m UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLIT..NA

e mo UNIDAD IZTAPALAPA -

——

DIVISION DE CIENCIAS BASICAS E INGENIERIA

Analisis de un Biorreactor de Lecho Escurrido

Tesis que para obtener el grado de
Doctor en Ciencias

presenta

M. en C. Ricardo A. Lobo Oehmichen

22 de Enero de 1999



Asesores:

Dr. Tomas Viveros Garcia
Dr. Sergio Revah Moiseev

Jurado Evaluador de la Tesis:

Dr. Enrique Galindo Fentanes (Presidente)
Dr. Roberto Guzman Zamudio (Vocal)
Dr. Mariano Gutiérrez (Vocal)

Dr. Rafael Chavez Rivera (Vocal)

Dr. Sergio Revah Moiseev (Secretario)

it



RESUMEN

Se presenta un analisis de los procesos locales que ocurren en un biorreactor de lecho
escurrido (BLE) donde ocwire la eliminacion de un sustrato presente en un gas. La
remocion ocurre en una biopelicula mediante biorreaciones de primer orden y de orden
cero. Se demuestra que la identificacién del paso controlante de la remocidn requiere del
conocimiento de la concentracidn del sustrato en la fase liquida: cuando ésta es cercana a
cero, el paso controlante es la transferencia de masa gas-liquido; y cuando es cercana a su
valor en equilibrio con la faie gaseosa, el paso controlante son los fenémenos en la
biopelicula. Se obtienen datos de la remocién de CS, en un BLE con una biopelicula
formada por un consorcio de microorganismos Thiobacilli, se determina el valor de los

parametros de transferencia de masa y cinéticos y se demuestra que el BLE experimental

opera en un régimen controlado principalmente por transferencia de masa gas-liquido.

Se formulan y resuelven modelos de BLE donde ocurren biorreacciones de primer orden y
orden cero. Estos modelos constan sélo de dos parametros cuyos valores se obtienen de
experimentos. Los modelos se usan para demostrar como €l tamafio del biorreactor depende
del paso controlante de la remocidn, del factor de absorcidn, de la conversidn fraccional del
sustrato y del patrén de contacto entre las fases gas y liquido. Los modelos reproducen
efectivamente los perfiles de concentracion en el gas y en el liquido para procesos de
remocion con biorreaccién de primer orden controlados por transferencia de masa y por la
tasa de biodegradacion y con biorreaccion de orden cero controlados por tasa de

biodegradacion.

1l



AGRADECIMIENTOS

Deseo expresar mi mas grande reconocimiento al Dr. Tomas Viveros Garcia y al Dr. Sergio
Revah Moiseev, quienes fungieron como asesores de la investigacion que se reporta en esta
tesis. Ademas de brindarme un gran apoyo profesional y moral, los drs. Viveros y Revah
me han distinguido con su amistad y mostraron una paciencia ejemplar ante las no pocas
ocasiones en que, para perseguir otros intereses académicos y personales, me desvié
temporalmente del curso de esta investigacion. Por su calidad humana y cientifica, muchas

gracias.

Urnel Aréchiga Viramontes, Felipe Lopez Isunza, Alberto Ochoa Tapia y Jesis
Alvarez Calderon han representado para mi valiosos referentes humanos y profesionales a
lo largo de muchos afios. Su amistad, la vivencia cotidiana y las estimulantes discusiones
humanas y técnicas que he tenido con ellos, de algin modo se encuentran presentes en esta

tesis.

A la Universidad Auténoma Metropolitana-Iztapalapa y a quienes con su trabajo la
hacen posible les agradezco el estimulante ambiente y los medios que hicieron posible la

realizacion de este trabajo.

La presencia de mis hijos Gabriela, Rodrigo y Adriana siempre ha sido un aliciente

en la vida y, en particular, a lo largo del desarrollo de este trabajo.
No tengo palabras suficientes para agradecer el apoyo incondicional que recibi de

mi esposa Mirtha durante todo este tiempo. Sin ella, simplemente este trabajo no hubiera

sido posible.

v



Indice

RESUMEN
AGRADECIMIENTOS
CAPITULO 1. Introduccion

CAPITULO 2. La fenomenologia en los biorreactores de lecho escurrido y

su modelado
2.1 Hidrodinamica de los flujos
Caracterizacién del mezclado
Regimenes de flujo
Caida de presion
Volumen de liquido de retencién
Mojado de la biopelicula
2.2 Transferencia de masa gas-liquido y liquido-biopelicula
2.3 La biopelicula
Transporte de masa y biorreaccion
Crecimiento de la biopelicula
2.4 Modelado de biorreactores de lecho escurrido
2.5 Remocidn bioldgica de compuestos de azufre reducido
CAPITULO 3. Objetivos
CAPITULO 4. Métodos experimentales
CAPITULO 5. Analisis de los procesos locales y modelado de un
biorreactor de lecho escurrido
5.1 La aproximacion cuasi-estacionaria
5.2 Andlisis de los procesos locales en un BLE para una biorreaccién
de primer orden

Régimen de control por transferencia de masa gas-liquido

iii

iv

10
13
17
18
21
21
23
25
27
32
34
38

38
41

44



Régimen de control por fendmenos en la biopelicula 45

Régimen de control mixto 47

5.2 Un modelo para un biorreactor de lecho escurrido 49

La ecuacion de la fase gaseosa S0

La ecuacidn de la fase liquida 51

La ecuacién de la biopelicula 53

Las ecuaciones del modelo para flujo piston en las fases fluidas 55
Adimensionamiento de las ecuaciones del modelo 55

Solucidn de las ecuaciones adimensionales del modelo 58
CAPITULO 6. Resultados y discusion 63
6.1 Analisis de datos experimentales 63

6.2 Analisis de los procesos locales 71

6.3 Comportamiento de un BLE de acuerdo al modelo 73
Control por fenémenos en la biopelicula 75

Control mixto 75

Control por transferencia de masa gas-liquido 76

Efecto del factor de absorcién Q 77

6.4 Validacion del modelo del biorreactor de lecho escurrido 81

6.5 Perspectivas de desarrollo futuro 84
CONCLUSIONES 85
NOMENCLATURA 87
REFERENCIAS 92
APENDICE 1. Derivacion de algunas ecuaciones del Capitulo 5 98
APENDICE 2. Solucion de las ecuaciones adimensionales del modelo 103
APENDICE 3. Analisis de un biorreactor de lecho escurrido con 108

biorreaccion de orden cero

vi



CAPITULO1

Introduccion

La tecnologia de los biorreactores de lecho escurrido (BLE) ha demostrado su utilidad en
diversos procesos de tratamiento de aguas. En los ultimos 20 afios, su uso en la remocion
de diversos compuestos contaminantes del aire ha ido creciendo en importancia y hoy se
encuentran en operacidon multiples procesos en Europa y en los Estados Unidos. Esta nueva
biotecnologia comienza a utilizarse en México y ya existen tres procesos instalados en la
ciudad de Monterrey que controlan las emisiones de H,S y CS; en plantas de raydn, celofan
y esponja de celulosa. En términos generales, las biotecnologias para el tratamiento de
corrientes gaseosas contaminadas son atractivas por su relativa limpieza, condiciones de
operacion suaves, bajo costo y, particularmente, cuando el compuesto a remover es

razonablemente biodegradable y su concentracion en el gas es baja.

No obstante el potencial de aplicacién de esta biotecnologia, €l conocimiento de los
multiples fenomenos que intervienen en el proceso de remocion bioldgica de una sustancia
es aun muy limitado y no permite la prediccion de su comportamiento. Por lo general, el
conocimiento requerido para la implantacién de un nuevo proceso debe ser obtenido por
una paciente, sistematica y costosa experimentacion. Ello obedece, en primer lugar, a la
gran diversidad y complejidad que presentan los sistemas bioldgicos y al cambio en su
comportamiento cuando sus condiciones ambientales varian. Por otra parte, aun persiste
una insuficiente difusién del conocimiento y metodologias de disciplinas afines cuya
aplicacion pudieran ser de utilidad en el disefio de los bioprocesos, particularmente en lo

tocante a los procesos fisicos que acompaifian a aquéllos.

Actualmente, el disefio y escalamiento de los BLE se hace en gran medida de

manera empirica. El modelado matematico de los BLE constituye un paso adelante e



importante hacia una aproximacion racional de su disefio y escalamiento. Para ello, se
requiere contar con una vision lo mas precisa posible de los fenémenos mas relevantes que
ocurren en ellos. En particular, es fundamental evaluar la importancia relativa de dichos
fendmenos y, mediante una visiéon tedrica de los mismos, encontrar los parametros
cuantitativos en que se exprssan. La presente investigacion se orienta en esta direccién y

pretende contribuir a la descripcidén fenomenoldgica de los BLE.

El modelado matemarico actual de los BLE presenta varias limitaciones. Una de las
mas serias es que se basan en datos experimentales donde el paso controlante de la
remocidn del sustrato no ha sido identificada con certeza y se infiere mediante el ajuste y
estimacion de diversos pararaetros. Ello hace que las predicciones de los modelos sean
inciertas. No se ha realizado n analisis sistematico de los principales procesos locales que
ocurren en un BLE, de modo que el analisis de datos experimentales es deficiente y con
frecuencia se infiere de él informacién que en realidad estd basada en suposiciones.
Tampoco se cuenta con una identificacion clara y explicita de los principales parametros

que rigen el comportamiento de un BLE.

La investigacidén que aqui se reporta aspira a contribuir a superar estas limitantes.
En el Capitulo 2 se discuten los fendmenos mas importantes que s€ reconocen presentes en
los BLE y el grado de conocimiento cualitativo y cuantitativo que se tiene sobre ellos. Se
destaca la importancia de la hidrodindmica de las fases fluidas sobre los procesos de
transferencia de masa presentes en un BLE y se argumenta por qué los parametros que los
rigen no pueden estimarse confiablemente. Se justifica la necesidad de utilizar cinéticas
simplificadas para la biorreaccion y se discuten las dificultades para describir de manera
detallada el proceso de difusién-biorreaccion en una biopelicula. Finalmente, se evalia
criticamente la manera en que los diferentes modelos de BLE publicados toman en cuenta
la fenomenologia de los BLE y las limitaciones que a consecuencia de ello tienen las
predicciones basadas en dichos modelos. Con base en esta evaluacidn, en el Capitulo 3 se
definen los objetivos de la presente investigacion y se establecen las aportaciones que al

conocimiento del campo de los BLE ésta representa.



En el Capitulo 4 se describe el BLE y los métodos que se utilizaron para obtener
datos experimentales de remocion de CS;. Estos datos sirven de base para la comprobacion
de la teoria objeto de esta investigacidon. Dicha teoria se presenta en el Capitulo 5. Se
desarrolla un analisis de los procesos locales que ocurren en un BLE para remover un
sustrato mediante una biorreaccidn de primer orden y sin limitacién por oxigeno. También
se formula y resuelve un modelo de un BLE capaz de representar las caracteristicas

principales de su comportamiento.

La teoria desarrollada sobre los procesos locales se aplica en el Capitulo 6 para la
obtencion de los parametros principales del proceso de remocion del CS; que se estudia
experimentalmente y para identificar el paso controlante del mismo. También se presentan
y discuten los resultados de diversas simulaciones de un BLE realizadas con base en el
modelo desarrollado. Se analiza el efecto que sobre el tamafio de un BLE tienen los
parametros del modelo y el patron de contacto de las fases gas y liquido. Para validar el
modelo se comparan sus predicciones con las mediciones experimentales de la remocién
del CS; y con otras publicadas en la literatura. Finalmente, en las Conclusiones se resumen
las contribuciones de la presente investigacion al avance del conocimiento de los

biorreactores de lecho escurrido.



CAPITULO 2

La fenomenologia en los biorreactores de lecho escurrido y su modelado

La finalidad de este capitulo es examinar el grado de avance del conocimiento actual sobre
los fendmenos que suceden en un BLE que permita orientar el desarrollo de un modelo que
describa su comportamiento. Los BLE son una nueva tecnologia y la informacién existente
sobre ellos es relativamente escasa. Por ello, en este capitulo se acude también a revisar el
* conocimiento existente sobre sistemas que comparten semejanzas con los BLE, tales como
los reactores quimicos gas-liquido y de lecho escurrido. En tanto la presente investigacion
se centra en el modelado matematico de un BLE para describir su comportamiento local y
global basado en fendémenos de transporte a nivel del continuo, la revisién de la literatura

que sigue se ubicara en este nivel.

2.1 Hidrodinamica de los flujos

El comportamiento del flujo de las fases individuales (su grado de mezclado) en un
biorrreactor multifasico influye en dltima instancia de modo apreciable en el rendimiento
ylo selectividad de las reacciones bioquimicas que se llevan a cabo dentro de él vy,
consecuentemente, en su productividad. Dependiendo de la escala del mezclado a
considerar, el fendmeno puede dividirse en micromezclado y macromezclado. El
micromezclado se refiere al grado de mezclado entre moléculas individuales o elementos de
fluido individualizados. El macromezclado de las fases individuales se refiere a su
mezclado a nivel del reactor. El macromezclado informa sobre los tiempos de retencién
dentro de un equipo de elementos de volumen de fluido, en tanto que el micromezclado
describe la “comunicacion” entre estos elementos de volumen. Si bien un micromezclado

incompleto puede afectar una especificacién de muy alta pureza de producto o alta
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conversién de reactivo, bajo condiciones reales de operacion de un reactor industrial, puede
suponerse razonablemente que en la mayoria de los casos el micromezclado es total
(Kastanek y col., 1993). En lo que sigue, cuando se haga referencia a la palabra mezclado,

debera entenderse que se alude al macromezclado.

Caracterizacion del mezclado

Desde el punto de vista del modelado y disefio de un reactor para una reaccion especifica
lo importante es determinar si el grado de mezclado de las fases individuales puede
representarse por alguno de los limites ideales (flujo piston, mezclado completo) o si es
necesario emplear algin modelo de flujo no-ideal. El modelo de flujo mas cercano a la
realidad se infiere del comportamiento de la distribucidn de tiempos de residencia (DTR)
de las fases dentro del reactor. La DTR depende del tipo de equipo, su geometria, patrén de
contacto de las fases (cocorriente o contracorriente, flujo cruzado), las magnitudes de los

flujos y su cociente, las propiedades de las fases, el tipo y tamafio de empaque, etc.

Hasta donde el autor conoce, no existen estudios publicados relativos a la DTR en
BLE. Sin embargo, algunos resultados de la considerable cantidad de literatura sobre DTR
en otros sistemas pueden ser de utilidad. En particular, los reactores de lecho escurrido gas-
liquido presentan semejanzas importantes con los BLE en el régimen de flyjo, los tipos y
tamafios de empaques empleados, asi como en las caracteristicas del lecho resultante; su
diferencia mas relevante radica en la presencia de biopeliculas y las reacciones bioldgicas.
No se estima confiable usar los resultados aplicables a lechos escurridos gas-liquido-
catalizador solido debido a que las caracteristicas del empaque pueden diferir fuertemente
de las de los BLE en tamaiio, forma y porosidad interna, asi como en la fraccion hueca y

area especifica del lecho.

Las conclusiones mas relevantes de la diversidad de estudios sobre la caracterizacidon de

los flujos de gas y liquido en reactores de lecho escurrido gas-liquido (Kastanek y col.,



1993, Shah y col., 1978; Shah, 1979) que se evalian aplicables a los BLE pueden resumirse

en:

Los datos experimentales muestran la existencia de un grado considerable de
retromezclado axial en las dos fases fluidas. Este es mas importante en la fase liquida
que en la gaseosa y mayor en operacion a contracorriente que en cocorriente.

El grado de retromezclado en la fase gas depende de la magnitud de los flujos de ambas
fases, del tipo y geometria del empaque y de la fraccion de huecos del lecho, en tanto
que el mezclado axial del liquido es independiente del flujo de gas.

La inmensa mayoria de los datos experimentales de DTR han sido correlacionados
mediante el modelo de dispersidn axial de un solo pardmetro, aunque se han usado
modelos con dos, tres, cuatro y hasta seis parametros. La seleccidon del mejor modelo es
una cuestion aun abierta a debate, debido a que los parametros deben tener un alto
significado fisico (Gianetto y col. 1978). El incremento en el nimero de parametros en
un modelo de flujo no-ideal introduce ambiguedades en la evaluacion de éstos a partir
de datos experimentales y se dificulta el asignarles un significado fisico preciso
(Tsamatsoulis y Papayannakos, 1995).

Para el modelo de un solo parametro, se recomienda utilizar las siguientes correlaciones

para estimar el coeficiente de dispersion axial:

Cocorriente hacia abajo (Hochman y Efron, 1969):

Pe; = 18Reg’7 x 1070003ReL gageg (2-1)

Pe; =0.042Re?>  liquidos (2-2)

con Peg =ugd,/Eg; Pey =uyd,|E;; Reg = ugappod,/tc(1-¢€);

Re; = uLSUppLdp/:uL(l ’_5)



Contracorriente (Sater y Levenspiel, 1966):
Peg = 00585(a,d,)"* Reg?® x 10-0%02ReL. gases (2-3)

Pe, =758x107Re}™™ liquidos (2-4)

donde las definiciones del nimero de Peclet son las mismas arriba expresadas, y los

nimeros de Reynolds estan dadas por Reg = ugsupPcd, [ tG; Rep = upwpprd, /1y .

El efecto de las dimensiones del reactor (Z, d,, Z/d,) sobre el mezclado axial no ha sido
estudiado sistematicamente y existe poca informacion sobre el efecto de la relacion
d/d,. Sin embargo, consideraciones de cardcter cualitativo y los datos disponibles
sugieren que el efecto del mezclado axial aumenta conforme aumenta el didmetro del
reactor y disminuye conforme se incrementa la relacion Z/d,.

En general, el efecto del mezclado axial en este tipo de reactor es mayor que en lechos
empacados de una sola fase, aunque es aun relativamente pequefio; por ello, la DTR de
cada fase puede representarse de modo realista por el modelo de dispersion axial. Para
reactores de nivel industrial con una relaciéon Z/d, alta, puede suponerse que el
mezclado axial del gas no afecta la conversion y la selectividad de las reacciones y, en
consecuencia, el flujo de la fase gaseosa puede ser aproximado con suficiente exactitud
por el modelo de flujo piston; por otra parte, el uso del modelo de dispersion axial para
el flujo de liquido es adecuado y generalmente conduce a disefios conservadores.

El mezclado radial de la fase liquida es pobre. La distribucion uniforme del liquido a la
entrada del reactor es critica para asegurar un flujo radialmente uniforme, evitar la
canalizacidn y el “by-passing” del liquido en el lecho, y asegurar un mojado uniforme
del empaque. Debe ponerse especial cuidado en el disefio del distribuidor de liquido y,
en reactores largos, puede ser necesaria la redistribucion del liquido en puntos
intermedios. Gianetto y Specchia (1992) sugieren que un criterio para una distribucion

de liquido aceptable es



Z>025d%/\/d, (2-5)

Sin embargo, estos autores sefialan que esta desigualdad debe usarse con precaucion, ya

que es dimensionalmente inconsistente.
Regimenes de flujo

En todos los reactores multifasicos, los BLE incluidos, la consideracién del régimen de
flujo es de primordial importancia, ya que de éste dependen: la caida de presidn; las
magnitudes de los coeficientes de transferencia de masa interfacial; las 4reas de contacto

fluido-fluido y fluido-sélido; y los voliimenes de retencion (hold-up) de las fases fluidas.

Existen diversos regimenes de flujo en lechos empacados con flujo cocorriente
hacia abajo: flujo escurrido (fase gaseosa continua, baja Interaccién gas-liquido), flujo
pulsante, flujo en rocio y flujo burbujeante. El establecimiento de un régimen particular en
un lecho empacado depende de las velocidades de flujo del gas y del liquido, el tipo y
tamafio del empaque y de la naturaleza y propiedades del liquido. En operaciones a
contracorriente, sélo los regimenes de flujo escurrido y de flujo burbujeante son de interés
para reactores gas-liquido-sélido; en este patrén de contacto entre el gas y el liquido puede

ocurrir el fenomeno de imnundacion.

Con base en datos de diversos autores, Gianetto y Specchia (1992) prepararon un
mapa (Figura 2-1) en el cual aparecen las regiones donde suceden los distintos regimenes
de flujo en funcidn de los flujos masicos de gas y liquido, de algunas propiedades de éstos
y de la fraccién hueca del lecho. Este mapa permite identificar el régimen de flujo en un

reactor multifasico determinado.

Conviene ahora describir algunas de las caracteristicas del flujo escurrido. Las

velocidades lineales medias que son tipicas en las peliculas de liquido que descienden a lo



largo del empaque en el régimen escurrido son semejantes a las de una pelicula liquida
laminar sobre una superficie inclinada plana. Sin embargo, en un lecho con empaque al azar
el flujo de la pelicula liquida se ve interrumpido repetidamente conforme pasa de una pieza
de empaque hacia otra y estas interrupciones pueden dar lugar a mezclado dentro del

liquido (Higbie, 1935; Danckwerts, 1951; Davidson y col., 1959; Davidson, 1959).
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Figura 2-1. Mapa de regimenes de flujos descendentes (Gianetto y Specchia, 1992).

Por otra parte, el flujo del liquido en empaques estructurados como el usado en el
BLE objeto del presente trabajo (Figura 4-1) no tiene las mismas caracteristicas que el que
ocurre en empaques al azar. Sin embargo, bajo las condiciones empleadas cae dentro de la
zona del régimen escurrido en el mapa de flujo de Gianetto y Specchia (1992). En el
empaque estructurado las interrupciones del flujo de la pelicula liquida son menos
frecuentes que en los empaques al azar, aunque existen numerosos cambios en la direccién

del flujo que también pueden dar lugar a procesos de mezclado de la pelicula liquida. Puede
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decirse entonces que es mas realista suponer que la pelicula liquida descendente se

encuentra bien mezclada que suponerla en flujo laminar.

Si bien el régimen escurrido puede representar adecuadamente el flujo de liquido a
nivel del biorreactor, poco se conoce acerca de la naturaleza de dicho flujo en la vecindad
de las biopeliculas. Es un hecho conocido que la presencia de biopeliculas sobre un soporte
solido afecta la hidrodinamica del liquido, la cual a su vez afecta la acumulacién de
biopelicula. En las secciones que siguen se discutiran algunos aspectos de la estructura de
las biopeliculas, la naturaleza del flujo de agua en su vecindad y su influencia en la

transferencia de masa.
Caida de presion

La caida de presién a través de un BLE tiene implicaciones en los costos del compresion
del gas y de bombeo del liquido, ademas de afectar variables como los volumenes de
retencion de las fases fluidas y la magnitud del transporte de sustratos y otros nutrientes. La
estimacidn de la caida de presion gas-liquido a lo largo de un BLE presenta dificultades, en
tanto no existen correlaciones probadas y aceptadas para los tipos de empaques utilizados.
Puede acudirse, sin embargo, a correlaciones para sistemas analogos donde los tamafios y
tipos de empaque, asi como las caracteristicas del lecho resultante difieren en mayor o
menor grado respecto de las de un BLE. Para flujo cocorriente hacia abajo y como una
aproximacién puede emplearse la correlacion de Larachi y col. (1991) para reactores

quimicos de lecho escurrido recomendada por Gianetto y Specchia (1992):

1 B
Ji = F(A -——) (2-6)

+
0.5
0 K

donde
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fio= . Ko = Xg(Re,-We)"™; Xg = Q(ﬂ-J (2-7)

L\ pc
A=313%30;, B=173£06 (2-8)

Para flujo a contracorriente, Shah (1979) recomienda la utilizacién de la correlacion

de Morton y col. (1964):

8506apG _apG? !
(47/a2),, = 2340220, 22F (igte | L 29)

PG PG G &

Existe poca informacidn relativa a empaques estructurados del tipo empleado en
este trabajo. El empaque se encuentra descrito en el Capitulo 4 y consiste de laminas
corrugadas dispuestas verticalmente, con el eje axial de los canales formando un
determinado angulo # con respecto al eje de la torre; el angulo de apertura de las
corrugaciones es a. Spekuljak y Billet (1989) han publicado una correlaciéon para la caida
de presion en este tipo de empaque, aunque los datos en que se basa sdlo se refieren a la

fase gaseosa. De acuerdo a estos autores

_ 2f‘pu(2?,sup
(AP/AZ)= oS § (2-10)
dbnde
. fasen(a/2)+ fy
f= 1+sen(a/2) (2-11)

En estas ecuaciones v es la velocidad intersticial del fluido; f; es el factor de friccién para
la capa limite; y f es el factor de friccion en la pared de canal del empaque. Estos tltimos

factores de friccidn estan dados por



1. =11721 | Senasen(2f)-cosf 1-cos(2f) 1 (2-12)
§ sen(a/2)[l+sen(a/2)] 1+cos(2) vRe |
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fy = 1281+ 00175 -15x10" (2-13)
Re
En las expresiones anteriores
d —_

Ro - huG‘Supp; d, = (a-c)senar (2-14)

L 1+sen(a/2)

Usando el mismo tipo de empaques estructurados, Colazo y col. (1991) extendieron
el trabajo de Spekuljak y Billet (1989) a sistemas liquidos. Aquéllos usaror una

modificacion de la definicion del factor de friccion tal que:

i (2-15)

" cos?

y obtuvieron una buena correlacion para éste en las regiones de flujo laminar y de
transicién. Colazo y col. (1991) también obtuvieron varias correlaciones para el coeficiente

de transferencia de masa liquido-empaque.

Al usar cualquiera de las anteriores correlaciones, u otras, debe tenerse en mente
que aplican a lechos donde la superficie del empaque estad limpia. En los BLE, la
acumulacion de biopelicula causa un incremento en la friccién contra el flujo de liquido. En
el pasado las biopeliculas habian sido vistas como superficies “rugosas”, en analogia con
los elementos rugosos presentes en la superficie de tubos. Sin embargo, estudios recientes

(Lewandowski y Stoodley, 1995; Lewandowski y col., 1992, 1993; Stoodley y col., 1994)



demuestran que el modelo de la biopelicula como superficie rugosa es demasiado
simplificado para describir la compleja fenomenologia en la vecindad de la interfase

biopelicula-liquido.

