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1.1 MICROBIOLOGIA INDUSTRIAL: EL CAS DE LA PENICIL-LINA

La penicil-lina és un antibiotic que no solament ha representat un punt d’inflexié en la
historia de la medicina, també en la de la biotecnologia industrial. Per fer possible que la
penicil-lina estiguera a I’abast de la poblacié en general va ser necessaria tota una cadena
d’esdeveniments que va combinar el treball dur amb una série de colps de bona sort.

En setembre de 1928, A. Fleming esta treballant en el seu laboratori de St. Mary’s Hospital
en Londres. Tracta d’isolar un bacteri que fa créixer en superficie amb un medi nutrient, pero
es produeix una contaminacio per una particula desconeguda. Normalment, I’experiment
hauria sigut descartat i s’hauria comencat de nou. Pero Fleming observa el cultiu i veu que
els bacteris no son capacos de créixer prop del material contaminant i postula la hipotesi de
I’existéncia d’un agent bactericida. Aixi, un colp de sort, unit a la genialitat del cientific,
converteix un “experiment fallit” en un descobriment d’importancia descomunal. Pero
encara queda un cami llarg perque la penicil-lina puga usar-se per al tractament d’infeccions
bacterianes a escala mundial; de fet, els resultats van restar practicament en I’oblit durant
mes d’una década.

La imminencia de la Segona Guerra Mundial va impulsar desesperadament les necessitats
d’antibiotics més efectius i amb menys efectes secundaris (fins al moment s’empraven les
sulfamides, amb un espectre d’actuacié molt limitat), de forma que els investigadors H.
Florey i E. Chain, de la Universitat d’Oxford, van reprendre els experiments de Fleming per
a provar-ne la idoneitat. En aquesta etapa de recerca a escala de laboratori va ser clau la
col-laboracio de N. Heatley, qui va desenvolupar les tecniques per a la produccid i extraccio
de prou quantitat de penicil-lina per a dur a terme els primers estudis clinics. Cap a la
primavera de 1941 es va poder obtenir una quantitat suficient per a fer les primeres proves
cliniques amb pacients humans. Els resultats van mostrar I’efectivitat de la penicil-lina sense
cap mena de dubte. Pero per a obtenir grans quantitats d’antibiotic calia un procés industrial
i per a desenvolupar tal procés, caldrien equips multidisciplinaris poc comuns fins al
moment: enginyers, microbiolegs i altres especialistes en biologia.

L’adversa situacié del Regne Unit durant la guerra va fer que Florey i els seus col-laboradors
hagueren de buscar ajut en la indlstria farmacéutica dels Estats Units (Merck, Squibb,
Pfizer,...). En primer lloc els esforcos es van dirigir cap a la sintesi quimica de la penicil-lina:
les grans farmaceéutiques no creien que fora possible (o viable) una produccié industrial
mitjancant fermentacio. Quan les dificultats de la via sintética es feren evidents, A.L. Elder
va ser designat per la industria per a coordinar la possibilitat d’una via bioguimica. En
referéncia a aquesta epoca, Elder recorda: “Em van ridiculitzar alguns dels meus amics
cientifics més propers per involucrar-me en una tasca que obviament estava destinada al
fracas: la produccid a escala industrial de penicil-lina mitjancant un procés de fermentacid.”
Contrariament a les hipotesis inicials, la sintesi quimica de la penicil-lina no va ser possible
fins a la década de 1950 i encara no ha pogut mostrar-se competitiva a dia d’avui.

Per al desenvolupament del procés biotecnoldgic, va ser necessaria una intensa tasca de
laboratori per tal d’augmentar el rendiment de la bioreaccid. En aquest aspecte es va treballar
des de diferents laboratoris envers diversos fronts, sobretot en I’obtencidé de soques més
productives (mutacio i seleccid) i I’optimitzacié de I’aliment de fermentacio (tipus de
substrats, preséncia de precursors, etc.). Per altra banda, per un escalat exitdés de la
fermentacio va resultar clau vencer les reticéncies a canviar I’enfocament de laboratori
(cultiu superficial) per un nou sistema de cultiu submergit en suspensié —del qual eren més
partidaris els enginyers. El cultiu en suspensié presentava una serie de problemes operatius
que van haver-se de véncer: tant en referéncia a la fisiologia del fong com al mateix disseny
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i operacio del bioreactor. Per altra banda, també es presentaven reptes de complexitat similar
relacionats amb la recuperacio i purificacié del producte a escala industrial.

Per al procés a escala industrial, es va fer necessari el subministrament de grans volums
d’aire totalment net, sense oli ni particules de pols, i esteril. També calia I’operacio
d’agitadors de gran poténcia amb segellat mecanic de I’eix, tenint en compte que la
contaminacié microbiologica podria degradar el producte, consumir els nutrients o
desenvolupar toxines en el fermentador. Fins i tot avui dia, els problemes de transferéncia
de materia associats al subministrament d’oxigen i els problemes de transferencia d’energia
son restriccions importants per al disseny de fermentacions industrials.

Finalment, la farmacéutica Pfizer va ser la primera a posar a punt una planta comercial amb
14 bioreactors de 26,5 m® (7000 galons) cadascun en marg de 1944. Molt poc després, les
altres grans companyies ja tenien enllestides les seues instal-lacions. Aquesta fita historica
va requerir un alt nivell de treball multidisciplinari. En aquest sentit, Merck va constatar una
manca de disponibilitat de personal d’alt nivell amb formacié combinada en enginyeria i en
bioguimica. Aixi, la multinacional va decidir assignar una parella d’experts (en enginyeria
quimica i microbiologia) per a abordar cada aspecte del problema, de forma que dissenyaven,
executaven i analitzaven els projectes conjuntament com si es tractara d’una Unica persona.
D’aquesta forma, es pot dir que va naixer el concepte d’enginyeria bioquimica o de
bioprocessos. Abans de la penicil-lina practicament no hi havia enginyers quimics amb
formacio biologica o bioquimica. Aixi, el proces de la penicil-lina també va establir un
paradigma per al desenvolupament de bioprocessos i de I’enginyeria bioquimica que encara
guia la forma de pensar d’aquesta disciplina.

1.2 CONTEXT HISTORIC | SOCIOECONOMIC

La biotecnologia és un camp en fase de rapida expansié que, a més dels sectors industrials
tradicionalment lligats a processos bioguimics (alimentacid, industria farmaceutica,
tecnologia ambiental, etc.), esta en procés de consolidar-se com una nova via, ambientalment
sostenible, capa¢ de proporcionar alternatives comercialment viables a les tecnologies
guimiques convencionals. Tanmateix, la importancia de la biotecnologia en la historia de la
humanitat és tal que fins i tot coincideix sincronicament 1’Gs de processos biotecnologics
(fabricacio de cervesa) i el naixement de la civilitzacié amb la revolucid neolitica al voltant
de 7000-6000 aC. Fins i tot hi ha historiadors que postulen una relacio causa-efecte entre
tots dos esdeveniments sota la hipotesi que per a fer possible I’existéncia de ciutats estables
cal un sistema de desinfeccié de I’aigua de boca, i la presencia d’etanol en baixes
concentracions podria fer aquesta funcié. En qualsevol cas, al llarg de 8.000 anys els
microorganismes han anat proporcionant aliments (pa, iogurt, formatge, vinagre, cervesa...)
abans que se’n coneguera I’existencia mateixa, perd sempre sota condicions autosuficients,
és a dir, el medi de cultiu natural era I’adient per a la fermentacio d’interes i desfavorable
per a microorganismes competidors.

La invencio del microscopi en el segle XVII va fer possible I’observacié de microorganismes
per primera vegada. Malgrat aixo0, la magnitud del descobriment no va ser apreciada fins
molt més tard, quan es va rebutjar la teoria de la generacié espontania a partir de
I’experimentacié desenvolupada per Louis Pasteur a mitjan segle XIX. Pasteur, entre altres
descobriments, va demostrar que les fermentacions eren causades pel creixement de
microorganismes. Posteriorment, E. Buchner encara va anar més enlla en descobrir en 1897
que era possible la fermentacio en absencia de cel-lules vives en demostrar que una
fermentacio com I’alcoholica es fonamenta en I'accié d’uns catalitzadors (enzims) i no a la
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simple accio fisiologica de les cél-lules del llevat. Aixi, la biotecnologia va passar d’una fase
purament empirica a una de cientifica que va permetre els avencos tecnologics que es
produirien al llarg del segle XX.

En aquesta primera etapa cientifica es va produir un nou enfocament en els bioprocessos
tradicionals per tal de potenciar I’obtencid de productes d’Us industrial: etanol, acetat, lactat,
glicerol (cultius en suspensid) i enzims fungics (cultius de superficie). Malgrat tot, en aquest
etapa els bioprocessos encara es limitaven a aquelles reaccions de les quals no calia controlar
el medi de reaccio ni I’asepsia del sistema.

Taula 1.1. Etapes del desenvolupament cronologic de la industria biotecnologica.

Pilot
Process Culture Quality Plant Strain
Stage Main Products Vessels Control Method Control | Facilities | Selection
1 Alcohaol Wooden, up to 1500 Use of Batch Virtually nil | Nil Pure yeast
Pre-1900 barrels capacity thermometer, cultures used at
Copper used in later hydrometer the Carlsberg
breweries and heat brewery (1886)
exchangers
Vinegar Barrels, shallow trays, Batch Virtually nil | Nil Fermentations
trickle filters inoculated with
‘good’ vinegar
2 Bakers' yeast glycerol, Steel vessels of up to pH electrodes | Batch and Virtually nil | Virtually nil | Pure cultures
1900-1940 | citric acid, lactic acid 200 m® for acetone/butanal | with off-line fed-batch used
and acetone/butanol Air spargers used for control systems
bakers' yeast Temperature
Mechanical stirring used in | control
small vessels
3 Penicillin, streptomycin, | Mechanically aesrated Sterilizable pH | Batch and Very Becomes | Mutation and
1040-date | other antibictics, vessels, operated and oxygen | fed-batch important | common | selection
gibberellin, amino aseptically—true electrodes. common programmes
acids, nucleotides, fermenters Use of control | Continuous essential
transformations, loops which culture
enzymes were later introcluced for
computerized brewing and
some primary
metabolites
4 Single-cell protein using | Pressure cycle and Use of Continuous Very Very Genetic
1964-clate | hydrocarbon and other | pressure jet vessels computer culture with important | important | engineering
feedstocks developed to overcome linked control | medium of producer
gas and heat exchange loops recycle strains
problems attempted
5 Production of Fermenters developed in Control and Batch, fed- Very Very Introduction of
1082—date | heterologous proteins stages 3 and 4. Animal cell | sensors batch or important | important | foreign genes
by microbial and animal | reactors developed developed continuous into microbial
cells in stages 3 Continucus and animal cell
Manoclonal antibodies and 4 perfusion hosts. In vitro
produced by animal cells developed recombinant
for animal cell DNA
processes techniques
used in the
improvement
of stage 3
products
6 Use of “synthetic Fermenters developed in Control and Batch, fed- Very Very Synthetic
2000-date | biology” to improve stages 3 and 4 sensors batch or important | important | biclogy used to
established developed continuous develop existing
fermentations and in stages 3 and novel
develop new bulk and 4 fermentations
chemical processes

(P.F. Stanbury i Col. Principles of Fermentation Technology)

Com a consequencia de les necessitats bel-liques generades per la Primera Guerra Mundial
es va produir un nou desenvolupament de la biotecnologia industrial. Per una banda,
Alemanya tenia limitacions d’abastiment d’olis i greixos que s’empraven per a I’obtencié de
glicerol, matéria basica per a la fabricacio d’explosius. Aquesta conjuntura va forcar el
desenvolupament d’un bioproceés industrial ad hoc per a solucionar el problema: a partir de
les observacions de Pasteur sobre la formacié de glicerol com a subproducte de la
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fermentacio alcoholica, el cientific alemany C. Neuberg va ser capa¢ de potenciar la
generacio de glicerol en la bioreaccié mitjancant I’addicié de bisulfit sodic. Logicament,
aquest procés va deixar d’emprar-se en finalitzar la guerra ja que I’obtencid de glicerol a
partir de greixos sempre resulta molt més economica. Per altra banda, la guerra va deixar el
Regne Unit amb un abastiment insuficient d’acetona, dissolvent clau per a I’obtencio de la
cordita (utilitzada per a la fabricacié de municions). En aquest cas va ser el cientific de la
Universitat de Manchester C. Weizmann qui, a partir d’uns estudis inicials de Pasteur, va ser
capac de desenvolupar la fermentacié ABE (acetona-butanol-etanol) a partir d’un substrat
organic de carbohidrats fent servir una poblacié de Clostridium acetobutylicum. Aquest
bioprocés va representar un nou salt qualitatiu en I’evolucio de la biotecnologia, donat que
va ser el primer procés que no era autoregulat. Les condicions de treball i el medi ric en
nutrients fomentaven el desenvolupament d’altres organismes. Aixi, per primera volta,
I’equipament s’havia dissenyat per treballar sota condicions d’asepsia total i amb un control
de les condicions d’operacio per tal d’aconseguir un bon rendiment. Es tracta d’una gran
revolucio en la historia de la biotecnologia: per primera volta es desenvolupava un procés
que no seria viable de forma natural tot partint d’una base cientifica. Aquest proces ha tornat
a cobrar interés avui dia per tal d’obtenir productes d’origen renovable en substitucio dels
combustibles fossils.

Un punt d’inflexié d’importancia cabdal en el desenvolupament de bioprocessos va ser la
produccio, recuperacio i purificacié de la penicil-lina a escala industrial durant la Segona
Guerra Mundial. Tal i com s’ha descrit en I’apartat anterior, aquest procés va introduir un
nou nivell de complexitat en tractar-se d’un sistema aerobi en condicions aséptiques. La
recuperacio de I’antibiotic també va suposar un repte important. Tot plegat va mostrar, per
primera volta en la historia, la importancia de combinar els coneixements d’enginyeria amb
els de microbiologia per a afrontar el futur biotecnologic que, com s’esta demostrant en
I’actualitat, cobraria cada volta més importancia en la indUstria de processos.

A finals de la decada de 1950 van comencar a utilitzar-se directament els enzims com a
biocatalitzadors. Inicialment es van emprar enzims extracel-lulars, com les amilases i
proteases, per a la hidrolisi de mido i proteines, respectivament. Molt prompte es va
aconseguir fer servir enzims intracel-lulars; el primer a fer-se servir comercialment va ser la
xilosa isomerasa (també coneguda com glucosa isomerasa), utilitzada per a la transformacio
de glucosa en fructosa en la industria alimentaria.

El seglent salt qualitatiu en el desenvolupament de la biotecnologia industrial es va produir
amb la introduccio i optimitzacié de sistemes de fermentacio en continu. Abans de 1960, els
bioprocessos eren quasi exclusivament en discontinu. Un exemple paradigmatic va ser el
desenvolupament del bioprocés per a I’obtencid de proteines per a I’alimentacié humana i
animal a partir de diferents fonts de carboni, entre elles els hidrocarburs. L’objectiu del
procés era obtenir microorganismes unicel-lulars (SCP, single-cell protein) amb un alt
contingut proteic a partir de cultius purs o mesclats d’algues, llevat, fongs o bacteris. Encara
que aquest procés va representar tot un exit tecnologic, la disponibilitat de proteines de preu
molt baix al mercat va fer que no resultara economicament viable; no obstant aixo, va
contribuir significativament a I’aven¢ del coneixement tecnic i cientific dels bioprocessos
industrials.

L’ aparicio de la tecnologia d’ADN recombinant al final de la decada de 1970 va ampliar la
gamma de possibles productes de fermentacid, fet que va suposar una nova era en la
biotecnologia. Els gens d’organismes superiors poden introduir-se en cel-lules microbianes
de tal manera que els receptors siguen capacos de sintetitzar proteines “estrangeres”.
Aquestes proteines s’anomenen heterologues, és a dir, “derivades d’un organisme diferent”.
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S'ha utilitzat diverses cel-lules microbianes com a receptors d’aquests sistemes, com ara
Escherichia coli, Saccharomyces cerevisiae i fongs filamentosos. Les cél-lules animals
cultivades en sistemes de fermentacié també sén ampliament utilitzades per a la produccio
de proteines heterologues. No obstant aix0, encara queden per a resoldre diversos problemes
associats als bioprocessos amb cel-lules animals: son extremadament fragils en comparacio
amb les cél-lules microbianes, no es pot treballar amb concentracions elevades i els medis
de fermentacio necessaris son molt complexos. Entre els primers productes biotecnologics
“recombinants” obtinguts cal destacar la insulina, obtinguda mitjancant modificaci6 genetica
aplicada al bacteri Escherichia coli. La insulina, com a primer producte “biofarmacéutic”,
va precipitar I’actual mercat farmacéutic basat en la tecnologia de I’ADN recombinant.
Abans dels anys 1980, la insulina per al tractament de la diabetis s’obtenia a partir de
pancrees porci o bovi. No obstant aixo, I’Gs continuat d’aquesta mena d’insulina podia
provocar problemes en els pacients. Per altra banda, el preu era molt elevat: per a cobrir les
necessitats anuals d’un pacient diabétic eren necessaris els pancrees d’aproximadament 50
porcs. La Figura 1.1 mostra les etapes per a la comercialitzacié d’un producte derivat d’ADN
recombinant. Cal emfasitzar que aquesta tecnologia obri les portes al que s’anomena
“biologia sintetica”, és a dir, sintesi de biomoléecules o enginyeria de sistemes bioldgics amb
noves funcions que no es troben en la natura.
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Figura 1.1. Etapes en el desenvolupament d’un bioprocés complet per a la

fabricacio a escala industrial d’un nou producte derivat d’ADN recombinant.
(P.M. Doran Bioprocess engineering principles)

Awvui dia, en molts casos es prefereix la ruta biotecnologica a la quimica per a I’obtencio de
segons quins productes. Les condicions dels bioprocesos son moderades i els
biocatalitzadors molt especifics, de forma que comparativament es genera una quantitat molt
menor de subproductes; a més, els bioprocessos son més favorables des d’una optica
ambiental. Com mostra la Taula 1.2, els productes biotecnologics son presents arreu de les
diverses industries, incloent-hi especialment alimentacio, farmaceutica, ambiental i, cada
vegada més, la industria de productes quimics. Es podria dir que mai hi ha hagut un moment
en el qual la formacié d’un enginyer en el camp dels bioprocessos haja estat més
indispensable per a fer realitat la promesa d’una futura biotecnologia.
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Taula 1.2. Principals exemples de productes obtinguts per processos biotecnologics.

Product

Typical organism used

BIOMASS

Agricult. inoculants for nitrogen fixation
Bakers’ yeast

Cheese starter cultures

Inoculants for silage production
Single-cell protein

Yoghurt starter cultures

BULK ORGANICS

Acetone/butanol

Ethanol (nonbeverage)

Glycerol

ORGANIC ACIDS

Citric acid

Gluconic acid

Itaconic acid

Lactic acid

AMINO ACIDS

L-Arginine

L-Glutamic acid

L-Lysine

L-Phenylalanine

Others

NUCLEIC ACID-RELATED COMPOUNDS
5'-guanosine monophosphate (5-GMP)
5'-inosine monophosphate (5'-IMP)
ENZYMES

a-Amylase

Glucoamylase

Glucose isomerase

Pectinases

Proteases

Rennin

VITAMINS

Cyanocobalamin (B12)

Riboflavin (B2)

EXTRACELLULAR POLYSACCHARIDES
Dextran

Xanthan gum

Other

POLY-B-HYDROXYALKANOATE POLYESTERS

Poly-B-hydroxybutyrate
ANTIBIOTICS
Cephalosporins
Penicillins

Aminoglycoside antibiotics (streptomycin)

Ansamycins (e.g., rifamycin)

Rhizobium leguminosarum

Saccharomyces cerevisiae

Lactococcus spp.

Lactobacillus plantarum

Candida utilis or Pseudomonas methylotrophus
Streptococcus thermophilus and Lactobacillus bulgaricus

Clostridium acetobutylicum
Saccharomyces cerevisiae
Saccharomyces cerevisiae

Aspergillus niger
Aspergillus niger
Aspergillus itaconicus
Lactobacillus delbrueckii

Brevibacterium flavum
Corynebacterium glutamicum
Brevibacterium flavum
Corynebacterium glutamicum
Corynebacterium spp.

Bacillus subtilis
Brevibacterium ammoniagenes

Bacillus amyloliquefaciens
Aspergillus niger

Bacillus coagulans

Aspergillus niger

Bacillus spp.

Mucor miehei or recombinant yeast

Propionibacterium shermanii or Pseudomonas denitrificans
Eremothecium ashbyii

Leuconostoc mesenteroides
Xanthomonas campestris
Polianthes tuberosa (plant cell culture)

Alcaligenes eutrophus
Cephalosporium acremonium
Penicillium chrysogenum

Streptomyces griseus
Nocardia mediterranei
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Aromatic antibiotics (e.g., griseofulvin)
Macrolide antibiotics (e.g., erythromycin)
Nucleoside antibiotics (e.g., puromycin)
Polyene macrolide antibiotics (e.g., candidin)
Polypeptide antibiotics (e.g., gramicidin)
Tetracyclines (e.g., 7-chlortetracycline)
ALKALOIDS

Ergot alkaloids

Taxol

SAPONINS

Ginseng saponins

PIGMENTS

B-Carotene

PLANT GROWTH REGULATORS
Gibberellins

INSECTICIDES

Bacterial spores

Fungal spores

MICROBIAL TRANSFORMATIONS
D-Sorbitol to L-sorbose (in vit. C Production)
Steroids

VACCINES

Diphtheria

Hepatitis B

Mumps

Pertussis (whooping cough)
Poliomyelitis virus

Rubella

Tetanus

THERAPEUTIC PROTEINS

Erythropoietin

Factor VIII

Follicle-stimulating hormone
Granulocyte-macrophage colony-stimulating
factor

Growth hormones

Hirudin

Insulin and insulin analogues

Interferons

Interleukins

Platelet-derived growth factor

Tissue plasminogen activator
MONOCLONAL ANTIBODIES

Various, including Fab and Fab2 fragments
THERAPEUTIC TISSUES AND CELLS

Cartilage cells
Skin

Penicillium griseofulvum
Streptomyces erythreus
Streptomyces alboniger
Streptomyces viridoflavus
Bacillus brevis
Streptomyces aureofaciens

Claviceps paspali
Taxus brevifolia (plant cell culture)

Panax ginseng (plant cell culture)

Blakeslea trispora

Gibberella fujikuroi

Bacillus thuringiensis
Hirsutella thompsonii

Acetobacter suboxydans
Rhizopus arrhizus

Corynebacterium diphtheriae

Surface antigen expressed in recombinant S. cerevisae
Attenuated viruses grown in chick embryo cell cultures
Bordetella pertussis

Attenuated viruses grown in monkey

Attenuated viruses grown in baby hamster kidney cells
Clostridium tetani

Recombinant mammalian cells
Recombinant mammalian cells
Recombinant mammalian cells

Recombinant Escherichia coli

Recombinant Escherichia coli

Recombinant Saccharomyces cerevisiae
Recombinant Escherichia coli

Recombinant Escherichia coli

Recombinant Escherichia coli

Recombinant Saccharomyces cerevisiae
Recombinant Escherichia coli or mammalian cells

Hybridoma cells

Human (patient) chondrocytes
Human skin cells

(P.M. Doran, Bioprocess engineering principles)
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1.3 PRINCIPALS SECTORS INDUSTRIALS AMB PROCESSOS BIOTECNOLOGICS

Entre els principals sectors industrials que utilitzen processos bioquimics destaquen la
indUstria alimentaria, farmaceutica, ambiental, I’obtencié d’enzims i la indUstria quimica de
base. Especialment en aquest darrer sector, la presencia de processos biotecnologics
augmenta exponencialment com a consequéncia de I’esgotament de recursos no renovables.
Entre tots els sectors, la industria alimentaria és la més tradicional i que compta amb major
volum de processos biotecnologics, que es poden classificar d’acord amb els seus objectius:

e Processos de sintesi de productes comestibles en la industria lactica (formatges,
iogurts), cervesera, vinica, panificadora, etc.

e Processos de sintesi de microorganismes: produccié de llevat per a panificacid,
biomassa rica en proteina per alimentacié (SCP, single-cell protein), etc.

e Processos de sintesi d’additius alimentaris com ara acidificants (acid lactic, glutamic,
citric), espessidors i gelificants a partir de polisacarids, etc. Amb frequéncia, en
funcio de I’Gs final, molts d’aquests productes (com els acidificants) es consideren
productes quimics de base, no necessariament alimentaris.

e Processos de modificacio directa d’aliments mitjancant addicié d’enzims per a
millorar sabor, valor nutritiu o caracteristiques fisiques.

Pel que fa a la industria farmacéutica, els antibiotics han tingut i continuen tenint una gran
importancia cabdal tant des del punt de vista clinic com comercial. Com s’ha exposat en la
introduccié del tema, la fabricacié a escala industrial de la penicil-lina va suposar un punt
d’inflexié en la historia de la industria de processos, que mostra de forma clara el futur que
augura a la biotecnologia en el conjunt de la industria. No obstant, tota una série de productes
d’alt valor afegit son objecte d’obtencié mitjancant fermentacio (Taula 1.2), en molts casos
com a consequiencia de I’augment del coneixement cientific relacionat amb la manipulacio
a nivell molecular de I’ADN: vitamines (B12, riboflavina), vacunes (difteria, rubeola,
hepatitis B, etc.), proteines terapeutiques (insulina, hormona del creixement,...), etc.

Com es pot veure en la Taula 1.3, els enzims d’Gs comercial més importants son les
hidrolases (de midd, proteines i pectines), normalment en I’'ambit de I’alimentacio i,
particularment, en el processament del mido. Cal destacar la importancia historica de I’Us de
la glucosa isomerasa per a I’obtenci6 de xarops de fructosa per a la indUstria alimentaria, en
tractar-se del primer enzim intracel-lular que va poder utilitzar-se comercialment. Els enzims
poden emprar-se tant com a productes cel-lulars immobilitzats o com a reactius lliures. En
aquest darrer cas, si la produccié de I’enzim és intracel-lular, caldra procedir a I’alliberament
mitjancant técniques d’extraccid, com el refredament, la trituracio, ultrasons o sobrepressio.

En la inddstria ambiental, els tractaments biologics solen constituir I’opcié més favorable
des del punt economic i ambiental, per I’eliminaci6 de contaminants organics biodegradables
tant de corrents d’aigua com d’aire. Aixi, com a exemple més representatiu, en estacions
depuradores d’aigues residuals urbanes, el tractament biologic constitueix el nucli principal
de laiinstal-laci6. Els processos biologics de tractament consisteixen basicament en la posada
en contacte del corrent contaminat amb una poblacié de microorganismes que transformen
la matéria organica biodegradable en material cel-lular i altres subproductes que poden ser
separats facilment del corrent de fluid. Les aplicacions biotecnologiques ambientals es
caracteritzen per treballar en bioreactors en continu i en un procés no estéril.
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Taula 1.3. Algunes aplicacions industrial dels enzims.

Industry Application Enzyme Source
Balang and Heducthon of dough wiscosity, Amylase Fungal
milling acceleration of fermentation,
increase in loaf volume,
mprovernent of crumb softness,
and maintenance of freshness
Improvement of dough texturs, Protease Fungal/bactenal
reduction of mxing time, increase
in loaf volume
Brewing Mashing Amylase Fungal/bactenal
Chill procfing Protease Fungal/bactenal
Improvement of fine filtration p-Glucanase Fungal/bactenal
Cereals Precooked baby foods, breakfast | Amylase Fungal
foods
Chocolate and | Manufacture of syrups Amylase Fungalbactenal
coCoa
Coffes Caoffes bean fermentation Pectinase Fungal
Preparation of coffes Pectinase, Fungal
concentrates hemicelulasze
Confectionery | Manufacture of soft center Imvertase, Fungal/bactenal
candies pectinase
Cotton Low temperature processing Pectate vase Fungal
Corm syrup Manufacture of high-maltose Amylase Fungal
yYTUps
Production of low D.E. syrups Amylase Bactenal
Production of glucose from com | Amyloglycosidase | Fungal
SyTUp
Manufacture of fructose syrups Glucose Bacterial
ISOMmerase
Diairy Manufacture of protein Protease Fungal/bactenal
hydrolysates
Stabilzation of evaporated milk Protease Fungal
Production of whole milk Lactase Yeast
concentrates, ice cream, and
frozen desserts
Curdling millkc Protease Fungal/bactenal
Eogs, dried Glucoss removal Glucose owidase | Fungal
Fruit juices Clanfication Pectinases Fungal
Choygen rermnowval Glucose oxdase | Fungal
Laundry Detergents Protease, ipase | Bacterial
Leather Dehainng, baiting Protease Fungalbactenal
Meat Tenderzation Protease Fungal
Paper Rermoval of wood waxes Lipase Fungal
Pharmaceutical | Dhgestive aids Amylase, Fungal
protease

(P.F. Stanbury i Col., Principles of Fermentation Technology)

Pel que fa a la industria quimica de base, moltes substancies organiques amb aplicacions
industrials poden obtenir-se bioldgicament o per sintesi quimica. La decisi6 de triar una o
altra opci6 es fonamenta principalment en la viabilitat economica, que dependra
fonamentalment de tres aspectes: cost de la matéria primera, rendiment del procés i cost de
la recuperacié del producte d’interés. En la sintesi quimica, la matéria primera és el petroli
0 els seus derivats, mentre que les fermentacions solen partir de sucres simples, com la
glucosa, que s’obtenen a partir de la hidrolisi d’alguna font natural de polisacarid. Aixi, la
conjuntura economica tindra una influéncia decisiva per a I’obtencié d’aquests productes
organics: I’esgotament dels recursos fossils, especialment el petroli, encareix I’opcio de la
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sintesi quimica i afavoreix el desplacament de I’equilibri cap a I’opcié biotecnologica, que
en aquest cas esta adquirint una gran importancia quant a inversio de recursos economics,
tal com s’explica en la seguent seccio.

1.4 BIOREFINERIA

Un dels punts clau en I’expansio exponencial de la revolucid industrial va ser la disponibilitat
de recursos fossils, que podien ser emprats com a fonts barates d’energia i materies primeres.
A conseqliencia d’aix0, la humanitat ha pogut assolir un nivell de vida alt que impossibilita
la tornada arrere cap a una vida primitiva. No obstant aixo, I’esgotament dels recursos no
renovables genera una necessitat imperiosa de canviar la indudstria actual i I’enfocament de
la civilitzacié cap a un sistema sostenible que puga assegurar que la nostra forma de vida
continue millorant després de I'esgotament dels recursos fossils. La forma de vida actual
només podra ser possible si la sostenibilitat es manté en un termini no superior a una
generacio.

El nou concepte de biorefineria s’utilitza per analogia a les refineries del petroli, fent
referéncia a una estructura de processos que a partir de matéries primeres (en aquest cas
biomassa lignocel-luldsica en lloc de petroli) produeix combustibles, energia i productes
quimics. La biomassa lignocel-lulosica és renovable, es genera a partir de I’energia solar i
del dioxid de carboni i aigua del medi, i allibera oxigen. Per tant, la biorefineria esta
destinada a jugar un paper clau en possibilitar el cicle sostenible de la biomassa alhora que
satisfa les necessitats humanes quant a energia i materials quimics basics.

3
>

I

Qil Biodiesel

—a Enzymatic hydrolysis
— I ""——i‘_____* Biochemicals,
. = _F_. == bioploymers,...
5 | M = Py
8o Pretreatment H 7
s Amylopectin [ i i
E% ylop ) — Acetic acid
S - =
z Hemicellulose Enzymat.lc S Butanol
T Thermal- H ey g Acetone
Mechanical Cellulose £
Pretreatment @
=] ) © Hydrogen
c -Aromatlcs L
b7 s HA
g ~| £ Pyrolysis oil \.\
:‘I:'E I:‘% Pyrolysis \">| Adhesives Cellulose or
o Yoy paper products
| | ) Volatiles Surfactants | | Or biopolymers
o Thermal
o 5 3 -
JEl g o= e
S]] [ Pretreatment Syngos Catalytic synthesis
7 ] ) -
= fi tat Liquid fuels
© k=2 Gasification o 3
El|=
o L
[11]

>| Heat / steam
Figura 1.2. Esquema de diversos processos de biorefineria.
(S. Liu, Bioprocess engineering)
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La biorefineria integra una gran varietat de processos de conversié de materials per tal
d’obtenir maltiples corrents de productes, com combustibles, energia (calor i electricitat) i
productes quimics basics. Aquesta estructura de processos que constitueix la biorefineria
s’ha identificat com la ruta més prometedora per a la consecucio d’una economia sostenible.
En produir multiples productes, una biorefineria maximitza el valor derivat d'una matéria
primera constituida per biomassa lignocel-lulosica, de forma que genera productes quimics
de gran valor afegit en baix volum, juntament amb combustibles de baix valor afegit en grans
quantitats, mentre genera electricitat i calor per al seu propi Us i/o distribucio.

