinamica de la solucion. Estas diferencias
implican que los valores de kpa obtenidos sean usualmente mayores a los obtenidos mediante
otros métodos y poco realistas [26].

= 2k aC* (2.13)

El método de absorciéon de didxido de carbono consiste en medir la absorcion de este gas en
una solucion alcalina y poder determinar el valor del coeficiente volumétrico de transferencia
de masa asumiendo que la reaccion asociada es de pseudo primer orden, a pesar de que en
principio este método es controlado de forma mas simple que el descrito para el sulfito de
sodio, también posee problemas debido a la necesidad de usar altas concentraciones de ion
OH™ lo cual afecta las propiedades fisicoquimicas del medio y no permite obtener un kra
representativo [13].
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De esta forma se concluye que los métodos quimicos aunque tutiles y aceptados para la
medicion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa en ciertas soluciones, no son
aplicables a medios de fermentacién pues requieren del uso de sustancias que afectan las
propiedades fisicoquimicas de la solucion, afectando la hidrodinamica del fluido y finalmente
entregando valores de kya mayores a los obtenidos mediante otros métodos.

2.3.2.2. Métodos fisicos

Los métodos fisicos se basan en la respuesta de un sensor de oxigeno al cambio de con-
centracion de oxigeno disuelto en el medio bajo condiciones no estacionarias. El método mas
comunmente utilizado es el método dinamico. Esta técnica consiste en retirar el oxigeno en
la fase liquida mediante la aireacion de nitrogeno hasta que la concentracién de oxigeno sea
nula. Posteriormente, se reanuda la aireaciéon en el biorreactor y se mide la variacion de la
concentracion de oxigeno en funcién del tiempo [27], dicha técnica se ilustra en la Figura 2.3

Considerando que para este método tampoco se considera la presencia de microorganismos
y que por ende la tasa de consumo celular de oxigeno es nula, el balance de masa del oxigeno
disuelto en el equipo se puede expresar como:

lng::gj — kya-(t—t) (2.14)
G T
N, -
Aire :
Con
DESORCION % {  ABSORCION
¢ ¥
L
Tiempo

Figura 2.3: Descripcion esquemética de la técnica dindmica de desorcién-
absorcién de oxigeno. Adaptacién de [13]
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Cuando la variacién de la concentracion de oxigeno en funcién del tiempo se mide duran-
te el suministro de nitrégeno, es decir mientras la concentracion de oxigeno decrece, y con
condiciones iniciales t; = 0 y C = Cp,, la ecuacion 2.14, puede ser expresada como:

CLo
ln(CI]’:) = kpa-t (2.15)

Mientras que cuando la medicién es realizada posterior al reinicio de la aireacién, es decir
cuando la concentracién de oxigeno aumenta, con condiciones iniciales t; = 0y C; = 0, la
ecuacion 2.14 puede ser expresada como:

In (1 - %) = —kpa-t (2.16)

Para ambos casos, kra puede ser determinado como la pendiente del grafico Inf(C;) versus
tiempo. Para la obtencién de un valor mas representativo, es necesario considerar el tiempo de
respuesta del electrodo 7, ya que esta respuesta puede afectar la determinacion del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa si el tiempo caracteristico del transporte de oxigeno
1/kpa es del mismo orden que el tiempo de respuesta del electrodo.

El tiempo de respuesta del electrodo que corresponde al tiempo necesario para alcanzar
el 63% de la lectura final, puede ser determinado al llevar el sensor desde medio de cultivo
que ha sido suministrado de nitrégeno, es decir que tiene una concentracion nula de oxigeno
disuelto, hacia medio de cultivo saturado de aire, es decir con una concentracion de oxigeno
disuelto del 100 %. Asumiendo que la respuesta del electrodo es de primer orden, es posible
calcular la concentracion relativa de oxigeno medido por el electrodo C,,. como:

Cpe =C" + 10—7'71]20@ : [TrkLaexp(Trt> —exp(—kra - t)} (2.17)

Donde C* corresponde a la concentracion de oxigeno disuelto en el equilibrio, Cy la con-
centracién de oxigeno disuelto al inicio, 7, el tiempo de respuesta del electrodo y t el tiempo.
A partir de esta ecuacién, es posible estimar el valor de kra mediante un ajuste no lineal.
Este ajuste puede ser ignorado en casos en que 1/kpa sea mayor a 10 - 7, [30]. Esta técnica
de medicién del coeficiente volumétrico de transferencia de masa es ampliamente aceptada y
usada en la literatura para este tipo de sistemas [26]. Considerando que se obtienen resultados
aceptables, su aplicabilidad al sistema en estudio y la accesible metodologia, es el método
idoneo para la medicién de este coeficiente en el estudio a realizar.

En sistemas de condiciones similares al estudiado, se han reportado diversos resultados
para la aplicacion del método descrito, los valores de kra reportados varian entre 0,002 y
0,033 [1/s] para un sistema de crecimiento de hongos filamentosos, y entre 0,001 y 0,04
[1/s] para un sistema de alta viscosidad [31] [26]. A pesar de ser sistemas similares, estos
difieren respecto a este trabajo, en las condiciones de operaciéon y principalmente el tamano
y volumen de los equipos utilizados, no se han encontrado reportes para experimentos de
sistemas similares que operen al tamaiio y volumen trabajado.
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2.4. Escalamiento del biorreactor

Para la realizacion del escalamiento del biorreactor existen diversos métodos que recurren
a herramientas tedricas, practicas y mezclas de estos. Algunos son complejos y hacen uso de
simulaciones de la fluido dinamica del biorreactor para estudiar el proceso pero usualmente
requieren de simplificaciones que alejan la simulacion de lo que ocurre realmente en el proceso,
los métodos méas usados son aquellos que mantienen un parametro constante y amplian el
resto de forma proporcional.

Las fermentaciones son habitualmente evaluadas en base a parametros tales como el tiempo
de mezcla, esfuerzos de corte, pH, transferencia de masa y de calor. En los casos de la
transferencia de calor y el pH, corresponden a caracteristicas fisicas facilmente reproducibles
en diversas escalas gracias al uso de tecnologias cuya aplicacion es independiente del resto de
parametros y por ende no son limitantes en el proceso de escalamiento. Las caracteristicas
que tradicionalmente se mantienen constantes en el escalamiento incluyen [32]:

Geometria del reactor

Coeficiente volumétrico de transferencia de masa

Méximo esfuerzo de corte

Potencia por unidad de volumen

Flujo volumétrico de gas por unidad de volumen

Velocidad superficial del gas
* Tiempo de mezcla

e Numero de impeller de Reynolds

Factor de momentum

Para este caso en particular, es importante recordar que para un proceso de fermentacién
aerdbica, la produccién éptima usualmente esta limitada por el suministro de oxigeno por lo
que para asegurar que la tasa de transferencia de oxigeno sea adecuada en ambas escalas,
el criterio mas usado en este tipo de fermentaciones es el mantener constante el coeficiente
volumétrico de transferencia de masa [13]. También es importante considerar que dado que
este proceso comprende el crecimiento de hongos marinos filamentosos, como fue mencionado
previamente, los esfuerzos de corte experimentados por el sistema pueden ser limitantes para
el crecimiento de la biomasa por lo que un parametro relevante a considerar durante el
escalamiento es la velocidad de punta del impeller [33].
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Las tradicionalmente usadas estrategias para el escalamiento de reactores consisten en
mantener constantes al menos tres de los parametros mencionados, es por esto que la com-
prension de las caracteristicas particulares del sistema en estudio facilitan la eleccién de
aquellos que son mas relevantes para un adecuado rendimiento del proceso en ambas escalas
[32]. En consideracién de los antecedentes presentados, los pardmetros idéneos para el escala-
miento comprenderian el coeficiente volumétrico de transferencia de masa y los esfuerzos de
corte o la velocidad de la punta del impeller, ademas de la tradicional similitud geométrica.

Bajo esta premisa es que se volvera necesario abordar el escalamiento del biorreactor
desde un enfoque mixto tedrico-experimental, conocido el valor del coeficiente volumétrico
de transferencia de masa obtenido en el biorreactor a escala laboratorio, se calcularan las
condiciones de operacién que permitirian reproducir dicho coeficiente en una escala mayor.
Dado que el método tedrico no es capaz de considerar todos los factores que influyen en
el proceso, a partir de la primera estimacion teodrica, se ajustara la velocidad de agitacion
en el biorreactor a escala industrial hasta lograr reproducir el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa alcanzado en la escala de laboratorio.

Este método permitird asegurar que las condiciones de operacion en el biorreactor a escala
industrial permitan efectivamente reproducir el coeficiente volumétrico de transferencia de
masa obtenido en la escala laboratorio. Tal como fue mencionado previamente, es necesario
recordar que el crecimiento de hongos marinos filamentosos es sensible a los esfuerzos de corte
por lo que se necesitard especial cuidado al momento de aumentar la velocidad de agitacion
para evitar que en busqueda de alcanzar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa
a reproducir, los esfuerzos de corte alcancen un nivel suficiente para mermar el crecimiento
de la biomasa [34].
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Capitulo 3

Metodologia

En busqueda de lograr los objetivos generales y especificos estipulados, en esta capitulo
se plantea la metodologia disenada para llevar a cabo el trabajo en base al marco tedrico
previamente presentado.

3.1. Reproducciéon de condiciones de operacion en la
fermentaciéon a escala laboratorio.

En esta seccion se presentara la metodologia utilizada para reproducir las condiciones de
operacién Optimas en el proceso de fermentacion a escala laboratorio. Durante el trabajo
realizado, solo se participd de la puesta en marcha de los biorreactores por lo que se omitira
la informacion atingente a la preparacion de los medios e inculos utilizados.

El proceso para la puesta en marcha comienza por una limpieza profunda del equipo, para
esto es necesario desarmarlo, limpiar las piezas por separado utilizando detergente liquido,
agua destilada y etanol al 70 %. Algunas de las piezas tales como el aireador, condensador
y toma de muestras son ademads sonicadas en el bafio ultrasénico de la marca NINGBO
SCIENTZ modelo SB5200 del laboratorio de docencia del CeBiB por 40 - 45 minutos a un
nivel de 99 % junto con agua destilada, detergente y CIF limpiador en crema para remover
la mayor cantidad de material bioloégico que se presente en estos.

