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Resumen

La fermentacion en medio s6lido (FMS) es ambientalmente amigable para producir compuestos bioacti-
vos a partir de subproductos agroindustriales, esto claramente se alinea con los principios de la economia
circular. Los biorreactores de lecho empacado son una promesa para su uso a gran escala, sin embargo,
existe un problema de ingenieria, especialmente en optimizar su disefio tomando en cuenta el impacto
de los fendmenos de transporte (dindmica de fluidos, transferencia de calor y masa) en la fermentacion
en medio solido. Este trabajo examina la FMS desde varias perspectivas en un biorreactor de lecho em-
pacado con calentamiento en la pared, primero usando un modelo heterogéneo construido siguiendo una
concepcidn ingenieril del biorreactor. Este modelo incorpora el impacto de la dindmica de fluidos en la
transferencia de calor y masa, asi también como en la actividad microscéopica del microorganismo. A
través de diversos andlisis de régimen, sensibilidad y optimizacion del biorreactor de lecho empacado, se
ofrece una vision del potencial dentro de la FMS, definiendo una ventana de operacion donde esta tecno-
logia encuentra su desempeiio optimo. En segundo lugar, se construye un prototipo fisico del biorreactor,
el cual se disefia y se instrumenta con microcontroladores basados en Arduino con la finalidad de re-
ducir los costos en la construcciéon del biorreactor, y finalmente obtener informacién de fermentaciones
que puedan validar el modelo propuesto. En tercer lugar, el biorreactor se pone a prueba realizando dos
fermentaciones en medio s6lido con dos diferentes cepas Yarrowia lipolytica 2.2ab y Aspergillus terreus
TUB-F514, y asi también cambiando los didmetros de particula.

Varios resultados, identificados por primera vez en el contexto de la tecnologia estudiada, son listados a
continuacion: (1) la dinamica de fluidos favorece el desempefio del microorganismo; (2) El anélisis de
régimen demuestra que la dispersion axial y la conduccidn axial son mecanismos que al nivel del bio-
rreactor no tienen un impacto significativo en el desempefio del microorganismo, permitiendo su omisiéon
del modelo del biorreactor sin comprometer la precision en las predicciones de temperatura y concen-
tracion; (3) Condiciones de operaciéon como: temperatura de aire a la entrada, temperatura del baio de
calentamiento, flujo de aireacién y tamafio de particula son variables que impactan significativamente
el desempeno del microorganismo; y (4) La ventana de operacion donde el biorreactor muestra su me-
jor desempeiio, asegurando temperatura optima y contenido de humedad para la méxima produccion de
proteasas, se basa en los siguientes rangos de operacion: relaciéon dt/dp igual a 5.6, cuando el flujo de
aireacién es fijado a 1 L min~', entonces la temperatura del bafio es fijada a 45 °C y la temperatura del
aire en la entrada es en 43 °C, pero también se obtienen buenos resultados si el flujo de aireacion se fija
en 0.2 L min~', la temperatura del bafio de calentamiento tiene que ser 43 °C y la temperatura del aire
en la entrada a 45 °C.

Al construir el prototipo fisico del biorreactor, se redujeron considerablemente los costos, debido a la
instrumentacion realizada, se encontré que con temperatura el costo se redujo en un 400 %, con respecto
a la instrumentacion de caida de presion estas se reducen atin mas (alrededor del 500 %), mientras que
se encontro la forma de evadir la utilizacion de interfaces comerciales, al desarrollar las propias con pro-
totipos comerciales, esto también representa una reduccion en el costo de alrededor del 80 $, por ultimo
también se evitd la utilizacion de software especializado y comercial para la captura de datos en linea,
donde se desarrollé uno propio el cual es completamente libre y ademads, permite la visualizacién en
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tiempo real de la evolucion del sistema de reaccion. Para todos estos prototipos se asegurd que a pesar de
la reduccidn del cost6 no se perdiera precision y confianza en las mediciones que se realizan.

Asi también, como resultado del prototipo fisico se ha examinado de forma experimental los fenémenos
involucrados en este sistema de forma abidtica y bidtica, esto de una forma cualitativa, aunque también se
han propuesto algunos modelos para describir los experimentos realizados y que puedan dar més infor-
macion cuantitativa a través de la estimacion de parametros. Algunos fendmenos se analizaron de forma
aislada proponiendo metodologias adecuadas para lograr esto, hasta llevar a cabo fermentaciones en el
prototipo fisico construido durante el desarrollo de este trabajo de investigacidn, estas fermentaciones
se encuentran en sintonia con las simulaciones del modelo propuesto, debido a que dan un indicio de
como un mayor tamafio de particula, permite un crecimiento mds uniforme dentro de todo el biorreac-
tor, a diferencia del utilizar particulas mas pequefias, que existe una evidencia de que existen gradientes
de produccion axiales, asi como también pueden existir problemas de presencia de oxigeno dentro del
biorreactor, este trabajo aborda el problema de la fermentacién en medio sélido desde el enfoque de la
ingenieria de reactores, lo cual, al realizar este tipo de anélisis nos ha brindado mucha informacién acer-
ca de como debe ser la nueva generacion de biorreactores y como operar estos para una implementacion
exitosa a escala industrial de esta tecnologia.

Los resultados descubiertos en este estudio definen el camino para explorar la FMS dentro de los biorreac-
tores de lecho empacado en diversas aplicaciones, todas alineadas con los principios de sostenibilidad.
Esta vision ofrece un camino hacia el logro de su industrializacion eficiente.
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Lista de simbolos

Simbolo Significado Unidades
Variables independientes

t — Tiempo [h]

r — Posicién radial [m]

z — Posicién axial [m]

Idp — Posicidn radial basado en el didmetro de particula [Adimensional]
Variables dependientes

T — Temperatura (modelos homogéneos) [°C]

T, —  Temperatura de la fase fluida [°C]

T — Temperatura de la fase fluida [°C]

v, —  Velocidad intersticial [m-s~1]
X; — Concentracion del componente 1.°" la fase sélida [kg; kgd_sl]
Y; — Concentracion del componente 1.°" la fase fluida kgi kgy, ]
Csi — Concentracion del componente 1.°" la fase sélida [kg; m_%]
Cs — Concentracion del componente 1.°" la fase sélida [kg; m—3]
Geometria del biorreactor

dp — Diédmetro de la particula [m]

d¢ — Diametro del tubo [m]

R — Radio del tubo [m]

L — Largo del lecho empacado [m]
Parametros termodinamicos

Pdg — Densidad del aire [kg m3]
Pds —  Densidad del sélido [kg m—3]
Udg —  Viscosidad dindmica del fluido [Pa s]
Cpde —  Capacidad calorifica del aire Tkg 'K
Cpas —  Capacidad calorifica del sélido Tkg 'K
Cpw — Capacidad calorifica del agua Tkg ' K]
Cpy — Capacidad calorifica del vapor de agua [Tkg ' K]
AHy,p — Entalpia de vaporizacion del agua U kgw']
AP — Caida de presion [Pa m]

P, — Presion en la direccion axial [Pa]

Py — Presion de saturacion a la temperatura del fluido [Pa]

g — Fuerza de gravedad en la direccion axial [m s?]

K — Permeabilidad [m?]

K, — Pseudo-permeabilidad [m]
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Ty — Temperatura del bafo de calentamiento [°C]
Teo ~— Temperatura del aire a la entrada [°C]
Xwo — Humedad inicial en el sélido [kew keg.']
R, — Constante universal de los gases [T mol~! °K~1]
Parametros de transporte
Kgs — Coeficiente interfacial de transporte de masa [mh™!]
a —  Area interfacial por unidad de volumen [m~!]
hgs — Coeficiente interfacial de transporte de calor [Th~'m=2°C 1]
D;.g — Difusividad efectiva radial en la fase gas [m? h~!]
D.,x ~ — Difusividad efectiva axial en la fase gas [m? h~!]
Dy — Difusividad efectiva en el solido [m? h~1]
kiaa — Conductividad efectiva radial en la fase gas Th='m~teCc™]
kax ~ — Conductividad efectiva axial en la fase gas [Th='m~!eC™1]
K — Conductividad efectiva en el solido [Th~!m~!°C™1]
hy — Coeficiente de transferencia de calor en la pared Th~'m=2°C 1]
H; — Coeficiente de solubilidad de Henry del componente “1” [Adimensional]
Yy  — Saturacién con agua del aire [kgw kg;gl]

W  — Saturacién con agua del solido [kgw kggsl]

& — Concentracion de “i” en la fase sélida en equilibrio [kg; m—]

5 — Concentracion de “i”” en la fase fluida en equilibrio [kgw m ™3]
Xgpp — Fraccion de saturacion de referencia, con valores entre 0y 1 -
Xreg — Saturacion de ref. en el solido sin restricciones termodinamicas [kg; kg;sl]
H! — Coeficiente de Henry modificado [kei(i) ke kg (2) 7! keg]
Lg —  Viscosidad dindmica del fluido [Pa s]
u — Tasa especifica de crecimiento [s7]
vzo ~ — Velocidad superficial [ms!]
a — Pardmetro de Ergun (resistencias viscosas) [Adimensional]
B — Pardmetro de Ergun (resistencias inerciales) [Adimensional]
& — Fraccidn vacia media [Adimensional]
£ — Fraccioén vacia radial [Adimensional]
t — Tiempo [s]
h — Coeficiente de transferencia de calor interfacial Im2h 1K
hy — Coeficiente local de transferencia de calor en la pared Wm~! K]
Uy,  — Coeficiente global de transferencia de calor en la pared [Wm~! K]
a —  Area superficial [m? m~3]
am  — Area superficial en el dominio del microorganismo [m? m~3]
Yij — Coeficiente de rendimiento [kgi kg ']
Ry — Tasa de crecimiento del microorganismo ke m*3] s7!]
A — Entalpia de vaporizacion del agua [Tkg™1]
Ns — Pardmetro de resistencias de transporte de masa. [Adimensional]
Og — Parametro dependiente del gradiente de conc. de masa [Adimensional]
Os — Parametro dependiente del gradiente de conc. de masa [Adimensional]

Parametros cineticos

b

Concentracion de biomasa [kgpio kg;sl]
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bmax ~ — Concentracién maxima de biomasa [kepio keg,']
AHcr  — Rendimiento de calor asociado al crecimiento [J kggi(l)]

Ry — Rendimiento de agua asociado al crecimiento kg, kggicl)]
Ro, — Rendimiento de oxigeno asociado al crecimiento kgo, kggi(l)]
Rco, — Rendimiento de diéxido de carbono asociado al crecimiento [kgco2 kggicl)]
Rp — Rendimiento de proteasas asociado al crecimiento U kgl;(l)]

Rs — Consumo de sustrato asociado al crecimiento (kg ggi(l)]
A —  Factor pre-exponencial [h=1]

B — Factor pre-exponencial [Adimensional]
Eal — Energia de activacion [T mol ]
Ex — Energia de activacion [T mol ]
aum — Constante [Adimensional]
bum — Constante [Adimensional]
Cum — Constante [Adimensional]
ap — Constante [Adimensional]
bp — Constante [Adimensional]
Ch — Constante [Adimensional]
Tiempos caracteristicos

T — Conveccidén [h]

Ty, — Disipacidn viscosa radial [h]

Ty, — Disipacién viscosa axial [h]

T, — Fuerza motriz superficial [h]
Tyr—SF — Resistencias viscosas [h]
Ty_sp — Resistencias inerciales [h]

To, — Fuerzas volumétricas [h]

’L'(fondr — Conduccién radial en la fase fluida [h]

chondz — Conduccién axial en la fase fluida [h]

Tcsondr — Conduccioén radial en la fase sélida [h]

Tfondz — Conduccién axial en la fase sélida [h]

TR — Cinética microbiana [h]

Tlfm — Transporte interfacial desde el fluido al sélido [h]

TISnt — Transporte interfacial desde el sélido al fluido [h]

T\f,ap — Evaporizacion desde la fase fluida a la sélida [h]

T\S/ap — Evaporizacion desde la fase sélida a la fluida [h]

‘L'&,a“ — Transferencia de calor en la pared en la fase fluida [h]

T\?Vall — Transferencia de calor en la pared en la fase sélida [h]

‘L']f)r — Dispersion radial en la fase fluida [h]

‘L']f)Z — Dispersion axial en la fase fluida [h]

’L'Sr — Dispersion radial en la fase sélida [h]

’L'SZ — Dispersion axial en la fase s6lida [h]

’L'Ifr‘l"t’ — Transferencia de agua cuando el gradiente es del fluido a la fase sélida. [h]

’L'Isn‘f — Transferencia de agua cuando el gradiente es del sélido a la fase fluida. [h]
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Introduccion

La produccion de enzimas alrededor del mundo es un negocio que genera millones de délares al afio,
lo que va en aumento. En el afio 2017 el mercado global de enzimas fue valuado por $7.082 millones de
ddlares, y fue proyectado a un valor de $10,519 millones para el afio 2024 [1], ya que las enzimas son
aplicadas en diferentes sectores de la industria como: farmacéutica, alimentos, curtiduria, tratamiento de
aguas residuales, detergentes, nutricion de animales y cosméticos, entre otras [2]. La produccién de pro-
teasas representa alrededor del 60 % de las ventas de enzimas en el mundo [1, 3, 4], debido a su amplio
uso en los sectores antes mencionados.

Lipasas

Figura 1.1: Ventas totales de enzimas en el mundo [Rao et al. (1998)].

La producciéon mundial de enzimas se lleva a cabo esencialmente por la fermentacién sumergida
(FSm), debido a que la operacion de los biorreactores es mas simple en comparacion con los biorreacto-
res de fermentacidon en medio sélido (FMS), los cuales son mas complejos de disefiar, controlar y hacer
mediciones en tiempo real de las variables de respuesta en general y de las enzimas que se producen en
el microorganismo [5-10] en particular.

La Fermentacién en medio Sélido (FMS) promete ser una tecnologia para generar valiosos compues-
tos bioactivos microbianos lo que incluye: enzimas, antibidticos, antioxidantes, alimento para animales,
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acidos organicos, pigmentos, entre otros, a partir de sustratos basados en subproductos agroindustriales,
en sintonia con los principios de la economia circular [11-15]. Sin embargo, existen desafios que deben
abordarse para consolidar y mejorar el proceso de FMS. En el contexto de su implementacion industrial,
en consecuencia, surge un obstdculo fundamental en el disefio de la tecnologia del biorreactor.

Se ha demostrado que mediante la FMS se obtienen concentraciones mas altas de productos [9, 16-19],
sin embargo, se tienen problemas de disefio de biorreactores, lo cual limita esta produccion, por lo que
implementar procesos de FMS a escala industrial, se vuelve un reto académico e industrial. Considerando
que la FMS se lleva a cabo sobre la superficie del sustrato s6lido o semisdlido en ausencia de agua libre
[5,6,9,20,21],y que, en la FSm, el sustrato se encuentra diluido en grandes volimenes de agua, la FMS
tiene ventajas de rendimiento de productos, esto debido a que simula el habitad natural en el cual se de-
sarrollan los microorganismos que requieren una baja actividad de agua [9, 21]. Es importante mencionar
que, en este proceso, los microorganismos utilizados son hongos y levaduras, debido al bajo contenido
de humedad que requieren para su desarrollo (40-60 %) [9, 10]. Aunque se han hecho investigaciones, en
las cuales, algunas bacterias se desarrollan bien en sustratos sélidos [22-24].

Uno de los mayores retos que presenta la FMS es el disefio y operacion de un biorreactor en el cual
se pueda controlar la humedad, temperatura, crecimiento del microorganismo en el sustrato utilizado
y que, ademds, se minimicen las resistencias a la transferencia de calor y masa [17]. Los sistemas de
lecho empacado son una de las clases de biorreactores mas utilizados en la FMS [16, 25-41]. Debido
a su operacion, que es facil y economica. Este tipo de biorreactor parece ser la eleccion més eficien-
te para el desarrollo de microorganismos filamentosos [8, 9, 17], debido a su ausencia de mezclado lo
cual no produce estrés debido a la rotura del micelio que se produce por el crecimiento de este tipo de
microorganismos. El problema que presentan este tipo de biorreactores es la aparicion de gradientes de
temperatura, humedad y oxigeno a lo largo del lecho [8, 9, 17]. Los gradientes de temperatura se deben
a la exotermicidad de las reacciones metabdlicas y esencialmente a la baja conductividad térmica del
sustrato, lo cual limita la produccion de los metabolitos de interés [8, 9, 17, 19, 42]. Si bien este tipo de
gradientes de temperatura, humedad y oxigeno siempre se tienen en esta clase de sistemas, la industria y
la academia han desarrollado disefios experimentales [26, 39, 43-45] y modelos [16, 27-38, 40, 41, 46,
47] para entender y mejorar la operacion de esta clase de biorreactores. No obstante, 1a mayor parte de los
estudios no han caracterizado adecuadamente la interaccion entre la dinamica de fluidos, la transferencia
de calor y masa y, ademas, la velocidad de crecimiento del microorganismo y la velocidad de produccion
de metabolitos.

Los biorreactores de lecho empacado donde se llevan a cabo la FMS, se caracterizan por empacar un
sustrato con un determinado microorganismo en un tubo con una longitud entre 0.3 y 1 m, donde se hace
pasar aire con cierta velocidad [35, 6, 8, 9, 48]. La aireacion forzada se aplica comtiinmente desde la parte
inferior; debido a que, si la aireacion se hiciera desde la parte superior, el lecho sufriria compactacion,
lo cual impactaria negativamente en la caida de presion en el interior del sistema [9, 10]. La humedad de
aire entrante puede mantenerse alta para minimizar la pérdida de agua del sustrato. De manera similar, el
flujo del aire entrante puede ser manipulado para auxiliar en la regulacion de la temperatura de reaccién
[25, 26]. No obstante, en la mayoria de los casos, la temperatura del aire entrante se mantiene constante
[27-30, 32, 33, 35, 37, 38, 41, 43-45, 47, 49]. Las columnas pueden colocarse en bafios de agua para
controlar la temperatura [9].
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El uso de biorreactores de lecho empacado ha ganado mucho reconocimiento debido a su amplio uso co-
mo una tecnologia prometedora para la FMS [28, 31, 36, 38, 40, 41, 47, 49-53]. Su viabilidad econémica
y caracteristicas operativas simples para el usuario, junto con su compatibilidad con microorganismos
filamentosos, permiten reducir las esfuerzos de corte generadas por la agitacion, que obstaculizan el cre-
cimiento de las hifas y causan dafios a los microorganismos [54], En conjunto, esto la posiciona como una
tecnologia atractiva para diversas aplicaciones de FMS. Sin embargo, al igual que en otras tecnologias
de FMS, un desafio principal en el disefio del biorreactor de lecho empacado se enfoca en regular eficaz-
mente las temperaturas microscopicas, los niveles de oxigeno y la humedad dentro del sustrato sélido,
optimizando en ultima instancia la actividad metabdlica macroscépica de los microorganismos [17, 55,
56]. Por lo tanto, lograr estos objetivos implica la tarea de ingenieria de obtener una comprension integral
y mejorar la eficiencia de los mecanismos de transporte y cinéticos dentro de la tecnologia del biorreactor.

Se han realizado esfuerzos considerables que se han centrado en biorreactores de lecho empacado pa-
ra FMS, principalmente enfatizando en la produccion de compuestos sustentables, como evidencia de
revisiones recientes [57-59]. Sin embargo, un andlisis exhaustivo de los mecanismos de transporte y
cinéticos dentro del biorreactor, esencial para orientar las estrategias operativas, ha recibido una atencién
relativamente limitada. Aunque la literatura existente ha presentado disefios experimentales [28, 44, 45,
53, 60] y modelos pseudo-continuos [27, 28, 31, 36, 38, 40, 41, 46, 47, 50-52, 61], Muchos de estos ca-
recen de un andlisis microscépico integral de las interacciones entre varios mecanismos y sus funciones
dentro del biorreactor de lecho empacado, como se indica a continuacion.

Con respecto al esfuerzo por revelar el impacto de los fendmenos de transporte en el rendimiento de
los microorganismos durante la FMS en biorreactores de lecho empacado, se han desarrollado varios
modelos mateméticos pseudo-continuos [27, 28, 36, 38, 40, 41, 46, 47, 50-52, 61], incluyendo aproxi-
maciones pseudo-homogéneos y pseudo-heterogéneos. Sin embargo, aun existe una brecha notable que
requiere una evaluacion exhaustiva a través de un andlisis riguroso de ingenieria de reactores. Por ejem-
plo, a pesar de las percepciones obtenidas tanto de investigaciones experimentales como tedricas sobre
la influencia de la dindmica de fluidos en el rendimiento del biorreactor [34, 37, 45, 62-64], las apro-
ximaciones de modelado omiten este factor en el dominio de los biorreactores de lecho empacado. De
manera similar, varias estrategias de modelado pasan por alto las variaciones en el contenido de humedad
en la fase s6lida y sus efectos subsiguientes en la concentracion y el transporte de nutrientes esenciales
dentro del sustrato solido [27, 28, 38, 40, 41, 47, 50-52, 61]. Esos modelos también fallan al considerar
la influencia del contenido de humedad en el transporte de calor a través del mecanismo de evaporacion
[27, 28, 36, 38, 41, 50, 51]. Ademas, una falta notable en los modelos existentes es el incluir al tamafio
de particula en la influencia de la dindmica de fluidos, los fendmenos de transporte de calor y masa y el
comportamiento macroscopico de los microorganismos. Gumbira-sa’id et al. [45] llevaron a cabo anélisis
experimentales para elucidar los efectos de tamafios de particulas variables dentro del rango de 2 a 4 mm
de didmetro. Sus hallazgos aclararon cémo los didmetros de particula mas grandes producian resultados
mas favorables para la FMS, en este mismo sentido Perez et al. [39] Demostraron que al incrementar la
porosidad del lecho empacado se ve un incremento considerable en la produccién especifica de metaboli-
tos de interés. Por lo tanto, abordar el impacto de la relacion didmetro del tubo a didmetro de la particula
variando el tamafio de la particula se presenta como un enfoque crucial para la posible mejora de la FMS.
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Modelos psuedo-continuos, como los propuestos por Saucedo-Castafieda et al. [27], Hasan et al. [38],
Sangsurasak y Mitchell [40], y otros autores [28, 36, 41, 47, 50, 51, 61], han adoptado una concep-
cién psuedo-homogenea, tomando en cuenta un flujo pistén para la dindmica de fluidos, que no logran
capturar diversos mecanismos de transporte de masa y calor, e incluso variaciones en el contenido de hu-
medad dentro de la fase sélida, un factor crucial que influye en el rendimiento del biorreactor. Saucedo-
Castafieda et al. [27] presentaron uno de los primeros modelos pseudo-homogéneos para la FMS dentro
de un biorreactor de lecho empacado. Sin embargo, su enfoque omitid varios mecanismos de transpor-
te de masa y calor sin evaluar su importancia en el rendimiento del biorreactor. También existen otras
aproximaciones que, en su enfoque, pasaron por alto la dispersién de masa, la conduccién axial, la eva-
poracidn y las resistencias interfaciales. Hasan et al. [38] y Sangsurasak y Mitchell [40], basados en este
marco pseudo-homogéneo, incorporaron la conduccién axial en sus modelos. Ademds, Sangsurasak y
Mitchell [40] introdujeron de manera innovadora la transferencia de calor por evaporacion en su modelo
pseudo-homogéneo, mejorando ain mas su precision. Fanaei y Vaziri [41] adoptaron un modelo pseudo-
homogéneo similar al trabajo de Sangsurasak y Mitchell [47] pero descuidaron la transferencia de calor
conductiva radial. De manera similar, Ashley et al. [36] describieron la transferencia de calor en un bio-
rreactor, centrandose en la conduccién a lo largo de la direccion radial.

En contraste con la concepcion del modelo pseudo-homogéneo, Von Meien y Mitchell [46] propusie-
ron un modelo pseudo-heterogéneo que consideraba la pérdida de humedad en la fase sélida, aunque
implementando un enfoque de flujo pistén para la dindmica de fluidos, omitieron el transporte conduc-
tivo en las direcciones axial y radial. Uno de los modelos pseudo-heterogéneos mas completos en la
literatura es presentado por Casciatori et al. [52], el cual toma en cuenta las fases fluida y solida, en las
componentes axial y radial. Aunque la concepcion también asume un enfoque de flujo piston, tiene en
cuenta todos los mecanismos de transferencia de calor y masa, proporcionando una representacion mas
completa de las complejas interacciones dentro del biorreactor de lecho empacado.

Si bien los modelos pseudo-continuos han avanzado en la descripcion de la FMS en biorreactores de
lecho empacado, persisten incertidumbres. Ademds, ninguno de estos modelos ha sido evaluado, inclu-
yendo analisis de régimen, sensibilidad y optimizacion en su formulacién, lo cual es fundamental para
la industrializacién de la FMS. Parte de esta investigacion examina la FMS en un biorreactor de lecho
empacado con calentamiento en la pared utilizando un modelo pseudo-heterogéneo alineado con los prin-
cipios de la ingenieria sostenible y de reactores.

En general, el actual documento se divide en diferentes secciones, posteriormente al analizar el esta-
do del arte, se procede con los diferentes estudios que se han realizado en este trabajo de investigacion,
en primer lugar, se describen los fenémenos y la propuesta del modelo. Luego, un anélisis de régimen,
impulsado por tiempos caracteristicos y simulaciones, aclara el impacto del transporte en el rendimiento.
Esto conduce a un modelo simplificado que conserva la precision al tiempo que identifica los mecanis-
mos dominantes que controlan la actividad macroscépica de los microorganismos. Finalmente, el modelo
permite andlisis de sensibilidad y optimizacion paramétrica, identificando condiciones operativas influ-
yentes y ventanas de rendimiento ptimo. Posteriormente se define el disefio del biorreactor con respecto
a las consideraciones para su construccion del prototipo fisico, se realiza la descripcion de los diferentes
prototipos de medicién en linea de pardmetros macroscopicos que permitan realizar una toma de datos
que puedan servir para realizar estudios pertinentes en el sentido de mejorar la confianza de los modelos
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propuestos y mejorar este tipo de sistemas, asi también se analiza el como el utilizar prototipos de me-
dicién usando microcontroladores basados en Arduino permite una reduccion considerable en los costos
de instrumentacion de un equipo para investigacion.