La acumulacidén de biopelicula frecuentemente se asocia con un aumento en la
rugosidad de su superficie. Sin embargo, Lewandowski y col. (1995) han encontrado que a
bajas velocidades del liquido la formacién de biopelicula realmente alisa la superficie
colonizada. El resultado de la presencia de la biopelicula en la caida de presidn solo es
notoria después de que la velocidad del liquido alcanza un cierto valor critico que, para las

condiciones que utilizaron estos autores, resulté ser 0.6 m/s.

A mas altas velocidades de flujo, Lewandowski y Stoodley (1995) observaron,
sobre la superficie de una biopelicula, la formacion de protuberancias de forma irregular y
naturaleza viscoelastica (streamers), que se movian rapidamente al paso del flujo. Este
movimiento se transfiere a los agregados de biopelicula sobre los cuales los streamers estan
adheridos y causa oscilaciones en la biopelicula. Estos autores discuten en detalle el
mecanismo de formacion de los streamers y asocian la interaccion de éstos con el flujo de
agua a la caida de presion observada. Esquematicamente, dicha interaccion puede ser vista
como semejante a la de un flujo de agua a traves de cilindros viscoelasticos, la cual
conduce a la formacidén de vortices, a disipar localmente una cantidad considerable de
energia cinética del liquido y, consecuentemente, a una caida de presion mayor a la
esperada. Lo anterior llama a reexaminar la seleccion de la distancia caracteristica utilizada
para definir el nimero de Reynolds que caracteriza la estabilidad del flujo en la vecindad de

las biopeliculas.
Volumen de retencion de liquido (liquid hold-up)
Desde hace tiempo se ha reconocido que la caida de presion es uno de los parametros

criticos en reactores multifasicos porque, entre otras cosas, tiene una estrecha relacion con

el volumen de retencién de liquido (por ejemplo, Larkins, 1961; Charpentier y Favier,
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1975, Specchia y Baldi, 1977, Shah, 1979). Este se define como la cantidad total de

liquido ¢;, presente en un lecho empacado bajo condiciones de operacion y puede

dividirse en dos partes: (i) el volumen de retencion estético, ¢;,, definido como el volumen
de liquido que no se drena del empaque cuando el suministro de liquido a la columna se
suspende; y (ii) el volumen dz retencion de operacion o dinamico &£, se define como la

diferencia entre el total y el estatico, y puede entenderse como la cantidad de liquido que

fluye por el empaque:

E =€t &0 (2-16)

En caso de que el empaque sea un sélido poroso, existe ademds un volumen de
retencion interno, que es la cantidad de liquido dentro del sélido. Los volimenes de
retencion de liquido se definen en unidades de volumen de liquido por unidad de volumen
de lecho empacado. Existe un concepto semejante denominado saturaciéon de liquido
(dividido también en total, estatico y de operacion) que se expresa en unidades de volumen
de liquido por unidad de volumen vacio del lecho empacado y se representa con la letra 8 y
los mismos subindices; evidentemente, la relacién entre ambas mediciones del volumen de

liquido esta dada por

Bri=¢L/¢ (2-17)

El volumen de retencidn de liquido es importante porque de é1 dependen el mojado
de la biopelicula, el grosor de la pelicula liquida que fluye encima de ella, y los parametros
que rigen la transferencia de masa gas-liquido y liquido-biopelicula. El volumen de
retencion total experimental se determina mediante técnicas de trazadores, multiplicando el
flujo volumétrico del liquido por el tiempo de residencia promedio obtenido de la DTR; el

de operacion se obtiene por técnicas de drenado del liquido.



ot
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Shulman y col. (1955) demostraron que el volumen de retencién estatico es
constante sobre un rango muy amplio de velocidades de flujo de liquido, lo cual implica

que el de operacién ¢;, es la cantidad de liquido que realmente toma parte en la

transferencia de masa gas-liquido. La magnitud de ¢;, depende fuertemente de la
velocidad de flujo del liquido, las propiedades fisicas de éste y de las caracteristicas del

empaque; bajo condiciones de flujo escurrido, ¢;, es independiente de la velocidad del

gas. Cuando el valor de &,, aumenta, el espesor de la pelicula de liquido sobre el empague

y sobre el volumen de retencién estatico aumentan, lo cual eventualmente reduce el
volumen de huecos disponible para el flujo de gas y se reduce el area especifica de contacto
ay para la transferencia de masa gas-liquido. Entonces, el volumen de retencion de
operacion es un parametro altamente significativo en la transferencia de masa. Por otra
parte, el liquido presenta resistencias al transporte de sustratos y nutrientes hacia la
biopelicula, por lo que es posible una disminucién en la tasa de reaccion con un aumento en

el volumen de retencién del liquido (Shah, 1979).

Los BLE, particularmente los utilizados en escalas de laboratorio y piloto, se
caracterizan por un volumen de retencién de liquido pequefio. Ello puede dar lugar a que el
liquido descienda a lo largo de trayectorias preferenciales, se origine una mala distribucion
global del liquido y resulte en un mojado parcial de la biopelicula; las zonas de empaque no
mojadas no se colonizan o las que tuvieron biopelicula en un momento pueden secarse

(Crine y col., 1991).

Adicionalmente, el volumen de retencion de operacion influye en la distribucion de
tiempos de residencia del liquido dentro del lecho y en su valor promedio; es conocido que
en reactores de lecho escurrido las DTR presentan un considerable “coleo”, lo cual implica
desviaciones del flujo pistén. En consecuencia, el volumen de retencion de liquido es una
variable que puede afectar la seleccion del modelo de flujo que se adopte para el modelado

de un reactor particular.
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Existe un nimero amplio de correlaciones para estimar los volimenes de retencién
de liquido, aunque los resultados que proporcionan pueden diferir significativamente.

Gianetto y Specchia (1992) recomiendan las siguientes:

e Volumen de retencidén de liquido estatico (Saez y col., 1991):

2
01l . _pigl

Eps = ; 2-18
L 1+ Eo6 (o463 ( )
donde E§ es el numero de E6tvéss, y /. es una distancia caracteristica definida por
d
] = dep (2-19)
l-¢

En esta ecuacion, d.p es el didmetro equivalente de la particula de empaque definido como
el diametro de una esfera que tiene la misma relacién de volumen a superficie que la

particula.

e Saturacién de liquido de operacién, régimen de baja interaccidn gas-liquido o flujo

escurrido (Specchia y Baldi, 1977):

_0.42 an 0.65
Bro =386Re}**(Ga") ( ”J (2-20)
£

En esta ecuacién el nimero de Reynolds del liquido se define en términos de la velocidad

superficial de éste y el numero de Galileo modificado estd dado por

_ df,pL[pLg+(AP/AZ)LG] (2-21)

Ga'
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Mojado de la biopelicula

En un BLE, el mojado de la biopelicula es importante por tres razones: (a) la biopelicula
requiere recibir sustrato desde el liquido para biodegradarlo; si una fraccidn de la superficie
externa de la biopelicula no se moja, no participara en el proceso de transferencia liquido-
biopelicula del sustrato, y por tanto, la tasa de remocién disminuira (aunque el sustrato
pudiera transferirse directamente desde la-fase gaseosa si la biopelicula tiene la suficiente
humedad y no esta seca); (b) para mantenerse activa, la biopelicula debe tener un cierto
contenido de humedad; y (c) el flujo de liquido sobre la biopelicula remueve de ésta
productos de la biodegradacion cuya acumulacion pudiera ser nociva para la vida de los

Mmicroorganismos.

Para un BLE, la eficiencia del mojado, f,, puede definirse como la fraccién del area
externa de la biopelicula efectivamente mojada por el liquido que fluye a lo largo del
biorreactor. La eficiencia del mojado depende principalmente del volumen de retencion de
liquido y de una buena distribucion de éste. El volumen de retencién dinamico esta
directamente relacionado con la eficiencia del mojado. EI volumen de retencion estatico, si
bien contribuye al mojado de la biopelicula, no resulta en un mojado efectivo porque el
liquido se renueva poco, da lugar a diferentes valores locales del coeficiente de
transferencia de masa liquido-biopelicula y provoca que la concentracidn del sustrato pueda
tener muy diferentes valores sobre la superficie de la biopelicula. Asi, aunque la biopelicula
esté completamente mojada, este comportamiento hidrodindmico puede dar lugar a una baja
utilizacién efectiva de ella (Gianetto y col., 1978). Es de notar que si la eficiencia en el
mojado de la biopelicula no es considerada en el modelo de un BLE utilizado para
mediciones cinéticas, normalmente se estara subestimando la constante de tasa de la
biorreaccion. Aunque ésta ocurre principalmente dentro de la biopelicula, si s6lo una
fraccidn de su area externa se moja efectivamente por liquido en flujo, habra una limitacién
en el suministro del sustrato y se afectara también su tasa de difusion interna. Como
consecuencia, el factor de efectividad de la biopelicula cambiara con el grado de mojado

efectivo de la misma (Colombo y col., 1976; Lemcoff'y col., 1988).
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Los conceptos anteriores y practicamente la totalidad de los datos experimentales
sobre eficiencia de mojado se han obtenido para sistemas gas-liquido-catalizador sélido. En
los estudios experimentales se han empleado los métodos de la constante cinética aparente
(Satterfield, 1975; Llano y col., 1997) y el de adsorcién de trazadores (Mills y Duducovic,
1981). Se han propuesto también algunas correlaciones para estimar f,, (Onda, 1967, Mills y
Duducovic, 1981; Burghardt y col., 1990). No obstante, Gianetto y Specchia (1992) han
analizado los datos disponibles y han encontrado que existe una considerable dispersién de
los mismos; estos autores concluyen que el conocimiento sobre la eficiencia del mojado
esta aun lejos de ser satisfactoria. Por otra parte, y hasta donde el autor conoce, sélo existe
un trabajo publicado sobre la eficiencia del mojado en BLE (Crine y col., 1991) cuyos
resultados no posibilitan aun predecirla. Es entonces claro que, no obstante la importancia
de la eficiencia del mojado, existe una considerable laguna de conocimiento que no permite
incluiria con certidumbre en los modelos de los BLE y que, por lo mismo, la suposicién de

mojado complete de la biopelicula seguira utilizandose por varios afios mas.

2.2 Transferencia de masa gas-liquido y liquido-biopelicula

Si se considera que en un BLE el o los sustratos y el oxigeno presentes en la fase gaseosa
deben ser transferidos a través de un liquido hasta la biopelicula para poder reaccionar, sera
evidente la importancia que tienen los procesos de transferencia de masa y los parametros
que la rigen. De manera general, puede decirse que estos procesos dependen de la
hidrodinamica de los flujos y en especial de la del liquido. Quiza debido a la gran cantidad
de informacién existente sobre procesos de transferencia de masa, en la literatura de los
BLE con frecuencia se les trata con superficialidad y en no pocas ocasiones erréneamente.
Sin embargo, es necesaria una comprension conceptual profunda de estos procesos para un

adecuado modelamiento y disefio de los BLE.



19

Si bien se reconoce que la transferencia de masa directa del gas a la biopelicula esta
presente en los BLE, su cuantificacion es dificil debido a la poca y poco confiable
informacion que existe sobre el grado de mojado de las biopeliculas. En consecuencia, este

rubro de los procesos de transferencia de masa no sera considerado en lo que sigue.

En la transferencia de masa gas-liquido, el transporte de las especies de interés del
seno del gas a la interfase gas-liquido no presenta mayores complicaciones, debido a que el
ge;s generalmente se encuentra en flujo pistén y la transferencia de masa es convectiva. Sin
embargo, el mecanismo de transporte de masa en el liquido aun presenta algunos puntos de
debate. Como ya se sefialé anter‘ormente, el flujo de liquido puede visualizarse de manera
mas realista como una pelicula liquida bien mezclada que como una pelicula laminar. Esta
diferencia tiene implicaciones importantes en el célculo de la tasa de transferencia de masa

y en la estimacion del coeficiente de transferencia de masa.

Si se supone flujo laminar, el mecanismo de transporte de masa transversal a la
direccién del flujo del liquido es difusivo. Las tasas de transferencia de masa bajo este
supuesto generalmente resultan mas pequefias que las observadas experimentalmente en
BLE:. Para poder conciliar la observacién experimental con la tasa de transferencia de masa
estimada suponiendo flujo laminar, algunos autores (Logan, 1993; Sotoudeh, 1994) acuden
a ajustar el area de transferencia de masa a valores que resultan fuera de la realidad. Por
otra parte, Chapman y col. (1996) han demostrado que un mecanismo difusivo no es capaz
de suministrar las tasas de transferencia de masa observadas en BLE y que es necesario que
exista una conveccion transversal a la direccidén del flujo del liquido. Estos autores también
demuestran tedricamente que las perturbaciones al flujo causadas por las irregularidades de
la superficie de la biopelicula son suficientes para provocar un mezclado considerable en la
pelicula liquida. Este mezclado aumenta las tasas de transferencia de masa de la interfase
gas- liquido al seno del liquido y de éste a la interfase liquido-biopelicula en al menos un

orden de magnitud con respecto a las que resultarian de suponer flujo laminar.



Por otra parte, aunque se ha establecido que la transferencia de masa a través del
liquido ocurre mediante un mecanismo convectivo, debe aplicarse un buen juicio al usar las
correlaciones existentes para la transferencia de masa gas-liquido y liquido-sélido (Shah,
1979; Satterfield, 1975; Danckwerts, 1970, por ejemplo). Es dudoso que dichas
correlaciones sean adecuadas para hacer estimaciones realistas de los coeficientes de
transferencia de masa y las areas de transferencia en BLE. Las correlaciones existentes
aplican para empaques limpios o para catalizadores soélidos porosos, en situaciones y
condiciones muchas veces distintas a las presentes en los BLE, donde la presencia de las
biopeliculas puede alterar fuertemente las caracteristicas del flujo de liquido y las
superficies de contacto gas-liquido y liquido biopelicula. Por otra parte, algunos autores
(Heckmat y Vortmeyer, 1994) han determinado experimentalmente el coeficiente de
transferencia de masa gas-liquido sobre el empaque sin biopelicula y han supuesto que el

valor asi obtenido aplica al empaque con biopelicula, lo cual parece dudoso.

La falta de conocimiento de la eficiencia del mojado liquido-biopelicula afiade
incertidumbre a las estimaciones que pudieran hacerse del coeficiente de transferencia de
masa correspondiente. Las consecuencias de una inadecuada estimacion de los coeficientes
de transferencia de masa pueden ser graves, ya que pudiera enmascararse el verdadero paso

controlante del proceso de remocidn del sustrato.

En vista de lo anterior, debe preferirse la determinacidon experimental de los
coeficientes de transferencia de masa bajo condiciones reales de operaciéon de un BLE. De
este modo, el valor experimental del coeficiente tendria agregado el efecto de la eficiencia
del mojado, aunque no se podria obtener un valor de la misma. En el presente trabajo se

propone un método para la determinacion experimental del coeficiente.
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2.3 La biopelicula

Transporte de masa y biorreaccion

Al parecer, el uso del modelo no estructurado representado por la ecuacion de Monod sigue
dominando el tratamiento de los datos de cinética microbiana. El uso de modelos
estructurados sigue estando aun lejano. Aun asi, con frecuencia se acude a simplificaciones
de la ecuacién de Monod. Estas simplificaciones se basan en la necesidad de usar la
ecuacion de Monod para un modelo de difusidon-biorreaccion en la biopelicula, modelo que
no tiene solucion analitica salvo para reacciones de orden cero y uno. Particularmente, el
uso de los casos limites de cinéticas orden uno y cero posibilita que la solucion ae los
modelos de los biorreactores se simplifique considerablemente (Skowlund y Kirmse, 1989).
Para Heckmat y Vortmeyer (1994) el uso de las cinéticas simplificadas en el modelado de
los BLE se justifica por la faita de reproducibilidad en la determinacion experimental de las
dos constantes presentes en la ecuacién de Monod. Por su parte, Karel y col. (1985) sefialan
que el valor de las cinéticas simplificadas radica en que pueden ser aplicadas como los
limites alto y bajo del problema general sin requerir el conocimiento de la expresion
cinética detallada. No puede ademdas dejar de sefialarse que en la practica existen

numerosos sistemas que, en efecto, operan cinéticamente en alguno de estos limites.

Las expresiones cin€ticas se basan en datos experimentales que generalmente se
obtienen en sistemas con los microorganismos en suspensién, ya sea en recipientes por
lotes o continuos (Pirt, 1975; Blanch, 1981). Sin embargo, la obtencidon de la constante
cinética “intrinseca” de la biorreaccion resulta compleja porque no es posible asegurar que
la cinética observada en un sistema con los microorganismos en suspension esté exenta de
efectos de transferencia de masa externa del sustrato y/o del oxigeno (Karel y col., 1985).
Por otra parte, y aunque muchos autores suponen que las cinéticas asi determinadas pueden
usarse para el caso en que los microorganismos estan soportados en forma de biopelicula,
Diks y Ottengraf (1991b) han encontrado evidencia que pone en tela de juicio esta

suposicion para una biopelicula que remueve diclorometano. Estos autores encontraron que
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la remocidn especifica de los microorganismos suspendidos era alrededor de ocho veces
mayor que en la biopelicula, lo cual explican con la observacién de la presencia en la
biopelicula de gran cantidad de biomasa inerte y otros microorganismos distintos de los que

remueven el diclorometano.

En BLE aerdbios, la introduccién de aire del medio ambiente al sistema también
introduce otros microorganismos que modifican la ecologia de la biopelicula. Asi, el valor
d(;, la constante cinética de la biorreaccién a utilizar en el modelado de un BLE
deseablemente debe ser obtenida en el sistema concreto, bajo condiciones cercanas a las
que operara el BLE. Por otra paite, la determinacion de la cinética de la biorreaccion en un
sistema gas-liquido-biopelicula es compleja porque existen al menos dos procesos de

transferencia de masa externos a la biopelicula y un proceso de difustén-biorreaccion

dentro de ella.

Aun suponiendo que no existan limitaciones de transferencia de masa externa, la
determinacién de la constante cinética de la biorreaccion en un BLE supone el
conocimiento del factor de efectividad de la biopelicula. El calculo de éste (Aris, 1975)
requiere del conocimiento, para una reaccion de orden uno, del espesor activo de la
biopelicula y de la difusividad efectiva del sustrato en ella y, para una reaccién de orden
cero, se requiere ademas de la concentracion del sustrato, ya que el médulo de Thiele
depende de ella. La determinacion empirica de estos pardmetros requiere de un
considerable y sofisticado esfuerzo experimental; su estimacion, por otro lado, estd sujeta a

un alto grado de incertidumbre, como reconocen Heckmat y Vortmeyer (1994).

La presencia de varios parametros desconocidos en una expresion cinética de una
biorreaccién puede enmascarar el significado de los datos cinéticos. Es comun ajustar o
estimar el valor de dichos parametros para que el modelo cinético logre reproducir los datos
experimentales. Sin embargo, estos ajustes pueden tener poco significado, ya que con
frecuencia distintos valores de los parametros pueden resultar en un ajuste adecuado. Se

requiere entonces de un método capaz de proporcionar una descripcion cinética adecuada



para el modelado del BLE que reduzca las incertidumbre discutidas arriba. En el presente

trabajo se propone un método para lograrlo.

La discusién del proceso de difusion-biorreaccion expuesta arriba descansa en la
suposicion de que la biopelicula puede ser tratada como un continuo, a semejanza de los
procesos de difusién-reaccion que ocurre en un catalizador sélido. Sin embargo, ha
comenzado a aparecer evidencia experimental (De Beer y col., 1994a, 1994b; de Beer y
Stoodley, 1995) que pone en duda dicha suposicién debido a que: (a) la estructura de las
biopeliculas heterogéneas esta compuesta de una red de canales llenos de liquido, donde
agregados de células se encuentran dispersos; y (b) en los canales llenos de liquido existen
considerables campos de velocidad, de modo que en ellos el sustrato y el oxigeno se
transportan convectivamente, en tanto dentro de los agregados de células el transporte de
masa puede considerarse difusivo. Lo anterior arroja dudas sobre la validez de que el
transporte de masa dentro las biopeliculas puede representarse por una expresion tipo ley de
Fick. Solo recientemente (Wood y Whitaker, 1998) se comienzan a desarrollar modelos
mas rigurosos para los procesos de difusion-biorreacciéon que superan la suposicién del

continuo para tratar a la biopelicula como el medio heterogéneo que es.

Crecimiento de la biopelicula

Para el analisis del fendmeno de crecimiento-decrecimiento de la biopelicula, la hipotesis
mas utilizada es que un reactor de biopelicula operando bajo condiciones constantes
eventualmente alcanzara un estado estacionario en el cual la tasa de consumo del sustrato
en la biopelicula serd constante con respecto al tiempo. Esto ha sido confirmado por

observaciones experimentales (ver, por ejemplo, Rittman y McCarty 1980b).

El concepto de la biopelicula en estado estacionario con respecto al consumo de
sustrato parece razonable aunque la biopelicula siga creciendo en grosor. Este grosor se
determina ajustandolo a un valor constante compatible con un flux de sustrato también

constante. Sin embargo, Skowlund y Kirmse (1989), a partir de los datos de Rittman y
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McCarty (1980b) derivan un modelo de biopelicula en estado estacionario en el cual
demuestran que la magnitud de la fraccidn activa de la biopelicula estd limitada por una
concentracion minima determinable de sustrato a la cual la tasa de crecimiento de los
microorganismos en la biopelicula es cero, hipotesis que ya habia sido adelantada por

Rittman y McCarty (1980a)

Lo anterior entra en contradiccion con los modelos de biopelicula reportados por
Wanner y Gujer (1984, 1986), quienes establecen que la biopelicula continuara creciendo
indefinidamente, a menos que el esfuerzo de corte en la interfase fluido/biopelicula limite el
crecimiento. Posteriormente, Skowlund (1990) demuestra, a partir de los modelos de
Wanner y Gujer, que en el caso de crecimiento ilimitado de la biopelicula, el volumen
activo de la misma y la tasa de consumo del sustrato siempre alcanzara un valor constante
para una concentracidon constante del sustrato en el seno de la fase fluida. Para el caso de
una biopelicula con crecimiento limitado por el esfuerzo de corte, demuestra que existiran
valores semejantes de volumen activo y de tasa de consumo de sustrato. Pero quiza mas
relevante aun es la demostracion de Skowlund (1990) de que una vez que se alcanza el
méximo volumen activo de la biopelicula, el perfil de los microorganismos activos dentro

de ella permanecera constante sin importar que tanto aumente su grosor.

Al parecer, estos resultados justifican el uso de modelos de biopelicula en estado
estacionario para aproximar su comportamiento dinamico. Ello también justifica el
considerar que el espesor activo de la biopelicula se mantiene constante. No obstante,
cuando el incremento en el grosor de la biopelicula afecta el desempefio del reactor
diminuyendo sustancialmente la fraccién de huecos disponible al flujo del gas y/o del
liquido, pueden usarse modelos como los propuestos por Wanner y Gujer (1984, 1986),

aunque ello complicaria sustancialmente el modelo del biorreactor.
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2.4 Modelado de biorreactores de lecho escurrido

De todo lo anteriormente expuesto, puede concluirse que existe un considerable
conocimiento cualitativo de los fendmenos reconocidos como presentes en un BLE. Ahi
donde no se conoce especificamente, este conocimiento puede inferirse de la amplia
informacion existente sobre reactores quimicos de lecho escurrido, reactores gas-liquido y
absorbedores. No obstante, la cuantificaciéon y modelado de dichos fendmenos presenta
problemas de gran magnitud y, por lo mismo, los modelos cuantitativos de BLE no los

toma en cuenta o lo hace de manera simplificada.

La mayoria de los reportes en la literatura sobre BLE se refiere a estudios
experimentales que buscan caracterizar su comportamiento en la remocién de determinados
sustratos. Los trabajos publicados sobre modelado son muy escasos. El estado del arte esta
representado por Diks y Ottengraf (1991a) y por Heckmat y Vortmeyer (1994), de modo
que se consideraran aqui con algun detalle. Estos autores modelan BLE para biorreacciones
de orden cero y uno, usando factores de efectividad para una geometria plana para describir
el proceso de difusién-biorreaccién dentro de la pelicula. Los modelos son heterogéneos en

tanto proponen ecuaciones para las fases gas, liquido y biopelicula.

Diks y Ottengraf (1991a) desarrollan su modelo para una biorreaccién de orden cero de

diclorometano, usando las siguientes suposiciones principales:

* existe estado estacionario en el BLE, lo cual implica una biopelicula de espesor, area de
contacto y actividad constantes

¢ la constante cinética de orden cero determinada con organismos suspendidos en un
recipiente por lotes puede utilizarse para la biopelicula.

¢ la biorreaccién que ocurre en los microorganismos suspendidos en la fase liquida puede
despreciarse

e laresistencia a la transferencia de masa liquido-biopelicula puede despreciarse
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¢ la transferencia de masa gas-liquido puede representarse por un coeficiente global de
transferencia de masa volumétrico basado en una fuerza motriz en €l gas
o las fases gas y liquida fluyen en flujo piston

o labiorreaccion no esta limitada por oxigeno

Aunque no lo hacen explicitamente, también suponen mojado completo de la
biopelicula y que no existe transferencia de masa del gas a la biopelicula. El conjunto de
suposiciones anterior es indicativo de las restricciones que, por falta de conocimiento,
deben aceptarse para obtener un modelo de un BLE. Heckmat y Vortmeyer (1994) utilizan
las mismas suposiciones en su modelo para la biorreaccién de primer orden de bencenos
polialquilados y para una de orden cero en la remocién de etanol. También discuten el
escalamiento de un BLE con base en su modelo. Los modelos anteriores se resuelven
estimando varios parametros y ajustando otros para hacer que las predicciones del modelo
describan adecuadamente datos experimentales de concentracidon en la fase gaseosa a lo
largo del biorreactor. Heckmat y Vortmeyer (1994) reconocen que la estimacién de
parametros tales como el espesor de la biopelicula y la difusividad efectiva del sustrato es
altamente incierta. Entonces, no es posible establecer sin ambigiiedad que el hecho de que
el modelo reproduzca adecuadamente los datos experimentales de la fase gaseosa se deba a

la calidad del modelo o al ajuste de parametros.