La Figura 1.2 mostra un esquema de diversos processos de biorefineria. Hi ha dues
categories o enfocaments principals en I’estructura de una biorefineria: processos bioquimics
i processos termoquimics. En els processos bioquimics, la biomassa lignocel-lulosica
normalment s’hidrolitza en components individuals sistematicament per a les conversions
optimes que tindran lloc en etapes posteriors. L'enfocament basic es basa en un desmuntatge
sistematic i la conversio a productes quimics desitjats. Els processos bioquimics depenen en
gran mesura de la separacio i/o fraccionament fisic dels intermedis, aixi com dels productes
finals desitjats. Es prefereixen conversions biologiques sobre conversions quimiques a causa
de la selectivitat que tenen. No obstant aix0, a causa de la complexitat de la biomassa
lignocel-luldsica, caldria una gran quantitat de processos biocatalitzats per a una operacio
optima. A més, les bioreaccions poden ser en certa mesura lentes i necessitarien
instal-lacions de grandaries considerables.

La pirolisi s'assembla més a un procés de refineria classic, de manera que els productes es
poden controlar d'una manera mes sistematica. També es pot classificar com una
descomposicio sistematica. No obstant aixo, hi ha restriccions sobre el tipus de productes
que el procés pot produir. La gasificacio, tal i com es mostra en la Figura 1.2, descompon la
biomassa lignocel-lulosica als blocs basics, Hz2 i CO, de forma que es poden obtenir els
productes desitjats per sintesi catalitica o per fermentacio. Per exemple, el procés Fischer-
Tropsch pot convertir CO i Hz en alcohols, alquens i molts altres productes. Per altra banda,
el gas de sintesi (juntament amb aire: barreja de N2 i O2) és també el punt de partida per a la
sintesi d'amoniac (procés Haber-Bosch), a partir del qual es produeixen els fertilitzants de
nitrogen i molts altres productes. No obstant aixo, els processos termoquimics presenten
baixa selectivitat. Durant el procés de descomposicio es produeix carb6 de coc, especialment
a altes temperatures i, per tant, es redueix I'eficiencia de conversié a Hz i CO.

Els fonaments que permeten esperar que la biorefineria puga arribar a cobrir les necessitats
humanes de productes quimics basics es mostren a la Figura 1.3. Cada fletxa que irradia de
la glucosa, en el centre, representa una ruta de biotransformacio (o fermentacio) per defecte,
mentre que les transformacions quimiques es mostren amb fletxes etiquetades. Per exemple,
la glucosa pot ser fermentada a etanol mitjancant llevat en condicions anaerobies, i I’acid
lactic es pot produir mitjancant lactobacteris. Com a exemple de la via quimica, la glucosa
es pot deshidratar cataliticament a 5-hidroximetilfurfural, que es pot descompondre
addicionalment a I'acid levulinic per hidratacid. Tots aquests productes que es mostren en la
Figura 1.3 son exemples de productes quimics d’Us directe (o intermedis) importants o
productes quimics basics. Per exemple, I'etanol és ben conegut pel seu is com a combustible
liquid. Perd també es pot deshidratar a etile, que és el monomer per a obtenir polietile, o
deshidrogenar i deshidratar per a fer el monomer 1,3-butadie, per a I’obtencio de la goma
sintética. Per altra banda, també es pot emprar etanol per a produir alcohols i alquens
superiors.
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Figura 1.3. Alguns del productes quimics basics derivats de la glucosa. La
majoria obtinguts via fermentacid, mentre que uns pocs provenen de

transformacions quimiques (reaccions etiquetades en la figura).
(S. Liu, Bioprocess engineering)

1.5 DISSENYS AVANGCATS EN BIOREACTORS

Els dissenys avancats de bioreactors son modificacions als sistemes ideals que tenen com a
finalitat proporcionar millors rendiments de cel-lules i/o productes en condicions
competitives, és a dir, que permeten minimitzar el cost de fabricacié del producte. Per a
aquesta finalitat es pot treballar en diferents direccions:

1. Maximitzar la velocitat volumétrica de produccid.
2. Reduir costos del procés, per exemple, ma d'obra i consum energetic.
3. Simplificar i abaratir els processos de recuperacio.

1.5.1 Augment de la velocitat volumetrica de produccio

La velocitat de generacié del producte d’interés es pot maximitzar de diferents formes:

A) Consideracio de factors limitants del procés

Si hi ha una inhibicid per substrat, es pot utilitzar un reactor continu de tanc agitat o un
reactor discontinu de tanc agitat amb alimentacio fed-batch. Si hi ha inhibicié pel producte,
és millor utilitzar reactors de flux de pisto, treballar amb una serie de bioreactors continus
de tanc agitat o acoblar un sistema de separacio in situ que permeta eliminar el producte a
mesura que es va formant.
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B) Maximitzant la concentracié de biomassa en el bioreactor

Per a processos continus de cultiu en suspensio, la practica habitual per a treballar amb
concentracions elevades de biomassa en el fermentador és la recirculacio. En aquests equips
s’empra en la majoria de sistemes I’autofloculacid, que s'aconsegueix en fomentar la
capacitat natural dels microorganismes de formar agregats cel-lulars de certa densitat. La
floculacié dependra dels factors ambientals i de la hidrodinamica del fermentador. Es pot
afavorir mitjancant I'addicié d'agents externs. La grandaria del flocul es pot controlar a partir
de I’equilibri entre les forces d'adhesio i les de cisalla provocades pel fluid, sempre amb
I'objectiu de controlar les resisténcies de la transferéncia de matéria en valors optims.
Sistemes més eficacos, encara que menys implantats a escala industrial, son els sistemes
d'immobilitzacid. La concentracio cel-lular es pot augmentar considerablement mitjangant
I’0s de sistemes de retencié que possibiliten mantenir la biomassa activa a una densitat
adequada evitant-ne I’arrossegament: fixacié de la poblacié en microportadors (plastics,
col-lagens), retencid per atrapament en matrius hidrocol-loidals, microencapsulaciéo o
fixacio de les cél-lules en membranes semipermeables (Figura 1.4, produccid d'anticos
monoclonal per cél-lules de mamifers empaquetades a altes densitats cel-lulars, 10° cél./ml,
amb creixement negligible).

Nutrients

!

Cambra Intracapil-lar

+— Inoculacio

’ / Cambra de creixement

—

*+— Nutrients
i

Figura 1.4. Bioreactor Tricentric. Fixaci6 del
biocatalitzador entre membranes semipermeables.

Els bioreactors de llit fix han de disposar d’un sistema de retencid del biocatalitzador per
adhesio o inclusi6. Hi ha diversos processos a escala industrial basats en el sistema de cultiu
fix, sobretot per enzims immobilitzats (isomeritzacié de la glucosa, separacié de mescles
racémiques d’aminoacids, etc.). Aquesta configuracié també s’esta aplicant a processos
fermentatius tradicionals. Per exemple, s’han fet assajos en fermentador multietapa de torre
de 100 m® per a la produccié d’etanol amb S. Cerevisae que disminueixen els costos
energetics un 30%. En el camp de la biotecnologia ambiental destaquen el sistemes aerobis
de biodiscs i filtres percoladors i el filtre anaerobi per al tractament d’aigues residuals i els
biofiltres (o biofiltres percoladors) per a I’eliminacié de compostos organics volatils de
corrents gasosos.

Els bioreactors de llit fix es poden utilitzar en dues configuracions basiques: flux de pist6 o
recirculacié de la fase fluida. Els reactors de flux de pist6 solen ser facils d’operar i presenten
un control senzill. L’eficiencia del sistema en aquests bioreactors esta controlada per:
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e La concentraci6 cel-lular activa en I’equip.

e Lavelocitat de transferéncia de matéria, que sera funcié de la velocitat lineal del fluid
a través del llit, és a dir: sera convenient dissenyar el sistema amb elevades relacions
L/D (longitud/diametre) per tal de reduir la retromescla. En qualsevol cas, hi haura
una limitacié d’alcada del Ilit segons la pressio que puga suportar el biocatalitzador.

e Factors de tipus operacional: retencié de gas, CO2 (menor relacio L/D, menor
retencid), embossament per acumulacié de solids (no se sol recomanar en cas de
substrats amb particules en suspensid), perdua de carrega o control de temperatura.

A voltes, quan es treballa amb bioreactors de cultiu fix, conve ajustar la recirculacio en
diferents graus. La recirculacié permet modificar la hidrodinamica de flux i obtenir graus
intermedis entre el flux de pist6 i mescla completa, de forma que es poden regular gradients
com ara el pH o la temperatura. Aixi, es pot disminuir la concentraci6 de substrat en I’entrada
del reactor, d’interes si es produeix inhibicio pel substrat. Amb I’augment de la relaci6 de
recirculacio també s’aconsegueix augmentar la velocitat lineal i, per tant, augmentar la
velocitat de transferéncia de matéria i, en cas de un sistema aerobic, millorar I’oxigenacio.

Els bioreactors de llit fluiditzat poden constituir una alternativa interessant al Ilit fix. Es tracta
de fermentadors en els quals es regula el cabal de fluid ascendent de forma que la pérdua de
carrega del fluid en passar a través del llit de particules de biocatalitzador es fa igual al pes
per unitat d’area del llit i, en conseqliencia, les particules queden en suspensidé sense
practicament contacte entre elles. Aixi, s’aconsegueix una reduccié significativa en la
resistencia a la transferéncia de matéria. Entre els avantatges del llit fluiditzat destaquen més
facilitat en I’eliminacié de gasos produits, la possibilitat de treballar amb particules més
petites (més area de contacte) i la dificultat en I’embossament per creixement excessiu de
biomassa (clogging).

El principal inconvenient dels sistemes de llit fluiditzat radica en la complexitat de la
hidrodinamica del bioreactor. Presenta un marge molt estret quant a la velocitat d’ascens i
fa necessari un procés de posada en marxa llarg i complex. Aquest tipus de bioreactors s’ha
emprat en nombroses aplicacions: produccié de cervesa, bioetanol, cultiu de cel-lules
animals, tractament anaerobi d’aigua residual, etc.

Els equips de major aplicacio industrial son els fermentadors de torre (Figura 1.5), que han
estat desenvolupats a escala industrial per a I’operacié amb llevats amb capacitat de flocular.
Per exemple, en el procés APV per a la fabricacio de cervesa és una torre d’elevada relacié
longitud/diametre (L/D > 10) amb un separador trifasic (GLS, gas-liquid-solid) en la part
superior. En la part inferior del cap de la torre hi ha una zona en repos, lliure del gas
ascendent, on sedimenten les particules de biocatalitzador arrossegades pel corrent i retornen
al bioreactor. En la part superior, I’augment de la seccié disminueix la velocitat de circulacio
que provoca la coalescencia de les bombolles de gas, cosa que facilita la ulterior separacio.
A voltes, els problemes relacionats amb la hidrodinamica (mantenir les particules en
suspensio sense arrossegament i la fase liquida en circulacié de flux de pist6) es poden
atenuar amb llits en forma troncoconica, relacions L/D elevades o mitjancant la divisio del
bioreactor tubular en plats.
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Figura 1.5. Bioreactor en torre de llit fluiditzat per a la produccio de cervesa.
(B. Atkinson & F. Mavituna, Biochemical Engineering and Biotechnology Handbook)
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Figura 1.6. Dissenys de bioreactors convencionals amb aeracio: a) columna de

bombolles (bubble column reactor); b) bioreactor de tanc agitat mecanicament.
(B. Atkinson & F. Mavituna, Biochemical Engineering and Biotechnology Handbook)

C) Provocant una bona transferencia d’oxigen en sistemes aerobis

Els bioreactors utilitzats de forma convencional son els de tanc agitat mecanicament amb
introduccidé d’aire per sota de I’agitador i les columnes de bombolles (Figura 1.6). Una
alternativa a aquests sistemes son els reactors de flux guiats o de bucle: es tracta de
bioreactors en els quals es produeix una circulacié del fluid mitjancant 1’4s d’un bucle
interior o exterior en el qual es provoca la impulsié del liquid. Segons la naturalesa de
I”’impulsor que provoca la circulacio del fluid, es poden classificar en (Figura 1.7):

- Reactors de bucle amb helix (propeller loop reactor, PLR): utilitzen un sistema
mecanic d’heélix per a fer circular el liquid.

-16 -



1. Processos biotecnologics: introduccio.

Processos Biotecnologics

Reactors de bucle per injeccio (jet loop reactor, JLR): s’introdueix i es dispersa el gas
mitjancant un injector que fa circular el fluid a gran velocitat (>20 m/s). L’eficacia del
sistema depen fonamentalment de la velocitat del fluid i del volum del bioreactor.
Aquests sistemes sén els que proporcionen més eficiéncia energetica en la transferéncia,
pero Unicament es podran utilitzar amb microorganismes amb parets cel-lulars resistents,
a causa de les elevades forces de cisalla a qué es veuen sotmesos.

Jet loop reactor (JLR) Air-Lift loop reactor (ALR)

Propeller loop reactor (PLR)
(elevacid per tub de tir)

(Reactor de bucle amb helix)  (Reactor de bucle per injeccid)

Figura 1.7. Reactors de flux guiat.

Tubo de nscenso de gas

Zona ascenslonal Deflector

(b)

Bajante

Alre TA(re
© ()]
Figura 1.8. Configuracions de reactors air-lift: (a) reactor de bucle intern amb
pantalla deflectora; (b) reactor de bucle intern de tub ascensional concentric;

(c) tub ascensional concéntric dividit en seccions: (d) reactor de bucle extern.
(F. Gaodia i col., Ingenieria bioquimica)
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- Reactors de bucle per aire amb tub de tir (Air-lift loop reactor, ALR): la circulacié
del fluid es produeix a causa de la diferéncia de densitat entre dos espais comunicats a
causa de la introducci6 d’aire en un d’aquests espais. S’han proposat i assajat
experimentalment una amplia varietat de configuracions (Figura 1.8): de bucle intern, de
bucle extern, amb diferents tipus de deflectors, amb diferents dissenys de tubs d’ascens,
etc. Es pot dir que aquests tipus de reactors representen un concepte avangat i universal
de bioreactor, ja que tot i ser un fermentador de disseny molt senzill, proporciona bones
transferencies d’oxigen, bona homogeneitzacid, forces de cisalla moderades, baix
consum energeétic i baixa contaminacio. A escala comercial s’han desenvolupat reactors
per a la produccié de vinagre, acid citric, SCP (single-cell protein), antibiotics, cultius
de cél-lules vegetals i produccio d’anticossos monoclonals.

Quan, per causa de la fragilitat cel-lular, com per exemple en les fermentacions amb cél-lules
animals, no es pot dispersar I’oxigen mitjancant injeccié i formacié de bombolles, es poden
utilitzar sistemes d’oxigenacié mitjancant agitadors constituits per fibres de membranes
semipermeables (Figura 1.9). Un punt critic per a I’Gs d’aquests sistemes en fermentacio és
que el modul de membranes ha de poder ser esterilitzat amb vapor sense ser danyat.

Co;
02
AIRE

|
MEDIO ™ . PRODUCTO
— —_—
INOCULO :
g 1 '
N _ 7

N J

Figura 1.9. Oxigenacié mitjancant agitador de fibres buides.

1.5.2 Reducci6 dels costos del procés

El cost de ma d'obra es pot reduir considerablement amb I'automatitzacid, especialment si
s'opera en continu. Quant a la reduccio del cost energeétic, el minim s'obté amb els reactors
de cultiu fix; els filtres percoladors en son un bon exemple. No obstant aixo, els
inconvenients funcionals (camins preferencials, retencié de gasos, etc.) poden obligar a
recorrer a algun tipus de sistema agitat. Els llits fluiditzats també presenten un consum
energétic baix si s'operen en condicions de fluiditzacié minima amb particules biologiques
de grandaria i densitat adequades. En reactors agitats, els air-lifts son els de menor cost (pot
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arribar a 1/5 respecte d’un FCTA equivalent), tot presentant considerables avantatges de
funcionament en comparacio als de llit fluiditzat: treballen en un interval de velocitats
superficials de liquid i gas més ampli, amb una mescla més efica¢ que evita la formacio de
d’acumulacions de gas, i permeten aconseguir majors coeficients de transferencia de materia.

1.5.3 Reducci6 dels costos de separacio6 del producte

Els costos de separacio poden constituir fins a un 90% del total d’un procés biotecnologic.
Aquests costos dependran fonamentalment de la concentracié al final de la bioreaccio
(Figura 1.10) i es poden minimitzar mitjancant la integracié del procés de fermentacio i
recuperacio del producte. Si aixo no es possible, s'ha de reduir al minim el nombre d'etapes
de separacio, ja que a mesura que el nombre d'etapes augmenta, el rendiment del producte
final decreix drasticament. Les accions que poden dur-se a terme per a millorar el rendiment
del procés de separaci¢ inclouen: I’Us de medis exempts de substancies que puguen interferir
en el procés de separacid i I'obtencié de producte a la maxima concentracio possible.

B Amino acids
Antibiotics
Bulk enzymes

Research/diagnostic enzymes

[[] Monoclonal antibodies

B8 Therapeutic enzymes

4 Water
103 _./ Ethanol

o Citric acid, MSG

= 102 Penicillin

0 Threonine

=< 10! 4 Cephalosporin Human growth

= . Gibberellic acid ~__hormone (1985)

3 100 —{ Gentamicin & Tissue plasminogen

Z Microbial Insulin ~ gp--""" activator (1987)

= 1 _| yi L.

=0 107 proteases L - HEP;_‘“I'S B )
= 10-2 Amylases \ vaccine (1986)
3 . Glycerophosphate

é 10-3 - Glucose oxidase N dehydrogenase

5 1074 - Luciferase

,-_; 1073 Factor VIII

2

2 107°

QO

1077 e DN RS S S B e SR A

Fe il
1021071 10° 10! 107 10° 10* 10° 10° 107 10% 10° 1010
Selling price (US$ kg 1)
Figura 1.10. Relacidé entre el preu de venda i la concentraci6 abans del procés

de recuperacio de diferents productes de fermentacio.
(P.M. Doran, Bioprocess engineering principles)

Pel que fa a la integracio de la separaci6 amb el procés de fermentacid, especialment
interessant en casos d’inhibicié pel producte, s’han desenvolupat diverses configuracions
(Figura 1.11) entre les quals resulta interessant destacar:

e Fermentaci6 al buit.
e Fermentacio extractiva.
e Separacié mitjangcant membranes.
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Figura 1.11. Recuperacio in situ dels productes de fermentacio.
(S.R. Roffler i col., “In situ recovery of fermentation products”. Trends in Biotechnology)

La integracio bioreactor-destil-lacio a baixa temperatura (buit) és una bona solucié per a la
produccio d’etanol. Les principals limitacions operacionals consisteixen en I’acumulacio de
petites quantitats de materials no volatils en la fase liquida del fermentador. S’han proposat
variacions que inclouen la desorci6 de I’etanol en una columna de rebliment en série amb el
fermentador i la posterior recirculacio del substrat no convertit. Per altra banda, la
fermentacid extractiva amb dissolvents, encara que ha estat provada, presenta com a
principal inconvenient de trobar un dissolvent innocu per al biocatalitzador, ja siga cel-lular

0 enzimatic.
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° Bomba de
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Producto

Producte
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Control pH

Figura 1.12. Fermentacio acoblada a un sistema de pervaporacio en continu.
(F. Godia i col., Ingenieria bioquimica)

Un concepte d’aplicacié recent per a la recuperacié d’un producte que siga relativament
volatil és la pervaporacié (Figura 1.12). En aquest cas, la separacié es fonamenta en la
diferéncia de velocitat de transferéncia dels components a través d’una membrana
semipermeable quan es manté un buit que facilita I’evaporacié del component més volatil,
és a dir, s’empren dues forces impulsores. L’operacid té lloc a baixa pressié i temperatura.
El principal inconvenient esta associat als embossaments que poden produir-se en la
membrana.
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2.1 TRANSFERENCIA DE MATERIA

Els processos biocatalitzats es caracteritzen per la naturalesa heterogenia dels sistemes de
reaccio. El biocatalitzador en suspensio o fixat a un suport solid es posa en contacte amb un
medi nutrient aquos perqueé tinga lloc la reaccid. A més, en el cas de bioprocessos aerobis,
hi ha una fase gas dispersa addicional, normalment bombolles d’aire. Per tant, perqué tinga
lloc una reaccid biocatalitzada, els components involucrats es transferiran de les regions
d’alta concentracio fins a aquelles de menys concentraci6 de forma que resultara clau que la
transferencia de materia entre cadascuna de les fases implicades (solida, liquida i gasosa)
siga adient. La Figura 2.1 il-lustra la complexitat involucrada en el desenvolupament d’una
bioreaccio.

Medi nutrient

(caldo de fermentacid)
—%

Reactius i productes
en dissolucio

Bombolles d'aire

Massa microbiana

Figura 2.1. Etapes de transferéncia de matéria en una fermentacio aerobia.

El valor relatiu de les diferents resisténcies a la transferéncia de matéria depén de la
composicio i propietats reologiques del fluid, de la intensitat de la mescla, de la grandaria de
les bombolles i de la grandaria dels agregats de cel-lules, entre altres factors. En qualsevol
cas, per a la majoria de bioreactors es poden trobar les seguents etapes, tal com s’ha
esquematitzat en la Figura 2.1:

e Transferencia d’oxigen des de la fase gas al medi aquds, que consta de les seglients
etapes:
- Transferencia d’oxigen des de I’interior de la bombolla fins a la interfase gas-liquid
i a través d’aquesta interficie. Aquestes etapes presenten una resisténcia negligible,
de forma que, a efectes practics, es pot considerar instantani el moviment d’oxigen
fins a la part liquida de la interfase (a).
- Difusio de I’oxigen a través de la pel-licula, relativament immobil, que envolta la
bombolla (b), representa una resistencia important a la transferéncia d’oxigen.
e Transferencia de matéria extracel-lular: transport de reactius i productes entre la fase
liquida i les cel-lules o, en general, el biocatalitzador. També conté varies etapes:
- Transferéncia de matéria externa:
= Transport a través del si del liquid (c). En un fermentador de mescla completa,
els gradients de concentracio en el liquid son minims i la resisténcia a la
transferencia de matéria es pot considerar negligible en la majoria de casos. No
obstant aixo, en caldos de fermentacid molt viscosos, la resistencia a la
transferéncia pot tindre valors importants.
= Transport atraves de la pel-licula estacionaria establerta al voltant del solid (d).
En el cas de organismes unicel-lulars, la pel-licula estacionaria és molt fina i
I’efecte sobre la transferencia de matéria és negligible. Si el biocatalitzador es
troba en el si d’una matriu solida o forma grans agregats, la resisténcia pot ser
significativa.
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- Transferéncia de matéria interna: quan el biocatalitzador es troba en un flocul,
agregat o particula solida, tindra lloc una difusié a través del solid fins a cada
cel-lula o enzim individual (e). En aquest cas, la resisténcia dependra de la
grandaria del solid.

e Transferencia de matéria intracel-lular (f): transport de reactius i productes a través
del citoplasma fins a i des dels centres actius. Aquesta resistencia, tot considerant les
petites distancies a recérrer, sol ser negligible.

Una volta en els centres actius, tindra lloc la bioreaccid propiament dita. Un dels objectius
especifics de I’enginyeria de bioprocessos és, precisament, dissenyar els sistemes de reaccio
per a minimitzar els processos de transport de matéria de manera que, en la mesura que siga
possible, la cinética de la reaccié actue com a etapa controlant. En qualsevol cas, el
coneixement dels fenomens relacionats amb la transferéncia de matéria resulta clau per a
I’operacio o disseny correctes de processos biotecnologics a escala industrial.

2.2 PROPIETATS REOLOGIQUES DELS MEDIS DE FERMENTACIO

La viscositat és la propietat més significativa en referencia al comportament d’un fluid i, per
tant, tindra un efecte marcat en operacions com ara bombeig, agitacio, transferéncia de
matéria i energia, que al seu torn, contribuiran significativament tant en el disseny com en
I’economia del procés. Les reaccions biocatalitzades poden afectar fortament la viscositat a
causa de la preséncia de microorganismes, substrats, metabolits i aire. Totes aquestes
interaccions s’il-lustren esquematicament en la Figura 2.2.

Viscositat

l

Mecanica de fluids:
Requeriments de poténcia
Transferéencia de materia

Transmissié de calor

e e

Preparacid de Condicions de bioreaccié: Separacio de producte
matéria primera: i recuperacio:

Dispersié de microorganismes

Bombeig, calefaccio, refredament, Concentracio d’oxigen dissolt Bombeig, calefaccio,
mesclat, reaccions prévies (afectada per dispersié d’aire, refredament, separacions

Coalescéncia, mescla, temperatura)

!
! I }

Creixement — dg%r:ggﬁze <«— Morfologia

!

L Viscositat —

v l v

Disseny, economia

Figura 2.2. Representacio esquematica de I’efecte de la viscositat en diverses
etapes dels bioprocessos.
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La viscositat és la propietat fisica dels fluids que genera la friccid interna en el flux, per tant
esta relacionada amb la resisténcia que oposen els fluids al moviment. Per a posar un fluid
en moviment i mantenir un gradient de velocitat (dv/dy), cal aplicar una forca per tal de
vencer la friccio que s’oposa a la circulacio del fluid. Si es defineix z com la tensio de tall (o
tensid tallant), és a dir, la forca de cisalla (F) que s’aplica al fluid per unitat de superficie

(A):

F
Aguesta tensio, z, tindra una proporcionalitat amb el gradient de velocitat:
dv
T=—,u@= wy Eq. 2.2

on u representa la constant de proporcionalitat. L’Eq. 2.2 representa la llei de viscositat de
Newton, on u representa la viscositat. EIl terme — dv/dy se sol denominar velocitat de cisalla
(o de deformacio6 del fluid) i s’expressa generalment amb el simbol y. Tal com s’ha definit,
aquesta viscositat s’anomena també viscositat dinamica, en contraposicié a la relacio u/p,
que seria la viscositat cinematica (on p és la densitat del fluid). Aquesta viscositat cinematica
se sol expressar amb el simbol v.

Taula 2.1. Fluids segons comportament reologic.
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(P.M. Doran, Bioprocess engineering principles)

Els fluids que segueixen la llei de viscositat de Newton (Eq. 2.2), amb un valor de la
viscositat («) independent de la velocitat de cisalla (y), s’anomenen fluids newtonians. En la
primera linia de la Taula 2.1 es mostra la corba del flux o reograma d’un fluid newtonia; el
pendent de la representacié de 7 enfront de y és constant i igual a x. Aixo no implica que la
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viscositat no varie amb altres parametres, com ara la temperatura, la pressio i la composicio
del fluid. Per altra banda, per als fluids no newtonians, la relacié entre la tensio de tall i la
velocitat de cisalla no és constant. Aquest fluids es classifiquen segons el tipus de relacio
entre 7 i y. Els tipus comuns de fluids no newtonians inclouen els pseudoplastics, els plastics
de Bingham i els plastics de Carson, tal com es mostra en la Taula 2.1, on s’inclouen els
reogrames caracteristics. Malgrat tot, la relacio entre la tensio de tall i la velocitat de cisalla
en un fluid no newtonia s’anomena viscositat aparent (ua).

Moltes suspensions i dispersions en bioprocessos, com ara les dissolucions de polimers de
cadena llarga i altres macromolécules, solen ser fluids no newtonians, en la majoria dels
casos, pseudoplastics. Aquests tipus de fluids segueixen la llei exponencial, segons la qual
la dependencia entre tensio de tall i velocitat de cisalla ve donada per:

T=Ky" Eqg. 2.3

on K és I’index de consisténcia i n I’index de comportament de flux. En fluids pseudoplastics,
tal com es mostra en la Taula 2.1, n < 1 i la viscositat aparent s’expressa mitjancant:

Mo =7 =Ky"! Eq. 2.4

2.2.1 Factors que influeixen la viscositat d’una fermentacio

Els canvis en la reologia dels caldos de fermentacié poden ser deguts a la variacio d’una o
més de les propietats seglients:

= Concentracio cel-lular.

» Morfologia cel-lular: grandaria, forma i densitat.

= Flexibilitat i capacitat de deformacio de les cel-lules.

» Pressio osmotica del caldo de fermentacio.

= Concentracio de polimers en el medi (substrat i/o producte).
= Velocitat de cisalla (y), en cas de fluids no newtonians.

Pel que fa a la concentracid cel-lular, s’ha demostrat que I’equacié de Vand (Eg. 2.5),
proposada per a una suspensio d’esferes en un fluid newtonia, reprodueix de forma correcta
el comportament de suspensions de llevat i espores per concentracions tan altes com 14% en
volum de solids:

u=pu,(1+25¢+7,25¢2) Eq. 2.5

on wu és la viscositat del liquid en el qual es troba la suspensio i ¢ la fraccié volumetrica dels
solids en suspensio. En bibliografia es poden trobar altres correlacions de la viscositat amb
la concentracio cel-lular per a molts altres casos en els quals la suspensié cel-lular no obeeix
I’equacio de Vand.

Quant a la morfologia cel-lular, els microorganismes filamentosos i les cél-lules vegetals,
poden exercir una influéncia elevada en el caldo de fermentaci6 amb tendéncia a un
comportament pseudoplastic. Per altra banda, les cel-lules petites, com ara els bacteris o
llevats, no afecten de forma tan accentuada les propietats reologiques de les fermentacions.

La pressio osmotica del medi de cultiu afecta negativament la turgéncia cel-lular. Aixi, més
pressié osmotica del medi dona lloc a més flexibilitat dels filaments (menys turgéncia), que
redueix la viscositat del caldo.

Quan el producte de fermentacié és un polimer, a mesura que avanca la bioreaccié en una
procés en discontinu, augmentara substancialment la viscositat del caldo. En aquests casos,
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la concentracio cel-lular sol tenir un efecte insignificant sobre la viscositat, ja que les
propietats reologiques del fluid estan dominades pel polimer dissolt. Productes com ara
dextra, alginat 0 goma xantana presenten un comportament d’aquest tipus. En canvi, quan el
medi de fermentacié conté un substrat polimeric com el midd, la viscositat aparent
disminuira a mesura que la fermentacid progressa. En fermentacions filamentoses, aquest
canvi sol ser de poca durada: a mesura que les cél-lules creixen i desenvolupen una xarxa
filamentosa estructurada, el caldo tendeix a un comportament més pseudoplastic i viscos
malgrat que el substrat polimeéric disminueix en el medi.

2.3 AERACIO: TRANSFERENCIA DE MATERIA GAS-LIQUID

L’oxigen, generalment subministrat a partir d’un corrent d’aire esteril, s’ha de transferir de
forma continua al medi de fermentacio, ja que la seua solubilitat és molt baixa. Aixi, la
velocitat d’aportacié d’oxigen al sistema haura d’ésser almenys igual a la velocitat de
consum en el bioreactor. Per tant, en sistemes aerobis, cal tenir en consideracio dos aspectes:
els requisits d’oxigen, determinats per la reaccid biocatalitzada (pel metabolisme cel-lular
en el cas d’una reaccio microbiana), i la transferéncia de I’oxigen des de les bombolles d’aire
al medi liquid, que és una operacio purament fisica governada per la resistencia a la seua
transferencia. Tal com s’ha indicat més amunt, I’oxigen molecular en fase gasosa haura de
passar a través d’una serie de resisténcies al transport fins a arribar al centre actiu del
biocatalitzador. La magnitud de les resisténcies depen de nombrosos factors, com ara la
hidrodinamica de les bombolles, la temperatura, I’activitat i densitat cel-lular, la composicio
de la dissolucio, fenomens associats a la interfase, etc.

a) Interfase b) Interfase
Pel-licula || Pel-licula Pel-licula || Pel-licula
gasosa || Liquida gasosa || Liquida
Estac. Estac. Estac. Estac.
I:)O
Po=Py
POi .
Coi Coi=Co
\ Co \ Co
Fase gasosa Fase liquida Fase gasosa Fase liquida

Figura 2.3. Perfils de concentracio d’oxigen en les proximitats de la interfase
gas-liquid: a) cas general; b) resisténcia en la fase gas negligible.

Pel que fa a la transferéncia d’un determinat component entre dues fases fluides, com per
exemple des d’una fase gasosa fins a una fase liquida, hi haura essencialment dues
resistencies en serie associades a les pel-licules estacionaries que es formen en la interfase
entre les dues fases. En efecte, en aquestes pel-licules la transferéncia es produeix per
difusio, ¢o és, mitjancant un transport molecular i, per tant, la resisténcia a la transferéncia
sera molt més gran que en el si dels fluids on el transport sera turbulent. Aixi, si s’observa
el perfil de concentracions (expressades en termes de pressio parcial del component en la
fase gas) de la Figura 2.3 a), es pot veure com seran plans en el si de les fases fluides
(resistencia negligible), mentre que a través de les pel-licules estacionaries hi ha una variacié
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de les concentracions relacionada amb les resisténcies associades al transport molecular per
difusio.