(a) Tapa del reactor desar- (b) Vaso del reactor
mada

Figura 3.1: Tapa y vaso del reactor desarmada que ya ha pasado por el
proceso de limpieza.
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Posterior a dicha limpieza, el vaso, la tapa y las piezas seran autoclavadas en el autoclave
de la marca Labtech modelo LAC 5100 SD del laboratorio de fermentacién por 90 minutos,
una vez extraidas las piezas estas deberan enfriarse a temperatura ambiente para continuar
con el armado de la tapa.

Figura 3.2: Tapa del reactor armada.

Una vez armado el biorreactor de la marca Braun Biotech modelo BIOSTAT B 3L, se
procede a anadir el medio de cultivo al vaso y cerrar el reactor con la tapa armada. Esta
configuracion serd nuevamente autoclavada en el autoclave del laboratorio de fermentacion
por 90 minutos. Una vez retirado y enfriado a temperatura ambiente, es posible conectar el
equipo a la consola y comenzar con el proceso de fermentacion.
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(a)
Reactor
de 3L
armado
en fun-
ciona-
miento.

(b)
Reactor
de 5L
en fun-
ciona-
miento

Figura 3.3: Reactores utilizados en el laboratorio para el proceso de fermen-

tacién.

Los biorreactores seran indculados en dos ocasiones durante el proceso de fermentacion
y, con distintas cepas de hongo en cada una de estas, ademas, las condiciones de operacion
seran modificadas dependiendo de la etapa del proceso para reproducir aquellas estipuladas

en la Tabla 1.2.

Tabla 3.1: Condiciones de operacion en distintas etapas del proceso de fer-
mentacién (Landeta C, 2023) [15].

Etapa/Pardametro | Temperatura [°C] | Agitacién [RPM] | Aireacién [vvm] | Volumen de operacién [L]
Primer in6culo 25-27 50 1,1 1,5
Segundo inéculo 25-27 100 1,5 1,7

21




(a) Condiciones de operacion (b) Condiciones de operacién
primera etapa del proceso. segunda etapa del proceso.

Figura 3.4: Reactor de 5L en funcionamiento.

Figura 3.5: Aireacién de un reactor con volumen de operaciéon de 1L (1,5
vvin).

Una vez el proceso de fermentacién finaliza, los biorreactores se sacan para medir la
produccién de biomasa obtenida y la limpieza comienza nuevamente para la puesta en marcha
del siguiente batch.
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3.2. Medicion de densidad

Para estimar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa es necesario determinar
la densidad del sistema, para esto se extrajo una muestra del medio de cultivo y se procedio
a utilizar un Viscosimetro Anton Paar modelo LOVIS 2000ME acoplado a un densimetro
DMA 4100M de inyeccién manual, facilitado por el Laboratorio de Fisica de la Materia
Activa del DFI. El equipo se encuentra a cargo de la profesora Maria Luisa Cordero de dicho
departamento y el metodologia para su utilizacion fue descrita por el alumno Juan Correa,
los pasos de esta son:

1. Cargar bolita de acero en capilar LOVIS calibre 1.59 (21.59 (24041201))*
2. Instalar el capilar @1.59 en LOVIS.

3. Una vez instalado el capilar, inyectar muestra (aproximadamente 10 ml.) en la entrada
del densimetro lentamente y evitando la formacion de burbujas.

4. En el tablero de instrucciones se selecciono el tipo de medicion barrido de temperaturas
con capilar de calibre 1.59 y bola de acero. T inicial 25°C, T° final 30°C y paso de
1°C. De este modo las mediciones de densidad y viscosidad se llevan a cabo a la misma
temperatura.

5. Esperar hasta que el equipo realice todas las mediciones correspondientes.
6. Una vez terminado, retirar la muestra e inyectar agua destilada para limpiar el equipo.

Este equipo es capaz de medir viscosidad en un rango entre 0,3 y 10000 [m Pa-s| y densidad
en un rango entre 0 y 3 [g/cm?], el primer pardmetro no fue medido con este equipo pues las
mediciones fallan si la muestra presenta particulas sélidas en suspension ya que obstruyen el
paso de las bolitas de acero por los capilares. Este tipo de particulas abundan en las muestras
del sistema en estudio por lo que no fue factible la utilizacién de este equipo para el fin de
medir viscosidad pero si fue suficiente para medir la densidad de este.

3.3. Medicion de viscosidad

Basado en los métodos tedricos para la obtencién del coeficiente volumétrico de transferen-
cia de masa del sistema, ademas de conocer las condiciones de operacion del biorreactor que
permiten obtener los mejores resultados, es necesario determinar la viscosidad del sistema en
distintos puntos del proceso de fermentacion. Para cumplir dicho objetivo se utilizo el redme-
tro Anton Paar RheoLab QC facilitado por el profesor Aldo Tamburrino del departamento
de Ingenieria Civil, el apoyo para realizar las mediciones fue realizado por Bryan Valenzuela.

Para realizar las mediciones de viscosidad en el equipo mencionado se necesita de al menos
50 [mL] de muestra para el apropiado funcionamiento del equipo, ademaés, se espera que la
muestra analizada posea una viscosidad de al menos 7 veces la viscosidad del agua pues para
menores valores, la medicién es poco precisa [35]. Una vez extraida suficiente muestra y de
una magnitud de viscosidad esperada superior al minimo establecido, la metodologia para la
medicién en el equipo mencionado consta de:
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1. Encender el equipo y esperar a la realizacion del ajuste automatico, en dicho ajuste el
equipo corrobora que atn no hayan sido instaladas las restantes piezas del equipo.

2. Se inserta el cilindro concéntrico para realizar la medicion.

Figura 3.6: Cilindro concéntrico para medicion.

3. Se instala y ajusta el intercambiador de calor en el equipo.

Figura 3.7: Intercambiador de calor para el reémetro.

4. Conectar el intercambiador de calor al redmetro y a la energia, encender el intercambia-
dor.

5. Insertar el cilindro de muestra en el equipo (sin muestra).

6. Abrir el software del equipo (RheoQ Plus), abrir un nuevo archivo y seleccionar la
primera opcién (esfuerzos versus deformacién).

7. Ajustar el redmetro a la temperatura de operacion y esperar a que el equipo alcance
dicha temperatura, en este caso se fijo a 25°C.
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Figura 3.8: Reémetro en proceso de ajuste de temperatura.

8. Construir el perfil de medicion, seleccionando el nimero de puntos a medir, el tiempo
de detencion, el rango de esfuerzo a analizar y la forma. En este caso se utilizaron 180
puntos con un tiempo de detencién de 2 segundos por punto, un rango de esfuerzo de 0
- 600 [1/s] y una forma de rampa lineal.

9. Colocar los 50 mL de muestra en el cilindro concéntrico para muestra e introducirlo al
equipo.

10. Empezar la prueba y guardar el niimero y nombre de la medicion.

Figura 3.9: Redmetro comenzando la medicion.

25



3.4. Estimacién del coeficiente volumétrico de transfe-
rencia de masa mediante correlaciones empiricas

Una vez determinadas las condiciones de operacion y habiendo sido medida la viscosidad
del punto de la fermentacion para el cual se quiere estimar el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa kra, se procede a usar el método tedrico descrito en la secciéon 2.3.1.

Al momento de estimar el k;a mediante la ecuacion 4.4, es necesario conocer la magnitud
de la velocidad superficial del gas, el volumen del medio, la viscosidad y la potencia entregada
por el agitador al fluido. La velocidad superficial de gas se puede determinar conociendo el
flujo de aire y el area transversal del reactor tal que:

Donde:

* V;: Velocidad superficial [m/s]
* Q: Flujo de aire [m?/s]
« S: Area transversal de reactor [m?]

El volumen de operaciéon es un parametro conocido y la viscosidad ha sido medida utili-
zando la metodologia previamente descrita por lo que solo resta determinar la potencia que
ha sido entregada por el agitador al fluido. En sistemas sin aireacion, es posible determi-
nar su magnitud mediante correlaciones que incluyen el niimero de potencia, condiciones de
operacién y pardmetros caracteristicos del sistema tales como [36]:

P,=Np-p-N*.D° (3.2)
Donde:

 P,: Potencia [W]

* Np: Numero de potencia

e p: Densidad [kg/m3]

» N: Velocidad de agitacién [1/s]
 D: Diametro del impeller [m)]

Es necesario considerar que para este caso, el sistema presenta aireacion y el burbujeo
proveniente de este tiene un efecto sobre la potencia real que es entregada al sistema por
parte del agitador, es por esto que se vuelve necesario ajustar el cilculo de potencia para
considerar este efecto, lo cual es posible mediante una correlacién tal como [37]:
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P2.N . D3\’
pza.(@°56> (3.3)

Donde:

» P : Potencia [W]
* P, : Potencia sin aireacién [W]
* a vy 3: Constantes

Habiendo determinado la potencia entregada por la agitaciéon en un sistema sin aireacién
mediante la ecuacién 3.2 y conociendo las condiciones de operacién del sistema, solo resta
por determinar el valor de las constantes o y 3, se ha reportado para sistemas con aireacion y
agitacion con multiples impellers tal como es el caso del sistema en estudio, que estas poseen
magnitudes de o = 1,224 y § = 0,432 [38].

Una vez se han realizado los calculos requeridos para determinar la potencia entregada
por la agitacion al sistema mediantes las ecuaciones 3.2 y 3.3 es posible estimar el coeficiente
volumétrico de transferencia del sistema para cada punto de interés, la memoria de calculo
que sigue la metodologia descrita se encuentra en el Anexo B.