Ockeloen y col., (1996) desarrollaron una extension del modelo de Diks y Ottengraf
(1991a) que incluye una cinética de Monod en la biopelicula. Este modelo tiene un niimero
grande de parametros, que son estimados y supuestos como representativos de BLE. El
analisis se limita a presentar resultados de simulaciones variando diversos parametros, pero

no comparan los resultados con datos experimentales.

Hartmans and Tamper (1991) siguieron otro enfoque y modelaron un BLE como
una serie de reactores continuos de tanque agitado ideales y calcularon su nimero y tamafio
para dar una determinada conversion. Nuevamente, su modelo requiere de la estimacion de

varios parametros € incluso uno de ellos se estima con una correlacion inadecuada para el
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propdsito. Estos autores también demuestran que su modelo es capaz de reproducir
adecuadamente los datos experimentales de concentracidén de diclorometano en la fase

gaseosa.

Finalmente, Lobo y col., (1996) modelaron la remocion de orden uno de CS; en un
BLE mediante un modelo pseudo-homogéneo basado en el gas y uno heterogéneo. En sus
modelos, estos autores utilizan las mismas suposiciones de Diks y Ottengraff (1991a),
excepto que obtienen sus datos cinéticos directamente en el BLE y la transferencia de masa
gas-liquido se basa en una fuerza motriz en el liquido. Su modelo heterogéneo usa como
parametros los tiempos de residencia del gas y del liquido. Estos autores estimaron los
coeficientes de transferencia de masa y las areas especificas gas-liquido y liquido
biopelicula y encontraron que ambos modelos reproducen adecuadamente los perfiles de

concentracion experimentales del sustrato en la fase gaseosa.

Excepto por el trabajo de Diks y Ottengraff (1991b), en ninguno de los articulos
sobre modelado anteriores se determina experimentalmente el paso controlante del proceso
de remocidn. Este es un aspecto critico, ya que el tamafio de un BLE depende fuertemente
de si el proceso de remocién estd controlado por transferencia de masa o por la
biorreaccién. Tampoco se identifican claramente los parametros del modelo que determinan
el comportamiento del biorreactor. Més ain, los autores de los modelos resefiados tratan de
darles un alcance que no tienen, y tratan de inferir comportamientos que no son posibles de
verificar con los datos experimentales que pueden obtenerse en un BLE tipico. La inclusion
de parametros de ajuste cuyos valores reales no se conocen introduce serias dudas sobre la
bondad de las caracteristicas predictivas de los modelos y de su uso para escalar un BLE

con base en datos obtenidos en planta piloto.

2.5 Remocion bioldgica de compuestos de azufre reducido

La desulfuracién de corrientes gaseosas es importante para prevenir la contaminacidn,

reducir riesgos de salud y de seguridad, asi como para evitar la corrosién. Jensen y Webb
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(1995) recientemente han realizado una revisién de los procesos promisorios para la
remocion de compuestos de azufre de corrientes de aire. La mayoria de la informacion
existente se refiere a la remocién del H,S y sélo unos cuantos a la del CS; (Morales y col.,
1992; Revah y col., 1995; Patente EUA 5,236,677, 1993; Patente Mexicana 178497, 1995).

Las reacciones que se han propuesto para la oxidacion bioldgica del CS; son las siguientes

(Smith and Kelly, 1988):
CS, + H,O —» COS + H,S COS + H,0 —» CO; + H,S
st + l/202 — S°+ Hzo Se + H20 +3/2 Oz —> HzSO4

En los procesos bioldgic »s de remocién de compuestos de azufre reducido como el
H,S y el CS,, intervienen principalmente microorganismos capaces de obtener energia de la

oxidacién del compuesto. Esta facultad de los microorganismos les permite procesar una
mayor cantidad de azufre que la que requieren para formar parte de su propia célula. La
energia obtenida les permite la formacion de moléculas energéticas como el ATP,
trifosfato de adenosina, mismo que a su vez participa en la sintesis del material celular. La
energia que puede ser obtenida de los compuestos de azufre reducido depende del producto

final de la oxidacién, segin el esquema planteado en la Figura 2-2.

02 02

OXIDACION OXIDACION

H,S

REDUCCION

REDUCCION

Figura 2-2.Esquema de oxidacion-reducciéon microbiana del azufre.

En la Figura 2-2 puede observarse que el azufre es el producto intermedio de la
oxidacion de los compuestos de azufre reducido y el acido sulfiirico es el producto final. La

presencia de solidos y del 4cido obliga a pensar en una operacién donde estos compuestos



sean removidos constantemente con el objeto de mantener la viabilidad de los
microorganismos. Por ello, la tecnologia de lechos escurridos con biopelicula soportada es
una alternativa atractiva, ya que permiten remover los sdlidos y controlar la acidez

generada por la formacién del acido.

Los microorganismos del género Thiobacillus son los mas adaptados para la
eliminacidn de los compuestos de azufre reducido. De acuerdo a Kelly y Harrison (1984)
tienen las siguientes caracteristicas: Generalmente son células pequefias gram-negativas en
forma de bacilos (0.5 x 1.0 a 4.0 um). Algunas especies presentan un flagelo polar que les
da movilidad. No se conocen etapas de latencia. La energia necesaria para llevar a cabo sus
funciones la derivan de la oxidacién de uno o mas compuestos de azufre reducido,
incluyendo sulfuros, azufre elemental, tiosulfato, politionatos y tiocianatos. El sulfato es el
principal producto final de la oxidacién, aunque el azufre elemental, sulfito y politionatos
pueden acumularse transitoriamente en la mayoria de las especies. Algunas especies pueden
derivar energia de la oxidacién de hierro ferroso al hierro férrico. Todas las especies son
capaces de fijar el didxido de carbono, permitiendo el crecimiento autétrofo. Algunas
especies son quimiolitétrofas obligadas, mientras que otras son capaces de crecer
quimioorganotroficamente. El género incluye microorganismos aerobios obligados y
facultativos denitrificantes, y sus especies presentan pH 6ptimos de crecimiento en el rango
2-8, con temperaturas Optimas en el rango de 20-43°C. Se encuentran en ambientes
marinos, en agua dulce y en suelos, especialmente en lugares donde abundan los
compuestos de azufre reducido como manantiales de aguas sulfurosas, depdsitos de

sulfuros minerales, depositos de azufre, etc.

Sublette (1987) ha reportado la oxidacién aerobia el H,S a sulfatos usando el
microorganismo Thiobacillus denitrificans. Este autor utiliza reactores de fase liquida
convencionales operados por lotes y de modo continuo. La biodegradacién muestra una

estequiometria similar a la obtenida bajo condiciones anaerobias (Sublettle y Sylvester,

1987):
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0.422H,S + 0.422HS— + NO,~ + 0.346CO, + 0.0865HCO,— + 0.0865NH," —
- 0.844S0,~+ 0.5N, + 0.0865C,H,O,N(biomasa) + 0.288H" + 0.4025H,0

Por su parte, Cadenhead y Sublette (1990) estudiaron el comportamiento de otras
especies pertenecientes a este género (tales como Thiobacillus tioparus, T. thiooxidans, T.
versatus y T. neapolitanus) y no encontraron ventajas significativas entre estas especies y
T.. denitrificans. Los autores sefialan que pueden existir ventajas al usar cultivos mixtos

para ampliar el espectro de utilizacidn.

La aplicacion de poblaciones mixtas fue planteada por Buisman y col. (1989)
utilizando un sistema continuo dt¢: mezcla completa para la eliminacién de H,S de efluentes
liquidos. Estos autores contribuyzn a integrar el conocimiento del mecanismo de reaccion,
estequiometria, cinética y fenomenos de transporte involucrados en el sistema. Sus estudios
iniciales se centran en el efecto de la temperatura, el pH y las concentraciones en el liquido
de O, y de H,S , la relacién [H,S ]/[O,], la carga de entrada de H,S , la biomasa total, el
tiempo de retencién hidraulico, el tipo de empaque y la agitacion. Asimismo, los autores
comparan las velocidades de oxidacién quimica con la catalizada por los microorganismos
y determinan que la ventaja comparativa de la estrategia bioldgica frente a la quimica sélo
sucede a bajas concentraciones de H,S. Por ejemplo a concentraciones de H,S en el liquido
de 10 g/m’, la tasa de oxidacién bioldgica es 25 veces mayor que la oxidacién quimica.

Cuando la concentracién de H,S es de 100 g/m’ esta diferencia es de sélo 7 veces.

Para el caso especifico del tratamiento de corrientes de aire contaminadas con H,S y
CS; en una planta de rayén, Berzaczy y col. (1988) estudiaron la remocién en un
biorreactor de lecho escurrido empacado con soporte pléstico. Los microorganismos
utilizados fueron un consorcio de Thiobacilli que se inmovilizaron en el soporte. El
producto final es 4cido sulflirico, mismo que es precipitado como sulfato de calcio tras la

adicion de cal. Los aspectos limitantes de este proceso son la baja solubilidad del CS, y la

necesidad de contar con una poblacidn bacteriana activa.
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Gonzalez (1992) y Morales y col. (1992) también han estudiado la eliminacién
biologica simultanea del H,S y el CS, de emisiones de plantas de rayén y celofan. Estos
autores utilizaron un consorcio de bacterias Thiobacilli en un biorreactor de lecho
escurrido, donde los microorganismos se encuentran soportados en un empaque
estructurado laminar de plastico A nivel de planta piloto reportan remociones de H,S y
CS, que son 4 y 3 veces mayores, respectivamente, a las reportadas por Berzaczy y col.
(1988). Asimismo reportan que a las condiciones de méaxima actividad microbiana para la
remocidn encontradas (T=30°C, pH entre 6 y 8, un concentracion de oxigeno disuelto de 3
mg/L), las maximas cargas de H,S y CS, removidas son de 2.8 g/m’min y 3.8 g/m*min,

respectivamente.

Si bien los trabajos revisados reportan algunos datos cinéticos de consumo de O,,
H,S y CS,, no existe ninguna propuesta de expresion cinética que pueda ser utilizada con
fines de modelamiento. Asimismo, se observan considerables discrepancias entre los
diversos autores sobre posibles efectos inhibitorios de los diferentes sustratos e incluso de
productos. Tampoco se mencionan en los trabajos los criterios, modelos o informacién
alguna que conduzca a clarificar los métodos utilizados para escalar los procesos. Por ello,
es de considerarse que los disefios de los reactores de planta piloto e incluso de nivel
industrial se llevaron a cabo por procedimientos empiricos basados en informacién
obtenida principalmente en laboratorio. En la literatura revisada no se encontrdé reporte

alguno sobre el modelado de este tipo de sistemas.
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CAPITULO 3

Objetivos

En el capitulo anterior se procurd describir los fenémenos mas importantes que se
reconocen como presentes en un BLE. La hidrodinamica especifica de los BLE es en gran
medida desconocida, aunque existe informacién de otros sistemas que puede ayudar a
comprenderla. Por otra parte, no existen correlaciones confiables para determinar los
parametros gobernantes de los procesos de transferencia de masa presentes en un BLE y

por ello es recomendable su determinacion experimental en condiciones reales.

Hasta el momento, no es posible desagregar varios de los fendmenos que
acompafian al proceso de remocion bioldgica del sustrato en la biopelicula. Para poder
obtener la constante cinética “intrinseca’ de la biorreaccion es necesario estimar, con alta

incertidumbre, varios parametros.

Las limitaciones actuales en el modelado de los BLE proceden de la falta de
conocimiento de los fendmenos que el modelo pretende representar. Adicionalmente, la
incertidumbre sobre cual es el paso controlante del proceso de remocion, limita la utilidad
de los modelos. Los modelos desarrollados, atn siendo “sencillos”, adolecen de la falta de

conocimiento de varios de los parametros que intervienen en ellos.

Maés importante aun es la carencia de una visioén integral de las relaciones entre los
fendmenos que se suceden en un BLE, la informacién que es posible obtener acerca de

ellos en experimentos y los modelos que tratan de representar dichos fenémenos.

En vista de lo anterior, los objetivos de la presente investigacion son: Para un BLE que
remueve un sustrato mediante una biorreaccion de primer orden o de orden cero sin

limitacién por oxigeno,
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1. Analizar los principales procesos locales que intervienen en la remocion de un sustrato

en un BLE, para identificar sin ambiguedades el paso controlante de ésta.

2. Desarrollar una metodologia para el analisis de datos experimentales, con la finalidad
de obtener los valores de los parametros que gobiernan el proceso de remocién de un

sustrato en un BLE.

3. Derivar, resolver y validar un modelo de BLE con dos parametros obtenidos de
experimentos, que sea capaz de describir el comportamiento de aquél y apoye su

escalamiento y dimensionamiento.

En esta investigacion, el proceso de remocidn de primer orden sin limitacion por
oxigeno se ilustrara con datos propios de la remocion de CS; y se reporta en el cuerpo
principal de la tesis. Por otra parte, en tanto en esta investigacidn no se realizo
experimentacidn sobre un proceso de remocion de orden cero, el analisis y los resultados

relativos a este caso se reportan en el Apéndice 3.

Se pretende que el logro de los tres objetivos anteriores proporcione una vision
integral de los fendmenos mas importantes presentes en un BLE, asi como de su operacién

y comportamiento.



CAPITULO 4

Métodos experimentales

'El biorreactor de lecho escurrido (Figura 4-1) que se utilizé para la obtencion de los datos
de la remocion de CS; reportédos en el presente trabajo ha sido probado por un periodo de mas
de cinco afios. E1 BLE consiste de un tubo de acrilico de 0.29 m de didmetro interno y 2.5 m de
longitud, empacado con 0.08 m’ (1.13 m de longitud empacada) con un empaque estructurado.
El empaque esta hecho de PVC y se denomina comercialmente como Plasdek 12060
(Munters Corporation, Fort Myers, FL EUA). El empaque consiste de ldminas con
corrugaciones triangulares de 0.028 m de ancho; dos laminas adyacentes se encuentran
unidas como imagenes espejo 'mna de la otra; las corrugaciones hacen un angulo de 60° con
respecto al plano horizontal (Figura 4-2). El area especifica del empaque es de 223 m’/m’ y
su fraccién de huecos es de 0.95. Sobre la superficie del empaque se encuentra soportada una
biopelicula formada por un consorcio de microorganismos Thiobacilii, que es la responsable de la

remocion del CS,.

El BLE se opera a contracorriente. Una corriente de aire con cantidades prescritas
de CS; se alimenta por la parte baja de la columna y una corriente de agua con nutrientes
por la parte superior de la misma. El fondo de la columna opera como un tanque de
retencion de liquido y desde ahi éste se recircula a la parte superior. El pH del liquido de
recirculacion se controla a través de adiciones de NaOH, la cantidad de nutrientes mediante
la adicidn periddica de medio de cultivo fresco y el contenido de sulfatos se mantiene
dentro de ciertos limites purgando regularmente determinadas cantidades del liquido del
tanque de retencion. E1 BLE tiene puertos de muestreo para el gas y el liquido localizados
enel 0,25, 50, 75 y 100 % de la longitud empacada (medida desde la parte superior) y otro

a la salida del tanque de retencion.
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Figura 4-1. Biorreactor de lecho escurrido utilizado para la remocion de CS,. (1)
empaque con biopelicula soportada; (2) tanque de retencion del liquido; (3) cAmara de

mezclado de CS; y aire; (4) puertos de muestreo.

Todos los experimentos se realizaron a 78 kPa, a temperatura ambiente (alrededor
de 298 K) y bajo condiciones optimas de pH y flujo volumétrico de liquido determinados
en estudios previos (Trinidad, 1996). El volumen de retencién de liquido fue medido por el método
de drenado, permitiendo al liquido presente en el lecho drenar por un periodo de 15 mun después de

suspender la recirculacion del liquido.

El BLE se inoculd con un licor proveniente de un BLE localizado en las
instalaciones de CyDSA en la ciudad de Monterrey, NL, que remueve H,S y CS; y con
lodos de una planta de tratamiento de agua localizada en la UAM-Iztapalapa. El
crecimiento inicial de los microorganismos sobre el empaque se realizé6 empleando flujos

bajos de liquido y gas, a un pH de 7.0 y a temperatura ambiente. El medio de cultivo de
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sales minerales empleado tiene la composicidn sefialada en las Tablas 4-1 y 4-2 (Sublette y
Sylvester, 1987).
Tabla 4-1. Composicion del medio Tabla 4-2. Solucioén de elementos traza.

de sales minerales.

. Componente g/L

Componente Cantidad/L

AlCl;.6H,0 0.51
NazHP02 1.2 g

KI 0.14
KH,PO, 1.8¢g

LiCl 0.14
MgS0,4.7H,0 04g

H;BO; 3.06
NH,4CI 05¢g

ch12 0.28
CaCl, 0.03 g

CuC12.2H20 0.33
MnSQO4 0.02¢g

NiCl,.6H,0 0.51
FeCls 0.02g

CoCl,. 6H,0 0.51
NaHCO; 10g o2 Oth
Soln. de metales 15.0 ml SnCl,. 2H,0 0.14
pesados BaCl,. 2H,0 0.16

Solucion de metales pesados Na;MoO, H,0O 0.16

EDTA 15¢g CuSe0,.5H,0 0.14
ZnS04.7H,0 0.1g NaVOy, 0.024
Soln. de 6.0 ml
elementos traza

Cuando se realizaron los experimentos en que se basa esta investigacion, el BLE
tenia ya mas de 5 afios de operacidn continua y su comportamiento era completamente
estable. Los experimentos se iniciaban alimentando flujos determinados de aire, CS; y
liquido al biorreactor. Durante un periodo minimo de 24 h se media a intervalos de 4 h la
concentracion de CS; en el gas y en el liquido hasta que no mostraban variacién
significativa en el tiempo. Entonces, se tomaban las muestras de gas y liquido para analizar
su contenido de CS;. Una vez concluido el analisis, se variaban de nuevo los condiciones y

se repetia el procedimiento descrito.



37

|  COLUMN Axis l
]-: )

t

' g oc.- oo

Figura 4-2. (a) Esquema de las liminas corrugadas del empaque. (b) Estructura del

einpaque

La concentracién de CS; en el gas se determind por cromatografia de gases
empleando un detector de fotoionizacién de flama, empleando una columna de 1 m de
longitud con empaque super Q. La concentracion de CS; en el liquido se determiné por
espectrofotometria (Karchmer, 1972; Schedel y Truper, 1980), al igual que la concentracién

de sulfatos en el liquido recirculante (Thomas y Cotton, 1954).

Otros detalles de la construccion del BLE, los procedimientos de su operacidn, las

sustancias empleadas y los métodos analiticos pueden consultarse en Trinidad (1996) y

Revah y col., (1995).



CAPITULO 5

Analisis de los procesos locales y modelado de un

biorreactor de lecho escurrido

Los propositos del presente capitulo son desarrollar la teoria necesaria para analizar los
procesos locales de transferencia de masa gas-liquido, transferencia de masa liquido-
biopelicula y de difusién-biorreaccién que suceden en un BLE. Este analisis sera la base
para elaborar un criterio cuya aplicaciéon permitird definir sin ambiguedades el paso
controlante del proceso de remocidn. Este criterio también serd fundamental para analizar
los datos experimentales que se obtienen en un BLE para determinar el valor de los
parametros que gobiernan los procesos arriba citados. Adicionalmente, se elaborara y
resolvera un modelo matematico de un BLE que permita conocer tedricamente los efectos
que sobre su tamafio tienen el paso controlante de la remocién, el proceso de absorcion del

sustrato y las direcciones de los flujos del gas y del liquido.

5.1 La aproximacion cuasi-estacionaria

Considérese un elemento diferencial de volumen del liquido 4V, (Figura 5-1) que se
mueve con referencia a su propia velocidad. Esto es, para un observador que se mueve con
una velocidad u, , el elemento diferencial dV; apareceria fijo y N,;, =0. Un balance de

masa instantaneo del sustrato en este elemento seria entonces:

dC
kL(CLi -C )dAGL,i - ks(CL - Cs)dALs,i = ('d_;)dVL (5-1)

de donde
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dC
ks(CL - Cs)dALs,i = kL(CLi -C, )dAGL,i - (d—tL)dVL (5-2)

Por otra parte, si se hace un balance de masa instantaneo del sustrato en el elemento

diferencial de biopelicula dV,

dC
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Figura 5-1. (a) Esquema del biorreactor de lecho escurrido para operacion

cocorriente. (b) Elemento diferencial de volumen del biorreactor y componentes de los

balances de masa

Esta ecuacidn indica que el sustrato transferido en la interfase liquido-biopelicula es

usado en los procesos de acumulacién y en el de biorreaccion dentro de la biopelicula.

Sustituyendo la Ec. (5-2) en la (5-3):
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dc,

dcC
T)dVL = RpdVy + (—&fi)dVB (5-4)

ki (Cpri—Cp)dAgy, —(

Al principio del procesd de absorcion, presumiblemente C; = 0. En esta situacion,
es claro que es necesario que exista una proceso de acumulacion del sustrato en el liquido
para que pueda ocurrir el proceso de transferencia de masa hacia la interfase liquido
biopelicula. La acumulacion del sustrato en el liquido es un fendmeno rapido (Astarita,
1967), de modo que se llega a una situacion en la cual su valor es cero. Por otra parte,
también en un inicio, presumiblemente en la biopelicula Cz =0 y, por lo tanto, R, =0, ya
que es necesaria una determiinada concentracién del sustrato para que ocurra la
biorreaccion. Una vez que la acumulacion de sustrato es suficiente para que ocurra la
biorreaccion, aquélla tendera a disminuir y llegara a un valor igual a cero. Entonces, las
concentraciones del sustrato en el liquido, en la interfase liquido-biopelicula y dentro de la
biopelicula alcanzaran valores constantes tales que la rapidez de los proceso de absorcidn,
de transferencia de masa liquido-biopelicula y de difusion-biorreaccién se igualaran y

entonces,
kp (CLi -C; )dAGL,i = ks(CL -G )dALs,i = RpdVy (5-5)

Evidentemente, la Ec. (5-5) no es rigurosa y no toma en cuenta el proceso de
saturacion de sustrato que puede ocurrir en el liquido. Conforme la absorcidon continda,
C,, C, y Cy cambian con el tiempo, y la invalidan. Para manejar este tipo de situaciones
puede acudirse al uso de la aproximacion cuasi-estacionaria (Astarita, 1967). Esta consiste
en suponer que el valor de las concentraciones puede calcularse mediante la Ec. (5-5),
aunque esto solo sea aplicable rigurosamente cuando los procesos se encuentran en estado
estacionario. Mas adelante, cuando se aborde el modelo del BLE se discutira la validez de

esta aproximacion,



5.2 Analisis de los procesos locales en un BLE para una biorreaccion de primer

orden: uso de la aproximacion cuasi-estacionaria

Se postula que el proceso local de remocién del sustrato en un BLE esta compuesto de las

siguientes etapas o pasos (ver Figura 5-1):

A1)  transferencia de masa desde el seno del gas hasta la interfase gas-liquido.

(i) disolucidn del sustrato er: el liquido.

(iii) transferencia de masa devde la interfase gas-liquido al seno del liquido.

(iv) transferencia de masa desde el seno del liquido a la interfase liquido-biopelicula.

(v) difusion y biorreaccion simultineas dentro de la biopelicula.

El andlisis que sigue usa os conceptos desarrollados por Astarita (1967). Si se supone
que la concentracion del sustreto es cero en algun plano dentro de la biopelicula, la fuerza
motriz total del proceso de remocién serd (C; —0). Si los procesos de transferencia de
masa que suceden en la interfase gas-liquido se agregan, su fuerza motriz sera
[(C;/m)—C, ], donde m es el coeficiente de particién gas-liquido del sustrato. La fuerza
motriz para la transferencia liquido-biopelicula del sustrato es (C;, —C,). Los procesos
simultaneos de difusidn y biorreaccion dentro de la biopelicula pueden agregarse mediante
el uso de un factor de efectividad 7 y su fuerza motriz es (C, —0). Si ademas se agregan
los procesos de transferencia de masa liquido-biopelicula (1v), con los procesos de difusion-
biorreaccion dentro de la biopelicula (v), la fuerza motriz de estos procesos agregados es
(C; —0). De aqui en adelante, los procesos agregados (iv) y (v) se denominaran

fenémenos en la biopelicula.

En el siguiente desarrollo, se supone que la aproximacién cuasi-estacionaria es
valida. Con referencia a la Figura 5-1, el flux de absorciéon del sustrato puede expresarse

como:

Naps = Ny = kG(CG ‘CGi) =Np= kL(CLi ‘CL) (5-6)
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Si se supone que el equilibrio prevalece en la interfase gas-liquido, entonces:
Coi =mCy, (5-7)

Sustituyendo la Ec. (5-7) en la (5-6), eliminando las concentraciones interfaciales y

rearreglando‘

C
Nabs =kL77L(_7ng__CL) (5'8)

donde

v VK
V+k, /mkg Uk, +1/mkg

ne (5-9)

es un factor de efectividad gas-liquido. Este parametro tiene el significado de la fraccidn de
la resistencia total a la transferencia de masa en las fases gas y liquido que corresponde al

liquido.

Considerando que el sustrato transferido desde el seno del liquido hasta la interfase
liquido-biopelicula se consume por una biorreaccion de primer orden dentro de la

biopelicula

Ny, :kS(CL—CS)=MCJ =kC, (5-10)

ap

En esta ecuacién, kj es la constante cinética volumétrica de la biorreaccion, 7 es el factor

de efectividad de la biopelicula y ap =dA4;,; /dVp es el rea interfacial liquido-biopelicula

* La derivacién de la Ec. (5-8) puede consultarse en el Apéndice 1.
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por unidad de volumen de biopelicula. Para una geometria rectangular, ap representa el
grosor, generalmente desconocido, de la biopelicula activa, mismo que en este trabajo se

considerara constante. En la Ec. (5-10) se ha introducido el simbolo & para agrupar estos

tres ultimos parametros. Entonces, si se elimina C, de la Ec. (5-10),

Nsx,i :knscL (5'11)
donde

_ 1 1 Wk
l+kgn/kag 1+kjk, Vk+1/k,

n, (5-12)

es un factor de efectividad que agrega los procesos de transferencia de masa liquido-
biopelicula y de difusion-biorreaccion dentro de la biopelicula. Este parametro tiene el
significado de la fraccidn de la resistencia total a la transferencia de masa liquido-
biopelicula y a la difusién-biorreaccion dentro de la biopelicula que corresponde a estos

ultimos procesos.