En aquest cas, la transferéncia de matéria per unitat de volum de reactor, Na (kg/(m*-h)), és
proporcional a la diferencia de concentracions entre la interfase i el si de la fase fluida (co
és, la forca impulsora). Si el component es transfereix des de la fase gas fins a la fase liquida,
Ng, la concentracio normalment s’expressa en termes de pressio parcial i el flux de matéria
ve donat per:

Ng = kga(Py — Py;) Eq. 2.6

on Po i Poi, representen la pressié parcial en el si de la fase i en la interfase, respectivament.
ke és el coeficient individual de transferencia a través de la fase gasosa i a es I’area
d’interfase per unitat de volum del sistema.

Analogament, per la banda de la fase liquida, el flux de materia vindra determinat per:
NL = kLa(COL‘ - Co) Eq 27

on, en aquest cas, ki és el coeficient individual de transferencia de matéria en la fase gas i
on Co i Coij, les concentracions de component en el si de la fase liquida i en la interfase,
respectivament.

a) Equilibri b) Equilibri
k, <<< kg
K ki/kg k,/kg
Poif Po= P
Py’ P,
G o G | T

Figura 2.4. Corba d’equilibri gas-liquid: a) cas general; b) resisténcia en la
fase gas negligible (ke molt més gran que kv).

Com que la quantitat de matéria que es transfereix entre ambdues fases és necessariament la
mateixa,

NA :NG :NL Eq 28
de forma que si hom iguala les equacions Eq. 2.6 i Eq. 2.7, obtenim:

P,—Py,; k

_o ot _ L Eqg. 2.9

COi - CO kG

de manera que la relacio entre els dos coeficients individuals de transport, ki/ks, és igual al
pendent de la recta que uneix les concentracions del component en el si de les dues fases
fluides (Co, Po) amb els corresponents valors en la interfase (Coi, Poi), tal com es pot veure
en la representacio de la corba d’equilibri (Figura 2.4 a).

Com que normalment no és factible obtenir informacié experimental de les concentracions
en la interfase (Coi, Poi), en la practica es defineixen els coeficients globals de transferencia
de materia:
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NA - KGa(PO - Pg) = KLa(CS - Co) Eq. 2.10

on Po" representa la pressié parcial del component que estaria en equilibri amb la
concentracio en el si de la fase fluida (Co), que pot ser facilment obtinguda a partir de la
relacié d’equilibri (Figura 2.4 a). Analogament, Co” és la concentracié en la fase liquida que
estaria en equilibri amb un gas que tinguera una pressio parcial del component que es
transfereix igual a Po. En aquest cas, els parametres Kg i KL representen els coeficients
globals de transferencia de materia referits a la fase gasosa i a la liquida, respectivament.

Per a gasos poc solubles en la fase liquida, com en el cas particular de I’oxigen en un medi
aquos, la resisténcia a la transferéncia de matéria (oxigen, en aquest cas particular) és molt
més gran en la pel-licula liquida que en la gasosa. Aixo fa que el coeficient individual de
transferencia de mateéria en la fase liquida siga molt més petit que el de la fase gasosa i, en
consequencia, la relacio ki/ke és molt petita, practicament zero, tal com es pot observar a la
Figura 2.4 b. Per tant, la pressio parcial d’oxigen en la fase gas (Po) sera practicament igual
a la de la interfase (Poi) i per aixo, la concentracio de oxigen en la interfase (Coi) coincidira
practicament amb al concentraci6 d’equilibri (Co”). Aixi, el perfil en la fase gasosa sera
també pla en la banda de la pel-licula estacionaria, tal com s’ha representat en la Figura 2.3
b. Com a conseqliencia de tot aixo, es pot afirmar que per al cas de I’oxigen, la diferéncia
entre el coeficient global de transferencia de matéria en la fase liquida i el coeficient
individual és negligible:

K, ~k, Eq.2.11

Per tant, la velocitat de transferéncia d’oxigen, Na, per unitat de volum de reactor (kg
02/(m3-h)), es pot quantificar mitjancant:

NA = kLa(CS - Co) Eq 212

on C, (kg O2/m?®) és la concentraci6 d’oxigen en el si de la fase liquida en qualsevol moment
t; C; (kg O2/m®) és la concentracié d’oxigen en la interfase gas-liquid (que coincideix
practicament amb la concentracid d’equilibri), a (m?/m?®) és I’area d’interfase per unitat de
volum del sistema, i kL (m/h) és el coeficient de transferéncia de matéria en la fase liquida.
Es a dir, la velocitat de transferéncia de matéria depén del coeficient de transferéncia, de
I’area de la interfase i de la forca impulsora que origina els canvis en la concentracid.

Taula 2.2. Demanda especifica d’oxigen i concentracio critica per a
diferents microorganismes.

Organisme Qoz Ceritica
(mMO./g cel-lules-h) (mg/L)
Aspergillus niger 3,0
Streptomyces griseus 3,0
Penicillum chrysogenum 3,9 0,40
Klebsiella aerogenes 4,0
Sacharomyces cerevisae 8,0 0,60
Escherichia coli 10,8 0,26
Candida utilis 1,10
Pseudomonas ovalis 2,00

(Atkinson, B. i Mavituna, F., Biochemical Engineering and Biotechnology Handbook).

La concentracio de saturacio C;, depén de les condicions de pressid, temperatura i
composicio del medi, normalment varia entre 7 i 9 ppm (equivalents a mg/L en solucio
aquosa diluida). La concentraci6 d’oxigen en el medi, Cq pot ser tedricament tan baixa com
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zero, pero en fermentacions reals hi ha una concentracié critica per a cada tipus de
microorganisme per sota de la qual es produeix una alteracio del seu metabolisme. Aquest
concentracio critica sol variar entre el 5 i el 10% de la concentracid de saturacio. En la Taula
2.2 es resumeixen les concentracions critiques per a alguns microorganismes. Per altra
banda, tal com es discutira més avall, tant I’area de la interfase com el coeficient de
transferencia de matéria depenen de les condicions d’operacid i de les propietats fisiques del
medi. L’area de la interfase sera en funcié del tipus de bombolles produides i el coeficient
de transferencia de materia del regim de flux establert.

2.3.1 Necessitats d’aeracio

El disseny del sistema d’aeracio o aeraci¢-agitacio es realitza de manera que la transferéncia
d’oxigen no siga I’etapa limitant del procés. L’objectiu del disseny és aconseguir un valor
de kLa perque la velocitat de transferéncia d’oxigen Na siga igual o superior a la velocitat de
consum d’oxigen dels microorganismes.

La demanda d’oxigen per a sistemes microbians es pot calcular mitjancant la segiient
expressio:

0] el-lul
$0: ) (Bcthlles cq.01

: g0,
Demanda d' (—) = ( :
emanda CoxIgen \ e Qo, g cél-lules h m3
on Qo,representa la demanda especifica d’oxigen i X, la concentracié de biomassa activa.
La demanda especifica d’oxigen es pot expressar en funcié de la velocitat especifica de
creixement (W) i el parametre de rendiment d’oxigen (Yxo):
u
Qo, =5— Eq.2.14
YXO
on el rendiment oxigen-biomassa es defineix com:

g cel-lules sintetitzades
X0 =

g 0, a aportar EqQ.2.15
En un sistema microbia, entre els diferents factors dels quals depen la demanda d’oxigen es
troben el tipus de microorganisme, la fase de creixement, la font de carboni, pH i I’objectiu
de la reaccio bioquimica (degradar substrat, produir biomassa, obtenir metabolit secundari,
etc.). Si el procés esta controlat per la transferéncia d’oxigen, caldra tenir en compte la
relacio entre la velocitat especifica de creixement de microorganismes amb la concentracid
d’oxigen dissolt, normalment en la forma:

Co
Ko+ Cp
El rendiment d’oxigen en general, Yxo, esta relacionat amb el rendiment de la font de carboni,
Yxs (g cél-lules/g substrat). A partir de la composicié del microorganisme i la font de carboni,

es pot estimar el rendiment d’oxigen mitjancant un esquema de reaccio simplificat en que
nomes es considere en la bioreaccio la font de carboni i nitrogen:

a CtH,,0, + b O, + d NH3; = Biomassa + e CO, + fH,0

Tot plantejant el balang per cada element quimic i prenent com a base de calcul 1 gram de
biomassa sintetitzada, el rendiment d’oxigen es podra aproximar mitjancant:

H = Umax Eq. 2.16
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w
1 16 2x+5—2 (% H%+0%+3N%
Yyo YysMgyse 600 200 1600 2800

Eq. 2.17

on Yxs és el rendiment biomassa-substrat; Msust, €l pes molecular del substrat, i C%, H%,
0%, N% els percentatges d’aquests elements en la composicio de les cél-lules generades. En
la Taula 2.3 es resumeixen els intervals de valors possibles de rendiments biomassa /
substrat, Yxs. En la Taula 2.4 es mostren composicions cel-lulars tipiques.

Taula 2.3. Rendiments per diferents fonts de carboni, Yxs.

Substrat Yxs, valors mitjans Yxs, interval
(g cél-lules / g substrat)
Sucres 0,5 0,18 - 0.65
Alcohols 0,4 0,19 - 0-[cm1]70
n-parafines 1,0 0,70-1,30
Meta 1,0 0,30-1,40

(Atkinson, B. i Mavituna, F., Biochemical Engineering and Biotechnology Handbook).

Taula 2.4. Composicid cel-lular.

Element Bacteri Llevat Bacteri Llevat
% (Carbohidrat)” (Carbohidrat) (Meta) (n-parafina)
C 45,6 47,0 53,0 46,0
H 7,6 6,0 7.3 7,0
0 30,2 32,5 19,0 25,0
N 12,1 8,5 12,0 9,8
Cendres 55 6,0 8,7 12,2

* Substrat emprat per al creixement cel-lular.
(Atkinson, B. i Mavituna, F., Biochemical Engineering and Biotechnology Handbook).

2.3.2 Determinaci6 del coeficient de transferencia de materia, k. a.

Per tal de dur a terme un disseny acurat de la transferéncia d’oxigen en un bioreactor es
poden utilitzar correlacions teoriques, aplicables en un ampli marge de sistemes gas-liquid,
ameés del sistema aire-aigua. No obstant aixo, el calcul és feixuc i el valor obtingut pot variar
ampliament. Fins i tot és possible que no es puguen trobar correlacions adients per al sistema
de treball. Es per aix0 que, en molts casos, resulta interessant realitzar una determinacio
experimental de la transferencia d’oxigen o utilitzar correlacions de caire empiric.

Tal com s’ha discutit préviament, la velocitat de transferencia d’oxigen per unitat de volum,
Na, es pot quantificar mitjangant:

NA = KLa(Cg - Co) == kLa(CS - Co) Eq 218

Com que I’oxigen és molt poc soluble en aigua, el coeficient de transferencia de matéria
global, KL, coincideix practicament amb el coeficient de transferéncia individual, k.. Es
necessari recordar que en I’operacié d’un bioreactor cal maximitzar la taxa de transferéncia
d’oxigen fent servir consums energétics i cabals d’aire minims. Per a maximitzar la
transferencia d’oxigen caldria maximitzar cadascun dels tres termes de I’equacio Eq. 2.18:
ki, a, (Co™ — Co). Perd la forga impulsora, (Co” — Co), esta molt limitada tenint en compte
que la concentracié d’equilibri o saturacid, Co”, és molt baixa i la concentracié en el medi,
Co, ha de ser igual 0 més gran que la concentracio critica del sistema considerat. Per tant, la
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clau en I’optimitzacio rau en el coeficient de transferéncia de materia, ki, i en la superficie
especifica, a.

Normalment, per questions economiques es fa servir aire com a font d’oxigen per a les
reaccions biocatalitzades aerobies. Aixi, la maxima concentracié d’oxigen en aigua sera la
d’equilibri amb aire, aproximadament una cinquena part de solubilitat observada en equilibri
amb oxigen gasos pur. La concentracié d’oxigen en equilibri en fase aquosa (Co”) per a una
determinada pressié parcial d’oxigen (Po) es pot relacionar mitjancant la llei de Henry:
Py
Cy = Eq. 2.19
° = Ho(D) |
on Ho (T) representa la constant de la llei de Henry a una temperatura T. Per exemple,
Ho(25°C) = 0,793 atm-L/mmol. En conseqiiencia, la concentracio d’equilibri d’oxigen en
aigua en equilibri amb aire a 25°C sera:

_ 0.209 atm
"~ 0.793 atm - L/mmmol

Co

= 0.264 mmol 0,/L = 8.43 mg 0,/L

A partir de valors de solubilitats d’oxigen en diferents condicions (com ara les presentades
ala Taula 2.5) es poden es obtenir els corresponents valors de la constant de la llei de Henry.

Taula 2.5. Solubilitat del oxigen en solucions aquoses a 25°C.

Conc. Solubilitat (mmol O4/L)

(mol/L) HCI H2SO0, NaCl
0,0 1,26 1,26 1,26
0,5 1,21 1,21 1,07
1,0 1,16 1,12 0,89
2,0 1,12 1,02 0,71

(Todt F., Electrochemishe Sauer-stoffmessungen).

2.3.2.1 Determinaci6 experimental

La determinacio experimental per separat de k. i a pot resultar molt complexa i algunes
vegades impossible. Es convenient, per tant, calcular directament el producte k.a. EI terme
combinat kLa se sol anomenar coeficient volumétric de transferéncia de matéria encara que
sovint, de forma impropia, pot aparéixer en bibliografia com a coeficient de transferencia de
materia en comptes de K.

Els métodes experimentals més freqiientment utilitzats per a la determinacio del coeficient
de transferéncia d’oxigen es poden classificar en:

e Metodes indirectes: Oxidaci6 de sulfit
Desgasificacio estatica

e Metodes directes: Balang en estat estacionari
Dinamic
Totes les técniques estan basades en el balang d’oxigen. Un dels punts més critics, comu a
tots els metodes que utilitzen la mesura de la concentracié d’oxigen en dissolucio, és la
sensibilitat i temps de resposta de I’eléctrode d’oxigen utilitzat per a la mesura d’aquesta
concentracio.

Els metodes indirectes s’apliquen a sistemes en els quals no s’esta efectuant una fermentacio.
S’utilitzen mitjans sintétics que tracten de reproduir les condicions de fermentacio sense la
complicacio dels cultius vius. Els valors obtinguts per aquests procediments son
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aproximacions poc precises que es poden utilitzar per a comparar diferents reactors que
operen en condicions similars.

Considerant que I’objectiu principal és trobar la dependencia del kia amb la hidrodinamica
del sistema, el medi sintétic hauria de complir les segiients restriccions:

1. La viscositat de la solucié ha de representar el comportament reologic del medi de
fermentacio.

2. Laresistencia en la interficie gas-liquid ha de ser constant.

3. Latendencia de la coalescéncia de les bombolles ha de ser molt similar.

4. Lasolubilitat i difusié de I’oxigen han de ser constants.

Idealment, les velocitats de transferéncia d’oxigen haurien de mesurar-se en bioreactors amb
el caldo nutrient i el biocatalizador d’interes. Aix0 evidentment complica els experiments de
transferencia de materia, ja que es requereix tot I’equip per a la preparacio del medi i de
I’inocul, caldria prevenir la contaminacié i mantenir el control ambiental per al cultiu
cel-lular.

Els metodes directes es duen a terme utilitzant fermentadors reals i el valor que s’obté és
més representatiu, resulta molt Gtil per a determinar condicions d’operacié. A més, com que
per a escalar un procés bioguimic és necessari mantenir la concentracio d’oxigen dissolt i la
velocitat de transferéncia d’oxigen, la mesura directa de kLa en els equips de laboratori i de
planta pilot també resulta molt util per al canvi d’escala.

Oxidacio de sulfit sodic

Aquest métode es fonamenta en I’oxidacid de sulfit a sulfat en preséncia d’un catalitzador
(Co?* 0 Cu?*). La reacci6 d’oxidacio és molt més rapida que la transferéncia d’oxigen, amb
la qual cosa la cinética d’oxidacio és controlada per la velocitat de transferéncia. A més, es
pot considerar que aquesta cinetica és independent de la concentracio de sulfit en un interval
bastant ample de concentracions (de 0,04 a 1N).

02+, Cult

Nast3 + 1/2 02 _— Nast4

Per a quantificar la transferencia d’oxigen s’introdueix el sulfit en el bioreactor (conc. 1N)
en preséncia de catalitzador (1 mM). En el moment en qué es connecta el subministrament
d’oxigen, es duu a terme un seguiment de la concentracié de sulfit amb el temps de forma
que el pendent de I’evolucié temporal quantifica la velocitat de consum de sulfit que
determinara, amb la corresponent relacié estequiomeétrica, la velocitat de transferéncia
d’oxigen, Na. A partir de la transferéncia es pot determinar el coeficient volumetric de
transferéncia kLa fent Us de I’equacio Eq. 2.18, on la concentracio en el si del bioreactor es
pot considerar negligible (Co = 0) i, per altra banda, és coneguda la concentraci6 d’oxigen
en equilibri (Co”).

La principal limitacié d’aquesta técnica rau en el fet que la solucié no pot aproximar-se a les
propietats fisiques i quimiques d’un caldo de fermentacio. Un problema addicional és que
aquesta tecnica requereix concentracions ioniques elevades (1 a 2 mol/L) que poden afectar
I’area interficial (a) i, en menor mesura, el coeficient de transferencia de materia (ko). Encara
gue aquest métode s’ha utilitzat extensivament, no resulta recomanable en tant que dona
valors del coeficient de transferéencia molt més alts que altres metodologies. En qualsevol
cas, aquesta técnica pot resultar Gtil d’un punt de vista relatiu per a comparar diferents
bioreactors o per a estudiar I’efecte del canvi d’escala.
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Desgasificacio estatica

Per a emprar aquesta tecnica, es comenca per reduir a 0 el contingut d’oxigen del liquid en
el bioreactor mitjancant la introduccio de nitrogen, lliure d’oxigen. A partir del moment en
el qual Co =0, ja es pot prendre I’origen de temps (t1 = 0) i procedir a I’aeracio del medi, de
forma que es duu a terme I’enregistrament de la concentracio6 d’oxigen dissolt, Co, en funcio
del temps. L’equacio que descriu el procés ve donada pel balang d’oxigen, tenint en compte
que I’acumulacid sera igual a la transferéncia d’oxigen (terme d’entrada):

dac
d_to = K,a(C} — Cp) Eq. 2.20
que integrant a partir de la condicid inicial de Co = 0 per al temps t = 0:
Co
In[l—-—|=-K,a-t Eqg. 2.21
CO

d’aquesta forma, el pendent de la linia recta obtinguda a partir de la representacio grafica de
ln( - 2—0) = f(t) és numericament igual a — Kia, tal com se’n desprén de la Figura 2.5.
(]

Co In(1-C,(t)/C,")
L cr

Pdent: - K,a

N, Aeracio
I W . . ~

t; temps temps

Figura 2.5. Metode de desgasificacio estatica.

Balang en estat estacionari en un bioreactor agitat

El balan¢ d’oxigen en un bioreactor de tanc agitat quan hi ha entrada i eixida d’oxigen
associat al corrent de gas ve donat per:
dc

Qu(Yy = Y1) +V—2 = —VQo,X Bq.2.22
on V és el volum del fermentador, Qg, el cabal d’aire (si s’admet negligible la variaci6 del
cabal entre I’entrada i I’eixida del bioreactor) i Y1, Y2, les concentracions d’oxigen en els
corrents d’aire d’entrada i eixida, respectivament. En estat estacionari, quan la variacié de la
concentracid d’oxigen en dissolucié és negligible, el balan¢ d’oxigen es pot simplificar a la
seguent expressio:

Qe(Y1 —Y;) =VQo,X Eq. 2.23

i com que, a més, en estat estacionari la transferéncia d’oxigen haura de ser igual a la
velocitat de consum d’oxigen:

QOZX == kLa(CS - Co) Eq 224
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d’on se’n dedueix:

— Qg(yl - YZ)
V(€ — Co)

Per a coneixer kiLa Unicament sera necessari determinar les concentracions d’oxigen en els
corrents d’aire d’entrada i de sortida, i el valor de Co en el bioreactor en estat estacionari.
Aquest métode és un procediment fiable per a la determinacié de k.a sempre que la
diferencia entre la concentracié d’oxigen en els corrents d’aire d’entrada i sortida siga
significativa. A més, un avantatge important és que pot aplicar-se als bioreactors durant
I’operacio.

kia Eq. 2.25

Técnica dinamica
Aquesta metodologia es fonamenta en el seguiment de la concentracié d’oxigen en
dissolucio al llarg d’una fermentacié (Figura 2.6.a). Consisteix a introduir aire fins a assolir
un nivell constant de la concentracio d’oxigen (Coe) en el fermentador (tram 1). A partir
d’aquest moment, es procedeix a la desconnexié del subministrament d’aire i es registra
I’evolucio del descens de la concentracié d’oxigen dissolt (tram 11), que permet obtenir la
velocitat de consum d’oxigen a partir del pendent (ro = — Qo2X = — wuX/Yxo). El
subministrament d’aire es torna a connectar abans que la concentracid caiga per sota del
valor critic i es fa el seguiment de I’augment de la concentracié amb el temps (tram 111).
En aquest sistema, el balang d’oxigen ve donat per:
Acumulacio = Aportacid per transferencia + Generacio

dCO [,lX

— =K, a(C;, — Cy) —— Eq. 2.26

dt La(Co 0) Yeo q

En el tram 1, la variacié de la concentracié amb el temps és negligible i, per tant, no hi ha
acumulacio, de forma que la velocitat de d’aportaci6 d’oxigen sera igual a la velocitat de
consum cel-lular i s’assoleix una concentracid d’equilibri (Coe).

Qo,X = K a(Ch — Coe) Eq. 2.27
En el tram |1, quan s’atura el subministrament d’aire, es complira:
dCO MX
—=——=—00X Eq. 2.28
dt Yxo Co, f

En el tram 111 es complira el balang complet (Eq. 2.26), de forma que si es representa la
concentraci6 d’oxigen dissolt front al temps i s’obté per cada valor de Co el pendent de la
corba (dCo/dt), kLa es pot determinar mitjancant la linealitzacio de I’Eq. 2.26, prenent com
a variable dependent Co:

dCy
dt
D’aquesta forma, en representar Co = f(Qo2X + dCo/dt) s’obté una linia recta amb un

pendent —1/KLa i ordenada en I’origen Co”, tal com es representa en la Figura 2.6.b.

1
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Co
Golt)
i a) ’ b)
c.* Air On Air Off Air On
O b

(Tram1) i (Tramll) (Tram 111)
COe

CO, critica

temps dC,/dt

Figura 2.6. Metode dinamic per a la determinacié de kca.

2.3.2.2 Estimacions teoriques

A més de la determinacio experimental de kia, es poden realitzar estimacions tant del
coeficient de transferéncia, k., com de I’area interficial, a, mitjancant I’aplicacio6 de teories
de flux entre ambdues fases, gas i liquid. Aquestes teories relacionen els parametres amb les
propietats fisiques del sistema, densitat i viscositat, i amb les condicions d’operacio, velocitat
de circulacid i tipus de bombolles.

El coeficient de transferéncia de matéria pot ser estimat mitjancant la teoria sobre
transferencia de materia per conveccid natural. Aquesta teoria postula que per a la
transferéncia de materia des d’una fase a una altra (bombolla de gas a liquid) es forma una
pel-licula de liquid estatica 0 amb moviment en flux laminar a la zona de contacte amb la
fase gasosa. Mitjancant aquesta teoria es pot obtenir una relacié de proporcionalitat entre el
coeficient de transferéncia de matéria i la difusivitat d’oxigen en el medi liquid, Doz, que es
defineix com un modul adimensional denominat nombre de Sherwood (Sh):

K.

Sh =
Do,

Eq. 2.30

on d representa una distancia caracteristica del sistema, com ara el diametre de la bombolla
de gas.

El nombre de Sherwood es pot relacionar amb les propietats fisiques i les condicions
d’operacio del sistema mitjangant altres moduls adimensionals. D’aquesta forma, s’obtenen
expressions que permeten estimar el coeficient de transferéncia que son valides per a petites
bombolles, gotes o particules solides que cauen o ascendeixen en un medi fluid. Per a
cél-lules o floculs microbians pot emprar-se la seguent expressio:

Sh =2.0+0.31Gr'/35c/3 Eq. 2.31

on Gr és el nombre de Grashof i Sc el nombre de Schmidt, cadascun d’aquests moduls
adimensionals es pot calcular a partir de:

d3pgA
Gr==PL97P Eq. 2.32
U
U
Sc = Eq. 2.33
pDo, f
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on p i u representen la densitat i la viscositat del medi liquid, 4p és la diferéncia de densitats
entre la fase gasosa i la liquida, i g, I’acceleracio de la gravetat.

Les principals variables que influeixen en I’area interficial son el diametre de la bombolla,

d; la velocitat terminal de la bombolla, v, i el contingut en gasos o hold-up del bioreactor,

H. Aixi, I’area interficial pot aproximar-se mitjancant la segtient expressio:
ay=nE_py® Eq. 2.34

a=n =H—=H- . 2.
BAB - p q
on ns és el nombre de bombolles per unitat de volum de bioreactor, i As i vs, I’area i volum
de bombolla.

El diametre de les bombolles es pot relacionar, segons cada cas, amb el diametre de I’ orifici
d’eixida 0 amb les propietats fisiques del liquid. El hold-up es pot estimar a partir del cabal
volumétric de gas i de la velocitat terminal de cada bombolla. A més, en bibliografia es
poden trobar diferents expressions per a I’estimacio d’aquesta velocitat terminal, segons es
tracte de bombolles aillades o d’eixams de bombolles.

2.3.2.3 Correlacions empiriques

S’ha realitzat molta recerca per a quantificar la relacio entre kia i les condicions
hidrodinamiques i les propietats del fluid, com ara densitat, viscositat, difusivitat de I’oxigen,
diametre de bombolla i velocitat del fluid, entre d’altres. Els resultats d’aquests estudis en
forma de correlacions empiriques entre coeficient de transferencia de matéria i les principals
variables d’operacio es poden trobar en bibliografia i, teoricament, aquestes correlacions
permeten predir els coeficients de transferencia d’acord amb una gran quantitat de dades
experimentals. No obstant aix0, en la practica, la precisié d’aquestes correlacions empiriques
per a sistemes biologics és en general molt pobra. Aixo és degut al fet que els estudis
experimentals es fan amb aire i aigua pura, i la presencia de diferents components i/o additius
(substrats, productes, sals, agents tensioactius, etc.) afecta significativament el valor de kLa.
A més, resulta molt complex quantificar les correccions necessaries en funcio de la
composicio del medi.

Per tant, encara que les correlacions publicades no haurien d’aplicar-se directament, hi ha
un consens general quant a la forma de les equacions i la dependencia entre kia i les
condicions d’operacid dels bioreactors. Les que han tingut més exit en la practica son
equacions dimensionals com:

F\® 5
kLa =A <7) Vg Eq 2.35
on Pg és la potencia dissipada en I’agitacié i V, el volum de liquid en el fermentador. vg és la
velocitat superficial de gas, que es defineix com la relaci6 entre el cabal volumétric de gas i
la secci0 del bioreactor. Els parametres « i £ son practicament independents de les propietats
del medi de fermentacid. Aquests parametres normalment prenen valors menors a la unitat
(entre 0,2 i 1,0), amb la qual cosa s’entén que I’estratégia d’augmentar el coeficient de
transferencia kia a partir de I’augment de la poténcia d’agitacio o del cabal de gas resulta
progressivament menys eficient. Per altra banda, el parametre A varia significativament amb
la composicid i caracteristiques del fluid.

Per a fluids no newtonians i especialment viscosos, se sol emprar una forma modificada de
I’Eq. 2.35 que incorpora I’efecte de la viscositat en el coeficient de transferéncia:
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P [24
k,a=B (Vg) v g0 Eq. 2.36
on B es la constant, ua representa la viscositat aparent del fluid i 6 és una constant que es
troba en I’interval entre 0,51 1,3.

2.3.3 Variables que afecten la transferéncia de materia

La taxa de transferencia d’oxigen en els caldos de fermentacid esta influenciada per factors
fisics i quimics que afecten ki, a o bé la forca impulsora (Co™ — Co). Com a regla general, el
valor de ki estara fonamentalment relacionat amb els fenomens que afecten les pel-licules
estacionaries a la vora de la interficie gas-liquid. L’area interficial per unitat de volum, a,
depen essencialment de la grandaria de les bombolles i, per Gltim, la forca impulsora esta
relacionada (a més de la concentraci6 d’oxigen en el bioreactor) amb el percentatge d’oxigen
en la fase gasosa. En qualsevol cas, si es requereix una millora substancial en les taxes de
transferencia de massa, normalment és més productiu centrar-se en I’augment de I’area
interficial a. Com a referéncia, es pot dir que el valor de kLa sol estar en I’interval entre 0.02
a 0.25 s (70 a 900 h™Y). Heus aci algunes variables sobre les quals es pot actuar si es vol
modificar, generalment per a augmentar, el coeficient kLa:

e Disminuir la viscositat (diluci6é del medi, disminucié de la grandaria dels agregats
cel-lulars, etc.).

Augmentar la temperatura.

Enriquir I’aire amb oxigen.

Augmentar I’agitacio.

Modificar el difusor d’aire (tipus i grandaria de les bombolles).

Preséncia de certs components en el caldo de fermentacid (agents tensioactius, sals,
polimers, etc.).

2.3.3.1 Efecte de la viscositat

Una major viscositat fa que, en augmentar el fregament, la capa limit estacionaria del liquid
en la interficie gas-liquid siga més ampla, i augmente aixi la resisténcia a la transferéncia
d’oxigen (disminucio de k.). Per altra banda, la reologia del fluid té un efecte significatiu
sobre la mida de la bombolla, ja que un augment de la viscositat redueix I’efectivitat de
Iimpulsor i dificulta la distribucidé (disminuci6 de a). Per tant, excepte en fluids de molt
baixa viscositat, on aquests efectes sén insignificants, kLa disminueix amb I’augment de la
viscositat del liquid.

2.3.3.2 Efecte de la temperatura

L augment de la temperatura disminueix la solubilitat de I’oxigen (Co”), de manera que
redunda en la reduccié de la forga impulsora (Co”™ — Co). No obstant aixo, per altra banda la
temperatura incrementa la difusié d’oxigen en la pel-licula liquida que envolta les
bombolles, cosa que provoca un increment del coeficient de transferéncia k. L efecte global
de la temperatura en la transferéncia d’oxigen depén de I’interval de treball. Per a
temperatures entre 10 i 40°C, ¢o és, en I’interval d’operaci6 de la majoria de les
fermentacions industrials, un augment de la temperatura dona lloc a un augment de la taxa
de transferencia d’oxigen. Per sobre de 40°C, la solubilitat de I’oxigen disminueix de forma
més significativa i afecta molt negativament la forca impulsora i, per tant, la transferéncia
d’oxigen.
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2.3.3.3 Pressi6 parcial d’oxigen

La transferéncia d’oxigen depén directament de la forca impulsora (Co™ — Co) i la
concentracié d’equilibri Co™ és funcié directa de la pressio parcial d’oxigen en el gas des del
qual es transfereix el medi. En consequéncia, I’Us d’aire enriquit amb oxigen, o directament
oxigen pur, dona lloc a una millora substancial en la transferéncia. En aquest sentit, cal tenir
en compte que, en determinats casos, el cultiu podria sofrir efectes inhibitoris degut a
I’exposicié a concentracions elevades d’oxigen. Una alternativa per a augmentar la
solubilitat de I’oxigen en el medi consisteix a utilitzar una pressio total més elevada.

2.3.3.4 Velocitat d’agitacié i cabal de gas

En sistemes agitats, la transferencia de materia des d’una fase gasosa a una de liquida
presenta una forta relacié amb la ruptura i dispersié de les bombolles i, en consequéncia,
depen de les velocitats relatives d’agitacio i d’injeccio de gas; I’equilibri entre aquests dos
parametres determina si es produeix flooding (Figura 2.7 a) o una dispersio adient de gas en
el volum de treball (Figura 2.7 c).

}

Gas
(a)

Gas
(c)

Qg constant, augment de N, —#
-+——— |, constant, augment de Qg _—

Figura 2.7. Models de distribuci6 de les bombolles de gas en un tanc agitat
en funcid de la velocitat de gir de I’impulsor (Ni) i del cabal de gas (Qq).

Normalment, I’augment de la velocitat d’agitacié augmenta considerablement el coeficient
k. com a consequéncia del seu efecte sobre la capa de liquid estacionari en augmentar la
turbuléncia del sistema. També té un efecte positiu en I’area interficial, a, en contribuir a la
ruptura i distribucid6 més efectiva de les bombolles en el volum de reacci6. Aquesta
dependéncia amb kiLa de la velocitat d’agitacio no és tan important en fluids viscosos no
newtonians. Per altra banda, I’augment del cabal de gas és una estrategia molt menys efectiva
en lamillora del kLa. A més, en la majoria dels sistemes I’interval de treball esta forga limitat
per la possibilitat de dur a terme el flooding de I’impulsor, que generaria una disminucié
ostensible de la transferencia de matéria. Generalment, en la practica industrial se sol
treballar per davall d’1,5 vvm (volum d’aire per volum de reaccid per minut).