3.5. Determinacion del coeficiente volumétrico de trans-
ferencia de masa mediante métodos experimenta-
les

Para determinar de forma experimental el kpa se procedié a utilizar el método descrito
en la seccion 2.3.2.2. Este experiment6 fue llevado a cabo en el biorreactor de la marca

Braun Biotech modelo BIOSTAT B 3L del laboratorio de docencia del CeBiB siguiendo los
siguientes pasos:

1. Se realizaron las preparaciones y se siguié la metodologia descrita en la seccién de
metodologia de reproduccién de condiciones de operacion en la fermentacién a escala
laboratorio 3.1. Para este caso el reactor solo operé con medio de cultivo y las condi-
ciones de operacion correspondieron a aquellas utilizadas para la primera etapa de la
fermentacion.

2. Instalar el sensor de oxigeno en el reactor.

3. Conectar la toma de aire del reactor al suministro del baléon de nitréogeno y utilizar la
minima presion de este por al menos 10 minutos con tal de desplazar el oxigeno presenten
en el sistema.

4. Cortar el suministro de nitrégeno y cerrar la salida de aire para evitar la reincorporacion
de oxigeno al sistema.
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5. Conectar el reactor a la consola.

6. Calibrar el punto de ausencia de oxigeno, para esto pulsar el botén Control Loops hasta
alcanzar el ment con la opcién de aireacién y establecer su valor a 0 %.

7. Comenzar a airear el equipo con un flujo de 1,1 [vvm] correspondiente al utilizado en la
primera etapa del proceso de fermentacién.

8. Luego de 5 minutos calibrar el equipo para el médximo de aireacién, para esto pulsar
Control Loops hasta alcanzar el meni con la opcién de aire y establecer su valor a
100 %.

9. Volver a la observacién de parametros y observar la variacion de la concentracion de
oxigeno disuelto pOs.

10. Registrar la variacion de dicho parametro cada un minuto, realizar hasta que el valor se
estabilice en un valor constante.

11. Utilizar los datos registrados para construir un curva de concentracién de oxigeno di-
suelto en funcién del tiempo.

12. Generar curva de Inf(Cp) versus tiempo y realizar regresién lineal para encontrar la
pendiente de esta, dicho valor correspondera al coeficiente volumétrico de transferencia
de masa kra

Considerando que la consola requiere de tiempo para ajustar la medicion de concentracién
de oxigeno disuelto, no es posible determinar el tiempo de respuesta del electrodo por lo que
se omitio el ajuste del valor obtenido en funciéon de este parametro.

3.6. Ajuste del método tedrico para la estimacion del
coeficiente volumétrico de transferencia de masa.

Determinado el coeficiente volumétrico de transferencia de masa kra mediante el método
experimental previamente descrito, se procede a ajustar el método tedrico para la estimacion
de este en funcién de los resultados obtenidos. La estimacion tedrica se describe en la seccién
2.3.1 y en esta se discute que la constante mas idénea a ajustar dado los antecedentes descritos
en bibliografia y el conocimiento sobre el sistema en estudio es la constante Cy directamente
presente en la ecuaciéon 4.4.

Para realizar el ajuste se procede a utilizar la herramienta Solver de Excel donde se utiliza
como objetivo que la magnitud del coeficiente volumétrico de transferencia de masa kpa sea
igual a la determinada mediante el método experimental al variar el valor de la constante Cy,
las restricciones solo incluiran que el valor de dicha constante sea positivo.
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3.7. Diseno de la estrategia de escalamiento.

La metodologia descrita hasta el momento, facilita informacion necesaria para continuar
con el escalamiento del biorreactor y por ende forma parte de la estrategia. En la presente
seccién se procedera a describir la metodologia para utilizar la informacién obtenida y a
partir de esta, escalar el sistema desde la escala de laboratorio a una escala mayor, ya sea
del tipo piloto o industrial. El resultado final de esta, seréd la obtencion de las condiciones de
operaciéon para el biorreactor a mayor escala.

Ajustada la ecuacion 4.4 mostrada mas adelante, que estima el coeficiente volumétrico
de transferencia de masa del sistema en estudio y conocida la magnitud del kpa obtenido
a escala de laboratorio, se usarda como criterio de escalamiento el mantener la magnitud
de dicho parametro constante al aumentar la escala. Mediante la ecuacién 4.4, sera posible
determinar la potencia que el agitador necesita entregar al sistema para cumplir con dicho
requerimiento, utilizando las caracteristicas del sistema de mayor escala.

Para determinar el flujo de aire que se utilizara a gran escala, se utilizaran como referencia
trabajos previos que reportan el cambio en el flujo de aireacion al aumentar la escala cuando
se busca mantener el kya constante, en estos se reporta que para un aumento de 10 veces el
volumen de operacion del reactor, la aireacion se reduce a un tercio de la usada a escala de
laboratorio [31]. Se asumira que dicha relacién es lineal y se usara para determinar el flujo de
aireacion a mayor escala. Conocida toda la informacién requerida, se procede a determinar
la potencia entregada por el agitador al sistema como:

. 1/0,6 (5/3)
p= k”; v (3.4)
9,4- Vi3 - pu(=2/3)

Determinada la potencia entregada por el agitador al sistema que se requiere para repro-
ducir el coeficiente volumétrico de transferencia de masa kra del sistema de escala industrial
en la escala mayor, se procede a obtener la velocidad de agitacion que permite entregar dicha
potencia, parametro con el cual terminaran de definirse las condiciones de operacién a mayor

escala.
p (1/8) Q036 1T
(0 )

La estrategia disenada se presenta mas adelante en la Figura 4.14.
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Capitulo 4

Resultados y Discusion

En este capitulo se presentaran los resultados de pruebas experimentales, los consecuentes
resultados provenientes de célculos teodricos, ademas de ser discutida su validez y congruencia
dentro de lo esperado. Estos seran la base para el desarrollo de una estrategia de escalamiento.

4.1. Reproduccién de condiciones de operacién Opti-
mas en escala de laboratorio.

En esta seccién se exhibiran registros de parte de los biorreactores que fueron utilizados
en el laboratorio del CeBiB para llevar a cabo el proceso de fermentacion y la extraccion de
muestras utilizadas en posteriores analisis de este estudio.

4.2. Determinacién de Densidad y Viscosidad median-
te mediciones experimentales

En esta secciéon se presentaran los resultados obtenidos para las mediciones experimentales
de densidad y viscosidad. Se comienza por reportar el valor iinico de densidad obtenido me-
diante el uso del Viscosimetro Anton Paar modelo LOVIS 2000ME acoplado a un densimetro
DMA 4100M de inyeccién manual facilitado por el Laboratorio de Fisica de la Materia Activa
del DFI, siguiendo la metodologia expuesta en la secciéon 3.2. La densidad obtenida para la
muestra de medio de cultivo (sin hongos) correspondié a:

p = 1010[kg/m?] (4.1)

El resultado proviene de la tinica medicién que fue posible realizar en el equipo dado que
la presencia de material particulado en suspension en las muestras del sistema en estudio, no
permitieron continuar con las mediciones en el equipo. A pesar de esto, el resultado obtenido
es representativo considerando que es mayor a la densidad reportada para el agua [39].
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Se procede a presentar los resultados obtenidos de la utilizacion del reémetro Anton Paar
RheolabQC para la mediciéon de viscosidad en diversas muestras del sistema en estudio a lo
largo del proceso de fermentacién. Para un sistema que presenta un medio de alta viscosidad
con un comportamiento similar al del sistema en estudio, se reportaron valores de viscosidad
que varian entre 8[mPa - s] y 30[mPa - s] [26]. El equipo fue facilitado por el departamento
de Ingenieria Civil y fue utilizado siguiendo la metodologia descrita en el capitulo 3, seccién
3.3.

A continuacién se presentan los resultados para la medicién de viscosidad en funcién de la
tasa de corte, dado que el andlisis se realiza en un amplio rango de dicha variable, el compor-
tamiento de la viscosidad varia a lo largo de la medicién. El muestreo y posterior medicion
fueron realizados en cuatro momentos distintos a lo largo del proceso de fermentacién, la
primera se realiz6 a una muestra del medio que no posee hongos, la segunda fue extraida el
primer dia del proceso una vez el medio habia sido inoculado, la tercera corresponde a una
muestra obtenida el cuarto dia, cuando el reactor habia sido inoculado por segunda ocasion,
y la ultima es una muestra del cultivo una vez finalizado el proceso.

Tabla 4.1: Indicacién de la etapa del proceso de fermentacién correspon-
diente a cada muestra.

Muestra Etapa
1 Medio de cultivo (Sin hongos)
2 Primer in6culo
3 Segundo in6culo
4 Fermentacion finalizada
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4.2.1. Muestra 1: Medio de cultivo

A continuacion se exhiben los resultados obtenidos para la primera muestra analizada.

10 Viscosidad en funcion de |la Tasa de corte
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Figura 4.1: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para la Muestra 1:
Medio de cultivo (sin hongos) N=2.