Si se considera que la tasa de absorcion del sustrato es igual a la que se transfiere a la
biopelicula, el balance de masa del sustrato en el liquido por unidad de volumen de /iquido

€s:

d Ag,i

Nops ———= kLnLaL(&_ CLj =kna,C, = Nsx,i
dVL m

dALs i
—_— (5-12a)
dv,

En esta ecuacion, a; =dAg, ;/dV, y a,=dA;,;/dV, representan las areas interfaciales

gas-liquido y liquido-biopelicula por unidad de volumen de liquido, respectivamente. De la

Ec. (5-12a) es posible obtener

:. La derivacion de la Ec. (5-11) puede consultarse en el Apéndice 1.
La derivacion de la Ec. (5-13) puede consultarse en el Apéndice 1.
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C 1(C
C, = no(—G)=—(—G~) (5-13)
m P\ m
donde
1 1 Vkn,a,
Mo =— = - [ (5-14)
P 1+(kn,a;/k,n,a;) Vkna,+Vk,n a,

es un factor de efectividad global para todos los procesos locales que ocurren en el
elemento diferencial del BLE. El factor de efectividad global 7, tiene el significado de la
fraccion de la resistencia total del proceso de remocién del sustrato que corresponde a los
fenomenos en la biopelicula. Noétese la relacién entre 7, y P, ya que mas adelante el
parametro P sera utilizado en el modelo del BLE. Sustituyendo las Ecs. (5-13) y (5-14) en
la Ec. (5-8) y rearreglando se llega a:

N

abs

kL’?L(CG/m)

1
1+(kL'7LaL/k77sas)

=1l-n,= (5-15)

El lado izquierdo de la Ec. (5-15) es la razdn entre la tasa local de absorcion del
sustrato [fuerza motriz =(C;/m)—C, ] y la tasa de absorciéon maxima posible [fuerza
motriz méaxima =(C;/m)—-0]. En el lado derecho, k,7,a,representa la constante

especifica de la rapidez del proceso de absorcién en la interfase gas-liquido y k7.a, es la

constante especifica de la rapidez de los fendémenos en la biopelicula.
Régimen de control por transferencia de masa gas-liquido

La Ec. (5-15) presenta dos asintotas, siendo la primera:

k
_LM_)O = _LE___)I; 7, =0 (5-16)
knsa, kyn, Cg/m
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En estas condiciones, la rapidez de los fendmenos en la biopelicula es mucho mas
grande que la de los que ocurren en la interfase gas-liquido. En consecuencia, la rapidez del
proceso de remocion del sustrato sera controlada por la rapidez de la transferencia de masa
de éste en la interfase gas-liquido. Ello también significa que practicamente la totalidad de

la fuerza motriz sera utilizada en el proceso de absorcidn y que por ello
C, =0 (5-17)

Entonces, cuando el paso controlante del proceso de remocion es la transferencia de

masa gas-liquido, el flux de absorcion del sustrato estara dado por
Ny =k, 11, Cg/m (5-18)

Este comportamiento asintotico se denominard el régimen de transferencia de masa
gas-liquido. En este caso, la tasa de remocién observable del sustrato por unidad de

volumen de biorreactor sera:

(—r)obs = Nuysay =k n,a,Cq/m (5-19)

Debe notarse que (-r),,, es la cantidad que normalmente se calcula a partir de los

obs
datos experimentales que se obtienen en un BLE tipico. Por otra parte, la Ec. (5-17)
proporciona un criterio experimental sencillo para determinar si la remocién de un sustrato
que se estudia en un BLE experimental estd controlada por transferencia de masa gas-
liquido. De este modo, puede conocerse con precision el significado de los datos

experimentales que se obtienen.
Régimen de control por los fenémenos en la biopelicula

La segunda asintota de la Ec. (5-15) ocurre cuando
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LIL//CTRN P SN (5-20)

knsa: kLnL CG/m

En estas condiciones, la rapidez de la transferencia de masa gas-liquido es mucho
mayor que la de los fendmenos en la biopelicula. Entonces, el proceso de remocién del
sustrato es controlado por la rapidez de los fendmenos en la biopelicula, y la totalidad de la
fuerza motriz se utiliza para transferir el sustrato del seno del liquido a la interfase liquido-
biopelicula y para el proceso de difusién-biorreaccion. En consecuencia, la concentracion
del sustrato en el liquido tendrad un valor cercano al de su equilibrio con el sustrato en la

fase gaseosa
C, ~Cy/m (5-21)

Por consiguiente, cuando el paso controlante de la remocién lo constituye la rapidez

de los fenomenos en la biopelicula, el flux de absorcién del sustrato es:

Nabs zkns(as/aL)(CG /m) (5'22)

Este comportamiento asintdtico se denominara el régimen de control por fendmenos
en la biopelicula. En este régimen, la tasa de remocién observable por unidad de volumen

de BLE se expresa por:

(_r)obs = Nabs ay = k’?:(av as/aL)(CG/m) = knsaseL CG/m (5'23)

En esta ecuacion se ha usado la relacidn a, =¢,q,, donde &, es el volumen de retencién

de liquido. En este caso, (—r)., €s proporcional al 4rea especifica de la biopelicula por

obs

unidad de volumen de biorreactor a,¢; .
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Es importante notar también que para una biorreaccion de primer orden, la tasa de

remocién observable (-r),. es proporcional a la concentracion del sustrato en la fase

obs
gaseosa, tal como acontece en el régimen de transferencia de masa gas-liquido [Ec. (5-19)].
Entonces, un comportamiento lineal de (-r)_,, con respecto a la concentracion del sustrato
en la fase gaseosa en un estudio experimental con un BLE no necesariamente significa que
la observacion experimental esta ocurriendo en el régimen de control por los fendmenos en
ta biopelicula. La Ec. (5-21) proporciona un criterio experimental para determinar si el BLE

se encuentra operando en este régimen de control.

Por otra parte, st se conoce el volumen de retencion de liquido es posible calcular la

tasa de remocidn por unidad de volumen de liquido sin el conocimiento del area interfacial:
(=7 )gus/ €1 = Nassas (5-24)

Debe notarse ademas que la Ec. (5-23) indica que sé6lo bajo la suposicion de a; =a;
la tasa de remocion observable (-r)  seria independiente del volumen de retencion del

liquido &, y entonces,
(=7)gps = Navsty = kn,a, Cg/m (5-25)
Régimen de control mixto

Si la rapidez de la transferencia de masa gas-liquido y la de los fendmenos en la biopelicula
son del mismo orden de magnitud, ninguna de ellas controla el proceso de remocién. Se
tiene entonces el régimen de control mixto. Este abarca la transicién entre los dos
regimenes asintéticos previamente discutidos y esta descrito por la Ec. (5-15). En el
régimen mixto, la fuerza motriz total no se consume por uno sélo de los dos procesos de
transferencia de masa gas-liquido o de fenémenos en la biopelicula, sino que se distribuye
en determinadas proporciones entre cada uno de elios. El valor de la concentracién del

sustrato en el liquido en el régimen de control mixto estad dado entonces por
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0<C, <Cg/m (5-26)

Cuando un BLE experimental opera en el régimen de control mixto, para obtener
datos cinéticos significativos es necesario separar las fracciones de la resistencia global
observada del proceso de remocidn que corresponden a la transferencia de masa gas-liquido
y a los fenomenos en la biopelicula. Esto se mostrara en la Seccién 6.1.
Desafortunadamente, la mayor parte de los datos experimentales publicados sobre la
remocion de diversos sustratos en BLEs han sido obtenidos sin una identificacién previa
del régimen controlante. Por ello, no es posible atribuir a estos datos un significado cinético

cierto.

Debe mencionarse que si bien el analisis que antecede fue realizade para una
biorreaccién de primer orden, cuando un BLE opera en cualquiera de los regimenes
asintoticos, el valor correspondiente de la concentracion del sustrato en el liquido dados por
las Ecs. (5-17) y (5-21) son independientes de cualquier cinética particular de la

biorreaccion.

La agregacion del proceso de transferencia de masa liquido-biopelicula con el de
difusion-biorreaccidon dentro de ella merece comentarse. Todos los autores resefiados en la
Seccion 2.4, excepto Lobo y col., (1996), consideran que la resistencia a la transferencia de
masa liquido-biopelicula es insignificante. Sin embargo, Petersen (1965) ha demostrado
que la resistencia a la transferencia de masa fluido-solido es significativa cuando dentro del
catalizador sélido existen fuertes limitaciones difusionales, esto es, cuando el factor de
efectividad de la reaccion es pequefio (modulo de Thiele grande). Dado que con los datos
tipicos que se obtienen en un BLE no es posible conocer el grado de estas limitaciones
difusionales, la agregacidn de los procesos arriba citados considera dos posibilidades: (i) si
la resistencia a la transferencia de masa liquido-biopelicula es significativa, aunque no se
pueda cuantificar especificamente, se la toma en cuenta en la magnitud de k7.a_; (ii) si esta
resistencia no es significativa, simplemente 7, =1, kna, =kgna /ag, y el grupo de

parametros se refiere unicamente al proceso de difusion-biorreaccién dentro de la
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biopelicula. En este tltimo caso, a,/az =¢5/e, tiene el significado de volumen de

biopelicula por unidad de volumen de liquido y es un parametro adimensional que nunca

aparece explicito en las constantes cinéticas que reportan los diversos autores.

5.3 Un modelo para un biorreactor de lecho escurrido

Como se sefialdé en el Capitulo 2, los fendmenos fisicos que ocurren en un BLE son
diversos y dificiles de evaluar. Ello afiade mas dificultades a los ya complejos fenémenos
bioquimicos que ocurren en la biopelicula. La dificultad para realizar una caracterizacién
de los fenémenos fisicos en un BLE es grande y por ello lo mas comtn es que no se haga.
Por consiguiente, es de esperar ;e que los datos experimentales representen la agregacién de
varias variables. Esta realidad debe mantenerse en mente en el desarrollo de cualquier

modelo que trate de representai’ el comportamiento de un BLE.

Un modelo aceptable debe considerar los fendmenos mas importantes que ocurren
en la realidad que pretende representar y debe hacer explicitas las suposiciones en que se
basa, de modo que los alcances de sus predicciones sean claros. El desarrollo de modelos
no debe hacerse necesariamente en la direccién de una mayor complejidad o de un ndmero
mayor de parametros. Las mejoras pueden hacerse hacia la simplificacién y la reduccion

del niimero de parametros o constantes ajustables (Aris, 1994).

El modelo que se desarrollara aqui busca caracterizar el comportamiento de un BLE
mediante parametros que se obtienen a partir de experimentos, esto es, no contiene
constantes ajustables. El modelo supone estado estacionario, es unidimensional y
heterogéneo, con ecuaciones que describen el comportamiento del sustrato en las fases gas,
liquido y biopelicula. La justificaciéon de un modelo unidimensional descansa en que
generalmente un BLE es isotérmico y en la suposicion de una distribucion radial uniforme
de liquido, esto es, no existen gradientes radiales de concentracidén que darian lugar a tasas

de biorreaccidn radialmente distintas.



La ecuacion de la fase gaseosa

Con referencia a la Figura 5-1, el balance de masa sobre el sustrato en dV/ es

(NGZ.Z —“NGZ

z+Az)dSG - NGx.[ dAGL,i =0 (5'27)

Noétese que ahora el marco de referencia se encuentra fijo en el espacio y que z=0 se

localiza en la parte superior del BLE, esto es, a la entrada del liquido. Entonces, dividiendo

por dV; =dSs;Az:

NGz

_NGZ
Az

Z+Az

z

- NGx,i dg = 0 (5—28)

En esta ecuacién a; = dAg; ; /dV;; es el area interfacial gas-liquido por unidad de volumen
de gas. La relacion entre el volumen de gas y el volumen del reactor es dV; /dV, = ¢, por

lo que a, =a;€;. En estas relaciones, £ es el volumen de retencion de gasy a, es el
area interfacial gas-liquido por unidad de volumen de reactor, que es el area especifica
comunmente usada en determinaciones de coeficientes de transferencia de masa
volumétricos. Los parametros a, &; y @, varian con la magnitud y direccion /locales de

los flujos de gas y de liquido, y también con la cantidad de biomasa localmente presente.
Una limitacion del presente modelo sera considerar estos parametros como constantes en

todo el BLE.

Los fluxes de la especie de interés en las direcciones z y transversal a ésta son:

- Fu.C, (5-29)

Ngei =ke(Co = Cs) (5-30)
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En todo el desarrollo que sigue, cuando aparezcan los signos +y F debera
entenderse que el signo superior se refiere a la operacién a contracorriente y el signo
inferior cuando es cocorriente. En la Ec.(5-29) se esta considerado un transporte convectivo
promedio y dispersion axial; u, es la velocidad intersticial promedio del gas a través del
area seccional disponible al flujo del gas y C es la concentracién promedio de la especie
de interés en el seno del gas. Dado que: (a) &, se considera constante; (b) la concentracién
del sustrato en el gas generalmente es pequeiia; y (c) la cantidad de oxigeno transferida al
liquido desde el gas (aire) también es pequefia, es razonable suponer que u  es constante.
Sustituyendo las Ecs. (5-29) y (5-30) en la (5-28) y tomando el limite cuando Az—0 y

rearreglando:

o~ —kgag(Cs—Cgy)=0 (5-31)

En los BLE generalmente la velocidad del gas es alta y tiene buen mezclado radial,
por lo que es razonable considerar que el gas fluye en flujo pistén. Entonces, la Ec.(5-31) se

reduce a:

dcC,
Fug de - kGaG(CG - CG,i) =0 (5-32)

La ecuacion de la fase liquida

En un BLE, la fase liquida contiene microorganismos en suspension que contribuyen a la
biodegradacion del sustrato. Sin embargo, la concentracion de los microorganismos en
suspension es generalmente pequefia y por ello la cantidad de sustrato biodegradada en la
fase liquida no es significativa (Diks and Ottengraf, 1991a). Cuando la biodegradacion en
la fase liquida es sustancial, se puede contabilizar atribuyéndosela a la biopelicula. Esto
implicaria sobreestimar un tanto la actividad de la biopelicula, pero mantiene el modelo
mas sencillo sin que éste pierda sus atributos esenciales. Por otro lado, el sustrato y el

oxigeno disueltos en el liquido también pueden sufrir una reaccién homogénea, aunque en
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muchos BLE donde el pH es practicamente neutro la oxidacién homogénea del sustrato no
se lleva a cabo. Por consiguiente, en el presente desarrollo se supondrd que en la fase
liquida no existe remocién de sustrato. Con la suposicién anterior, el balance de masa del

sustrato en la fase liquida es (ver Figura 5-1):

(NLZIZ - NLz z+Az)dSL + NLx,i dAGLJ - Nsx,i dAL:J =0 (5’33)
Dividiendo por dV,=dS, z:
Ny |, =Ny Z+Az
= A b +NLx,iaL _Nsx,i as =0 (5'34)
yA

En esta ecuacion, a; =ddg;, ,;/dV, y a,=dA;,;[/dV, representan las dreas interfaciales
gas-liquido y liquido-biopelicula por unidad de volumen de liquido, respectivamente. La
relacién entre el volumen de liquido y el volumen del reactor es dV, /dV, = ¢, , por lo que
a, =a,&,;. Los parametros a,,a, y ¢, también varian localmente con los flujos de gas y

liquido, y con la distribucion de biomasa local en el BLE, aunque aqui se supondran como

constantes. Los fluxes en las direcciones z y la perpendicular a ella son, respectivamente

dC

N,,=-E,—%t+u,C, (5-35)
dz

Nici= kL(CLi - CL) (5-36)

Nsx,i = ks(CL - Cs) (5'37)

La Ec.(5-35) considera un transporte convectivo promedio y dispersion axial; u; es la
velocidad intersticial promedio del liquido a través del area seccional disponible al flujo del

liquido y C; es la concentraciéon promedio del sustrato en el liquido. Dado que: (a) & se



considera constante; (b) las cantidades transferidas desde el gas son pequefias; y (c) si se supone
que no se existe evaporacion del liquido, puede suponerse que u; es constante. Substituyendo

entonces las Ecs. (5-35)a (5-37) en (5-34) , tomando lim z 0y rearreglando se llega a:

d*C dC
dz; ~u, dZL +ka,(Cp—Cp)-ka,(C,-C,)=0 (5-38)

)

La dispersion axial en la fase liquida en los reactores de lecho escurrido puede llegar a
ser considerable a conversiones mayores a 95 % (Satterfield, 1975) o cuando Z/ d, <76 (Goto
y col., 1976). Por otra parte, Gcto y Smith (1975) han demostrado que en un reactor de lecho
escurrido un error del 10 % en k,a, tiene un efecto mucho mayor que la inclusién de la
dispersién axial en el modelo. §i se considera lo anterior y la incertidumbre que existe en la
determinacién de los parametros en un BLE, es razonable aceptar como modelo de flujo del

liquido el flujo pistén. Si se adonta esta suposicion, la Ec.(5-38) se simplifica a:

diL +ka,(Cpy—Cp)=ka,(C,~C)=0 (5-39)

La ecuacion de la biopelicula

La ecuacién del balance de masa del sustrato en la biopelicula puede escribirse en términos de

una tasa de biorreaccidn volumétrica de la siguiente manera:

N

5X,i

dA, —nRy,dVy =0 (5-40)

donde es el factor de efectividad de la biorreaccién y Ry, es la tasa volumétrica de
biorreaccion en la biopelicula evaluada a las condiciones de la interfase liquido-biopelicula. Sin
embargo, la estimacidon o medicién de los pardmetros necesarios para calcular el factor de
efectividad esta sujeta a una alta incertidumbre (Heckmat y Vortmeyer, 1994). Por ejemplo, la

difusividad efectiva del compuesto de interés es ciertamente distinta de la que tendria en agua.
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El espesor activo de la biopelicula se calcula con base en la estequiometria de una reaccién
quimica que es distinta de la reaccion bioldgica real. De hecho, en muchos trabajos publicados
estos parametros erroneamente se ajustan a datos experimentales que se obtienen en otro nivel
de descripcidn, esto es, el comportamiento del proceso de difusion-biorreaccion se infiere de

datos tomados en la fase gaseosa.

Por otra parte, de Beer y col.,, (1994) han encontrado que existe una velocidad
considerable del liquido dentro de la biopelicula, de modo que suponer un sélo mecanismo
de transporte de masa dentro de la biopelicula tipo ley de Fick al parecer es dudoso. Es
posible hacer un niimero de suposiciones sobre los procesos que ocurren en la biopelicula,
pero los datos disponibles al momento no permiten siquiera diferenciar fenémenos que se
modelan de manera simplificada. Ademas, en vista de las incertidumbres introducidas por
la falta de caracterizacidn fisica de los BLE, el modelado detallado del proceso de difusion-
biorreaccién en la pelicula no se puede validar y, como se discutird mas adelante, dicho

modelado no es siquiera necesario.

Entonces, tomando en cuenta las limitaciones discutidas arriba, la ecuacién (5-40)

puede reescribirse como:

Ny, = (5-41)

Considerando una biorreaccion de primer orden sin limitacion por oxigeno, la ecuacion de la

biopelicula toma la forma

k(€ -C)= TS e, (5-42)

ap

donde los términos tienen el mismo significado que en la Ec. (5-10).
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Las ecuaciones del modelo para flujo piston en las fases fluidas

Si se sustituye la ecuacion de la biopelicula (5-42) en la ecuacién del liquido (5-39), se
eliminan las concentraciones interfaciales de las Ecs. (5-32) y (5-39) mediante el uso de las
Ecs. (5-9), (5-12) y (5-14), y se rearregla, se llega al siguiente conjunto de ecuaciones que

constituyen el modelo del BLE:

dC C
Ug d < =i_kL77LaG(_G_CL) (5-43)
z m
dcC C kn.a,
U, —= :kLULaL(‘“G“)—kLﬂLaL 14 —os C, (5-44)
dZ m kLnLaL

La derivacion detallada de las Ecs. (5-43) y (5-44) se presenta en el Apéndice 1. Las

condiciones a las que estan sujetas las Ecs. (5-43) y (5-44) son las siguientes:

operacion contracorriente: Colz=2)=Cg (5-45)
operacion cocorriente: Co(z=0)=Cg (5-46)
recirculacion de liquido: C(z=0)=C,(z=2) (5-47)

Adimensionamiento de las ecuaciones del modelo

Es conveniente adimensionar el modelo en términos de unidades de transferencia de

masa del liquido. La altura de una unidad de transferencia se define por:

uL,sup
k.n.ay

h= (5-48)

donde la velocidad superficial del liquido u Lsup = €4y - St ademds se usa a, = ¢sa,,
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h= E Uy

I (5-49)
kiniecgac

Entonces, multiplicando y dividiendo la ecuacién del gas (5-43) por u; y rearreglando

dCq _dCq _ (&4, (&_ ) ]
a@h) N i[ J c (50

donde N =z/h representa el numero de unidades de transferencia. Puede reconocerse que:

cpup U _ QS O

< = ==L (5-51)

EgUig UG sup Os/S,  Og
donde Q,; y Qg son los flujos volumétricos de liquido y gas, respectivamente, y S, es €l area
seccional del biorreactor. Los flujos volumeétricos Q; y Q. se pueden considerar constantes
debido a los supuestos de velocidades y volimenes de retencién de gas y liquido
constantes ya realizados con anterioridad. Las concentraciones adimensionales se definen

por:

g= <6

. l— mCL
CGmax ,

= (5-52)
CGmax
donde Cgpax = Cgz para operacion a contracorriente y  Cgna = Cgo  para operacion

cocorriente. La ecuacion adimensional del gas se obtiene sustituyendo las Ecs. (5-51) y (5-52) en

la (5-50):

g _ 1 9 Y, _ /- _ .
dN—i(mQG](g )==0(g-1) (5-53)

donde Q= Q,/mQ, es el factor de absorcion.
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Un procedimiento similar conduce a la ecuacion adimensional del liquido. Si se

divide la Ec. (5-44) por k,n,a,,

U 4C =§Q-[1+—-k’75“f JCL (5-54)
k,na, dz m kiona;

Sustituyendo u; =u; /&, Y a, =a, /¢, , en el primer término del lado izquierdo de la

Ec. (5-54),

/
u Up ap/€L Uy
Lo TLewTL _ TLup (5-55)

kina, kynpay/e,  kpmay

Por otra parte, debe recordarse que:

AN =d(z/hy;  P=1+—Ts8 (5-56)
k;na;

donde P es el inverso del factor de efectividad global 77, definido por la Ec. (5-14). Si se
sustituyen las Ecs. (5-55) y (5-56) en la (5-54) y se rearregla, se llega a:

4 S _pc, (5-57)
dN m ’

Si se introducen las definiciones de las concentraciones adimensionales dadas por las Ecs.

(5-52) en la Ec. (5-57), se llega a la ecuacion adimensional del liquido.

dl
APl 5.58
iN ¢ (5-38)
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Las ecuaciones (5-53) y (5-58) quedan sujetas a las condiciones adimensionales:

operacién contracorriente: g(N=Nr)=gy, =1 (5-59)
operacién cocorriente: g(N=0)=g,=1 (5-60)
recirculacion de liquido: /(N =0)=[=I(N =Ng)=1Iy, (5-61)

En estas ecuaciones, N, =Z/h es el numero total de unidades de transferencia del BLE,
siendo Z la altura total del bioireactor. En resumen, el modelo del BLE a resolver queda
representado por las Ecs. (5-53, (5-58) a (5-61), el cual contiene s6lo dos parametros que
se obtienen de datos experimentales, P de 1a Ec. (5-13) y O de las condiciones de operacion

del BLE y del coeficiente de particion.
Solucion de las ecuaciones adimensionales del modelo del BLE

Las Ecs. (5-53) y (5-58) pueden combinarse para producir una sola ecuacion

diferencial de segundo orden en términos de la concentracion del sustrato en el liquido™:

2
;Né +(P1Q)—(-li1Q(P—l)l=O (5-62)

dN

misma que esta sujeta a las condiciones:

lo =1y, (5-63)

" La solucion detallada de las ecuaciones adimensionales del modelo se presenta en el Apéndice 2.



(dl/dN)0 =g,— Pl (5-64)

Esta tltima condicion se obtiene de la Ec. (5- 61). Las raices de la ecuacion caracteristica
de la Ec. (5-62) son:

. _ 2 1/2

e Q{(P; 2) iQ(P—l)J (5:65)
P¥Q |(PF0Y "

=t _( . )iQ(P—l) (5-66)

La solucién analitica de 1a Ec.(5-62) sujeta a las condiciones (5-63) y (5-64) permite obtener los

perfiles de concentracion adimensionales del sustrato en el gas y en el liquido:

g (P+r1)exp(r1N)—rexp(P+rz)exp(er)

= 5-67
o (Per)—roy (P o72) (>-67)
/ _ exp(rlN ) ~Fexp exp(er ) (5-68)
Emax (P+r1)—rexp(P+r2)
donde
1- exp(rlNT)
exp — T 7 .\ (5-69)

C1- exp(erT)
Y &max = &n, Para operacion a contracorriente y g,.,, = g, para operacion cocorriente. La
Ec. (5-67) puede emplearse para obtener el nimero total de unidades de transferencia N;
(o la altura del BLE) mediante la seleccion de la concentracion del sustrato a la salida del

gas deseada. Como N, estd implicita en la Ec. (5-67) y ésta es no lineal, puede utilizarse

alguna rutina computacional de bisqueda de raices para obtener su valor.
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El calculo de N, puede simplificarse si se considera que, para cualquier BLE de
interés practico, P> ( y entonces la raiz », siempre sera negativa. También, cabe esperar
que cualquier BLE requiera una altura considerable de empaque y, por lo tanto, N; >1. En
consecuencia, el término exp(» N;) — 0. Esta aproximacién posibilita usar la Ec. (5-67)

para obtener una solucién explicita en términos de Ny :

NT=_l1nF~+—"—(1—X)*‘—P+r2] (5-70)

h n—n h—n

donde se ha introducido la conversién del sustrato X definida por:

+1
1—X=(ﬁ°-); 0< X<l (5-71)
Enr

La calificacion 0 < X en esta ecuacion es necesaria porque si X =0 se tendria un
problema trivial. La calificacién X <1 obedece a que dada las funciones logaritmicas en
que X aparece puede producirse un error matematico, ya que el logaritmo de cero o de un
nimero negativo no esta definido. En términos termodindmicos X <1 significa que
ninguna reaccién, quimica o bioquimica, es enteramente irreversible, sino que alcanza el

equilibrio a una determinada concentracion finita.