2.3.3.5 Efecte del difusor i les bombolles

La mida de les bombolles d’aire en fermentadors és un factor molt important en la
transferencia d’oxigen: per a un determinat volum de gas, es proporciona més area interficial
(a) si el gas es dispersa en moltes bombolles petites que en poques de grans. A més, les
bombolles petites presenten menors velocitats d’ascens i, en consequiencia, es mantenen més
temps en el volum de reaccio, cosa que dona lloc a una elevada presencia de gas en el reactor
(co es, Hold-up elevat). Per tant, un objectiu essencial en el disseny d’un sistema de
bioreaccio aerobi consistira a assolir un alt nivell de dispersio de gas en el volum de reaccio.
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Altrament, bombolles massa petites, amb diametres menors de 2 0 3 mm, tenen un efecte
desfavorable sobre k. a causa d’efectes superficials, amb la qual cosa resulta interessant
evitar bombolles molt petites (<<1lmm), especialment en caldos de fermentacié molt
ViSCOS0S.

El diametre de les bombolles que injecta un difusor en el bioreactor depen en gran mesura
de les caracteristiques d’aquest difusor i, per tant, sera un parametre critic per al disseny de
fermentadors sense agitacid, com ara els air-lifts. No obstant aixo, en els sistemes agitats, el
disseny del difusor i la mecanica de la formacié de bombolles tenen una importancia
secundaria en comparacio amb els efectes de I’impulsor. Els equips per a I’aeracié a escala
industrial es poden classificar en:

e Difusors de bombolla petita
Difusors de bombolla gran
Injector de xoc

Injector de raig

El disseny dels difusors per a I’aeracio esta optimitzat per tal de produir una gran quantitat
de bombolles en fer passar el corrent d’aire que arriba des d’un sistema de compressio.
Normalment, els difusors es classifiquen d’acord amb la grandaria de la bombolla: petita o
gran. Els difusors de bombolla petita solen tenir forma de tub o placa (Figura 2.8). Pel que
fa als materials, s’empren difusors textils, ceramics o de membrana elastica. Aquests darrers
son els que s’estan imposant majoritariament en I’actualitat. Els difusors de membrana
elastica (Figura 2.9) consten d’un suport de material plastic rigid sobre el qual s’ajusta una
membrana elastica amb orificis molt fins, de forma que genera bombolles amb una superficie
especifica elevada que proporciona un bon contacte aire-aigua i permet assolir transferéncies
d’oxigen elevades. El gran avantatge d’aquest tipus de difusor és que dificulta
I’embossament dels orificis per formacid de biofilm a causa de les propietats elastiques del
material.

Font d’oxigen
o d’aire comprimit

Y
nl

Difusors porosos

de plaques o tubs i 4] | Lo
| e——————— |

Tub cobert amb
textil (saran, etc.)

Figura 2.8. Difusors de bombolla petita ceramics i textils.

Els difusors de bombolla gran (Figura 2.10) empren tubs especials amb un disseny més o
menys sofisticat per tal que es formen les bombolles. Encara que aquests dispositius donen
lloc a uns rendiments menors en la transferéncia a causa de la menor superficie especifica
de les bombolles, els seu cost d’impulsié és molt mes reduit com a consequiéncia de la menor
resistencia a la circulacio del gas.

Els difusors de xoc i de raig (Figura 2.11) es basen en la mescla d’aire a pressio amb el
liquid, de forma que generen transferencies elevades d’oxigen. El sistema de raig mescla el
liquid en un punt de la conducci6 on hi ha una reduccié del diametre, de manera que es
produeix un gran turbuléncia i es facilita la mescla del dos fluids. Per altra banda, el sistema
de xoc consisteix en un orifici relativament gran sobre el qual se situa un element que deixa
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escapar aire a pressio. El liquid ix a través d’un orifici oposat a I’eixida de I’aire, xoca contra
I’element d’injeccid i genera petites bombolles de gas.

En els reactors agitats, I’equipament d’aeracié es complementa amb els agitadors, tal com
s’estudiara en la propera seccio del present tema.

- Membrana

Orificis

Abracadora

~Base del
difusor

Difusor Difusor
Monospar. no obturable
de Eimco
Figura 2.10. Difusors de bombolla gran.
Liquid ——e j Aire
Liquid y -
oxigenat ¢
& o}/ Liquid e T
| = o o v I S e = 111 ?
Aire —= =
(a) (b)

Figura 2.11. Difusors especials: (a) de xoc; (b) de raig.

2.3.3.6 Salinitat del medi i coalescéncia de bombolles

En un fermentador industrial, cal evitar la unié de bombolles petites amb altres de més grans
(coalescencia) a fi d’evitar la reduccié de I’area interficial i la disminucio del temps de
manteniment del gas en el bioreactor. La coalescéncia depén principalment de les propietats

-20 -



3. Transferéncia de matéria en Bioreactors Processos Biotecnologics

del liquid. En liquids coalescents, com ara I’aigua pura, una gran fracci6 de col-lisions de
bombolles provoca la formacié de bombolles més grans. En canvi, en els liquids no
coalescents, les bombolles que xoquen tendeixen a rebotar entre elles a causa dels efectes de
la tensid superficial. La presencia de sals i ions evita la coalescencia; per tant, els medis de
fermentacio no solen ser coalescents fins a cert punt. Aquest és un avantatge des del punt de
vista de la transferencia d’oxigen, ja que I’addici6 d’ions a I’aigua redueix notablement la
mida mitjana de les bombolles (I’area d’interficie en un medi amb sals pot ser fins a 10
vegades superior en referéncia a I’aigua pura) i augmenta el temps de permanéncia del gas.
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Figura 2.12. Efecte de I’addicio de lauril fosfat sodic sobre: kia, k. i el diametre de
bombolla (Aiba, S. i col., Biochemical Engineering).

2.3.3.7 Agents tensioactius i antiespumants

La majoria dels cultius cel-lulars generen agents productors i estabilitzadors d’escumes. Per
tant, I’acumulacio d’escuma en fermentadors és molt comuna, especialment en sistemes
aerobis. El control d’escumes té una gran importancia en el disseny d’un bioreactor
industrial, ates que aquestes poden generar diversos problemes de funcionament: entrada de
contaminants per desbordament per la part superior; bloqueig de les linies de sortida de
gasos; les condicions en I’escuma no son favorables per a I’activitat metabolica i per tant la
seua presencia suposa una pérdua efectiva del volum de reaccio relacionada amb el medi i
biocatalitzador atrapats en I’escuma.

L’ addicié d’agents antiescumants sol ser el métode mes habitual per a reduir I’acumulacio
d’escuma. L’inconvenient d’aquests productes esta relacionat amb el seu efecte sobre la
quimica superficial de les bombolles i la seua tendéncia a unir-se. Atés que la majoria
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d’agents antiescumants son substancies que redueixen la tensié superficial, ocasionen una
reduccié del diametre mitja de les bombolles, que dona lloc a valors més alts d’area
d’interfase per volum (a). No obstant aixo, I’efecte sobre la interficie d’aquests productes
genera una resisténcia addicional a la transferencia de materia que redueix el valor de k.. En
la majoria de casos, la disminucié de k. és major que I’augment de a, de manera que es
produeix una disminucié global de ki.a que en alguns que pot donar lloc a una important
disminucio de la transferencia d’oxigen en un factor d’entre 5 a 10. La Figura 2.12 posa de
manifest com I’addicio d’un tensioactiu, lauril fosfat sodic, afecta el valor del coeficient de
transferéncia de matéria i la grandaria de les bombolles.

Una alternativa interessant per a evitar efectes perjudicials sobre el coeficient volumeétric kLa
consisteix en I’Gs de métodes mecanics per al trencament de les escumes (mitjangant
elements giratoris instal-lats en la part superior del fermentador), que poden ser utils quan la
formacio d'escuma és moderada.

2.3.3.8 Presencia de material cel-lular i macromolécules

Les cel-lules, macromolecules (proteines, etc.) i petites particules tenen certa tendéncia a
acumular-se en la interfase gas-liquid en sistemes amb aeracid, de manera que donen lloc a
un augment de la resistencia a la transferencia de materia (reduccio de ki). Per altra banda,
també contribueixen a la reduccié de la coalescéncia de bombolles, que augmenta la
superficie especifica a. En qualsevol cas, I'efecte quantitatiu del bloqueig superficial sera
molt especific de cada sistema particular.

2.4 AGITACIO: TRANSFERENCIA DE MATERIA PER CONVECCIO FORCADA

L’ agitacié mecanica mitjancant conveccio forgada provoca un augment de la transferencia
de materia respecte a la que es produeix per conveccid natural, és a dir, la que va associada
a la diferencia de densitats. D’aquesta manera, es minimitzen les resistencies a la
transferencia de materia i millora la velocitat global del procés. A més, presenta altres efectes
importants:

e La turbuléncia creada prop de I’agitador produeix la ruptura i la dispersié de les
bombolles d’aire per tot el volum de reaccid, que dona lloc a un augment en la
transferencia d’oxigen.

e En fermentacions amb presencia de solids o altres fases liquides amb tendéncia a
decantar, la mescla mecanica produeix una dispersio uniforme.

e En fermentacions molt viscoses, inicament es pot aconseguir el grau de mescla adequat
amb agitacié mecanica.

e En cas de ser necessari, dispersa liquids immiscibles per a formar emulsi6 o suspensié
de gotes fines.

e La grandaria maxima dels agregats bacterians, miceliars, etc., pot disminuir-se per
agitacid, cosa que millora I’homogeneitzacié de la fase liquida. D’altra banda, és
convenient no oblidar que una agitacio massa vigorosa pot danyar els sistemes
enzimatics cel-lulars i produir una disminucié del rendiment.

El consum energetic d’un sistema d’agitacié mecanica sol ser bastant important, amb una
poténcia que sol estar normalment entre 0,8-3 KW/m?3. En conseqiiéncia, el disseny resultara
molt important per la seua relacio amb I’economia del proces. En aquest apartat es presenten
les bases per a dur a terme el disseny de I’agitacié mecanica de bioreactors, per la qual cosa
caldra tenir en consideracio els sistemes amb i sense aeracio.
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2.4.1 Models de flux en fermentadors agitats

Quant a I’equipament industrial, hi ha una gran varietat de tipus i dissenys d’impulsors,
depenent de les necessitats, objectius i propietats dels materials implicats en I’operaci6. No
obstant aixo, existeixen dos tipus basics de sistemes d’agitacié que donen lloc a dos models
de flux totalment contraposats: radials i axials. La majoria d’impulsors se sol situar entre
aquestes dues situacions extremes. En la Figura 2.13 es mostren els patrons de flux dels dos

tipus d’agitadors.

/AN
.
\ AL
() Impulsor de flux axial: hélix marina.

/

(b) Impulsor de flux radial: turbina d’alep pla (turbina Rushton).

Figura 2.13. Patrons de flux segons impulsor instal-lat en el bioreactor.

La produccié de vortex en els liquids ha de limitar-se en tots els casos. Per a aixo, en els
bioreactors s’instal-len deflectors constituits per lamines verticals unides la paret del tanc
que redueixen els vortex del liquid. Normalment és suficient amb 4 deflectors equidistants
amb una amplaria que sol ser normalment del 10% del diametre del bioreactor.

Els agitadors radials impulsen el fluid en direccio transversal a les parets del tanc i generen
una major turbulencia. S6n adequats per a dispersions, com per exemple de gasos en liquids,
i per tant s’empren per a fermentacions aerobies. L’agitador de turbina representa el tipus
caracteristic de flux radial, esta constituit per un disc perpendicular a I’eix de gir en la
periferia del qual se situen una série d’aletes. Es tracta del rodet més utilitzat en les
fermentacions industrials.

Els agitadors axials generen un flux paral-lel a I’eix de I’agitador i proporcionen una major
velocitat de circulacio del liquid. S’utilitzen principalment per a la mescla de liquids i per a
la suspensid de solids en liquids. S6n els impulsors d’ s més comu en bioprocesos anaerobis.
L ’alta velocitat de circulacio fa que en sistemes amb aeracié disminuisca el temps de retencio
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de les bombolles en el bioreactor, per la qual cosa no estan recomanats en absolut per a
fermentacions aerobies. L’agitador d’helix marina amb tres aleps representa el tipus
caracteristic d’impulsor de flux axial.

2.4.2 Tipus de rodets per a I’agitacio de bioreactors

Hi ha molts tipus diferents d’impulsors disponibles per a aplicacions de mescla. A la Figura
2.14 es mostren els més utilitzats.

Six-flat-blade disc turbine Propeller
Anchor Gate anchor Helical screw

Figura 2.14. Rodets per agitacio de fermentadors.
(P.M. Doran, Bioprocess engineering principles).
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Helical screws

Gate anchors

Paddles

103+

Viscosity (centipoise)

Anchors

102

Propellers

Flat-blade turbines

Impeller type
Figura 2.15. Interval de viscositat per a diferents rodets d’agitacio.
(P.M. Doran, Bioprocess engineering principles).

L’eleccid del rodet depén de diversos factors, principalment de la viscositat del liquid, de la
necessitat de turbuléncia i de la velocitat. En la Figura 2.15 es mostren els rodets recomanats
segons I’interval de viscositat de treball.
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Normalment, I’agitaci6 dels fermentadors es realitza mitjangant turbines o helixs a velocitats
relativament altes per a generar, a la punta de I’impulsor, velocitats de I’ordre de 3 m/s.
Aquests rodets es poden emprar per a la majoria de caldos de fermentacid tenint en compte
que poden treballar amb liquids amb viscositats entre 1 i 10*cp (102 i 10 Pa-s).

Per a fluids molt viscosos, a voltes resulta impossible, per raons mecaniques 0 economiques,
fer girar el rodet prou rapid per a generar la turbulencia necessaria; en aquests casos es fan
servir dissenys especials com els d’ancora, d’ancora de reixa i agitadors helicoidals. Tots
aquests son agitadors grans que treballen a velocitat baixa (5-20 rpm) i a distancies molt
properes a les parets del fermentador. Cal tenir en compte que aquests agitadors, encara que
només es fan servir per a casos especials en bioreactors, poden ser utilitzats per a altres
aplicacions de mesclat en bioprocessos.

2.4.3 Requeriments de poténcia per agitacio

2.4.3.1 Fluids newtonians sense aeracio

Les necessitats de potencia d’un fermentador poden caracteritzar-se mitjancant un modul
adimensional denominat niumero de poténcia Np. El significat fisic d’aquest modul esta
relacionat amb el quocient entre la forga exercida per I’agitador (relacionada amb la poténcia
d’agitacio) i la forca d’inércia del fluid, és a dir:

Forc¢a externa P

p Eq. 2.37

~ Forca d'inércia  N3Dp
on P és la poténcia absorbida per sistema en el proces d’agitacio, Ni la velocitat de rotacio
de I’agitador (rps), Di el diametre de I’agitador i p la densitat del fluid.

Per altra banda, el moviment dels fluids en un bioreactor agitat es pot caracteritzar mitjangant
el modul adimensional de Reynolds, que en la seua definicio per a tancs agitats ve donat per:

_ Forgad'inércia _ N;D?p Eq. 2.38

Forga viscosa U
on de w és la viscositat del liquid.

Una volta quantificada de forma adimensional, la poténcia absorbida per un sistema
dependra fonamentalment de tres variables: la geometria del bioreactor, el tipus de rodet
utilitzat i el regim de circulacié del fluid. Aixi, si es consideren sistemes geometricament
semblants (és a dir, amb proporcions identiques entre les dimensions), per a cada tipus de
rodet podra obtenir-se una correlacid entre Np i Re (Corba de poténcia). Aquesta relacio es
mostra en forma grafica en la Figura 2.16 per als agitadors d’helix, de paleta plana i de
turbina d’alep pla (turbina Rushton) si es considera que el bioreactor té una geometria
estandard.

En la Figura 2.17 es mostren les relacions entre les dimensions de la geometria que s’ha
establert com a estandard. Logicament, per a geometries diferents, la corba de poténcia
presentaria una altra configuracio.
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Figura 2.16. Necessitats de poténcia per a diferents tipus d’agitador.
(Aiba, S. i col., Biochemical Engineering).
7
HL
J'|-—¢
W, .
. Df
TipUS de rodet Dt/Di H|_/Di Li/Dt Wi/Di Hi/Di Nb Wb/Dt
Turbina de alep pla 3,0 3,0 1/4 1/5 1,0 4 1/10
De paleta 3,0 3,0 - 1/4 1,0 4 1/10
Helix marina 3,0 3,0  Pitch=D; 1,0 4 1/10

Np: nim. de deflectors

Figura 2.17. Relacions geometriques estandard per a un bioreactor de tanc agitat.
(Aiba, S. i col., Biochemical Engineering).

De les relacions grafiques que es mostren en la corba de potencia (Figura 2.16) es poden
derivar equacions senzilles segons el regim de circulacio del fluid.

e Enlaregio de flux laminar (Re < 10), el nombre de potencia és inversament proporcional
al modul de Reynolds, per tant:

P = cttuN?D} Eq. 2.39

en aquestes condicions, la poténcia d’agitacié és proporcional a la viscositat pero
independent de la densitat del fluid.
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e En laregid turbulenta (Re > 10%), Np és constant i independent de Re, de manera que la
poténcia d’agitacio resulta fortament dependent del diametre (5a poténcia), dependent
de la densitat, pero independent de la viscositat:

P = ctt pN3D? Eq. 2.40

en aquestes condicions, la constant de proporcionalitat sera igual al nombre de potencia
(ctt’ = Np). Com es pot observar, petits canvis en la grandaria del rodet tenen un gran
efecte amb la poténcia requerida, en regim turbulent. Un augment del 10% en el
diametre del rodet augmenta la poténcia necessaria en més d’un 60%, mentre que un
augment del 10% en la velocitat de gir només augmenta la poténcia un 30%.

Les constants de proporcionalitat varien en funci6 del tipus d’agitador. Segons la geometria
del rodet es fa més axial, la potencia requerida disminueix. Per a régim turbulent, els valors
empirics de la constant (és a dir el valor de Np) son: 6,3 per a la turbina d’alep pla
(Rushton), 1,7 per a la paleta i 0,32 per a I’hélix marina.

Els agitadors helicoidals presenten un comportament totalment diferent als anteriors, tal com
es desprén de la corresponent corba de potencia (Figura 2.18).
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P
PN D
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Np
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N, D?p
“i= u
M W, Wy .
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e Wl M el .
: 5 |
o— D;—» ),
H, H. H, H,
- v
—D;—> —D—
1 2
e Dy c H W,
Impeller %)i A;i %”1 %)i
1. Anchor 1.02 0.01 1 0.1
2. Helical ribbon 1.02 0.01 1 0.1

Figura 2.18. Correlacio entre el nimero de poténcia i el Reynolds

per a agitadors helicoidals.
(P.M. Doran, Bioprocess engineering principles).

En reactors de grandaria considerable, és frequent I’Us de més d’un agitador per eix per tal
de proporcionar la potencia necessaria. EI nombre d’agitadors per eix modifica el nombre
de poténcia. El valor de Np per a 2 i 3 rodets per eix es pot aproximar al doble i triple del Np
per a un rodet Unic, sempre que s’adopte una relacié Li/Di en I’interval 1-2, on Li és la
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distancia entre agitadors. Per altra banda, quan hi ha una desviacié de les relacions
estandards, es pot aplicar un factor corrector, fc, que ajusta la desviacio de la potencia
absorbida respecte a la geometria estandard:

f = (D¢/D{)(H[/D;) Eq. 2.41
(D./D;)(H.,/D;)

on Dt"/Di"y HL*/Di" representen les relacions entre el diametre del bioreactor (Dt") i el nivell
d’alcada del medi de reaccié (HL") respecte al diametre del agitador (Di*) en el sistema real
que s’aparta de la geometria estandard. En el denominador es consideren les mateixes
relacions per a un sistema estandard i, per tant, tal com es despren de la Figura 2.17, D¢Di
=3y HJUDi=3.

2.4.3.2 Fluids no newtonians sense aeraci6

La quantificacio de la potencia absorbida en fluids no newtonians és molt més complexa ja
que la viscositat pot variar en el transcurs de la fermentacié i afectar I’absorcié de poténcia
i la mescla. A més, amb aquests fluids moltes voltes no és possible assolir turbulencies
totalment desenvolupades en fluids molt viscosos, amb la qual cosa Np sempre dependra de
Re. Per altra banda cal afegir que, com que la viscositat dels liquids no newtonians depén de
les condicions de cisalla aplicades al fluid, sera necessari calcular de nou Re per a determinar
la poténcia absorbida. Algunes correlacions empiriques s’han fet servir a partir del nombre
de Reynolds basat en la viscositat aparent, za:
2
re = NiDip Eq. 2.42
Ha
d’aquesta manera, es pot utilitzar el procediment de les corbes de potencia descrit més amunt
per als fluids newtonians. Aixi, si la viscositat aparent del fluid segueix la llei exponencial:

N;D}p

on n és I’index de comportament del flux i K I’index de consisténcia. Un problema associat
a I’aplicacio de I’Eq. 2.43 és I’avaluacio de la velocitat de cisalla en el sistema (y). Com que
la majoria de fluids no newtonians manipulats en biotecnologia son pseudoplastics, la
viscositat aparent depén (disminueix) amb I’augment de la velocitat de cisalla. En tancs
agitats la velocitat de cisalla mitjana (ym) depén linealment de la velocitat de gir de I’agitador

(Ni):

Re Eq. 2.43

Ym = kN; Eq. 2.44

on k és una constant que depen del tipus de rodet (Taula 2.6). Si es substitueix aquest valor
mitja empiric (Eq. 2.44) en I’Eq. 2.43, s’obté una aproximacié del modul de Reynolds
apropiada per a fluids pseudoplastics:
Re = “iF Eq. 2.45
Amb aquesta aproximacio, els valors de Np son practicament identics als dels fluids
newtonians per a Re per davall de 10 i per damunt de 200. En I’interval entre tots dos valors,
els fluids pseudoplastics consumeixen menys energia que els newtonians. No obstant aixo,
hi ha diverses dificultats a I’hora de I’aplicacid practica d’aquesta aproximacio, ja que els
patrons de flux en fluids pseudoplastics i newtonians difereixen significativament: encara
que hi haja una alta turbuléncia prop de I’impulsor en sistemes pseudoplastics, el si del liquid
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es pot moure molt lentament i consumir relativament poca poténcia. Una altre problema
afeqit és que els parametres no newtonians K i n, i per tant ua, poden variar substancialment
durant el transcurs de la fermentacio.

Taula 2.6. Valors empirics de la constant k en I’Eq. 2.44.

Rodet k
Turbina Rushton 10-13
Heélix 10
Ancora 20-25
Cinta helicoidal 30

(S. Nagata, Mixing: Principles and applications).

2.4.3.3 Sistemes amb aeracio

L aeraci6 del medi de fermentacié provoca una disminucié en les necessitats de poténcia, ja
que la densitat i la viscositat de la fase liquida descendeixen amb I’aeracid, sobretot al voltant
de I’agitador. Aquesta disminucio, que pot arribar fins i tot per sota del 50%, dependra de la
forma com interaccionen les bombolles i I’agitador. Per exemple, I’absorci6 de poténcia per
agitacio no es modificara si la bombolla que ascendeix pel liquid en el reactor agitat no es
troba de forma efectiva amb I’agitador. Aquesta disminuci6 de la poténcia necessaria per a
sistemes amb aeracié (relacio Pg/P, potencia amb aeracio respecte la poténcia sense) es pot
relacionar amb el nombre d’aeracié Na. Aquest modul és un parametre adimensional que
quantifica la relaci6 entre la velocitat superficial del gas respecte de la velocitat a la periféria
de I’'impulsor:

_ Velocitat superficial del gas Qg/Di2 Q4
~ Velocitat a 'extrem de 'agitador ~ N;D; ~ N;D}

Eq. 2.46

a
on Qg és el cabal de gas subministrat, Ni, la velocitat de rotacio de I’agitador (rps) i Di, el
diametre de I’agitador. Aquest nombre representa en certa manera el grau de dispersié de les
bombolles al voltant de I’impulsor i per tot el tanc. Com que els canvis en el comportament
hidrodinamic per la injeccié de gasos no son encara suficientment coneguts, resulta
especialment dificil obtenir una prediccid precisa del consum de poténcia. De forma que hi
ha diverses aproximacions d’acord amb estudis de diferents autors. En la Figura 2.19 es
mostra la relacio Py/P empirica en funcié del nombre d’aeracio (Na) per a diferents tipus de
turbines. Aquesta correlacio és pobra i presenta limitacions, ja que no es pot utilitzar quan
les variables de operacio (diametre, velocitat de I’agitador i cabal d’aire) presenten una gran
variacio. Per altra banda, la seguent equacio, desenvolupada per Michel & Miller, ha estat
aplicada a fluids newtonians i no newtonians per a una ampli interval de dimensions (100-
40.000 L):

P2N,D? 0.45
P, = C( —QO.56 Eq. 2.47

en aquest cas P representa la poténcia d’agitacio sense aeracio i Pg, la poténcia d’agitacio
amb injeccié de gas. C és una constant que depen de la geometria del fermentador. Aquesta
equacio es aplicable per a medis amb p=0,8-1,65 kg/m?i = 0,9-100 cp. En la Figura 2.20
es mostra la correlacio de Michel & Miller en forma grafica.
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Figura 2.19. Disminuci6 de la potencia absorbida amb la injecci6 de gas en

funcié del numero d’aeracio per a diferents tipus d’agitadors.
(Aiba, S. i col., Biochemical Engineering).
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Figura 2.20. Correlacié de Michel & Miller per a I’estimacié de la
potencia absorbida en bioreactors amb aeracio.

Una alternativa a la determinacié del nombre d’aeracid consisteix en I’Us del parametre hold-
up, H. Si se suposa que el liquid conté una dispersio uniforme de bombolles de gas, el sistema
es comportara com un liquid amb una densitat pg menor que la densitat del liquid p, i es pot

aproximar:
pg=0—H)p Eq. 2.48

de forma que a partir de la definici6é del nombre de poténcia:
Np = Eq. 2.49
: Ni3Di5pg a =
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on Pg és la poténcia d’agitacié per al sistema amb injeccié de gas. Com que en regim
turbulent Np és constant i independent de Re per a cada tipus de rodet, es poden relacionar
totes dues poténcies amb les corresponents densitats i, en consequiéncia, amb el valor de H:

P, p

9 g

Z="2_-(1-H Eq. 2.
P ) ( ) g. 2.50

De forma que aquesta equacio ens proporciona un metode per a estimar I’efecte del gas en
la disminucid de la poténcia absorbida pel fluid. Es evident que la relaci6 anterior estara
afectada per qualsevol variable que altere el hold-up, H, com ara: velocitat de rotacié de
I’agitador, cabal de gas, tipus de rodet o difusor, grandaria de la bombolla, viscositat del
fluid, solids en suspensid, etc.

En sistemes amb aeracio, el rodet que més s’ utilitza en fermentacions industrials és la turbina
d’alep pla (turbina Rushton), ja que resulta especialment efectiva en la dispersio de gasos.
No obstant aix0, resulta especialment important conéixer I’interval de treball quant a cabal
de gas i velocitat de gir per tal que el sistema funcione adequadament. Si el cabal d’aire és
massa elevat (Figura 2.7a), I’agitador resulta inundat pel gas (flooding), de forma que no hi
ha distribucio pel volum del fermentador i, en conseqliéencia, la transferencia de materia
disminuira de forma alarmant. Si es disminueix el cabal de gas (0 s’augmenta la velocitat de
gir de I’agitador) a valors meés favorables, es produira un distribucio6 adient del gas per tot el
fermentador (Figura 2.7b). En una situacié intermédia (Figura 2.7b), I’agitador estara
sobrecarregat: només sera capa¢ de distribuir les bombolles per sobre del rodet. S’han
desenvolupat correlacions per tal de preveure les condicions d’operacid sota les quals es
produeix la sobrecarrega de I’agitador i/o la completa distribucio per al cas de la turbina
Rushton, considerant que es tracta d’un punt d’elevada importancia. Les relacions s’han
desenvolupat utilitzant el nombre d’aeracid (Na) i el nombre de Froude, Fr:

_ NZD;
g

on g representa I’acceleracio de la gravetat. Ni i Di, com d’habitud, la velocitat de gir i el
diametre de I’agitador, respectivament. Conceptualment, Fr representa la relacio entre forces
d’inércia del sistema i les gravitacionals (o de flotacid, en aquest cas). La transicid de la
situacid de flooding a la de sobrecarrega es pot estimar a partir de la seglient equacio:

Fr Eq. 2.51

3.5
N, = 30 (—‘) Fr Eq. 2.52
Dt
Les condicions per a assolir una completa dispersio del gas mitjancant una turbina Rushton
estan representades per I’equacio segiient:

0.5

N, =02 (—) Fros Eq. 2.53
Dy
Les dues equacions anteriors (Eq. 2.52 i Eg. 2.53) es poden aplicar a fluids de viscositat no
massa elevada. Aquestes equacions mostren que un augment del 10% en el diametre de
I’agitador possibilita un augment del 100% en el cabal d’aire sense que es produisca flooding
i del 50% per a mantenir una dispersié completa. La dependéncia amb la velocitat de gir de
I’agitador no és tan important: un 10% d’increment en Ni permet un increment del Qg per al
flooding i per a la completa dispersio del 30% i 20%, respectivament.
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2.4.4  Suspensio de solids

Els bioreactors utilitzats per al cultiu cel-lular contenen solids de biomassa de diferents
dimensions. Els microorganismes, com ara bacteris unicel-lulars i llevats, son petits i
finament dividits; altres cel-lules com els micelis i les cél-lules vegetals formen agregats o
grups macroscopics en funcio de les condicions de cultiu. Com que les cel-lules contenen un
percentatge d’aigua elevat, la diferencia de densitat entre la fase solida i el liquid de
suspensio generalment és molt reduida. Tanmateix, en alguns bioprocessos, les cel-lules
estan immobilitzades sobre o dins de matrius solides de densitat variable.

Una de les funcions de I’agitacié en els fermentadors és mantenir el biocatalitzador en
suspensio. L’acumulacid de la biomassa activa al fons del tanc és totalment indesitjable ja
que les cel-lules tindran poca accessibilitat als nutrients disponibles en el si del medi de
fermentacio i, en consequéncia, la transferéncia de matéria limitara el procés. Per tant, €s
important saber quines condicions operatives es requereixen per a mantenir una suspensio
completa dels solids en tancs agitats.

Un criteri habitual per a definir que una suspensié de solids és adient consisteix en el fet que
cap particula no es mantinga immobil en la part inferior del tanc més d’1-2 segons. Aplicant
aquest criteri, I’equacié de Zwietering generalment s’accepta com la millor correlacié
empirica per a quantificar Nys, la velocitat d’agitacio minima requerida per a mantenir una
suspensio completa dels solids en abséncia d’injeccié de gas.

0.45
_SvpiDp*lg (pp —pu)/pu] x0T Eq.2.54
s = D085 g- <
L

on: S, parametre que depen del tipus d’agitador i de la geometria del bioreactor.
vL uL/pL), viscositat cinematica del liquid (m?/s).
Dp, diametre de les particules solides (m).
g, acceleracié de la gravetat (9,81 m/s?).
pp, densitat de les particules (kg/m?3).
pL, densitat del liquid (kg/m?).
X, percentatge massic de particules en la suspensio (s.u.).
Di, diametre de I’agitador (m).

Taula 2.7. Valors empirics del parametre geometric S en Eq. 2.54.

Rodet Di/D¢ Hi/Dx S

Turbina Rushton 0,25 0,25 12
0,33 0,17 5,8
0,33 0,25 6,7
0,33 0,33 7,4
0,33 0,50 8,0
0,50 0,25 4,25
0,50 0,17 3,9

Helix marina 0,33 0,25 6,6

(S. Nagata, Mixing: Principles and applications).

Aguesta equacid ha estat usada extensament en la practica per a diferents sistemes i medis
de cultiu. Els exponents en I’Eq. 2.54 son completament independents de la grandaria del
fermentador, del tipus de rodet i de les relacions geometriques Di/Dt i Hi/Dy, ja que aquests
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factors geometrics es tenen en consideracid en el valor de S. La Taula 2.7 mostra alguns
valors de S per a diferents geometries i impulsors. Nss disminueix significativament a mesura
que augmenta la grandaria de I’impulsor, no només a causa de I’efecte directe de Di, sin6
tambe perque la relacié Di/Dt influeix sobre el valor de S. Tal com es mostra a la Taula 2.7
per a les turbines Rushton, el valor de S per a valors constants de la relacié Di/Dt disminueix
a mesura que es redueix I’espai d’impulsio, de manera que es requereixen velocitats
d’agitador més baixes per a una suspensié completa. Es important assenyalar que encara que
I’agitador s’opere a una velocitat igual o0 major a Nas per a mantenir una suspensio total de
particules, no significa necessariament que aquesta suspensio siga homogeénia per tot el
volum del fermentador.