En la dltima etapa de este trabajo de investigacion, se pone a prueba el biorreactor a través de una ca-
racterizacion de los diferentes fendmenos de transporte de forma abidtica que participan en este proceso
complejo, como lo es la caracterizacion de la dindmica de fluidos a través de mediciones de caida de pre-
sion, mediciones de perfiles de temperatura bajo diferentes condiciones de operacién, que permitan dar
una idea sobre los mecanismos que impactan en el transporte de calor, y asi también se presentan algunos
experimentos de transporte de masa intra-particula, que permitan describir como se transporta el agua
dentro de la particula hasta que se evapora, experimentos como estos, permitieron proponer modelos que
describan los datos, y asi poder estimar algunos pardmetros propios del sistema experimental. Para termi-
nar con esta seccion y demostrar que el biorreactor es completamente funcional y que brinda informacién
que se puede estudiar en el sentido de mejorar estos sistemas, se realizaron dos fermentaciones con dos
cepas diferentes a condiciones diferentes, para probar el biorreactor y para elucidar la descripcion que se
obtuvo a través del modelado y tener mds confianza en este modelo propuesto, para finalizar se describen
todas las conclusiones que en este trabajo de investigacion se han encontrado.
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Antecedentes

Los biorreactores de lecho empacado donde se llevan a cabo la FMS, se caracterizan por empacar un
sustrato con un determinado microorganismo en un tubo con una longitud entre 0.3 y 1 m, donde se hace
pasar aire con cierta velocidad [35, 6, 8, 9, 48]. La aireacion forzada se aplica comtiinmente desde la parte
inferior; debido a que, si la aireacion se hiciera desde la parte superior, el lecho sufriria compactacion,
lo cual aumentaria la caida de presion en el interior del sistema [9, 10]. La humedad de aire entrante
puede mantenerse alta para minimizar la pérdida de agua del sustrato. De manera similar, el flujo del aire
entrante puede ser manipulado para auxiliar en la regulacion de la temperatura de reaccion [25, 26]. No
obstante, en la mayoria de los casos, la temperatura del aire entrante se mantiene constante [25-33, 35-38,
40,41, 43, 45-47, 65]. Las columnas pueden colocarse en bafios de agua para controlar la temperatura [9].

A continuacién, se menciona una revision bibliografica, partiendo sobre cémo se ha elucidado la im-
portancia de la dindmica de fluidos en la fermentacién en medio sélido, asi como los diferentes modelos
matematicos que engloban fendmenos que tienen lugar en este estudio, como lo es: la cinética de creci-
miento, de produccion y consumo, la dindmica de fluidos, la transferencia de calor y la transferencia de
masa.

2.1. Dinamica de fluidos en FMS

El actual apartado se dividira en dos: Impacto de la dindmica del fluido en la FMS y modelado de la
dindmica del fluido en la FMS, el primer apartado cita los trabajos que demuestran el papel que juega el
flujo del aire a través del reactor, mientras que el segundo apartado, cita los trabajos que han intentado
modelar la dindmica de fluidos.

2.1.1. Impacto de la dinamica del fluido en la FMS

Ghildhyal et al. (1994) (22) estudiaron el efecto del flujo de aireacion en un biorreactor de lecho em-
pacado de acero inoxidable de 150 mm de didmetro y 345 mm de altura en el cual inocularon Aspergillus
niger (CFTRI 1105) para la produccion de amiloglucosidasas por FMS. En el caso de estudio, se usaron
cinco diferentes flujos de aireacion (5, 10, 15,20y 25 L min~!), demostraron que la velocidad de entrada
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del aire incrementa el rendimiento de productos debido a que reduce los gradientes de temperatura. Al
operar a 25 L min~!, se logra el minimo gradiente de temperatura, sin embargo, la actividad enzimatica
empieza a disminuir de la mitad del lecho hasta arriba, esto se atribuye a la pérdida de humedad por el
alto flujo de aire, es decir, que el flujo de aireacién puede ser perjudicial a altos valores. Por lo que se
concluye que el flujo de aireacion es un parametro de operacion esencial en el desempeiio del biorreactor.

Weber et al. (2002) (34), realizaron un estudio en un biorreactor de lecho empacado de polipropileno
de 20 cm de didmetro, 70 cm de altura (empaque 50 cm de altura), a través de fotografias y cortes del
lecho, demostraron que existen fenémenos de canalizacién por las paredes del biorreactor, debido a que
el crecimiento del microorganismo y la pérdida de humedad comprimen el lecho, por lo que este tiende a
despegarse de las paredes, lo que genera que en las zonas internas del lecho no se tenga una buena airea-
cidn, lo que en consecuencia limita el crecimiento y el rendimiento de productos. Este trabajo demuestra
que se debe de evitar esta formacion de canales, para tener una aireacion mds uniforme en todo el tiempo
de fermentacion.

Avila et al. (2017) (37), realizaron estudios a nivel laboratorio comparando entre dos tipos de fermenta-
ciones (liquida y s6lida), en fermentacion sélida utilizaron espuma de poliuretano impregnando nutrien-
tes, se inoculd Aspergillus terreus para la produccion de lovastatina. En el estudio, demostraron que el
mayor estimulo en la fisiologia de medio sélido es el contacto con el aire (también evaluaron actividad
de agua y el estimulo del soporte) ya que es el principal estimulo en la fisiologia del medio sélido que
hace que el microorganismo produzca mas metabolitos de interés, con dos o mds horas de exposicion del
microorganismo al aire muestran un incremento en la produccién de 1462 % con respecto a una exposi-
ci6n al aire de 0.8 horas.

Lopes-Perez et al. (2021) [39]. Estudiaron el efecto que tiene el realizar variaciones del patrén de flujo y
la porosidad del lecho en biorreactores de lecho empacado a escala banco y escala piloto, utilizando una
mezcla de bagazo de cafia y salvado de trigo el cual fue inoculado con un hongo llamado Myceliophthora
thermophila I-1D3b, para producir endoglucanasa y xilanasas, enzimas de interés en la produccion de
etanol. En este trabajo se encontrd que mejores producciones se encuentran al tener una mayor porosidad
en el lecho, incluso utilizando menor cantidad de sustrato y ademads, cuando se evalian diferentes patro-
nes de flujo, se encontrd que utilizando un tubo interno en el lecho para suministrar aire de forma radial,
esto resulta en una produccion de enzima mas homogéneo con actividades mds altas.

2.1.2. Modelado de la dinamica del fluido en la FMS.

En 1993, Auria y colaboradores (35) llevaron a cabo estudios de caida de presion en un lecho empa-
cado de 8 cm de altura del lecho y 2 cm de didmetro interno. El medio fue un sustrato artificial basado en
una resina (amberlita), impregnada con nutrientes, los flujos de aireacion fueron de: 0.0325, 0.0675 y 0.1
L min~'. Los autores reportaron que, la caida de presién presenta un perfil semejante al comportamiento
de la produccién de diéxido de carbono. En sus mediciones reportan que la caida de presiéon aumento de
2060 Pam~! a 6766 Pam~!, debido al crecimiento microbiano (Aspergillus niger ANH15), sin embargo,
el estudio estuvo orientado a encontrar la relacion entre la caida de presion en el lecho y el crecimiento
del microorganismo. El trabajo de investigacion da ordenes de magnitud de como el crecimiento impac-
tard a la caida de presion en el biorreactor.
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En el mismo afio, Gumbira-Sa’id (23), estudi6 el efecto del didmetro de particula y el crecimiento
del microorganismo (Rhizopus oligosporus ACM 145F) sobre la caida de presion en dos lechos empa-
cados con aireacion forzada: el primero de 4.9 cm de didmetro interno y 60 cm de alto, mientras que el
segundo biorreactor de 4.2 cm de didmetro interno por 5.2 cm de altura, las particulas tenian un didmetro
de: 2, 3 y 4 mm, mientras que el flujo de aireacién fue de: 12.5 L min~'. La caida de presién maxima
registrada fue empleando las particulas més pequefias (2 mm de didmetro), las mediciones variaron de la
siguiente forma: 225.55 Pam ™! en particulas de 2 mm de didmetro, 201.03 Pa m~! en particulas de 3 mm
y 187.96 Pa m~! en particulas de 4 mm. En este trabajo, los autores utilizaron la ecuacién de Ergun (42)
para calcular la fraccién vacia dentro del lecho usando los datos experimentales de caida de presion. Sin
embargo, este estudio fue realizado para relacionar la caida de presion con el crecimiento microbiano.
Aunado al hecho de que no se comprob¢ si la ecuacion de Ergun (42) predecia la caida de presion del
sistema en estudio.

Richard et al. (2004) (43), trabajaron en un biorreactor de 45 litros. Ellos caracterizaron la caida de
presion en un biorreactor para composta compuesta de estiércol de cerdo y paja variando la densidad
de empaque, humedad y el dia de toma de muestra. Estimaron las contribuciones viscosas e inerciales
usando la correlacion propuesta por Ergun (42), las cuales variaron desde 786 y 960 hasta 58748 y 602
497 para o y B respectivamente, lo cual permite inferir decir que para este tipo de sistemas las caidas
de presion son muy altas, estos parametros (¢ y ) sirvieron para calcular una velocidad intersticial me-
diante la ecuacion de Darcy.

En el trabajo del grupo de investigacion (36), se caracterizo la caida de presion mediante mediciones
experimentales, y se ajusté el modelo semi-empirico propuesto por Ergun (42), el cual consta de dos
parametros que engloban caracteristicas del medio poroso. Este ajuste sirvi6 para poder tener certidum-
bre sobre las magnitudes de la velocidad al utilizar el modelo convencional de Navier-Stokes-Darcy-
Forchheimer y el modelo de las dos zonas (44), ademads, se empled una correlacion para obtener el perfil
de fraccion vacia propuesta por de Klerk en 2003 (45). En el trabajo se demostré que la velocidad en la
region cercana a la pared incrementaba alrededor de 10 veces con respecto a la region del centro, por lo
que nos sugiere que el transporte de calor convectivo puede ser mejor en esta zona. Sin embargo, en este
trabajo solo se caracteriz6 la hidrodindmica bajo condiciones abidticas.

Pessoa et al. (2016 y 2019) (26; 27) realizaron un trabajo en el cual emplearon el software computacional
ANSYS Fluent, en el cual modelaron y simularon un biorreactor de lecho empacado a escala piloto en el
cual se utiliz6 salvado de trigo y bagazo de cafia en una relacion 90:10, y emplearon Aspergillus niger. En
el estudio utilizaron una fraccién vacia media constante para el medio poroso, mientras que, para caracte-
rizar la caida de presion, realizaron experimentos en los cuales variaron el flujo de aireacion desde 170.7
hasta los 252.5 m3 h~!, su caida de presion vari6é desde los 1,831.6 hasta 2,830.7 Pa m~L. y utilizaron
una correlacion predefinida en ANSYS FLUENT (ecuaciéon de Hazen-Dupuit-Forchheimer). Los expe-
rimentos que realizaron sirvieron para estimar los pardmetros que engloban las resistencias viscosas e
inerciales, para los cuales obtuvieron los valores de: 5.12x108 m~2y 19340 m~! respectivamente. Mien-
tras que para la fraccion vacia utilizaron dos correlaciones las cuales dependen del contenido de humedad
tanto del salvado de trigo como del bagazo de cafia. Sin embargo, no se tomo en cuenta el crecimiento
micelial y el efecto que éste tiene sobre la fraccion vacia. Al final realizan un estudio paramétrico sin
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tener una buena aproximacion a los datos experimentales.

En conclusién, son muy escasos los trabajos que han modelado y considerado la dindmica de fluido en
los modelos de transferencia de calor y masa, s6lo uno ha obtenido un perfil de velocidad radial, sin em-
bargo, no se considero el impacto que podria tener en la transferencia de calor y masa, y en consecuencia
en la produccion de metabolitos de interés.

2.2. Transferencia de calor y masa en FMS

Uno de los pocos trabajos experimentales que caracterizan la transferencia de calor en lechos empaca-
dos para la fermentacion en medio sélido es el de Gowthaman et al. (1993) (28). Su sistema experimental
fue una columna de acero inoxidable de 345 mm de altura por 150 mm de didmetro, mientras que las
particulas fueron en promedio menores a 2 mm de didmetro, lo cual da una relacién de didmetro de tubo
a diametro de particula de 75. El campo de temperatura se monitoreé de manera axial a tres diferentes
posiciones desde el centro del lecho: 33, 170 y 280 mm de altura. El empaque fue salvado de trigo. El
sistema fue utilizado para la produccion de amiloglucosidasa usando Aspergillus niger (CFTRI 1105).
El flujo de aireacién varié de 5 L min—! a 25 L min~ !, con incrementos de 5 L min—!, mientras que las
mediciones de temperatura se realizaron sélo en el centro del lecho a diferentes alturas. En este trabajo se
encontrd que al incrementar el flujo de aireacion se mejora el transporte convectivo de calor, lo cual mejo-
ra el rendimiento, sin embargo, una mayor aireacion también reduce la humedad del lecho (a medida que
incrementa la altura) lo cual, a su vez, afecta al rendimiento global del producto. Asi también comproba-
ron que, debido a la actividad metabdlica, se llega a tener un gradiente de temperatura de hasta 12°C lo
cual reduce considerablemente el rendimiento de productos deseados. También compararon el gradiente
de temperatura que se genera dentro del biorreactor de lecho empacado, con un biorreactor convencional
de charola, llegando a la conclusiéon de que para lechos empacados se tienen gradientes desde 0.75°C
cm ™! hasta 0.07°C ¢cm™!, mientras que, para biorreactores de charola, se llega a tener gradientes de 3.2°C
cm ! hasta 4.25°C em™ 1. Ghildyal et al. (1994) (22), realizaron un estudio experimental semejante en el
cual se llegd a las mismas conclusiones.

Uno de los primeros trabajos experimentales que modelaron la transferencia de calor fue el de Saucedo-
Castaiieda ef al. (1989) (29) en donde el sistema experimental era un biorreactor de lecho empacado
de 60 mm de radio por 350 mm de largo mientras que el lecho eran particulas de yuca de tamafio de
4 a 5 mm de didmetro, por lo que la relacién de didmetro de tubo a particula fue de 13.3 (suponiendo
un didmetro de particula promedio de 4.5 mm). El flujo de aireacién fue de 1.5 L min~!, el campo de
temperatura fue obtenido mediante termopares tipo j, colocados a 4 posiciones a lo largo del radio. El
modelo propuesto fue de tipo pseudo-homogéneo de dos dimensiones, el cual considerd la acumulacion,
la conductividad en la direccion radial, la conveccion y el término de reaccidn:

oT oT d%T 19T db
pCp (E—FVZOZ) :k<ﬁ+;§) +pAHCRa (2.1)

Sujeto a las condiciones de frontera:

t=0—-T="T, (2.2)
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z=0—-T=T, (2.3)
r=0— T =0 (2.4)

or
r=Rt— —k%—? =hy(Tp —T) (2.5)

El término de produccion de calor se estima con base en la produccion del CO; la cual es una medida
indirecta de la produccién de biomasa, la cantidad de biomasa se describe por la Ecuacién (2.6), el con-
sumo de solidos y la produccion de dioxido de carbono se describen con las ecuaciones 2.7 y 2.8.

db b

— = bl1— 2.6

i Hort ( bm) (2.6)
dpgs 1 db

Ta Rsa ™ &7
dCO, dpdg

_ = Rea. —22 2.

dt €027 gt 28)

El modelo de transporte de calor no toma en cuenta el transporte de calor debido a la evaporacion, se
tomo en cuenta s6lo una velocidad superficial en el término convectivo, se estimaron 5 pardmetros con
un mismo conjunto de datos, y no deja en claro la diferencia entre la capacidad calorifica y la densidad
del sustrato y del aire, debido a que, en el término convectivo utiliza las propiedades del aire, mien-
tras que en el término de acumulacién se emplea un promedio ponderado de las propiedades del aire y
del sustrato (46). También se despreci6 el término convectivo debido a que el flujo empleado es muy
pequeio, y se agruparon términos en nimeros adimensionales, los cuales fueron estimados por el méto-
do de Marquardt, resolviendo el modelo por colocacion ortogonal y Runge-Kutta. Este trabajo presenta
incertidumbre acerca de los pardmetros estimados, debido a que en el término del nimero de Biot se
engloba la conductividad térmica efectiva y el coeficiente de transferencia de calor en la pared, y no se
sabe el valor intrinseco de cada pardmetro de transporte de calor, asi también, en este estudio se desprecia
el transporte de calor por conduccion en la direccion axial. En este trabajo no se incorporo un estudio de
transporte de masa, y se utilizan modelos cinéticos aparentes.

Sangsurasak y Mitchell en 1995 (10) propusieron un modelo pseudo-homogéneo en el cual se toman
en cuenta dos direcciones (axial y radial) y el término de produccién de calor metabdlico:

oT JT *T 10T J°T db
pPCp (E-FVzOZ) :k(ﬁ—i_;g) +k(ﬁ) +PAHCRE (2.9)

Sujeto a las condiciones de frontera:

(=0-5T=T, (2.10)

2=0—T =Ty @.11)
oT

z=L——=0 (2.12)
0z

26



Casa abierta al tiempo CAPITULO 2. ANTECEDENTES

r:0—>a—T:0 (2.13)
or

F—R(—>T=T, (2.14)

Donde AHcg, es el rendimiento de calor producido por cantidad de biomasa generada, y % es el creci-
miento microbiano (ecuacién 2.6). Sin embargo, hacen muchas suposiciones, las cuales se mencionan a
continuacion:

1. La velocidad axial es constante a través de una seccidn transversal del biorreactor.
2. Laporosidad (fraccién vacia) es constante y uniforme.

3. Laresistencia a la transferencia de calor cercana a la pared del biorreactor es despreciable. El flujo del
refrigerante es alto, por lo que la superficie de fuera del lecho se mantiene a una temperatura constante.

Ademés de estas simplificaciones en el modelo, al igual que Saucedo-Castaneda et al. (1989) (29), no
diferencian las propiedades del fluido y del s6lido. En su modelo no emplean una conductividad térmi-
ca efectiva que englobe diferentes mecanismos de transferencia de calor, debido a que es un modelo
homogéneo (46), ademads, suponen que el sistema tiene un comportamiento isotrépico. No validan el mo-
delo con observaciones, simplemente llevan a cabo un andlisis de sensibilidad en el cual varian diversos
parametros como: la velocidad de entrada, temperatura de entrada del aire, y la altura del lecho. Todo esto
para observar el comportamiento del perfil de temperatura. En este trabajo no se incorpor6 un estudio de
transporte de masa, y los modelos cinéticos utilizados fueron aparentes.

Hasan et al. En 1998 (24) propusieron un modelo similar al de Saucedo-Castaiieda en 1989, aunque
toman en cuenta la conduccién axial, sin embargo, propusieron condiciones de frontera diferentes en la
salida del biorreactor:

JT JT *T 10T 9°T dCO,
Sujeto a las condiciones de frontera:
t=0—>T=T; (2.16)
z=0—T=Ty (2.17)
JdT
z:L%—kE:hw(Ta—T) (2.18)
JdT
r=0——=0 (2.19)
or
T
r=Rt— —k%—r =hyw(Tp,—T) (2.20)

La conductividad térmica es calculada a través de una correlacién asociada al uso de salvado de arroz.
Sin embargo, el modelo no considera la evaporacién debido al flujo del aire. En este trabajo la produccion
de calor metabdlico se representa de igual forma que en el trabajo de Saucedo-Castaneda en 1989.

Sangsurasak y Mitchell en 1998 (31) introdujeron el término de evaporacion en un balance de energia
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de igual forma pseudo-homogéneo en dos direcciones, validando el modelo con datos experimentales de
Saucedo-Castaneda et al. (1990) (29) y Ghildyal ez al. (1994) (22):

oT oT *T 10T J°T db
(PCo) s (ﬁ) + Pdg(Cag + fAHvap)v20 (g) =k (W + ;E) +k (ﬁ) +pwms (1 — 8b)AHCRa
(2.21)
Sujeto a las siguientes condiciones de frontera:
t=0—-T=T; (2.22)
z=0—-T=Ty (2.23)
T
Z=L—>a—=0 (2.24)
dz
JdT
r=0——--=0 (2.25)
or
dT
r=Rt— —k— =hy(Tpy—T) (2.26)

or
Este modelo hace la diferencia entre las propiedades del fluido y del sélido, sin embargo, se vuelve a
proponer una isotropia en las dos direcciones (axial y radial), y no involucran una conductividad térmi-
ca efectiva, sino que se obtiene un valor utilizando las propiedades ponderadas de la fraccién vacia que
ocupa el sélido y el fluido. Finalmente, suponen una velocidad constante en todo el biorreactor, no consi-
deran un balance de transferencia de masa y utilizan una velocidad de reaccion (crecimiento microbiano
y formacion de productos) aparente.

Von Meien y Mitchell en el 2002 (32) realizaron un trabajo interesante para caracterizar el transpor-
te de calor, fue el primer trabajo que considera un modelo heterogéneo, sin embargo, en el cual se puede
capturar la informacion a cerca de la perdida de humedad en el sélido, sin embargo, s6lo consideraron
el transporte en la direccion axial, este modelo considera la variacion del sustrato sélido con el tiempo

debido a la perdida de peso seco generado por el consumo del microorganismo. El modelo es el siguiente:

Transporte de calor en la fase fluida:

oT oT
EavPag (deg + CfVCpW> S+ (deg + CfVpr> G5t = —hya(T,—T,) 2.27)

Transporte de calor en la fase solida:

JdT » db 0
Pas (CPy+ CoCpy) 5 = hga (Te = Ti) — AHapkesa (C£v - C£V> + AHcr (pdsE +b 5;‘5) (2.28)
Sujeto a las condiciones de frontera:
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El modelo supone que el biorreactor es lo suficientemente amplio para despreciar el transporte de calor
por las paredes, por lo que solo se considera el transporte convectivo axial. En este estudio se realiz6 un
balance de masa para el agua, el cual es un modelo heterogéneo, en el cual toma en cuenta la produccion
de agua debido al metabolismo del microorganismo. El modelo es el siguiente:

Balance de masa del agua en la fase fluida:

oct  och i
EavPdg 5~ T GW = kgsa (C}, — CY) (2.31)
Balance de masa del agua en la fase solida:
) (pds ' Cgv) . S Sk Jb apds
T = —kgsa (CW — CW ) + RW pdsﬁ +b ot (232)
acs, 1 b Ipgs 9Pds
= — —k S S S RW S ™~ - > 2°
5 Par { e (Cy, —Cy) + (pd 5t +b 5t ) Cy ot (2.33)

Donde la produccion de biomasa se describe con una ecuacion empirica de tipo logistica y el cambio en
la masa seca (biomasa seca mds masa secas) se definen como sigue:

db b
R (e .
8pds o Rg Jdb

ot~ (1-b-R)P=3¢ 2.35)
Fanaei y Vaziri en el 2009 (20), emplearon un modelo de transferencia de calor con las mismas consi-
deraciones que Sangsurasak y Mitchell en 1998 [30], sin embargo, despreciaron el transporte conductivo
radial. En 1999 Ashley et al. (6), Mitchell et al. (38), describieron la transferencia de calor en un bio-
rreactor lo suficientemente ancho para despreciar la conduccién en la direccion radial, obteniendo la
siguiente ecuacion:

oT oT 0°T db
(PCp) s (E) + Pag(Cpdg + fAHyap ) V20 (E) —k (W) + pus (1 — &) AHCRa (2.36)

En trabajos mds recientes, en 2016, Casciatori et al. (19) propusieron un balance de energia, para las dos
fases (gas y sélido) y en dos direcciones. En este balance, afirman que se capturan todos los mecanismos
de transferencia de calor, donde, es necesario, separar las dos fases, para analizar el efecto de la evapora-
cién del agua del medio sélido. El balance es el siguiente:

Fase fluida:

pdggav <deg + Yprw) W + Pdszo (deg =+ chpw> E = AHvapr’skgsapdggav (Yw - Yw)
J°T 10 [ 9°T
—hgsa (Tg - Ts) + 8avkax (&_sz) + Savkrad (; E (ra_er) ) (2.37)
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El primer término, del lado izquierdo, representa la acumulacion de energia en la fase gas a lo largo de la
fermentacion. El segundo término representa el flujo de energia con el flujo de aire por conveccion. En
ambos términos (C Pag +YWC pw), representa la capacidad calorifica del aire himedo. El primer término
del lado derecho representa la cantidad de energia asociada al flux de evaporacion de agua en la interface
entre las fases gas-sélido. El segundo término describe la transferencia de calor convectiva en la interface
gas-sOlido. Y los ultimos términos representan la conduccién de calor en direccion axial y radial, respec-
tivamente.