Conviene ahora analizar las condiciones de validez de la aproximacidon cuasi-
estacionaria. Usando las mismas simplificaciones que condujeron a la Ec. (5-70), puede
obtenerse una relacion sencilla entre las concentraciones del sustrato en el gas y en el
liquido haciendo el cociente de la Ec. (5-68) a la (5-67) y eliminando de €l los términos

exp(r,Np):

[a—y

= 5-72
P+r ( )

0q |~



)
p—t

Este resultado contrasta con el que se obtiene mediante la aproximacidn cuasi- estacionaria
y que esta indicado en la Ec.(5-13). Si esta ecuacidn se hace adimensional mediante las

definiciones dadas por la Ec. (5-52) queda como:

/ 1
(—) =—==1 (5-73)
g ap. c-¢ P

Comparando las Ecs. (5-72) y (5-73) resulta evidente que la aproximacién cuasi-
estacionaria es valida solo cuando P>>r|. Ello quiere decir que, en sentido estricto, en el
liguido ocurre un proceso de acumulacion de sustrato. Debe notarse que dado que se ha
supuesto que siempre P> Q, la raiz r, siempre sera positiva para flujo a contracorriente y
negativa para flujo cocorriente. Entonces, para flujo a contracorriente la concentracion del
sust-ato en el liquido serd un tanto menor que la predicha por la aproximacién cuasi-
estacionaria, esto es, habra una acumulacidn positiva porque la concentracion dcl gas se
incrementa en direccion del flujo de liquido. Para flujo cocorriente, la concentracion del
sustrato en el liquido serd un tanto mayor que la predicha por la aproximacién cuasi-
estacionaria y habra una acumulacion negativa porque la concentracion del gas disminuye

en direccién det flujo de liquido.

Algunos casos de interés practico involucran sustratos con baja solubilidad, esto es,

con valores grandes del coeficiente de particiéon m. Para este tipo de sistemas es posible
que Q << 1.Por otra parte, por definiciéon P =1/n,>1. Estos valores de Q y P posibilitan

que los valores de las raices expresadas en las Ecs.(5-65) y (5-66) puedan aproximarse por:

Q(P;I) (5-74)

r,=—P (5-75)
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La sustitucion de las Ecs. (5-74) y (5-75) en la Ec.(5-70) conduce a que el nimero total de

unidades de transferencia pueda aproximarse por:

Np= P )ln( ! ); 0< X<l (5-76)

Este resultado indica que, en un sistema en el que el factor de absorcion () <<1 y para una
misma conversion, la altura del BLE sera igual sin importar si la operacion es a
contracorriente o cocorriente. Es de notar que Diks y Ottengraff (1991a, 1991b) reportan
que en su modelo y en sus observaciones experimentales no observan diferencias con
respecto a la direccidon de los flujos del gas y del liquido. Ellos atribuyen este
comportamiento al efecto de la recirculacion del liquido lo cual, sostienen, tiende a
disminuir los gradientes axiales de concentracion en el liquido. Sin embargo, si el presente
modelo se resuelve con la condicién de frontera de equilibrio /(N = N;) =1, en lugar de la
que expresa la recirculacion del liquido [Ec. (5-60)] y se hacen las mismas suposiciones, se
sigue obteniendo la Ec. (5-76). Entonces, la falta de sensibilidad de la altura del BLE con
respecto al patrén de contacto contracorriente o cocorriente entre el gas y el liquido, no
puede atribuirse a la recirculacion del liquido, sino a la combinacién de ciertos valores de P

QO y X. Esto se discutira en el siguiente capitulo.
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CAPITULO 6

Resultados y discusion

Los propositos de este capitulo son presentar los datos experimentales de la remocién de
CS; en un BLE, que sirven de base para discutir una metodologia de analisis que lleva a
determinar los valores de los parametros que, segun la teoria desarrollada en el capitulo
anterior, gobiernan el proceso de remocioén. Se explican también las implicaciones del
analisis de los procesos locales que ocurren en un BLE, asi como las caracteristicas del
comportamiento de éste derivadas de un andlisis paramétrico realizado con base en el
modelo presentado en el capitulo anterior. Finalmente, se discute la validacion del modelo
propuesto con base en la comparacién de sus predicciones con datos experimentales

obtenidos en este trabajo y de otros autores.

6.1 Analisis de datos experimentales

Los experimentos que se realicen con el fin de probar las cualidades de un modelo deben
estar dirigidos a determinar los valores de los parametros que caracterizan los procesos que
el modelo pretende representar. En consecuencia, el objeto de esta seccidn es determinar
los parametros gobernantes de los procesos de transferencia de masa gas-liquido y de
fendmenos en la biopelicula. Como un resultado de ello se podra identificar, con base en
evidencia experimental, el paso controlante del proceso de remocidn del sustrato. Para
ilustrar el procedimiento que lleva a estos propositos se usaran datos de la remocion de CS,

a contracorriente obtenidos en el BLE descrito en el Capitulo 4.

Los datos experimentales obtenidos en el BLE que se utilizaran para obtener la
constante cinética observada del proceso de remocion de CS, se muestran en la Tabla 6-1.

En ella también se incluyen los valores calculados de la conversion del sustrato X y del
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parametro P. Los datos de la Tabla 6-2 serviran para validar el modelo del BLE. El valor
del coeficiente de particién del CS; en agua con sales en concentracidn similar a la usada en

el liquido de recirculacion es in=0.7 y proviene de Elliot (1989).

El andlisis que sigue se apoya en un modelo pseudo-homogéneo del BLE
experimental basado en el gas, con flujo pistén y una tasa de remocidn observada del
sustrato de primer orden. Como la operacidn es a contracorriente, z=0 se localiza en la
parte superior del biorreactor y el gas entra en z=Z. El balance de masa del sustrato en el

gas es:

dC
UG de = (=), = kobs Co (6-1)
Co(z=2)=Cq; (6-2)

Tabla 6-1. Datos experimentales de la remocion de CS, usados para obtener la constante

cinética observada de la remocion ¢4,y para validar el modelo del BLE.

Foz/V, =72 g/m’h; Cgy = 0480 g/m? Fgz/V, =108 g/m’h; Cgz = 0480 g/m’

Qs =12 m*/h; O, =06 m*/h Q; =18 m*/h; O, =0.6 m*/h
EVA P= 27, P=
fraccion| C, Ce X fracciéon| Cg, C, Cs X
altura | g/’ g/m’ altura | g/my’ g/m’
total mCy total mC,

0.0 0.023 | d,nc” >>1 0.952 0.0 0071 | d,nc” | >>1 0.853

0.25 0.049 | d,nc" >>1 0.898 0.25 0.108 | 0.045 34 0.776

0.50 0.089 | d,nc” >>1 0.815 0.50 0.216 | 0.048 6.4 0.548

0.75 0.132 | 0.065 29 0.725 0.75 0.321 | 0.073 6.3 0.331

1.00 0.480 0.055 12.5 0 1.00 0.480 0.103 6.7 0
tanque tanque
de . d, nc’ de d, nc?
retencion retencion

@ detectable, no cuantificable
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Tabla 6-2. Datos experimentales usados para validar el modelo

Fg, [V, =288 g/m’h; C;p =192 g/m’
O; =12 m*/h; Q, =06 m’/h

2/Z, P=

fraccién Ce C, Ce X
altura m> m
to tal g/ g/ mCL

0.0 0992 | 0.086 16.4 0.483
0.25 1.20 0.142 12.1 0.375
0.50 1.34 0.150 12.8 0.300
0.75 1.44 0.169 12.2 0.250

1.00 1.92 0.216 12.7 0
tanque
de 0.117
retencion

En la Ec. (6-1) el término(—r)., es la tasa de remocidén del sustrato experimentalmente
observada en el gas. La velocidad intersticial del gas, u;, esta relacionada con la

denominada carga del sustrato a la entrada, F;,/V, , mediante la relacién

Foz/V,)Z
ug _ ez V)2 (6-3)
€6 Coz

Sustituyendo la Ec. (6-3) en (6-1), rearreglando e integrando se obtiene:

X = _CC—G:]_expl:_M(l__z_j} (6-4)

/
GZ GZ/ Vr 4

donde X es la conversion del sustrato. El término &5k, €n esta ecuacidon puede obtenerse

mediante un analisis integral (Levenspiel, 1968) de los datos de concentracion del sustrato
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en el gas a la entrada y a la salida del biorreactor, evaluando la conversion a la salida del

gas. Entonces, de la Ec. (6-4):

CGZ

—1In(1- X|.—0) = €kons W;
GZ/Vr

X<l (6-5)

En la Figura 6-1 se muestran los datos de la Tabla 6-1 graficados como lo sugiere la
Ec. (6-5). Puede decirse que el proceso global de remocidn es de primer orden, tal como se
supuso en la Ec. (6-1). La pendiente de la linea es &£gkopsCoz =218 g/m’h, y como
Cz=0.48 g/m’, puede facilmente obtenerse

¢ kg =454 07 = 01265 (6-6)

obs

Debe destacarse que la resistencia total al proceso de remocion se refleja en el
término £5kg, €N €l cual se encuentran agregadas las resistencias a la transferencia de
masa gas-liquido y a los fendmenos en la biopelicula. Si no es posible asegurar que el BLE
cumple con el criterio para que el paso controlante sean los fendmenos en la biopelicula
[Ec; (5-21)] o con el criterio para que el paso controlante sea la transferencia de masa gas-
liquido [Ec.(5-17)], la resistencia global al proceso de remocién debe ser desacoplada. Ello
puede realizarse mediante la aplicacion de la aproximacion cuasi-estacionaria al proceso de

remocion:
EckonsCodV, = kLnL(CG Im-C; )dAGLJ = kS(CL -C; )dALSy,- =kCidA,,; (6-7)
de donde, a semejanza de lo realizado en la seccion 5.2, puede obtenerse

1 1 1
=L - (6-8)
kas mgGkobs kLnLaL ksas
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35 ‘{ T T 7 T T
= - gk, =454 07 :
T a5k -
£ 2 -
1.5 - -
1 ' —
- pend =218= ¢,k , C;; -
0.5 - -
O‘ 1 .
0 0.005 0.01 0.01

3
Vr/FGZ (m rh/g)

Figura 6-1. Determinacion de ¢;k,,, a partir de los datos de la Tabla 6-1.

El volumen de retencion de liquido, ¢;, puede ser estimado o determinado

experimentalmente. Si no es posible estimar adecuadamente k.a,, puede agregarse con el

proceso de difusion-biorreaccidn dentro de la biopelicula:

1 1
L LV (6-9)
kas ksas kﬂsas mgGkobs kL nag
De las Ecs. (5-13) y (5-14) se obtiene:
C C,
CL - G/m - G/m (6-10)

1+(k’7sas/kL’7LaL) P

Los dos grupos de parametros desconocidos kna, y k;n;a, pueden obtenerse
combinando las Ecs. (6-9) y (6-10). Ahora es evidente que la medicion experimental de la
concentracion del sustrato en el gas y en el liquido es necesaria para desacoplar la

resistencia global al proceso de remocidn y para determinar el régimen de operacién del
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BLE experimental. A continuacién se determinan estos parametros y el paso controlante

para el BLE que remueve CS,.

El volumen de retencion de liquido medido experimentalmente en el BLE resulté ser

g, =0.03+0003 para Q; =0.6m’/h. Este pardmetro también se estimé como el del
empaque sin biopelicula, suponiendo aquél como una superficie plana con una inclinacién
-de 60° sobre la cual el liquido desciende en flujo laminar a Re =60. El espesor de la
pelicula liquida descendente se estimé de relaciones validas para flujo laminar sobre

superficies inclinadas (Skelland, 1975) y ello permitid calcular el volumen de liquido sobre
la superficie. El resultado de esta estimacion es ¢, =0.03, valor que concuerda muy bien

con el determinado experimentalmente.

La obtencion de P del primer conjunto de datos de la Tabla 6-1 es dificil, ya que la
concentracion de CS, en el liquido es muy baja; sin embargo, de la mayoria de las
mediciones puede inferirse que P>>1. Del segundo conjunto de datos puede obtenerse un
valor aproximado de P ~ 65. Esto significa que 1/P =7, = 0.15, lo cual distribuye el 15 %
de la resistencia global del proceso de remocién a los fendémenos en la biopelicula y 85 % a

la transferencia de masa gas-liquido.

Como los valores de egkys, €, m y P se conocen, los dos grupos de parametros

pueden calcularse mediante el uso de las Ecs. (6-9) y (6-10):
kin,a; =348s™" (6-11)

kn.a, =191s™ (6-12)

De la informacion obtenida se concluye que bajo las condiciones en que se realizaron

estos experimentos, ¢l BLE esta controlado principalmente por transferencia de masa gas-

liquido. Ademas, debido a la baja solubilidad del CS,, puede pensarse razonablemente que
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la resistencia a la transferencia de masa en el gas es insignificante (7, -> 1) y que la
resistencia principal al proceso de remocion se localiza en la fase liquida. Nétese que, no
obstante que el proceso de remocién del CS, estd principalmente controlado por

transferencia de masa gas-liquido, mediante el presente analisis fue posible también

determinar la constante cinética de los fenémenos en la biopelicula.

: Lo discutido hasta aqui pone en el centro la relacion entre la informacion
experimental que se obtiene en un BLE tipico y lo que puede inferirse de ella. Conviene
recordar que en el presente trabajo se obtuvieron mediciones experimentales de la
concentracion del sustrato en ¢l gas y en el liquido, a diferencia de lo reportado en la
literatura, donde las medicione: sélo se realizan en la fase gaseosa. En lo que sigue, se
tratard de mostrar los alcances y limitaciones del presente enfoque en comparacion con los
de uso corriente en la literatura Si se sustituyen las definiciones de £ y 7, dadas por las

Ecs. (5-10) y (5-12) en la Ec. (6-12),

-1

1 1 )

kna, = + =19.1s (6-13)
':an(as/aB) ksas}

La ecuacidén anterior evidencia que con el presente método de analisis no es posible
obtener la constante cinética de la biorreaccién en la biopelicula k. Para lograrlo, habria
que suponer que la resistencia a la transferencia de masa liquido-biopelicula es
insignificante (1/k,a, =0), determinar la relacién a,/a, y obtener un valor del factor de

efectividad 7 de la biopelicula. Para una biorreaccion de primer orden, €ste tltimo obedece

las siguientes relaciones:

12 :
31 (ke _
”'¢(tanh¢+¢}’ ’ (Deaéj (19
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donde ¢ es el modulo de Thiele. Este parametro incluye la difusividad efectiva del sustrato

en la biopelicula D, y el area externa por unidad de volumen de la biopelicula ag,
parametros que son desconocidos y cuya estimacion es altamente incierta, como se discutié

en el capitulo anterior.

Heckmat y Vortmeyer (1994) acuden a diversas suposiciones para estimar el moédulo
de Thiele para, a su vez, estimar el factor de efectividad; no reconocen la presencia del
término a,/ap ; y consideran insignificante la transferencia de masa liquido-biopelicula.
Una vez asi obtenida su constante ‘“cinética”, tratan de reproducir las mediciones de
concentracion de sustrato en la fase gaseosa, mediante el ajuste del valor del coeficiente de
transferencia de masa en su modelo. En otras palabras, con base en mediciones en la fase
gaseosa, suposiciones, estimaciones y ajuste de parametros, se pretende describir tres
procesos de transferencia de masa (gas, liquido, liquido-biopelicula) y el de difusion
biorreaccion, asi como inferir el paso controlante del proceso de remocion. Este
procedimiento, si bien es interesante, también es altamente especulativo, sujeto de gran
incertidumbre y posiblemente adolezca de falta de reproducibilidad. Algo semejante
realizan Diks y Ottengraff (1991a, 1991b), aunque ellos lo hacen para una reaccién que
suponen de orden cero. Por su parte, Sotoudeh y Windsperger (1994) estiman el coeficiente
de transferencia de masa gas-liquido de una correlacion inapropiada para la situacion fisica
en su BLE v, para reproducir sus datos experimentales de la fase gaseosa, deben ajustar el
area de transferencia liquido-biopelicula a valores entre 5 y 8 veces mas grandes que la del
empaque sobre el cual la biopelicula estd soportada; este ajuste, evidentemente, esta fuera
de toda realidad fisica. Un error grave al que pueden llevar estas metodologias es a
identificar como cierto un paso controlante que no lo es y a enmascarar la verdadera
naturaleza del proceso de remocion; como se discutira méas adelante, el paso controlante es

determinante en el calculo del tamario del biorreactor.

En contraste con lo realizado por estos autores, el método de analisis presentado aqui
se basa en teoria bien establecida, reconoce la necesidad de contar con mediciones
experimentales en las fases gas y liquida, y no acude a ninguna estimacién o ajuste de

parametros para determinar el paso controlante del proceso de remocion; éste se determina
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de mediciones experimentales. También se reconocen las Iimitaciones de la informacion
que es posible inferir de la evidencia experimental. El costo de estas virtudes se paga en
informacion distribuida, esto es, k;7;a; representa la agregacion de los dos procesos de
transferencia de masa gas-liquido y k7.a, tiene agregados los procesos de transferencia de
masa liquido-biopelicula y de difusion biorreaccion en la biopelicula. Sin embargo, en la
vision del autor de la presente investigacion, esto es lo mejor que se puede hacer con la

evidencia experimental que es posible obtener en un BLE experimental tipico.

6.2 Analisis de los procesos locales

En la Figura 6-2 se resumen los resultados del analisis de los procesos locales en un BLE.
La Ec.(5-18) representa el régimen del BLE controlado por transferencia de masa gas-
liquido, la Ec. (5-22) al controlado por fenémenos en la biopelicula y la Ec. (5-15) la
transicién entre los dos regimenes anteriores. Es claro que el flux de absorcién del sustrato
es maximo en el régimen controlado por transferencia de masa gas-liquido y que disminuye
coniorme el sistema evoluciona hacia el régimen controlado por fendmenos en la
biopelicula. También es evidente que el factor de efectividad global 7, =1 en el régimen
de control por fendomenos en la biopelicula y disminuye conforme se transita hacia el

control por transferencia de masa gas- liquido.

Comunmente se acepta que el tamafio minimo de un biorreactor para realizar una
determinada remocién se obtiene cuando el proceso esta controlado por la tasa de
biodegradacion que, en el presente caso, equivaldria a decir por los fendmenos en la
biopelicula. Sin embargo, con frecuencia se pasan por alto dos puntos importantes.
Primero, que en un BLE la absorcion del sustrato precede a su biodegradacion en la
biopelicula y, por tanto, la maxima tasa de biodegradacion que es posible alcanzar se
encuentra limitada por la maxima tasa de absorcién del sustrato (o del oxigeno) en la
interfase gas-liquido. Segundo, que existen sistemas en los que, en la practica, no es posible
alcanzar las altas tasas de absorcidn requeridas por un proceso controlado por la tasa de

biodegradacion o, en presente caso, por los fenémenos en la biopelicula; este hecho se
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explica por la baja concentracion del sustrato en el gas y porque su solubilidad en el liquido

también es pequeria.
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Figura 6-2. Regimenes de control en un BLE con una biorreaccién de primer orden.

Si la concentracién del sustrato en el gas y su solubilidad son pequefias, la fuerza
motriz para el proceso de absorcion también lo es. La tasa de absorcién puede aumentarse
mediante el incremento del area de contacto gas-liquido, la cual depende de la magnitud de
los flujos, propiedades y patrén de contacto del gas y del liquido, del tipo y tamafio del
empaque empleado para soportar la biopelicula y de las caracteristicas de ésta.
Normalmente, la variable mas facil de manejar para aumentar el 4rea de transferencia de
masa gas-liquido es el tipo y tamafio del empaque. No obstante, la seleccion de éste no
puede basarse exclusivamente en la mayor area especifica posible, ya que también deben
satisfacerse requerimientos de baja caida de presion y alta fraccion de huecos para evitar el

posible taponamiento del BLE por el crecimiento de biomasa.

Para el proceso de remocion de CS,que se reporta aqui, la tasa de absorcién es
alrededor de un orden de magnitud més pequefia que la tasa de los fendmenos en la

biopelicula, ambas calculadas bajo la maxima fuerza motriz
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Ello implica que para cambiar el paso controlante en este BLE de transferencia de masa
gas-liquido a fenomenos en la biopelicula se requeriria un incremento de alrededor de un
orden de magnitud en la fuerza motriz y/o en el area de contacto gas-liquido. Sin embargo,
la fuerza motriz no puede incrementarse porque la concentracidn del sustrato en la fase
gaseosa esta limitada por la que contiene la corriente de proceso a tratar, la operacion
economica del BLE requiere de temperatura ambiente y, entonces, la baja solubilidad del
CS, no puede aumentarse reduciendo la temperatura. Por otra parte, al area de contacto
gas-liquido no puede aumentarse en un orden de magnitud, ya que no existe un empaque
que tenga, en relacion con el usado en el presente estudio, una area especifica 10 veces mas

grande (2230 m*/m’).

6.3 Comportamiento de un BLE de acuerdo al modelo

En la Figura 6-3 se muestran perfiles adimensionales de concentracion del sustrato en las
fases gas y liquido, asi como de conversion predichos por el modelo presentado en el
capitulo anterior. En todas las graficas la conversion del sustrato es X=0.95 y el valor del
factor de absorcidon es 0=0.071, que fue el tipico empleado en los experimentos de
remocion de CS; que aqui se reportan. Los perfiles de concentracién del gas fueron
calculados de la Ec. (5-67), los del liquido de la (5-68) y el nimero de unidades de

transferencia de la Ec. (5-70).
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Control por fenémenos en la biopelicula

La Figura 6-3 (al) y (a2) presenta los perfiles de concentracion del sustrato en el gas, en el
liquido y la conversién correspondiente para un caso tipico en que el proceso global de
remocion estd controlado principalmente por los fendmenos en la biopelicula (P=1.2,
.170=0.833), esto es, por el proceso agregado de la transferencia de masa liquido-biopelicula
y de difusion-biorreaccidn deatro de ella. Los perfiles de concentracion del sustrato en el
gas y en el liquido siguen trayectorias muy cercanas entre si a lo largo de casi todo el BLE.
Ello indica que ambas fases se encuentran cerca del equilibrio y tiende a confirmar el
resultado de la aproximacion cuasi-estacionaria expresado en la Ec. (5-21). Si el gas y el
liquido estuvieran en equilibri (control total de los fendmenos en la biopelicula) ambos

perfiles caerian sobre la misma linea.

Para la misma conversion X=0.95, la operacidén a contracorriente [Figura 6-3(al)],
requiere casi el doble de unidades de transferencia respecto a la operacién cocorriente
[Figura 6-3(a2)]. En operacién a contracorriente, el liquido que se alimenta en la parte
superior del BLE proviene del fondo de éste con una concentraciéon de sustrato
relativamente alta y se pone en contacto con un gas ya pobre en sustrato. Esto provoca una
fuerza motriz grande para la desorcion del sustrato presente en el liquido al tratar de
alcanzar el equilibrio con su concentracién en el gas; la desorcién del sustrato también
causa que haya una caida en la conversion, como puede apreciarse en la Figura 6-3(al). En
contraste, la operacion cocorriente pone en contacto un liquido pobre en sustrato con un gas
relativamente rico en él, originandose una fuerza motriz grande para la absorcion en la
parte superior del BLE. Entonces, la operacion a contracorriente debe evitarse en un BLE

que opera en el régimen de control por fenémenos en la biopelicula.

Control mixto

La Figura 6-3 (b1) y (b2) muestra perfiles de concentracién y conversidn tipicos del caso en

que las resistencias al proceso global de remocion estan distribuidas en la misma
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proporcion entre los fendmenos que ocurren en interfase gas-liquido y los que ocurren en la
biopelicula (P=2; 17,=0.5). Ahora los perfiles de concentracién del gas y el liquido muestran
una separacién considerable a lo largo de la longitud del BLE. Ello implica que el sustrato
en el gas y en el liquido esta relativamente alejado del equilibrio, que existe una mayor
fuerza motriz para la absorcion del sustrato y, por consiguiente, hay una disminucién

dréstica en el numero de unidades de transferencia para los dos tipos de operacion.

El efecto de desorcion del sustrato a la entrada del liquido en operaciéon a
contracorriente [Figura 3-6(b1)] y de absorcion en operacidn a cocorriente [Figura 6-3(b2)]
continua siendo pronunciado, aunque de menor magnitud que en el caso de control por
fendmenos en la biopelicula. La diferencia entre nimero de unidades de transferencia
requeridos por cada tipo de operacion se reduce considerablemente, aunque el de la

operacion cocorriente continua siendo menor.

Control por transferencia de masa gas-liquido

La Figura 6-3 (cl) y (c2) muestra los perfiles de concentracién y conversion tipicos de vn
BLE donde el proceso de remocion es controlado por transferencia de masa en la interfase
gas-liquido (P=10, 7,=0.1). Destaca ahora la gran separacion existente entre los perfiles de
concentracion, lo cual indica que el sustrato en el gas y en el liquido esta muy alejado del
equilibrio. Por consiguiente, la fuerza motriz para la absorcion del sustrato es grande. La
baja concentracion de éste en el liquido se debe a la alta eficiencia de los procesos de
transferencia liquido-biopelicula y de remocion en la biopelicula, lo cual apoya el resultado

de la aproximacion cuasi-estacionaria expresado en la Ec.(5-17).