Si s’injecta gas al bioreactor, la formaci6 de cavitats de gas darrere dels aleps impulsors
redueix la capacitat de bombeig liquid del rodet i, per tant, se solen requerir velocitats
d’agitacié més altes per a mantenir els solids en suspensio en sistemes amb aeracio.

Per a diversos tipus de rodets s’han desenvolupat equacions empiriques per a estimar la
velocitat d’agitacio requerida per a mantenir una suspensio completa en preséncia de gasos
(Nusg). Per al cas de turbines Rushton (amb una relacié Hi/Dt = 1/4):

Njsg =Njs+2,4Q,/V  pera D;/D, = 0,33 Eq. 2.55
Nisg = Njs +094Q,/V  pera D;/D, = 0,50 Eq. 2.56

on Qg/V és el cabal de gas per unitat de volum de bioreactor o, el que és el mateix, el flux de
gas en unitats de vvm (volum de gas per volum de liquid per minut, expressat en unitats de
min). En tot cas, cal recordar que tant Nas com Nusg es quantifiquen en rps (s). Obviament,
les equacions anteriors no sén adequades si al sistema hi ha flooding. Per altra banda, poden
ser poc rigoroses en sistemes amb particules de baixa densitat, és a dir quan (pp — pL) < 50
kg/m?.
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3. Esterilitzacio Processos Biotecnologics

3.1 INTRODUCCIO

L’esterilitzacio consisteix en I’eliminacié o destruccié de tots aquells microorganismes
capacos de competir amb I’organisme desitjat en les condicions de cultiu. Aquest concepte
porta aparellats alguns problemes que cal ressaltar. En primer lloc, no hi ha un métode fiable
quantitatiu per a mesurar la concentracié de contaminants en el sistema, i en segon lloc, no
resulta facil destruir tots els microorganismes quan es tracta de grans volums d’aire o de
medi de cultiu. Per aixo, I’esterilitzacié industrial es duu a terme sempre sota la hipotesi de
“risc acceptable” i, per tant, sera la missio de I’enginyer que dirigeix I’operacié o dissenya
el sistema seleccionar el “grau de risc” amb el qual dur a terme I’operacio.

Com que un producte de fermentacio s’obté a partir del cultiu d’un determinat organisme o
linia cel-lular en un medi molt ric en nutrients, la preséncia d’organismes aliens al sistema
donaran lloc a una pérdua de productivitat com a consequiéncia de la competitivitat pels
nutrients. Fins i tot, en cas d’una fermentacio en continu, seria possible un desplagament
complet de la poblacio d’interés per part de la invasora a llarg termini. També podria donar-
se el cas que el mateix microorganisme invasor (o algun metabolit produit per aquest) donara
Iloc a la contaminacio del producte d’interés o en dificultara fins a cert grau la recuperacio.
En altres casos, pot produir-se la degradacio del producte desitjat per part del contaminant
biologic.

Els procediments d’esterilitzacio s’apliquen per a assegurar que un procés siga realitzat
solament per I’organisme desitjat, evitar la contaminacio ambiental, permetre I’Us segur dels
productes i evitar-ne el deteriorament.

Un procés tipic de fermentacio es pot contaminar de moltes maneres, de forma que per a
evitar-ho caldra posar émfasi en:

1. Disseny i construccié correctes de la planta de fermentacio (especialment importants el
segellat i I’aillament dels equips).

2. Utilitzacié d’un inocul pur per a iniciar la fermentacio.

3. Esterilitzacio del medi de fermentacio.

4. Esterilitzacio del fermentador i dels equips auxiliars.

5. Esterilitzacio de tots els materials que s’han d’afegir a la fermentacié durant el procés,
per exemple aire, nutrients, antiescumants, reguladors de pH, etc.

6. Manteniment de condicions aseptiques durant la fermentacio.

7. Establiment de procediments operatius detallats per a I’esterilitzacio, el manteniment

aseptic i la formacié del personal.

El grau en qué s’adopten aquests procediments dependra de la probabilitat de contaminacid
i de les conseqliencies que puga generar aquesta contaminacid. Cal recordar que hi ha
bioprocessos “protegits” o *“autoregulats” en els quals I’organisme d’interes no té
competencia significativa amb altres per la seua adaptabilitat al medi o per la generacié de
condicions selectives favorables. La cervesa representa un cas paradigmatic d’aquestes
fermentacions, no per casualitat és un bioprocés associat als inicis de la civilitzacio. El Ilupol,
responsable del sabor amarg caracteristic de la cervesa, té certs components que generen
inhibicio en el desenvolupament de molts microorganismes; a meés, el creixement del llevat
tendeix a disminuir el pH del medi i a afavorir el seu creixement competitiu. Aixo fa possible
que el procés siga possible sense esterilitzacié exhaustiva del medi i dels equips. A més, les
precaucions utilitzades en el desenvolupament de I’inocul per a la fabricaci6 de cervesa son
molt menys estrictes que, per exemple, en una fermentacié amb antibiotics.
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No obstant aix0, la gran majoria dels bioprocessos moderns son susceptibles de ser
contaminats. En aquest cas, el procés només seria possible en funcio de la naturalesa del
contaminant, el nivell de contaminacid, la seua capacitat de supervivéncia en el procés de
recuperacio de producte (down-stream processing) i de la probabilitat que el contaminant
siga un patogen o puga produir toxines (Figura 3.1).
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Figura 3.1. Diagrama de flux de decisions per a dur a terme una fermentacié contaminada.
(Stanbury, P.F., Whitaker, A. i Hall, S.J. Principles of Fermentation Technology, Elsevier).

A I’altre extrem de I’espectre de les fermentacions “protegides” o poc susceptibles de ser
afectades per agents contaminants, es troben aquells processos (microbians o cultius
cel-lulars) que produeixen vacunes o altres productes biologics injectables. Si es detecta
contaminacio en aquests processos es rebutja el lot immediatament i s’hauria de tancar
I’equip per tal d’iniciar una investigacié sobre la causa de contaminacio detectada.

En un ampli treball de revisio bibliografica, Pollard (2011) va trobar una relacid entre el
tipus d’agent contaminant i el seu probable origen. Aixi, els bacils grampositius formadors
d’espores estarien relacionats amb el tractament deficient del medi de fermentacié o amb
una neteja inadequada del bioreactor. La preséncia de bacteris gramnegatius és indicativa de
fuites en I’aigua de refrigeracié o de la preséencia d’humitat en I’aire. Per altra banda, la
contaminacio per bacteris esferics (cocs) grampositius normalment estaria vinculada amb
deficiéncies en el tractament de I’aire.
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3.2 ESTERILITZACIO DEL MEDI

L’esterilitzacio del medi es duu a terme mitjancant I’eliminacié dels organismes viables,
com en la filtracié, o mitjancant destrucci6 d’una de les seglients formes:

- Calefaccio en presencia d’aigua (mitjancant vapor) o en sec (mitjancant resisténcies
electriques).

- lrradiacié mitjancant radiacié ultraviolada, gamma o rajos X.

- Tractament ultrasonic.

- Tractament amb productes quimics en solucio o en forma gasosa.

De tots aquests métodes, la filtracio i I’esterilitzacié térmica son els de més aplicacio a nivell
industrial. La filtracio és eficac per a I’eliminacio de bacteris i fongs, encara que les caigudes
de pressio son molt altes i per tant tenen associades costos d’impulsié elevats. No obstant
aixo, presenta com a avantatge que no danya el medi de cultiu i, per tant, resulta
particularment interessant quan hi ha preséncia de materials inestables térmicament.
Normalment s’empra en casos com ara I’esterilitzacio de medis de cultiu per a cel-lules
animals, que es caracteritzen per ser completament solubles i per contenir components
termicament labils. En general, sol ser més facil procedir a la destruccid que a la separacio
dels microorganismes contaminants. Si no hi ha problemes de termoestabilitat, s’utilitza
I’esterilitzacio per calor, normalment calor humida.

Actualment, en moltes aplicacions industrials es duu a terme I’esterilitzacié en sistemes en
discontinu, encara que hi ha un interes creixent pels metodes en continu. Aquests metodes
presenten mdaltiples avantatges, entre els quals destaquen I’estalvi energetic, menys
necessitat d’espai en planta i, a causa de la possibilitat de treballar a elevades pressions (i en
consequiéncia altes temperatures), menys temps d’exposicid, que redunda en un
deteriorament menor de la qualitat del medi de cultiu.

3.2.1 Esterilitzacio térmica

3.2.1.1 Cinética de destruccio termica de microorganismes

Per a destruir microorganismes caldra una dosi letal, que per als processos térmics sera
funcié del binomi temperatura/temps. Factors com ara la preséncia d’aigua, oxigen, gasos,
pH, estat vegetatiu de les cél-lules, etc. presentaran influéncia en aquest binomi. Per aixo,
qualsevol dada sobre mortalitat ha d’incloure les condicions experimentals, i en particular,
el nivell inicial de contaminacio.

En condicions letals, els organismes no moren sincronicament. En el cas més general, la
poblacié desapareix segons una cinetica de primer ordre (“xoc Unic”), proporcional a la
preséencia de microorganismes en un moment donat:

dN

—=—k-N Eqg. 3.1

dt
on N representa el nombre de microorganismes viables (nombre de cel-lules), t és el temps
(min) i k la constant de velocitat (min), que sera funcid de la temperatura. Cal emfasitzar
gue N no és la concentraci6 sin6 el nombre d’organismes presents en un moment donat en
el volum de caldo a esterilitzar.

Si s’integra I’Eq. 3.1 des d’un nombre inicial de cél-lules No, a t = 0, resulta:
N = N, exp(—kt) Eqg. 3.2
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I, en consequéncia, s’aprecia com el nombre de cél-lules viables, N, disminueix segons una
variacio exponencial negativa. Per tant, una representaciéo del logaritme del nombre
d’organismes supervivents enfront del temps de tractament a una temperatura determinada,
produira una linia recta (corba A de la Figura 3.2) amb un pendent negatiu igual a la constant
cinética de destrucci6 termica (- k).

log(N)

temps

A: cél-lules vegetatives. B: espores. C: organismes danyats o sensibles a la calor.
Figura 3.2. Corbes de supervivencia: variacio del logaritme del nombre de cél-lules
viables amb el temps.

No totes les poblacions mostren una cinetica de “xoc unic”: la corba B de la Figura 3.2 a
mostra una major resisténcia inicial abans de la disminucié logaritmica de la poblacio.
Aguest comportament és tipic d’algunes espores que necessiten una dosi letal inicial perqué
el procés de destruccio comence a ser efectiu. En aquest cas, les equacions Eq. 3.1 Eq. 3.2
solament sén valides per al tram lineal del procés. En la practica, també es poden trobar
corbes de supervivéncia no lineals (corba C a la Figura 3.2). Aquest és el comportament tipic
d’organismes danyats o particularment sensibles a la calor.

En qualsevol cas, a partir de la tendéncia exponencial que descriu quantitativament la
desaparicio6 del contaminant biologic a temperatures elevades, s’arriba a dues consequéncies
importants:

1. El temps necessari per a aconseguir una esterilitzacié completa (és a dir, per a un valor
final de N = 0) és infinit. Per tant, com que el procés s’ha de realitzar en un temps finit,
s’haura d’assumir un “risc acceptable” que caldra definir a priori.

2. Per atemps suficientment elevats, la funcié matematica pot prendre valors de N menors
que la unitat (N < 1), la qual cosa semblaria absurda donat que no té sentit parlar de
fraccions de cel-lules viables.

En aquest context, un valor de N menor que la unitat s’interpreta en un sentit probabilistic
de supervivencia. Aixi, si per exemple N = 0,01, significa que hi ha una probabilitat entre
100 (1 %) que un organisme siga viable després del tractament d’esterilitzaci6. O dit d’altra
manera, de cada 100 cicles d’esterilitzacio, en un hi haura supervivéncia del contaminant.
Es a dir, es tracta de la probabilitat de fallada en I’esterilitzacio. En termes probabilistics, cal
remarcar que en ocasions es parla de probabilitat d’exit en I’esterilitzacio (P) en compte de
probabilitat de fallada o grau d’esterilitzacié (N). Obviament la relacié entre totes dues
variables ve donada per P =1 — N, tal i com es mostrara mes endavant. Normalment el factor

-5-
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de risc acceptat a escala industrial és de una fallada per mil cicles, és a dir, un grau
d’esterilitzacié de N = 0,001.

En molts casos, la informacio cinética del procés de destruccid termica es proporciona en
forma de “temps de reduccié al décim” o valor D, que quantifica el temps necessari per a
reduir la presencia de cel-lules viables a un 10% del seu valor inicial. Aixi doncs, és possible
relacionar la constant de velocitat k amb el temps de reducci6 al decim, D, tal com es mostra
en Eqg. 3.3:

N 1 (—kD) D 2.303 Eq.3.3
— = —— = exXp(— g = . O.
N, 10 P K a
La temperatura és un factor clau en la mort térmica dels microorganismes. En la Figura 3.3
s’observa que la mort termica en el cas d’espores i de cel-lules vegetatives pot ser diferent
(encara que no es coneix molt bé el mecanisme d’aquesta diferéncia de comportament), i és
molt major el valor de k per a les cél-lules vegetatives.

10

(a)

1073

121°c 116'C 110°C

1074 L ' L 1
0 5 10 15 20 25

Time (min) Time (min)

Figura 3.3. Corbes de mort termica per (a) espores del Bacillus stearathermophilus Fs
7954, (b) E. coli. (Aiba, S. i col., Biochemical Engineering, Academic Press, Inc.).

Resulta evident que, atés que la resistencia termica de les espores sol ser molt superior a la
de les cel-lules vegetatives, els calculs de temps d’esterilitzacié hauran de referir-se a les
espores. Valors tipics de D per a aquestes ultimes es troben entre 0,5 - 3 min a 121°C (Taula
3.1), mentre que els valors de k a 121°C per a les cél-lules vegetatives varien entre 10 -10%°
min~! depenent del tipus de microorganisme.

Taula 3.1. Valors tipics de k i D per espores de diferents espécies de
microorganismes a 121 °C

Microorganisme kal21°C D a121°C
(min™) (min)
Bacillus subtilis FS 5230 3,8-2,6 0,6-0,9
Bacillus stearothermophilus FS 1518 0,77 3,0
Bacillus stearothermophilus FS 617 2,9 0,8
Clostridium sporogenes PA 3679 18 1,3

(Aiba, S. i col. “Biochemical Engineering™).

Per altra banda, hi ha la possibilitat que el medi tinga més d’un agent contaminant. La Figura
3.4 il-lustra el comportament caracteristic de I’esterilitzacio de cultius mixtos que contenen
dues espécies amb diferents sensibilitats termiques. A la Figura 3.4a, es mostra la situacio

-6-
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més complexa, on el contaminant més labil térmicament és majoritari, aixo fa que el valor
de la constant k vaja canviant (disminuint) amb I’evolucid de I’esterilitzacio. La Figura 3.4b
representa la situacio inversa, on predomina el tipus més resistent i la seua preséncia oculta
la destruccid del contaminant biologic menys resistent.

(b)
.
In N TTREeaa L

n —— -

In N t=.al
Time Time

————— Whole culture -=-=-- Whole culture
Sensitive organism Sensitive organism
— — Resistant organism — — Resistant organism

Figura 3.4. Corbes de destruccio térmica de cultius microbians mixtos.
(Stanbury, P.F., Whitaker, A. i Hall, S.J., Principles of Fermentation Technology, Elsevier).

Com qualsevol cinética de primer ordre, la variacio de la constant de destruccio termica amb
la temperatura s’expressa mitjangant una correlacio d’Arrhenius:

k=k ( a ) Eq. 3.4

= ex _— . 0.
0 €Xp RT q

on I’energia d’activacié (E) pren valors de 200-400 kJ/mol per a cel-lules vegetatives i
espores. La destruccio de nutrients essencials del medi, com ara vitamines 0 aminoacids,
també es pot aproximar a una cinetica de primer ordre, encara que les energies d’activacio
solen ser més baixes (10-100 kJ/mol).

In(k)

Espores

Nutrients

uT
Figura 3.5. Efecte de I’energia d’activacid sobre la destruccid d’espores i nutrients.
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Si es representa el logaritme de la constant de destruccio téermica (k) enfront de la inversa de
la temperatura (1/T), s’observa una dependencia lineal, on el pendent depén de I’energia
d’activacio. Aixi, tal com es despren de la Figura 3.5, sera aconsellable dur a terme
I’esterilitzacio a temperatures altes (i per tant a temps curts) on s’aconsegueix accelerar més
la destrucci6 dels agents contaminants que la desnaturalitzacié del medi (destruccid de
nutrients).

Per tal de poder dimensionar o analitzar quantitativament un procés d’esterilitzacio téermica,
caldria conéixer les caracteristiques de cadascun dels agents contaminats, la qual cosa no
resulta practicament possible. En la practica industrial se sol emprar un valor de la constant
de destruccio obtingut empiricament o agafar un contaminant de referencia, com ara espores
de Geobacillus stearothermophilus, que és un dels microorganismes més resistents al
tractament térmic. Aixi, agafant aquest organisme com a referéncia per al disseny
d’esterilitzacid, s’aplica implicitament un factor de seguretat considerable. Deindoerfer i
Humphrey van determinar les caracteristiques cinétiques de la destruccio térmica de les
espores de Geobacillus stearothermophilus:

Energia d’activacio: E = 283,3 kJ mol*
Constant d’Arrhenius: ko = 10%2 51

Es important recordar que no s’ha d’adoptar sempre aquest microorganisme com a referéncia
per al disseny. Si se sap quin és el contaminant meés resistent en el caldo de fermentacio de
treball, cal adoptar-lo com a referéncia. A més, és important recordar que la informacio
cinética té una dependencia amb les caracteristiques especifiques del medi que pot arribar a
ser de gran importancia.

3.2.1.2 Supervivéncia

La dosi d’esterilitzacidé necessaria dependra del nivell de contaminacié inicial i del grau
d’esterilitzacio requerit.

La probabilitat (p) de destruccid de un organisme en un temps menor que t a una temperatura
determinada és:

p=1—exp(—k-t) Eq. 3.5

La probabilitat (P) que els No microorganismes presents en el medi queden destruits a una
temperatura determinada en un temps t es pot quantificar mitjancant:

P =[1—exp(=k-t)]No Eq. 3.6

Aixi, la probabilitat que, almenys, un microorganisme sobrevisca durant aquest temps (és a
dir, la probabilitat de fallada en el procés d’esterilitzacid), sera:

1—-P=1-[1—-exp(—k-t)]V Eq. 3.7
on, per a valors grans de k-t, es compleix:
1-P=1-[1—-exp(—k-t)]No = Nyexp(—k - t) Eq. 3.8

De I’equaci6 Eq. 3.8 es dedueix que la probabilitat de fallada (1 — P) coincideix amb el
nombre de microorganismes viables una vegada efectuada I’operacid d’esterilitzacio (N),
per a valors de k-t suficientment alts. Aixi, normalment, el nivell de contaminacio6 desitjat
s’expressa com a “fraccio de cel-lula”, el significat fisic de la qual coincideix amb la
probabilitat de contaminacid. Per exemple, aconseguir un valor de N = 1 — P = 1073 significa
que s’accepta el risc de fallada en una esterilitzacio de cada 1000. De I’equacio Eq. 3.8 també
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se’n despren que no és possible tedricament aconseguir I’esterilitzacié absoluta, ja que es
necessitaria un temps infinitament llarg.
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Figura 3.6. Grafica d’esterilitzacio.
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(Aiba, S. i col., Biochemical Engineering, Academic Press, Inc.).

En la Figura 3.6 es mostra la grafica d’esterilitzacio, que relaciona la probabilitat de fallada
i el producte k-t per a diferents valors de contaminacio inicial, No. La grafica es pot utilitzar
de forma molt senzilla: si se suposa que un medi presenta una contaminacio inicial de, per
exemple, 107 cél-lules (co és, No = 107 cél-lules) i es vol aconseguir un grau d’esterilitzacié
de 1073 (N = 1079), llavors cal llegir en la grafica d’esterilitzacid el valor en I’eix d’abscisses
a partir del punt d’interseccio entre el valor d’ordenades 1 — P = 1073 i la corba corresponent
a No = 10”. En aquest cas particular de la lectura en I’eix d’abscisses s’obté el valor del
producte k-t = 23. Per tant, si és coneguda la constant de velocitat a la temperatura
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d’esterilitzacio, k, o el temps de reduccié al décim, D, es pot determinar el temps necessari
per a I’esterilitzacio del medi.

3.2.1.3 Esterilitzaci6 en discontinu

Malgrat el gran nombre d’avantatges de les operacions en continu, els processos
d’esterilitzacio térmica en discontinu encara s’utilitzen molt en la industria biotecnologica.
Normalment s’esterilitzen conjuntament el medi i el bioreactor. S’empren dos procediments:
autoclaus o directament en el bioreactor.

Autoclaus:

Es tracta de tancs relativament petits per a I’esterilitzacié6 amb vapor, de volums de fins a
unes desenes de litres. Les autoclaus son controlades mitjancant manometres i termometres.
Tot I’aire ha de ser eliminat abans del cicle d’escalfament, ja que mescles d’aire i vapor a
una pressio determinada aconseguiran una temperatura més baixa que el vapor pur a la
mateixa pressio. Per a carregues d’autoclau amb recipients de petites quantitats (de 100 ml
a botelles de 5 litres), es pot admetre que els gradients de temperatura son negligibles en
cada moment atés que la penetracio de la calor és rapida i, en conseqiiencia, es poden emprar
els temps d’esterilitzacio mostrats en la Taula 3.2. A aquests temps caldra sumar els que es
necessiten per a aconseguir aquesta temperatura i el temps de refredament, temps variables
en funcié del volum i material del recipient. A nivell orientatiu, el temps total oscil-la entre
30 i 70 minuts en funcio del tipus de carrega de I’autoclau. EIl temps de refredament ha de
ser I’adequat perque la pressid descendisca lentament. En cas contrari, es poden produir
trencaments o un bombolleig violent.

Taula 3.2. Temps d’esterilitzacio recomanats per a Us d’autoclaus.
T (°C) 116 118 121 125 132
t (min) 30 18 12 8 2

Quan s’esterilitzen volums elevats, es produeix una falta d’homogeneitzacid que pot
comportar gradients de temperatura en el medi a fermentar, particularment si es tracta de
medis viscosos 0 amb particules en suspensid. Per a evitar aquest problema, s’han dissenyat
autoclaus en les quals s’agita el medi mentre s’esterilitza. De fet, si no s’empra algun sistema
d’agitacid, en els mitjans amb particules en suspensié (com poden ser mid6 o gels de
proteines) I’esterilitzacio és practicament impossible de dur a terme considerant la
resisténcia a la transmissio de calor. Quan es carreguen els equips, cal revisar préviament
I’estat de les valvules i els tancaments per a permetre I’accés del vapor al muntatge.

Esterilitzacio en el bioreactor:

L’esterilitzacio termica en el mateix bioreactor sol ser I’opcié més habitual a escala industrial
quan I’operacié es realitza en discontinu. ElI medi s’escalfa fins a la temperatura
d’esterilitzacio mitjancant diferents sistemes de calefaccié (Figura 3.7):

- Injeccid directa de vapor al medi.
- Escalfament mitjancant resistencies eléctriques (menys favorable economicament).
- Introduccid de vapor/refrigerant en bescanviadors de calor: serpenti o camisa.

En el cas particular de la injeccié directa de vapor, cal tenir en compte la dilucié associada
a la condensacio del vapor (que podria arribar a ser entre el 10-20% del volum del liquid).
A més, cal una qualitat de vapor suficient per a evitar la contaminacié del medi amb ions
metal-lics o compostos organics.

-10 -
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En funcié de la velocitat de transmissio de calor, el procés d’escalfament (i posterior
refrigeracio) pot necessitar bastant temps en bioreactors de gran volum. Una volta assolida
la temperatura d’esterilitzacid desitjada, aquesta es manté constant durant un determinat
periode de temps (temps de manteniment). Finalment, es fa circular aigua de refrigeracio a
través de la camisa (o del serpenti) del bioreactor per tal de refredar el medi fins al valor
desitjat. Generalment, els periodes de manteniment a temperatura constant son de I’ordre de
minuts, mentre que I’escalfament i el refredament de grans volums de liquid necessiten
hores.

Epnll [H

N N TN
-
-

Py
O]

-] Epnll [

le—

(|

_ Ny

Injeccid directa Resisténcia Escalfament i refredament
de vapor eléctrica amb camisa (vapor/refrigerant)

Figura 3.7. Opcions per a I’esterilitzacio térmica del medi en discontinu.

Com que en una esterilitzacio térmica la disminucio de cél-lules viables és exponencial (Eq.
3.2), se sol treballar amb relacions logaritmiques, de forma que el terme In(No/N) s’empra
com a criteri de disseny. Aquest terme es representa mitjancant el simbol V, que s’anomena
factor Nabla o factor Del. Es tracta d’una mesura de la reduccié exponencial dels
microorganismes viables sotmesos a una determinada temperatura durant un determinat
temps.

Per a dissenyar una operacio d’esterilitzacio en discontinu cal determinar el temps de
manteniment necessari per a aconseguir el nivell de destruccié prefixat. En aquest sentit, cal
tenir en compte que la mort cel-lular es produeix durant tot el procés d’esterilitzacio,
incloent-hi els periodes d’escalfament i refredament. Aixi doncs, en la determinacio del
temps de manteniment sera necessari considerar la destruccid cel-lular que es produeix
durant els periodes d’escalfament i refredament i, per tant, tenir en compte la variacio de la
constant de velocitat amb els perfils de temperatura. Per la qual cosa s’ha de substituir
I’equacid d’Arrhenius (Eq. 3.4), que descriu la variacié de la constant amb la temperatura,
en I’equacio de velocitat de destruccio termica (Eq. 3.1):

dN E
— = - Eg. 3.9
ar = roexp ( RT) N |
L’equaci6 anterior s’integra entre el nombre d’organismes a I’inici del procés (Noat=0) i
el grau d’esterilitzacio requerit (N) per a un temps t:
t

Vo= In (&) — &, f exp (— —) dt Eq. 3.10
N 0

on cal tenir en consideracié que T dependra del temps en els periodes de escalfament i

refredament. En I’expressié anterior,Viotar representa el criteri de disseny del procés

d’esterilitzacio complet. Tal i com s’ha indicat anteriorment, sovint s’opera amb un criteri

de disseny Viotar = In (No/10°%), ¢o és, amb una probabilitat de fallada d’1 entre 1000 (1%o).
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Deindoerfer i Humphrey van associar cada tipus d’escalfament i refredament a un perfil
temperatura-temps (T-t). En la Taula 3.3 es presenten les equacions que permeten el calcul
dels perfils T-t en funci6 del tipus d’esterilitzacio seleccionat. Mitjancant aquests perfils i
I’Eq. 3.10, es pot determinar el temps d’exposicié del medi en el sistema d’esterilitzacid. Per
la qual cosa cal tenir en compte la contribucio al procés d’esterilitzacié de cadascuna de les
etapes: escalfament, manteniment i refredament. D’aquesta forma, Vital €S pot expressar

com una suma d’aquestes contribucions a I’esterilitzacio:

Vtotal= Vescalfament + VT + vrefredament

Eq. 3.11

Taula 3.3. Perfils de temperatura-temps per la esterilitzacid en discontinu.

Dispositiu Perfil T-t a By
- - - at .
Injeccié directa de vapor T =T, (1 + ) o= h-s
1+yt Mc,T,
Hiperbolic S
Y u
Resisténcia eléctrica T = Ty(1+ at) =1
Lineal McpTo
Camisa de vapor T =Ty(1+ fe~%) _Uu-A
: “T Mc,
Exponencial Ty — Ty
B =
Ty
Refrigerant en camisa T =Teo(1+ Be) WCp 1 UA
: a=——|[1—exp|—
Exponencial Mc, WCp r
To — Tco
p=—=
co

T: temperatura (K).

To: temperatura inicial del medi (K).

Tw, Tco: temperatura de la font de calor i del refrigerant (K).
h: entalpia del vapor referida al medi (kJ/kg).

s: cabal de vapor (kg/s).

M: massa del medi a esterilitzar (kg).

ce: calor especifica del medi (kJ/kg-K).

g: potencia calorifica aportada per la resistencia (kW)

ce,r: calor especifica del refrigerant (kJ/kg-K).

w: cabal del refrigerant (kg/s).

Si es considera que I’escalfament es produeix des d’un temps 0 a t1 i redueix el nombre de

cél-lules de No a N1:

Ny ty E
Vescalfament= In (N_> =k, j exp (- _) dt
1 0

Eq.3.12

En el periode de manteniment a temperatura constant (de t1 a t2) es considera una reduccié

de cel-lules contaminants de N1 a N2:

-12 -



3. Esterilitzacio Processos Biotecnologics

v—1<N1)—kjt2 ( E)dt Eq. 3.13
T_nNZ = 0tlexp RT g. 3.
com que en aquest periode de manteniment no hi ha variacio de la temperatura:
N, E
Vry=1In <N_2) =k, exp (— ﬁ) (t, —t1) Eq. 3.14

Finalment, el refredament es produeix en un periode de temps entre t2 i t3, de forma que Nz
es redueix fins un valor final del procés, N:

N, ts E
Viefredament= 1N (W) = ko f exp (_ _) dt Eqg.3.15
ta

Amb les equacions anteriors es pot determinar el temps de manteniment (t2 — t1) per a
aconseguir un determinat grau d’esterilitzacid, N, si es coneix la contaminacio inicial, No, i
s’han seleccionat els equips d’escalfament i refredament i s’ha fixat la temperatura de
manteniment. La importancia del dimensionament correcte de [I’esterilitzacio esta
relacionada amb I’economia del procés i, sobretot, amb la minimitzacio de la destruccié dels
nutrients presents en el procés, de manera que sempre interessa que els temps d’esterilitzacié
es mantinguen tan curts com siga possible.

3.2.1.4 Esterilitzacio en continu
L’esterilitzacié en continu consta de tres etapes:
1. El medi de cultiu es bombeja a través de la font de calor, on, rapidament,
s’aconsegueix la temperatura d’esterilitzacié a mesura que circula el medi.

2. A continuacio, el medi passa a través d’una conducci6 aillada termicament (etapa
denominada holding), on la temperatura d’esterilitzacio es manté durant un periode
de temps igual al temps de residéncia del fluid en la conduccio.

3. Finalment, es transfereix a una zona de refredament, on la temperatura es redueix al
més rapidament possible.

St i
l eam Steal_le Steam
medium
Raw i
medium Expansion Vacuum
) vale R N ~
C
Holding section
N N Ty . i
Flash cooler \ rekdng secton
Raw
Cooling medium
water
A B

Sterile
medium

Figura 3.8. Dispositius utilitzats per a I’esterilitzacio térmica en continu.
A: Injeccio directa de vapor. B: Intercanvi de calor indirecta.
(Aiba, S. i col., Biochemical Engineering, Academic Press, Inc.).

L’esterilitzacio en continu permet treballar a pressions més elevades, per la qual cosa els
temps d’exposicio del medi a la font de calor es redueixen notablement, i d’aquesta manera
disminueix el grau de desnaturalitzacié dels components del medi. A més, els temps de
residencia del medi en els bescanviadors (escalfament i refredament) sén molt curts, cosa
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que facilita el control del procés, aixi que les condicions son molt més facilment reproduibles
gue en un sistema en discontinu i les necessitats de ma d’obra, molt més baixes. Per altra
banda, pel fet de ser un sistema en continu, és possible I’estalvi energetic a partir del
reciclatge de I’energia termica. Tot aix0 permet augmentar la productivitat global del procés
de fermentacid. Per contra, els Unics avantatges dels processos en discontinu estan associats
als costos d’adquisicié d’equipament (no s6n necessaris en cas d’utilitzar el bioreactor com
a instal-lacio per I’esterilitzacio), a la facilitat en el control manual (en cas de necessitar
versatilitat) i quan el caldo de fermentacid presenta una alta proporcié de material en
suspensio. Els possibles dispositius utilitzats s’esquematitzen en la Figura 3.8. El diagrama
de flux d’una esterilitzacio continua tipica amb bescanviadors de calors de geometria espiral
es presenta en Figura 3.9. En la Figura 3.10 es mostren els perfils T-t obtinguts per cadascun
dels dispositius.

Sterilized

product to
fermenter

Sterilized
product

Steam =t - -
Water,

detergent E
| . Control

Balance tank

Cooling
water

Spiral Spiral Spiral
heater interchanger cooler

>

Raw
product

Figura 3.9. Sistema d’esterilitzacio en continu, diagrama de flux tipic.
(Stanbury, P.F., Whitaker, A. i Hall, S.J., Principles of Fermentation Technology, Elsevier)

2 29
min | "-.\ min
140°C - (a) — — (b)

o Flash cooling g
2 o

@
1 g
E [
i

«—37°C 27:C
e
Time Time

Figura 3.10. Perfils T-t de la esterilitzacié en continu.