Fase solida:

oT oT .
Pds (Cpgs + XwCpy) 8_ts +Ts (Cpgs + XwCpy) 8_; = —hgea (Tg - TS) — AHyapNsKgsaPag €av (Y5 — Yw)

2 2

e (58 o (1 () )
El término de la izquierda representa la acumulacion de energia en la fase solida. Como la concentracion
de sélido seco pgs cambia en el tiempo simultdineamente con la temperatura de la fase sélida (Ts), por
lo que se aplica la regla del producto. La cantidad (Cp, + XwCp,,) representa la capacidad calorifica del
s6lido himedo. El primer término del lado derecho describe la transferencia de calor convectiva en la
interface sélido-gas, el segundo término representa la cantidad de energia asociada con la evaporacion
de agua en la interface solido-gas, el tercer término describe el calor generado debido a la actividad
metabolica del microorganismo. Y los tltimos dos términos representan la conduccidn de calor a través
de la fase sélida, en la direccion axial y radial. En este trabajo también se incorporé un balance de masa

en un modelo heterogéneo.
Balance de masa para el agua en la fase fluida:

0Yw oYy i %Yy, 10 [ 9*Yy
pdggaVW + VzOpdi = nskgsapdggav (YW - Yw) + pdggaVDax (W + pdggavDrad ;E rW
(2.39)
Balance de masa para el agua en la fase solida:
Xy dpPq i 0°Xy 19 [ d°X,
pdsT + Xw 8ts = _nskgsapdggav (Yw - YW) + Dspas (W + Dspas ;E TW
db dPds
Ry, (pdsﬁ +b gf‘ ) (2.40)

La produccion de biomasa se modelé mediante una ecuacion logistica. En este modelo se utilizaron
diversas correlaciones para poder calcular, las difusividades, las conductividades y los coeficientes de
transferencia de calor en la pared.

Casciatori y Thoméo (2018) (30), caracterizaron dos lechos empacados en condiciones abidticas, un
lecho fue compuesto de bagazo de cana de azicar, pulpa y cdscara de naranja y salvado de trigo, mientras
que el otro fue sélo de bagazo de cafia de azicar. La relacion de didmetro de tubo a particula fue de: 260,
y evaluaron el efecto de la altura del empaque (60 — 180 mm) y diferentes flujos de aireacién (400 — 1200
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Lh~1). Ellos usaron un modelo pseudo-homogéneo de dos pardmetros (k,,4 y hy,) en estado estacionario,
donde consideran sélo la conduccién en la direccidn radial, despreciando el transporte de calor debido a
la evaporacion. Promediaron la temperatura en la direccion axial. El modelo fue el siguiente:

JT 10 (9T
pdngdgvzo (E) = kr <;E (rw)> (241)

Sujeto a las condiciones de frontera:

dT
r=0——=0 (2.43)
ar
T
r=Rt— —kradg = hW (Tb — T) (244)

El punto interesante, es que es el primer trabajo que considera una conductividad térmica efectiva la cual
engloba diferentes mecanismos de transferencia de calor, la cual la dividen en contribuciones estaticas
y dindmicas, segun lo propuesto por Yagii y Kuni (1957) (47) para lechos empacados. Encontraron la
variacidn de estos parametros con el flujo de aireacidn, para valores de k;,q encontraron valores desde:
0.06 W m~!C~! hasta 0.34 W m~'C~!, y para hy, encontraron valores desde: 7.26 W m~'C~! hasta
51.76 W m~'C~! para flujos de aire desde: 400 L 4! hasta 1200 L h~!, respectivamente.

Un trabajo similar fue el propuesto por Finkler et al. (2021), donde realizaron estimaciones de algu-
nos pardmetros de transporte que involucra la transferencia de calor y masa, sin embargo, el modelo
propuesto fue similar al descrito por Von Meien y Mitchell (46), el modelo no toma en cuenta diferentes
mecanismos de transporte de calor y masa espaciales como la conducciones, dispersiones y difusiones de
masa, el modelo se vuelve unicamente temporal, por lo que no puede predecir gradientes de temperatura
y masa dentro del biorreactor.

En la siguiente tabla se resumen los trabajos de transferencia de calor realizados en biorreactores de
lecho empacado para FMS.
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Todos los modelos mencionados, emplean una velocidad superficial de entrada y desprecian la exis-
tencia de un perfil de velocidad dentro del biorreactor. La incertidumbre en estos modelos es que, en la
mayoria de ellos, proponen los sistemas como isotropicos en cuanto a la conduccion, es decir, tienen el
mismo comportamiento en distintas direcciones, sin embargo, las conductividades efectivas serian dife-
rentes debido a que la velocidad del flujo (contribucién dindmica) no es la misma en la direccién radial
y la axial. Ademads, las caracterizaciones solo se han hecho bajo condiciones bidticas, sin estudiar las ca-
racteristicas térmicas del soporte sélido, por lo que esta revision elucida la necesidad de proponer disefios
experimentales que caractericen de forma independiente los mecanismos de transporte presente en este
tipo de sistemas, con la finalidad de lograr obtener pardmetros intrinsecos para este tipo de sistemas, lo
que den mayor confiabilidad a los modelos matemaéticos propuestos.

2.3. Estudios de transporte de masa en biorreactores de lecho
empacado par FMS

Existen pocos trabajos que caracterizan la dispersién dentro de un biorreactor de lecho empacado,
Esto se pudiese deber a que en 1993 Gowthaman et al. (28), haciendo mediciones de concentracion de
oxigeno en la direccion axial (diferentes aturas: 33, 170 y 280 mm) en un biorreactor de lecho empaca-
do, mencionaron que el transporte de oxigeno no era una limitante para el crecimiento debido a que la
concentracion en la direccidn axial se mantenia en niveles aceptables para el crecimiento del microorga-
nismo. Sin embargo, no realizaron una caracterizacion adecuada de la dispersiéon de masa ni del médulo
de dispersion, el cual provee informacion valiosa sobre el grado de dispersion dentro del biorreactor para
los distintos compuestos que participan en la reaccion.

Uno de los pocos trabajos que caracterizo la dispersion de transferencia de masa fue el de Barrios et
al. (2015) (18), en el cual caracteriza la dispersiéon mediante la metodologia de distribucién de tiempos
de residencia y cdlculo de varianzas, en el cual obtiene el tiempo medio de residencia, y obtiene el médu-
lo de dispersion, dichos resultados muestran que existe una desviacion grande con respecto al flujo piston
(D/UL = 0,123-0,220).

Couder ef al. (2018) (83), usando los datos de Barrios ef al. (2015) (82) propusieron un modelo de
conveccion-dispersion para caracterizar el macro-mezclado (utilizando oxigeno como trazador) en el
biorreactor, los datos experimentales sirvieron para estimar el coeficiente de dispersion de el modelo
propuesto. Lo que se observo, fue que los mecanismos de dispersion dominan, lo que sugiere que el en
biorreactor pueden estar presentes fendmenos de retro-mezclado y flujo preferencial (canalizacién), lo
que puede originar puntos muertos en el biorreactor.
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Planteamiento del problema

La fermentacion en medio s6lido (FMS) ofrece una alternativa para llevar a cabo procesos, en los
cuales, se crean productos de valor agregado a partir de desechos agroindustriales. En México se generan
anualmente alrededor de 76 millones de toneladas de residuos orgénicos de frutas (limén, peras, man-
zanas, papaya, pifa, platano, naranja) y vegetales (maiz, cafia de azucar, frijol, col, zanahoria, tomate,
lechuga, papa)(84). Estos residuos, pueden ser aprovechados para usarlo en la FMS y producir diferentes
productos con valor agregado.

El disefio conceptual de un biorreactor de FMS para producir proteasas presenta complicaciones en la
ingenieria de disefio ya que, en los biorreactores de lecho empacado, se presentan resistencias a la trans-
ferencia de calor, debido a las reacciones exotermicas y a la baja conductividad térmica del sustrato, que
deben ser caracterizadas adecuadamente para el adecuado disefio conceptual de esta tecnologia. Es im-
portante resaltar que las altas temperaturas afectan el crecimiento y como consecuencia, la produccién de
proteasas.

Para lograr un disefio adecuado de un biorreactor para FMS, es importante caracterizar los fendmenos de
transporte (momento, calor y masa) y la cinética de crecimiento y de produccion de productos, esto para
identificar que es lo que ocurre y lo que afecta al desempefio del biorreactor, por ejemplo, en los ante-
cedentes se menciono la importancia que tiene la dindmica del fluido en el desempefio del biorreactor,
sin embargo, en el modelado no ha sido tomado en cuenta, existen otras inconsistencias a la caracteriza-
cién de estos fendmenos, los cuales son: el uso de correlaciones para obtener la conductividad térmica,
no se utiliza una conductividad térmica efectiva en los modelos pseudo-homogeneos, en algunos traba-
jos, las propiedades del solido y del fluido no son diferenciadas, existen pocos estudios que muestran la
dispersion de masa, por lo que no se sabe si la aireacion en este tipo de biorreactores es uniforme, los
estudios solo se han hecho bajo condiciones bidticas. De tal forma que, una caracterizacién adecuada de
los fendmenos de transporte, dardn informacion a cerca de que mecanismos afectan el desempeiio del
biorreactor.

Como se menciond, una caracterizacion adecuada de los fendmenos de transporte, dardn informacién
a cerca de que mecanismos afectan el desempefio del biorreactor.
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3.1. Pregunta de investigacion

(Cual es el efecto de la dindmica del fluido en la transferencia de calor y masa, y por lo tanto en la
productividad de proteasas en un biorreactor de lecho empacado donde se lleva a cabo una FMS?

3.2. Objetivos

3.2.1.  Objetivo general

Analizar el impacto de la dindmica del fluido variando el flujo de aireacion y la relacién de didmetro
de tubo a particula (d;/ dp), en la transferencia de calor, transferencia de masa y en el rendimiento de
proteasas en un biorreactor de lecho empacado con enfriamiento en la pared.

3.2.2. Objetivos especificos

= Desarrollar un modelo matematico que tome en cuenta la dindmica de fluidos en la transferencia
de calor y masa, y analizar su papel en la produccion de los metabolitos de interés.

= Realizar un anélisis de sensibilidad paramétrica en el modelo propuesto que permita elucidar los
efectos de las condiciones de operacion (temperatura del bafio de calentamiento, temperatura del
aire de entrada, flujo de aireacién, y relacién (d;/d,) y encontrar una ventana de operacion tedrica
a la cual el biorreactor muestre su mejor rendimiento.

= Disefiar, construir, instrumentar y operar un biorreactor de lecho empacado con enfriamiento en la
pared, desarrollando prototipos de medicion para reducir costos.

= Evaluar los fendmenos de transporte (dindmica de fluidos, transferencia de calor y masa) a través
de experimentos bidticos y abioticos.

= Evaluar el biorreactor realizando fermentaciones que permitan capturar informacién en linea para
realizar una caracterizacion adecuada de los fendmenos de transporte y de la cinética de crecimien-
to.
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Diseno del biorreactor mediante modelado

El enfoque seguido en este trabajo para construir el modelo de biorreactor, que engloba conside-
raciones de la dindmica de fluidos y su influencia en el transporte de calor y masa, la simulacion del
rendimiento del biorreactor de lecho empacado y la optimizacién de su operacion, se organiza en tres
secciones distintas. En la Seccidn 4.1, se describe el marco conceptual del biorreactor de lecho empacado
enfriado en la pared, detallando los fenémenos de transporte y la cinética microbiana inherente al siste-
ma. Basandose en este andlisis, la Seccidn 4.2 presenta el modelo matematico pseudo-heterogéneo para
el biorreactor, junto con la metodologia ingenieril utilizada para calcular los parametros de transporte
efectivos involucrados en el modelo. Esta seccion también introduce el modelo de cinética microbiana y
describe los métodos numéricos empleados. Luego, la Seccion 4.3 describe el andlisis de régimen, que
evalda la importancia de los distintos fendmenos de transporte dentro del modelo matematico. Finalmen-
te, en la Seccidn 4.4, se detallan los procedimientos aplicados para llevar a cabo andlisis de sensibilidad
paramétrica y optimizacion.

4.1. Concepcion del biorreactor

El biorreactor de lecho empacado enfriado en la pared para la fermentacion en estado solido (FMS)
que se estd investigando se presenta en la Figura 4.1. Este disefio de biorreactor implica un tubo lleno
de particulas de sustrato s6lido no porosas derivadas de residuos agroindustriales. Estas particulas se en-
riquecen con diversas sales para estimular la actividad metabdlica de los microorganismos [84]. Antes
de llenar el biorreactor, las particulas de sustrato s6lido se humedecen e inoculan con el microorganis-
mo, que crece en sus superficies con el tiempo. El oxigeno, suministrado a través de un flujo de aire,
se introduce en el biorreactor por conveccion forzada a una velocidad de flujo volumétrico especifica.
Este aire estd saturado con agua para minimizar el secado de las particulas de sustrato debido a su uso
en procesos metabdlicos y al mecanismo de transferencia de calor evaporativo. Dentro del biorreactor, el
oxigeno se transporta a las particulas de sustrato s6lido humedas, lo que permite a los microorganismos
llevar a cabo sus procesos metabolicos. Ademads, el aire introducido en el reactor elimina el dioxido de
carbono y disipa el calor generado por las actividades metabdlicas de los microorganismos. Para regular
la temperatura durante la FMS, se utiliza una chaqueta con agua de recirculacion. Inicialmente, ayuda al
sistema a alcanzar la temperatura deseada para la biorreaccion, y a medida que el proceso bioldgico se
inicia, la camisa de agua ayuda a liberar el calor a través de las paredes del biorreactor.
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Segun la descripcion anterior, el biorreactor de lecho empacado con enfriamiento por la pared opera
como un sistema bifdsico que comprende componentes fluidos y sélidos. Una vez que el aire se introduce
en el reactor, se desencadenan una serie de fendmenos distintos (Los fendmenos descritos se ilustran en
la Figura 4.1):

1. Ocurre la transferencia de momento a medida que el fluido atraviesa el lecho empacado, lo que
resulta en la disipacién de energia cinética y viscosa. Esta disipacion de energia se atribuye no s6lo
al fluido en si, sino también a la presencia de superficies sélidas.

2. Surgen mecanismos de conveccion y dispersion asociados con la transferencia de calor y masa
axial debido al flujo de fluido y la mezcla en el lecho.

3. Laconduccion y dispersion radial de calor y masa se vuelven pertinentes cuando aparecen gradien-
tes radiales de temperatura y concentracion debido a la dindmica de fluidos y los mecanismos de
transferencia de calor en la pared.

4. La transferencia de calor a lo largo de la pared del biorreactor, incluyendo el grosor del tubo y sus
interfaces internas y externas fluido-sélido, actia como un conducto para la transferencia de calor
radial.

5. La evaporacion de agua desde la fase solida a la fase fluida induce efectos de enfriamiento por
evaporacion.

6. La transferencia de calor y masa en la interfase entre las fases solida y fluida juega un papel crucial
en el intercambio de nutrientes.

7. El crecimiento microbiano y las actividades metabdlicas en las particulas de sustrato s6lido generan
calor, agua, didxido de carbono y enzimas

En resumen, la introduccién de aire, junto con la inoculacién de microorganismos en las particulas de sus-
trato sélido himedas, desencadena una serie de fendmenos interconectados dentro del lecho empacado.
En conjunto, estos fendmenos contribuyen al rendimiento dindmico de cualquier sistema de biorreactor.
Estos mecanismos pueden representarse matematicamente mediante un modelo pseudo-heterogéneo (to-
ma en cuenta dos fases: fase fluida y fase sélida), como se describe en la Seccion 4.2.

Los modelos se describirdn de la siguiente manera: se inicia con la cinética de crecimiento y pro-
duccién del microorganismo, incluyendo el impacto de la temperatura y cantidad de humedad en la fase
s6lida en su crecimiento, posteriormente se describe el modelo de cantidad de movimiento para describir
el perfil de velocidades en el biorreactor. En seguida se describen los modelos de transporte de cantidad
de movimiento, de masa para las especies que participan en el sistema (oxigeno, didéxido de carbono y
agua), y finalmente se describe el modelo de transporte de calor en el sistema.
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Figura 4.1: Representacion de los mecanismos que toman lugar en el biorreactor de lecho empacado
para fermentacion en medio sélido.

4.2. Modelo matematico

4.2.1. Cinética microbiana

Para caracterizar la cinética de crecimiento microbiano macroscépico, se integro el modelo logistico
[27, 36, 46, 52, 61, 85, 86] con el modelo de biorreactor. Para representar la cinética de diversas especies
participantes como: biomasa, diéxido de carbono, oxigeno y proteasas, produccion de agua, consumo
de soélidos y produccion de calor metabdlico en FMS. Para esto se utilizo la cinética de crecimiento de
microorganismos (biomasa) en conjuncién con coeficientes de rendimiento para obtener las demas espe-
cies participantes [85]. Ademds, durante el andlisis cinético, la velocidad de crecimiento especifica se vio
influenciada tanto por la temperatura como por el contenido de humedad (ecuaciones 4.2 a 4.4), mientras
que la biomasa maxima estuvo limitada al incluir el impacto de la humedad en el sélido en su magnitud
(Ecuacién 4.5). La cinética de crecimiento de la biomasa se define de la siguiente manera [27, 52, 84, 86]:

db b

—=ub|1- 4.1

a H ( bmax> (4.1)
La variacion de la tasa especifica de crecimiento (u) viene dada por la siguiente ecuacion:

K1 = Uoptr/HHHT 4.2)

Donde:

—E,
Aexp (Rg[TS+2713,15])

— 4.3)
1+Bexp (Rg[Ts+2a%3715]>

Hmax =
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2
Xw—b
Hnt = a,vexp <_M> (4.4)

2
Barax = @6EXD <(_M) ) 4.5)
b

El valor de piopt se obtuvo a partir del trabajo experimental de Barrios-Nolasco et al. (2015) [84] y
los valores de las constantes de las ecuaciones (4.3) a (4.5) se encuentran en la Tabla 1.

Debido a su relacion con el crecimiento del microorganismo, los cambios de la densidad de los soli-
dos secos se describen con la siguiente ecuacion [46]:

apds o R @
Jt  (1-b-Ry) ¥ 3

(4.6)

4.2.2. Transporte de cantidad de movimiento

Para describir el perfil de velocidad dentro del biorreactor se utilizé el modelo de Navier-Stokes-
Darcy-Forchheimer, que ha sido utilizado en la caracterizacion de reactores quimicos de lecho empacado
[87-89] y se ha comprobado su buena aproximacion con datos experimentales. El modelo es el siguiente:

v,

P =0 4.7)
eV, v, 0eP, d%ev, 1dev, d3ev, Hdg Pdg 5 o
Pas( a e az> T o e (W*(;7+ or’ ))‘(f”ﬁzg Vz)—gpdggz
(4.8)
Donde:
312
K= 2% 4.9)
o(l—eg)
3
K, —_ £ (4.10)

B(1-g)
El modelo de dindmica de fluidos, representado por las ecuaciones 4.7 a 4.10, utiliza la ecuacién de
Ergun [90] para calcular la caida de presion, mientras que los valores de permeabilidad de K y K, se
determinan mediante las ecuaciones (4.9) y (4.10), respectivamente. Los valores de o y B especificos para
el sistema en la ecuacion de Ergun (Ecuacion 4.11) y las permeabilidades se determinan en este estudio,
mas adelante en el capitulo 6. El perfil de fraccion de vacia se evalua utilizando las ecuaciones (4.13) a
(4.20). En la Ecuacion (4.8), el término inicial en el lado izquierdo corresponde a los cambios de momento
transitorios o la aceleracion del fluido. El segundo término representa las fuerzas inerciales asociadas con
las interacciones fluido-fluido. En el lado derecho, el primer término tiene en cuenta la fuerza impulsora
superficial detrds del movimiento del fluido, que es la caida de presion; el segundo término tiene en
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cuenta las fuerzas de disipacion viscosa originadas por las interacciones fluido-fluido, con efectos més
significativos atribuidos a las paredes del biorreactor. El tercer y cuarto término corresponden a fuerzas
viscosas e inerciales, respectivamente, relacionadas con la pérdida de momento dentro del fluido causada
por las interacciones s6lido-fluido. El quinto término tiene en cuenta la fuerza volumétrica resultante de
la gravedad, ejerciendo un efecto negativo a medida que el fluido se desplaza desde la parte inferior hasta
la parte superior del sistema.

Caida de presion

En la ecuacion (4.11), se puede observar que se tiene el gradiente de presion, este ha sido obtenido
de forma experimental en el prototipo fisico del biorreactor que se busca describir con este modelo. En el
capitulo 6, se describe la metodologia, el disefio de experimentos y los resultados de esta caracterizaciéon
de la caida de presion.

Posteriormente de las mediciones experimentales, la caida de presiéon fue modelada utilizando la co-
rrelacién semi-empirica propuesta por Ergun [90], con la finalidad de cuantificar las resistencias viscosas
e inerciales que se encuentran en los parametros o y 8 de la misma correlacion.

g = (1 _ 8av)2 HdgVz0 B (1 - 8av) Pdg"go

- 2
L ‘C“EV dp ng dP

(4.11)

Donde la fraccion vacia promedio (€,,) fue calculada con la correlacioén propuesta por Arno de Klerk
en 2003, la cual se describe por la siguiente ecuacion:

d
€a = 0,36+ 0,35exp (—0,39d—‘) (4.12)
1%

Perfiles de fraccion vacia

Asi también, para resolver la ecuacion 6, se requiere de los perfiles de fraccion vacia que describan
la configuracién geométrica del empaque aleatorio que se produce en esta matriz porosa, para esto, se
utilizaron dos correlaciones empiricas, una para particulas esféricas [91] y otra para particulas cilindricas

[92].
Particulas esféricas

Para la region cercana a la pared:

€(r) =2,14d2; — 2,53dpa + 1 — dpg < 0,637 (4.13)
Para la region del centro:

e (r) = 0,38 +0,29exp (—0,6dpa) cos [2,37 (dpg — 0,16) [+ 0,15exp (—0,9dpq) — dpa > 0,637 (4.14)
Donde dpq es una distancia adimensional desde la pared basado en el didmetro de la particula, de la
siguiente forma:
o Rt —T
s

dpa 4.15)
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Particulas cilindricas [92]

Ewall = Emin+ (1 — Emin) T+ =1 <0 (4.16)
r/ 1 TT /
Ecore = Eav + (Emin — Eav) EXP (E) cos (r E) —r >0 (4.17)
Donde:
/ R, —
r:ao( ¢ r)—l (4.18)
deq
deq
—18-2(-x 4.19
a0 ) ( Rt ) ( )
6V,
deq = ( n“‘) (4.20)

La metodologia que aqui se presenta es similar a la utilizada en el trabajo del mismo grupo de investi-
gacion [34], sin embargo, en ese trabajo de investigacion los perfiles de velocidad obtenidos no fueron
acoplados a los modelos de transporte de calor y masa para analizar su impacto, este es el primer trabajo
en realizar ese andlisis, con la finalidad de elucidar si la dindmica de fluidos juega un papel relevante en
el modelado matematico y descripcion de este tipo de sistemas.

Se parti6 de las ecuaciones gobernantes de calor y masa con variables originales [93], y posteriormente se

modificaron para obtener las ecuaciones gobernantes del sistema de FMS. Estas ecuaciones gobernantes
nativas se muestran en el apartado 8.1 de la seccién de Anexos.

4.2.3. Transporte de masa

En esta seccidn se describe el modelo propuesto de transporte de masa para las tres especies que se
analizan en el presente trabajo de investigacion, como agua, diéxido de carbono y oxigeno.

Fase fluida:

Agua:

OYw Yw 0*Yw 1dYw 9*Yw
. 7€ — Dax— Dra — T 5.
Page ot + PagVzE 0z Pag | € 072 + &Drad r or + or?

+ (1 — &) Nskesapae O (Y — Yw) — (1 — &) Nskgsapas Os (Xyy — Xw)  (4.21)

Oxigeno y diéxido de carbono:

42



Casa abierta al tiempo CAPITULO 4. DISENO DEL BIORREACTOR MEDIANTE MODELADO

Y; Y; 2%Y; 10Y;  9%Y; i}
Pag€—— ot + PagVz€ & pdg{ x5 RN + Drad( 8 + or2 )} ( _8) nskgsapdg (HiYi_Yi)
(4.22)
Donde:
H = XwoH; (4.23)
% XW
X = — 4.24
REF = 3 (4.24)
Fase solida:
Agua:
8XW apdg . 82Xw 18Xw 82Xw
(1=8) |pas—5 +Xw at]_“_ )Pas ( o2 i or T
% " &b 8pds
— (1 = &) Nskesapde O (Yy — Yw) + (1 — €) Ngkgsapas & (Xyy — Xw) + (1 — €)Rwy pdsﬁ +b 3¢
(4.25)

Oxigeno y diéxido de carbono:

8Xi des B 82Xi 18Xi 82Xi
(1—¢) {Pdsw +X17} = (1 —€) pas (822 T or T o )

db  dpgs
+ (1 — €) nskgsapas (H Yi — X;) £ (1 - €)R; [pdsa +b gd} (4.26)

En relacién con las ecuaciones (4.21) y (4.22), el término inicial en el lado izquierdo aborda las
variaciones transitorias especificas para la especie 1’(concentracién de oxigeno, diéxido de carbono o
agua), el segundo término se asocia con el mecanismo convectivo para la transferencia de masa de la
especie 1. En el lado derecho, el primer y segundo término corresponden al transporte de masa a través
de los mecanismos de dispersion axial y radial, respectivamente. El tercer y cuarto término en la Ecua-
cioén (4.21) representan el transporte de masa interfacial entre la fase sdlida y la fase fluida y viceversa,
respectivamente. En estos términos de transporte interfacial, 1) representa las resistencias de transporte
intra-particula asociadas con la fase solida y relacionadas con el contenido de agua. Experimentos han
demostrado que el tiempo caracteristico para secar o humedecer particulas basadas en sustratos es menor
que aquellos asociados con reacciones alrededor de la superficie sélida. Por lo tanto, 1y puede conside-
rarse como 1, como también se identifica en la literatura [29]. Para referencia, se presentan experimentos
de velocidad de secado en el capitulo 6 (Figuras 6.27 a 6.29), en el apartado de la caracterizacion transfe-
rencia de masa. En la Ecuacion (4.21), el parametro d se considera como condicional para el transporte
interfacial y su valor depende del gradiente de concentracion entre la fase fluida y la fase sélida. Si la
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fase sélida alcanza su mdxima cantidad de agua (X3 ), el valor de & se establece en 0, y si el aire alcanza
su mdxima cantidad de agua (Y5, el valor de §, también se establece en 0. Estos pardmetros de equi-
librio (X3 e Yyy) se describen mas adelante en la tabla 4.1. EI tercer término en la Ecuacién (4.22) se
refiere al transporte interfacial entre las fases s6lida y fluida. Aqui, H representa el coeficiente de Henry
modificado, que tiene en cuenta la solubilidad de oxigeno o di6xido de carbono en la fase sdlida. Este
coeficiente varia con la temperatura de la fase s6lida y el contenido de humedad dentro de ella, un aspecto
a menudo pasado por alto al modelar sistemas de fermentacion de este tipo, la definicidn del coeficiente
de solubilidad de Henry se expresa con sus constantes en la ecuacion (4.50) y la Tabla 4.2.