Es importante notar que en este régimen el nimero de unidades de transferencia es
practicamente idéntico para las operaciones a contracorriente y cocorriente, y es menor que
para los otros regimenes de control. Ademas, los efectos de desorcién en operacién
contracorriente y de absorcion en operacién cocorriente debidos a la recirculacidn del
liquido en la parte superior del BLE son pequefios cuando se comparan con los de los otros

regimenes.
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Efecto del factor de absorcién 0

En la Figura 6-4 se presenta el efecto del factor de absorcion Q= Q;/mQ; sobre el
numero de unidades de transferencia para los tres regimenes de control del proceso global
de remocidn, para niveles altos y medios de conversion. Este parametro es altamente
significativo porque su magnitud indica la tendencia del sustrato a entrar a la fase liquida.
También, para un BLE de determinada area seccional, Q¢ y (; determinan el régimen de
flujo escurrido, que a su vez influye en el mojado de la biopelicula, los coeficientes de
transferencia de masa y el volumen de retencion det liquido. El coeficiente de particién m
afecta la fuerza motriz total del proceso de remocién. Puede observarse que para los tres
regimenes de control, con la excepcion que se discutird mas adelante, el numero de
unidades de transferencia se reduce conforme Q aumenta. Evidentemente, para flujos de
gas y liquido dados, entre mayor es la solubilidad (m mas pequefio), O aumenta y el tamafio

del BLE disminuye.

Cuando el control estd en los fendmenos en la biopelicula (P=1.2) el numero de
unidades de transferencia es grande. Es mayor para la operacion a contracorriente que para
la cocorriente y la diferencia se incrementa conforme el valor de Q aumenta. Ello plantea
que un BLE operado en este régimen de control sera el menos eficiente para la remocion
del sustrato y requerird de una altura considerable de empaque. De esto puede concluirse
que, en lo posible, en la practica industrial deben evitarse la operacidn en este régimen de
control y la operacion a contracorriente. En soporte a esta conclusion, puede decirse que los
reactores gas-liquido que operan en el régimen de reaccion lenta con control cinético
presentan un comportamiento semejante (Astarita, 1967) y por ello solo se utilizan para
estudiar la cinética de las reacciones; en cambio, los reactores gas-liquido industriales en

régimen de reaccion lenta se operan bajo control de transferencia de masa.
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Figura 6-4. Efecto del factor de absorcion Q sobre el nimero de unidades de transferencia

necesarios en un BLE para obtener una determinada conversion del sustrato.

El numero de unidades de transferencia se reduce considerablemente conforme se
transita hacia el régimen de control por transferencia de masa gas-liquido, esto es,
conforme aumentan P y Q. Cuando el control es mixto (P=2), el nimero de unidades de
transferencia es considerablemente menor que cuando controlan los fendmenos en la
biopelicula. En control mixto, la operacion contracorriente necesita un nimero un tanto
mayor de unidades de transferencia que la operacion cocorriente, excepto a valores de Q

muy bajos.

En el régimen de control de transferencia de masa gas-liquido la tasa de absorcién del
sustrato es la maxima posible y ésta establece el limite superior de la tasa de
biodegradacion. Como puede apreciarse en la Figura 6-4, cuando P=10 se obtiene el menor
numero de unidades de transferencia posible y, ademas, este nimero es igual si se opera a
contracorriente o a cocorriente. Sin embargo, 1a operacidn cocorriente debe preferirse sobre

la contracorriente porque permite una distribucidn mas uniforme del liquido dentro del
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lecho empacado y un mayor flujo de gas, ademas de que se evita la posible aparicién del
fenémeno de inundacion. Si en este régimen de control el nimero de unidades de
transferencia se calcula mediante la Ec.(5-76), la linea para P=10 es la misma que la que

aparece en la Figura 6-4(a), que fue calculada a partir de la Ec.(5-70).

La Figura 6-4(a) muestra que para la operacion a contracorriente, a altas conversiones
del sustrato y para los regimenes de control de fendmenos en la biopelicula y mixto, existe
un valor de Q por arriba del cual Nr comienza a crecer, revirtiendo su tendencia. No solo
esto, sino que existe un valor critico de Q para el cual Ny — . Esto puede explicarse por
la presencia dentro del BLE de condiciones tales que la desorcion del sustrato es tan grande
que deja al liquido con muy poco sustrato que transferir a la biopelicula y, en consecuencia,

el tamafio del BLE crece grandemente.

Cuando la conversion es media [Figura 6-4(b)], para cada régimen de control el
numero de unidades de transferencia es el mismo, independientemente de si el BLE se
opera a contracorriente o cocorriente. Asimismo, el nimero de unidades de transferencia
calculado de la Ec. (5-70) es practicamente el mismo que el calculado por la Ec. (5-76). Ello
contrasta con lo que el modelo predice para altos niveles de conversion [Figura 6-4(a)]. Este
diferente comportamiento es importante para interpretar datos experimentales. Diks y
Ottengraf (1991a, 1991b) no encontraron diferencia en el comportamiento de su BLE con
respecto a los dos tipos de operacion y atribuyen este comportamiento al efecto de la
recirculacion del liquido, aunque generalmente el nivel de conversion no rebaso el 50 %.
En los experimentos de Heckmat y Vortmeyer (1994), aunque realizados sélo a cocorriente,
tampoco rebasaron el 50 % de conversién. Entonces, la observacién de Diks y Ottengraf

(1991a, 1991b) debe tomarse con precaucion y no generalizarse.

Una cuestion importante conciemne a los valores de Q que tienen significado practico.
En la Figura 6-4(a) se muestran los limites de Q en que se opera el BLE para la remocién
de CS; que se reporta aqui y que fueron determinados de manera empirica para asegurar un
buen mojado de la biopelicula y reduccidén de costos de bombeo del liquido recirculante. En

la definicion de Q, el flujo volumétrico de gas O por lo general estd dado por la corriente
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de proceso que contiene al sustrato a remover. El coeficiente de particién m es una
propiedad de equilibrio del sistema gas-liquido y tiene un valor fijo una vez establecidas las
condiciones de operacion y la composicién del liquido. Entonces, en términos generales
puede afirmarse que para un sistema determinado, el rango de variacidén de Q quedara

determinado por el del flujo volumétrico de liquido Q, .

El establecimiento del flujo de liquido para una determinada aplicacion es un tanto
complejo. La disminucién del flujo de liquido por debajo de cierto valor reduce el espesor
de la pelicula liquida que esta encima de la biopelicula y el volumen de retencién de
liquido, pero también puede conducir a un mojado insuficiente de la biopelicula, a reducir
la magnitud de los coeficiente: de transferencia de masa y a favorecer la canalizacién del
liquido y los efectos de pared. Pero ademads, para un flujo de gas dado, una reduccion en el
flujo de liquido también reduce la fuerza motriz para la absorcién y aumenta la de la
biorreaccion. Por otra parte, un aumento en el flujo de liquido favorece un mejor mojado de
la biopelicula, pero también su desprendimiento, e incrementa el espesor de la pelicula
liquida, los coeficientes de transferencia de masa, el volumen de retencion de liquido, la
caida de presion y los costos de bombeo del liquido de recirculacién. Pero ademas, un alto
flujo de liquido aumenta la fuerza motriz de la absorcién y disminuye la de la biorreaccién.
Entonces, la determinacién del flujo de liquido para un disefio “6ptimo” es el resultado neto
de diversas interacciones, varias de las cuales actuan en oposicién a otras, para producir el
efecto deseado: la maxima tasa de remocion compatible con la conversiéon deseada del
sustrato, la estabilidad a largo plazo del sistema y bajo costo. A la fecha, esta evaluacién
tiene que hacerse de manera experimental (Diks and Ottengraf, 1991c) y, pudiera afiadirse,

con buen juicio basado en teoria.

Resumiendo la anterior discusién, puede concluirse que para una biorreaccion de
primer orden, el tamafio del BLE depende fuertemente del paso controlante del proceso de
remocion expresado por P, la magnitud del factor de absorcion, el nivel deseado de

conversidn del sustrato y el patron de contacto entre las fases gas y liquido.
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6.4 Validacion del modelo del biorreactor de lecho escurrido

En la Figura 6-5 se presentan los perfiles de concentracién y conversion experimentales.
Los datos en esta figura provienen de la Tabla 6-1 [Figuras 6-5 (a) y (b)] y de la Tabla 6-2
[Figura 6-5 (c)]. Las lineas representan las predicciones del modelo calculadas con las Ecs.
(5-67) y (5-68). Si se considera la complejidad del sistema, puede decirse que el modelo
reproduce efectivamente los datos de la concentracién en el gas y en el liguido. Las
concentraciones del sustrato en el gas y en el liquido se encuentran bastante separadas,
indicando que el paso controlante en el BLE es la transferencia de masa gas-liquido. Los
valores del parametro P indican que este control esta entre 85 y 95 %. Puede decirse
entonces que, para las tasas de absorcién de CS; que pueden alcanzarse en el sistema, la
biopelicula es muy eficiente para su biodegradacion. Debe sefialarse que sélo los datos de
la Tabla 6-1 [Figuras 6-5 (a) y (b)] se emplearon en la determinacién de la constante
cinética observada ky&;, por lo que la prediccidn de los datos en la Figura 6-5(c) es

totalmente tedrica, independiente de los datos experimentales de la Tabla 6-2.

Para el BLE a contracorriente que se utilizd para la remocién de CS,, de la Tabla 6-3
puede sefialarse que: (i) en todos los casos, Ny >1yr es negativa, lo cual indica que las
simplificaciones que condujeron a la Ec. (5-70) fueron razonables; (i1) en todos los casos
P>>ry, y, por consiguiente, la aproximacién cuasi-estacionaria es valida, tal como se
discutio en relacién con las Ecs. (5-72) y (5-73); y (iii) en todos los casos, los valores de las
raices r, y r, fueron calculados de las Ecs. (5-65) y (5-66), aunque se obtienen
practicamente los mismos valores si se calculan mediante las Ecs. (5-74) y (5-75). Ademas,
puede apreciarse que el numero de unidades de transferencia para operaciéon a
contracorriente Ny o, tiene los mismos valores que Ny oo » qUe e calcularon a través de

realizar simulaciones usando los mismos parametros pero suponiendo operacién

cocorriente. Esto apoya el resultado expresado por la Ec. (5-76).
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Figura 6-5. Perfiles axiales de concentracion y conversion de CS,. Las lineas representan las
predicciones del modelo del BL E operado a contracorriente. Las condiciones experimentales

y los parametros del modelo se )resentan en la Tabla 6-3.

Tabla 6-3. Condiciones experimentales y parametros del modelo

para la Figure 6-5.

?%?ra Fgz [V, =72 g/m’h; C;p =048 g/m?
2) Qs =12 m*/h; O, =0.6 m*/h
P Q Nrcontra 71 contra Y2 contra Nt coco
20>>1 0.0714 48.8 0.0678 | -19.99 48.8
gi?(g? Fgz[V, =108 g/m’h; Cgz =048 g/m’
Q; =18 m*/h; O, =06 m’/h
P Q NT contra 71 contra ¥2 contra Nrcoco
6.5 0.0474 47.7 0.0403 -6.49 47.6
1;1§1(1r§ F5z/V, =288 g/m’h; C4y =192 g/m?
-J{(C
Qs =12 m*/h; Q;, =06 m’/h
P Q N T contra 71 contra Y2 contra N T coco
12.5 0.0714 10.0 0.0657 | -12.49 10.0
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Como evidencia adicional para validar el presente modelo, se us6 para reproducir los
datos de la fase gaseosa y los perfiles axiales de concentracion del sustrato en el gas y el
liquido presentados por Heckmat y Vortmeyer (1994), quienes estudiaron la remocion
controlada por biorreaccién de primer orden de bencenos polialquilados. Para obtener los
parametros que usa el presente modelo, se estimé un valor de P=1.25 a partir de la Ec. (5-73) y
los perfiles de concentracién reportados en la Figura 12 del articulo de estos autores. Se calcul6
un valor de 0=0.105 a partir de las velocidades superficiales del gas y del liquido, asi como
del valor del coeficiente de particion reportados por estos autores. Una conversidén de
X=0.415 fue tomada de la misma Figura 12. Las predicciones del presente modelo y los
resultados de Heckmat y Vortmeyer (1994) se presentan para comparacion en la Figura 6-
6. Puede decirse que las predicciones del presente modelo reproducen en forma casi
idéntica los resultados de estos autores. Ello indica que el presente modelo también puede

describir procesos controlados por difusidn-biorreaccién en la pelicula.

04 E Datos de Heckmat and Vortmeyer ]

i (1994) |

— Modelo de Heckmat and Vortmeyer
02 - (1994)
— — Este modelo
0 . J ; ! | |
0 0.2 0.4 0.6 0.8
z/Z

Figura 6-6. Comparacion entre las predicciones del modelo de Heckmat y Vortmeyer (1994)
y del presente modelo, para una remocion controlada por difusion-biorreaccion en la

biopelicula.
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6.5 Perspectivas de desarrollo futuro

En las bioreacciones de orden cero es posible que existan limitaciones por disponibilidad
oxigeno El enfoque propuesto en esta investigacion puede ser de utilidad en el analisis de
BLE donde ocurran bioreacciones de orden cero con esta limitacion. Una cuestién
interesante a estudiar es si estos sistemas pueden ser tratados como de primer orden con
respecto al oxigeno, ya que éste seria el reactivo limitante. Si esto es posible, la

metodologia de analisis expuesta en la presente investigacién puede ser de gran utilidad.

Posiblemente en un futuro los BLE experimentales estaran mejor caracterizados que
los actuales. Un mejor conocimiento de la hidrodinamica del gas y, especialmente, del
liquido ayudaran a comprender y cuantificar variables tan importantes como el volumen de
retencion del liquido y la eficiencia del mojado de la biopelicula. Ello podria llevar,
ademas, a que futuros modelos puedan contabilizar por separado la transferencia de masa
gas-biopelicula. Asimismo, deberd buscarse un mejor conocimiento sobre la distribucién
del liquido dentro del BLE para probar a fondo la hipdtesis de flujo pistdn en la fase
liquida.

Existen al menos dos retos. Uno de ellos es la descripcion de un BLE para la
remocién simultinea de varios sustratos. El instrumental tedrico para el tratamiento del
problema tiene un buen grado de desarrollo. Sin embargo, el conocimiento de la cinética de
utilizacién secuencial de sustratos por los microorganismos requiere de una mayor
prbfundizacio’n. El otro es el comportamiento dinamico de los BLE. Aunque de una
dindmica mas lenta que la remocidn, en diversos sistemas el crecimiento de la biopelicula
puede presentar problemas serios de operacién. Por ello, se debe prestar mas atencién al

desarrollo de modelos que permitan predecir el crecimiento de la biomasa en un BLE.
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CONCLUSIONES

Se demostrd que la aproximacion cuasi-estacionaria es una herramienta util para el analisis
de los procesos locales que ocurren en un biorreactor de lecho escurrido donde se lleva a
cabo la remocion de un sustrato mediante una biorreaccién de primer orden sin limitacion
por oxigeno. Mediante la agregaciéon de los procesos de transferencia de masa en la
interfase gas-liquido y la de los de transferencia de masa liquido-biopelicula con los de
difusion biorreaccion, se mostro la existencia de dos posibles regimenes asintoticos de
operacion de un BLE que definen el paso controlante del proceso de remocion del sustrato.
Asimismo, se desarrolld un criterio experimental simple para la identificaciéon del paso
controlante: cuando la concentracidn del sustrato en el liquido es cercana a cero, el paso
controlante es la transferencia de masa gas-liquido; cuando esta concentracion es cercana a
su valor de equilibrio con el sustrato en la fase gaseosa, el paso controlantc son los
fenomenos en la biopelicula. En los casos en que ninguno de los dos pasos controlantes
anteriores domina el proceso de remocion, la resistencia global observada al proceso de
remocioén debe ser desacoplada para establecer el grado en que las resistencias a la

transferencia de masa gas-liquido y a los fendmenos en la biopelicula participan de ella.

Se ilustré la aplicacidn del analisis que llevd a las conclusiones anteriores en la
determinacion de los parametros que rigen el proceso de remocion de CS; en un BLE
experimental con una biopelicula formada por un consorcio de microorganismos
Thiobacilli. Se demostrd que bajo las condiciones de operacion de este BLE, la remocién
del CS, esta controlada principalmente por la transferencia de masa gas-liquido. Este
analisis puede ser de gran utilidad para interpretar los datos de remocién de un sustrato que
se obtienen en un BLE y para reducir el programa experimental necesario para caracterizar

un determinado proceso de remocién.

Se desarrollé un modelo para un biorreactor de lecho escurrido y se identificaron los

dos parametros mas relevantes de su comportamiento: el factor de efectividad global de la
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remocion y el factor de absorcién. Los resultados del modelo indican que para obtener una
determinada remocion, el tamafio mas pequefio de un BLE se obtiene cuando éste opera en
el régimen de control por transferencia de masa gas-liquido, esto es, cuando la tasa de
absorcion del sustrato (o del oxigeno) es la méxima posible. Para la misma conversion del
sustrato, siempre se requerira un BLE de mayor tamarfio cuando el paso controlante son los
fenomenos en la biopelicula. Se demostré que en cualquier régimen de control, el patrén de
contacto entre las fases gas y liquido en un BLE debe ser cocorriente. Para los regimenes de
control por fendmenos en la biopelicula o mixto, una operacion a cocorriente resulta en un
BLE mas pequefio que en una a contracorriente debido a la desorcion del soluto que se
presenta en ésta ultima. Cuando la conversién del sustrato es media o baja, cuando el factor
de absorcion es muy pequefio, o cuando el régimen de control es la transferencia de masa
gas-liquido, el patrén de contacto de las fases gas y liquido es irrelevante para determinar el

tamario del biorreactor.

El modelo desarrollado reproduce efectivamente datos experimentales de
concentracion del sustrato en las fases gas y liquido para procesos de remocion controlados
por transferencia de masa gas-liquido y por fendmenos en la biopelicula. En contraste con
otros modelos, el desarrollado aqui no requiere de estimacion o ajuste de parametros, y los

que utiliza se obtienen a partir de datos experimentales.
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NOMENCLATURA

ag drea externa de biopelicula por unidad de volumen de biopelicula, m%m’

ag area interfacial gas-liquido por unidad de volumen de gas, m*/m®

ar area interfacial gas-liquido por unidad de volumen de liquido, m%/m?

ap  4rea especifica del empaque por unidad de volumen de lecho, m%/m?

a, area interfacial liquido-biopelicula por unidad de volumen de liquido, m*/m>

ay area interfacial gas-liquido por unidad de volumen de biorreactor, m*/m’

Agr,; 4reainterfacial gas-liquido, m?

A, 4reainterfacial liguido-biopelicula, m*

Cps  concentracién del sustrato en la biopelicula, g/m’

Cp it concentracion critica del sustrato en la biopelicula para que exista biorreaccién
de orden cero, g/m’

C;  concentracion del sustrato en la fase gas, g/m’

Ce.rit concentracion critica del sustrato en el gas para que exista biorreaccién de orden
cero, g/m3

Cs, max cONcentracién maxima del sustrato en el gas dentro del biorreactor, g/m’

C, concentracidn del sustrato en la fase liquida, g/m’

C. it concentracién critica del sustrato en el liquido que exista biorreaccion de orden
cero, g/m3

C|. min concentracién minima del sustrato en el liquido en la superficie de la biopelicula
para que el volumen activo de ésta se utilice totalmente, g/m’

G, concentracién del sustrato en la interfase liquido-biopelicula, g/m’

d.,  diametro equivalente de la particula de empaque, m

d, diametro hidraulico definido en la Ec. (2-14)
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d, diametro del reactor, m

diametro de la particula, m

D, difusividad efectiva del sustrato en la biopelicula, m*/s
E; coeficiente de dispersién del gas, m*/s

E,  coeficiente de dispersion del gas, m%/s

f factor de friccion

fu factor de friccién para la capa limite

f1c  factor de friccidn para flujo gas-liquido

f.,  eficiencia del mojado

fw  factor de friccidn en la pared del canal del empaque

F flujo masico de sustrato en el gas, g/s o g/h

Eé  namero de Eétvos, p; gl? /O'GL

g aceleracién de la gravedad, m%s
g concentracién adimensional del sustrato en el gas
G flux mésico superficial de gas, kg/(m”-s)

Ga® numero de Galileo modificado

h altura de una unidad de transferencia de masa, m
k =kgn/ap, m/s
kg constante cinética volumétrica de la biorreaccion, 1/s

ke coeficiente individual de transferencia de masa del gas, m/s
k;, coeficiente individual de transferencia de masa del gas, m/s

ks  constante cinética observada, 1/s

k. coeficiente de transferencia de masa liquido-biopelicula, m/s
ko constante cinética de la biorreaccién de orden cero, g/m’ biopelicula-s
K constante de saturacién, g/m’

(Ko),, constante cinética observada del proceso de remocién de orden cero,

g/m’ biorreactor-s
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/ concentracion adimensional del sustrato en el liquido
[ distancia caracteristica

L flux masico superficial de liquido, kg/(m*-s)

m coeficiente de particion gas-liquido del sustrato

N numero de unidades de transferencia de masa

N, flux de absorcién del sustrato, g/m? s

N flux del sustrato en la interfase liquido-biopelicula, g/m* s

- N flux del sustrato transferido desde el gas a la interfase gas-liquido, g/m’s

N;  flux de sustrato transferido de la interfase gas-liquido al seno del liquido, g/m’s
. flux de sustrato en la interfase liquido biopelicula, g/m’s

N, numero total de unidades de transferencia de masa

P inverso del factor de efectividad global definido por la Ec. (5-13)

Pe; numero de Peclet del gas

Pe; numero de Peclet del liquido

(AP/AZ),.  caida de presién gas-liquido, Pa/m
0 factor de absorcion

O;  flujo volumétrico de gas, m*/s o m*/h -
0, flujo volumétrico de liquido, m’/s o m*/h
n, ¥, raices de la ecuacidn caracteristica

foop  constante definida por la Ec.(5-69)

(=F)ops tasa observada de remocion del sustrato, g/ m® biorreactor-s

Yo tasa de remocidn de orden cero del sustrato por unidad de superficie externa de
biopelicula, g/m” biopelicula-s

R; tasa de biorreaccion volumétrica en la biopelicula, g/ m’ biopelicula-s

Ry, tasa de biorreaccion volumétrica evaluada a las condiciones de la interfase liquido —
biopelicula, g/ m® biopelicula-s

Re  numero de Reynolds de la pelicula liquida laminar basado en el espesor de ésta.
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Re; namero de Reynolds del gas
Re;  numero de Reynolds del liquido en el reactor, Ld,/u; = pru;q,d, JHL

Sc area normal al flujo de gas, m’

S,  areanormal al flujo del liquido, m?
S, drea seccional del biorreactor, m®
UG velocidad intersticial del gas, m/s

Ugsp velocidad superficial del gas, m/s
u;  velocidad intersticial del liquido, m*/s
Uy velocidad superficial del liquido, m%/s

Vg volumen de la biopelicula, m’

Ve volumen de gas, m’
V, volumen de liquido, m’
V. volumen del biorreactor, m’

We,; numero de Weber

X coordenada transversal a z, direccién del transporte interfacial, m
X conversion del sustrato
¥ coordenada normal ax y z, m

[}

coordenada axial del biorreactor, m

Z longitud total del biorreactor, m

simbolos griegos

a angulo de apertura la las corrugaciones del empaque
p angulo del eje axial de los canales del empaque con respecto al eje de la torre
B saturacion de liquido: i=t=total; i=s=estatico; i=o=de operacion,

m’ liquido/m® hueco del lecho

o espesor activo de la biopelicula, m
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& fraccion de huecos o porosidad del lecho, m’ hueco/m’ lecho

Eg volumen de retencién del gas, m> gas/m’ lecho

g volumen de retencidn del liquido; i=r=total; i=s=estético; i=o=de operacion,
m’ liquido/m’ lecho

i modulo de Thiele

n factor de efectividad de la biopelicula

n factor de efectividad gas-liquido

ns factor de efectividad liquido-biopelicula-difusion-biorreaccion

7o factor de efectividad global

A distancia de penetracion del sustrato en la biopelicula, m

Ue  viscosidad del gas, kg/(m-s)

pe  densidad del gas, kg/m’

p,;  densidad del liquido, kg/m’

o  tensidn superficial, N/m

o tensidn superficial gas-liquido, N/m
subindices

ap. c-e aproximacion cuasi-estacionaria

coco  cocorriente

contra contracorriente

i evaluado en la interfase

N;  evaluado en la longitud total del biorreactor

z en direccidn de la coordenada axial z del biorreactor
VA evaluado en la longitud total del biorreactor

0 evaluado en la entrada del liquido al biorreactor
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APENDICE 1

Derivacion de algunas ecuaciones del Capitulo 5

Al.1 Derivacion de la Ec. (5-8)
En la interfase gas-liquido
Naps = Ny = kG(CG - CGz') =Ny = kL(CLi - CL) (Al-1)
Suponiendo equilibrio en la interfase
Cei =mCy; (A1-2)
Sustituyendo (Al1-2) en (Al-1)
Neps = ke(Co =mCp;) =k, (Cri = Cy) (A1-3)
Despejando C;; de (Al-3) y rearreglando:

1 kGCG +kLCL

Cp = Al-4
L mkG 1+ kL /mkG ( )
El factor de efectividad gas-liquido se define por.
1 -
L (Al-5)

- 1+kL/mkG
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Entonces, sustituyendo (A1-5) en (Al-4) y rearreglando:

k,C
Cui= m(’cﬁw—éj (A1-6)
m  mkg

Sustituyendo (A1-6) en (Al-1) y rearreglando, se obtiene la Ec. (5-8):

Ce k.C C,
NabssziinLL—ciJ" - L)*CL}:kLUL(—G-CL)sz(CG_CGi>=kL(CLi_CL)

m  mkg m
(A1-7)
Al1.2 Derivacion de la Ec. (5-11)
Partiendo de la Ec. (5-10)
v_ksn
Ny =k(Cp-Ci)=—C, =kC (A1-8)
ag
Si de (A1-8) se despeja C,
c-— G G (A1-9)
l+kgn/kag 1+k/k,
Definiendo el factor de efectividad liquido-biopelicula-difusidn-biorreaccion
1 1
s (A1-10)

T 1skpn/kas 1+ k/k,

y sustituyendo en (A1-9)



Cs = nsCL
Si se sustituye (Al-11) en (A1-8), se obtiene la Ec. (5-11)

Nsx,i = ks(CL - Cs) = sz = kﬂsCL

Al.3 Derivacion de la Ec. (5-13)

Partiendo de la Ec. (5-12)

C
kLULaL(gc_ CL) =k,nsa,Cy

Despejando C; de (A1-13)

_ CG/m
‘ 1+knsas/kL77LaL

Si se define el factor de efectividad global 7, como:

1 1

B \+kna,/kyna, P

o

'y se sustituye en (A1-14) se llega a la Ec. (5-13)

C, =pf =G |=—| =G
L Uo(m) P(m

100

(Al-11)

(A1-12)

(Al-13)

(Al-14)

(A1-15)

(A1-16)



Al.3 Derivacion de la Ec. (5-43)

Partiendo de la Ec. (5-32)

dCg
dz

—kGaG(CG - CG,[) =0
Conviene recordar que de (A1-7):

C
Naps = kG(CG —CGi) = kLnL(f—CL)

Sustituyendo (A1-18) en (A1-17) y rearreglando, se obtiene la Ec. (5-43):

dcC, C
<= ikL'?LaG(—G‘— CL)
zZ m

Ug

Al.4 Derivacion de la Ec. (5-44).