(@) Injecci6 directa de vapor, (b) Escalfament indirecte amb vapor.
(Aiba, S. i col., Biochemical Engineering, Academic Press, Inc.).

Injecci6 directa de vapor:

Ofereix una alta eficacia de transmissio de calor (igual que en els processos en discontinu) i
baix cost de capital. El vapor s’injecta directament en el medi, que flueix a través d’un
mesclador de tipus Venturi, i aconsegueix la temperatura desitjada de forma gairebé
instantania. EI flux es manté a la temperatura d’esterilitzacio en un serpenti perfectament
aillat termicament. El temps de residéncia es controla mitjancant el cabal i la longitud dels
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tubs d’aquesta seccid. Després es passa directament a un refredament rapid per evaporacio
instantania: el fluid passa a través d’una valvula d’entrada a una cambra de buit en la qual la
brusca caiguda de pressié provoca la vaporitzacié de una petita fraccio del medi (equivalent
al vapor condensat en la injeccio previa) que duu aparellada un descens sobtat de temperatura
(Figura 3.8, A). El refredament fins a la temperatura de reaccié es completa mitjancant un
bescanviador de calor per aigua.

Escalfament indirecte per vapor:

Per a I’escalfament rapid s’utilitza un bescanviador a través del qual pot circular vapor a
pressions tan elevades com 500-700 kPa (aprox. 160-170 °C). Préviament a aquest, es pot
instal-lar un altre bescanviador que escalfa el medi a esterilitzar tot utilitzant caldo ja
esterilitzat com a fluid calefactor. EI manteniment es realitza com en el cas anterior,
mitjancant una conduccio termicament aillada. El refredament es completa amb un altre
bescanviador (Figura 3.8, B). Encara que el temps d’escalfament i refredament és superior
al del cas anterior (Figura 3.10), la contribuci6 d’aquests periodes a I’esterilitzacié del medi
és notablement inferior que en un procés discontinu. Aixi, en el disseny dels sistemes
d’esterilitzacio en continu pot considerar-se negligible qualsevol contribucié a la mort
cel-lular que es produisca fora del periode isoterm.

Com a exemple dels avantatges derivats del treball a mes pressio, i per tant a més
temperatura, en la Taula 3.4 es presenten els valors de T-t que permeten aconseguir graus
similars d’esterilitzacid, comparada amb la destruccié de vitamina present al medi.

Encara que aquests sistemes son altament recomanables a escala industrial pel gran nombre
d’avantatges (control facil del procés; reduccio de la quantitat de vapor necessaria, 20-25%
inferior; reduccio del temps del cicle d’esterilitzacio, etc.), presenten diversos problemes
quan s’intenten aplicar a escala de laboratori, en particular quan el medi a esterilitzar conte
particules en suspensio.

Taula 3.4. Destruccio de vitamina en una esterilitzacié termica.
Influéncia del binomi temperatura-temps.

T (°C) t (min) Destrucci6 vitamina (%)
121 24,800 100,0
129 4,100 100,0
138 0,720 97,7
146 0,140 72,0
154 0,029 30,0
163 0,006 11,0

Disseny del procés:

El problema fonamental en I’esterilitzacié en continu consisteix a determinar el temps de
permanéncia del medi en la secci6 isoterma a alta temperatura per tal d’aconseguir el nivell
d’esterilitzacio desitjat. Pel que fa als temps d’escalfament i refredament, son tan curts que
es pot admetre que durant aquestes fases la contribucio a I’esterilitzacié és negligible.

Cal tenir en compte que en I’esterilitzacié en continu, el fluid circula a través d’una seccid
circular i dona lloc a un determinat perfil de velocitats. Aquest perfil sera funcié del tipus de
regim de circulacio: laminar o turbulent, i en qualsevol cas presentara certa desviacié del
flux ideal de pist6. Tal com s’observa en la Figura 3.11, en la hipotesi de flux de pisté se
suposa que tot el fluid avanca amb un front pla, mentre que en les situacions reals, ja siga un
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flux laminar o turbulent, el fluid en la zona central de la conducci6 avanca més rapidament
que en la periféeria (amb una desviacié de la idealitat molt més accentuada en el cas de la
circulacié laminar). D’aquesta manera, sota la hipotesi de flux de pist6 pot suposar-se que la
velocitat mitjana de circulacié (vmijana) coincideix amb la velocitat maxima en el centre de
la conduccid (vmax), mentre que en els fluxos reals, laminar o turbulent, la velocitat maxima
en el centre de la conduccid sera sempre més gran que la velocitat mitjana del fluid. Aquesta
desviacio del flux ideal es coneix com a distribucié del temps de residéncia. Com a
consequencia de la distribucié radial de la velocitat, I’Us d’un temps de residencia mitja pot
originar grans errors en el disseny. Si s’utilitza el concepte de temps de residencia mitja se
suposa que la reduccid de contaminacid entre I’entrada i I’eixida es manté constant, encara
gue en realitat, la reduccio real de contaminants sera molt menor (atés que unes fraccions de
fluid queden en la conduccio mes temps que unes altres), tal com es pot veure en I’exemple
de la Taula 3.5.

B ——— Flux de pisto

Vm/‘tjana =V

Flux turbulent
Vmitjana =0.82 Vmax
Flux laminar
Vmitjana =0.50 Vmax

Figura 3.11. Perfils de velocitats en conduccions de seccid circular.

max

Taula 3.5. Influéncia del sobre I’eficacia de I’esterilitzacio térmica en continu.

k g:rrrzegisd?r:giz Reduccio nivell de contaminacid, N/Ng Pecl
eclet
(min™) (s) Flux de pist6 Real
10 5 1,8 10% 1018 200
10 5 1,810% 15101 100
10 5 1,8 10% 3101 70
10 5 1,8 10% 2108 50

Atkinson, B. i Mavituna, F.k, Biochemical Engineering and Biotechnology Handbook.

Per tal de quantificar la desviacio respecte del flux de pisté s’utilitza un modul adimensional
anomenat nombre de Peclet (Pe):

pe =2t Eq. 3.16

e = D, g. o

on v és la velocitat mitjana (m/s), L, la llargaria de les conduccions que constitueixen la
seccid isoterma del sistema d’esterilitzacié (m), i Dz, la dispersio axial (m?/s). Pe agafa un
valor molt gran quan el flux s’acosta al model ideal de pistd, en el qual la dispersié axial és
negligible. En I’extrem oposat, Pe = 0 per a flux de mescla completa (D: — «). En I’exemple
mostrat (Taula 3.1) s’observa que amb la hipotesi de flux de pistd, la relacid entre la
contaminacio a I’eixida i I’entrada és constant i independentment de Pe. No obstant aixo, a
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causa de la distribucio de temps de residencia, la reduccio real de contaminants biologics en
I’esterilitzacio és molt menor que la prevista teoricament segons aquesta hipotesi de flux de
pistd. Per tant, si es dissenya un sistema d’esterilitzacié en continu sobre la base de
condicions ideals de flux, I’exit d’aconseguir un determinat nivell d’esterilitzacié disminueix
considerablement.

Encara que s’han proposat diversos models per a coneixer el vertader comportament d’un
sistema d’esterilitzacié en continu sota distribucié de temps de residencia, el disseny de
I’esterilitzacio en continu pot realitzar-se mitjancant I’aplicacié del model de dispersio axial,
en el qual la desviacio del comportament ideal es caracteritza per un coeficient de dispersio
axial. Si s’aplica un balan¢ de microorganismes en estat estacionari a un volum diferencial
de la conducci6:
2
Zd—n—vd—n—kn:() Eq317
dz? dz

on Dz és el coeficient de dispersié axial; n, la concentracié de microorganismes; z, la
distancia fins a I’entrada de la conducci¢ isoterma; k, la constant de destruccio térmica, i v,
la velocitat mitjana del fluid en la conduccid.

L’equacio anterior (Eq. 3.17) es pot escriure de forma adimensional si es considera 7 =
n/ny, i Z = z/L, on no representa la concentraci6 inicial d’organismes contaminants en el
sistema i L, la longitud total de la conduccié:

Dy,ny,d*n  dn 7 = 0
gz Vg kmelt = Eq.3.18
multiplicant cadascun dels termes per L?/(Dz-no):
d*n dn _
F—Peg—Pe-Nr'n=0 Eq. 3.19

on N, =k-L/v és el modul adimensional de Dhamkoler que representa la velocitat de
destruccid termica. La solucié d’aquesta equacio diferencial dona el valor de la relacié N/No
a I’eixida del sistema d’esterilitzacié en continu en funcié de Nr per a diferents valors del
modul de Peclet. La representacid grafica d’aquesta solucio6 es presenta en la Figura 3.12.
Aquesta grafica proporciona el nivell d’esterilitat aconseguit per a un determinat valor de Pe
i de la velocitat de destruccio, Nr.

Si es desitja dur a terme I’analisi d’un sistema en funcionament i determinar el grau
d’esterilitat aconseguit, partint de les dades de v, k, L i D; es determinen els valors de Pe i
Nr a partir de la corresponent definicio i, mitjancant la Figura 3.12, s’obte el valor de N/No i
amb aix0, el nombre de supervivents N assolit. Si el que es desitja és dimensionar el sistema
d’esterilitzacio (co és, determinar la longitud del conduccio isoterma, L), caldra procedir per
prova-error, a partir de les dades de v, k i Dz, fixant la relacié N/No en el valor desitjat fins a
obtenir el valor de L que complisca els requeriments.

De la Figura 3.12 es dedueix que per a valors molt grans de de Pe (Pe = ), és a dir, quan es
pot considerar flux de pistd, les condicions s6n més favorables per al disseny de sistemes
d’esterilitzacio en continu, ja que permeten reduir la longitud necessaria per a aconseguir un
determinat grau d’esterilitzacio. No obstant aix0, resulta dificil en la practica aconseguir el
flux de pisto ideal, per la qual cosa per a realitzar un disseny acurat caldra informacio sobre
la dispersio axial, Dz.

El valor de la dispersio axial per a un determinat sistema depén del nombre de Reynolds i de
la geometria de la conducci6. En la Figura 3.13 es mostra una correlacio empirica que permet
determinar Dz. En aquesta figura es representa en ordenades la relacié Dz/(v-D), on v és la
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velocitat mitjana del fluid i D, el diametre de la conduccio; i en abscisses el modul de
Reynolds, Re, que es defineix com:

Dpv
Re = — Eq. 3.20
u
on D: diametre de la conduccid.
p: densitat del medi.
v: velocitat mitjana del fluid en la conduccid.
Tk viscositat del medi.
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Figura 3.12. Efecte del flux en la destrucci6 termica de microorganismes per a diferents
velocitats de destruccio (Aiba, S. i col., Biochemical Engineering).
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Figura 3.13. Correlacio de la dispersi6 axial de fluids circulant en conduccions de seccid
circular. (Levenspiel, O., Chemical Reaction Engineering).

3.2.2 Filtracio

La filtracio difereix d’altres metodes d’esterilitzacio pel fet que els microorganismes no
moren, sind que son eliminats fisicament. Cal dur a terme una esterilitzacié del muntatge i
del filtre abans que puguen ser utilitzats per a dur a terme I’esterilitzacié d’un medi liquid o
gasos. Hi ha dos tipus de mitjans per a la filtracio: els filtres profunds i els filtres de superficie
(membrana). Tots dos es fabriquen en grandaries que abasten des dels petits, de laboratori
(<100 mL/h), fins als que s’usen en plantes industrials (>1000 L/h).

Filtres profunds:

Els filtres profunds o filtres tipus Seitz estan elaborats amb materials fibrosos o en pols,
pressionats o units, en una capa relativament gruixuda a fi de formar una trama de canals
interconnectats de grandaria variable. Es fabriquen en fibra de vidre, cotd i cel-lulosa. Durant
I’Gs les particules penetren al filtre i son atrapades com a resultat d’un conjunt de factors:
intercepci6 directa per les fibres, impacte inercial, difusio i efectes electrostatics. D’aquesta
manera, el diametre mitja de porus pot ser major que el del menor dels microorganismes que
és capac d’eliminar. Com més profund és el filtre, més eficag, perd també la resistencia a
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fluir, caracteritzada per la caiguda de pressié que genera, és superior i, per tant, el cost

d’operacio.

Air

éb Steam
? —_—3

——

Bottlin

g room

Culture
medium

Distilled
water

Nge
s

Fig. 2.26. Schematic arrangement of sterile filtration unit. (Telling, Stone and Maskell,
1966.) (1) Pressure relief and vent valves; (2) vessel charging hole with screw plug;
(3) constant pressure regulator; (4) pressure gauge; (5) media inlet valve; (6) media line
purge valve; (7) distilled water inlet valve; (8) main steam condensate drain valve;
(9) steam inlet valve; (10) filter outlet valve; (11) connection for remote reading pressure
gauge positioned in bottling room; (12) combined sight glass, vent valve, and pressure gauge;
(13) solenoid bottling valve; (14) bottling discharge point and hood; (15) hood cap and

purge valve; (16) filter purge valve.

Figura 3.14. Representacié esquematica d’un sistema de filtracié profund.
(Solomons, Materials and Methods in Fermentation).

A nivell industrial es disposen diversos marcs en els quals es col-loca el medi filtrant i
s’uneixen entre si, pressionant-los fortament, de forma similar a la instal-lacié dels filtres
premsa. EI mitja de filtracié se suporta mitjancant una malla d’acer o plats perforats amb la
finalitat de donar-li la resistencia mecanica necessaria. Un esquema d’una instal-lacio tipica

es mostra en la Figura 3.14.

Els principals desavantatges associats a aquest tipus de filtracié radiquen que s’han de
rebutjar o reciclar les primeres fraccions de filtrat, atés que s’ha de formar préviament tortd
filtrant. El medi a filtrar pot absorbir substancies del filtre, per la qual cosa és convenient
llavar el filtre amb aigua destil-lada abans de I’esterilitzaci6. A més, amb elevades carregues
de contaminants pot no resultar efica¢c. L’avantatge que presenta enfront dels filtres de
membrana és que no se saturen tan facilment (Figura 3.15).
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Volume filtered (litres)
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Figura 3.15. Comparacio entre les velocitats de filtracié mitjancant filtres tipus Seitz (o) i
filtres de membrana (+). (Solomons, Materials and Methods in Fermentation)
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Filtres de membrana:

Els filtres de membrana, més moderns que els anteriors, constitueixen una alternativa
interessant. Son filtres de superficie, és a dir, els microorganismes no penetren a I’interior
del filtre, i encara que es fabriquen amb diferents materials, el fet que necessiten ser
esterilitzats termicament fa que la majoria hagen de ser d’ésters de cel-lulosa. Les grandaries
de porus en els quals es fabriquen sén molt variables (0,01-14 um). Els porus, de I’ordre de
108 porus/cm?, solen ocupar un 65-80% de la superficie. Normalment es trien tenint en
compte que la grandaria del porus siga de I’ordre o inferior al diametre del menor
microorganisme que es desitja eliminar.

La velocitat de filtracio a través d’aquests filtres depen de la diferéncia de pressié aplicada,
viscositat, grandaria de porus, etc. Per a aconseguir velocitats de filtracio elevades es
necessita una gran superficie de membrana. En qualsevol cas, la velocitat de filtracid
disminueix a mesura que les particules biologiques oclouen els porus. Mitjancant 1’Us de
prefiltres és possible reduir la carrega sobre la superficie i, per tant, augmentar la vida del
filtre.

En la Taula 3.6 s’indiquen les velocitats de filtracio tipiques per a filtres Millipore (RU) i
Sartorius (EUA). S’observa que els primers permeten obtenir una velocitat de filtracié major
en I’interval de diametres de porus entre 0,2 i 0,6 um, que son els normalment emprats per
a I’esterilitzacié del medi. Aquests filtres també poden emprar-se per a I’esterilitzacio de
gasos ja que, a causa dels canvis electrostatics que tenen lloc en el filtre, es retenen particules
menors que la grandaria de porus nominal.

Taula 3.6. Velocitats de filtracions tipiques per a filtres de membrana.
(Solomons, Materials and Methods in Fermentation).

Sartorius Millipore
D porus (um) Aigua* Aire** D porus (um) Aigua* Aire**
MF.SC 8,0 850 55
MF.500 5,0 1100 7,0 MF.SM 5,0 540 35
MF.250 2,0 440 2,7 MF.SS 3,0 400 20
MF.150 1,0 300 15 MF.RA 1,2 300 15
MF.125 0,9 225 15 MFAA 0,8 212 11
MF.100 0,8 150 0,65 MF.DA 0,65 150 10
MF.50 0,6 65 0,40 MF.HA 0,45 64 4,5
MF.30 0,3 25 0,22 MF.PH 0,3 40 3,7
MF.15 0,27 14 0,13 MF.GS 0,22 21 2,5
MF.14 0,2 4,5 0,08 MF.VC 0,10 2,0 0,40
MF.12 0,15 1,6 0,06 MF.VM 0,05 1,0 0,31
MF.10 0,10 0,6 0,03 MF.VF 0,01 0,2 0,22

* velocitat de filtraci6 d’aigua en mL/(min-cm?)
** yelocitat de filtracié d’aire en L/(min-cm?)

Les membranes estan suportades sobre un suport rigid, tal i com es mostra en la Figura 3.16.
Normalment, a escala industrial es fa servir un conjunt entre 5 a 30 plats connectats entre si.
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Figura 3.16. Filtre de membrana: (a) individual, (b) multifiltre.
(Solomons, Materials and Methods in Fermentation).

3.3 ESTERILITZACIO D’AIRE

Els processos aerobis de fermentacid necessiten grans aportacions d’aire al cultiu, entre 0,5
i 1,5 vvm (volum d’aire per volum de bioreaccio i minut) que, evidentment, ha de ser esteril.
En la Taula 3.7 s’indiquen una série de bacteris i espores bacterianes que habitualment estan
presents en I’aire. A més, es poden trobar llevats, fongs i virus. La grandaria d’aquests
microorganismes varia entre I’escala de 10 um a 100 um. No obstant aix0, els organismes
menors son adsorbits per les particules de pols, amb la qual cosa solen ser eliminats
conjuntament amb les particules de pols en una etapa anterior a I’esterilitzacié mateixa. Els
microorganismes que s’han de separar durant I’etapa d’esterilitzacio tenen una grandaria
compresa entre 0,5 i 1 um. Pel que fa a la concentracio, encara que varia segons una
distribucié del tipus Poisson, sol estar en I’ordre de 10° - 10* particules/m®. Aquesta
concentracio és extraordinariament baixa si es compara amb la neteja d’aire en la industria,
on una carrega de 0,9 — 1,4 mg/m2es considera una carrega baixa.

Taula 3.7. Especies tipiques de bacteris i espores de bacteris presents en aire.
(Aiba, S. et al., Biochemical Engineering)

Bacteris Amplaria (um) Llargaria (um)
Aerobacter aerogenes 10-15 1,0-25
Bacillus cereus 1,3-2,0 8,1-25,8
Bacillus licheniformis 05-0,7 1,8-3,3
Bacillus megaterium 09-21 2,0-10,0
Bacillus mycoides 06-1,6 1,6-13,6
Bacillus subtilis 05-11 1,6-48
Micrococcus aureus 05-1,0 05-1,0
Proteus vulgaris 0,5-1,0 1,0-3,0
Espores

Bacillus megaterium 06-1,2 09-17
Bacillus mycoides 08-1,2 0,8-1,8
Bacillus subtilis 05-1,0 09-1,8
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Per a esterilitzar I’aire a escala de laboratori se solen emprar taps de cotd. No obstant aixo,
a escala industrial han d’utilitzar-se métodes mes sofisticats. Encara que totes les técniques
emprades per a I’esterilitzacié del medi es poden utilitzar per a esterilitzar aire, el tractament
termic és impracticable des del punt de vista economic, alhora que ineficag, a causa de la
baixa eficacia en la transmissio de calor en I’aire en comparacié amb la transmissio en medis
liquids. Aixi, habitualment s’empra la filtraci6 (amb materials fibrosos o a través de
membranes) com a técnica d’esterilitzacio.

Fins a la Segona Guerra Mundial, s’havia emprat quasi exclusivament la fibra de coté com
a element filtrant. A mesura que es van comencar a produir antibiotics a gran escala, la fibra
de vidre va substituir la de cotd, ja que ofereix una menor caiguda de pressié a traves seu, a
banda que resulta menys propensa a humitejar-se o a cremar. Els filtres fibrosos moderns
son cilindres fabricats amb microfibres de borosilicat enllacat en una malla de polipropile en
el qual les capes augmenten en finesa i densitat des del centre a I’exterior. Amb aquest
disseny es pot esterilitzar un cabal d’aire de 3 m*/s amb una caiguda de pressi6 de 0,1 bar.

Des que es van introduir els filtres de membrana de polivinil-alcohol (PVA) recoberts amb
resina, d’una grandaria de porus de 20-30 um, ha estat possible que la seua llargaria siga
menor que la dels fibrosos per a la mateixa operacio.

Un aspecte molt important en referencia a I’eficacia del filtre és la humitat de I’aire
d’entrada, ja que si és massa elevada, la presencia de gotes d’aigua en el filtre el converteixen
en poc fiable.

Normalment, com a etapa prévia a la filtracié es fa servir la inactivacidé termica, que
consisteix a aprofitar la calor generada en la compressid de I’aire prévia al seu Us en sistemes
biotecnologics. Aixi, una fraccio dels microorganismes presents en I’aire son destruits durant
el temps de residéncia en la conduccid d’eixida, aillada térmicament, fins que arriba al
sistema de filtracio.

Els criteris de disseny per a la filtraci6 d’aire a escala industrial sén molt importants, ja que
un sobredimensionament dura aparellat uns costos addicionals d’inversié i, sobretot, un
augment de les necessitats energetiques per tal de vencer les perdues de pressio a través del
Ilit de filtracié. Com a criteri de disseny per a I’esterilitzacié d’aire, s’aconsella un valor de
N =103
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4.1 ANALISI GENERAL DEL CANVI D’ESCALA EN BIOPROCESSOS

De manera general, el canvi d’escala consisteix en la instal-lacié i operacié d’un equip a
escala industrial, de forma que el seu disseny i condicions d’operacio estan basats en part en
dades obtingudes experimentalment a partir d’un sistema de menor volum. Es ben conegut
que en la indUstria quimica, els processos comercials s’han de basar en dades experimentals,
obtingudes a nivell de laboratori i planta pilot. En el cas de les reaccions bioguimiques,
aquestes dades encara sén més necessaries, ja que generalment es tracta de processos més
complexos.

El canvi d’escala en bioreactors és un procés de complexitat elevada, en el qual, en funcié
de I’escala d’operacio, poden aparéeixer diferents fenomens que controlen la velocitat global
del procés. Aixi, cal tenir en consideracio que no hi ha una metodologia de canvi d’escala
que es puga aplicar de forma universal. Al llarg del tema es discutira la necessitat d’una
experimentacié prévia, els problemes que genera un escalat i els criteris i métodes emprats
per a procedir a un canvi d’escala correcte.

Les reaccions biocatalitzades (també les quimiques) es desenvolupen a una velocitat que és
independent de la grandaria del reactor i de la seua geometria. No obstant aixo, la velocitat
de reaccié esta afectada per processos fisics de transport de materia, energia i quantitat de
moviment que, ara si, estan controlats per I’estructura i grandaria del reactor. Aixi, en dur a
terme un canvi d’escala, es buscara una similitud entre els processos. La base del concepte
de similitud es fonamenta en una relacio lineal com la segiient:

m, =k -my Eqg. 4.1
de forma que entre les dues magnituds independents de dues instal-lacions, la de petita escala
o sistema model (m1) i la de gran escala que es vol dissenyar (mz), s’estableix una relacio de
proporcionalitat (k) que s’anomena factor d’escala. Normalment, la teoria de similitud no es
podra aplicar a totes les variables implicades en el sistema, de manera que una tasca
important sera destriar les que seran clau per al canvi d’escala. Un exemple senzill ens pot
il-lustrar aquesta dificultat inherent al canvi d’escala, relacionada amb la impossibilitat de
aplicar el mateix factor d’escala a diferents parametres: es tracta de predir la profunditat d’un
vortex generat en un tanc agitat sense plaques deflectores en funcié de la velocitat de
I’agitador a partir de I’observacio de un petit tanc pilot. Si s’analitza el fenomen, es concloura
que els dos tancs (petit i gran) presentaran el mateix comportament si tenen el mateix valor
dels moduls adimensionals de Reynolds (Re) i Froude (Fr), tot mantenint la similitud
geométrica:

D?N; N2D;
Re = g i Eq. 4.2
% g

tenint en compte que Di és el diametre de I’agitador i N, la velocitat d’agitacio, si es volen
mantenir els dos moduls adimensionals a les dues escales, s’haura de complir, per tal de
mantenir Fr constant:

N; D;
LT Eq. 4.3
N; D;,
Si, a més, es vol mantenir el modul Re constant:
Ho _ (%)3/2 Eq. 4.4
P2 P11 \Diy
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per tant, la similitud total (necessaria per a reproduir el vortex en les dues escales) no és
possible en tant que les Eq. 4.3 i EQ. 4.4 no es poden complir simultaniament si es treballa
amb el mateix liquid (p1 = p2 i g1 = u2). Aixi, si es fixa el valor de Re, llavors el Fr sera més
alt en el tanc petit i, per tant, el vortex sera més profund.

Encara que durant I’operacio de canvi d’escala pot apareixer una varietat de problemes
menors com, per exemple, toxicitat de I’antiescumant, presencies de traces de metalls, etc.,
les tres dificultats principals que sorgeixen a I’hora de realitzar un canvi d’escala d’un procés
bioquimic estan relacionades amb:

- Desenvolupament de I’inocul: a escala industrial apareixen problemes relacionats
amb possible degeneracid del cultiu i el canvi en les condicions ambientals que no
es donen a nivell de laboratori.

- Esterilitzacié del medi: la presencia d’impureses o la major gravetat del tractament
termic sén alguns dels problemes que apareixen en tractar amb grans volums de medi
a escala industrial.

- Aeracio-agitacio: hi ha una gran quantitat de parametres que es poden veure afectats
per aquest binomi, tant pel que fa referéncia a la transferencia d’oxigen com a la
homogeneitzacid en el si del bioreactor. Aixi, I’augment d’escala pot donar lloc a
canvis ambientals com ara:

- Disponibilitat de nutrients

- pH

- Temperatura

- Transferéncia d’oxigen i concentracié d’oxigen en dissolucio

- Efecte de cisallament

- Concentracio de dioxid de carboni dissolt i velocitat d’eliminacio
- Producci6 d’escumes

Tots aquest parametres es veuen afectats per I’aeracid i I’agitacio: els tres primers
estan relacionats amb el grau d’homogeneitzacié del medi, mentre que els altres estan
influenciats pel cabal d’aire introduit al sistema, I’agitacio i la transferéncia d’oxigen.

Com es presentara seguidament, hi ha moltes variables que poden influir tant en I’agitacié
com en I’aeracié en un sistema, com ara: velocitat de rotacié del rodet, geometria de
I’agitador, cabal d’aire, deflectors, etc.

4.1.1 Etapesen el canvi d’escala

La finalitat del canvi d’escala és la seleccié de les condicions de disseny que asseguren que
I’efecte de les diferents variables sobre un procés és el mateix en sistemes de diferent
grandaria. Amb aix0, es pretén que s’obtinguen rendiments, productivitats i qualitat de
productes similars. La complexitat del procés i el nivell previ de coneixement solen fixar el
factor d’escala, que sera més gran com més seguretat i experiencia es tinga en el canvi
d’escala del procés estudiat. En processos amb un coneixement previ baix, se sol prendre
com a factor segur el 10. En reactors quimics s’arriben a utilitzar factors de 50-80.000. Pel
que fa als processos biotecnologics, els majors factors d’escala s’utilitzen en el disseny
d’estacions depuradores d’aigues residuals.

Un canvi d’escala implica normalment les seglients quatre etapes, de manera que en
cadascuna d’elles només s’empra una grandaria de fermentador:

1. Erlenmeyer (50-1.000 mL)
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2. Bioreactors de laboratori (5-20 L)
3. Bioreactors pilot (50-5.000 L)
4. Bioreactors de producci6 (25.000 L)

Tot seguit es justifica la necessitat de cadascuna de les etapes previes i s’indica la informacio
que es pot obtenir a partir de cadascuna.

Erlenmeyer

Es tracta de I’escala en la qual s’inicia qualsevol bioprocés. Es una etapa molt versatil que
permet avaluar la influéncia de moltes variables diverses en un periode curt de temps. En
aquesta escala s’estableixen les condicions optimes relacionades amb substrats, nutrients,
tipus de microorganismes o biocatalitzador, temperatura, etc., per tal d’aconseguir la
generacio optima del producte desitjat.

En el cas de cultius aerobis, el métode habitual d’aeracio es realitza a partir d’una senzilla
agitacid mecanica, de manera que I’oxigen és aportat al medi de cultiu per transferéncia
directa a través de la superficie del liquid, que es renova constantment. Per tant, en aquesta
etapa I’aeracio no sol ser restrictiva del procés de creixement.

Bioreactor de laboratori

En aquesta etapa, la grandaria dels bioreactors permet I’Us del mateix inocul que el que s’usa
en I’etapa anterior. Aixi, sense que es presenten els problemes que el desenvolupament de
I”inocul produeix en el canvi d’escala, es podra estudiar I’efecte d’altres variables. Es poden
emprar diversos bioreactors simultaniament i obtenir aixi un gran nombre de dades en poc
temps.

En aquesta etapa s’estudia I’efecte de determinats parametres que no es poden investigar en
Erlenmeyer, com el control de pH, I’aeracio continua, I’agitacio, els sistemes d’alimentacio
en continu, etc. Aixi, el control de pH permet I’examen critic de la seua influéncia. Tambe
es pot usar un ampli interval de velocitats d’aportacié d’oxigen i monitoritzar la concentracio
d’oxigen dissolt a partir de la instrumentacio disponible.

Bioreactor pilot

El canvi d’escala intenta mantenir-se a nivell de laboratori sempre que siga possible, per
raons de tipus practic i economic. Quan el coneixement del procés és incomplet o es
requereixen quantitats del producte relativament importants (per a la seua comercialitzacié
a petita escala, test de toxicitat, etc.), se solen utilitzar plantes de més grandaria, anomenades
unitats de demostracié o plantes pilot.

Aquesta etapa permet estudiar els seglients aspectes:

- El procediment de desenvolupament de I’inocul sera molt similar al del reactor de
produccio i radicalment diferent al de les etapes anteriors.

- El metode d’esterilitzacio també sera diferent al de les etapes anteriors, de manera
gue una acurada experimentacio en planta pilot permetra dissenyar un cicle adequat
d’esterilitzacio industrial.

- L’escala pilot es pot utilitzar per a comprovar els resultats obtinguts a nivell de
laboratori, pero emprant les matéries primeres que s’utilitzaran a escala industrial.

- Finalment, les plantes pilot resulten molt aconsellables d’utilitzar associades a la
planta industrial en operacio, per tal d’estudiar els possibles efectes que els canvis
en les condicions d’operacio tenen sobre el procés.
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4.2 DESENVOLUPAMENT DE L’INOCUL

El desenvolupament de I’inocul en un procés de fermentacio a escala industrial implica I’Gs
d’un procediment diferent del que s’ha fet servir en el laboratori ja que:

- Necessita un major nombre d’etapes o transferéncies.
- Com a minim una de les etapes s’ha de dur a terme en un fermentador agitat.

Les dues principals causes de problemes en el desenvolupament de I’inocul durant el canvi
d’escala son la degeneracio del cultiu i el canvi en les condicions ambientals.

La degeneracid del cultiu és un efecte directe associat al creixement cel-lular que el canvi
d’escala produeix en els processos bioquimics. Es tracta d’un fenomen relacionat amb un
canvi progressiu de la genética d’una determinada poblacié durant el seu desenvolupament,
a causa de la selecci6 de variants que poden aparéixer, bé per mutacid, bé per estar presents
en el cultiu inicial o bé per perdua d’informacié genetica, com en el cas d’introduccio de
plasmidis. En aquest sentit, cal tenir en compte que el nombre de generacions necessari per
a arribar a una concentracié final a partir d’un determinat nivell d’inocul depén directament
del volum final del bioreactor. Per tant, en una poblacio6 de cel-lules en qué hi haja un procés
de generacio d’una fraccio no desitjada amb una determinada frequéncia, la proporcio final
d’aquesta fracci6 no desitjada dependra de I’escala a la qual es desenvolupe el procés.