En referencia a las ecuaciones (4.25) y (4.26), el primer y segundo término abarcan el cambio transi-
torio tanto para la concentracion de la especie icomo para la densidad sélida, respectivamente. Mientras
tanto, los dos primeros términos en el lado derecho cuentan para la difusion efectiva a través de la fa-
se sOlida en direcciones axial y radial. El tercer y cuarto término en la Ecuacion (4.25) representan el
transporte interfacial entre las fases fluida y s6lida a lo largo del biorreactor. El tercer término en la Ecua-
cidén (4.26) tiene en cuenta el transporte interfacial entre las fases fluida y sélida. El dltimo término en las
Ecuaciones (4.25) y (4.26) tiene en cuenta la produccion o consumo de la especie 1’ debido a la actividad
metabolica. Aqui, R; es el coeficiente de rendimiento, que es negativo para los reactivos y positivo para
los productos. Cabe destacar que el término de reaccion también incluye variaciones en el crecimiento
de microorganismos y cambios en la densidad del sélido.

4.2.4. Transporte de calor

Fase fluida:

oT IYw 9°T, . (18Tg aZTg)
rad \ "7

oT
&Pz (Cpag + YWCp, ) {a—f +Vza—f} T ECPvPagTe 5 = Kag o Hhna | 150+ 50
— (1 — &) nshgea (Tg — Ts) + (1 — €) AHyapNskesaPag 8 (Yo — Yw) (4.27)

Fase solida:

T, dPds oXw | 9T, 10T, 92T,

(1) Cpu Xy [pu G TR oot G =k (150 5

db dPgs

(1~ €) i (T~ ) = (1 - €) S kesapae e (Vi ~ Vo) + (1) (~ter) a5 +75%
(4.28)

En la Ecuacién (4.27), el primer término en el lado izquierdo representa la tasa de cambio de la tem-
peratura de la fase gaseosa con respecto al tiempo. El segundo término tiene en cuenta el transporte de
calor por conveccion debido al flujo del fluido. En el lado derecho, el primer y segundo término denotan
la conduccién de calor en las direcciones axial y radial, respectivamente. El tercer y cuarto término se
refieren a la transferencia de calor interfacial entre la fase fluida y la fase s6lida, mientras que el dltimo
término describe el transporte de calor a través de la vaporizacion del agua desde la fase sélida.
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En la Ecuacion (4.28), el primer y segundo término representan la tasa de cambio de la temperatura
y la densidad sélida con respecto al tiempo. Los dos primeros términos en el lado derecho describen la
conduccién de calor en las direcciones axial y radial, respectivamente. El tercer término a la derecha tiene
en cuenta la transferencia de calor interfacial entre las fases. El cuarto término tiene en cuenta la transfe-
rencia de calor resultante de la vaporizacion en la fase s6lida, mientras que el término final representa el
calor generado por la actividad metabdlica de los microorganismos. El término (—AHcg) estd asociado
con la energia liberada a través de procesos metabodlicos.

4.2.5. Condiciones de frontera

A continuacion, se resumen las condiciones de frontera que se utilizan para resolver las ecuaciones
que representan el modelo del reactor.

Condiciones iniciales (t = 0):

Vz = Vzss (4.29)
Xi = Xjo (4.30)
Yi=Yj (4.31)
Ty =Ty (4.32)
Tgi = TgO (4.33)
Condiciones de frontera en (z = 0):
Vz = Vin (4.34)
X
=0 4.35
37 (4.35)
2Y;
vz0Yio = Yi€v, — sDaxa—Zl (4.36)
dT;
=0 4.37
97 (4.37)
dT,
V20PtCpTe0 = €V, prCpeTy — ekax— = (4.38)

Condiciones de frontera en (z=1L):

aVZ . 8Yi . 8Xi . 8TS . 8Tg .
dz dz dz Jdz 0z =0 (4.39)

45



Casa abierta al tiempo CAPITULO 4. DISENO DEL BIORREACTOR MEDIANTE MODELADO

Condiciones de frontera en (r = 0):

dv, JY; 09X; JTy T,

dr or ar ar  or =0 (4.40)
Condiciones de frontera en (r =R;):

v, =0 (4.41)

aY;
=0 (4.42)

X
5 = 0 (4.43)

JoTs
ki = (Ty = Ty) (4.44)
—krad% =hy (Tg—Tp) (4.45)

En las ecuaciones (4.29) a (4.33), se presentan las condiciones iniciales para las ecuaciones dife-
renciales parciales. En z = 0 (entrada del biorreactor), en la Ecuacion (4.34), v, es igual a la velocidad
superficial de entrada. La Ecuacién (4.35) representa un valor constante para la humedad, mientras que la
Ecuacion (4.36) describe como el transporte de masa es influenciado por los mecanismos de dispersion.
La ecuacion (4.37) se refiere a un valor de temperatura constante en la fase solida en este limite, y la
Ecuacién (4.38) indica el impacto de la conduccion en la entrada del reactor. En la salida del biorreactor
(z =L), la ecuaciodn (4.39) significa que las variables dependientes tienen valores constantes en la salida.
En el centro del biorreactor (en r = 0), la Ecuacion (4.40) impone condiciones simétricas para todas las
variables dependientes. En la pared del biorreactor (r = Ry), la ecuacién (4.41) impone la condicién de
no deslizamiento, mientras que la ecuacion (4.42) establece una condicion de no flujo para la transfe-
rencia de masa, como se representa de igual forma en la ecuacién (4.43). Las ecuaciones (4.44) y (4.45)
describen que el transporte de calor que se da a través de esta frontera llegando por la parte interna por
conduccién y atravesando esa region a través de varias resistencias a la transferencia de calor englobadas
en el parametro hy,, en esta se incluye la transferencia de calor entre el s6lido (Ecuacion 4.45) o el fluido
(Ecuacion 4.44) y la pared del biorreactor, la resistencia que presenta el espesor de la pared y la resisten-
cia de la conveccion entre la pared externa y el flujo de agua del bafio de calentamiento.

4.3. Correlaciones para evaluar el modelo del biorreactor

Los parametros de transporte se determinan utilizando correlaciones de la literatura. Las correlacio-
nes empleadas se resumen en la Tabla 4.1 Es importante mencionar que, para garantizar confianza en la
descripcion dindmica del fluido, los pardmetros correspondientes se derivan de datos de caida de presion
obtenidos en esta investigacion (Capitulo 6). Ademas, varios pardmetros relacionados con el crecimiento
cinético de Yarrowia lypolitica 2.2ab se determinan a partir de datos experimentales obtenidos de un tra-
bajo anterior [82]. La Tabla 4.3 presenta el rango de valores para los parametros efectivos de transporte
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de calor y masa, incluidos los de dindmica de fluidos y cinética, utilizados en este estudio.

Tabla 4.1: Correlaciones para estimar los pardmetros para el modelo del biorreactor.

Parametro Correlacion Referencia
Coeficiente de dispersion axial [94]
I 0,5 0,3
Pe, 1+ l%isc Re,Sc
Coeficiente de dispersion radial [94]
1 0,09 n 0.4
- 10 0,8
Pen, 1+ R—CPSC (RepSc)
Conductividad térmica efectiva axial [96]
Conductividad térmica efectiva radial [97]
hwdp ( €av ) _ 0,27
krald (1 - 8av)
Coeficiente de transferencia de Cilindros: (97]
calor en la pared
hy dpe 0,93
k—f = 0,16Rep'
pe — A_p
Esferas:
hy,dpe 0,79
K =0,17Re;
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Coeficiente interfacial solido-fluido de [95]

masa L _ 009 04
= 10 0,8
Pern 1+ R_epSC (RepSC)

Isoterma de sorcion para la
fase solida

0,409 [52]
X, = 0,052 (ﬂ)
Coeficiente interfacial de transferencia de [98]
calor Nu=2+ 1,1Reg’6Pr1/3
Contenido maximo de agua en el aire [52]
« _ 0,62413Py,
VPP
Actividad de agua en la fase fluida
YwP [52]

e pr (Yw +0,62413)

Coeficiente de solubilidad de Henry
Dependencia de la solubilidad de Henry con la temperatura [99].
d (InH;?)

1 1
_ _ cp
H;:C = H(T)Cp x RT = Hi X exXp W (T — ﬁ) x RT (446)

Tabla 4.2: Constantes usadas en la ecuacion (4.50) [99].

Componente H? [molm—3Pa~'] H(T)® [K]
Oxigeno 1,3x107 1500
Diéxido de carbono 3,3x10~* 2300
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Rango de parametros utilizados durante las simulaciones del biorreactor

Tabla 4.3: Parametros utilizados durante las simulaciones.

Parametros Notacion y unidades Valores

Dinamica de fluidos

Caida de presion (esferas 1.5 mm) AP; 5 [Pam™!] 13.855 - 141.969
Caida de presion (esferas 3 mm) AP; [Pam™!] 1.80 - 18.61
Caida de presion (cilindros) AP [Pam™!] 0.233 - 2.538
Numero de Reynolds de particula Re, [Adim.] 0.1356 - 0.678
Transferencia de masa

Dispersion axial (oxigeno) D2 [m?h~1] 7,93x1072 —3,53x10!
Dispersion axial (Diéxido de carbono) DY [m?h~!] 8,22x1072 —3,5x107!
Dispersion axial (Agua) DY [m?h~!] 8,58x1072 —3,57x10~!
Dispersi6n radial (Oxigeno) D2 [m? h~] 3,514x107%—9,92x102
Dispersi6n radial (Diéxido de carbono) D59 [m2 h~] 2,85x1072 —9,63x10 2
Dispersion radial (Agua) DY, [m?>h~1] 3,5x1072 = 1,02x10~!
Difusi6n (Oxigeno) DS? [m? h~] 4,32x107°
Difusién (Diéxido de carbono) D§%? [m? h1] 5,76x107°
Difusién (Agua) DY [m?h~!] 1,08x1076

Transferencia dfa masa interfacial kgﬁ fiwii 1] 3.843x10~5 — 1,6x10°3

(Oxigeno)

Tt de il o) a7s0 o

Transferencia de masa interfacial (Agua) kg [Adim. | 1,432x10-1 — 2,181
S(’lub(igi’}‘geii)mmy Ho, [mh™'] Ecuacién (4.50)
Solubilidad de Henry Hco, [Adim.] Ecuacién (4.50)

(Di6xido de carbono)
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Transferencia de calor

Capacidad calorifica del aire seco Cpgg [J kg 'oCc™!] 1006
Capacidad calorifica del agua Cpw [Tkg~!°C™] 4184
Capacidad calorifica del vapor de agua Cp, [T kg~ °C™] 1880
Capacidad calorifica del sélido Cpys T kg™ °C™1] 1760
Conductividad térmica efectiva axial kax Jh™ ' m~1°C™] 19.83 -20.10
Conductividad térmica efectiva radial Kead [Th™! m~1 oC~1] 19.78 - 19.84
Conductividad térmica del sélido ks [JTh='m~!°C™] 23.688

Transferencia de calor interfacial

hgs Jh™ I m=2°C1]

7,530x10% —3,116x10*

Transferencia de calor en la pared hy JTh=!m=2°C!] 2.235-2.422
Entalpia de vaporizacion del agua AHy,p [J kg '] 2414300
Cinética de crecimiento
Tasa especifica de crecimiento optima Lopt [h71] 0.3911
Factor pre-exponencial A 2,69x10M!
Factor pre-exponencial B [h~!] 1,3x10%
Energia de activacion E, [Jmol™!] 71380
Energia de desactivacion Ey [Jmol™!] 290100
Constante en ecuacion (4.4) aum 0.3911
Constante en ecuacion (4.4) bum 1.499
Constante en ecuacion (4.4) Cum 0.445
Constante en ecuacion (4.5) ap 0.03372
Constante en ecuacion (4.5) by, 1.56
Constante en ecuacion (4.5) Ch 0.3239
Coeficiente de rendimiento de agua Rw [kgy, kggié] 1.08
Coeficiente de rendimiento de oxigeno Ro, [kgo, kgl 0.89
Coeficiente de rendimiento de diéxido de carbono Rco, [kgco, kggi(l)] 2.38
Coeficiente de rendimiento de consumo de sustrato Rs [kgpg kggi(l)] 3.38
Coeficiente de rendimiento de proteasas Rp [Up kg ] 11000
Coeficiente de rendimiento de calor —AHcr [J kg, 8,366x10°
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4.4. Métodos numeéricos

Para obtener una solucién numérica de las ecuaciones que rigen la dindmica de fluidos, la transferen-
cia de masa y calor, se emple6 el método de aproximacion de diferencias finitas. Esta aproximacion se
implement6 con un método implicito para garantizar la estabilidad numérica, especificamente utilizando
el método Implicito de la alternancia de las direcciones (método ADI, por sus siglas en inglés) [100].
Este método implica dividir un paso del tiempo en dos: primero, se calcula el paso de tiempo k+1/2 en la
direccion radial utilizando el paso k en la direccién axial; luego, se calcula el paso de tiempo k+1 en la
direccion axial utilizando el paso k+1/2 en la direccion radial.

La discretizacion de las ecuaciones en derivadas parciales conduce a la construccién de una matriz tridia-
gonal, que se resolvio utilizando el algoritmo de Thomas [101]. La implementacion de estos procedimien-
tos numéricos se realiz6 en MATLAB R2022b. Cabe destacar que todas las simulaciones se llevaron a
cabo en una computadora de sobremesa equipado con un procesador AMD Ryzen 9 5900x con velocidad
de reloj a 4.3 GHz, junto con 80 GB de memoria RAM a una velocidad de 3200 MHz.

4.5. Analisis de régimen

El objetivo del andlisis del régimen es identificar los mecanismos predominantes que gobiernan el
funcionamiento del biorreactor empacado con enfriamiento en la pared. Luego, este anélisis tiene como
objetivo desarrollar un modelo pseudo-heterogéneo simplificado pero preciso, que se pueda aplicar para
evaluaciones posteriores de pardmetros y optimizacion. Inicialmente, la investigacion define tiempos
caracteristicos para la dindmica de fluidos, la transferencia de masa y el intercambio de calor en las fases
liquida y solida. Las Tablas 4.4 - 4.6 proporciona los tiempos caracteristicos definidos para el anélisis
del biorreactor de lecho empacado enfriado por la pared. Una vez que se identifican los mecanismos
de control en la tecnologia del biorreactor a través de los tiempos caracteristicos, el modelo pseudo-
heterogéneo se manipula para validar los resultados obtenidos del andlisis de régimen. Los modelos de
dindmica de fluidos, transporte de calor y masa se presentan en funcién de los tiempos caracteristicos. Se
evalua el impacto del tiempo caracteristico tanto en el rendimiento microscépico como macroscopico del
biorreactor. Como resultado, el modelo pseudo-heterogéneo se simplifica, teniendo en cuenta tinicamente
los mecanismos de reaccion, al tiempo que mantiene la precision en la prediccion del comportamiento
del biorreactor [89]. Este modelo desarrollado es el que se adopta para los andlisis de sensibilidad y
optimizacién de parametros.

4.5.1. Tiempos caracteristicos y modelos en términos de tiem-
pos caracteristicos

Las tablas 4.4 a la 4.6, presentan las definiciones de los tiempos caracteristicos. Divididos por cada
fendmeno de transporte (dindmica de fluidos, calor y masa).
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Tabla 4.4: Tiempos caracteristicos establecidos para dindmica de fluidos.

Dindmica de fluidos
Conveccidn / fuerzas inerciales = VLTo Resistencias viscosas  Tyr_Sf = p‘:tg—d?
Disipacion viscosa radial Tur = mﬂngf Resistencias inerciales Ty_gg = 8:%'010
Disipacion viscosa axial Tuz = p%: Fuerzas volumetricas Toz = %
Fuerzas motrices superficiales  7,, = pdgp;ozol‘

Tabla 4.5: Tiempos caracteristicos establecidos para transferencia de calor.

Transferencia de calor

Fase fluida Fase solida
. 0z q o 1— €.y )RZ pusoChys
Conveccion =1L Conduccién radial (sélido) 5. = (1= )R( PasoCas
Va0 cond, kg
Conduccidn radial o = EuR?CugPay Conduccién axial (s6lido) 15 . = (=& )L2PasoCpys
cond;, — Krad cond; — kg
2
., . f _ &/L"Cpyepdg . ., 1
Conduccién axial Vo = Tiempo de reaccion R =y
Interface sélido-fluido
s - f _ EaPagCpag S S . S _ PasoCpas
Transferencia interfacial Tint = (T—g)ohesa Transferencia interfacial Tint = Thga
: a4 £ €avToCpy, . Y. S _ _ TopasoCpys
Tiempo de vaporizacién Nap = (T=em) YwomAHomkea Tiempo de vaporizacion TWap = Yoo AHuke:aPag
Transferencia en la pared = EavPagCPog Transferencia en la pared 7S, = PuCPas
p Wall = (T—gy )hya p Wall hya
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Tabla 4.6: Tiempos caracteristicos establecidos para transferencia de masa.

Transferencia de masa
Fase fluida Fase sélida
. L . .z . £1: S R?
Conveccién T= = Difusién radial (sélido) . = o
Vz0 T Dy
Dispersion radial o = R Difusion axial (s6lido) S =L
p D; ~ Dpa D, — D,
9 2 2 o S L2 B P _ 1
Dispersion axial ™, = by Tiempo de reaccién R =
Interface sélido-fluido
ca 3 2 f Eav 1 S S g S _ 1 Pdso
Transferencia interfacial Tt = (=) Tikesd Transferencia interfacial Tint = kg Pag
Transferencia interfacial cuando P Transferencia interfacial cuando
v — & 1 dg Sw __ _ 1
el gradiente es fluido-sélido Int = (1—€av) Mskgsa Paso el gradiente es sélido-fluido Int = nskgsa

En la seccion 8.2 del apartado de Anexos (Capitulo 8), se muestran las variables que fueron introduci-
das para generar los tiempos caracteristicos en funcion de variables iniciales y/o promedio. Asi también,
se presentan los modelos de transporte en funcion de estos tiempos caracteristicos.

Modelos probados en el analisis de régimen

Para validar la informacion que se obtiene con los tiempos caracteristicos, es necesario probar el
modelo de referencia, haciendo simplificaciones y evaluando las predicciones del modelo simplificado.
En el actual estudio se propone evaluar 4 modelos simplificados, estos modelos se enumeran y describen
a continuacion:

1. Modelo 1: Sin dispersion axial en las fases fluida y solida.
2. Modelo 2: Sin dispersion axial y sin conduccidn axial en las fases fluida y sélida.

3. Modelo 3: Sin dispersion axial, sin conduccién axial y sin dispersion radial en las fases fluida y
sOlida.

4. Modelo 4: Sin dispersion axial, sin conduccién axial, sin dispersion radial y sin conduccion radial
en las fases fluida y sélida.

Las ecuaciones detalladas de estos modelos se presentan en la seccion 8.3 del apartado de Anexos
(Capitulo 8).
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4.6. Sensibilidad paramétrica y analisis de optimizacién

El modelo pseudo-continuo desarrollado como resultado del analisis de régimen sirve como base pa-
ra llevar a cabo un andlisis de sensibilidad paramétrica. Este andlisis examina la influencia de distintas
variables operativas, especificamente la relacion dt/dp, la velocidad de flujo del aire de entrada, la tempe-
ratura del aire de entrada y la temperatura del bafo, en el rendimiento del biorreactor de lecho empacado.
Se realiz6 un disefio de simulacion para lograr esto (Tabla 4.7). Las respuestas del rendimiento del bio-
rreactor que se tienen en cuenta abarcan la temperatura mdxima en el lecho, el contenido de humedad,
la biomasa y la produccién de proteasas. Para llevar a cabo este anélisis, se adopta una metodologia de
superficie de respuesta. Esta metodologia cumple un doble propdsito: en primer lugar, evaliia cuan sen-
sibles son las respuestas del biorreactor a las variaciones en las variables operativas; y, en segundo lugar,
sefala los rangos operativos 6ptimos en los que el biorreactor logra su maximo rendimiento. Para sim-
plificar el proceso de simulacion y hacerlo més eficiente, se ha elegido una metodologia de superficie de
respuesta basada en un disefo de simulacion de Box-Behnken [102]. En la Tabla 4.7 se muestra el disefio
de simulaciones que se realizaron para realizar el andlisis.
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Tabla 4.7: Disefio de simulaciones.

. .. ) Flujo de aireacion Temperatura Temperatura
Simulacion - Patron  d;/dp [L min~'] del baiio [°C] del aire [°C]
1 0000 17 0.4 44 44
2 0-0+ 17 0.2 44 45
3 +00+ 34 0.4 44 45
4 +00- 34 0.4 44 43
5 -0-0 5.6 0.4 43 44
6 -00 5.6 0.2 44 44
7 00++ 17 0.4 45 45
8 +0-0 34 0.4 43 44
9 -00- 5.6 0.4 44 43
10 00-+ 17 0.4 43 45
11 -+00 5.6 1 44 44
12 ++00 34 1 44 44
13 -0+0 5.6 0.4 45 44
14 0000 17 0.4 44 44
15 +-00 34 0.2 44 44
16 0-+0 17 0.2 45 44
17 0+0- 17 1 44 43
18 0-0- 17 0.2 44 43
19 +0+0 34 0.4 45 44
20 00— 17 0.4 43 43
21 0-0 17 0.2 43 44
22 0000 17 0.4 44 44
23 00+- 17 0.4 45 43
24 -00+ 5.6 0.4 44 45
25 0++0 17 1 45 44
26 0+0+ 17 1 44 45
27 0+-0 17 1 43 44

En la Tabla 4.8 se detallan las dimensiones del reactor y las condiciones operativas empleadas en
las simulaciones numéricas de este estudio. La relacion d;/ d, experimento una variacion de tres niveles,
abarcando esferas de 1.5 mm (d;/d, = 34), esferas de 3 mm (d;/d, = 17) y cilindros con un didmetro
equivalente de 9 mm (d;/dp, = 5,6). Al mismo tiempo, la tasa de flujo volumétrico se sometié a tres niveles
de modificacién: 0.2 L min~!, junto con dos niveles elevados: 0.4y 1 L min~!. Ademads, se realizaron
ajustes en tres niveles tanto para la temperatura de bafio de calentamiento con agua como para el aire de
entrada (43 °C, 44 °C y 45 °C). Estas condiciones operativas especificas se seleccionaron debido a su
impacto positivo observado en el crecimiento de microorganismos y la produccion de proteasas durante
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la fermentacion en estado s6lido, como respaldan las referencias [11, 84].

Tabla 4.8: Condiciones de operaciéon y dimensiones del biorreactor.

Variable Notacion Valores
Largo del biorreactor L [m] 0.3
Diametro del tubo d¢ [m] 0.051
Relacién d;/d, d¢/dp 5.6,17, 34
Flujo de aireacién QL min_l] 02,04, 1
Velocidad superficial en la entrada v, [mh™'] 5.7,11.4,28.5
Densidad del lecho Paso [kg, min 7] 40.6
Temperatura del bafio Ty [°C] 45,44,43
Humedad inicial en el sélido. Xwo [kew kgg,'] 1.5
Temperatura del aire a la entrada Tgo [°C] 45,44 .43

4.7. Comparacion entre geometrias del biorreactor rectangular
y cilindrico

En el actual trabajo se realiza una comparacion entre un biorreactor de geometria rectangular (el cual
se desarroll6 en el trabajo de investigacion de la maestria) [34, 96] y el caso que se ha analizado en este
documento (el biorreactor cilindrico desarrollado para la investigacion de este trabajo), con la finalidad
de analizar si la geometria tiene algiin impacto en los mecanismos de transferencia de cantidad de mo-
vimiento, calor y masa, y en consecuencia la produccion de proteasas. A continuacion, se resumen las
dimensiones de los dos biorreactores y las condiciones de operacion para las simulaciones para fermen-
tacion en medio sélido con calentamiento en la pared.

En la Tabla 4.9 se muestran las dimensiones de los biorreactores, es importante mencionar que para
el biorreactor rectangular el didmetro del tubo se toma como su ancho, las condiciones de operacion tam-
bién se muestran, las cuales son las usadas convencionalmente para este tipo de sistemas y la cual ha sido
analizada experimentalmente por Barrios et al. 2015 [82], esta comparacion se llevd a cabo de forma
numérica, utilizando el modelo propuesto anteriormente (ecuaciones 4.1 a 4.45) y s6lo ajustdndolo a las
coordenadas rectangulares y las dimensiones del biorreactor de geometria rectangular.
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Tabla 4.9: Condiciones de operacion y dimensiones de los biorreactores.