La Figura 4.1 muestra la seccién de la mediciéon en la que el valor de la viscosidad se
estabiliza, a pesar de ocurrir a una magnitud de tasa de corte superior a la alcanzada en el
reactor, es la secciéon con los valores mas representativos de la viscosidad real de la muestra
pues los valores iniciales poseen una variabilidad muy alta asociada al comienzo de la prueba
experimental y la disolucion de grumos presentes en la muestra. Esta logica se reproducira
para el resto de muestras, los resultados completos se exhiben en el Anexo A. A partir de esta
seccion se extrae el promedio de los datos exhibidos como el valor de la viscosidad que sera
utilizado para fines de calculos tedricos presentados méas adelantes, este valor corresponde a:

pu=6,87+0,02[mPa - s]
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4.2.2. Muestra 2: Primer in6culo

A continuacion se exhiben los resultados obtenidos para la segunda muestra del proceso
de fermentacion, aquella que contiene el primer inéculo y que fue tomada al rededor de 24
horas posterior a la inoculacién.
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Figura 4.2: Viscosidad en funcion de la tasa de corte para la Muestra 2:
Primer in6culo. N=2

A partir de la secciéon mostrada en la Figura 4.2, se extrae el valor promedio de la visco-
sidad que serda utilizado para fines de calculos tedricos presentados mas adelante, este valor
corresponde a:

p="7,12+0,31[mPa - s]

Es posible observar que para esta muestra no se reporta desviacion en los puntos medidos,
esto debido a que solo se pudieron realizar dos mediciones a la muestra, la primera de estas
reportd valores mas altos, no representativos de la viscosidad real de la muestra, ademas,
exhibe un mayor error dado que la magnitud representativa de la muestra fue obtenida a
partir de una sola medicién, la totalidad de los resultados se puede observar en la seccién de
anexos A.
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4.2.3. Muestra 3: Segundo in6culo

Para el caso de la muestra 3 correspondiente al momento del proceso de fermentacién en
que se anade el segundo inéculo, se realizaron pruebas con tal de determinar si la medicion
se veia afectada por la previa homogeneizacion de la muestra usando el bafio ultrasénico,
bajo la hipotesis que la presencia de grumos en la muestra pudiese afectar la calidad de la
medicion de viscosidad.
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Figura 4.3: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para la muestra 3, con
tasa de corte superior a los 200 [1/s] en los casos de muestra homegeneizada
y no homogeneizada. N=3

En la Figura 4.3 se puede observar que no existe una diferencia significativa en la medicién
entre la muestra que fue homegeneizada con anterioridad y aquella que no fue homogeneizada,
la muestra no homogeneizada exhibe una mayor variaciéon dada la presenciad de grumos pero
alcanza la misma magnitud de viscosidad que la muestra homogeneizada. Bajo esta premisa,
los resultados exhibidos en esta seccion corresponden a aquellos obtenidos para la muestra no
homogeneizada con tal de mantener la consistencia respecto al resto de muestras analizadas,
las cuales no habian sido previamente homegeneizadas. Cabe destacar que no se exhiben los
resultados de la medicién 1 pues estos presentan una desviacién considerable en comparacion
al resto de mediciones, lo cual se debe a ser la primera muestra analizada desde el encendido
y puesta en marcha del equipo.
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A continuacion se exhiben los resultados obtenidos para la tercera muestra analizada sin
homogeneizar.

Viscosidad en funcién de |a Tasa de corte
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Figura 4.4: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para dos de las medi-
ciones realizadas a la Muestra 3 sin homogeneizar: Segundo in6culo.

A partir de la secciéon mostrada en la Figura 4.4, se extrae el valor promedio de la visco-
sidad que serda utilizado para fines de calculos tedricos presentados mas adelante, este valor
corresponde a:

p="521+0,02[mPa- s]

Como fue mencionado previamente, la viscosidad es un factor que varfa a lo largo del
proceso de fermentacién, el comportamiento esperado es el aumento de la viscosidad a lo largo
del tiempo debido principalmente al crecimiento de biomasa flingica, entre otros factores [19].
Los resultados mostrados para esta muestra, difieren de dicho comportamiento, exhibiendo
una disminucion de la viscosidad en comparacion a muestras previas, esto se podria explicar
pues posteriormente se confirmo que el batch a partir del cual se extrajo la muestra analizada,
estaba contaminado, lo cual mermo el crecimiento de la biomasa fingica.
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4.2.4. Muestra 4: Fermentacion finalizada

A continuacion se exhiben los resultados obtenidos para la tltima muestra analizada que
corresponde a la extraida del reactor una vez la fermentacién ha finalizado y se prepara para
cosechar los hongos, esta fue extraida al rededor de 48 horas posterior a la inoculacién, el
reactor del cual se extrajo esta muestra, no presenté problemas por contaminacion.
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Figura 4.5: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para la Muestra 4 sin
homogeneizar: Fermentacién finalizada. N=2

A partir de la secciéon mostrada en la Figura 4.5, se extrae el valor promedio de la visco-
sidad que serda utilizado para fines de calculos tedricos presentados mas adelante, este valor
corresponde a:

p=9,56+0,29[mPa - s|

De los resultados exhibidos para las mediciones de viscosidad, es posible observar que la
viscosidad del sistema aumenta a lo largo del proceso, lo cual es consecuente con las obser-
vaciones realizadas durante las pruebas experimentales de fermentacion en que se reportaba
un incremento en la dificultad de movimiento del sistema. Ademas, los valores reportados no
se encuentran por completo dentro del rango mencionado para este parametro pero son del
mismo orden que estos. Se considera un resultado aceptable ya que el sistema de referencia
es solo similar y no idéntico al estudiado en este trabajo.
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Cabe destacar el caso de la muestra 3, en que se exhibe el comportamiento opuesto, como
fue mencionado, esto puede ser debido a la confirmacion de la contaminacion del reactor a
partir del cudl se extrajo dicha muestra, el resto de muestras analizadas fueron extraidas de
batches de reactor que no presentaron contaminacion. La medicién fue realizada en reiteradas
ocasiones para cada una de las muestras con tal de desestimar el efecto de la variabilidad del
equipo, ademas, fue desestimado el posible efecto negativo en la consistencia de las mediciones
que podria provocar la presencia de grumos como era habitual a partir de la muestra 2,
gracias a la comparacion entre resultados obtenidos para muestras homogeneizadas y no
homogeneizadas exhibida en la muestra 2.

4.3. Calculo del coeficiente volumétrico de transferen-
cia por etapa mediante correlaciones

El calculo tedrico del coeficiente volumétrico de transferencia por etapa es realizado me-
diante el uso de la ecuacion 4.4.

p 0,6
kpa=7,2-10* - V3. lV] T (4.2)

Ademas, se requiere el calculo de parametros que describen el sistema tales como la velo-
cidad superficial del gas Vj, el area interna del reactor .S, entre otras. La memoria de célculo
se presenta en el Anexo B.

A continuacion, se muestran los resultados de estos calculos para las distintas etapas del
proceso de fermentacién, representadas por cada una de las muestras tomadas y analizadas,
ademas se reportaran la viscosidad y el volumen de operacién para cada una de las etapas.

Tabla 4.2: Resultados estimacion tedrica del coeficiente volumétrico de
transferencia de masa kpa para distintas etapas del proceso de fermenta-

cién.
Etapa Viscosidad [Pa - s] | Agitacion [RPM] | Vol operacion [L] | kpa [1/s]
Medio de cultivo 6,87 + 0,021 50 1,5 0,00025
Primer in6culo 7,12 £ 0,311 50 1,5 0,00024
Segundo indculo* 5,21 £ 0,022 100 1,7 0,00103
Fermentacién finalizada 9,56 + 0,289 100 1,7 0,00069

Nota: *Este valor no es considerado como representativo del momento
del proceso de fermentacion dado que el reactor del cual se extrajo esta
muestra se contaminé pero es valido como valor correspondiente a la
viscosidad reportada.
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Considerando la forma de la ecuacién que describe la correlacion utilizada para el calculo
tedrico del coeficiente volumétrico de transferencia de masa, un aumento de la viscosidad
significaria una disminucién del kpa lo cual se reproduce en los resultados al observar la
diferencia entre el kya obtenido para el medio de cultivo y el primer in6éculo. Por otra parte,
se puede extraer de los resultados que a partir del segundo indculo, la influencia del aumento
de la velocidad de agitacién al doble tiene un gran efecto sobre la magnitud del kpa, lo cual
es de esperar considerando que esto aumenta considerablemente la energia que el agitador le
entrega al sistema.

Dado que el tamaifio del reactor utilizado en el laboratorio es pequeno en comparacion
con aquellos tradicionalmente usados para realizar pruebas, no ha sido posible encontrar
bibliografia que valide los resultados obtenidos, es por esto que dentro del trabajo se busca-
ra corroborar si la correlacion utilizada permite reproducir resultados obtenidos para otras
escalas reportadas en bibliografia como forma de validar el trabajo realizado.

La baja magnitud de los resultados para el coeficiente volumétrico de transferencia de
masa reportados en esta seccion se debe al pequeno tamafio del reactor utilizado y el bajo
volumen de operacion. Las caracteristicas geométricas y operacionales mencionadas tienen
un efecto relevante sobre el valor final obtenido, como se reporta en la memoria de céalculo
mostrada en el Anexo B, esta razon valida la obtencion de resultados de menor escala para
el sistema en estudio, y se buscara corroborar dicha hipotesis mediante la determinacion
experimental del coeficiente volumétrico de transferencia de masa.

4.4. Determinacién experimental del coeficiente volu-
métrico de transferencia de masa

Dado que los parametros utilizados para realizar el calculo tedérico del coeficiente volumé-
trico de transferencia de masa no son particulares del sistema en estudio sino méas bien de
un sistema de condiciones similares [26], surge la necesidad de ajustar aquellos pardmetros
con tal de que la estimacién de este indicador tenga una mayor precision y confiabilidad.
En busqueda de este proposito, se realiza la determinacion experimental del coeficiente volu-
métrico de transferencia de masa mediante el método del degaseo descrito en la seccion 3.5
usando un medio que no presenta microorganismos. A continuacion se muestran los datos
experimentales para la concentracién de oxigeno disuelta en el reactor posterior a la reacti-
vacion de la aireacion en el equipo cuyo oxigeno habia sido previamente desplazado mediante
el suministro de nitrégeno.
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Concentracion de oxigeno disuelto en el tiempo
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Figura 4.6: Datos experimentales de porcentaje de oxigeno disuleto (DOT)
durante la reaireacion en el reactor con volumen de operacién de 1,5 L,
aireacién de 1,1 vvm y agitacién de 50 RPM . Elaboraciéon propia. N=1

La Figura 4.6 muestra una curva de reairacién tipica para este tipo de sistemas [13],
alcanzando su saturacién alrededor de una concentraciéon de oxigeno disuelta del 74,4 % a
los aproximadamente 45 minutos.

Para el calculo del coeficiente volumétrico de transferencia de masa se usaran los datos ob-
tenidos hasta el momento en que se estabiliza la medicién indicando la saturacién de oxigeno
del sistema. A partir de estos se genera la curva del logaritmo natural de la fuerza motriz

de la transferencia de oxigeno ln(l — gﬁ) en funcion del tiempo que permite determinar el

coeficiente volumétrico de transferencia de masa como la pendiente de dicha curva segiin lo
descrito en la metodologia 3.5, utilizando la ecuaciéon 2.16.