Encara que el medi de cultiu emprat en el desenvolupament de I’inocul en el fermentador de
laboratori sol ser el mateix que el que es fa servir en el fermentador de produccio, poden
haver-hi condicions ambientals diferents, com el tipus d’esterilitzacio o I’aeracid-agitacio.
Afortunadament, aquestes condicions en I’etapa de desenvolupament de I’indcul no solen
ser tan critiques com en I’etapa de produccid, tenint en compte que del que es tracta és
d’obtenir un creixement adient del microorganisme.

Resulta més important que I’estat metabolic del microorganisme siga el mateix en les escales
petita i gran. Resulta normal emprar grans volums d’inocul (5-10%) de cultiu en creixement
actiu, fase de creixement exponencial, per a minimitzar la durada de la fase de laténcia.

Atés que el moment de transferéncia de cultiu al fermentador de produccio6 és important, i
considerant que I’oxigen podria resultar sovint un nutrient limitant per al creixement, és
important monitoritzar i enregistrar el consum d’oxigen (mitjancant técniques de
respirometria) en I’etapa de desenvolupament. Cal, per tant, transferir el cultiu quan té lloc
un consum predeterminat d’oxigen, que s’ha de seleccionar de manera que el creixement
siga adequat i sense que el subministrament d’oxigen siga limitant.

4.3 ESTERILITZACIO DEL MEDI

Una conseqiéncia indirecta de I’increment en I’escala d’operacio és la influéncia en el cicle
d’esterilitzacio: els fermentadors de major volum requereixen més temps d’esterilitzacio, ja
qgue la intensitat del tractament depén de la quantitat i no de la concentracié de
microorganismes. Com a consequencia d’aixo, la qualitat del medi queda afectada per la
pérdua de compostos termolabils, com ara les vitamines. Per aquest motiu, de vegades el
canvi d’escala pot implicar canvis en la tecnologia d’esterilitzacio aplicada, per exemple, la
substitucio de I’esterilitzacio en discontinu per I’esterilitzacio en continu.

En primer lloc, cal determinar amb precisio les condicions del cicle pel que fa a la durada i
el perfil de temperatura per tal de minimitzar la desnaturalitzacio del medi i la presencia de
productes no desitjats durant el proces.
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Els medis de fermentaci6 utilitzats per a la produccié a gran escala son, generalment, de
naturalesa complexa: freqiientment contenen matéries primeres no purificades, com ara
melasses. Per tant, es pot esperar que aquests medis continguen una mescla complexa de
diferents aminoacids, proteines, sucres, oligosacarids, polisacarids, greixos, minerals, etc.
Durant el tractament térmic no només es pot produir una pérdua important de la qualitat
nutritiva del medi, sin6 també la generacié de productes toxics, ja siga per degradacid
termica o per reaccié entre els components del medi. La formacid de productes toxics es pot
evitar si es coneix la naturalesa de la reaccid o els productes implicats, i es procedeix a
I’esterilitzacio per separat dels components conflictius.

Per fer el canvi d’escala dels periodes d’esterilitzacio, si per a un proces d’esterilitzacio es
necessita, per exemple, un temps d’esterilitzacié durant el periode de temperatura constant
e Ata:

Aty =—-In <—) Eq. 4.5
Tk N
on Noz representa el nombre total de microorganismes en el reactor de menor grandaria i N,
el criteri d’esterilitzacio que es vol assolir; i k és la constant cinetica de destruccié termica.

Per a un fermentador que continga No2 microorganismes, el temps d’esterilitzacio necessari
sera:

Aty ==In (—) Eq. 4.6
2Tk N
com que la concentracié de microorganismes sera normalment la mateixa en tots dos
fermentadors, la relacié entre Noiz i Noz sera igual a la relacié entre els volums dels
fermentadors:

NOZ NOl VZ
— T — N :N —_— . .
v, v, — No2 01y, Eq. 4.7
| per tant:
1 (N, V, 1 (W,
Aty = =1 (——>=At ~ (—) Eq. 4.8
2= "N 1, AV a

En consequlencia, un increment en un factor 10 del volum de medi de reaccié (V2/V1 = 10),
portara aparellat un augment de temps d’esterilitzacié de In(10)/k (és a dir, 2,3/k).

Un tractament quantitatiu similar hauria de realitzar-se per els periodes d’escalfament i
refredament, pero en aquest cas no resulta tan senzill, donat que caldra considerar els perfils
de temperatura-temps, que seran diferents per als fermentadors de diferent grandaria.

4.4  AERACIO-AGITACIO

Encara que els criteris de canvi d’escala es poden aplicar a qualsevol tipus de bioreactor, en
aquest apartat es fa referéncia als reactors de tanc agitat perque son els d’is més comu i els
més estudiats en aquest aspecte. Per a dur a terme el canvi d’escala del sistema d’aeracio-
agitacio, es fixen dos criteris de similitud. Aixi, molts treballs s’han basat a mantenir la
similitud geomeétrica (H./Dt = constant i, al mateix temps Di/Dr = constant) = i a més
mantenir constant en els dos fermentadors una de les variables seglients:

e Potencia d’agitacié per unitat de volum
e Coeficient volumétric de transferencia d’oxigen

-6-
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Esforg tallant maxim

Temps de mescla

Numero de Reynolds

Cabal impulsat per I’agitador (capacitat de bombeig)

Actualment, a voltes també hi ha la possibilitat de substituir el criteri de similitud geometrica
per un altre dels enumerats. Cal insistir que la teoria de la similitud no es pot aplicar de forma
simultania en tots els aspectes que intervenen en el canvi d’escala. A més, no hi ha una
metodologia de canvi d’escala que es puga aplicar de forma universal. En qualsevol cas,
quan el canvi d’escala es duu a terme sobre la base d’un determinat criteri, és molt important,
a més, comprovar quin és I’efecte provocat sobre les altres variables. En aquest sentit, el
temps de mescla, I’esforg tallant i la velocitat de transferéncia d’oxigen son claus.

G

Agitation ——=-

Foam

Bulk mixing

Aeration —

Figura 4.1. Restriccions en aeracid i agitacié en el canvi d’escala d’un bioreactor.
(Stanbury i Whitaker, Principles of Fermentation Technology).

En la Figura 4.1 es mostra una representacio qualitativa dels diferents factors que poden
limitar la zona d’operacio satisfactoria en el canvi d’escala d’un bioreactor amb aeracio i
agitacio. Per exemple, caldra una agitacio prou vigorosa per a mantenir I’homogeneitat del
fermentador pero sense causar danys al biocatalitzador per un elevat esforg tallant. Pel que
fa a I’aeracid, els limits estan determinats, per una banda, per I’excés en I’acumulacio6 de
dioxid de carboni o la insuficient transferencia d’oxigen i, per I’altra, per la formacio
excessiva d’escumes o la generacié de flooding. Per Gltim, una combinacié d’aeracio i
agitacio elevades pot ser economicament prohibitiva. Logicament, la forma concreta de
I’area de treball en la Figura 4.1 vindra determinada per la fermentacié concreta, ja que hi
haura sistemes en que el subministrament d’oxigen no sera primordial, mentre que es poden
veure fortament afectats pels esforcos tallants (i viceversa).

4.4.1 Poténcia d’agitacié per unitat de volum

La poténcia subministrada a un sistema mitjancant agitacio i aeracid té un efecte directe
sobre el seu comportament hidrodinamic i les seues propietats de transferéncia de matéria.
Es tracta d’un criteri de canvi d’escala que se selecciona per tal d’assegurar una transferéncia
de materia suficient perque no siga limitant en el bioreactor.

Tal com s’ha vist al Tema 2, la poténcia absorbida per un tanc agitat esta relacionada amb el
nombre de potencia que, per a una geometria i agitador determinats, es pot considerar
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constant per a régim de circulaci6 turbulent, quan el modul de Reynolds pren valors per
sobre de 10,

P
Re > 10* — Np = NFD% =ctt — P « N?D} Eqg. 4.9
Aixi, tal com es mostra en I’EqQ. 4.9, la poténcia d’agitacié sera proporcional al cub de la
velocitat de gir de I’eix de I’agitador (Ni®) i a la 5a poténcia del diametre del agitador (Di°).
Com que el volum és proporcional al cub del diametre de I’agitador (Di®), tenim que la
potencia per unitat de volum (P/V) sera proporcional a Ni®Di?, de manera que un criteri de
potencia per unitat de volum constant implica:

(P/V), _ NiDi _ Ny <Di2>2/3
— =

(P/V), N3D} N;

Eq. 4.10
Diy

Aquest meétode va ser emprat per al canvi d’escala de les primeres plantes de fermentacio
per a I’obtencié de penicil-lina a escala industrial. El principal problema que té associat és
que la transferéncia d’oxigen no sera sempre la mateixa, considerant que hi influeixen altres
parametres, com ara el cabal d’aire. En general, els bioreactors necessiten una poténcia
d’aproximadament 2 kW/m?3, encara que aquesta estimacié pot variar de forma significativa
amb I’escala de la fermentacid. Se sol establir 5 kw/m? com a valor de referéncia maxim i,
per altra banda, no se solen emprar poténcies més grans de 1.000 HP per eix.

4.4.2 Coeficient volumetric de transferencia d’oxigen

Molt sovint es tria el coeficient volumétric de transferéncia d’oxigen entre la fase gas i el
medi de cultiu com a magnitud a mantenir constant en el canvi d’escala. Aixo és degut al fet
gue quan es desenvolupen processos de fermentacié aerobis a gran escala, el problema
principal pot radicar en la transferencia d’oxigen des de la fase gas. No obstant aixo, cal tenir
en compte que un sistema adient de subministrament d’oxigen no sempre garanteix una bona
mescla en el bioreactor. El coeficient de transferéncia d’oxigen, kia, es relaciona
normalment amb els parametres d’agitacio-aeracié mitjancant I’equacio:

P a
ka=K(2) () Eq. 4.11

on «a i £son factors que depenen de la grandaria del reactor i K és un factor geométric que
per a fermentadors amb similitud geomeétrica es pot assumir constant. En la Taula 4.1 es
presenten valors empirics de a i S per a diferents grandaries de fermentador.

Taula4.1. ai Sper a bioreactors de diferents grandaries.

Volum bioreactor (L) a B
5 0,95 0,667
500 0,6-0,7 0,667
5000 0,4-0,5 0,5

(Atkinson, B. i Mavituna, F., Biochemical Engineering and Biotechnology Handbook).
Si s’accepta la similitud geometrica i que el coeficient de transferéncia de matéria ha de
mantenir-se constant, i considerant, tal com s’ha vist a |I’apartat anterior, que:

P
= o NZD? Eq. 4.12
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Per altra banda, tal com s’ha vist en el Tema 2, la disminucio de la potencia en un sistema
amb aeracid estara relacionada amb el nombre d’aeracio (Na):
Qg

P
9
—=f(Ng) ; Ng= 4.
p f( a) a NiDl'S Eqg. 4.13

de forma que es podra considerar la relacié Pg/P com a constant en el cas que la variacio del
Na estiga circumscrita en un interval prou petit.

Per altra banda, si es considera que el cabal d’aire subministrat per unitat de volum de
biorreactor (Qg/V) és constant, es complira que:

Vg X D; Eq. 4.14

de forma que si es vol mantenir constant el coeficient volumétric de transferencia d’oxigen,
la relacio entre tots dos sistemes vindra donada per:

2/3 /. p2\1/3
N&! _ <Di0§2> D,
NiUZlZ DLC:ZLI Dﬁl

Eq. 4.15

Els principals problemes que poden aparéeixer en treballar amb el criteri de kLa constant son:

1. Les propietats fisiques, com ara la densitat i la viscositat, poden variar durant el
procés de fermentacid, de manera que, en general, dependra de I’escala i afectara els
parametres hidrodinamics, especialment en fluids no newtonians. Aixi, kLa variara
en el procés de fermentacid i, per tant, caldra elegir un valor adient.

2. Moltes voltes es fan servir valors de kLa obtinguts mitjangant correlacions o mesures
indirectes, cosa que pot dur a errors elevats en el canvi d’escala. Aixi doncs, per a fer
servir aquest criteri de canvi d’escala, és molt convenient obtenir els valors de kiLa
per metodes experimentals.

3. Encas de treballar amb la velocitat de transferéncia constant (kLa-Ac), cal considerar
que la concentracio d’oxigen en dissolucié en bioreactors industrials pot variar
espacialment, de manera que s’haura d’agafar una mitjana logaritmica entre la
superficie i el fons del fermentador per a quantificar el gradient de concentracions.

4. Sies manté el cabal d’aire per unitat de volum, el nombre d’aeracid (Na) sera funcio
de la velocitat de gir el rodet, la qual cosa, si no es té en consideracid, pot introduir
distorsions importants en la relacié Py/P.

Com que la velocitat superficial de I’aire (vg) augmentara linealment amb el diametre (Eq.
4.14), a voltes es prefereix treballar a velocitat constant per tal d’evitar problemes associats
amb la distribucié deficient de I’aire en el bioreactor. En aquest cas, el cabal d’aire
subministrat per unitat de volum s’haura de disminuir de forma inversament proporcional a
I’augment de I’alcaria del bioreactor (HL). Aquesta decisio fara que la dependencia de la
transferéncia d’oxigen amb la poténcia per unitat de volum siga més directa.

En qualsevol cas, cal emfasitzar que per a augmentar I’escala segons la transferéncia
d’oxigen, cal prendre decisions prévies relacionades amb la poténcia d’agitacié i el cabal
d’aire. En aquest sentit, dues alternatives han estat proposades:

Alternativa 1, segons el cabal d’aire per volum de fermentador (Qg/V):

1. Es fixa el cabal d’aire a escala industrial, Qg, partint de mantenir constant Qg/V.

2. Es fixa la velocitat d’agitacid, Ni, que done una poténcia tal que el coeficient de
transferéncia kLa siga el mateix que en I’escala reduida. Per a aquest punt es fan servir
les correlacions entre la poténcia absorbida i Ni i entre el coeficient i la potencia.

-9-
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Alternativa 2, segons la velocitat lineal a la punta de I’agitador

1. Es fixa la velocitat de gir de I’agitador per tal de mantenir la mateixa velocitat en la
punta de I’agitador que en 1’escala reduida (z Ni D).

2. S’implementa el cabal d’aire que faca possible la mateixa transferéncia kLa segons
les correlacions disponibles.

4.4.3 Esforg tallant

La velocitat lineal a I’extrem del rodet de I’agitador, és a dir, =NiDi, dona una aproximacio
de I’esforg tallant maxim en el bioreactor, cosa que té una influéncia directa sobre la viabilitat
de les cél-lules, sobretot en els casos mes sensibles als esforcos mecanics. També presenta
influéncia sobre la grandaria de les bombolles de gas en el fermentador i dels agregats
cel-lulars que es poden produir via floculacid, és dir, sobre la transferéncia de matéria. Si es
considera que la velocitat lineal es manté constant (Ni-Di = constant):

Ny Dy

N, =D Eq. 4.16
Si es compara aquest criteri amb el de la poténcia per unitat de volum, s’observa que s6n
totalment contraposats, de manera que proporciona valors molt baixos de potéencia d’agitacio
i, per tant, del coeficient de transferéncia, kia. Sera recomanable per al cas de cultius amb
poca resisténcia mecanica.

Per al cas de solids microportadors de biocatalitzador s’ha demostrat experimentalment que
els efectes perjudicials comencen a produir-se quan la longitud de Kolmogorov, A (emprada
per a definir la grandaria dels remolins generats en I’agitacio) es troba per davall de 2/3-1/3
del diametre dels solids microportadors. Una agitacio excessiva donara lloc a la formacio de
remolins tan petits i amb prou energia per a causar dany al biocatalitzador. Aquest
plantejament també s’ha demostrat valid per a floculs o cel-lules en suspensio perd, com que
son molt més petits que els microportadors, els remolins també han de ser molt petits per a
poder causar problemes per esfor¢ de cisalla.

L’escala de mescla de Kolmogorov o escala de turbulencia permet quantificar la grandaria
minima dels remolins que poden formar-se en un determinat fluid:

3\ 1/4
1= <"_> Eq. 4.17
&

on 1 és la longitud caracteristica dels remolins més petits; v, la viscositat cinematica (w/p) i
&, la potencia dissipada localment per unitat de massa (que en estat estacionari vindra donada
per la poténcia subministrada pel rodet de I’agitador). Com es pot deduir de I’Eq. 4.17, com
més potencia subministrada al liquid, més petits seran els remolins. Per a liquids de baixa
viscositat, com ara I’aigua, 4 es trobara en un interval 10 -100 um aproximadament. Aixi, la
potencia absorbida, P, sera igual al producte de ¢ per la massa de fluid prop del rodet, que és
aproximadament igual a p-Di%, on p és la densitat del fluid i Di, el diametre del rodet:

P:g.p.Di3 Eq.4.18

Per altra banda, de manera més general, es pot afegir que com a criteri aproximat es pren
una velocitat lineal maxima a I’extrem de I’agitador al voltant de 5-6 m/s.

-10 -
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4.4.4 Temps de mescla

El temps de mescla, tm, és el temps necessari per a aconseguir un cert grau d'homogeneitat a
partir de I'estat completament segregat. Es una variable molt Gtil per a avaluar la velocitat
general de la mescla en tancs agitats. Normalment es mesura mitjancant la injeccié d'un
tracador al reactor i el seguiment posterior de la concentracié en un punt del tanc.

La definicio del temps de mescla, tm, depén del grau d’homogeneitat exigit com a referéncia.
La definici6 més comunament acceptada considera el temps de mescla com el temps
necessari perque la diferencia entre la concentracié de tracador respecte a la final siga menor
del 10% de la diferéncia entre la concentracid inicial i la final. No obstant aixo0, no hi ha una
unica definicio de validesa universal, de forma que resulta important comprovar-ho en
utilitzar informacié de tm bibliografica. Els bioreactors industrials agitats amb volums de
treball d'entre 1 i 100 m® solen tenir temps de mescla d’entre 15 i 150 segons, depenent de
les condicions. Logicament, per a una barreja rapida i eficag, tm ha de ser tan petit com siga
possible.

El temps de mescla dependra de variables com la mida del tanc i I’impulsor, les propietats
del fluid i la velocitat de I'agitador. La relacio entre el temps de mescla i diverses d'aquestes
variables s'ha determinat de manera experimental per a diferents impulsors de forma que
s’ha observat que el producte adimensional Nitm es manté constant per a circulacio
turbulenta (Re > 5-10%). Conceptualment, Ni-tm representa el nombre de girs de I’agitador
necessaris per a homogeneitzar el liquid després de I'addicio del tracador.

L’equacio segiient s’ha desenvolupat per tal de pronosticar el temps de mescla en tancs
agitats en condicions de flux turbulent amb independéncia del tipus d'impulsor utilitzat:

1/3

1 Dy\?
o= — -t Eq. 4.19
Nitm = 54 (NP> <Dl-) |

Aquesta expressio, I’Eq. 4.19, mostra que el temps de mescla disminueix amb I’augment de
la velocitat de I’agitador i amb la disminuci6 de la relacio6 entre el diametre de bioreactor i
el diametre de I’agitador (D¢#Di). Cal recordar que tant el diametre d’impulsio com la
velocitat de gir tenen una forta influencia sobre els requisits de poténcia, de manera que no
sempre resulta possible obtenir temps de mescla petits sense consumir grans quantitats
d’energia. Altrament, si el temps de mescla és massa gran, poden aparéixer zones mortes
que donen lloc a gradients de concentracio i/o temperatura que poden provocar problemes
de funcionament importants.

En consequéncia, en régim turbulent es complira:

1
ty X — Eq. 4.20
| per tant, un criteri de canvi d’escala amb un temps de mescla constant implica:
t N;
o2 Eq. 4.21
tmz Ni

si es pren aquest criteri com a referencia per al canvi d’escala i es compara amb el de poténcia
per unitat de volum constant, es pot observar que proporcionara una poténcia molt més
elevada. Normalment, en I’augment d’escala es redueix la velocitat d’agitacid, en part a
causa de I’excessiva velocitat que s’empra en escala de laboratori. No obstant aixo, la
disminucio de la velocitat de gir no necessariament ha de donar lloc a una mescla deficient
malgrat I’augment del temps de mescla que sempre es produira a escala industrial. Aixi i tot,
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aixo en fluids molt viscosos i no newtonians, o en sistemes amb un gran contingut de solids
en suspensio, la disminucié de la capacitat de mescla pot afectar el funcionament del proces.

445 Cabal impulsat per I’agitador

L’acci6 d’un agitador (ja siga axial o radial) es pot assimilar al rodet d’una bomba en la
impulsio de fluids en conduccions. Es a dir, podriem conceptualitzar un agitador com una
bomba sense carcassa que imprimeix una determinada velocitat de circulacié al fluid i que
se sol denominar “capacitat de bombeig” de I’agitador, Qi. Per a definir aquest cabal, Qi, en
termes fisics i/o0 mecanics es fa servir el nombre adimensional de bombeig (pumping number,
Ng), que relaciona la capacitat de bombeig amb la velocitat de gir i les dimensions del tanc:

_ Qi
N.D?

Ny Eq. 4.22
S’ha vist empiricament que aquest modul adimensional es manté constant per a diferents
tipus d’agitador per a valors de nombre de Reynolds elevats (regim turbulent). Per tant, en
aquestes condicions podrem assumir Ng constant i per tant, que la capacitat de bombeig (Qi)
del sistema sera proporcional al producte Ni-Di®. Com que el volum del bioreactor és
proporcional a la tercera potencia del diametre de I’agitador (d’acord amb la geometria
estandard), tindrem que la capacitat de bombeig per unitat de volum (Qi/V) sera proporcional
a la velocitat de gir de I’eix:

Q

%4
Efectivament, el temps de mescla (tm) també es pot considerar com la relacio entre el volum
de liquid i el cabal impulsat per I’agitador (capacitat de bombeig). Aixi, les observacions
fetes en el apartat anterior s’adiuen completament a la inversa de la capacitat de bombeig
per unitat de volum:

« N Eq. 4.23

=— Eq. 4.24

4.4.6 Nombre de Reynolds

L’impacte del canvi d’escala sobre el regim del fluid en el fermentador es pot determinar via
el nombre de Reynolds. Aixi, com que aquest modul és proporcional al producte NiD?,
I’efecte sobre el regim de circulacid es pot quantificar mitjancant la relacié entre NiDi? per a
cadascuna de les escales. Com que en la majoria de casos se sol treballar en régim turbulent,
normalment aquest criteri no s’empra com a base del canvi d’escala, encara que resulta
interessant analitzar com és afectat per altres criteris.

4.4.7 Comparaci6 entre criteris

En la Taula 4.2 es resumeixen els principals criteris que es poden fer servir per al canvi
d’escala del procés d’agitacid-aeracid. D’aquesta taula se’n dedueix que el criteri de
Reynolds constant duu aparellat els mateixos problemes associats a mantenir constant
I’esforg tallant i que el cabal impulsat per I’agitador (capacitat de bombeig) per unitat de
volum produeix resultats identics al temps de mescla quan es consideren com a referencia
en el canvi d’escala.
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Taula 4.2. Diversos criteris de canvi d’escala per a tancs geométricament similars amb
medi de fermentacid i propietats fisiques constants (Re > 10* i Np constant).

Criteri Relacid
. . P . \2/3
Poténcia per unitat de volum  — o< N2D? Ny = (%)
4 Ni;  \Dy
a 1 2 2/3 ﬁz 1/3
k.a ka <£> P N « (D['é > Dy
Di3 g Nl%z Dia:fll Dgl
Velocitat extrem agitador Velocitat & N.D: Ny _ Dy
(maxim esforg tallant) vt N, D;
L i1
1
Temps de mescla tm X 3 Ny = Nip
l
Capacitat de bombeig 3 _
de I’agitador (Qi) Qi o¢ NiD; Niy = Niz
Ny _ (Diz\*
Nombre de Reynolds (Re) Re « N;D? - _ (_‘)
N; Diy

En la Taula 4.3 es presenta I’escalat d’un reactor industrial de 10 m® a partir d’un de pilot de
80 L. Representa, doncs, un augment del volum per un factor de 125 (un factor de 5 per al
diametre) tot conservant la similitud geometrica. A partir d’aquesta taula se’n poden
desprendre algunes conclusions interessants relacionades amb els inconvenients associats a
cadascun dels criteris.

Taula 4.3. Relacié entre propietats en el canvi d’escala per a diferents criteris, tot
considerant similitud geometrica (relacions H./D i D1/Di constants).

Propietat  Planta pilot Planta industrial
(80L) (10000 L)

Di 1 5 5 5 5 5
P 1 125 3125 25 0,2 3125
PV 1 1 25 0,20 0,016 25
Qi/V (Nj) 1 0,342 1 0,20 0,040 1
Qi 1 42,7 125 25 5 125
NiDi 1 1,71 5 1 0,20 5
NiD# (Re) 1 8,55 25 5 1 25
tm (1/N;) 1 2,92 1 5 25 1

(Aiba, S. et al., Biochemical Engineering).

En qualsevol cas, es recomana que una volta efectuat el disseny de canvi d’escala, es
comproven els efectes sobre, almenys, tres aspectes importants: temps de mescla, esfor¢
tallant i transferéncia d’oxigen. Si s’observen les resultats, es veuen efectes molt diferents
en funcio del criteri triat per al canvi d’escala. Per exemple, un canvi d’escala basat en
mantenir constant la poténcia per unitat de volum incrementaria un 70% el maxim esforg
tallant i el temps de mescla, un factor de 2,92. Per altra banda, el canvi d’escala basat en el
temps de circulacio (tm) necessitaria un factor de 3.125 en I’increment de la poténcia (25 en
la poténcia per unitat de volum).
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45 ANALISI DE REGIM | SCALE-DOWN

Agquesta metodologia de canvi d’escala de bioreactors es basa a dur a terme, en primer lloc,
una analisi de régim del sistema a escala industrial, en el qual es determinen els fenomens
que controlen el procés considerat. A continuacid, es dissenya un bioreactor a escala de
laboratori, de manera que els mecanismes que controlen el procés siguen els mateixos que
en el fermentador industrial. D’aquesta manera, el procés es pot optimitzar en la instal-lacio
de laboratori, i els resultats d’aquest estudi es poden traslladar al disseny i operacio del
procés industrial. Aquests sistemes a escala reduida també es poden fer servir per a avaluar
canvis en el procés industrial i estimar-ne la resposta (velocitat de creixement, rendiment de
producte, formacio de subproductes problematics) en canvis en la composicio del medi (per
exemple, per canvi en el subministrador de matéries primeres), introduccié de noves soques
de microorganismes, canvi en el protocol d’inoculacid, Us de nous antiescumants, tolerancia
del sistema a diferents nivells de presencia de Oz i COz, etc. En definitiva, es tracta de seguir
el consell de Leo Baekeland, inventor de la baquelita: “Cometeu els vostres errors a escala
reduida i obtingueu els beneficis a gran escala.”

El procés conceptual de I’scale-down es podria resumir a partir de les etapes segients:

Analisi del funcionament de bioreactor industrial.

Deteccio dels factor limitants o colls de botella (bottleneck).
Simulacié en escala reduida del sistema amb les condicions limitants.
Optimitzacio de I’operacio a escala reduida.

Transferéncia i implementacio de les millores a escala industrial.

agrwnE

El terme “analisi de regim” en aquest context s’utilitza per a referir-se a I’estudi necessari
per a trobar el mecanisme controlant de la velocitat del bioprocés. EI metode consisteix
basicament a respondre a les preguntes segients: hi ha un mecanisme que controla la
velocitat? Quin és? Es produira un canvi de regim en el procés de canvi d’escala? Per a
respondre a aquestes preguntes es determinen els temps caracteristics per als diferents
processos analitzats. El temps caracteristic esta relacionat de forma inversa a la velocitat a
la qual es desenvolupa un mecanisme. La comparacidé de les constants temporals per
conversions, mescla, flux, difusid, transferencia de materia, temps de residencia, etc., poden
donar una bona idea sobre quin és el mecanisme controlant del procés. Tot seguit es
defineixen algunes de les principals constants de temps:

=  Temps de mescla (tm):

K, 1
tm T:n on K;, =54 <N_p)
on Kim és constant en regim turbulent.

1/3

2
(&) Eq. 4.25
D;

=  Temps de conversio (tc):

C S  Coy
t. = = per exemple: — ; —

Eq. 4.26
s To2

on C és la concentracio del component considerat (per exemple, concentracio de substrat,
S, d’oxigen en dissolucio, Coz,...) i r, la seua velocitat de reaccio (velocitat de consum
de substrat, rs, d’oxigen en dissolucio, roz, etc.).

=  Temps de creixement cel-lular (tx):
1
ty = Eq. 4.27

.umax
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on umax €s la velocitat especifica maxima de creixement cel-lular.
=  Temps de difusié (tp):
LZ

tp = D_ef Eq 4.28

on Des és el coeficient de difusio i L, la longitud caracteristica del sistema.

= Temps de residéncia de la fase liquida (z):
%4

T=— Eq. 4.29
Q q

on 'V és el volum del fermentador i Q, el cabal de medi alimentat.

=  Temps de transferéncia de matéria (tm):

1
tm kLa q
on kia és el coeficient volumétric de transferencia de matéria (a, superficie especifica;
ki, coeficient individual de transferéncia).

» Transferencia de calor (tt):
Vpc,
lee =
UA
on V, p i cp son el volum, la densitat i la calor especifica del medi al fermentador,

respectivament. Per altra banda, U és el coeficient de transmissié de calor i A, I’area de
transmissio.

Eq. 4.31

Un exemple d’aplicacié d’aquesta metodologia es pot trobar en I’estudi de I’homogeneitat
en fermentadors de tanc agitat. Encara que en escales reduides es pot considerar una mescla
ideal en tot el volum del bioreactor, a escala industrial es poden trobar distorsions importants
respecte a aquest model. Aix0 pot tenir consequéncies directes en diferents aspectes, com
ara la transferéncia d’oxigen. En efecte, en la Taula 4.4 es consideren les constants de temps
tipiques per a una fermentacio amb Apergillus niger. Es pot observar que per a un
fermentador a escala reduida, el temps de mescla és comparable al de la transferencia
d’oxigen (al voltant de 10 s). No obstant aix0, quan es passa a treballar en un fermentador
industrial, el temps de mescla s’incrementa de forma considerable (al voltant de 100 s),
mentre que el temps corresponent a la transferencia gairebé és duplica (18 s). Aixo implica
gue la biomassa activa en el bioreactor estara exposada a variacions cicliques de la
concentracio d’oxigen, maxima en les proximitats de I’agitador i minima en la proximitat de
les parets. Aquesta situacio de variabilitat continua pot tenir una influencia critica sobre el
creixement, rendiment i productivitat del microorganisme aerobi en funcié de la seua
sensibilitat a les concentracions baixes d’oxigen.

Taula 4.4. Valors caracteristics d’algunes constants de temps per a una
fermentacié amb Aspergillus niger.

Propietat Escala reduida Escala industrial
Creixement cel-lular 5h 5h
Consum de substrat 5h 5h
Transferencia d’oxigen 10s 18s
Temps de mescla 10s 100s

(Godia Casablanas, F. et al., Ingeneria Bioquimica).
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Introduccio

L’aeracio és una operacié important en els processos aerobis, basicament a causa de la baixa
solubilitat de I’oxigen en els medis de cultiu aquosos. La concentracid de saturacio d’oxigen
se situa en condicions normals de cultiu per sota de 10 mg/L, concentraci6 del tot insuficient
per a desenvolupar un procés aerobi. En consequéncia, I’oxigen ha de ser subministrat
continuament al sistema si es desitja mantenir una poblacié activa, de forma que aquest oxigen
ha de transferir-se des d’una fase gasosa a la fase liquida, on pot ser utilitzat per la reaccid
biocatalitzada. Aixi doncs, la velocitat de transferencia d’oxigen al bioreactor ha de mantenir-
se en tot moment igual o superior a la velocitat de consum de les cel-lules.

La maximitzacio de la productivitat és un dels objectius finals de qualsevol procés i, per tal de
mantenir una alta produccio per unitat de volum en un bioreactor, cal una elevada concentracid
de biocatalitzador. Malauradament, una alta concentracio cel-lular en un sistema aerobi duu
aparellat un elevat consum d’oxigen i, per tant, la transferencia d’oxigen des de la fase gas al
liquid de fermentacio pot convertir-se en I’etapa controlant, cosa que fa fonamental I’estudi de
la transferencia d’oxigen.

Transferencia de matéria gas-liquid

Com a conseqliencia de la baixa solubilitat de I’oxigen en un medi aquds, la velocitat de
transferéncia esta limitada per la resistencia en la fase liquida. Per tant, la velocitat de
transferéncia d’oxigen per unitat de volum de bioreactor (Na, kgO2/m3.s), ve donada per:

Ny =kpa-(Co—Cp) (1)
on:
ki: Coeficient de transferéncia d’oxigen en la fase liquida (m%/m?-s).
a: Relacio entre I’area de contacte gas-liquid i el volum del reactor (m? interficie/m?® reactor).