Variable Notacion Cilindrico Rectangular
Largo del biorreactor L [m] 0.3 0.3
Diametro del tubo d; [m] 0.051 0.051
Relacién d;/d, di/dp 34 33.3
Flujo de aireacién Q [L min ] 0.4 0.4
Densidad del lecho Paso [kgs min ] 40.6 40.6
Temperatura del bafio Ty [°C] 45 45
Humedad inicial en el sélido. Xwo [kgw keg'] 1.5 1.5
Temperatura del aire a la entrada Teo [°C] 45 45

Figura 4.2: Biorreactor de lecho empacado de geometria cilindrica (izquierda) y biorreactor de
geometria rectangular (derecha).

4.8. Comparacion del modelo con datos experimentales

Para generar confianza en el modelo, este se comparé con datos experimentales obtenidos por Ba-
rrios et al. 2015. Debido a que este trabajo se basé en las condiciones experimentales de ese trabajo de
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investigacion.

4.9. Resultados y discusion

4.9.1. Mecanismos controlantes durante la operacion del bio-
rreactor.

Cuando se lleva a cabo un andlisis de régimen para la Fermentacion en medio sélido (FMS) es ne-
cesario tener en cuenta tres aspectos fundamentales para identificar los mecanismos de control durante
la operacién del sistema de biorreactor. En primer lugar, en el contexto del proceso de FMS dentro del
sistema de estudio que involucra Yarrowia lipolytica 2.2ab, generalmente se extiende mds alld de las 15
horas. Esta duracién prolongada es el resultado de la naturaleza dindmica del proceso, estrechamente
relacionada con la velocidad de crecimiento de los microorganismos. En segundo lugar, se debe llevar a
cabo un andlisis integral de los tiempos caracteristicos en dos niveles distintos: la fase sélida y la fase
liquida.

Finalmente, es importante enfatizar que, al discutir los tiempos caracteristicos, el objetivo principal es
determinar la influencia de cada mecanismo de transporte en la cinética y como mejorarla. Por lo tan-
to, cada fendmeno de transporte debe analizarse de manera independiente para evaluar su impacto en la
cinética.

Las Tablas 4.10 a 4.14 presentan los tiempos caracteristicos para los mecanismos de transporte y cinéti-
cos en la operacion del biorreactor para FMS, tanto a nivel de fluido como de sélido. En el contexto de la
transferencia de masa, el transporte de agua sirve como referencia para el andlisis del régimen. Dada la
influencia de la dinamica del fluido en el rendimiento del biorreactor, la evaluacion se realiza en tres ta-
sas de flujo volumétrico: 0.2, 0.4y 1 L min~ . El andlisis del régimen utiliza como referencia pardmetros
operativos convencionales relevantes para el proceso bioldgico estudiado, especificamente: una relacion
di/dp de 36, Ty, de 45 °C, Ty de 45 °C, Xwo igual a 1.5 kgy kg;s1 y aire saturado en la entrada.

La Tabla 4.11 muestra los tiempos caracteristicos para la dindmica de fluidos, derivados mediante la
manipulaciéon adecuada de las ecuaciones fundamentales (7) a (10). Como referencia, la Ecuacién (51)
formula el modelo de dindmica de fluidos utilizando tiempos caracteristicos. L.os tiempos caracteristicos
para el transporte de momento siguen esta tendencia: 7, > T, > T > To, > Tjr_sF > Tyr—SF > Tp,. Las
resistencias viscosas (Ty,_sg) asociadas con las interacciones sdlido-fluido se convierten en los mecanis-
mos dominantes principales que impiden que el fluido se mueva a lo largo del lecho; en contraste, las
resistencias inerciales (7;;_sp) también tienen un impacto en la magnitud de la velocidad pseudo-local,
ejerciendo un efecto mayor a medida que aumenta el flujo volumétrico de entrada. Aunque las fuerzas
inerciales (7) afectan la dindmica de fluidos, la componente axial de la velocidad a lo largo de la longitud
del reactor permanece constante (conservacion del momento), como se aclara en la Ecuacion (7), justi-
ficando la eliminacion del término inercial del modelo de dindmica de fluidos. En cuanto a las fuerzas
superficiales (7,,) y volumétricas (Tg,), las primeras superan a las segundas. Sin embargo, ambos t€rmi-
nos deben considerarse, ya que su diferencia genera la fuerza impulsora para el movimiento del fluido en
el lecho empaquetado. Ademas, las fuerzas viscosas (7y,), que tienen en cuenta el papel de la pared en el
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transporte radial del momento viscoso, se vuelven relevantes al considerar su papel en los mecanismos de
transferencia de calor radiales, incluyendo la pared y el ndcleo del lecho, especialmente en biorreactores
con una relacién d;/d, inferior a 10.

Tabla 4.10: Tiempos caracteristicos para dindmica de fluidos.

Q [L min '] 0.2 0.4 1
Tiempo caracteristico [h]
T 527x1072 263x1072 1.053x 1072
, 42.53 42.53 42.53
T, 571x10°  571x10°  5.71x 10°
T, 1.87x 107 3.74x107°  9.35x 1077
Tyr—SF 629x107° 629x107° 6.29x 107
Tir_SF 263x107% 525x107% 131x1073
T, 2.090x10~" 4.181 x10~! 1.045

La Tabla 4.12 proporciona los tiempos caracteristicos relacionados con la transferencia de masa de
agua dentro de la fase fluida. Destaca el tiempo caracteristico de residencia del fluido, o tiempo carac-
teristico convectivo, con el valor mds corto, indicando que la conveccion exhibe el proceso mas rapido en
comparacion con otros mecanismos de transporte de masa. En contraste, los valores mds grandes asocia-
dos con la dispersion de masa axial indican un proceso difusivo mas lento. Esta transferencia mas lenta
se alinea con la naturaleza intrinseca de la dispersion axial, que depende de dos mecanismos: difusion y
retromezclado. Los tiempos caracteristicos vinculados a la dispersion radial son mas bajos que los de la
dispersion axial, indicando una dispersion mds rdpida de las especies de agua en la direccion radial. Esto
podria atribuirse a los aspectos geométricos y gradientes radiales presentes en el sistema. A medida que
aumenta la velocidad de flujo en la entrada, todos los tiempos caracteristicos disminuyen. Este fendémeno
refleja el impacto bien conocido de la dindmica de fluidos en la eficiencia de los mecanismos de transpor-
te. Tasas de flujo més altas conducen a una mezcla mejorada y a un aumento de las interacciones entre
sustancias, lo que resulta en una transferencia de masa mas eficiente. En tltima instancia, los valores mas
bajos de los tiempos caracteristicos interfaciales enfatizan la importancia de los mecanismos respecti-
vos durante la fermentacién en estado sélido. Los tiempos caracteristicos siguen la siguiente tendencia:
Th, > Th, > T> Ty > T
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Tabla 4.11: Tiempos caracteristicos del transporte de masa en la fase

fluida.
Q [L min '] 0.2 0.4 1
Tiempo caracteristico [h]
T 527x1072 2.63x 1072 1.053x 1072
5, 274x107% 238x107% 1.967x 1072
™, 2.98 2.92 2.60
@ 2301x107% 1.19x 107  7.98x 10*
T 521x107° 270x 107> 1.807 x 1072

La Tabla 4.13 ofrece una visidon general de los tiempos caracteristicos relacionados con la trans-
ferencia de masa de agua dentro de la fase s6lida. De manera andloga a las observaciones en la fase
fluida, tanto los mecanismos de difusion axial como los radiales muestran magnitudes mds pronuncia-
das en comparacion con los tiempos caracteristicos vinculados al transporte interfdsico. Con un aumento
en la tasa de flujo de entrada, los tiempos caracteristicos de difusiéon permanecen constantes, mientras
que los tiempos de transporte interfasico disminuyen. En cuanto al tiempo caracteristico para el creci-
miento de microorganismos, compite con el de la difusién, pero supera significativamente la escala de
tiempo de los mecanismos de transporte interfaciales. Asi, los tiempos caracteristicos siguen la siguiente
tendencia: g > TIS)Z > ‘L'IS)r > T > Tint-

Tabla 4.12: Tiempos caracteristicos del transporte de masa en la fase

sélida.
Q [L min™'] 0.2 0.4 1
Tiempo caracteristico [h]

5, 6.21x 10>  6.208x 10>  6.208 x 10°
7, 833x10*  833x10*  833x10*
R 2.5 2.5 2.5

T 1.807 x 107! 9.353x 1072 6.266 x 107>
v 4.090x 1073 2.117x 1073 1.418x 1073

La Tabla 4.14 presenta los tiempos caracteristicos para el modelo de transferencia de calor dentro
de la fase fluida. EI mecanismo de transporte mas rapido es el tiempo caracteristico interfasico, como
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se anticipa en sistemas biologicos [30]. El siguiente mecanismo de transporte relevante que influye en
el rendimiento del biorreactor implica la conduccion radial de calor, enfatizando la importancia de las
no homogeneidades radiales y el efecto de enfriamiento del revestimiento de agua para mantener una
operacion 6ptima de la tecnologia del biorreactor. Posteriormente, el mecanismo de vaporizacién emerge
como el siguiente factor influyente en la regulacion del biorreactor. La investigacién ha demostrado cémo
la refrigeracion por evaporacion disipa de manera efectiva el calor metabdlico sustancial de las superficies
sOlidas [17]. Es importante sefalar, sin embargo, que este mecanismo requiere regulacion para evitar el
secado excesivo de la fase s6lida. Por lo tanto, el proceso de evaporacion debe dirigirse hacia la regulacion
de la temperatura mientras se minimiza la pérdida de humedad. El tiempo caracteristico de conveccion
y la conduccién axial entran en juego, con los tiempos caracteristicos mas largos. En resumen, el orden
descendente de estos tiempos caracteristicos es el siguiente: T > Téondz > T{,ap > T(f:ondz > ‘L'&,an > Tlfm-

Tabla 4.13: Tiempos caracteristicos del transporte de calor en la fase

fluida.
Q [L min™'] 0.2 0.4 1
Tiempo caracteristico [h]

T 5266x 1072 2.633x 1072 1.053x 1072
Tond, 3.733x 107* 2.159x 107* 1.174x 10~*

Toond, 508x107%  258x107%  8x107°
s 2445x 107> 2.754x 107> 1.042x 1077
Thap 4585x107* 2.373x107* 1.59x 1074
G 1.592x 107* 9.211x 107> 5.01x107°

La Tabla 4.15 presenta los tiempos caracteristicos dentro de la transferencia de calor en la fase sélida,
teniendo una secuencia similar a la observada en la fase fluida. La secuencia descendente de tiempos es
la siguiente: TR > T¢o,q > Teond, > TISntT\S/ap > Ty, - Los intervalos de tiempo identificados sugieren que
los mecanismos de conduccion de calor en ambas fases, sélida y fluida, ejercen una influencia minima
en el rendimiento del biorreactor. Mientras tanto, los demds mecanismos de transporte compiten durante
el proceso bioldgico. Sin embargo, para validar este concepto mas a fondo y obtener hallazgos més
concluyentes sobre el papel de los mecanismos de transporte en reacciones bioldgicas, especialmente
cuando estos son mayores que los primeros, las lineas siguientes abordan esto utilizando un enfoque
basado en modelos.
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Tabla 4.14: Tiempos caracteristicos del transporte de calor en la fase

sélida.
Q [L min '] 0.2 0.4 1
Tiempo caracteristico [h]
o, 1.563 1.563 1.563
Tond, 2.098 x 10> 2.098 x 10> 2.098 x 10?
R 2.5 2.5 2.5
T 3.357x 1072 3.784x 107 2.789x 1073
TVap 6.3x1072  326x 1072 2.184x 1072
TWall 2.188x 1072 1.265x 107> 6.883x 1073

Se han evaluado varios modelos, considerando si incluir o no ciertos términos asociados con la dis-
persion de masa y la conduccion de calor que, de acuerdo con el andlisis del régimen, se consideran
irrelevantes. Este enfoque basado en la simulacion también ayuda a identificar el modelo que proporcio-
na perfiles precisos de temperatura y concentracion en el biorreactor, sin desconsiderar los mecanismos
de transporte esenciales involucrados. Con este fin, se han evaluado cuatro modelos distintos, todos ba-
sados en uno de referencia, dado por las ecuaciones (7) a (49). Dada su importancia, se evalian las
capacidades predictivas de estos modelos, especialmente en la prediccion de perfiles de temperatura y
humedad dentro de la fase solida. Las simulaciones correspondientes se ilustran en las Figuras 4.3 — 4.5.
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Figura 4.3: Comparacion entre los diferentes modelos para perfil de concentracién de agua (izquierda)
y perfiles de temperatura (derecha). (—) Modelo de referencia; (—) Modelo 1; (=) Modelo 2; (-) Modelo 3
and (—) Modelo 4. Condiciones geométricas y de operacién: flujo volumétrico de 1 L min~', usando aire

saturado en la entrada del biorreactor; Ty, = 45 °C; Ty = 45 °C; d; / dp = 17. Las simulaciones son
presentadas en z/L = 0.98 y r/R; = 0.05..

La Figura 4.3 muestra las diferencias predictivas entre los modelos 1 y 4 en relacion con el modelo
basado de referencia cuando se evalian en las siguientes condiciones de operacion: relacion dt/dp de
17, velocidad volumétrica de flujo de aire de 1 L min~', temperatura del bafio de 45 °C, temperatura de
entrada de aire de 45 °C y utilizando aire saturado en la entrada del biorreactor. E1 Modelo 1, que omite
la dispersion axial de masa tanto en las fases fluida como sélida, genera un perfil de temperatura similar
al modelo de referencia. Sin embargo, predice contenidos de humedad ligeramente mas altos debido a
la omisién de los mecanismos de dispersion durante las simulaciones. Por otro lado, el Modelo 2, que
descarta la dispersion axial de masa y la conduccién de calor en ambas fases fluida y sélida, afecta el
perfil de temperatura en comparacién con las predicciones de referencia. Ademads, el Modelo 2 predice
de manera inexacta los contenidos de humedad durante el periodo operativo. Estas predicciones destacan
la importancia de la conduccién axial de calor como un mecanismo esencial para predecir de manera con-
fiable los perfiles de temperatura en el biorreactor. E1 Modelo 3, que ignora la dispersion axial y radial de
masa, asi como la conduccién de calor axial, se comporta de manera similar al Modelo 1. Ajusta bien el
perfil de temperatura, pero muestra pequefias desviaciones en las predicciones de concentracién de agua
en comparacion con las simulaciones del modelo de referencia. Finalmente, en el Modelo 4, que excluye
la dispersion axial y radial de masa y la conduccidén de calor, se observa un aumento de temperatura de
aproximadamente 5 °C. Este aumento expone el papel critico desempefado por la conduccion radial de
calor, especialmente en la disipacidn de calor a lo largo del centro y la pared del reactor. La temperatura
creciente a lo largo del biorreactor también lleva a inexactitudes en la prediccion de los contenidos de
humedad en la fase s6lida debido al mecanismo de evaporacion. Es importante sefialar que las propieda-
des del aire cambian a temperaturas mas altas, afectando la capacidad de saturacién de agua, un aspecto
considerado en nuestras simulaciones.

Para verificar los hallazgos, también se obtienen predicciones para los perfiles de temperatura y con-
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centracién de agua a tasas de flujo de entrada por debajo de 1 L min~!, especificamente a 0.2 y 0.4
L min~'. A estas tasas de flujo més bajas (Figuras 4.4 y 4.5) la influencia de la dispersién axial de masa
y la conduccién de calor se hace mas pronunciada en comparacién con las simulaciones observadas a
1 L min~!. Para proporcionar una mayor corroboracién de estos resultados, la Tabla 4.16 presenta los
coeficientes de determinacion para las predicciones de temperatura y concentracion de agua en todo el
rango de tasas de flujo estudiadas. Esta evaluacion se refiere a los modelos 1 a 4, utilizando el modelo de
referencia como base para el calculo.
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Figura 4.4: Comparacion entre los diferentes modelos para perfil de concentracién de agua (izquierda)
y perfiles de temperatura (derecha). (=) Modelo de referencia; (-) Modelo 1; (-) Modelo 2; (—) Modelo 3
and (~) Modelo 4. Condiciones geométricas y de operacién: flujo volumétrico de 0.2 L min~!, usando
aire saturado en la entrada del biorreactor; Ty, = 45 °C; Ty = 45 °C; d; / dp = 17. Las simulaciones son
presentadas en z/L = 0.98 y r/R; = 0.05..
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Figura 4.5: Comparacion entre los diferentes modelos para perfil de concentracién de agua (izquierda)
y perfiles de temperatura (derecha). (=) Modelo de referencia; (=) Modelo 1; (=) Modelo 2; (=) Modelo 3

and (—) Modelo 4. Condiciones geométricas y de operacion: flujo volumétrico de 0.4 L min™

1, usando

aire saturado en la entrada del biorreactor; Ty, = 45 °C; Ty = 45 °C; d; / dp = 17. Las simulaciones son
presentadas en z/L = 0.98 y r/R; = 0.05.

Tabla 4.15: Coeficientes de determinacién absolutos (R?) para cada modelo, tomando el modelo de

referencia como base.

R2 Calor Masa Calor Masa Calor Masa
02 [Lmin~'] 02[Lmin"'] 04 [Lmin"'] 04 [Lmin"'] [ [Lmin~'] 1[Lmin]
Modelo

de 1 1 1 1 1 1
referencia
Modelo 1 0.9999 0.7591 0.9998 0.8557 0.9999 0.9109
Modelo 2 0.9928 0.2367 0.9862 0.9826 0.5194 <0.1
Modelo 3 0.9973 0.6182 0.9918 0.9811 0.9877 0.8499
Modelo 4 <0.1 <0.1 <0.1 <0.1 <0.1 0.7356

En el contexto del andlisis de régimen, las simulaciones y la prueba de regresion estadistica, se re-
comienda el modelo de referencia para su aplicacién en la simulacion del rendimiento del sistema de
biorreaccion, ya que ofrece las predicciones mas precisas en los tres niveles de velocidad volumétrica de
flujo. Ademads, el tiempo computacional requerido para resolver el modelo de referencia, en comparacion
con los modelos 1 a 4, no tiene un impacto significativo. Por ejemplo, el modelo de referencia se puede
resolver en aproximadamente 10 minutos. En resumen, la necesidad del analisis de régimen es evidente,
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pero su validacion a través de la modelizacion es imperativa, especialmente para el sistema estudiado. A
la luz de la literatura existente, se puede concluir que un considerable nimero de enfoques de modelos
tiende a pasar por alto los mecanismos de transporte sin someterse a un analisis exhaustivo. Por lo tanto,
nuestra metodologia sirve como un paso inicial hacia el desarrollo eventual de modelos pseudo-continuos
para procesos bioldgicos, como el evaluado en este trabajo. En las secciones subsecuentes, empleamos el
modelo basado en referencia para llevar a cabo un anélisis paramétrico y de optimizacion.

4.9.2. Impacto de la dinamica de fluidos y condiciones de
operacion en el desempeino del biorreactor

Dinamica de fluidos

La evaluacién del rendimiento del biorreactor con respecto a la dindmica de fluidos abarca un estu-
dio de simulacion de la fraccién de vacio radial y perfiles de velocidad para tres relaciones especificas
de d;/ dp (34, 17 y 5.6). El objetivo es demostrar como la dindmica de fluidos afecta el funcionamiento
del biorreactor, con la temperatura y el contenido de humedad a lo largo del sistema como variables de
respuesta. La Figura 4.6 muestra el perfil de velocidad para una relacién de d;/d,, de 5.6, donde seguimos
la dindmica de fluidos y el enfoque de flujo piston a diferentes tasas de flujo volumétrico de entrada: 0.2,
0.4y 1L min~"'. Estudios previos que modelan la Fermentacién en Medio Sélido (FMS) en biorreactores
de lecho empacado comunmente han utilizado el enfoque de flujo piston [27, 29-33, 35-38, 40, 41, 46,
47], sin tener en cuenta el impacto de la dinamica de fluidos en su rendimiento. Un trabajo previo de
nuestro grupo de investigacion [34] se simul6 la dindmica de fluidos en lechos empacados para FMS
convencionales con una relacion de d;/ dp de 34; sin embargo, no se evaluo su efecto en el rendimien-
to del biorreactor. Con este fin, en esta investigacion actual, examinamos la dindmica de fluidos en las
relaciones de d;/d, mencionados anteriormente para evaluar su papel en mejorar la disipacion del calor
metabdlico, tomando inspiracion de estudios similares en reactores quimicos de lecho empacado [87-89].

El perfil de velocidad se presenta como una funcién del nimero de particulas, extendiéndose desde la
pared hasta el centro del lecho, denotado como (Rt —r/ dp). Estos perfiles de velocidad muestran una
desviacion notable del comportamiento anticipado de flujo piston. Esta desviacion se atribuye a la dis-
tribucion de la fraccion vacia a lo largo de la coordenada radial. Es destacable el efecto de fracciones
vacias mds grandes en diferentes zonas dentro del biorreactor, que disminuyen efectivamente la resisten-
cia viscosa asociada con la presencia de la fase sélida. En consecuencia, esto resulta en velocidades més
altas, observadas cerca de la pared del reactor y a una distancia de aproximadamente 1.7 longitudes de
particula desde la pared. Este fendmeno da lugar a una velocidad pseudo-local que es aproximadamente
10 veces mayor cerca de la pared en comparacion con la magnitud tipica de la velocidad de flujo tapon.
Por otro lado, en posiciones ubicadas a distancias de 0.5, 1 y 2.5 longitudes de particula desde la pared,
predominan fracciones de vacio mds bajas y mayores resistencias viscosas debido a una mayor densidad
de particulas sélidas. Este escenario, a su vez, influye sustancialmente en la velocidad pseudo-local, ha-
ciendo que se aproxime a valores cercanos a cero.
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Figura 4.6: Perfiles de velocidad y fraccién vacia a un d;/dp, = 5.6 para diferentes flujos de aireacion,
tomando en cuenta la dindmica de fluidos (FD) y la aproximacién de flujo piston (PF). Notacion: (-)
Fraccion vacia; (=) PF: Q=0.2 L min~'; (-)PF:Q=04L min~'; (- PF:Q=1L min~'; (..) FD: Q =
02Lmin""; (..)FD: Q=04 Lmin"!; (.) FD: Q=1 L min ..

La Figura 4.7 ilustra las fluctuaciones en la fraccién de vacio y la velocidad pseudo-local para valores
de d;/dp de 17 y 34. Como se discuti6 en nuestra investigacién anterior, cuando d;/dp, = 34, se observa
una mayor velocidad pseudo-local unicamente en las proximidades de la pared. Esta observacion sugiere
que el mecanismo de conveccion y su influencia en las superficies sélidas para la transferencia de calor
y masa podrian ser significativos principalmente dentro de esta regién especifica. Para d;/d, = 17, las
variaciones en el perfil de velocidad se extienden aproximadamente a lo largo de la mitad del eje radial
del biorreactor. Esto implica que el mecanismo de conveccion podria desempefiar un papel importante
en esta region, afectando potencialmente el rendimiento general del biorreactor, como se elucidara en las
siguientes secciones.
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Figura 4.7: Perfiles de velocidad y fraccién vacia a d;/dp = 34 (izquierda) y d;/d, = 17 (derecha),
Usando diferentes flujos de aireacion. Notacion: (=) Fraccion vacia; (...) FD: Q=0.2 L min~'; (...) FD:
Q=04Lmin"";and (..) FD: Q=1L min~".

En este contexto, la Figura 4.8 proporciona una comparacién visual entre el enfoque de flujo tapén
y el enfoque de dindmica de fluidos para un d;/d, de 34, 17 y 5.6, ofreciendo percepciones sobre las
diferencias inherentes en estos dos enfoques.
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Figura 4.8: Perfiles de velocidad (aproximaciones usando flujo pistén y dindmica de fluidos) a: a)
di/dp =34;b) y di/dp = 17;y ¢) di/dp = 5.6. Simulaciones obtenidas a un flujo de aireacion de 0.2
L min~'. Notacién: () Dindmica de fluidos; (-) Flujo pistén.

La siguiente evaluacion tiene como objetivo comparar la dindmica de fluidos con el enfoque de flujo
piston, con un énfasis particular en evaluar su impacto en la prediccion de la temperatura y el contenido
de humedad dentro de la tecnologia del biorreactor. El escenario de referencia para esta simulacion se
establece de la siguiente manera: una relacion de d;/d, de 17 y aire no saturado con una humedad relativa
de entrada del 90 %. La Figura 4.9 ilustra la influencia de la dindmica de fluidos en el campo de tem-
peratura de la fase s6lida durante el periodo operativo caracterizado por temperaturas maximas dentro
del lecho. Una comparacion entre el enfoque de flujo piston y el enfoque basado en dindmica de fluidos
revela una distincion significativa principalmente a lo largo de la coordenada axial. En el enfoque de flujo
tapon, la temperatura s6lida alcanza aproximadamente 50 °C, mientras que, en el enfoque de dindmica de
fluidos, la temperatura axial alcanza aproximadamente 48 °C. Se observan temperaturas elevadas entre
0.1 my 0.3 m a lo largo de la longitud del biorreactor cuando se considera el flujo piston; mientras que,
al considerar la dindmica de fluidos, estas temperaturas més altas se limitan al rango de 0.2 ma 0.3 m a
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lo largo de la longitud del biorreactor, lo que afecta posteriormente los contenidos de humedad, como se
discute mds adelante. En esta relacién especifica de d;/d,, los perfiles de temperatura radiales muestran
un patrén relativamente plano, con una excepcion cerca de la region de la pared donde las temperaturas
disminuyen, atribuido a la mayor velocidad presente en esa zona. Estas simulaciones revelan la manera
en que la dindmica de fluidos mejora la disipacién del calor metabdlico en zonas distintas dentro del
biorreactor.
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Figura 4.9: Curvas de temperatura en la superficie para el biorreactor con un d;/d, = 17, tasa de flujo
de aire = 0.2 L min~! , Ty =45 °C, Tgo =45 °C y una humedad relativa del 90 % del aire, utilizando ya
sea un enfoque de flujo pistén a t = 7.09 h (izquierda) y un enfoque de modelado basado en dindmica de
fluidos a t = 5.6 h (derecha). Las respuestas de la superficie se obtienen cuando los lechos alcanzan las

temperaturas maximas.