C
ln(l — C’i) = —kra-t (4.3)
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Figura 4.7: Logaritmo natural de la fuerza motriz de transferencia de oxigeno
y su respectiva linealizacion en funcién del tiempo.

A partir de estos resultados, es posible extraer que el método experimental reporta un
coeficiente volumétrico de transferencia de masa equivalente a la pendiente de la regresion
de la curva construida equivalente a :

kLteqp = 0,00042[1 /]

Con un aceptable coeficiente de determinaciéon de R? = 0,794, el valor obtenido para el
kra mediante el método experimental es del mismo orden que aquellos obtenidos para las
primeras etapas del proceso de fermentacion con condiciones de operacién similares mediante
el método tedrico, los cuales estan en el rango de (0,00024 - 0,00025 [1/s]), e indica que la
correlacion utilizada aun sin haber sido ajustada al sistema en estudio, logra realizar una
buena estimacion.

Al igual que fue mencionado para los resultados de la estimacion del coeficiente mediante
el método tedrico, no fue posible encontrar bibliografia que validara el resultado obtenido
pues el sistema en estudio es de menor tamano que los tradicionalmente estudiados. A pesar
de esto, dado que el experimento fue realizado en condiciones que reproducen lo ocurrido en
la primera etapa del proceso de fermentacién, serd posible ajustar el método tedrico al usar
los resultados obtenido con tal de afinar la estimacion del coeficiente en cuestion.
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4.5. Ajuste del método tedrico para la estimacion del
coeficiente volumétrico de transferencia de masa

El valor experimental obtenido para el coeficiente volumétrico de transferencia de masa es
valido para las condiciones en las que fue realizada la medicion y las cuales fueron ajustadas
para asimilar aquellas de la primera etapa del proceso de fermentacion, equivalentes a la
primera muestra medida en el redémetro.

Habiendo obtenido un valor tedrico y otro experimental para el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa kpa para una misma etapa del proceso, es ahora posible ajustar los
parametros de la ecuacion 4.4 utilizada para el calculo tedrico, esto permitird obtener una
ecuacion cuyos parametros se ajusten en mejor medida al sistema en estudio. La ecuacion 4.4
originalmente utilizada corresponde a:

P 0,6
kpa =17,2-10* - V3. [V] Tl (4.4)

Donde en particular el coeficiente Cy = 7,2 - 10 se encuentra ajustado a un sistema de
referencia distinto al estudiado en este trabajo, es por esto que para la primera etapa del
proceso de fermentacion, la estimacion tedrica del coeficiente volumétrico de transferencia de
masa dista del valor experimental por al rededor de kraesp — kraie, = 0,00015[1/s].

Los parametros obtenidos a partir de este ajuste permitiran estimar con mayor precisién
el coeficiente volumétrico de transferencia de masa kya para el sistema estudiado en cualquier
etapa del proceso de fermentacion, la ecuacién obtenida corresponde a:

. [P]°°
kpa =12,3-10* . V2/3. lV] Tl (4.5)

El ajuste fue realizado mediante la herramienta Solver de Excel usando como objetivo
la reproduccién del valor experimental obtenido para la primera etapa del proceso kra =
0,00042[1/s] y permitié modificar el coeficiente Cy de la ecuacién 4.4 a un valor que repre-
sentara de forma mas precisa la influencia de caracteristicas del sistema en estudio en la
estimacion realizada. Esta ecuacién permitira estimar de forma mas precisa el coeficiente vo-
lumétrico de transferencia de masa kpa para las distintas etapas del proceso de fermentacion.
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4.6. Validacion de la estimacion del coeficiente volu-
meétrico de transferencia de masa mediante corre-
laciones.

En esta secciéon se busca determinar la calidad de la estimacién del coeficiente volumétrico
de transferencia de masa mediante el método tedrico, para esto, se usard como referencia un
trabajo en que se reportan valores de este parametro para un reactor de 5 L en el que crecen
hongos filamentosos en particular Aspergillus terrues, un sistema similar al estudiado en este
trabajo [31]. En la Figura 4.3, se exhiben caracteristicas relevantes del sistema de referencia.

Tabla 4.3: Caracteristicas geométricas relevantes para la estimacion del kra,
del reactor utilizado a escala laboratorio en trabajo de referencia [31].

Parametro Magnitud | Unidad de medida
Volumen méximo 5 L
Volumen operacién 3,5 L
Didmetro impeller 8,5 cm
Didmetro interno 16,5 cm
Numero de impellers 2 -
Tipo de impeller Rushton -

Utilizando la ecuacién 4.5 ajustada bajo las condiciones de operacion utilizadas para al
momento de la determinacion experimental del coeficiente volumétrico de transferencia de
masa kra, se determina dicho coeficiente para las distintas condiciones de operacién senaladas
en el trabajo de referencia y son comparadas con los resultados reportados en este.
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Figura 4.8: Comparacion de kra en funcion de la velocidad de agitacion para

valores experimentales del trabajo de referencia y valores determinados de
forma tedrica mediante correlaciones a una aireacién de 0.5 vvm.
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Figura 4.9: Comparacion de kpa en funcion de la velocidad de agitacion para
valores experimentales y valores determinados de forma teérica mediante
correlaciones a una aireaciéon de 1.0 vvm.
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Figura 4.10: Comparaciéon de kra en funcién de la velocidad de agitacion

para valores experimentales y valores determinados de forma teérica me-
diante correlaciones a una aireaciéon de 1.5 vvm.

43



A partir de las Figuras 4.8, 4.9 y 4.10 es posible observar que el método tedrico logra
estimar el kra de forma aceptable para la distintas condiciones de operacién reportadas en
el trabajo referenciado, en particular para velocidades de agitacion bajas entre los 100 y 200
RPM. Posterior al rango mencionado, existe una mayor diferencia entre los valores estimados
y los experimentales, esto se puede deber a que el crecimiento de la biomasa se realiza en forma
de agregados, los cuales al aumentar la velocidad de agitacion se ven danados o destruidos
debido al mayor esfuerzo de corte generado en el sistema, reduciendo de esta manera el kpa
exhibido en los datos experimentales. El método tedrico no es capaz de incluir este efecto en
el modelo representado por la ecuaciéon por lo que su estimacién tiene un comportamiento
mas lineal, representado por las diferencias con los datos experimentales en el rango 250 -
300 RPM.

Este resultado permite corroborar que la correlacion utilizada permite realizar una bue-
na estimacion del coeficiente de transferencia de masa volumétrico kpa, con coeficientes de
determinacién superiores a R? = (0.814 para todas las condiciones analizadas y siendo ain
mas precisa cuando se utilizan bajas velocidades de agitacion, aquellas que son mayormente
utilizadas en el sistema en estudio.

Dado que el fin del proyecto es fomentar el crecimiento de biomasa y obtener la mayor
cantidad de proteina total, operar en el rango superior a los 200 [RPM] serfa contraproducente
para este fin, es por esto que se realiza nuevamente el analisis previo, esta vez solo en el rango
entre los 100 y 200 [RPM].

0035 ki a en funcién de la velocidad de agitacion (0.5 vwm)

R* =0.886 — Correlacion
0.030 - == Experimentales

01025 4

0020 4

ka [Ls]

015 A

01010 1

0005 1

0L000

50 100 150 200 250 300
Velocidad de agitacion [RPM)]

Figura 4.11: Comparacion de kpa en funcién de la velocidad de agitacion
para valores experimentales y valores determinados de forma tedrica me-
diante correlaciones a una aireacién de 0.5 vvm en el rango entre 100 y 200
[RPM].
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Figura 4.12: Comparacién de kra en funcién de la velocidad de agitacién
para valores experimentales y valores determinados de forma tedrica me-

diante correlaciones a una aireacién de 1.0 vvm en el rango entre 100 y 200
[RPM].
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Figura 4.13: Comparaciéon de kra en funcién de la velocidad de agitacion
para valores experimentales y valores determinados de forma teérica me-

diante correlaciones a una aireacién de 1.5 vvm en el rango entre 100 y 200
[RPM].

A partir de estos, se puede observar que el ajuste de la estimacion tedrica es atiin mejor que
para el previo anélisis, obteniendo un coeficiente de determinacién minimo de R? = 0.886, lo
que disminuye el grado de incertidumbre asociado a la estimacion teodrica utilizada.

45



4.7. Estrategia de escalamiento

Determinada y ajustada la ecuacién que permite realizar la estimacion del coeficiente vo-
lumétrico de transferencia de masa en el sistema, es ahora posible disenar una estrategia para
el escalamiento de este, utilizando como base el mantener el dicho coeficiente constante en
ambas escalas [40]. Para un sistema de caracteristicas similares, la estrategia de escalamiento
constaréd de los siguientes pasos:

1. Medicién experimental de la densidad del sistema y la viscosidad de este en las distintas
etapas del proceso.

2. Estimacion tedrica del coeficiente volumétrico de transferencia de masa a partir de las
condiciones de operaciéon del proceso y las mediciones experimentales de viscosidad.

3. De forma paralela, la determinacion experimental del coeficiente volumétrico de trans-
ferencia de masa mediante el método de degaseo para una etapa inicial del proceso en
que no se presenten células vivas.

4. En caso de que los valores de kpa obtenidos no sean idénticos, ajuste de los parame-
tros de la ecuacion utilizada para la estimacion tedrica del coeficiente volumétrico de
transferencia de masa.

5. Nueva estimacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa para todas las
etapas del proceso utilizando la ecuacion ajustada.

6. Célculo de las condiciones de operacién requeridas para reproducir el coeficiente vo-
lumétrico de transferencia de masa calculado en cada etapa en la escala objetivo del
escalamiento.

7. Ajuste de las condiciones de operacion calculadas para reproducir el coeficiente volumé-
trico de transferencia de masa objetivo, en esta etapa es crucial controlar la velocidad
de agitacion para evitar alcanzar niveles de esfuerzos de corte que puedan afectar nega-
tivamente la fisiologia del cultivo, mermando el crecimiento de biomasa.