Co™: Concentracid d’oxigen maxima o de saturacio en la fase liquida (kgO2/m?®).
Co: Concentraci6 d’oxigen en la fase liquida (kgO2/m?3).

Aixi doncs, la velocitat de transferéncia de materia depén del coeficient de transferéncia, de la
grandaria de la interficie gas-liquid i de la forca impulsora que origina la diferéncia entre la
concentracio d’oxigen maxima (de saturacio) i la concentracié en el si de la fase liquida. La
concentracié de saturacié, Co", depén de les condicions de pressio, temperatura i composicié
del medi, i normalment varia entre 7 i 9 mg/L si se subministra I’oxigen a partir d’aire. Per
altra banda, tant la interficie per unitat de volum com el coeficient de transferencia de matéria
depenen de les condicions d’operacié i de les propietats fisiques del medi. La interficie
dependra del tipus i grandaria de bombolles produides i el coeficient de transferéncia de matéria
del flux establert en el bioreactor.

Velocitat de consum d’oxigen de la biomassa

La cinética d’s d’oxigen es pot relacionar amb la velocitat de creixement tot considerant el
parametre de rendiment biomassa/oxigen:
oo __uX
° YXO YXO (2)
on:
Yxo: Rendiment biomassa/oxigen: (kg de cel-lules formades)/(kg O: aportat).
Velocitat especifica de creixement (s2).
Concentraci6 de biomassa activa en el bioreactor (kg/md).
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Balanc d’oxigen en el bioreactor

Tenint en compte les equacions anteriors de transferencia i consum d’oxigen, es pot quantificar
la variacié de la concentracio d’oxigen en el fermentador mitjancant I’aplicacioé d’un balang de
materia al sistema:
o ha-(Co—Cp)+ry 3
dt

Aguesta equacio relaciona la capacitat de transferencia cap al reactor amb la velocitat de
creixement que es pot aconseguir en el seu interior. La determinacio del coeficient, k.a, és
essencial per a establir I’eficiencia d’aeracid i quantificar els efectes que les variables
d’operaci6 tenen sobre el transport d’oxigen. En aquest sentit, resulta interessant que la
determinacio del valor del coeficient es realitze experimentalment en les condicions concretes
en les quals es desenvolupa I’operacid.

Determinacio de k_a.

Si en la fermentacid aerdbia objecte d’estudi es pot suposar que la poblacié microbiana es
mante constant durant el periode d’estudi experimental, la velocitat de consum d’oxigen (ro) es
mantindra constant i, per tant, es podra determinar el producte kLa mitjancant els seguents
procediments:

A. Admetre que s’aconsegueix un estat quasi-estacionari per a la concentracié d’oxigen dissolt
de manera que es compleix:

dc
— = hua (€= Co) +70 =0 (4)

on Coe representa la concentracio d’oxigen estacionaria en el fermentador. Per tant:
=~ N 5

(C5 — Coe) ©)
B. Utilitzar directament I’equacié general del balan¢ d’oxigen (3) que permet, a partir de la

variacio de la concentracio d’oxigen dissolt en funcié del temps, calcular kLa a partir de la
seguent expressio:

. = 1 (dCO ) 6
0o — %o kLa dt 7ﬂO ( )

de forma que si es representa Co en funcié de dCo/dt — ro, s’obté una linia recta de pendent

—1/(k.-a) amb una ordenada en I’origen igual a Co".

k,a

Influéncia de I’agitacio sobre kia

La transferéncia de materia des de la fase gas a la fase liquida en un tanc agitat és molt
complexa. En particular, I’agitacio exerceix una gran influencia sobre la grandaria de bombolla,
temps de retencio de bombolla en el bioreactor i mesclat del liquid. Tots aquests factors tenen
un gran influéncia sobre el valor del coeficient de transferéncia de materia.

Generalment, kLa es pot correlacionar amb aquests factors segons I’expressio:

ta=v-(2) (@)’ ™
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on:
b, ¢, d: son constants que depenen de les dimensions del bioreactor, dimensions de
I’agitador, propietats del fluid...
P/V: Potencia d’agitacio per unitat de volum de bioreactor.
Qq: Cabal volumétric de gas, normalment aire.

Per a una fermentacio que conté com a caldo de cultiu un fluid newtonia, la poténcia d’agitacio
és funcid de la velocitat d’agitacio, Ni. Llavors, per a un cabal d’aire constant, el coeficient de
transferéncia de matéria pot relacionar-se amb la velocitat d’agitacid segons el seglient equacio:

kpa=a-(N)F (8)
on:
a, [ constants del model.
Ni: velocitat d’agitacio (rpm).

Equip experimental i procediment

Amb la finalitat de determinar el coeficient de transferéncia d’oxigen, s’ha dut a terme una
serie d’experiments en un bioreactor de 4 L equipat amb un electrode d’oxigen dissolt, control
de temperatura, agitador de paleta i difusor d’aire. En la figura es mostra un esquema del
sistema emprat.

L1

Aire Agitador

§ Oximetre
—

Bany termostatitzat ——

Tots els experiments s’han realitzat a partir d’una solucio original de glucosa amb una
concentracio de 60 g/L. S’ha procedit de la seglient manera:

1. S’introdueixen 3.500 ml del medi (dissolucio de glucosa i nutrients) en el bioreactor.
2. Es col-loca I’electrode d’oxigen en el fermentador (previament calibrat).

3. S’injecta aire al bioreactor amb un cabal constant, perfectament conegut, i es connecta
I’agitador en la posicié adequada.

4. S’espera un temps suficient perque se sature la dissolucio i es determina la concentracio
d’oxigen dissolt en les condicions de saturaci6 (Co") a partir de la lectura de I’electrode.

5. S’introdueixen en el bioreactor 1,5 g/L de llevat dissolt en una solucié de glucosa (500 ml).
Una vegada afegida la suspensio de llevat al fermentador, s’espera el temps necessari per a
I’aclimatacié (fase de laténcia), la qual cosa es manifesta en la constancia de la concentracio
d’oxigen dissolt (Coe).
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6. Es tanca el subministrament d’aire al sistema i es registra I’evoluci6 de la concentracio
d’oxigen dissolt en funcid del temps, fins que la concentracié d’oxigen dissolt se situe entre
un 25 i un 35% del de saturacio.

7. S’obri de nou I’entrada d’aire amb el mateix cabal inicial i es continua el registre de la
concentracio6 d’oxigen dissolt. Es realitza el seguiment de I’evolucio de la concentraci fins
que s’acosta de nou al punt maxim.

A partir dels resultats obtinguts, i mitjancant el procediment descrit, es pot obtenir a partir de
la representaci6 de la concentracié d’oxigen dissolt en funcio6 del temps, una grafica similar a
la de la figura.

C, A Parada d’entrada d’aire  Reinici entrada d'aire

/ \

/

Tram | Tram 1l

Tram Il

C, critica

Temps

En la figura es poden observar els seguents trams:

Tram 1. Correspon al periode en el qual la concentracié d’oxigen dissolt és manté
practicament constant i el terme d’acumulacio (dCo/dt) es pot considerar negligible, de
forma que de I’equacié (3) resulta:

kpa-(Co— Coe) = —T9 9)

Es a dir, la velocitat d’aportacio externa d’oxigen és igual a la de consum cel-lular
(generacio negativa). A partir de I’equacio (9) es pot calcular kLa segons el procediment
A.

Tram Il. Representa el periode en el qual es tanca I’entrada d’aire, la velocitat de
transferencia d’oxigen €és zero i per tant I’equacio (3) es redueix a:

dc,
d_to = T'O (10)

La concentraci6 d’oxigen en dissoluci6 presenta amb el temps una evolucié lineal amb
un pendent negatiu, corresponent a la velocitat de consum d’oxigen per unitat de volum
del bioreactor (ro).

Tram I11. Correspon amb el reinici de I’entrada d’aire al sistema. En aquest cas es
complira I’equacié (3), on cal considerar tots els termes de manera que calculant el
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valor del pendent de la corba per als diferents valors de la concentraci6 d’oxigen dissolt,
es podra determinar el valor del coeficient de transferéncia segons el procediment B.

Aguest metodologia es repetira sistematicament per a quatre velocitats d’agitacié diferents.

Calculs i discussio

A partir dels registres de la concentracio d’oxigen en el bioreactor obtinguts en laboratori
(veure Apendix), es dura a terme el calcul del coeficient de transferéncia d’oxigen kia
(mitjancant els dos procediments descrits) per a diferents velocitats d’agitacio.

S’estudiara la influéncia de la velocitat d’agitacio sobre kLa. Els valors experimentals de
kLa obtinguts s’ajustaran a I’equaci6 (8) per tal de determinar els valors dels parametres «
i 5.

Discussi6 de resultats:

Comenteu raonadament els valors de kLa obtinguts per tots dos procediments.

2. Que implicaria una variacio no lineal al tram Il de la figura anterior (Co vs. t)? Quina
podria ser-ne la causa?

3. Per qué no s’utilitzen velocitats d’agitaci6 molt més altes, que donarien lloc a una
transferencia de materia més favorable?

4. Es podria dir, amb la informacio disponible, que els parametres obtinguts mitjancant
I’ajustament lineal a I’equacié (6) corresponen amb el seu significat fisic?
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Problema 2.1

Un bioreactor amb un diametre i una alcaria de liquid d'1,4 m esta agitat amb una turbina
Rushton de diametre 0,5 m situada a 0,35 m sobre el fons del fermentador i ajustada a una
velocitat de gir de 75 rpm. El caldo de fermentacié esta sotmeés a aeracié amb un cabal de
0,28 m3/min. En un moment determinat es produeix un problema en els rodaments de I'eix, de
forma que la velocitat de gir ha de ser reduida a 45 rpm.

a) En les condicions normals d'operacio, el gas quedara completament dispersat en el
bioreactor?

b) Després de la reduccié de la velocitat de gir, es produira inundacié de I'agitador
(flooding)? L'agitador treballara a maxima carrega?

Problema 2.2

Un bioreactor d’1,2 m de diametre s'utilitza per a desenvolupar en discontinu un cultiu de
Brevibacterium flavum en condicions aerobies. El reactor s’agita mitjangant una turbina
Rushton de 0,4 m de diametre. Al principi de la fermentaci6, quan els requeriments d’oxigen
del cultiu i la concentraci6 cel-lular sén relativament baixos, I'agitador es fa funcionar a una
velocitat de 110 rpm, la minima necessaria per a dispersar completament les bombolles d’aire.
Cap al final de la fermentacio, quan la densitat cel-lular és alta, es decideix duplicar el cabal
volumetric d’aire per a subministrar més oxigen.

(a) Es produira flooding o I'impulsor estara a la maxima carrega sota aquestes condicions?

(b) Quina velocitat d’'agitador es necessita per a aconseguir una dispersiéo completa del gas
amb el nou cabal d’aeraci6?

Problema 2.3

En un bioreactor d'1 m de diametre i 0,8 m d'alcaria de liquid es desenvolupa un cultiu en
suspensio de cél-lules manipulades de ratoli. La velocitat d’agitacié és d’1,5 rps. El bioreactor
té 4 bafles verticals amb una amplaria del 10% del diametre. L’aire s'injecta en la base del
agitador amb un cabal de 0,3 vvm (volum de gas per volum de liquid per minut). La densitat
del medi és de 1.000 kg m2 i la viscositat, d'1,4 cP. La impulsi6 es duu a terme mitjangant una
turbina Rushton de 0,4 m de diametre.

(a) L'aire es dispersa eficagment en aquest sistema?
(b) El flux és turbulent?
(c) Quina potencia cal per a I'agitacio?

Problema 2.4

Un fermentador agitat s'utilitza per a cultivar Streptomyces cinnamonensis per a la produccié
de I'antibiotic monensina. El diametre del tanc i I'al¢aria del liquid sén d’1,1 m. La densitat del
caldo és de 1.000 kg m2 i la viscositat, d'15 cP. La mescla es realitza amb una turbina Rushton
amb un diametre de la meitat del bioreactor. El cabal d'aire és de 0,66 vvm (volum de gas per
volum de liquid per minut).

(a) Quina velocitat d'agitador es requerira per a la dispersio total del gas?
(b) Sies pot assumir una reduccié del 50% en la necessitat de potencia quan s’introdueix aire
al bioreactor, quina potencia caldra per a la dispersio total del gas?

Problema 2.5

Un bioreactor cilindric de 3 m de diametre amb quatre deflectors (10% del diametre) té
muntada un turbina Rushton amb un diametre d’1/3 del bioreactor. El nivell de liquid és igual
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al diametre del tanc i la densitat del fluid és d'aproximadament 1 g cm=. El reactor s'utilitza per
al cultiu d'un organisme anaerobi. Es pot assumir un comportament newtonia del caldo de
fermentacio. A mesura que creix la poblacié cel-lular, la viscositat del brou augmenta.

(a) La velocitat de I'impulsor s’ajusta a 90 rpm. Compareu la poténcia d'agitacié necessaria
guan la viscositat €s:

al. Aproximadament la mateixa que l'aigua.
a2. 100 vegades la de l'aigua.
a3. 2x10° vegades la de l'aigua.

(b) Si la viscositat és 1000 vegades superior a la de l'aigua:
bl. A quina velocitat s’haura d’ajustar I'impulsor per a treballar en regim turbulent?
b2. Quina poténcia caldra per a treballar en regim turbulent?

b3. Quina poténcia per unitat de volum caldra per a régim turbulent? Resulta raonable
poder subministrar aquesta poténcia? Raoneu la resposta.

Problema 2.6

Les ceél-lules fungiques que formen agregats es cultiven en un bioreactor de 10 m® de 2,4 m
de diametre equipat amb una turbina Rushton d'1,2 m de diametre operada a 50 rpm. La
separacio entre I'impulsor i el fons del fermentador és de 0,6 m. La densitat del medi de
fermentacié és de 1.000 kg m? i la viscositat, de 0,055 Pa-s. La densitat i el diametre dels
grups cel-lulars sén 1.035 kg m= i 600 um, respectivament. La concentracié de cél-lules en el
fermentador arriba al 40% w / w. Determineu si les cél-lules es mantindran en suspensioé en
aquestes condicions d’operacio.

Problema 2.7

S'estan estudiant bacteris immobilitzats sobre particules de grava per a la bioremediacio de
bifenils policlorats (PCB, polychlorinated biphenyls). Les ceél-lules es cultiven en una solucié
aquosa de densitat 1.000 kg m= i viscositat de 0,8 mPa s en un bioreactor de 400 litres de
diametre 0,8 m. El reactor s’agita amb una turbina Rushton de diametre d’un ter¢ del diametre
del bioreactor, posicionat a una distancia del fons del reactor igual a 1/4 del diametre. Les
particules tenen un diametre mitja de 250 um, la densitat de grava és d'1,9 g cm3 i la
concentracio de particules és del 15% en pes. L'oxigen s’introdueix al bioreactor mitjancant
un flux d’aire de 0,5 vvm. Si la velocitat de I'impulsor s’ajusta al minim necessari per a mantenir
les particules en suspensio, es podra assolir una dispersié completa del gas?

Problema 2.8

Cal instal-lar una turbina Rushton en un bioreactor 2 m de diametre equipat amb quatre
deflectors (10% del diametre d’amplada). El bioreactor s’opera amb un nivell de liquid igual al
diametre i s'utilitza per a organismes de cultiu que requereixen un cabal d’aire d’1,5 vvm. La
densitat de brou és propera a 1,0 g cm? i la viscositat és de 0,9 mPa-s. Els vostres col-legues
VoS suggereixen que dissenyeu el sistema per a un impulsor de diametre un terc¢ del diametre
del tanc, ja que aquesta és la practica estandard de I'empresa, pero un diametre d'impulsio de
la meitat del diametre del bioreactor també seria una possibilitat.

(a) Quina velocitat d'agitador es necessitaria per a evitar el flooding si D; = 1/3 D+?

(b) Quina velocitat d'agitador es necessitaria per a evitar el flooding si D; = 1/2 D+?

El cap de planta esta preocupat pels costos d’operacio associats a I'agitacio i vos suggereix
utilitzar I'impulsor més petit (D; = 1/3 Dr) per a minimitzar la despesa energeética:

(c) Tenint en consideracio les condicions de funcionament determinades a (a) i (b) per a evitar
el flooding de I'impulsor, quin sistema necessitaria menys poténcia? Es pot assumir que
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la caiguda de potencia associada als gasos és practicament igual per als dos impulsors.
Quin dels dos impulsors recomanarieu?

Problema 2.9

Un bioreactor de diametre i al¢aria de liquid d’1,15 m s'agita utilitzant una turbina de quatre
paletes inclinades de 0,36 m de diametre operada a 200 rpm. Al sistema s’injecta un cabal
d’aire de 0,036 m3 s*. En aquestes condicions, el nombre de poténcia en régim turbulent de
l'impulsor amb gasos és d'aproximadament 1,0. El liquid del diposit té una densitat d'1 g cm
i viscositat 1 cP.

(a) Es probable que I'impulsor estiga inundat (flooding) o treballant a maxima carrega? Quines
aproximacions cal prendre per la resposta?

(b) Quina és la potencia subministrada per I'impulsor?

(c) Quina és la potencia subministrada pel cabal de gas?

(d) Segons la vostra opinid, aquest sistema d'agitacié seria efica¢ per la dispersié de gasos?

Problema 2.10

Un brou de fermentacié conté 40% en pes de cél-lules amb una dimensié mitjana 10 ym i
densitat 1,04 g cm™3. Una hélix marina de diametre 30 cm s'utilitza per mantenir agitada la
suspensio. La densitat i la viscositat del medi s6n aproximadament els mateixos que l'aigua.
La fermentacio es realitza en condicions anaerobies en un recipient de 75 cm de diametre.

(a) Estimeu la velocitat d’agitacio requerida per a suspendre completament les cél-lules.
(b) Quina potencia és necessaria per a la suspensio cel-lular?

Teniu previst millorar aquest procés de fermentacié utilitzant una nova soca cel-lular
immobilitzada en una matriu de plastic poros en particules de 2 mm de diametre i una densitat
de 1,75 g cm™. En aquest cas, la concentracié de particules requerida per a dur a terme una
fermentacié comparable és del 10% en pes.

(c) Com canvia el sistema cel-lular immobilitzant la velocitat d’agitacio i la potencia necessaria
per a la suspensié de particules?

Problema 2.11

Per al creixement de llevat s'utilitza un bioreactor de 50 m* (H./D; = 2,5; volum de treball 60%)
equipat amb dos agitadors de turbina de pala plana. El bioreactor opera continuament amb
una velocitat de dilucié de 0,3 h'l. El creixement del microorganisme segueix una cinética de
Monod (umax = 0,4 h't i Ks = 2 kg m=). La concentraci6 de sucre (glucosa) a I'entrada és de 50
kg m=.

En el bioreactor s’introdueix aire i s’agita amb 0,5 vvm i 60 rpm, respectivament. El rendiment
de biomassa basat en glucosa és de 0,5 g cél-lula (seca) per gram de glucosa consumida. La
densitat i viscositat del brou sén 1.200 kg m=i 0,02 N s m, respectivament.

En aquestes condicions, quin és el factor limitant en la velocitat global del procés: la
transferencia de matéria o la reacci6 biocatalitzada?

DADES.- Per a tancs agitats i airejats la correlacié entre el coeficient volumétric de
transferencia de matéria i les variables d'operacié pot expressar-se per l'equacio:

ki.a =2-1073 (Pg/V)%7-(vg)®2 kia=(s?)
(Pg/V) = (W m?)
Vg=(ms™)

Hughmark (1980) va correlacionar per a aquest tipus de reactor amb turbina de paleta plana
la potencia amb introducci6 d’aire i sense:
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Py/P = 0,10 (NiV/Q)®25.(N2-Di*/g- D-V23) 020

On: N = velocitat de rotacié del agitador (rps)
V = volum de liquid (m?3)
Q = cabal volumetric de gas (m3®s™)
Di = diametre de I'agitador (m)
g = acceleraci6 gravetat (m s2)
D = amplaria de la paleta del impulsor (m)

Concentraci6 d’oxigen en saturacié en el medi a la temperatura de treball: 6,8 mg L.

Problema 2.12

Les dimensions d’'un bioreactor equipat amb dos jocs de turbina estandard de paletes planes
amb quatre bafles son:

Diametre del fermentador, D; = 3 m
Diametre del agitador, D =1,5m
Amplaria del bafle, ax = 0,3 m
Alcada del nivell de liquid, H. =5 m

La densitat i viscositat del brou de fermentacié son:

#=0,02kgmts?

p=1.200 kg m™
La velocitat de rotacié de I'agitador és de 60 rpm i la velocitat d’entrada d’aire és de 0,4 vvm.
Calculeu:

a) Els requisits de poténcia sense aire, P.
b) Els requisits de poténcia amb entrada d’aire, Pg.
¢) Hold-up, H.

Problema 2.13

Es vol dur a terme una fermentacio bacteriana amb un bioreactor que conté un medi de cultiu
de densitat 1,2-10° kg m2 i viscositat 0,02 kg m™* s™.

El brou es manté en suspensié amb I'ajut d’'un agitador que gira a una velocitat de 80 rpm.
S’introdueix aire mitjangant un difusor a una velocitat de 0,4 vvm.

El bioreactor, de 60 m3, amb un 80% de volum (til, esta equipat amb dos jocs de turbina de
paleta plana, quatre bafles i presenta les segiients dimensions:

diametre del fermentador = 3,5 m
diametre del agitador = 1,3 m
amplaria de paleta=0,3m

Per a poder dissenyar el procés global de fermentacio cal determinar:

a) Requisits de potencia per al sistema no airejat.
b) Requisits de poténcia per al sistema airejat.
c¢) Coeficient volumétric de transferéncia de O..

Amb aquesta informacié disponible, calculeu quina velocitat de creixement cel-lular podria
esperar-se per a una poblacié microbiana amb una concentracié de 2,6 g L™* amb els seguents
parametres cinétics i rendiment:
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Mmax = 0,5 ht
Koz = 3,2 mg de O L1
Yxo = 2 gcel g-O,?

Dades i notes:

Per a aquest agitador de pales planes es compleix la seglient equacio:

0.6
K, -a= 2.10-3[P%j (v )

on: K.-a = coeficient volumétric de transferencia de O (s?)
(P4/V) = potencia per unitat de volum (CV m3)
vg = velocitat superficial del gas (cm min™)
1CV=735W

En les condicions de treball, la concentracié de saturacié d’oxigen és de 7,0 mg L.
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Problema 3.1

Es vol esterilitzar en un bioreactor un litre d’'un medi que es troba inicialment a una temperatura
de 30°C i conté 6-10° cel-lules/mL. L'escalfament es duu a terme amb injecci6 de vapor
d’aigua saturat a 120°C amb un cabal de 5-10° kg/min durant 55 minuts. A partir d'aquest
moment es deixa refredar, i s'obté el segiient perfil de temperatura amb el temps:

t(min) 55 57 58 63 70 102 130 140

T (°C) 120 115 110 100 90 60 40 30

La constant cinética de destruccié termica de microorganismes depén de la temperatura
d’acord a la seguent equacio:

—34700
k=794-1038 - exp (T)
on k s’ha expressat en mint i T en K.
Calculeu el grau d’esterilitzacio assolit.

Dades: Densitat del medi: 1.000 kg m
Entalpia del vapor respecte al medi: 2.250 kJ kg*
Capacitat calorifica del medi: 5,0 kJ kg* K*
Viscositat del medi: 0,001 Pa-s

Problema 3.2

Per a esterilitzar 50 litres de medi de cultiu en un bioreactor, es fa servir una resisténcia
electrica amb una poténcia calorifica de 7.125 W. El medi presenta una densitat de 1.200 kg
m i una capacitat calorifica de 6,0 kJ kg™* K. Inicialment es troba a una temperatura de 25°C.

La contaminaci6 inicial del sistema s’ha quantificat en 5-10° cel-lules/mL.

La constant de destruccié termica de I'agent contaminant en funcié de la temperatura ve
donada per:

—32000
k=70-103-exp (—)
T
on k s’ha expressat en minti T en K.
El perfil de refredament del procés és:
t (min) 0 5 10 15 20 25 40 80 120

T (K) 3983 386 380 371 357 336 320 310 300

Calculeu el temps de manteniment a 120°C que caldria per a assegurar un grau d’esterilitzacio
de 10°.

Problema 3.3

Es vol dur a terme l'esterilitzacié d'un fermentador amb un volum de medi de 40 m? (25°C)
mitjancant injeccié directa de vapor sec saturat. El recompte tipic de bacteris és de 5-10*2
cel-lules per m3, que cal reduir a una probabilitat de supervivéncia d'1 entre 1000. El vapor
(345 kPa, a pressié absoluta) s'injecta amb un cabal de 5.000 kg h! fins que el medi arriba a
una temperatura de 122°C. Es pot assumir que la quantitat de calor perduda durant el temps
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de manteniment és negligible. Després es duu a terme la refrigeracié del bioreactor fins a una
temperatura final de 30°C (amb un cabal d’aigua de 10 m® h'ta 20°C). El bescanviador té un
area de 40 m? i un coeficient global de transmissié de calor (U) de 2.500 kJ h* m?2 K. La
constant de destruccié de les espores en el medi esta caracteritzada per un coeficient
d’Arrhenius de 5,7-10% h! i una energia d’activacié de 2,834-10° kJ kmol. La calor especifica
i densitat del medi tenen uns valors de 4,187 kJ kg* K i 1000 kg m=, respectivament.
Determineu el temps de manteniment requerit.

Nota: podeu estimar I'entalpia del vapor respecte al medi a partir de taules de vapor de
bibliografia com ara:

http://www.spiraxsarco.com/Resources/Pages/steam-tables.aspx

Problema 3.4

Es volen esterilitzar 60-10° litres d’un medi que conté 10° microorganismes per mL fins a
assolir un grau d’esterilitzacié de 102 en un periode de 40 minuts. L'esterilitzacié es duu a
terme mitjancant un sistema continu tubular amb injeccié de vapor que consta de dues unitats
que operen en paral-lel.

A guina temperatura s’haura d'injectar el vapor si s'admet que el medi assoleix practicament
de forma instantania aquesta temperatura?

Dades:

Longitud dels tubs de cada unitat = 50 m.
Diametre del tub = 0,155 m.
Propietats fisiques del medi:

- Densitat = 1.000 kg m3

- Viscositat = 1,102 Pa s

- Capacitat calorifica = 4,18 kJ kg K1

Constant cinética de destrucci6 térmica:

k =7,94-10% - exp( (k en mint, T en K)

—34700)

Problema 3.5

Es vol esterilitzar un medi de cultiu de 4.500 litres amb una preséncia d’agent contaminant de
102 microorganismes per mL, en un periode de 60 minuts.

L'esterilitzacié es realitzara en un esterilitzador continu tubular amb injecci6 de vapor.

Quina longitud sera necessaria per a I'esterilitzador continu si es vol obtenir una probabilitat
d’éxit en l'esterilitzacié de 0,99997?

Amb els resultats obtinguts, comenteu raonadament si I'esterilitzador funcionaria en
condicions logiques. En cas negatiu, quines variables podrien canviar-se per a millorar-lo?

Dades:
Diametre del tub =0,3m
Constant cinetica de destruccio termica a la temperatura d’esterilitzacio:
k = 28 min!
Propietats fisiques del medi:
Densitat = 1.000 kg m™3
Viscositat = 1,102 Pa-s
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Problema 3.6

Es desitja esterilitzar un medi de cultiu de 48 m® mitjangant bescanvi de calor amb vapor en
un esterilitzador en continu amb un cabal de 2,0 m® h’. El liquid conté espores bacterianes
amb una concentracié de 2,6-10° espores/m?. La constant especifica de mort cel-lular, ¥, té
un valor de 13,7 min? a la temperatura de treball (130°C). La conducci6 isoterma de
I'esterilitzador té un diametre de 10 cm. La densitat del medi de cultiu és de 1.010 kg m2ila
viscositat, de 0,0010 kg m* s,

Calculeu la longitud de la conduccio isoterma si es considera acceptable una probabilitat de
fallada de 0,001.

Realitzeu també el calcul aproximat considerant la hipotesi de flux de pist6. Compareu i
comenteu les diferéncies entre ambdds casos (amb i sense aproximacié de flux de pisto).
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Problema 4.1

Un caldo de fermentacié amb una viscositat de 0,010 Pa s i una densitat de 1.000 kg m=
s'agita en un fermentador de 2,65 m*® amb deflectors mitjancant una turbina Rushton de 0,5 m
de diametre i una velocitat d’agitacié d’'1l s*. El diametre del reactor és igual a I'alcaria de
liquid. Calculeu el temps de mescla i la capacitat de bombeig de I'agitacio.

Problema 4.2

Es fan servir solids microportadors de 120 um de diametre per a cultivar cél-lules amb ADN
recombinant per a produir hormona del creixement (somatotropina). Es proposa utilitzar un
rodet de turbina de 6 cm de diametre per a homogeneitzar el cultiu en un tanc agitat de 3,5
litres. La suspensié de reaccio té una densitat aproximada de 1.010 kg m™ i una viscositat de
1,3-10° Pa s. Calculeu la velocitat d’agitaci6 maxima permissible per a evitar que les
turbuléncies generen dany a les cél-lules com a consequéncia de I'esforg tallant.

Problema 4.3

Considereu el canvi d’escala a partir d'un fermentador de laboratori d'1 L a un altre a escala
de producci6é geometricament similar, de 30.000 gal. El bioreactor de laboratori té una relacio
d’'alcada a diametre H./Dr = 2,5. L'impulsor (turbina Rushton) té un diametre equivalent al 33%
del diametre del tanc de reaccidé. La velocitat de gir s’'ajusta a 400 rpm. Determineu les
dimensions del bioreactor de producci6 i la velocitat de gir si es considera:

(a) Poténcia per unitat de volum constant.
(b) Temps de mescla constant.

(c) Esforg tallant costant.

(d) Modul de Reynolds constant.

Problema 4.4

Per tal d’assegurar unes condicions de completa turbuléncia mitjangant agitacié amb turbina,
el modul de Reynolds ha de ser superior a 10*. Considerant que un fermentador a escala de
laboratori amb un diametre i una alcaria de liquid de 15 cm té una mescla de reaccié amb una
densitat igual a la de l'aigua i esta agitat per un impulsor amb un diametre de 5 cm operat a
800 rpm, determineu:

a) El limit superior de la viscositat del caldo si es vol assolir plena turbuléncia.
b) Eltemps de mescla.

Es decideix augmentar I'escala del sistema mantenint la velocitat lineal a la punta de I'agitador
(mateix esforg tallant maxim) i aplicar un factor d’escala de 15 pel que fa a la dimensié del
diametre del bioreactor i de I'agitador en referéncia al sistema de laboratori.

¢) Amb aquestes condicions, quin factor d’escala s’esta aplicant en referencia al volum
de reaccig?

d) Com afectara el canvi d'escala a la maxima viscositat que pot tenir el caldo per a
mantenir les condicions de turbulencia completa?

e) Com afectara el canvi d’escala a la poténcia d’agitacié necessaria per unitat de volum?

f) Com afectara el canvi d’escala al temps de mescla?

Problema 4.5

Un fermentador a escala pilot de diametre i algada de liquid de 0,5 m esta equipat amb quatre
deflectors i una turbina de disc corbada tipus Scada 6SRGT (N, = 1,5) amb un diametre d’'un
terc del diametre del bioreactor. La densitat del caldo de cultiu és de 1.000 kg m= i la viscositat
és de 5 cP. Les condicions optimes de cultiu es proporcionen al fermentador a escala pilot
quan la velocitat de I'agitador és de 185 rpm. Després de completar els estudis pilot, es



Processos Biotecnologics Problemes Tema 4

construeix un fermentador a escala de produccié amb una capacitat de 6 m® i geométricament
similar al bioreactor a escala pilot i amb el mateix tipus d'impulsor.

(a) Quin és el consum d'energia d’agitacio en el fermentador a escala pilot?

(b) Si el fermentador a escala de produccid s'implementa de manera que la potencia
consumida per unitat de volum és la mateixa que en escala pilot, quin és el requisit de
poténcia després del canvi d’escala?

(c) Per a les condicions de (b), quina és la velocitat de l'agitador?

(d) Si, en comptes de la poténcia per unitat de volum, es manté la mateixa velocitat a la
punta de l'impulsor que en planta pilot, quina sera la velocitat de gir de I'agitador
després del canvi d’escala?

(e) Per a les condicions en (d), quina poténcia es requereix després de I'ampliacié
d’escala?

Problema 4.6

A partir d'un fermentador pilot amb una al¢aria de liquid igual al diametre del tanc, s’escala un
bioreactor de produccié mantenint-ne la similitud geométrica. El volum de treball del reactor
industrial és 50 vegades més gran que el d'escala pilot. Si I'equip d’agitacié es canvia d’escala
d’acord amb una poténcia constant per unitat de volum,

a) Quin efecte tindra sobre el temps de mescla?
b) | sobre la capacitat de bombeig de I'agitador?
c) | sobre I'esforg tallant maxim?
d) | sobre el modul de Reynolds?
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