Partiendo de la Ec. (5-39):

~u dff +kpa (Cp—Cr)-kay(C,—C;)=0

Z

Sustituyendo (A1-7) y (A1-12) en (A1-20)

dC C
L= kLnLaL(_Q— CL)_knsas C,
z m

Up
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(Al1-17)

(A1-18)

(A1-19)

(A1-20)

(A1-21)
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Rearreglando (A1-21):

acC C
U —_d L= kL’?LaL(_E)_kLnLaLCL —kna, C, (A1-22)
z m

Un rearreglo de la Ec. (A1-22) produce la Ec. (5-44)

dC C k
uL d L :kLULaL(*g)—kLT]LaL(1'*‘_‘_—775613 )CL (A1'23)
z m k
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APENDICE 2

Solucién de las ecuaciones adimensionales del modelo

En lo que sigue, la primera derivada de una funcién f se representara por f/” y la segunda
derivada por /7. Entonces, el sistema de ecuaciones adimensionales del gas y del liquido

(5-53) y (5-58) pueden escribirse como

g =x0(g-1) (A2-1)

I'=g-Pl (A2-2)

donde en z*el signo superior se refiere a operacién a contracorriente y el inferior a
cocorriente. Primeramente, se combinaran (A2-1) y (A2-2), para producir una ecuacion
diferencial de segundo orden en términos de la concentracion adimensional en el liquido. El
desarrollo se hara para flujo a contracorriente, en ¢l entendido que para flujo cocorriente el

procedimiento es el mismo, pero con diferentes signos. Entonces, para flujo a

contracorriente, de (A2-1)

g'=0g-Ql (A2-3)

De (A2-2):

g=10'+Pl (A2-4)

g =1"+Pl (A2-5)
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Sustituyendo (A2-4) y (A2-5) en (A2-1)
I" + Pl =QI' + QPI - PI (A2-6)
Rearreglando (A2-6), se obtiene la ecuacidn del liquido para flujo contracorriente:
I"+(P-Q)l'-Q(P-1)I=0 (A2-7)
La ecuacion para flujo cocorriente se obtiene de manera semejante y es:
I'+(P+Q)'+Q(P-1)I=0 (A2-8)

Las ecuaciones (A2-7) y (A2-8) pueden escribirse de manera compacta para producir la

Ec.(5-62):

I"+(PFQ)IFQ(P-1)=0 (A2-9)
Las condiciones a que esta sujeta la Ec. (A2-9) son:
recirculacién de liquido (N=0)=ly=Iy, =I(N=Nr) (A2-10)
cocorriente I'(N=0)=1ly=gy—Ply=g(N=0)-PI(N =0) (A2-11)
contracorriente I'N=Nr)=1ly, =gy, — Ply, =g(N =N;)=PI(N=N;) (A2-11")

Las raices de la ecuacién caracteristica de (A2-9) son



— — N2 1"2 ‘
m:-P;Q{(’”;QJ w01 (A2-12)
. _ 2 /2
m:—"’;Q{(P;Q) iQ<P-1>} (a213)

La solucién general de (A2-9) esta entonces dada por:
[ = c exp(RN)+c; exp(rnN) (A2-14)

donde ¢ y ¢ son constantes a determinar con las condiciones de frontera, y N es el nimero

de unidades de transferencia, la variable independiente Si se deriva la Ec. (A2-14):
I'=cinexp(nN)+cym exp(nN) (A2-15)
Sustituyendo (A2-10) en (A2-14).
¢+ =crexp(rNy)+cexp(nNr) (A2-16)

de donde se puede obtener

c 1—€Xp(r2NT) — o
: 1—exp(r1NT) S

G =—

(A2-17)

Sustituyendo (A2-11) en (A2-15):

an+cn =go— P — Poy (A2-18)
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Sustituyendo (A2-17) en (A2-18) y rearreglando se obtienen:

8o
= A2-19
“ (P+r1)—rexp<P+r2) ( )

gOrexp
(P+r1)—rexp(P+r2)

Cr =

(A2-20)

Si se sustituyen ¢; y ¢; en la solucidn general (A2-14) y se rearregla, se obtiene

] = go exp(rlN)_gOrexp GXp(VzN)
(P+r‘)—rexp(1’+r2)

(A2-21)

Si se divide (A2-21) por go, se obtiene la ecuacién del liquido (5-68) para flujo

cocorriente:

—[_: GXp(r1N) —Fexp eXp(l'zN) (A2-22)
g0 (P+"1)—reXP(P+r2)

Derivando (A2-22),

Ion exp(RN) =1, 1y, exp(r V)
20 (P+r1)—rexp(P+r2)

(A2-23)

Sustituyendo (A2-22) y (A2-23) en la Ec. (A2-4) y rearreglando se obtiene la

ecuacion del gas (5-67) para flujo cocorriente:

& _(Prn)exp(riN)—re, (P+ry)exp(n V) (A2-24)
g (P+1)=rog(P+12)
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Si se hubiera utilizado la condicién de frontera (A2-117) en lugar de la (A2-11) en la
evaluacion de las constantes, en lugar de gy en el desarrollo anterior hubiera aparecido gy,
y se hubiera obtenido la ecuacion para flujo a contracorriente. En cualquier caso, por la
definicion de la concentracidon adimensional del gas, ambas concentraciones serian igual a

la unidad.
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APENDICE 3

Analisis de un biorreactor de lecho escurrido con

biorreaccion de orden cero

El propdsito de este apéndice es desarrollar la teoria necesaria para analizar un BLE donde
ocurre una biorreaccion de orden cero. Para ello, se presenta un analisis de los procesos de
difusion-biorreaccion y de los procesos locales en el BLE basado en la aproximacidn cuasi-
estacionaria; se discuten los posibles regimenes de control del proceso de remocién de un
sustrato sin limitacién por oxigeno; se identifican los parametros relevantes del proceso de
remocién; y se muestra una forma de obtener dichos parametros a partir de informacion
experimental. Posteriormente, se formula un modelo del BLE para este tipo de biorreaccién
y, a partir de su solucién, se discuten las caracteristicas mads importantes del
comportamiento del BLE. Finalmente, el modelo se valida con datos experimentales

obtenidos de la literatura.

A3.1 Difusion y biorreaccion de orden cero

En lo que sigue, la biorreaccién se considerara irreversible. Es reconocido que el consumo
de sustratos mediante una biorreaccidon sin limitacidon por oxigeno puede representarse

mediante la denominada cinética de Monod:

koCy

=—" A3-1
PUK+C, (A3-1)
donde Ry es la tasa de reaccidn bioldgica volumétrica, ko es la constante cinética, XK es la

denominada constante de saturacion y Cj es la concentracidn del sustrato en la biopelicula.
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La biorreaccién de orden cero como caso limite de esta cinética ocurre cuando K << C,, lo

cual significa que C; es grande y se encuentra en exceso. Si éste es el caso, entonces,

~ ko Chp

R
B C,

=k, (A3-2)

Sin embargo, la biorreaccion de orden cero como caso limite no puede existir por
debajo de un determinado valor critico de Cp = Cp ;, para el cual la suposicion de exceso
de sustrato ya no se cumple y, por lo mismo, la Ec. (A3-2) ya no es valida. A valores
intermedios de Cp rige la Ec. (A3-1), que también puede representarse por una ecuacién

tipo ley de potencia
Ry=k,Cg; O<n<l (A3-3)

Conforme la concentracion del sustrato se reduce, se transita hacia el otro caso limite, que

es el de la cinética lineal (K >> Cy) que ya fue desarrollado anteriormente

- kG

R, =kzCy (A3-4)

Debe ser entonces claro que dentro de una misma biopelicula pueden existir tres
zonas contiguas donde la cinética de la biorreaccién puede representarse sucesivamente
como de orden cero, de orden fraccionario y de orden uno. Para considerar que la cinética
es de orden cero, una fraccién importante de la biodegradacién del sustrato debe ocurrir en

la zona de la biopelicula donde la concentracién de éste sea mayor o igual a una

concentracion critica del sustrato Cj ;. . Cualquier valor de la concentracion de éste mayor
que Cp . no tendra efecto alguno sobre la tasa de biodegradacion del sustrato. Ello

también implica que no es razonable suponer que la cinética de orden cero rige hasta la

biodegradacion total del sustrato (Cy = 0).
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Considérese ahora el problema de difusién biorreaccion dentro de la biopelicula.

Con referencia a la Figura 5-1,

Nsx :ks(CL_Cs):NBs =NB‘x:0 :—De(_d&) (A3'6)
’ dx x=0

donde x es la coordenada longitudinal de la biopelicula y se ha supuesto que el transporte
del sustrato dentro de la biopelicula ocurre por difusion tipo ley de Fick. Un balance de

masa diferencial del sustrato en la biopelicula produce:

(NBix_Nslxmx)dALs — kodA;Ax =0 (A3-7)
con
dc
Ng=-D,—= (A3-8)

Sustituyendo la Ec. (A3-8) en la (A3-7) puede obtenerse la ecuacion del proceso de

difusion-biorreacciéon dentro de la biopelicula:

% - 2—2 =0 (A3-9)

sujeta a las condiciones de frontera:
x=0; Cyz=C, (A3-10)
x=0; dCy/dx=0 (A3-11)

Debe tenerse particular cuidado con el uso de la condicién de frontera (A3-11), ya que el

sustrato no necesariamente penetra la totalidad del espesor de la biopelicula; puede ocurrir



que la concentracién del sustrato alcance un valor igual a cero a una distancia 8°<8, tal
como se ilustra en la Figura A3-1. En este caso, la suposicidn de sustrato en exceso no
puede seguirse manteniendo. Sin embargo, puede adoptarse un criterio menos restrictivo

sobre el proceso de difusion-biorreaccion al suponer que existe una distancia de penetracién
A tal que la concentracién del sustrato dentro de la biopelicula es apreciablemente mayor

que cero. Aunque no es riguroso, puede suponerse que existe una valor de A =4, para el

cual Cp oy = Cgl,.y » lo cual al menos considera que la biorreaccién de orden cero suceda

a una concentracion del sustrato apreciablemente distinta de cero.

o' )

Figura A3-1. Definicién de distancias de penetracion del sustrato en la biopelicula.

El gradiente en la superficie de la biopelicula puede evaluarse de manera sencilla. Si

se hace el siguiente cambio de variable:

y=""L (A3-12)

entonces
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d’Cy _dy _dydCy _dCy dy _ dy

L B _ A3-13
d  dx  dx dC, dx dC, ' dC, (A3-13)
Sustituyendo la Ec. (A3-13) en la (A3-9) y rearreglando.
vV _ K (A3-14)
dCy D,
de donde
0 ky 0
j% vdy =D jc: dC, (A3-15)
y
dCy 2k,
= =8 =—|=0¢ A3-16
WO ( dx )x_o De s ( )

En la Ec. (A3-16) se toma la raiz negativa en vista que el gradiente de concentracién es

intrinsecamente negativo. La distancia de penetracion A puede calcularse como:

C D
A= 3 = £C (A3-17)
_(dCB/dx)x=o

Sustituyendo la Ec. (A3-16) en la (A3-6), puede obtenerse el flux interfacial liquido-

biopelicula, que sera biodegradado por una reaccién de orden cero dentro de la biopelicula:

d
Ns,x =NEs :_De( ;xB) :VZkODeCs (A3'18)
x=0



Las Ecs. (A3-16) y (A3-17) pueden interpretarse en términos de la concentracion

Cy .it» @ la cual corresponde un valor critico de la concentracién del sustrato en la
superficie externa de la biopelicula C .; necesario para que exista una biorreaccion

preponderantemente de orden cero en la biopelicula; este valor ocurre a una distancia A, .

(EC_B) (A3-19)
dx x=0, crit

(A3-20)

A suvez, C, ., define un valor critico del flux interfacial de sustrato necesario para que la
biorreaccion de orden cero ocurra:

Ngs, crit = 4 2k0 Do cri (A3-21)

Debe notarse que en tanto C; _;, es el valor minimo de la concentracion del sustrato

en la superficie externa de la biopelicula para que exista una biorreaccién de orden cero

dentro de ésta, cualquier C, >C, . no afectara la rapidez de la biorreaccién, aunque si

influira en el gradiente de concentraciéon y en la penetracidn del sustrato dentro de la
biopelicula. Los valores criticos del gradiente en la superficie externa, la distancia de
penetracion y del flux interfacial no pueden determinarse a priori, sino que es necesario

inferirlos de informacién experimental, tal como se vera en la siguiente seccion.

A3.2 Analisis de los procesos locales en un BLE con biorreaccion de orden cero: uso

de la aproximacion cuasi-estacionaria

Para hacer mas sencillo el analisis sin perder las cualidades esenciales del proceso de

remocién de un sustrato mediante una biorreacciéon de orden cero, en lo que sigue se
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adoptara la suposicion de que la resistencia a la transferencia de masa liquido-biopelicula es
insignificante. Esto quiere decir la concentracidon del sustrato en la superficie de la
biopelicula C, es igual a su valor en el seno del liquido C; y que las ecuaciones

desarrolladas anteriormente pueden utilizarse haciendo la sustitucién correspondiente.

Suponiendo que la aproximacion cuasi-estacionaria discutida en la Sec. 5.1 es

valida, un balance de masa sobre el sustrato por unidad de volumen de liquido produce

NabsaL = _De(&) ag (A3'22)
dx x=0
Dado que
dCy
N =k 1 (Co/m~C) y - D, e = 2kD,C, (A3-23)
x=0
la Ec. (A3-22) queda como
kLaLUL(CG/m"CL) =a,2kyD,C; (A3-24)

Ahora bien, de modo semejante a lo discutido en la Sec. 5.2, para que el proceso de
remocién fuera controlado por la transferencia de masa gas-liquido se requeriria que el
proceso de absorcién fuera mucho mas lento que el de difusidn-biorreaccion, ambos

calculados bajo la maxima fuerza motriz, esto es,

kpa,n,(Cg/m=0)<<a,2k,D,(C5/m~0) (A3-24bis)

Si la desigualdad (A3-24bis) se cumpliera, significaria que casi la totalidad de

fuerza motriz se consume en el proceso de absorcion y que, en consecuencia,

C,~0 (A3-25)
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En realidad, si la biorreaccion no fuera considerada irreversible, la concentracion del
sustrato en el liquido no seria cero, sino la correspondiente al equilibrio quimico de la
biorreaccién. Esta muy baja concentracion del sustrato es incompatible con el supuesto de
que debe existir una concentracion critica del sustrato apreciablemente mas grande que cero
para que la biorreaccién pueda considerarse de orden cero. Conforme la concentracion del

sustrato disminuye por debajo de C; ., la evolucion del sistema no es hacia el régimen de

control por transferencia de masa gas-liquido, sino hacia uno controlado por biorreaccion
de orden uno. De éste, se puede entonces transitar hacia el régimen de control por
transferencia de masa gas-liquido, lo cual ya fue discutido en el Capitulo 5. Por
consiguiente, para una biorreaccion de orden cero, el régimen de control por transferencia

de masa gas-liquido es fisicame 1te inalcanzable.

Por otra parte, para que el proceso de remocion esté controlado por difusién-

biorreaccidn en la biopelicula se requiere que se cumpla la condicion

kyayn (Cg/m—0)>> as\/ZkODe(CG/m_O) (A3-26)

El cumplimiento de (A3-26) implica que la difusion-biorreaccidn es tan lenta comparada
con la absorcién que casi la totalidad de la fuerza motriz se utiliza para el proceso de
difusién-biorreaccién. Por tanto, la distribucion del sustrato entre el gas y el liquido se

encuentra proxima al equilibrio,
CL ~ CG /m (A3'27)

Entonces, bajo condiciones de control por difusidn-biorreaccion de orden cero, el flux de

absorcién esta dado por:

Nabs = (as/aL)V 2kOl)e CG/m (A3'28)
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y la tasa de remoci6n experimentalmente observada es

(—r)obs = Nay = (aVaS/aL),IZkODe Cg/m
=a,£,+2kyD,Cs/m

(A3-28)

donde a,e, representa el area interfacial liquido-biopelicula por unidad de volumen de

biorreactor. En la Ec. (A3-28) es evidente que (-r)  o/Cs/m, lo cual se observa
experimentalmente dentro de cierto rango de concentraciones del gas. Una vez que la

concentracion del sustrato en el gas alcanza un cierto valor C;

(Cp. min = Cg, min/m enel liquido) la tasa de remociéon observada (—r)Obs se mantiene

constante, como se muestra en la Figura A3-2.

(—r)obs

|
.

|

|

2"
O\
AN
N\

=
3
—
g
g

D . N,
R

(’G, crit (’G G, min G

Figura A3-2. Comportamiento tipico de la tasa de remocioén observada con respecto a

la concentracion del sustrato en el gas.

El comportamiento mostrado en la Figura A3-2 puede interpretarse de la siguiente
manera. La region de comportamiento lineal a bajas concentraciones del sustrato en el gas
corresponde al régimen de control por biorreaccion de primer orden o al de transferencia de
masa gas liquido, ya que, como se demostréd en el Capitulo 5, ambos muestran una

comportamiento lineal con respecto a la concentracidon del sustrato en el gas. La region



donde comienza a disminuir la tasa de crecimiento de (-r)., puede interpretarse de dos
maneras: (i) la biorreacciéon comienza a cambiar a una de orden n (0<n<l) o, (ii) se
establece la biorreaccion de orden cero con penetraciéon incompleta del sustrato en la
biopelicula. En esta ultima interpretacion, como ya se discutid, la biorreacciéon de orden

cero necesita una determinada concentracién critica del sustrato en el liqudo C; .,

misma que tiene una concentraciéon correspondiente en el gas C; . Conforme la

concentracion del gas aumenta por encima de este valor y hasta llegar a C; la

min ?
concentracion del sustrato en ¢l liquido en la superficie de la biopelicula va aumentando
hasta un valor C; ;. ; la tasa de remocion observada sigue aumentando debido a una mayor
utilizacion del volumen de la tiopelicula (recuérdese que la tasa de biorreaccion de orden

cero es constante). Para concentraciones iguales o mayores a C; ., la utilizacién del

volumen de la biopelicula es completa (factor de efectividad 7— 1) y, como la tasa de
biorreaccién no depende de la concentracidn, la tasa de remocién observada permanece
constante. Estos valores minimos de la concentracidn del sustrato en el gas y en el liquido
deben ser interpretados como los minimos recesarios para que el volumen de la biopelicula

se utilice totalmente en la biodegradacidn del sustrato.

Debido a que la region de mayor incertidumbre es la de la transicidn de cinética

observada de orden uno a orden cero, pudiera adoptarse un criterio mas restrictivo sobre las

concentraciones criticas en el gas y en el liquido, y representarlas por un valor Cg yC,,
que caeria dentro del rango de las concentraciones critica y minima, tal como se muestra en
la Figura A3-2. De este modo, la concentracién critica del sustrato en el liquido para que
exista biorreaccion de orden cero se estaria considerando un tanto mas alta que la
verdadera. Si bien esta interpretacidn tiene un cierto grado de arbitrariedad al considerar un
paso abrupto de biorreaccién de orden uno a orden cero, permite establecer limites de
aplicabilidad mas conservadores para el analisis de datos experimentales que lleva a
obtener los pardmetros importantes del proceso de remocidn y para el modelo del BLE que

se desarrollaran mas adelante.
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Entonces, de acuerdo a la aproximacion cuasi-estacionaria, la relacién entre las
concentraciones en el gas v en el liquido en el rango de concentraciones en que la
biorreaccién de orden cero aplica esta dada por la Ec. (A3-24) evaluada cuando la tasa de

remocion ya es constante:

kpan(Colm=Cp)=a,\|2keD,Cp in =10, (A3-29)
de donde se puede obtener:

c =fe_ M . ocosc (A3-30)
m  kia;n;

Si se definen concentraciones adimensionales como

C C
g=—9—; |=—-Lt _ (A3-31)
CG, max CG, max /m
la Ec. (A3-30) puede reescribirse como
g—1I= Tods (A3-32)

kLaLUL(CG,max/m)

donde Cg, .. €S la maxima concentracion del sustrato en la fase gaseosa dentro del BLE,
esto es, la concentracion a la entrada de la fase gaseosa al mismo, C,, para flujo
cocorriente y Cg,, para flujo a contracorriente. Es evidente que para que el analisis aplique
C6. max 2 Cg. cri - El lado derecho de la Ec. (A3-32) representa el grupo de parametros
caracteristico de una biorreaccidn de orden cero que ocurre en un BLE y es analogo al

grupo kn.a /k,a,n; que se obtuvo para biorreacciones de orden uno en el Capitulo 5. El

grupo de parametros para biorreaccion de orden cero puede rarreglarse mediante
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Tofs +1-1=|1+ fofs -1 (A3-33)
kL“L’?L(CG, max/m) kLaLUL(CG,max/m)

N
Si se define el factor de efectividad global para el proceso de remocidn de un

sustrato mediante una biorreaccion de orden cero como

-1
roa l/ra
Mo =| 1+ s = s : (A3-34)
° [ kLaLnL(CG, max/m)) 1/"Oas +1/kLaL77L(CG,max/m)

sera evidente que representa la fraccion de la resistencia total al proceso de remocion que

corresponde al proceso de difusidn-biorreaccién en la biopelicula. Entonces, rearreglando la
Ec. (A3-33),

fod, _ 12 (A3-35)
kLaLnL(CG,max/m) Uh)
* Sustituyendo la Ec. (A3-35) en la Ec. (A3-32)
g—1=1ZT (A3-36)
Mo

A3.3 Modelo de un BLE con biorreaccion de orden cero y soluciéon

Condicion de validez del modelo

Considérese un BLE donde ocurre 1a remocion de un sustrato mediante una biorreaccion de

orden cero y que dicha remocién ocurre en el régimen controlado por el proceso de



120

difusién-biorreaccion dentro de la biopelicula. Entonces, evaluando la Ec. (A3-30) a las

condiciones criticas para la existencia de la biorreaccion de orden cero

s (A3-37)

C .
fofs S (A3-38)

koa, UL(CG,cm/m) B CG,cn't/m

El maximo valor del cociente del lado derecho de la Ec. (A3-38) ocurre sélo en el
equilibrio y es igual a la unidad. En vista de que cualquier BLE real opera al menos con un
pequefio desplazamiento del equ-librio, el valor del lado derecho de la ecuacion (A3-38) es

siempre menor que la unidad. Por lo tanto,

roas

kLaLUL(CG,cn't /m)

<1 (A3-39)

El valor minimo permisible de la concentracidn del sustrato en el gas a la salida del
" BLE, (g a2 nO puede ser menor que Cg .y, , ya que entonces se estaria por debajo de la
condicion de existencia de la biorreaccion de orden cero. Si se multiplica y divide (A3-39)

por Ci; max Y S€ hace uso de la Ec. (A3-35), la condicién de validez para el modelo es

o4, C, max _l=n, C5, max
kLaL UL(CG, max /m) CG, salida Mo CG, salida

<1l Cg g 2 Cg, (A3-40)

crit

El criterio expresado por la Ec. (A3-40) también puede escribirse en términos de la

conversion fraccional del sustrato a la salida del BLE, X, de la siguiente forma:
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X<2—— (A3-40a)
o

Desarrollo del modelo

Usando las mismas consideraciones detalladas en la Seccion 5.3 se llega a la ecuacidn del

sustrato para flujo piston en el gas:
dz m

donde en el lado derecho el signo superior se refiere a operaciéon a contracorriente y el
inferior a cocorriente. Si se considera que la resistencia a la transferencia de masa liquido-
‘biopeh’cula es insignificante y se hacen las mismas suposiciones que se hicieron para la
ecuacion del liquido en la Seccidn 5.3, el balance sobre el sustrato en la fase liquida cuando

ésta fluye en flujo pistén produce:

d d
o, kya, (Cpi=Cy)+ Dea:(ﬁ) =0 (A3-42)
z dx ).