Los perfiles de velocidad ejercen influencia tanto en los mecanismos de transporte convectivo como
en los de interfase, afectando asi el contenido de humedad debido a la evaporacion en regiones dis-
tintas dentro del lecho empacado, como se muestra en la Figura 4.10. La dindmica de fluidos afecta
especialmente aquellas zonas con fracciones vacias més altas, ya que estas regiones exhiben magnitudes
de velocidad mds pronunciadas. Ademads, en las zonas centrales, el contenido de humedad experimenta
pérdidas menores debido a las magnitudes de velocidad comparativamente mds bajas. Este fendmeno es
mas evidente en regiones con velocidades intersticiales més grandes, una tendencia identificada por We-
ber et al. [33]. En este sentido, vale la pena sefialar que este efecto no puede ser capturado utilizando el
enfoque de flujo pistén, como se evidencia en la Figura 4.10 en el lado izquierdo. Con el enfoque de flujo
tapon, el contenido de humedad varia Gnicamente en la direccion axial, dando como resultado perfiles
que permanecen planos en la direccion radial.
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Figura 4.10: Contenidos de humedad a las 15 h del proceso para d;/d, = 17, flujo de aire = 0.2
L min~!, Ty, =45 °C, Tgo =45 °C y humedad relativa del 90 % del aire. Enfoque de flujo pist6n
(izquierda) y enfoque de modelado basado en dindmica de fluidos (derecha).

En la Figura 4.11, se representan perfiles de temperatura a lo largo del tiempo operativo tanto para el
enfoque de flujo piston como para el enfoque de modelado basado en dindmica de fluidos. Bajo el enfoque
de flujo piston, se alcanza una temperatura maxima de 50.03 °C a las 7.09 horas. Por otro lado, al emplear
el enfoque de dindmica de fluidos se obtiene una temperatura maxima de 49.1 °C a las 5.6 horas. Esta
diferenciacion destaca la naturaleza esencial de integrar la dindmica de fluidos al simular un biorreactor
de lecho empacado para FMS, dada su participacion crucial en facilitar la disipacion del calor metabdlico.
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Figura 4.11: Comparacion entre perfiles de temperatura utilizando el enfoque de flujo piston y
acoplando la dindmica de fluidos al modelo de transporte de calor y masa. Simulaciones obtenidas en la
parte superior del lecho empacado en r = 0. Notacidn: (...) dindmica de fluidos; (...) Flujo pistén.

4.9.3. Influencia de las condiciones de operacion.

Esta seccidn realiza un andlisis de sensibilidad paramétrica para aclarar el impacto de diversas con-
diciones operativas (relacién d;/d,, temperatura del bafio, velocidad de flujo de aire y temperatura de
entrada del aire) en el rendimiento del biorreactor. En estas simulaciones, al igual que en las anteriores
y las proximas, la transferencia de calor y el contenido de agua dentro de la fase so6lida se utilizan como
variables de respuesta. Esta seleccion se basa en su marcada importancia como los indicadores principa-
les al operar la tecnologia estudiada [27, 30, 86].

La Figura 4.12 muestra la evolucion de la temperatura de la fase so6lida a lo largo del tiempo para di-
ferentes relaciones de di/dp: 34, 17 y 5.6. Los perfiles de temperatura muestran similitud entre d;/d, =
34y 17. Sin embargo, para d;/d, = 34, el contenido de humedad es relativamente menor. Esta variacion
podria atribuirse a la distribucion de particulas sélidas y al impacto de la dindmica de fluidos en el rendi-
miento del biorreactor. Por otro lado, en el caso del lecho con un d;/ dp = 5.6, tanto la temperatura como
el contenido de humedad muestran fluctuaciones significativas en comparacion con las otras relaciones
de d;/d,. Esta relacion d;/d, mds bajo ayuda en una disipaciéon mas efectiva del calor metabdlico a lo
largo del biorreactor, lo que a su vez conduce a temperaturas mas bajas y una resistencia reducida a la
transferencia de masa y calor en la interfaz entre las fases sélida y fluida. Como resultado, el contenido
de humedad permanece relativamente alto a diferencia de la disminucién observada en otras relaciones
de d;/dp, logrando asi un mejor rendimiento del biorreactor.
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Figura 4.12: Variacion de la temperatura de la fase sélida (°C) y contenidos de humedad (kgy, kggsl)
en funcion del tiempo operativo para diferentes relaciones de d;/d,. Condiciones de simulacién: z/L =
0.98 y r/R; = 0.05, velocidad de flujo=1L min_l, Ty, =45 °Cy Ty =45 °C. Notacion: (...) dt/dp = 34,
(«..) d¢/dp =175 (...) d/dp = 5.6.

La Figura 4.13 muestra como cambiar la temperatura del bafio en tres niveles (43 °C, 44 °C y 45
°C) afecta el sistema. La respuesta de la temperatura solida presenta una magnitud de cambio general
reducida con la variacion de la temperatura del bafio. No obstante, esta diferencia en temperatura impacta
el perfil de contenido de humedad. Cuando la temperatura del bafio se establece en 45 °C, provoca un
mayor aumento en la temperatura del lecho (alrededor de 49 °C), lo que conduce a una pérdida de hu-
medad mads significativa. En cambio, en una temperatura del bafio de 43 °C, donde la temperatura s6lida
maxima alcanza aproximadamente 47 °C, la influencia en el contenido de humedad es menos marcada
debido al menor aumento en la temperatura.
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Figura 4.13: Variacion de la temperatura de la fase sélida (°C) y contenidos de humedad (kg kggsl)
en funcién del tiempo operativo para diferentes temperaturas de bafio. En z/L = 0.98 y r/R; = 0.05,
dt/dp =17, velocidad de flujo=0.2 L min~!, Tgo =45 °C. Notacion: (...) T, =45 °C; (...) Ty, = 44 °C;
(...) Ty =43 °C.

Centrando nuestra atencién en las Figuras 4.14 y 4.15, estas figuras presentan un andlisis de sen-
sibilidad paramétrica al variar otras variables operativas, como la tasa de flujo de aire de entrada y la
temperatura de entrada. La Figura 4.14 se centra en los cambios en la tasa de flujo de aire de entrada,
revelando que tasas de flujo de aire més altas resultan en temperaturas mas bajas dentro del lecho debi-
do a una mayor disipacion de calor a través de la conveccién. En nuestro caso de simulacion, donde el
aire esta saturado de humedad en la entrada del biorreactor, la disminucidn en el contenido de humedad
es insignificante para este escenario. Notablemente, cuando se emplean tasas de flujo de aire més altas,

observamos gradientes reducidos de temperatura y, en consecuencia, de contenido de humedad en la fase
solida en el lecho.

74



Casa abierta al tiempo

CAPITULO 4. DISENO DEL BIORREACTOR MEDIANTE MODELADO

50

49t

Temperatura [°C]

Tiempo [h]

10

]

1
g MS

Humedad [kg, ke®

L
d

[
T

=
%

1=
=

1.4 f

=
2

s

Tiempo [h]

10

Figura 4.14: Variaciones de la temperatura de la fase sélida (°C) y contenido de humedad (kgyy, kggsl)
al variar la tasa de flujo de aire de entrada. Simulaciones obtenidas en z = 0.98 y r/R; = 0.05.

Condiciones operativas y geométricas: di/dp = 17, Ty, = 45°C, Ty = 45°C. Notacién: (...) Q =0.2

Lmin ' (..)Q=02Lmin !y (..)Q=0.2Lmin" .

50

40 +

Temperatura [°C]
ey
|

Tiempo [h]

10

-1
MSI

kg

Agua

Humedad [kg

1.35

5

Tiempo [h]

10

Figura 4.15: Variaciones de la temperatura de la fase sélida (°C) y contenido de humedad (kgyy kg;sl)

al variar la temperatura de entrada. Simulaciones obtenidas en z = 0.98 y r/R; = 0.05. Condiciones

operativas y geométricas: di/dp, = 17, tasa de flujo de entrada =0.2 L min~!, y Ty, = 45°C. Notacién: (...)
Tgo =45 °C; (...) Tgo =44 °C; y (...) Tgo =43 °C.

La Figura 4.15, por otro lado, aborda la sensibilidad del biorreactor a la temperatura de entrada. Con
una temperatura de entrada de 43 °C, aunque la temperatura sélida es mds baja, notamos un aumento
en la pérdida de agua de la fase sdlida a lo largo del tiempo operativo. Ademads, para una temperatura
de entrada de 45 °C, aunque resulta en una temperatura solida de aproximadamente 49 °C, contribuye a
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mantener condiciones de humedad mas favorables dentro de la fase sdlida. Estos resultados estan estre-
chamente vinculados a las condiciones de fluido y a los mecanismos de interfase.

4.9.4. Andlisis de optimizacion

Se aplica un anélisis de respuesta de superficie para delinear la ventana operativa dentro de la cual se
logra un rendimiento 6ptimo. Especificamente, para el escenario con una mayor concentracién de pro-
teasas, se llevan a cabo 27 simulaciones utilizando el modelo pseudo-continuo de referencia siguiendo
el disenio Box-Behnken. Posteriormente, se desarrolla un modelo estadistico multivariable utilizando el
procedimiento de minimos cuadrados para establecer las relaciones entre las variables (tasa de flujo de
aire, relacién d;/dp, temperatura de entrada y temperatura del bafio) y las respuestas (temperatura maxi-
ma, contenido de humedad y concentracidon de proteasas). Este proceso de modelado estadistico se lleva
a cabo utilizando el software JMP8. El andlisis comienza observando de cerca el impacto combinado de
las variables operativas en la temperatura solida. Después, la evaluacion se centra en como estas variables
afectan el contenido de humedad en los s6lidos. Finalmente, la investigacion se enfoca en comprender
los efectos de estas variables en la produccion de enzimas.

La Figura 4.16 presenta graficos de contorno que representan las temperaturas maximas alcanzadas en la
fase solida del biorreactor. Estos graficos sirven para analizar el impacto combinado de varias variables,
representdndose la interaccion entre la relacion d;/dp y la temperatura del bafio. En estos casos, los es-
fuerzos se dirigen a identificar condiciones que produzcan temperaturas mds bajas en la fase solida para
determinar condiciones operativas Optimas. Es destacable que temperaturas mds bajas son alcanzables
con ratios d;/dp, bajos en el rango de temperaturas del bafio, desde 43 °C hasta 45 °C. Contrariamente, al
considerar variaciones en la temperatura del bafio y la tasa de flujo, se pueden lograr temperaturas mas
bajas dentro del rango de temperatura del bafio de 43 °C a 43.8 °C y a tasas de flujo de 0.55 a 1 L min ',
como se muestra en la Figura 4.15 (derecha).

76



Casa abierta al tiempo CAPITULO 4. DISENO DEL BIORREACTOR MEDIANTE MODELADO

46.8 |

46.6

+a
IJ:.
Lh

46.4

° .
- £
2 £ 08
2 62 =
- .
= -
= 44 46 ;_; 0.6
£ 458 £
< ' =
2435 45.6 =
g = 0.4
= 454 =
. E
43
10 15 20 25 30 35 0.2
d/d  [Adimensional] 4 43.5 44 4.5 45

Temperatura del bano [°C]

Figura 4.16: Grafico de contorno de las variaciones de la temperatura de la cama (°C) al variar la
temperatura del bafio y la proporcién d;/d, (izquierda) y la velocidad de flujo de entrada y la
temperatura del baino (derecha). Coeficiente de determinacién (R?) = 0.9862.

Centrando nuestra atencion en la Figura 4.17, se representa la variacion de la temperatura maxima en
relacion con la temperatura de entrada y la temperatura del bafio (lado izquierdo). Esta figura revela que
las condiciones operativas mds favorables se identifican dentro del rango de temperatura de entrada de
43 °C a 43.5 °C, junto con un rango de temperatura del bafio de 43 °C a 44 °C. En el lado derecho de la
misma figura, también se presenta la variacion en relacién con la tasa de flujo de aire y la relacion d/dp.
En este sentido, las condiciones optimas se logran con una relacién d;/d, que oscila alrededor de 20 a
35, asegurando que la temperatura maxima dentro del biorreactor permanezca cerca de la ptima para el

proceso de FMS.
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Figura 4.17: Contorno de las variaciones de la temperatura (°C) con la temperatura de entrada de aire y
la temperatura del bafio (izquierda) y la velocidad de flujo y la proporcion d;/d, (derecha). Coeficiente
de determinacién (R?) = 0.9862.

77



Casa abierta al tiempo CAPITULO 4. DISENO DEL BIORREACTOR MEDIANTE MODELADO

La Figura 4.18 muestra como varia el contenido de humedad s6lida en relacion con dos variables
operativas. En el lado izquierdo, se presenta la interaccion entre la proporcién dy/d, y la temperatura del
baiio en el contenido de humedad sélida. Se identifica la mejor ventana operativa en todo el rango de tem-
peratura del bafio, manteniendo la proporcion d/d, entre 17 y 25 para mantener el contenido de humedad
cerca de los niveles deseados. Curiosamente, a diferencia de la Figura 4.14 (izquierda), las condiciones
ideales para mantener la temperatura y el contenido de humedad difieren. Esta discrepancia surge de la
compleja interaccion entre varios fendmenos de transporte y la tasa de crecimiento de microorganismos.
En el lado derecho, el grafico muestra la correlacion entre la tasa de flujo de aire de entrada y la tempe-
ratura del bafio en el contenido de humedad sélida. Los hallazgos indican que las condiciones operativas
mas favorables se encuentran entre 43.5 y 44.2 °C para cada tasa de flujo de entrada, asegurando que el
contenido de humedad sélida permanezca cerca de lo 6ptimo.
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Figura 4.18: Contorno de las variaciones del contenido de humedad (kg kggsl) al variar la proporcién
d¢/dp y la temperatura del bailo (izquierda), y la velocidad de flujo y la temperatura del bafio (derecha).
Coeficiente de determinacién (R?) = 0.9886.

Pasando a la Figura 4.19, se examinan las variaciones del contenido de humedad dentro de la fase
sélida con respecto a la temperatura del bafio y la proporcién di/d, (lado izquierdo). Los resultados
indican que las condiciones operativas méas efectivas se encuentran en el rango de temperaturas de entrada
de 43 °C a 44 °C, junto con un rango de temperatura del bafio de 43.7 °C a 44.5 °C. El lado derecho del
mismo gréfico ilustra como las variaciones en la tasa de flujo de entrada y la proporcién d;/d, afectan al
sistema. Es evidente que las condiciones 6ptimas para estas variables estdn segregadas en dos zonas. La
primera zona implica una tasa de flujo de entrada de aproximadamente 1 L min~!, y la segunda zona se
refiere a tasas de flujo mds bajas (0.2 2 0.5 L min~!). El primer conjunto de condiciones funciona bien con
una proporcién di/d, de alrededor de 5.6, mientras que el segundo conjunto se alinea con proporciones
d¢/d, alrededor de 34.
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Figura 4.19: Contorno de las variaciones del contenido de humedad (kgyy, kggsl) con la temperatura del
bafio y la temperatura de entrada de aire (izquierda) y la velocidad de flujo de flujo y la proporcién d;/d,
(derecha). Coeficiente de determinacién (R?) = 0.9886.

La Figura 4.20 representa el efecto combinado de todas las condiciones operativas en la produccion
global de enzimas dentro del biorreactor. En la Figura 4.20a, se muestran las variaciones en la produc-
cién de proteasas en relacion con la tasa de flujo de entrada y la temperatura del bano, manteniendo la
proporcion d;/d,, constante en 5.6 y Tgo a 45 °C (elegido para una mayor productividad). Cuando Ty, se
establece en 43 °C, se requiere una baja tasa de flujo de entrada para lograr la maxima productividad
de proteasas. En la Figura 4.20b, se presentan cambios en la produccién de proteasas en relacion con la
proporcién di/dp y la temperatura del bafio. Aqui, con una velocidad de flujo de entrada de 0.2 L min~!

y Tgo 245 °C, las condiciones operativas Optimas se alinean con una baja proporcién d;/dp y un Ty, de 45
°C.

Pasando a la Figura 4.20c, se explora el impacto de la temperatura del bafio y la temperatura de en-
trada en la produccion de proteasas. Este caso mantiene la proporcion di/d, en 5.6 y la tasa de flujo
de entrada en 1 L min~'. Como hallazgo principal, la utilizacién de temperaturas de bafio mds altas y
temperaturas de entrada mds bajas mejora la productividad de proteasas en el biorreactor. En la Figura
4.20d, se presentan las variaciones en la produccién de proteasas en relacién con la proporcién di/dp y la
tasa de flujo de entrada, manteniendo Ty, a 45 °Cy Ty a 43 °C. En este caso, la maxima productividad
de proteasas se alcanza con proporciones d;/d, mds bajas y tasas de flujo de entrada mas grandes.

Esta investigacion proporciona informacion sobre la ventana de condiciones operativas donde se logra la
produccién de proteasas mas favorable. La Figura 4.20 aclara que la proporcion 6ptima d;/d, es 5.6 y la
tasa de flujo puede ajustarse a 1 L min~! cuando la temperatura del bafio también se mantiene a 45 °C y
la temperatura del aire estd a 43 °C. Alternativamente, una configuracion de tasa de flujo de aire de 0.2 L
Lmin~'aT,de43°Cy Tgo de 45 °C también funciona de manera efectiva.
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Figura 4.20: Contornos de las variaciones en la produccién de proteasas (U kg;sl), a) al variar la
velocidad de flujo de aire de entrada y la temperatura del bafio; b) al variar la temperatura del bafio y la
proporcién d;/dp; ¢) al variar la temperatura de entrada de aire y la temperatura del bafio; d) al variar la

tasa de flujo de aire de entrada y la proporcion d;/d,. Coeficiente de determinacién (R?) = 0.97892.

4.9.5. Produccion de dioxido de carbono y consumo de oxigeno.

En este trabajo de investigacion, se ha propuesto un modelo de transferencia de masa para la produc-
cién de diéxido de carbono y el consumo de oxigeno. Existen algunas razones para incorporar el modelo,
por ejemplo: el diéxido de carbono se ha utilizado para seguir la evolucidén del proceso de fermentacion
en linea [4, 26, 27]. Esto puede proporcionar informacion sobre el estado de la fermentacidn, la opera-
cidén correcta y la eliminacion del diéxido de carbono, asi como el metabolismo de los microorganismos.
Ademds, el consumo de oxigeno puede ofrecer informacién sobre el estado del metabolismo y si la pre-
sencia de oxigeno es adecuada para el desarrollo del proceso. Algunos trabajos mencionan que el oxigeno
podria limitar el crecimiento en sistemas de fermentacion en estado sélido [26]. En futuros trabajos, la
concentracion de oxigeno debe incorporarse al estudio cinético para una mejor descripcion del proceso.

80



Casa abierta al tiempo CAPITULO 4. DISENO DEL BIORREACTOR MEDIANTE MODELADO

= <107
w18 021 g
4 e
,E 1.6 —
-~ -~
o] ‘B
MEE - )
&U éﬂ 0.2095
S 1.2 o
S Ey
2 | <
g g 0209
0.8
3 | ¥
S o6r il ©
S 3 .
5 04* . . . ; 0.2085 ot
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
Tiempo [h] Tiempo [h]

Figura 4.21: Perfil de produccion de diéxido de carbono (izquierda) y perfil de consumo de oxigeno
(derecha) a las 25 horas del proceso, en r/R; = 0.07, dt/dp = 5.6, tasade fluyjode aire=1L min~!, T, =
45 °Cy Tgo = 43 °C. Notacion: (...) z/L = 0.95; (...) z/L = 0.5; ...) z/L = 0.07.

La Figura 4.21, que muestra la produccion de diéxido de carbono, indica cémo la maxima produc-
tividad se alcanza aproximadamente a las 8 horas en el proceso. Esto ocurre cuando el microorganismo
estd completamente desarrollado y entra en la etapa de mantenimiento. Un patrén similar se observa para
el consumo de oxigeno. La investigacion experimental también ha identificado este comportamiento [26]
aunque con variaciones en magnitud y tiempo de procesamiento. Esta discrepancia se atribuye al uso de
diferentes microorganismos (Aspergillus terreus) [4, 26].

4.9.6. Comparacion entre biorreactores

En esta seccion se comparan los fendmenos que ocurren en el interior del biorreactor, para esto se
analizar la caida de presion, el transporte de calor, el transporte de masa y la produccién de enzimas.

Dinamica de fluidos
Caida de presion

La caida de presion representa las pérdidas de energia debido a la friccion del fluido con las superficies
de las particulas sélidas y la misma pared del biorreactor, esta caida de presion definird las magnitudes de
la velocidad del aire dentro del reactor, lo cual impactara los mecanismos de transporte de calor y masa
dentro de él, debido a esto se requieren mediciones experimentales de esta variable de respuesta con los
prototipos reales.
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Figura 4.22: Caida de presion en el biorreactor cilindrico (izquierda) y en el biorreactor rectangular
(derecha), en ambos casos a humedad absoluta en los s6lidos de 60 %.

En la Figura 4.22 se pueden ver los perfiles de caida de presion para ambos sistemas. Donde es eviden-
te que la caida de presion en el sistema rectangular es mayor con respecto al sistema cilindrico (alrededor
de una orden de magnitud), esto es asociado a la presencia de un difusor de aire en el biorreactor rec-
tangular, es necesario colocar este dispositivo debido a la mayor area transversal que presenta el sistema,
esto ayuda a homogeneizar el flujo del aire, sin embargo, tiene un impacto negativo en la caida de presion.

Estos datos también fueron utilizados para estimar las resistencias viscosas e inerciales de la correlacién
propuesta por Ergun [90], esto con la finalidad de capturar la informacion y poder estimar los perfiles
de velocidades con mejor certidumbre en sus magnitudes. La informacion més detallada y completa se
menciona en el articulo publicado [34].

Tabla 4.16: Parametros de la correlacion de Ergun, estimadas

de las mediciones experimentales.

Tem[[):: (l;?tura Sistema Cilindrico Sistema Rectangular [34]
o B o B
25 233.573 0 8.6 x10° 6.3 x10°
35 257913 426  1.1x10% 6.9 x10°
45 258.502  6.589  9.8x10° 7.9 x10°
55 404.088  1.0678 - -
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Como se muestra en la Tabla 4.17, también es evidente que las ordenes de magnitud para el término
que engloba las resistencias viscosas es una orden de magnitud superior en el sistema rectangular, mien-
tras que para las resistencias inerciales son alrededor de tres 6rdenes de magnitud con respecto al sistema
cilindrico, esto debe ser a que en el sistema cilindrico dominan las fuerzas asociadas a las pérdidas de
friccion con las superficies del s6lido, y por esta razén los perfiles son practicamente lineales, caso contra-
rio con el sistema rectangular donde se observa un comportamiento cuadratico debido al mayor impacto
de las resistencias inerciales en este sistema. Siempre es preferible tener caidas de presion bajas, debido
a que esto impacta en los gastos energéticos en este caso del compresor que suministra el aire [103], la
diferencia puede ser mayor en este tipo de sistemas que operan por largos periodos de tiempo.

Perfil de velocidad
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Figura 4.23: Comparacion en el perfil de velocidades para los dos sistemas a un flujo de aireacién de
0.4 L min~!. Notacién: (=) fraccién vacia; (...) geometria cilindrica y (...) geometria rectangular.

En la Figura 4.23, se observan los perfiles de velocidad y el perfil de fraccién vacia para ambos sis-
temas, para el caso de fraccion vacia se obtiene el mismo perfil para ambos sistemas debido a que el
diametro y el ancho tienen las mismas magnitudes en ambos biorreactores y asi también, se utilizé el
mismo didmetro de particula en ambos sistemas. La diferencia es evidente entre los perfiles de velocidad
entre ambos casos, las magnitudes difieren considerablemente, en zonas del centro del lecho las magnitu-
des son de 9.4 x 107> m s~ ! para el reactor tubular mientras que para el reactor rectangular es de 7.164 x
10~ m s~ ! alrededor de una orden de magnitud menor, mientras que en zonas cercanas a la pared donde
se alcanza la velocidad maxima, las magnitudes son las siguientes: 9.1 x 1072 m s~ ! en el reactor tubular
y 1.48 x10~> ms~! en el sistema rectangular, de forma similar que en zonas del centro casi un orden
de magnitud de diferencia entre los dos sistemas. Esto es debido a las diferencias de caida de presion
(la caida de presion es alrededor de 3 6rdenes de magnitud mayor) y el drea superficial (mayor en el
sistema rectangular) entre ambos sistemas, en consecuencia, se espera un mejor transporte convectivo en
el sistema tubular en el transporte de calor y masa.
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Figura 4.24: Comparacion de los perfiles de temperatura en la fase sélida para los dos biorreactores en
r = 0, utilizando un flujo de aireacién de 0.4 L min~!, di/ dp =35, Tg9 =45°Cy Ty, = 45°C, usando aire
saturado con agua.