En la Figura 4.14 se exhibe un diagrama de la estrategia de escalamiento disenada.
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Figura 4.14: Diagrama estrategia de escalamiento. Elaboracion propia.

47



4.8. Condiciones de operacién para escala industrial.

En esta seccion se presentaran los resultados para las condiciones de operacién a las que
debera operar el equipo de tamano industrial con un volumen de 100 L considerando que se
usard un volumen de operacion del 70 % del total, este corresponde al equipo "100 L Jacketed
Glass Reactor'de la empresa LABOAO [41].

Las caracteristicas de este se exhiben en la siguiente tabla:

Tabla 4.4: Caracteristicas geométricas del reactor de 100 L LAOBAO rele-
vantes para la determinacién de las condiciones de operacion [41].

Dimension Magnitud | Unidad

Volumen méximo 100 (L]

Volumen de operacién 70 (L]

Altura 239 [cm]

Didmetro interno 46,5 [cm]

Didmetro de Impeller 24 [em|
Numero de Agitadores 2 -
Tipo de Impeller Rushton -

4.8.1. Condiciones de operacién para primera etapa del proceso

de fermentacion (Primer in6culo).

A partir de la ecuacién ajustada para la estimacion del coeficiente volumétrico de trans-
ferencia de masa 4.5, se determina dicho coeficiente para la primera etapa del proceso de
fermentacion correspondiente a aquella en que es anadido el primer in6culo y el momento en
que es tomada la segunda muestra de analisis de viscosidad. Para esto, se usaran los datos
de las caracteristicas geométricas del equipo usado en el laboratorio 1.1, las condiciones de
operaciéon utilizadas 1.2 y la viscosidad determinada de forma experimental para esta etapa
p = T7,12[Pa- s], dicha informacién junto con la memoria de célculo se presentan en el Anexo
C. El valor obtenido para este parametro es de:

k’LCLEl = O, 00041[1/8]

Este valor es consecuente con la forma de la ecuacion que describe una disminucién de la
magnitud del coeficiente volumétrico de transferencia de masa al aumentar la viscosidad de
la muestra. Como describe la estrategia de escalamiento disenada, se proceden a realizar los
calculos que permitirian determinar las condiciones de operacion necesarias para reproducir
el kra determinado, en el reactor de escala industrial, dichos calculos se presentan en el Anexo
C. Los resultados obtenidos para las condiciones de operacion se presentan a continuacion:
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Tabla 4.5: Condiciones de operacion en la primera etapa del proceso de
fermentacién a escala industrial.

Pardmetro | Temperatura [°C] | Agitacién [RPM] | Aireacién [vvm] | Volumen de operacién [L]
Magnitud 25-27 15 0,08 70

Los resultados obtenidos y observados en la Tabla 4.5 concuerdan con el comportamineto
esperado, en sistemas de este tipo, el aumento de la escala se refleja en una considerable
disminucién tanto de la aireacién como de la velocidad de agitacion [31], que a pesar de
lograr mantener el coeficiente volumétrico de transferencia de masa a mayor escala, evitan
aumentar los esfuerzos de corte sufridos por el sistema con tal de no reducir el crecimiento
de la biomasa.

4.8.2. Condiciones de operacion para segunda etapa del proceso
de fermentacion (Segundo inéculo).

El procedimiento se repite para la segunda etapa del proceso de fermentacion, utilizando
las mismas caracteristicas geométricas, variando las condiciones de operacion y utilizando
la viscosidad determinada de forma experimental para dicha etapa pu = 5,21[Pa - s]. Al
determinar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa a partir de la ecuacién 4.5
para las condiciones de operacion correspondientes, se obtiene:

kLaEQ = 0, 0016[1/8]

Existen dos factores relevantes en el resultado obtenido para esta etapa del proceso de
fermentacion, la primera corresponde a la magnitud de la viscosidad, en un caso normal, la
viscosidad de esta etapa debiese ser mayor a la previa pero dadas las complicaciones de con-
taminacion observadas en el reactor del cual se extrajo la muestra para esta etapa, se reportod
un magnitud de viscosidad menor lo cual influyé en el aumento del coeficiente volumétrico de
transferencia de masa. El segundo factor y aiin més influyente, corresponde a la velocidad de
agitacion que aumenta al doble para esta etapa, provocando también un aumento significati-
vo en la magnitud del ka obtenido. A continuacién se exhiben las condiciones de operacion
que fueron calculadas para reproducir este kra en la escala industrial.

Tabla 4.6: Condiciones de operacién en la primera etapa del proceso de
fermentacién a escala industrial.

Pardmetro | Temperatura [°C] | Agitacién [RPM] | Aireaciéon [vvm]| | Volumen de operacién [L]
Magnitud 25-27 32 0,09 70

De los resultados exhibidos en la Tabla 4.6, se puede observar que dado el mayor coeficiente
volumétrico de transferencia de masa estimado para esta etapa de la fermentacién a una
escala de laboratorio, es necesario aumentar la velocidad de agitaciéon en la escala industrial,
estos resultados también concuerdan con lo esperado al observar escalamientos de sistemas
de similares condiciones [31].
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Capitulo 5

Conclusiones

Se concluye que el trabajo realizado permitié cumplir el objetivo general establecido, el
disefio de una estrategia para el escalamiento de un biorreactor del tipo tanque agitado
de cultivo sumergido de un consorcio de hongos marinos filamentosos a un nivel de planta
piloto-industrial.

El trabajo realizado en la puesta en marcha de los biorreactores a escala laboratorio,
permitié reproducir las condiciones de operaciéon reportadas como 6ptimas para el crecimiento
de biomasa en el sistema en estudio. Ademas, permiti6é observar como las distintas condiciones
de operaciéon afectaban el proceso de fermentacion y facilitoé la extraccion de muestras a lo
largo de las distintas etapas del proceso para medicion de parametros relevantes para el
cumplimiento del objetivo final del estudio.

Las mediciones experimentales realizadas en el viscosimetro y reémetro utilizados, permi-
tieron determinar la densidad representativa del sistema y la viscosidad de este en cada punto
del proceso de fermentacién, mostrando que este tltimo parametro aumenta en magnitud a
lo largo del proceso, comenzando en 6,87 [Pa - s| y alcanzando los 9,56 [Pa - s].

Los resultados de las mediciones experimentales permitieron realizar estimaciones del co-
eficiente volumétrico de transferencia de masa kra mediante el uso de correlaciones tedricas
entre las condiciones de operacion, parametros del sistema y el coeficiente en cuestion, dichos
resultados reportan una magnitud menor a los usualmente reportados en bibliografia, esto
se debe principalmente a que el sistema en estudio en este trabajo tiene un menor volumen
y por ende utiliza equipos mas pequenos que los usados en los trabajos de referencia.

En base a la incertidumbre asociada a la utilizacion del método tedrico para la estimacion
del kpa, se concluy6 que era necesario realizar un ajuste de dicho método, esto se logro a través
del ajuste de la ecuaciéon 4.4 utilizada para la estimaciéon del kra mediante la determinacion
del mismo coeficiente usando el método experimental del degaseo que reportd valores del
mismo orden que aquellos predichos de forma tedrica, la estimacién tedrica reportd valores
entre 0,00024 - 0,00069 [1/s], mientras que el método tedrico reporté un valor de 0,00042
[1/s]. Validando que la magnitud de los resultados provenientes de la estimacién tedrica
realizada era correcta y se debia al volumen del sistema en estudio.
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Con tal de disminuir el grado de incertidumbre asociado a la estimacién teodrica del kpa, se
logré validar el uso de la correlacion para estimar el kpa utilizando condiciones de operacion y
parametros referenciales correspondientes a un reactor con un volumen de operacion de 3,5 L
para el crecimiento de hongos filamentosos Aspergillus terreus [31], obteniendo un ajuste con
un coeficiente de determinacién superior al R? = 0, 814 respecto de los datos experimentales
reportados en dicha referencia y con un mejor ajuste cuando el analisis es acotado al rango
entre 100 y 200 RPM, obteniendo un coeficiente de determinacién igual o mayor a R? =
0.886.

Se concluye que para completar la estrategia de escalamiento, es necesario utilizar la infor-
macién obtenida mediante el trabajo realizado para determinar las condiciones de operacion
a las que debiese operar un sistema de mayor escala. Para esto, a partir del método tedrico
para la estimacion del kpa se utilizo dicho parametro como criterio de escalamiento y con
este, determinar las condiciones de operacion que debiesen ser reproducidas en un biorreactor
de escala industrial con el fin de obtener un nivel de producciéon similar al logrado en escala
laboratorio en términos del crecimiento de biomasa fingica.

Las condiciones de operacién obtenidas correspondientes a una aireacién de 0,08 [vvm] y
agitacién de 15 [RPM] para la primera etapa del proceso de fermentacién y una aireacién de
0,09 [vvm] y agitacién de 32 [RPM] para la segunda etapa del proceso de fermentacién, son
menores en comparacion a aquellas requeridas a escala de laboratorio, este comportamiento
es observable en toda referencia que exhibe resultados de este mismo procedimiento y se
espera que estan puedan ser validadas de forma experimental.

Mediante la metodologia disenada para llevar a cabo los objetivos del estudio y los pro-
cedimientos tanto tedricos como experimentales descritos, se disenid satisfactoriamente una
estrategia que permite escalar un sistema de condiciones similares al estudiado a un nivel
piloto, permitiendo conocer las condiciones de operacion que permitirian obtener resultados
similares a los obtenidos en escala de laboratorio en términos de produccién de biomasa.

Se deja propuesto verificar que las condiciones de operacién obtenidas mediante la utili-
zacion de la estrategia diseniada permitan obtener los resultados deseados a mayor escala.
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Capitulo 6

Recomendaciones y proyecciones
futuras

Se recomienda reproducir las pruebas descritas en este trabajo utilizando el biorreactor
de volumen maximo de 5L disponible en el laboratorio del CeBiB, esto con el fin de poder
corroborar que la estimacion tedrica del coeficiente volumétrico de transferencia de masa kpa
reporte resultados dentro del rango de aquellos referenciados para sistemas de un volumen y
caracteristicas geométricas similares.