~u;

El tercer término del lado izquierdo de esta ecuacion se refiere a la cantidad de sustrato
transferida en la interfase liquido biopelicula. Sustituyendo el valor de éste ultimo término
y eliminando la concentracion interfacial C,; como se hizo para el caso de la bioreaccién de

orden uno se llega a:

dC C
L =—kLaL77L(——i~CL)+rOa: (A3-43)
z m

—u;

donde ry esta dada por
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fo = —De(d(f:) = 2kD.C; min (A3-44)
x=0

Las ecuaciones del modelo (A3-41) y (A3-43) estan sujetas a las siguientes condiciones:

operacion contracorriente: Co(z=2)=Cgy (A3-45)
operacién cocorriente: Cs(z=0)=Cg (A3-46)
recirculacion de liquido: C(z=0)=C,(z=2) (A3-47)

El modelo puede expresarse en forma adimensional en términos de unidades de
transferencia siguiendo un procedimiento muy similar al empleado para el modelo de

primer orden (Seccidén 5.3). La: ecuaciones resultantes son:

d

d_g =+Q(g-1) (A3-48)
LU oS (A3-49)
dN kLaLnL(CG max/m)

La Ec. (A3-49) puede expresarse en término del factor de efectividad global 7, mediante el

uso de la Ec. (A3-35),

dl _ 1=

—= A3-5
N8 e ( 0)

Las Ecs. (A3-48) y (A3-50) estan sujetas a las siguientes condiciones adimensionales:

operacién contracorriente: g(N=N;)=¢g Ny =1 (A3-51)
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operacién cocorriente: g(N=0)=g, =1 (A3-52)

recirculacion de liquido: /(N =0)=/ =I(N=N;)=1y (A3-53)
Solucion del modelo

El modelo adimensional representado por las Ecs. (A3-48) y (A3-50) a (A3-53), puede

resolverse de una manera similar a la expuesta en el Apéndice 2. Las Ecs. (A3-48) y (A3-50)

pueden expresarse por una sola ecuacidn diferencial de segundo orden en términos de la

concentracion adimensional del sustrato en el liquido:

d*l dl _ {1-p
—+(1FQ)—FQ0| —2 =0 A3-54
2 TR0 QL%] (A3-54)
sujeta a las condiciones:
lo =1y, (A3-55)
(@1/dN), = g1y - 1=y (A3-56)

o

Esta ultima condicion se obtiene de la Ec. (A3-50). Las raices de la ecuacion caracteristica
de la Ec. (A3-54) son:

17 170Y "
, o 130 {(_ﬂg) iQ(l_‘_’Loﬂ (A3-57)
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_ G 112
R
o y

La solucion analitica de la Ec.(A3-54) sujeta a las condiciones (A3-55) y (A3-56)

permite obtener los perfiles de concentracion adimensionales del sustrato en el gas y en el

liquido:
- (go -7, ] (n+1)exp(nN)- rexp(r2 +1)exp(r,N) . 1-17, (A3-59)
Mo (n+ 1)~ Fexp (r,+1) Mo
l:(go_l_ﬂo) exp(rlN)_rexpexp(er) (A3-60)
79 (rl +1)_rexp(r2 +1)
donde
1—-explr, N
oy = xp(rVr) (A3-61)

- exp(r2 NT)

La Ec. (A3-59) puede emplearse para obtener el numero total de unidades de
transferencia N, (o la altura del BLE) mediante la seleccién de la concentracion del
sustrato a la salida del gas deseada. Como N estd implicita en la Ec. (A3-59) y ésta es no

lineal, puede utilizarse alguna rutina computacional de busqueda de raices para obtener su

valor.

El calculo de N puede simplificarse si se considera que la raiz », siempre es
negativa. También, cabe esperar que cualquier BLE requiera una altura considerable de

empaque y, por lo tanto, N;>1. En consecuencia, el término exp(rN,)— 0. Esta
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aproximacion posibilita usar la Ec. (A3-59) para obtener una solucidn explicita en términos

de N;:
[ 1 1-7n,(1+ 1
Ny=-—ln| A2 Tollre) | nt (A3-62)
A L[ 1+ go(1- )™ || ri=r2
“donde se ha introducido la conversién fraccional del sustrato X definida por:
+1
_x=8 ) . x<l (A3-63)
Eny

Conviene ahora examinar la validez de la aproximacidon cuasi-estacionaria. La
relacién de concentraciones en el gas y el liquido obtenida de esta aproximacion esta dada
por la Ec. (A3-36)

1-—
(8=1), o= —1 (A3-36)
o
La solucion de la ecuacidn del liquido del modelo puede representarse por
I=C exp(rN)+C, exp(r,N) (A3-63)

y de la Ec.(A3-50) puede obtenerse:

g= 1142770 o (1) exp(n V) + (, +1)Cy exp(nN) + 210 (A3-64)
o Mo

Como ya se argumento, el término exp(r, N) — 0. Entonces, restando (A3-63) de (A3-64),
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1—
g—1=(r+1)C exp(nN)+ n% — C exp(nN) (A3-65)
0

Para que la aproximacion cuasi-estacionaria se cumpla se requiere que las Ecs. (A3-

36) y (A3-65) sean aproximadamente iguales, esto es

! ;7’70 =(r +1)C exp(nN)+ 1= _ C, exp(rN) (A3-66)
0 Mo

La aproximacion expresada en la Ec.(A3-66) s6lo puede cumplirse si
|n|<<1 (A3-67)

Si este criterio se cumple, entonces la aproximacion cuasi-estacionaria es valida.

A3.4 Analisis de datos experimentales

El analisis que sigue se apoya en un modelo pseudo-homogéneo del BLE experimental
basado en el gas, con flujo pistén y una tasa de remocidn observada del sustrato de orden
cero. Se considera que la operacion es cocorriente, z=0 se localiza en la parte superior del

biorreactor, el gas entra en z=0 y sale en z=Z. El balance de masa del sustrato en el gas es:

dC;
dz

(_r)obs = (KO)obs (A3-68)

Co(z=0)=Cgy - (A3-69)
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En la Ec. (A3-68) el término (—7) s €s la tasa de remocion del sustrato experimentalmente
observada en el gas y (Ko)obs €5 la constante observada del proceso de remocién de orden

cero. La velocidad intersticial del gas, u,, esta relacionada con la denominada carga del

sustrato a la entrada, Fy,,/V, , mediante la relacion

Fo/V.)Z
ug = gﬂ/__il_ (A3-70)
£6Coo

Sustituyendo la Ec. (A3-70) en (A3-68), rearreglando ¢ integrando se obtiene:

CGO FGO/Vr Z

X=1- (A3-71)

donde X es la conversién fraccional del sustrato. El término 50(1(0)0bs en esta ecuacién

puede obtenerse mediante un andlisis integral (Levenspiel, 1968) de los datos de
concentracion del sustrato en el gas a la entrada y a la salida del biorreactor, evaluando la

conversion a la salida del gas. Entonces, de la Ec. (A3-71):

K
Ld=id4£% X <1 (A3-72)
FeolV,

Es claro que el valor buscado de £4(K,),, es la pendiente de una linea que se
obtiene de graficar la conversion del sustrato a la salida del biorreactor X|,_, contra el
inverso de la carga de sustrato a la entrada del gas 1/ (Fgo/V,). Debe destacarse que la

resistencia total al proceso de remocion se refleja en el término gG(KO)obs’ en el cual se

encuentran agregadas las resistencias a la transferencia de masa gas-liquido y a la difusién-
biorreaccidon de orden cero. Estas resistencias deben ser desacopladas, para lo cual puede

utilizarse la aproximacidn cuasi-estacionaria al proceso de remocion:
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daC
gG(KO)obstr = kLnL(CG /m— CL )dAGL,i = —De(‘jdf) dALsJ (A3'73)

x=0

Dividiendo por dV;

dC,

K
£6( O)Obs =k,a,n,(Cs Im~C,)= _De(——) a, (A3-74)
: x=Q

£ dx

Conviene recordar la Ec. (A3-44)

—De(%) =J2kyD,C; in =T (A3-44)
x=0

Entonces, sustituyendo la Ec. (A3-44) en la (A3-74), puede obtenerse el grupo que rige el

proceso de difusion-biorreaccion en la biopelicula

K
rods = £6( O)Obs (A3-75)
&L

Por otra parte, la relacion entre las concentraciones del sustrato en el gas y en el

liquido de acuerdo a la aproximacion cuasi-estacionaria esta dada por la Ec. (A3-30):
C, =—"+-——"—"— (A3-30)

Entonces, si se conocen ra, mediante la Ec. (A3-75) y valores experimentales de la
concentracion del sustrato en el gas y en el liquido, puede determinarse el valor del grupo
k,a,n, que rige la transferencia de masa gas-liquido. Finalmente, como la concentracion
maxima del sustrato C; .., €s un valor conocido, puede acudirse a la definicion del factor

de efectividad global dada por la Ec. (A3-34) para determinar el valor de este parametro

que aparece en el modelo del BLE desarrollado anteriormente:
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na

-1
o =1+ : (A3-76)
[ kLaLnL(CG,max/m)]

A3.5 Comportamiento de un BLE con una biorreaccion de orden cere de acuerdo al

modelo

En la Figura A3-3 se muestran perfiles de concentracion adimensionales del sustrato en el
gas y en el liquido, asi como de conversion del mismo. Los perfiles de concentracién se
calcularon de las Ecs. (A3- 59) y (A3-60) y Nrde la (A3-62) para una conversion de 0.75 'y

un factor de absorcién 0=0.1. Las figuras A3-3(al) y (a2) son para un valor del factor de
efect'vidad global 7, =0.99, las (bl) y (b2) para 77, = 0.95 y las (c1) y (c2) para 7, = 0.85.
Un decrecimiento en el valor de 7, implica un aumento en la tasa de difusion-biorreaccién
relativo a la tasa de transferencia de masa gas-liquido o, alternativamente, una disminucion

de ésta relativa a aquélla. En consecuencia, y tal como se discutira adelante, el nimero total

de unidades de transferencia requeridos para efectuar la remocion especificada decrece

conforme 77, disminuye.

En todos los casos de la Figura A3-3 puede observarse que el modelo predice que en la
parte alta del BLE (a la entrada del liquido) ocurren procesos muy rapidos de absorcion del
sustrato en operacion cocorriente y de desorcion del mismo en operacion a contracorriente.
Como ya se discutio en el Capitulo 6, estos efectos son provocados por la recirculacién del
liquido que causa fuerzas motrices muy grandes para cada uno de dichos procesos. Dado que
en todos los casos analizados se ha supuesto que la difusidn-biorreaccion es mucho mas lenta
que la transferencia de masa gas-liquido, no es sorprendente la forma de “pico” que
producen las simulaciones. Con el presente modelo, en ningin caso la concentracion
adimensional del liquido es mayor que la del gas. Para operacidn a contracorriente, ello
contrasta con los resultados del modelo de Diks y Ottengraff (1991) reportados en sus

figuras 3b y 9, donde el ajuste de parametros permite que la concentracion adimensional del
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sustrato en el liquido sea mayor que la correspondiente del gas, pasando por alto los limites
establecidos por el equilibrio. Los resultados de estos autores solo pudieran ser congruentes
bajo el supuesto de que existe una sobresaturacion del sustrato en el liquido a lo largo de

una porcioén del biorreactor, lo cual no es realista.

En las figuras A3-3(al) y (a2) (77, = 0.99)es notoria la muy estrecha cercania entre

los perfiles de concentracidn del gas y del liquido. Ello indica que el sustrato se distribuye
entre ambas fases practicamente en el equilibrio y que el proceso de difusidn-biorreaccion
es muy lento comparado con el de transferencia de masa gas-liquido. Puede decirse que en
estos casos el proceso de remocion del sustrato es practicamente controlado en su totalidad
por el proceso de difusion-biorreaccidon y que, en consecuencia, éste consume la totalidad
de la fuerza motriz del proceso de remocion. El numero total de unidades de transferencia
es muy grande para ambas operaciones, aunque a cocorriente €s menor que a
contracorriente como resultado del proceso de desorcion que ocurre en esta ultima. En

ambos casos, la condicion de validez de la aproximacidn cuasi-estacionaria expresada por

la Ec. (A3-67) se cumple, ya que 7} coco=0.00092 y 7| conra=0.00112.

Conforme 7, disminuye de 0.99 a 0.95, los perfiles de concentracion de sustrato en
el gas y en el liquido se separan entre si [figuras A3-(b)]. Ello indica que una fraccion
creciente de la fuerza motriz del proceso de remocion se utiliza para la transferencia de
masa gas-liquido, aunque la restante sigue siendo suficiente para mantener la biopelicula
operando con una biorreaccién de orden cero y con un factor de efectividad igual a la
unidad. El numero total de unidades de transferencia para ambas operaciones disminuye
considerablemente respecto del caso en que 7, = 0.99; la operacion a cocorriente continua
requiriendo un nimero menor que a contracorriente. También en estos casos, la condicién
de validez de la aproximacion cuasi-estacionaria expresada por la Ec. (A3-67) se cumple,

ya que 7} coco=—0.00481 y 7| conra=0.00581.
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Estos resultados y los alcanzados en el Capitulo 6 relativos al patrén de contacto
entre las fases gaseosa y liquida, llevan a concluir que, en general, no existe ventaja alguna

en operar los BLE a contracorriente y que siempre debe utilizarse la operacion cocorriente.

Para los casos en que¢ 77, =099 y 7,=095 puede decirse que el proceso de
remocion esta controlado por la tasa de difusion-biorreaccién de orden cero, ya que la

-concentracion del sustrato en el liquido se mantiene en un nivel apreciablemente distinto de

cero a lo largo del BLE, p-esumiblemente mayor que C; .. Sin embargo, cuando

N, =085 en operacién a contracorriente [Figura A3-3(c2)], el modelo de orden cero
predice que la concentracidn del sustrato en el liquido desde la entrada del liquido hasta
aproximadamente z/Z<0.5 es nuy pequeiia, lo cual pone en tela de juicio el cumplimiento
del criterio de existencia de la »iorreaccion de orden cero. Esta zona del BLE, sin embargo,
pudiera estar operando con una biorreaccion de primer orden. Ello conduce a pensar que
cuando el nivel de remocion del sustrato es alto, una fraccion de la longitud del BLE puede
operar bajo condiciones en que la biorreaccion es de orden cero y controla el proceso de
remocion, mientras que la zona donde la concentracidn del sustrato en el gas y en el liquido
es pequefia puede estar operando con una biorreaccién de primer orden, ya sea en el
régimen de control por fenomenos en la biopelicula, en el de transicién o en el de

transferencia de masa gas-liquido. No obstante lo anterior, conviene seflalar que para
n, = 0.85 la aproximacion cuasi-estacionaria sigue siendo valida, ya que 7| coce=—0.01628 y

71 contra=0.01920.

Lo discutido en el parrafo anterior tiende a establecer que no es realista modelar un
BLE donde se requiere un alto nivel de remocién del sustrato como si en toda su longitud
estuviera ocurriendo la remocion mediante una biorreaccion de orden cero, ya que hacerlo
conduce a sobreestimar la tasa de remocién y a una consecuente subestimacion de la
longitud del BLE. Un enfoque mas cercano a la realidad requeriria de combinar los

modelos de BLE para biorreaccion orden cero y orden uno, usando aquél para simular la

remocién del sustrato desde las condiciones de entrada del gas hasta C; . vy éste desde

Co. orie hasta Cg qigy -
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En las figuras A3-4 se muestra el efecto del factor de absorcién Q sobre el nimero
de unidades de transferencia requeridos para obtener una determinada conversién del
sustrato para tres valores del factor de efectividad global. Las tendencias son semejantes a
las de un BLE donde ocurre una biorreaccion de primer orden y que fueron discutidas en el
Capitulo 6. Es claro que para cualquier nivel de conversion y para cualquier valor del factor
de efectividad global 7,, la altura del BLE se reduce conforme aumenta la magnitud de Q.
Asimismo, para un valor dado de (, el tamafio del BLE se reduce fuertemente conforme
decrece 77,, esto es, cuando la tasa de difusién-biorreaccién aumenta en relacién a la tasa

de transferencia de masa gas-liquido.

Puede apreciarse en las mismas figuras A3-4 que a valores pequefios de Q, el
numero de unidades de transferencia para una determinada conversién es el mismo
independientemente de si el patrén de contacto entre las fases gas y liquido es cocorriente o
contracorriente. Conforme el valor de Q aumenta, el valor de N, es menor para operacion
cocorriente que a contracorriente. Al igual que para un BLE con biorreaccién de primer
orden, existe un valor de Q para el cual, en operacién a contracorriente, N, comienza a
aumentar y eventualmente tiende a infinito por las condiciones de desorcidn del sustrato
que se presentan en el BLE. En general, este valor de Q es funcidn de la conversion del
sustrato y de 77,, aunque no se presenta a bajas conversiones y valores de 7, menores a

0.99 porque la magnitud del proceso de desorcion es pequefia.

Del comportamiento monoténico decreciente de N, con respecto a la magnitud del
factor de absorcion mostrado en las figuras A3-4 pudiera inferirse que un BLE debe
operarse al maximo valor posible de este parametro. Esto no es asi, y aunque no es posible

al momento elaborar una regla, debe considerarse lo siguiente. El factor de absorcidon

0=(0,/0:) / m es la razén de la pendiente de la linea de operacion a la pendiente de la

linea de equilibrio. Es ampliamente reconocido (King, 1980; Treybal, 1968) que el rango de

valores del factor de absorcidn econémicamente optimo para la absorcidn fisica de gases es
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determinada conversion.
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1.2<Q<2, con frecuencia alrededor de 1.4. Si la absorcion fisica de un compuesto
presente en un gas se lleva a cabo en el rango de concentraciones dentro del cual las lineas
de operacion y de equilibrio son rectas, el nimero de unidades de transferencia puede

calcularse mediante la relacion (Astarita, 1967).

1 -1 ]
(Np)y o = ln{l + QQ (1-x)" —1]} (A3-77)

donde (1-X)=gy /g, para operacién cocorriente y g,/gy, para contracorriente.

Evaluando esta ecuacion para el valor del factor de absorcidn econdmicamente éptimo de
Q=14 resulta:

(NP =25 m{0.29(1 XY 0.71} (A3-78)

Si se compara el nimero de unidades de transferencia calculados por la Ec. (A3-78)
y el que resultaria para un BLE de la Ec. (A3-62) [o de la (5-76) para una biorreaccién d=
primer orden] para un algin valor de Q <<1, sera evidente que, para la misma remocion de
sustrato, el nimero de unidades de transferencia que requiere el BLE es mucho mayor que
el requerido por una operacion de absorcion fisica. Esto no debe sorprender, ya que en el
BLE se estaria absorbiendo la misma cantidad de gas en una mucho menor cantidad de
liquido (Q <<1). La ventaja del BLE sobre el proceso de absorcion fisica radica en que
requiere un diametro del reactor mucho menor debido al bajo flujo de liquido. Ademas, si
se considera operacion cocorriente, los flujos de gas y de liquido pueden ser mas grandes
(porque no se presenta el fenomeno de inundacion), lo cual resulta en una disminucién
adicional del didmetro del BLE y valores mas altos de los coeficientes de transferencia de
masa y de las areas efectivas de contacto entre las fases presentes en el BLE.
Adicionalmente, debe tenerse en cuenta que un flujo de liquido pequefio (compatible con
un buen mojado de la biopelicula) reduce los costos de bombeo para la recirculaciéon del

mismo.
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A3.6 Validacion del modelo de BLE con biorreaccion de orden cero

En la presente investigacion no se obtuvieron datos experimentales de la remocién del CS,
en el rango de concentracion en el que el sistema pudiera comportarse de acuerdo a una
cinética de orden cero. La validacion del modelo desarrollado se hara entonces con base en

datos experimentales publicados en la literatura.

En la Figura A3-5 se muestran datos experimentales de la concentracion
adimensional de diclorometano en el gas y en el liquido provenientes de la Figura 12 de
Diks y Ottengraf (1991b), quienes concluyen que la biorreaccion es de orden cero. £l BLE
se opero a cocorriente. En el estudio de estos autores no se proporciona una magnitud del
error experimental de las mediciones. Puede notarse una cierta incongruencia en los datos
obtenidos en z/Z=0.83 y 1.0, ya que aparentemente a partir del primer valor de z/Z, la
distribucion del diclorometano entre el gas y el liquido alcanzd el equilibrio, pero ya no es
notoria una subsiguiente disminucién de la concentracion en el gas. La tendencia que seria
de espzrar es que, aunque se ha alcanzado el equilibrio, continue la remocion del sustrato y

que la concentracién del mismo en el gas siga disminuyendo hasta z/Z=1.0.

En la misma Figura A3-5 las lineas representan las predicciones del modelo de Diks
y Ottengraf (1991a) y las que resultan del presente modelo. En el de Diks y Ottengraf
(1991a) se ajustan diversos parametros, permitiendo que varien dentro de determinado
rango. Entre estos parametros estan el coeficiente de transferencia de masa volumétrico, el
coeficiente de particion y una concentracidn critica del sustrato en el liquido. Aunque no lo
explicitan, puede inferirse que las concentraciones predichas responden a una minimizacion
del error entre los datos y el modelo. Puede decirse que su modelo reproduce

adecuadamente los datos.

Las predicciones correspondientes del modelo que aqui se presenta fueron obtenidas
de las Ecs. (A3-59) y (A3-60). El valor de (=0.042 se calculd de los valores

experimentales de las velocidades superficiales del gas y el liquido, y del valor del
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coeficiente de particion reportados por Diks y Ottengraff (1991b). El valor de 77, = 0.87 se

estimd mediante el uso de la Ec. (A3-36) y los valores experimentales de las
concentraciones adimensionales del sustrato en el gas y en el liquido de dichos autores.
Entonces, los parametros que usa el presente modelo provienen de informacion
experimental y no es necesario ajustar sus valores. En la Figura A3-5 puede apreciarse que
la reproduccion de los datos experimentales de concentracion del sustrato en el gas es igual
o mejor que el de Diks y Ottengraf. La reproduccion de los datos de la concentracion del
liquido con el modelo presente también es buena y mejor que la de estos autores,
excluyendo los valores en z/Z=0.83 y 1.0, los cuales, como ya se sefiald, son incongruentes
con las tendencias esperadas. Entonces, puede decirse que el presente modelo es capaz de

reproducir adecuadamente los datos experimentales mostrados en la Figura A3-5.
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Figura A3-5. Predicciones del presente modelo de un BLE con biorreaccion de orden
cero, comparadas con datos experimentales y predicciones del modelo de Diks y

Ottengraf (1991 a,b) de la remocién de diclorometano.
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Figura A3-6. Predicciones del presente modelo de un BLE con biorreaccion de orden
cero, comparadas con datos experimentales y predicciones del modelo de Heckmat y

Vortmeyer (1994) de la remocion de etanol.

En las figuras A3-6 se muestran datos experimentales de la concentracion
adimensional de etanol en la fase gaseosa reportadas en la Figura 9 de Heckmat y
Vortmeyer (1994), quienes también concluyen que la remocion del etanol ocurre mediante
una biorreaccion de orden cero. En el presente caso, el BLE se operd a cocorriente. Las
lineas representan predicciones de los modelos. El modelo de estos autores es semejante al
de Diks y Ottengraff (1991a). Adicionalmente, Heckmat y Vortmeyer (1994) demuestran

que su biorreaccion opera con un factor de efectividad de la biopelicula igual a la unidad y
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entonces resuelven analiticamente las ecuaciones del sustrato en el gas y en el liquido. Sin
embargo, estos autores estiman el coeficiente global de transferencia de masa volumétrico
eliminando el término de reaccion de las soluciones de su modelo y ajustan el valor del
coeficiente hasta una adecuada reproduccion de los datos experimentales obtenidos en su
BLE. Este procedimiento no esta bien fundamentado, ya que el valor resultante del
coeficiente tiene el significado del valor minimo necesario del coeficiente para que la tasa
de absorcion sea igual a la tasa de remocidén observada. El valor del coeficiente de
transferencia de masa asi estimado puede conducir a una subestimacién de la tasa de
absorcion que es posible alcanzar en el BLE. Con los problemas sefialados, sin embargo, el
modelo de Heckmat y Vortmeyer (1994) reproduce adecuadamente sus mediciones

experimentales en la fase gaseosa.

Las perfiles de concentracion del presente modelo fueron calculados de las mismas
Ecs. (A3-59) y (A3-60). Los valores de 0=176.2 y 0=0.009 en las figuras A3-6(a) y (b),
respectivamente, fueron calculadas de las velocidades superficiales del gas y del liquido, y
del valor del coeficiente de particidon reportadas por Heckmat y Vortmeyer (1994). En el
preser.te caso, no es posible calcular un valor de 7, a partir de mediciones experimentales,
ya que los autores no reportan mediciones de las concentraciones del sustrato en el liquido
correspondientes a las del gas. Sin embargo, si se supone que las predicciones de la
concentracion del sustrato en el liquido del modelo de Heckmat y Vortmeyer (1994) son
correctas, puede estimarse un valor de 77, = 0.95, que fue el que se uso en la simulacién con
presente modelo. Los resultados también aparecen en las figuras A3-6 y, como es evidente,
las predicciones del modelo presente reproducen muy bien los datos de la fase gaseosa,
mejor aun que las del modelo de Heckmat y Vortmeyer (1994). Puede observarse en la
Figura A3-6(a), que los perfiles de concentracién en el gas y en el liquido del presente
modelo nunca llegan a juntarse, lo cual indica un cierto desplazamiento del equilibrio, en
contraste con las de estos autores. Este punto es trascendente porque, como se discutid
anteriormente, el nimero de unidades de transferencia crece rapidamente cuando las fases

gas y liquido se encuentran en equilibrio.
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A3.7 Conclusiones

El analisis de los procesos locales que ocurren en un BLE con una biorreaccion de orden
cero confirma la utilidad de la aproximacion cuasi-estacionaria para el analisis y modelado
de los BLE. Se demostré que para un sistema con biorreaccion de orden cero la existencia
del régimen de control por transferencia de masa gas-liquido no es posible. Un sistema
controlado por biorreaccion de orden cero eventualmente puede evolucionar hacia uno
controlado por biorreacciéon de orden uno y de éste se transita entonces hacia uno
controlado por transferencia de masa gas-liquido. No obstante el control por biorreaccidon
de orden cero, una fraccion de la resistencia total del proceso de remocidn puede estar en el

proceso de absorcidén en la int xrfase gas-liquido.

Se demostré que los pa-ametros relevantes del proceso de remocidn con biorreaccion
de orden cero pueden obtenese a partir de datos experimentales de manera semejante a la
de una biorreaccidon de orden uno. Para ello, es necesario contar con mediciones

experimentales de las concentraciones del sustrato en el gas y en el liquido.

Se desarrollé un modelo para un biorreactor de lecho escurrido con biorreaccion de
orden cero y se identificaron los dos parametros mas relevantes de su comportamiento: el
factor de efectividad global de la remocion y el factor de absorcion. Los resultados del
modelo indican que para obtener una determinada remocidn, el tamario del BLE decrece
conforme el factor de efectividad global disminuye. Para la misma conversion del sustrato,
siempre se requerira un BLE de mayor tamafio cuando 7, —> 1. Se demostré también que
cuando la biorreaccion es de orden cero y para cualquier valor del factor de efectividad, el
patrén de contacto entre las fases gas y liquido en un BLE debe ser cocorriente. Cuando la
conversién del sustrato es pequefia o cuando el factor de absorcion también lo es, la
direccion de los flujos de gas y liquido es irrelevante para determinar el tamafio del

biorreactor.

El modelo desarrollado reproduce efectivamente datos experimentales de

concentracion del sustrato en las fases gas y liquido para procesos de remocién con
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biorreacciéon de orden cero. En contraste con otros modelos, el desarrollado aqui no
requiere de estimacion o ajuste de parametros, y los que utiliza se obtienen a partir de datos

experimentales.