En la Figura 4.24 se observan los perfiles de temperatura para la fase sélida, que es donde el mi-
croorganismo se desarrolla, son evidentes los gradientes de temperatura entre los dos sistemas, como en
los casos analizados anteriormente la temperatura en ambos sistemas es menor en zonas axiales bajas
debido a que es la zona donde el aire se encuentra a menor temperatura, a medida que se mueve de forma
axial, este incrementa su temperatura generando estos gradientes axiales de temperatura. Derivado de las
magnitudes del perfil de velocidad, se puede sospechar que la diferencia de temperatura entre los dos
sistemas operado a las mismas condiciones se debe a que el termino convectivo tiene un menor impacto
en el sistema rectangular debido a la menor magnitud de la velocidad en todo el reactor. En consecuencia,
la temperatura maxima que se alcanza en el biorreactor rectangular es alrededor de 53.8 °C, mientras que
en el biorreactor tubular es de 47.7 °C, la diferencia es de 6.1 °, lo cual demuestra la importancia de
mantener un flujo adecuado dentro del biorreactor.
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Figura 4.25: Comparacion de los perfiles de humedad en la fase s6lida para los dos biorreactores en r =
0, utilizando un flujo de aireacién de 0.4 L min_l, d¢/ dp =35, Tg9 =45°C y Ty, = 45°C, usando aire
saturado con agua.

La Figura 4.25, muestra los perfiles de humedad en la fase s6lida, donde el valor optimo es 1.5
kgw kggs1 se observa que el menor contenido de humedad es en el biorreactor tubular, en zonas medias
del lecho, esto puede ser causado debido a los cambios de temperatura de la fase gas, el cual debido
a esto absorbe agua del medio sélido, este fendmeno combinado con un mayor transporte convectivo,
produce esta mayor pérdida de humedad en el biorreactor tubular, es evidente que en el reactor rectangular
existen mayores gradientes de temperatura, sin embargo, por la menor magnitud de velocidad del término
convectivo la perdida de humedad de la fase sélida es menor con respecto al biorreactor tubular.
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Figura 4.26: Comparacion de los perfiles de produccion de proteasas para los dos biorreactores en r =
0, utilizando un flujo de aireacién de 0.4 L min~!, de/ dp =35, Tgg =45°C y Ty, = 45°C, usando aire
saturado con agua.

La Figura 4.26, muestra los perfiles de produccion de proteasas para ambos sistemas, aunque a tiem-
po final para los dos sistemas parece no haber diferencia, sin embargo, difieren en los tiempos que se
alcanzan las maximas producciones, donde en el reactor tubular se alcanza alrededor de las 15 horas de
proceso, mientras que en el sistema rectangular puede ser hasta las 36 horas de operacion del sistema,
esto debido a que la temperatura y la humedad impactan en la tasa especifica de crecimiento del micro-
organismo, lo cual retrasa o acelera el desarrollo del microorganismo, lo que se ve traducido en estos
cambios de produccioén en el tiempo.

4.10. Validacion del modelo a través de datos experimentales

Para validar el modelo, este fue ajustado a los datos experimentales obtenidos por Barrios et al.
2015, en esa investigacion ellos utilizan las mismas composiciones del sustrato s6lido utilizando Yarrowia
lypolitica para producir proteasas. El ajuste se realiz6 por prueba y error. En la Figura 4.27 se muestra
el perfil de temperatura del proceso de FMS y cémo el modelo puede predecir el comportamiento de la
transferencia de calor a lo largo del proceso de FMS. Se espera que a menor altura (z/L) en el lecho, la
temperatura se mantenga en valores mas bajos, debido a que la temperatura de entrada del aire es de 41
°C; cuando el aire pasa a través del lecho, a mayor z/L, gana mds energia debido a la transferencia de
calor en la interfaz y esa es la razén principal de las temperaturas mas altas en estas zonas. El modelo
puede predecir el comportamiento de la temperatura para este tipo de proceso.
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Figura 4.27: Modelo ajustado a los datos experimentales a través de todo el proceso de FMS por
Yarrowia lipolytica. Condiciones experimentales: flujo de aireacién de 0.3 L min~!.Usando aire

saturado a la entrada, contenido de humedad en el solido de 60 %, temperatura del baiio de 45°C.
Notacidn: (o) Datos experimentales, (—) z/L = 0.07, (=) z/L =0.5, (-) z/L = 0.95.

La Figura 4.28 muestra la prediccion del modelo para las observaciones de diéxido de carbono (lado
izquierdo) y oxigeno (lado derecho). En este caso, para el dioxido de carbono, la prediccion de los datos
experimentales estd bien representada durante 20 horas de proceso, después de eso, el modelo cae a la
condicion de frontera seleccionada para el aire, ya que no se muestran cambios en el crecimiento. Des-
pués de 20 horas, el modelo no puede predecir la disminucion més lenta en la produccion de diéxido de
carbono, debido a que el modelo no consideraba el término de mantenimiento para el microorganismo
como fue utilizado por Weber et al. (2002) donde usaron el modelo propuesto por Pirt en 1952, por esta
raz6n, cuando no se muestran cambios en el crecimiento, la produccién de didxido de carbono cae a cero.
Podemos ver cudn importante es este término para seguir el dioxido de carbono a lo largo del proceso.

Asimismo, para el consumo de oxigeno se muestra un comportamiento similar, pero existen mas di-
ferencias entre el modelo y los datos experimentales, esto podria deberse al experimento ya que los datos
fueron medidos por un sensor electro-quimico de oxigeno, esos sensores tienen fecha de caducidad y las
mediciones con el tiempo podrian no ser confiables. Ademas, al igual que con el di6xido de carbono,
después de 20 horas el modelo no puede predecir la fase de mantenimiento del crecimiento microbiano,
y cae a un consumo nulo cuando no se observa crecimiento.

87



Casa abierta al tiempo CAPITULO 4. DISENO DEL BIORREACTOR MEDIANTE MODELADO

0.012 0.21
i
a0 [«
< 0017 _ S
=11]
S = 0205
2 0008} S % °
o o o &
-] o0 ® ©
2 0.0067 = o o ©
S 0.2 o
E = o o
> 0.004f o ) Coco
= °o =
2 oo, 4 o -l
= 0.0027 %00 o 0.195
=
0¢ : : : : :
0 10 20 30 40 50 0 10 20 30 40
Tiempo [h] Tiempo [h]

Figura 4.28: Modelo ajustado a los datos experimentales de di6xido de carbono (izquierda) y oxigeno
(derecha) a través de todo el proceso de FMS por Yarrowia lipolytica. Condiciones experimentales: flujo
de aireacion de 0.3 L min—!.Usando aire saturado a la entrada, contenido de humedad en el solido de
60 %, temperatura del bafio de 45°C. Notacion: (o) Datos experimentales, (-) z/L = 0.07, (=) z/L = 0.5,
(-) z/L =0.95.

Figura 4.28. Muestra las predicciones del modelo en comparacién con los datos experimentales de
proteasas, este perfil sugiere que durante las 38 horas las proteasas estdn relacionadas con la cinética
de crecimiento, los datos estan bien predichos por el modelo a las 38 horas, después de eso los datos
muestran que las proteasas comienzan a disminuir, esto podria deberse a la degradacion de las proteasas,
lo cual no puede ser predicho por el modelo. Otro término de ’degradacion”debe tenerse en cuenta para
predecir bien este comportamiento. En cuanto a la caida que muestra el modelo en las proteasas entre 18
y 32 horas, se debe a que se presentan temperaturas mas altas en este intervalo de tiempo que afectan la
tasa de crecimiento especifico y la produccién maxima se alcanza en un mayor z/L. més tarde que en un
menor z/L en el lecho.
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Figura 4.29: Modelo ajustado a los datos experimentales de proteasas a través de todo el proceso de
FMS por Yarrowia lipolytica. Condiciones experimentales: flujo de aireacién de 0.3 L min~!.Usando
aire saturado a la entrada, contenido de humedad en el solido de 60 %, temperatura del bafio de 45°C.

Notacion: (o) Datos experimentales, () z/L = 0.07, (=) z/L = 0.5, () z/L = 0.95.

Con esta figura, podemos demostrar que el modelo puede predecir los datos experimentales para un
proceso de fermentacion. Si se implementa un algoritmo de optimizacion para estimar los pardmetros de
transporte, el modelo puede predecir los datos experimentales con mayor precision. Ademads, se necesitan
mds esfuerzos para capturar la fase de mantenimiento del crecimiento microbiano. También, se debe
agregar un término de degradacion de proteasas a la cinética de produccion para predecir la fase de
disminucidn de los metabolitos de interés. Ademas, hay una falta de articulos de investigacion que validen
sus modelos con datos experimentales amplios; en general, solo se comparan con perfiles de temperatura
y contenido de humedad sin un ajuste de datos muy bueno (Casciatori et al. 2016); temperatura y consumo
de oxigeno (Weber et al. 2002); temperatura y produccion de diéxido de carbono (Saucedo-Castaineda et
al. 1990); temperatura y crecimiento (da Silveira et al. 2014). Por supuesto esto es un area de oportunidad
para seguir puliendo el modelo propuesto.

4.11. Conclusiones parciales

Se llevo a cabo un andlisis de enfoque ingenieril de los modelos de transferencia de momento, calor
y masa para el rendimiento de lechos empacados en la fermentacion en estado sélido. Se desarroll6 un
modelo pseudo-heterogéneo en dos direcciones para describir la operacion del lecho empacado, teniendo
en cuenta la dindmica del fluido en el biorreactor utilizando proporciones d;/d, convencionales y bajas.
Se utiliz6 una metodologia de enfoque ingenieril basada en tiempos caracteristicos para simplificar los
modelos asegurando simulaciones precisas. Se encontré que solo la dispersion axial y la conduccién en
ambos modelos de calor y masa podian ser despreciadas sin sacrificar la precision en las simulaciones.
Por otro lado, los otros mecanismos (transporte radial de calor y masa, conveccion, transferencia in-
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terfasica, evaporacion y conduccion en la pared) tuvieron un impacto notable en el comportamiento del
biorreactor en todos los niveles de la proporcién d;/d,.

Incorporar la dindmica del fluido en los modelos de transporte de calor y masa result6 esencial, ya que
llevé a una mejor comprension del secado del lecho. Ademds, modific6 los perfiles de temperatura y
proporciond una mayor confianza en la prediccion del comportamiento del sistema. Se realiz6 un anélisis
paramétrico para determinar las mejores condiciones operativas que condujeran a una mayor produccion
de enzimas. El estudio revel6 que una proporcién dt/dp de 5.6 llevé a un rendimiento 6ptimo del bio-
rreactor, posiblemente debido a variaciones en la fraccién de espacio que dieron lugar a cambios en los
perfiles de velocidad que favorecieron el mecanismo de transporte convectivo e interfacial. La dindmica
del fluido, a su vez, homogeneizo la temperatura y el contenido de humedad en la fase sélida, lo que
resulté en un aumento en la produccion de proteasas. Este efecto no pudo ser dilucidado utilizando el
enfoque de flujo tapon. Estudios como estos son cruciales para mejorar el rendimiento del biorreactor
y proporcionar ideas para el disefio conceptual de nuevos biorreactores. Ademads, se demostré que los
parametros operativos, como la proporcién dt/dp, la tasa de flujo de aire, la temperatura del bafio y la
temperatura de entrada de aire, desempefian un papel crucial en el rendimiento de este tipo de biorreac-
tores.

Con respecto a la comparacion de geometrias de sistemas de reaccién (tubular y rectangular), se en-
contrd tedricamente que el biorreactor cilindrico es més efectivo a la eliminacién de calor, debido a la
cercania de la pared y ademas, con las magnitudes de velocidad, lo cual impactan en el transporte de calor
convectivo, gracias a esto se mantienen mejores temperaturas y una humedad cerca del optimo, lo que en
consecuencia el microorganismo crece de forma mds rapida, lo que produce producciones de metabolitos
de igual forma, més répido, con respecto al sistema rectangular.

En trabajos futuros, el énfasis deberia centrarse en refinar la determinaciéon de pardmetros cinéticos y
fenémenos de transporte para diversas aplicaciones, incluidas aquellas evaluadas en este estudio. Es-
to requiere proponer una metodologia confiable que infunda una mayor confianza en sus magnitudes,
mejorando as{ la precision de las simulaciones.
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Caracterizacion del biorreactor

5.1. Introduccion

En este capitulo se describe la caracterizacion del prototipo de biorreactor a través de experimentos
bajo condiciones bidticos y abidticos. El disefio, construccidn e instrumentacion detallado del biorreactor
se puede encontrar en la Seccidn 8.5 del apartado en Anexos.

En esta seccion se contrastan las simulaciones han sido obtenidas numéricamente en el Capitulo 4. Se
caracterizan los fenémenos de transporte como: transferencia de cantidad de movimiento, transferencia
de calor y transferencia de masa. Para la caracterizacion de los fendmenos de transporte se propusieron
experimentos independientes con la finalidad de determinar el pardmetro de transporte correspondiente.
Asi también, para comprobar el funcionamiento del sistema de reaccion en experimentos bidticos. Se
realizaron dos fermentaciones sé6lidas utilizando dos microorganismos y dos sustratos diferentes. Este
Capitulo inicia con una descripcion de los fendmenos de transporte en el sistema abidtico. Primero, se
caracteriz6 la dindmica de fluidos y se obtuvieron los perfiles de velocidad dentro del sistema, poste-
riormente se obtuvo la caracterizacién experimental de la transferencia de calor en el sistema abidtico.
Asi también, se caracterizo el transporte de masa intra-particula de forma experimental. Para concluir
el capitulo se analizan los experimentos bidticos utilizando dos microorganismos diferentes (Yarrowia
lipolytica 2.2ab y Aspergillus terreus TUB-F514) para producir dos metabolitos de interés diferentes.

Estas actividades fueron realizadas con varios objetivos. Primero, tener certeza sobre las magnitudes
de la velocidad intersticial a través de las mediciones de caida de presion. Segundo, tener un mejor en-
tendimiento sobre los mecanismos de transporte de calor que interactuan en un proceso de FMS. Tercero,
estudiar los tiempos caracteristicos de transporte de masa intra-particula y evaporacion de agua, los cuales
son mecanismos de transporte que influyen en los procesos de FMS. Finalmente, el realizar dos fermen-
taciones, permite poner a prueba el biorreactor utilizando una levadura y un hongo, que generalmente
son microorganismos utilizados en procesos de FMS. Asi también, para estudiar la informacion (perfi-
les de caida de presion, perfiles de temperatura, perfiles de humedad, consumo de diéxido de carbono y
produccion de oxigeno) que puede brindar el biorreactor, para poder tener un mejor entendimiento so-
bre el impacto de los fendmenos de transporte en FMS. Y con esto poder proponer mejores disefios de
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experimentos que den informacion especifica.

5.2. Obtencién del soporte organico

Existen criterios de seleccion de los residuos orgédnicos para ser utilizados como soporte en FMS,
algunos de ellos son:

Que el principal componente del residuo pueda ser utilizado como sustrato para la produccién
fermentativa de insumos de procesos industriales.

Que el residuo esté disponible localmente y en las cantidades necesarias para asegurar la fabrica-
cién de un producto de interés.

Que no requiera pretratamiento, y en caso de requerirlo, que este sea sencillo y econémico.

Que la disponibilidad del residuo permita planificar el proceso para el cual se va a utilizar.

Como se ha mencionado, el costo y la disponibilidad son principalmente factores para seleccionar el sus-
trato ideal para la FMS, la posibilidad de utilizar residuos agroindustriales como sustratos es una ventaja
en esta técnica, ya que generalmente son desechos de otros procesos industriales, son generados en gran-
des cantidades y tienen un bajo costo comercial [9].

Una gran variedad de desechos agroindustriales puede ser utilizados como sustratos sélidos para FMS
como: cafa de azicar, bagazo de naranja, salvado de cereales, pulpa de café, pasta de soya, paja de arroz,
paja de trigo, mazorcas de maiz, entre otros [9, 16, 35]. La estructura basica de estos desechos consiste
en celulosa, hemicelulosa, lignina, almidon, pectina y fibras, las cuales determinan las propiedades del
sustrato s6lido y proveen de fuentes de carbono y energia para el crecimiento del microorganismo.

La suplementacion es requerida cuando el microorganismo crece usando un sustrato sélido que no provee
las cantidades necesarias de nutrientes por lo que una cantidad necesaria de nitrogeno, carbono y la pre-
sencia de inductores, es esencial para alcanzar el madximo crecimiento del microorganismo y rendimiento
de metabolitos de interés. Los macro y micronutrientes con los que se debe suplementar el sustrato soli-
do incluye: fosforo, azufre, potasio, magnesio, calcio, zinc, manganeso, cobre, hierro, cobalto, entre otros.

Ademas, caracteristicas fisicas del sustrato, como area accesible, area superficial, porosidad, y tamafio de
particula, tienen una importante influencia en el proceso de FMS.

En sintonia con esta descripcion fue necesario recaudar el material orgdnico para el uso final que se
requiera, para esto se obtuvieron subproductos de frutas y verduras de establecimientos cercanos a la
UAM-Iztapalapa, sin costo alguno, debido a que son desechos de algunos locales comerciales, sin em-
bargo, para complementar el medio se consiguié soya para brindar de una fuente de proteina al soporte.
A continuacion, se describen las metodologias que se llevaron a cabo para obtener las particulas para los
experimentos de FMS.
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5.2.1. Obtencidén de particulas sélidas organicas.

El medio de cultivo poroso se prepard a partir de la mezcla de 46.7% de subproductos de frutas y
verduras y un 53.3 % de pasta de soya, en donde los subproductos de frutas y verduras se sometieron por
un proceso de deshidratacion y homogenizaciéon de tamaifio de particula para poder ser utilizados en el
biorreactor. El procedimiento para el proceso de obtencion de las particulas se describe a continuacion:

1. Recoleccion de subproductos frescos de frutas y verduras de diversas fuentes de los alrededores de
la universidad (UAM-I).

2. Deshidratacion de los subproductos frescos por medio de la aplicacién de un flujo de aire a 60°C en
un secador de tipo charolas de 10 kg de capacidad esto durante un periodo de entre 12 a 15 horas.

3. La materia seca que sale del secador se tritura en porciones de 300 a 400g en un procesador de
alimentos en periodos de 30 s con el objetivo de reducir el tamafio de la particula.

4. La materia seca se tamiz0 y se separd en y separ0 en porciones segin el tamafio de particula.

En el actual trabajo se utilizaron tres diferentes didmetros de particula de 1.5, 3 y 9 mm de didmetro.
Las particulas mas pequenias (1.5 y 3 mm) fueron obtenidas de esta metodologia, sin embargo, para las
particulas cilindricas de 9 mm de diametro efectivo fue necesario implementar otra metodologia la cual
se describe a continuacion.

5.2.2. Obtencion de pellets

Para poder realizar la construccion de particulas cilindricas de 9 mm de didmetro efectivo (10 mm
de didmetro y 5 mm de altura) fue necesario contar con los siguientes materiales: una prensa de aceite,
bolsas de plastico de 4 x 4 cm, una selladora, unas pinzas y la bomba de vacio y un molde de acero
inoxidable en este caso en particular fue un molde cilindrico de 1 cm de didmetro y se ajusto la altura de
la pastilla a 0.5 cm de altura.

El procedimiento para hacer las particulas cilindricas fue el siguiente:

1. Se pulverizo el sustrato solido deshidratado al menor tamafio posible (nivel de polvo), para obtener
una mejor resistencia mecanica.

2. Se pesaron 20 g de sustrato previamente molido y se coloc6 dentro del molde de acero inoxidable.

3. El molde se presioné durante 30 segundos aproximadamente para obtener una forma débil del
cilindro.

4. Se obtuvo el cilindro de una forma cuidadosa y se deposité en la bolsa de pléstico.

5. Después se aplica vacio a la bolsa para eliminar todo el aire y se selld, para evitar que el aceite de
la prensa toque la particula.

6. Se retird con las pinzas de la bolsa sellada y se almaceno a las condiciones adecuadas.
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Para asegurar el tamafo de particula obtenida durante estas metodologias, se opt6 por otro procedi-
miento utilizando andlisis de imdgenes, esta metodologia y resultados se encuentran en la Seccion 8.6 del
apartado de Anexos.

5.3. Dinamica de fluidos

A través de los afios de estudio de la fermentacion en medio sdlido se ha dado indicios sobre la
importancia del impacto de la dindmica de fluidos [25, 26, 43, 111], sin embargo, poco esfuerzo se
ha hecho para intentar describir los perfiles de velocidad en el sistema y acoplarlo a los modelos de
transferencia de calor y masa, con la finalidad de tener una mejor descripcién del biorreactor. Fue hasta
el trabajo de investigacion de Gomez-Ramos et al. (2019) [34], donde se propuso una metodologia para
la obtencion de los perfiles de velocidad. Sin embargo, estos perfiles no fueron acoplados a los modelos
de transporte de calor y masa. Como se ha mostrado en el Capitulo 4, se han obtenido los perfiles de
velocidad y se ha evaluado su efecto en los fendmenos de transporte de calor y masa. Por lo que en este
Capitulo 5, se describe la metodologia y los resultados de las mediciones experimentales de caida de
presion para poder obtener esos perfiles de velocidad.

5.3.1. Mediciones experimentales

Para caracterizar la dindmica de fluidos se realizaron mediciones experimentales de caida de presién
en el prototipo fisico del biorreactor (descrito en la seccion 8.5 de la parte de Anexos), esto con la finalidad
de tener certidumbre sobre las magnitudes de la velocidad en las simulaciones obtenidas en el capitulo
4. En la Tabla 5.1 y 5.2 se resumen los factores y las condiciones de operacion que fueron tomadas en
cuenta para los experimentos de medicion de caida de presion.

Tabla 5.1: Condiciones de operacion para las mediciones de caida de presion.

Condicion de operacion Valores

S elin sl medle Tamss 53.3 % pasta de soya, 46.7 % cascaras de frutas

y verduras.
Altura de empaque 30 cm
Temperatura del aire a la entrada 23 °C
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Tabla 5.2: Factores y niveles de los
parametros para las mediciones de caida de

presion.

Factores Valores

Diametro de particula  1.5,3y 9* mm
Humedad 6 %
Temperatura del bafio 25, 35,45y 55 °C

Flujo de aireacion 1al10L min~!

* Didmetro efectivo para cilindros de 10 mm de
didmetro y 5 mm de altura.

También es importante mencionar que se realizaron experimentos sin empaque en el biorreactor, con
la finalidad de medir el aporte de caida de presioén por el arreglo geométrico y los accesorios que son
parte del biorreactor, ya que se busca la caida de presion producida solamente por el medio poroso.

5.3.2. Caida de presiéon a través de simulaciones locales

Debido a las pocas particulas cilindricas que se lograron obtener a través de la metodologia propuesta
en secciones anteriores, no fue posible tener lecturas en los manémetros montados en el sistema expe-
rimental. En consecuencia, se opt6 por obtener la caida de presion a través de simulaciones locales, el
empaque aleatorio del lecho se dibujé utilizando el software Blender, el cual es un software libre de
animacion. El software hace uso de la libreria llamada “Bullet physics library (BPL)”, desarrollada en
Python para la simulacion de la dindmica de cuerpos rigidos. Blender resuelve las ecuaciones de Newton
de movimiento para un sistema constituido por “N” particulas o cuerpos de forma arbitraria, la libreria
detecta y calcula las colisiones entre particulas. Esta libreria también cuenta con un numero de métodos
iterativos que combinan precision, rapidez y robustez, con lo cual se pueden lograr simulaciones con un
gran nimero de particulas. En la Figura 5.1 se muestra una simulacion obtenida en Blender.
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Figura 5.1: Simulaciéon de empaque aleatorio en Blender.

La malla generada en Blender se exporta mediante un *.dxf a SolidWorks. Debido a que sélo se ex-
portan superficies, €stas se convierten a volimenes (Figura 5.2), para después poder realizar simulaciones
de caidas de presion a través del médulo de SolidWorks llamado: Simulacién de fluidos. El objetivo es
que se obtenga la presion en la entrada y la salida para poder obtener la caida de presién en el lecho
empacado.
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Figura 5.2: Geometria importada en SolidWorks.

5.4. Resultados

5.4.1. Caida de presion en biorreactor y accesorios (mangue-
ras, conectores y valvulas)

Se realizaron experimentos de caida de presion en el sistema sin empaque para cuantificar las contri-
buciones que éstas aportan a la caida de presion total. Esto se refiere a que desde la entrada del aire pasa
por mangueras, valvulas y el mismo biorreactor que provocan una pérdida de energia por friccion, que se
traduce en una caida de presion. Estas mediciones sirven para obtener una caida de presién “intrinseca”
del soporte y caracterizar los pardmetros propios del medio poroso con mayor certidumbre y obtener
magnitudes de velocidad confiables, los resultados se muestran a continuacion.

En la Figura 5.3 se observa la variacion de la caida de presion con respecto al flujo volumétrico del
aire en L min~!. Se aprecia que el biorreactor sin empaque presenta una caida de presién desde los 100
Pa para un flujo de 1 L min~! hasta alrededor de los 2000 Pa para un flujo de 10 L min~'. Este compor-
tamiento se debe a la presencia de la pared y la configuracion geométrica del biorreactor, como la forma
de las tapas y los conductos por donde pasa el aire.
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Figura 5.3: Caida de presion en el biorreactor y accesorios.

5.4.2. Caida de presion en particulas esféricas de 1.5 mm y 3
mm de diametro.

En las figuras 5.4 y 5.5, se muestran los experimentos de la caida de presion para particulas de 1.5 mm
y 3 mm. En estos perfiles se ha tomado en cuenta las contribuciones de caida de presion del biorreactor y a
los accesorios, los experimentos fueron realizados por triplicado. En los graficos se muestran magnitudes
para particulas de 1.5 mm de alrededor de 250 Pam~!(1 L min~!) hasta los 2250 Pam~" (10 L min™"),
mientras que, para las particulas esféricas de 3 mm, se tienen magnitudes de 50 Pam~! (I L min~!)
hasta los 500 Pa m~! (10 L min™ 1), lo que representa una reduccién en la caida de presién del sistema
de alrededor de 5 veces. La menor caida de presion se debe a que un mayor didmetro de particula genera
menos resistencias al movimiento del fluido debido a que la fraccion vacia es mayor, o la densidad de
empaque es menor reduciendo las pérdidas de energia del fluido por friccion en las superficies sélidas.
Comportamientos como este han sido demostrados en la literatura.
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Figura 5.4: Efecto del flujo de aireacion y la temperatura del bafio de calentamiento en la caida de
presion en el biorreactor. Utilizando particulas de 1.5 mm de diametro.
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Figura 5.5: Efecto del flujo de aireacion y la temperatura del bafio de calentamiento en la caida de
presion en el biorreactor. Utilizando particulas de 3 mm de didmetro.
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5.4.3. Caida de presion en cilindros de 9 mm de didmetro
efectivo.