Para la ejecuciéon de la determinacion del coeficiente volumétrico de transferencia de masa
kra mediante el método experimental, se recomienda el uso de un lector del sensor de oxigeno
cuya respuesta sea mas rapida que la del biorreactor Braun Biotech modelo BIOSTAT B del
laboratorio, esto permitiria conocer el tiempo de respuesta del electrodo, permitiendo ajustar
la medicion realizada y de esta forma obtener un valor mas preciso para el kja experimental.

En busqueda de verificar que la viscosidad del sistema aumenta con el tiempo para toda
etapa del proceso de fermentacion, se recomienda medir nuevamente una muestra de la se-
gunda etapa del proceso (segundo indculo), utilizando esta vez una muestra extraida de un
biorreactor que no presente problemas de contaminacion.

Al momento de llevar a cabo la estrategia de escalamiento disenada en este trabajo, se
recomienda hacer especial énfasis en la observacion del efecto de los esfuerzos de corte sobre
la fisiologia del sistema y sus efectos en el crecimiento de la biomasa en la escala piloto, esto
para evitar que la bisqueda de la reproduccién del coeficiente volumétrico de transferencia
de masa como criterio de escalamiento mediante el aumento de la velocidad de agitacion
del equipo, tenga un efecto negativo sobre el objetivo final del proceso, el crecimiento de la
biomasa fungica y la produccién de proteina total.

Se proyecta que la ejecucion de la estrategia de escalamiento disefiada en este trabajo,
permita la obtenciéon de condiciones de operacién que resulten en una buena primera esti-
macion de aquellas requeridas para reproducir el coeficiente volumétrico de transferencia de
masa en la escala piloto pero como es mencionado en la misma, se requerird de un ajuste
experimental dado que la estrategia disenada no logra incluir todos los factores que pueden
afectar el proceso.
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Se espera que la reproduccién del kpa obtenido a escala laboratorio en la escala piloto sea
un criterio satisfactorio para obtener resultados similares para el proceso de fermentacion en
términos del crecimiento de biomasa y la produccion de proteina total. El futuro acceso a
tecnologia, en particular a lectores para el sensor de oxigeno con una mayor precision y en
tiempo real durante el transcurso del proceso de fermentacién podrian permitir la utilizacién
de otros criterios para el escalamiento tal como la tasa de transferencia de oxigeno. Con
dicho trabajo seria posible comparar y evaluar la calidad del uso del kra como base para el
escalamiento.
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Anexos

Anexo A. Resultados medicion de viscosidad

A.1l. Muestra 1: Medio de cultivo

A continuacion se exhiben los resultados completos obtenidos para la primera muestra
analizada.

Viscosidad en funcion de la Tasa de corte
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Figura A.1: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para la muestra 1.

De la Figura A.1, es posible observar que la medicién 1 reporta magnitudes de viscosidad
considerablemente mayores al resto de las mediciones pero se comporta de forma similar a
estas. A partir de la segunda medicién, la magnitud de la viscosidad reportada es relativa-
mente similar pero para la medicion 2 sigue siendo ligeramente superior al resto de mediciones
realizadas. Las mediciones 3 y 4 exhiben un comportamiento similar donde se puede obser-
var un rango de tasa de corte entre aproximadamente 100 y 200 [1/s] donde se estabiliza la
magnitud de la viscosidad, dicho rango serd analizado con profundidad para determinar la
magnitud de viscosidad representativa de la muestra.
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Es importante mencionar que para todas las mediciones realizadas, posterior a una tasa
de corte de 180 [1/s], existe un aumento de la viscosidad, el cual se puede notar de forma
pronunicada una vez se alcanza una tasa de corte de 350 [1/s], este comportamiento indica
que a altas magnitud de este parametro, el material cambia su comportamiento pero dado
que estas magnitudes nunca serdn alcanzadas en el proceso en estudio, son descartas para
determinar la mangitud de viscosidad representativa de la muestra.
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Figura A.2: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para la muestra 1 en
un rango de tasa de corte entre 120 y 175 [1/s]

A partir de la Figura A.2, se puede observar un rango de tasa de corte donde la magnitud
de la viscosidad es relativamente constante para ambas mediciones exhibidas y esta alcanza
un minimo, el promedio de estas mediciones a lo largo del rango analizado sera utilizada
como la viscosidad representativa de la muestra.
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A.2. Muestra 2: Primer inéculo

A continuacién se exhiben los resultados completos obtenidos para la segunda muestra
analizada.
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Figura A.3: Totalidad de los datos obtenidos de viscosidad en funcién de la
tasa de corte para la medicién realizada a la muestra 2

En la Figura A.3 se puede observar que en un inicio se registran altos valores de viscosidad
lo que esta asociado al comienzo del funcionamiento del equipo, estos valores disminuyen ra-
pidamente para estabilizarse una vez alcanzado una tasa de corte de 180 [1/s], la variabilidad
de las mediciones observada entre el rango de 0-180 [1/s] se asocia a la presencia de grumos
en la muestra. Se procede a analizar con mayor precision el rango de tasa de corte superior
a los 180 [1/s] con tal de identificar la real magnitud de la viscosidad de la muestra

Viscosidad en funcion de la tasa de corte
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Figura A.4: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para la medicién
realizada a la muestra 2 a una tasa de corte superior a los 180 [1/s]
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A partir de la Figura A.4 se puede observar que la magnitud de la viscosidad se estabiliza
al rededor de los 7,2 [mPa - s] en un rango de tasa de corte entre los 180 - 360 [1/s].
Superado el rango mencionado, se observa un aumento en la magnitud de la viscosidad, dicho
comportamiento podria explicarse por un cambio en el comportamiento del material desde
pseudo-plastico a dilatante por la alta magnitud de esfuerzo de corte aplicada, considerando
que en las condiciones de operaciéon del proceso, nunca se alcanzara una magnitud de esfuerzo
de corte similar, se descarta su influencia en la viscosidad representativa de la muestra para
este estudio.
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Figura A.5: Viscosidad en funciéon de la tasa de corte para la medicién
realizada a la muestra 2 en u nrango

Finalmente, se exhibe la Figura A.5 presentada en la secciéon de resultados en que se
observa el rango de esfuerzo de corte de interés en donde la magnitud de la viscosidad es
mas estable y es a partir de este que se determina el valor promedio y representativo de la
muestra para su uso en posteriores calculos.
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A.

Viscosidad [mPa-s]

Viscosidad [mPa-s]

3.

Muestra 3: Segundo in6culo

Para el caso de la muestra 3, se realizaron pruebas con tal de determinar si la medicion
se veia afectada por la previa homogeneizacion de la muestra.
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Figura A.6: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para tres mediciones
realizadas a la muestra 3 en los casos de muestra homegeneizada y no ho-

mogeneizada.

A partir de la Figura A.6 se puede observar tanto para la muestra homogeneizada como
no homogeneizada, que la medicion 1 muestra magnitudes superiores de viscosidad en un

inicio, acercandose a los valores reportados en el resto de mediciones una vez la tasa de corte
supera los 150 [1/s].
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Figura A.7: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para tres mediciones
realizadas a la muestra 3 para tasa de corte superior a los 200 [1/s] en los
casos de muestra homegeneizada y no homogeneizada.

61




En la Figura A.7 se puede para una tasa de corte superior a los 200 [1/s] que la medicién 1
continia exhibiendo valores mayores a los reportados por las otras mediciones lo que se puede
deber a la presencia de grumos o a la puesta en marcha del equipo, dado este comportamiento,
los datos obtenidos de la primera medicién seran descartados para la determinacién de la
viscosidad representativa de la muestra. Cabe destacar que estos resultados son observables
tanto para la muestra homogeneizada como no homogeneizada. También es posible extraer de
esta figura, que existe un rango acotado en que la magnitud de la viscosidad es relativamente
constante, aproximadamente en un tasa de corte entre 370 y 420 [1/s].
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Figura A.8: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para tres mediciones
realizadas a la muestra 3 para una rango de tasa de corte entre los 370 y
420 [1/s] en los casos de muestra homegeneizada y no homogeneizada.

Finalmente, en la Figura A.8 se exhiben los resultados para las mediciones 2 y 3, tanto de
la muestra homogeneizada como no homogeneizada en un rango de tasa de corte entre los 370
y 420 [1/s]. En esta figura es posible observa que a pesar de diferir en centésimas, los valores
aproximados de la viscosidad representativa de la muestra es similar. Dado que no existe una
ventaja notoria en realizar una previa homogeneizaciéon a la muestra, se concluyé en realizar el
resto de las mediciones sin la previa homogeneizacion de las muestras y ademas, la magnitud
de la viscosidad utilizada para esta muestra sera extraido de la muestra no homogeneizada.
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A 4. Muestra 4: Fermentacion finalizada

A continuacion se exhiben los resultados obtenidos para la tltima muestra analizada que
corresponde a la extraida del reactor una vez la fermentacién ha finalizado y se prepara para
cosechar los hongos.
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Figura A.9: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para las mediciones
realizadas a la muestra 4.

Para esta muestra se puede observar a partir de la Figura A.9 que las primeras dos
mediciones realizadas exhiben en un inicio, magnitudes de viscosidad superiores al resto
de mediciones realizadas ademés de estabilizarse a una mayor tasa de corte de corte en
comparacion. Este comportamiento podria ser explicado por la presencia de soélidos en la
muestra que se vieron homogeneizados con el pasar de las mediciones.

A pesar de esto, es posible ver que para cualquier de las mediciones realizadas, el valor de

la viscosidad se estabiliza posterior a una tasa de corte de 200 [1/s], es por esto que procede
a analizar dicho rango.
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Viscosidad en funcion de la Tasa de corte
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Figura A.10: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para dos de las
mediciones realizadas a la muestra 4.

En la Figura A.10 se puede observar que las mediciones 1 y 2 continiian mostrando un
alta variabilidad, por esto es que seran descartadas para posteriores andlisis. Por otra parte,
las mediciones 3 y 4 muestran resultados mas homogéneos, exhibiendo una viscosidad rela-
tivamente constante en el rango de tasa de corte entre los 250 y 330 [1/s], ademés se puede
observar una tendencia al alza en la magnitud de la viscosidad para tasas de corte superiores
a dicho rango lo que nuevamente podria ser explicado por un cambio en el comportamiento
del material desde pseudo-plastico a dilatante.
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Figura A.11: Viscosidad en funcién de la tasa de corte para dos de las
mediciones realizadas a la muestra 4.

Finalmente, se exhiben los resultados de las mediciones 3 y 4 en el rango de interés, a
partir de estos valores se determinara la viscosidad representativa de la muestra y que sera
utilizada para posteriores calculos.
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Anexo B. Memoria de calculo de la estimacion del
coeficiente volumétrico de transferencia de
masa kra

En este anexo se presentara la memoria de calculo para estimar el coeficiente volumétrico
de transferencia de masa a partir de la medicién de viscosidad realizada a la muestra 1 A.1
para la primera etapa del proceso de fermentacion, esta memoria de calculo se basara en la
metodologia descrita en la secciéon 3.4.

En las tablas 1.1 y 1.2 se presentan los datos que seran utilizados para esta memoria de
calculo, ademas, se utilizaran los resultados para la medicién de viscosidad de la muestra 1
presentados en la seccion de resultados 4.2.1.

Tabla B.1: Caracteristicas geométricas relevantes del reactor utilizado a
escala laboratorio.

Parametro Magnitud | Unidad de medida
Volumen méximo 3 (L]
Diametro impeller 5,2 [cm]
Didmetro interno 13 [cm]

Ntumero de impellers 2 -
Tipo de impeller Rushton -

Tabla B.2: Condiciones de operacién en distintas etapas del proceso de fer-
mentacion.

Etapa/Pardmetro | Temperatura [°C] | Agitacién [RPM] | Aireacién [vvm] | Volumen de operacién [L]
Primer inéculo 25-27 50 1,1 1,5
Segundo inéculo 25-27 100 1,5 1,7

Siguiendo la metodologia previamente referenciada, se debe comenzar por determinar la
velocidad superficial del gas V;, para esto se debera conocer el area transversal del reactor y
el flujo de aire que pasa a través de esta.

Conocido el diametro interno del reactor, el area transversal de este correspondera a:

S=m-(D/2)?*=m-(0,065[m])* = 0,01327[m?] (B.1)

Para obtener el flujo de aire, se utilizard la aireacion y el volumen de operacién:

Airencién - Volumen d y
@ = redon Oug(l)en € OPTATON _ 1 1[uum] - 0,0015[m?] = 0,00003[m>/s]  (B.2)
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De esta forma, la velocidad superficial del gas estard dada por:

Q  0,00003[m3/s]

Vs = 5= 001327 [m?] 0,00207[m/s] (B.3)
Conocida la velocidad superficial, resta determinar la potencia entregada por el agitador
al sistema, para esto se utiliza la ecuacion 3.2 que describe dicho parametro para sistemas
sin aireacién, para su calculo serd necesario conocer la densidad del sistema y el ntimero
de potencia. La densidad fue previamente obtenida de forma experimental, reportando un
valor de p = 1010[kg/m?] y el nimero de potencia es conocido a partir de bibliografia como

Np = 5,5 [42]. De esta forma se tiene:

P,=Np-p-N*-D°=55-1010[kg/m?] - (0,83[1/s])* - (0,052[m])® = 0,0012[W] (B.4)

Conocida la potencia entregada por el agitador al sistema, es ahora necesario tomar en
consideracion que el sistema en estudio presenta aireaciéon dado que las burbujas provenien-
tes del aireador tienen un efecto sobre la potencia entregada al sistema. Es posible entonces
conocer la potencia real recibida por el sistema en funciéon de la ecuacion 3.3 como:

P2.N.D3*\"
P=a- <Q0»56 ) (B.5)

Recordando de la seccién 3.4 que los valores de las constantes provenientes de bibliogra-
flason o = 1,224y § = 0,432, se reemplazan los valores conocidos en la ecuacion obteniendo:

0,0012%-0,83[1/s] - 0,052[m]?
0, 00003[m3 /5056
Finalmente, solo resta utilizar la ecuacién 4.4 para determinar el coeficiente volumétrico

de transferencia de masa en funcién de los parametros previamente calculados, informacion
obtenida de forma experimental y las condiciones de operacion.

0,432
P=1,224- ( ) = 0, 00095[W] (B.6)

P 0,6
kpa =17,2-10% - V3. lV] Tl (B.7)

Reemplazando se tiene:

0,000095[W

0,6
=7,2-10*- 0,002 2/3 ., I Pa-s|7%3 = 25[1/s] (B.
kra =17,2-10%-0,00207[m/s]| l0,0015[m3] 6,87[Pa - 5] 0,00025[1/s] (B.8)

Reportando el valor presentado en la Tabla 4.2 de la seccion de resultados.
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Anexo C. Memoria de calculo condiciones de opera-
ciéon a escala industrial
Para comenzar, se presentan las caracteristicas geométricas del equipo utilizado y las

condiciones de operacion de la primera etapa de fermentacion provenientes de las Tablas 1.1
y 1.2.

Tabla C.1: Caracteristicas geométricas relevantes del reactor utilizado a
escala laboratorio.

Parametro Magnitud | Unidad de medida
Volumen méximo 3 (L]
Diametro impeller 5,2 [cm]
Didmetro interno 13 [cm]

Ntumero de impellers 2 -
Tipo de impeller Rushton -

Tabla C.2: Condiciones de operacién en distintas etapas del proceso de fer-
mentacion.

Etapa/Pardmetro | Temperatura [°C] | Agitacién [RPM] | Aireacién [vvm] | Volumen de operacién [L]
Primer inéculo 25-27 50 1,1 1,5
Segundo inéculo 25-27 100 1,5 1,7

A excepcién del uso de la viscosidad correspondiente a la etapa del proceso de fermen-
tacion en estudio (primer in6culo) y el uso de la ecuacién ajustado para la estimaciéon del
coeficiente volumétrico de transferencia de masa 4.5, el procedimiento para determinar el kpa
es idéntico al previamente descrito en el Anexo B, de esta forma, este coeficiente estara dado
por:

p106
kpa =12,3-10* . V2/3. lV] Tl (C.1)
Reemplazando los datos expuestos y la viscosidad de la etapa u = 7,12[Pa - s, se tiene:

0,000095[1W]1*° i
D 7 12[Pa - 51723 = 0. 00041[1 C.2
0,0015[m?] ] aAped IR C

kpa = 12,3-10%-0,00207[m/s]*/3- [

El criterio para realizar el escalamiento es mantener la magnitud del kpa calculada en

la escala superior, para esto, se procederd a determinar la velocidad de agitaciéon que se

requerird utilizar en la escala superior. Se proceden a presentar las caracteristicas geométricas
del biorreactor a mayor escala provenientes de la Tabla 4.4, relevantes para el proceso.
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Tabla C.3: Caracteristicas geométricas del reactor de 100 L LAOBAO rele-
vantes para la determinaciéon de las condiciones de operacién.

Dimension Magnitud | Unidad
Volumen méximo 100 (L]
Volumen de operacién 70 (L]
Didmetro interno 46,5 [cm]
Didmetro de Impeller 24 [em]|
Numero de Agitadores 2 -
Tipo de Impeller Rushton -

La densidad a utilizar es la misma que la determinada de forma experimental para el
sistema a nivel de laboratorio pues no es un parametro que varie con la escala de la fermen-
tacion. Por otra parte, el inico parametro que resta determinar para obtener la velocidad de
agitacion requerida, es la aireacion a nivel de escala superior. Para este proposito se usara
como referencia los resultados de trabajos de escalamiento experimentales 7?7 que indican
una relacion entre el aumento en la escala del biorreactor y la disminucién de la aireacion.

Para una sistema cuyo volumen de operacién aumenta 10 veces, se reporta una disminuciéon
de 3 veces la aireacién utilizada. Asumiendo que dicha relacion es lineal, se procedera a
determinar la aireacién en la escala superior teniendo en consideracién los volimenes de
operaciéon estudiados en este trabajo.

0-3
1,5- 10

Conocido este parametro, se procede a calcular el area transversal del equipo.

=0, 08[vvm)] (C.3)

Aireacion,g = 1, 1fvvm]/

S=m-(D/2)* =m-(0,465[m]/2)* = 0,1698[m?] (C.4)

Se determina también, el flujo de aire en el sistema ya que se conoce el volumen de ope-
racion.

@ = Aireacién - Vol operacién = 0, 08[vvm)] - 0,07[m?]/60[seg/min] = 0,00009[m?*/s] (C.5)

Finalmente, se procede a determinar la velocidad superficial del gas en el sistema como:

Q  0,00009[m3/s] 3
V=== = 0,00055 C.6
S = 70, 1698[m?] [m/s] (C-6)
Conocida la velocidad superficial del gas en el sistema, es ahora posible determinar la
potencia que debera entregar el agitador para reproducir el coeficiente volumétrico de trans-

ferencia requerido.
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_1/0,6 (5/3)
P oV (.7)
12’3 i V;( /3) . ,LL(_Q/S)

Reemplazando se tiene:

o 0,00041[1/s] - 0,07[m?]*6 (5/3) - 3
- (12,3 -0,00055[m,/s]2/3).,12(=2/3) = 0,193[W/m”| (C.8)

Finalmente, se procede a determinar la velocidad de agitacion que permite al agitador
entregar la potencia requerida al sistema para alcanzar el coeficiente volumétrico de transfe-
rencia de masa a reproducir.

O (- o

Reemplazando los valores previamente calculados y las caracteristicas del sistema, se tiene:

17

) =15,2[RPM]

N ( (0, 193[W/m3])(1/ “’432’( 0, 00009[m? /5]
1,224 (1010[kg/m?] - 0,24[m]> - 5,5)2 - 0, 24|m/?
(C.10)
El mismo calculo es realizado para las condiciones de operacion y viscosidad de la segunda

etapa del proceso de fermentacion (segundo inéculo), los resultados se encuentran en la
seccion 4.8.2.
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