En la Figura 5.6, se presentan los perfiles de caida de presion para particulas cilindricas de 9 mm
de didgmetro efectivo. Las magnitudes ocupan un rango desde 5 Pa m~! (para un flujo volumétrico de
1 L min~!) hasta alrededor de 45 Pa m™! (para un flujo volumétrico de 10 L min~!). Asi también, los
cambios de la caida de presion con respecto a la temperatura son despreciables debido a que el rango
del cambio de temperatura (25 a 55°C), no impacta sobre los cambios de las propiedades (densidad y
viscosidad) en el aire.

Caida de presion en cilindros
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o

Caida de presion [Pa]
[

ot
o=

0 2 -4 6 3 10
Flujo volumetrico [l/min]
Figura 5.6: Efecto del flujo de aireacion y la temperatura del bafio de calentamiento en la caida de

presion en el biorreactor. Utilizando particulas de 9 mm de didmetro efectivo. Datos obtenidos a través
de las simulaciones en SolidWorks.

544, Estimacion de parametros de la ecuacion de Ergun

Posteriormente, al obtener los resultados experimentales de caida de presion, estos fueron ajustados
a la correlacion propuesta por Ergun (Ecuacion (4.11)) [90] con la finalidad de obtener los parametros o
y B, los cuales cuantifican las resistencias viscosas e inerciales del lecho empacado.

La estimacion de pardmetros se realizé mediante el método de minimos cuadrados siguiendo el algo-
ritmo de Levenberg-Marquart [112], este algoritmo es un proceso iterativo que combina el método de
Gauss y optimizacion por el método del descenso mas pronunciado. Donde el intervalo de confianza para
todos los casos fue del 95 %.

Para obtener el valor del parametro que se desea estimar se comparan los datos experimentales, con
el modelo correspondiente, y el pardmetro se obtiene minimizando la suma de cuadrados de la siguiente
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funcion:
. 2
S(6) =Y (Yoos —f(6)) (5.1)
u=1
Los resultados de la estimacion de pardmetros se resumen en la Tabla 5.3.

En la Tabla 5.3, se pueden observar que las magnitudes de los pardmetros son simulares a los propuestos
originalmente (o = 150 y = 1.75), existen algunos trabajos que han caracterizado estas magnitudes en
sus sistemas de fermentacion, como por ejemplo Richard et al. (2004) [64], realizaron experimentos de
caida de presion en un sistema de paja y estiércol de puerco, ellos encontraron magnitudes para o de
entre 786 y 58748, mientras que para 3, encontraron magnitudes de entre los 970 hasta los 499,406. Las
caidas de presion en su sistema son mds elevadas con respecto al sistema construido en este trabajo de
investigacion, esto podria deberse a que no se tomaron en cuenta las contribuciones del biorreactor y los
accesorios (mangueras y valvulas), también puede deberse a la naturaleza del soporte organico utilizado.

Tabla 5.3: Parametros estimados de la ecuacion de Ergun.

Temperatura o B
1.5 mm 3 mm 9 mm I.S5mm 3 mm 9 mm
Ergun (1952) 150 1.75
25 °C 233.5731 210.486  140.101 0 3.103  2.0565
35°C 257913 319.324 138.7688 426 9x107° 2.08
45 °C 258.502 151.8716 137.5317 6.5891 2.573 2.1
55°C 404.088  337.288 137.2329 1.0678  4.481  2.1165

Gomez-Ramos et al. (2019) [34] utilizaron un soporte organico similar al utilizado en este trabajo,
pero ellos utilizaron un biorreactor de geometria rectangular con un difusor de aire. Los valores que re-
portaron para o se encuentran entre 12,994.09 y 16,166.98, mientras que para 3 encontraron magnitudes
de entre los 20,146.4 hasta los 29,987.32, de igual forma las magnitudes de la caida de presioén eran mas
altas con respecto en el sistema de estudio de este trabajo de investigacion. Esto debido a que no se con-
siderd la contribucién a la caida de presion del difusor y los accesorios. Las caidas de presion del sistema
sin empacarse pueden ser mayores a los valores intrinsecos en el lecho empacado, esto puede dar lugar a
una caracterizacion errénea del soporte orgénico utilizado en el estudio.

Los experimentos y estimacién de pardmetros de la Ecuacién (4.11), permitieron calcular los perfiles
de velocidad dentro del biorreactor considerados en el Capitulo 4.
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5.5. Transferencia de calor en el sistema abiodtico

En esta seccidon se realiza un estudio de transferencia de calor de forma abidtica para analizar el
comportamiento del soporte s6lido bajo diferentes condiciones de operacion.

5.5.1. Metodologia para transferencia de calor en el sistema
abiotico
Condiciones experimentales para transporte de calor

Para poder analizar los diferentes mecanismos de transferencia de calor se llevaron a cabo experi-
mentos los cuales se resumen en las tablas 5.4 y 5.5, asi también, como las condiciones de operacion.

Tabla 5.4: Condiciones de operacion usados en los experimentos de transferencia de

calor abiotico.

Condicion de operacion Valores

Coriiesen (] eho [aeee 53.3 % pasta de soya, 46.7 % cascaras de frutas

y verduras.
Altura de empaque 20cmy 10 cm
Temperatura del aire a la entrada 23 °C
Temperatura del aire a la entrada 45 °C
Humedad en el aire a la entrada 50 %

Tabla 5.5: Factores y niveles de los
experimentos para la caracterizacion de

transferencia de calor abidtica.

Factores Valores

Didametro de particula 1.5y 9* mm

Humedad en el solido 6,37.5y 60 %

Flujo de aireacién 0,04y 1Lmin"!

* Diametro efectivo para cilindros de 10 mm de
didmetro y 5 mm de altura.
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Existieron algunas limitaciones para poder llevar a cabo todos los experimentos de forma adecuada,
por ejemplo, los experimentos en cilindros solo se realizaron a 10 cm de altura debido a la poca disponi-
bilidad de empaque, asi también, los experimentos con estas particulas solo se realizaron a una humedad
del 6 % para evitar la destruccién del empaque. Debido que se contaba con buena disponibilidad de em-
paque de particulas de 1.5 mm fue posible realizar todos los experimentos planteados con esta geometria,
el cual es el caso convencional en este tipo de sistemas.

El procedimiento que se siguid para la evaluacion de la transferencia de calor fue el siguiente:

Esto es para caracterizar el sustrato organico a través de la conductividad térmica efectiva en las direc-
ciones axial y radial, el coeficiente de transferencia de calor en la pared, bajo una ventana de operacion
en la cual se desempeifian este tipo de biorreactores.

Para realizar los experimentos en estado transitorio, se seguird la siguiente metodologia:

1. Se empaco el biorreactor de forma aleatoria con las particulas requeridas (1.5 mm 6 9 mm) previa-
mente humedecidas.

2. Los termopares se colocaron a una longitud radial inicial en r = R;.

3. Se suministra el agua de calentamiento por la chaqueta del biorreactor y se inicia la captura en linea
de los datos de temperatura.

4. Al mismo tiempo se suministra el aire al biorreactor al flujo volumétrico requerido.

5. Al llegar al estado estacionario, se detiene la captura en linea de datos y los termopares son despla-
zados 5 mm hacia la izquierda. El biorreactor tiene que ser enfriado hasta temperatura ambiente,
antes de iniciar otro experimento.

Es importante mencionar que cada experimento, se realizan 6 mediciones independientes, esto debido
a que cada medicion es a cada longitud radial (r=0, 0.5, 1, 1.5, 2 y 2.5 cm).

Los datos de temperatura que se obtienen de las mediciones transitorias en linea son sefiales con rui-
do, las cuales necesitan ser tratadas para suavizar su comportamiento y tener datos con tendencias mas
precisas, por lo que el analisis de las sefiales se llevaron a cabo en MATLAB y en OriginLab, para lograr
esto a los perfiles se les ajustaron polinomios con un coeficiente de correlacién (R?) por arriba de 0.98.
Los datos presentados en los resultados son los datos experimentales ajustados a estos polinomios.

5.5.2. Resultados

En esta seccidn se muestran los resultados presentados de la siguiente forma: Se ordenan por mecanis-
mos, iniciando con calor conductivo donde se analiza el efecto de la particula y el efecto de la humedad
en el s6lido en la transferencia de calor, asi como también perfiles a diferentes posiciones axiales en el
biorreactor, posteriormente se muestran los resultados donde se anade el transporte convectivo de calor,
donde se analizan los efectos debido a la particula y el flujo de aireacion, asi también, se presentan los
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perfiles axiales en el sistema. Y por ultimo se presentan los resultados de los experimentos de transfe-
rencia de calor y masa simultdneos, donde existe un transporte de agua entre las fases solida y fluida, se
presentan los perfiles axiales. Todos los resultados se muestran en posiciones radiales en el centro (r = 0)
y en la pared del tubo (r = R;). En los Anexos (Seccién 8.6) se incluyen algunos modelos para poder des-
cribir estos experimentos, con la finalidad de que un trabajo a futuro sea la estimacién de los pardmetros
de transporte al ajustar el modelo con las observaciones experimentales.

Transferencia de calor conductivo en el sistema abidtico

En la Figura 5.7 se presentan los perfiles de temperatura analizando el calor conductivo, es decir, sin
tener un flujo de aireacion alimentado al biorreactor, analizando solo el efecto de la humedad inicial en el
s6lido, como se puede observar, los perfiles en el centro del lecho son muy semejantes. Sin embargo, al
obtener la derivacion para analizar los cambios con respecto al tiempo, la diferencia entre experimentos
se vuelve mas notoria, se puede observar que los cambios més rapidos ocurren utilizando una humedad
de 37.5 %, donde puede alcanzar una velocidad de cambio de hasta 60 °C h~! mientras que la mds
lenta es utilizando 60 % de humedad que alcanza alrededor de 36 °C h~!, esto se asocia a la cantidad
de agua que contiene el empaque. Para ser més especifico el agua tiene una capacidad calorifica mas
alta que el soporte orgénico y el aire, por lo que se necesita mds energia para elevar la temperatura y en
consecuencia se obtiene un incremento de temperatura mds lento. Por otro lado, a una humedad mas baja

(6 %), la conductividad térmica del soporte organico y del aire hacen que el transporte de calor sea mas
lento.
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Figura 5.7: Comparacion de perfiles de temperatura a diferentes humedades en particulas a 1.5 mm de
diametro (izquierda), perfiles de temperatura derivados (derecha) en /R =0y z/L = 0.5.

La Figura 5.8 muestra los perfiles en la pared del tubo, en contraste a la Figura 6.10, la diferencia entre
perfiles muestran una tendencia similar, donde a una humedad de 37.5 % se llega mds rapido al estado
estacionario, la diferencia con respecto a los perfiles del centro radica en que los cambios son mas rapidos,
es decir, muestran pendientes mds pronunciadas, por lo que el calentamiento es a mayor velocidad debido
a la cercania de la pared que es por donde se conduce el calor, las velocidades alcanzadas son alrededor de
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170 °C h~! para los cambios mds rapidos (humedad de 37.5 %) y de alrededor de 100 °C h~! (humedad
de 60 %) en el caso mas lento.
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Figura 5.8: Comparacion de perfiles de temperatura a diferentes humedades en particulas a 1.5 mm de
didmetro (izquierda), perfiles de temperatura derivados (derecha) en r/R; = 1 y z/L = 0.5, sin flujo de
aireacion.

En la Figura 5.9 se muestran los perfiles axiales en el biorreactor, donde se observa que practicamente
no existen gradientes axiales en las dos posiciones radiales, la temperatura mas baja fue en la posicién en
z/L = 0.65 con una temperatura de 44 °C, mientras que la temperatura mds alta fue en z/L = 0.25 con una
temperatura de 45 °C, en ambas posiciones radiales, se mantiene la tendencia que en zonas mads bajas se
alcanzan mayores temperaturas que en zonas mas altas, aunque el gradiente axial es apenas de 1.5 °C.
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Figura 5.9: Comparacién de perfiles de temperatura a diferentes puntos axiales en r= 0 (izquierda) y en
r = R¢ (derecha) con humedad en el s6lido del 6 % y sin flujo de aireacion.

En la Figura 5.10 se observa el andlisis del calor conductivo en el biorreactor variando el tamafio de
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particula. En este caso los perfiles son similares, donde se observa una ligera diferencia en los cambios
de temperatura (figura derecha). Donde el cambio mas rapido es usando cilindros de 9 mm de diametro
efectivo (alrededor de 50 °C h™1), esto puede deberse a la mayor fraccion vacia presente en el biorreactor,

aunque la diferencia es poca también por la similitud entre los valores de las conductividades térmicas
del aire y del material organico.
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Figura 5.10: Comparacién de perfiles de temperatura usando diferentes geometrias (izquierda), perfiles
de temperatura derivados (derecha) a humedad inicial de 6 %, 1/R; =0y z/L = 0.5.

La Figura 5.11 muestra un cambio en la tendencia mostrada en la Figura 5.10. Debido a que se
muestra que el cambio mas rdpido se obtiene con las particulas esféricas donde se alcanza hasta una
velocidad de alrededor de 130 °C h~!. Sin embargo, para ambos casos los gradientes pueden caer en

el error experimental asociado a los termopares. Por lo que el comportamiento en este caso para ambas
particulas puede considerarse similar.
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Figura 5.11: Comparacién de perfiles de temperatura usando diferentes geometrias (izquierda), perfiles
de temperatura derivados (derecha) a humedad inicial de 6 %, 1/R; =1y z/L = 0.5.
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Transferencia de calor conductivo y convectivo

Las Figuras 5.12 y 5.13, muestran los perfiles de temperatura en el biorreactor a tres flujos de airea-
cién, donde en el centro de la pared (r = 0), se puede apreciar que para un flujo de 0.4 L min~! pareciera
ser que el transporte de calor es més lenta con respecto a un flujo igual a cero, sin embargo, la razén
puede ser que el experimento se inicid a una temperatura mayor con respecto a los otros dos, por esta
razon el gradiente de temperatura entre el lecho y el bafio de calentamiento es menor, lo que en con-
secuencia produce una menor velocidad de cambio de temperatura. Mientras que usando un flujo de 1
L min~!, el cambio de temperatura fue ligeramente mayor que como si no se hubiera alimentado aire al
biorreactor. Asi también en los perfiles de la region de la pared (Figura 5.13) se observa que la velocidad
de cambio se duplica debido al efecto de la presencia de la pared, sin embargo, el cambio mas rapido se
presenta con un flujo igual a cero, esto tiene sentido debido al hecho de que se ha alimentado aire a 25
°C al biorreactor, y como se muestran en las figuras del Capitulo 4, las magnitudes de la velocidad son
mayores en esta zona lo que en consecuencia disminuye esta velocidad de calentamiento en esta zona.
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Figura 5.12: Comparacion de perfiles de temperatura usando diferentes flujos de aireacion (izquierda),
perfiles de temperatura derivados (derecha) a humedad inicial en el s6lido de 6 %, r/R; =0y z/L = 0.5.
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Figura 5.13: Comparacién de perfiles de temperatura usando diferentes flujos de aireacién (izquierda),
perfiles de temperatura derivados (derecha) a humedad inicial en el s6lido de 6 %, r/R; =1y z/L = 0.5.

En la Figura 5.14 se observan diferencias notables en los perfiles de temperatura para polvo y cilin-
dros, donde usando particulas geométricas pequefias parece ser que se llega al estado estacionario de una
forma mas rapida que utilizando particulas mas grandes, esto debido a la mayor fraccién vacia que pro-
duce el tener particulas de mayor tamafio en el sistema. Gracias a esto puede existir un mayor transporte
de calor en la interfase sélido-fluido de las particulas, asi como también un mayor flujo de aireacién a lo
largo de toda el drea transversal del sistema, produciendo este retardo al estado estacionario.
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Figura 5.14: Comparacion de perfiles de temperatura usando diferentes geometrias de particula con un
flujo de aireacionde 1 L min’l(izquierda), perfiles de temperatura derivados (derecha) a humedad
inicial del s6lidode 6 % r/R; =0y z/LL =0.5.

En la Figura 5.15 se observan los cambios de temperatura en la zona cercana a la pared. Se muestra
que existe una ligera diferencia entre las particulas, esto debido al efecto de la pared, fraccién vacia y
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magnitudes de velocidad. En contraste con esto, se encuentra que la velocidad del cambio de la tempera-
tura es ligeramente menor en el polvo en esta zona del lecho. Esto es consistente ya que en este tipo de
particulas la magnitud de velocidad en esta zona es mayor con respecto a las particulas cilindricas.
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Figura 5.15: Comparacion de perfiles de temperatura usando diferentes geometrias de particula con un
flujo de aireacién de 1 L min~ ! (izquierda), perfiles de temperatura derivados (derecha) a humedad
inicial del s6lidode 6 % /R =1y z/LL=0.5.

Por tltimo, en la Figura 5.16 se observan los perfiles axiales de temperatura para el centro del lecho
(r=0) y la zona cercana a la pared (r = R;). Los gradientes axiales de temperatura son pequefios, son de
alrededor de 1.4 °C. Las zonas de menor temperatura (43.36 °C), son las zonas mds bajas (z/L = 0.05
y 0.25), y las de mayor temperatura (44.76 °C) son las zonas mads altas del lecho (z/L = 0.65 y 0.8),
esta tendencia se mantiene en las zonas centrales y en la regién cercana a la pared del biorreactor. Este
comportamiento se debe a que el aire entra a una temperatura menor (alrededor de 25 °C) y a medida

que viaja en la direccion axial eleva su temperatura, lo que incrementa la velocidad de calentamiento en
zonas altas y retarda el calentamiento en zonas bajas del lecho.

109



Casa abierta al tiempo CAPITULO 5. CARACTERIZACION DEL BIORREACTOR

50 50
45 PR _®
. o &
£ 40 ot gt £ 40
= o of =
| + 8 Posicion axial [z/L] !
=351 * § . 005 = 35
et " y =
qﬁ. . ?ﬁ * 05 g- Posicidn axial L]
i 1CH 1
g 30 8 * l].4_ E 30 o
& N s 065 v ‘ el
i o 08 H i = 025
25 pg 25 ¢ 04
4 s 065
o 08
20 : - : ' 20
0 0.5 1 1.5 2 2.5 0 0.5 1 1.5 2
Tiempo [h] Tiempo [h]

Figura 5.16: Comparacién de perfiles de temperatura a diferentes puntos axiales en r= 0 (izquierda) y
enr = R (derecha) con humedad en el s6lido del 6 %, usando particulas esféricas de 1.5 mm y un flujo

de aireacion de L min~!.

Al realizar estos experimentos se tomaron datos de la humedad relativa del aire a la salida del bio-
rreactor como se muestra en la Figura 5.17. En este grafico se observa que existe transporte de masa
entre las fases s6lido-liquido. Para este caso, el aire pierde humedad (alcanza entre 30 % y 25 %), que
es transportada al sélido. Asi también, a 3 horas de experimento el aire tiende al equilibrio con la fase
sOlida, debido a que la humedad relativa tiende a su estado inicial. Esto indica que el transporte interfacial
se minimiza. Para los experimentos mostrados (figuras 5.12 a 5.16) el transporte interfacial no impacta
en los perfiles de temperatura.
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Figura 5.17: Perfiles de humedad relativa en el aire a la salida del biorreactor usando un flujo

volumétrico de 1 L min—".

110



Casa abierta al tiempo CAPITULO 5. CARACTERIZACION DEL BIORREACTOR

Transferencia de calor conductivo, convectivo y transporte de masa simultaneo

En la Figura 5.18 se observan diferencias significativas entre los perfiles de temperatura. Al utilizar
una humedad inicial en el sélido del 60 %, la temperatura sube alrededor de 40 °C en 0.8 horas y
posteriormente baja alrededor de 39 °C en 3.5 horas de experimento. Esto se debe a que se alimenta
aire no-saturado (humedad relativa alrededor del 50 %). La explicacion a este fendmeno es que existe un
mecanismo de vaporizacion de la fase solida a la fase gaseosa. Con respecto a la humedad en el s6lido de
6 %, como se habia discutido en la Figura 5.17, el transporte evaporativo es minimo, por lo que el perfil
de temperatura llega a un estado estacionario alrededor de 45 °C.
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Figura 5.18: Comparacion de perfiles de temperatura usando diferentes humedades iniciales en el
s6lido con un flujo de aireacién de 1 L min~' (izquierda), perfiles de temperatura derivados (derecha) en
particulas esféricas de 1.5 mm, aire con humedad de 50 % en /R =0y z/L =0.1.

En la Figura 5.19 se observan los perfiles de temperatura en la region de la pared, se observa que
el impacto del transporte evaporativo es mayor con respecto a la zona central del lecho. La temperatura
maxima es de alrededor de 38 °C a medida que pasa el tiempo la temperatura desciende hasta los 35 °C,
este comportamiento se debe a que la magnitud de la velocidad es mayor en esta zona (ver figuras 4.6
- 4.8). Una mayor magnitud de la velocidad del aire incrementa la velocidad de pérdida de agua de la
fase solida en esta zona, generando esta disminucion de temperatura. En algunos trabajos [30, 33] se ha
demostrado que este fendmeno impacta el transporte de calor enfriando la fase sélida, sin embargo, es
claro que esta via de enfriamiento debe ser evitada debido a la pérdida de humedad en la fase s6lida que

también impacta al desarrollo del microorganismo y en consecuencia el rendimiento de productos [30,
86].
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Figura 5.19: Comparacion de perfiles de temperatura usando diferentes humedades iniciales en el
s6lido con un flujo de aireacién de 1 L min~!(izquierda), perfiles de temperatura derivados (derecha) en
particulas esféricas de 1.5 mm, aire con humedad de 50 % en1/R=1y z/L =0.1.

La Figura 5.20 presenta los gradientes de temperatura axial en el centro del biorreactor (r = 0) y en
la zona de la pared (r = Ry). Se muestra que el impacto del transporte de calor evaporativo es mayor en
zonas bajas del lecho (menores a 0.25 en z/L). En zonas centrales del lecho la temperatura minima es de
alrededor de 38 °C en z/L = 0.05, conforme el aire se mueve por la direccion axial, los gradientes se van
minimizando donde en z/L = 0.25 la temperatura es de alrededor de 43 °C, mientras que en z/L = 0.8, la
temperatura se mantiene constante en 45 °C. Mientras que en la region cercana a la pared se observa la
misma tendencia, sin embargo, la disminucién de la temperatura en todas las zonas axiales se mantiene a
través del tiempo. Esto es por la mayor magnitud de la velocidad del aire en esta zona del lecho.
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Figura 5.20: Comparacion de perfiles de temperatura a diferentes puntos axiales en r= 0 (izquierda) y
enr = R, (derecha) con humedad en el sélido del 60 % y un flujo de aireacién de 1 L min~!.

Al finalizar el experimento se tomaron muestras de tres diferentes zonas del biorreactor para analizar
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el contenido de humedad en una termobalanza. Los resultados se muestran en la Figura 5.21, donde se
observa que en las zonas mas bajas del lecho se ha perdido mayor contenido de humedad (59.18 %),
porque es en donde existe el mayor gradiente de concentracién y temperatura. Sin embargo, en zonas
medias (60.98 %) y altas (63.65 %) del biorreactor la cantidad de humedad incrementa con respecto a
la inicial, en estas zonas existe un cambio en la direccién de los fluxes de transporte interfacial donde el
transporte sea de la fase fluida hacia la fase sélida o simplemente un arrastre de agua asociada al flujo
convectivo del aire.
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Figura 5.21: Humedad final en el s6lido durante 3.5 horas de proceso, dividido en tres zonas en el
biorreactor con una humedad inicial en el s6lido del 60 %.

En otros experimentos de transporte de masa y calor simultaneos realizados a una humedad inicial
en el solido de 37.5 % y diferentes tiempos de secado. Se mantiene la misma tendencia (como muestra la
Figura 5.22), donde en zonas bajas la humedad en el sélido disminuye con respecto a la inicial (30 %)
mientras que en zonas altas del lecho la humedad incrementa con respecto al valor inicial (alrededor de
40 %).
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Figura 5.22: Perfiles de contenido de humedad en el s6lido a diferentes tiempos de experimento
usando un flujo de aireacién de 1 L min~', humedad inicial en el sélido del 37.5 % y humedad relativa
del aire a 50 %: a) 3.5 horas; b) 6 horas y c) 8 horas.

La Figura 5.23 muestra los perfiles de humedad relativa en el aire que se refiere a repeticiones de
experimentos a diferentes tiempos de secado, las tendencias no varian para cada repeticion, se aprecia

que al aire se vuelve saturado en los primeros minutos de los experimentos y se mantiene a lo largo de
todo el proceso.
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Figura 5.23: Perfil de humedad relativa en el aire a la salida del biorreactor, utilizando un flujo de aire
de 1 L min~! y humedad inicial del s6lido del 37.5 %.

5.6. Experimentos bidticos

En esta seccidn se analizan dos fermentaciones realizadas con dos microorganismos diferentes (Ya-
rrowia lipolytica 2.2 ab 'y Aspergillus terreus TUB-F514) orientadas a obtener dos productos diferentes
(proteasas y lovastatina) en el prototipo de biorreactor, con la finalidad de probar su funcionamiento.

5.6.1.  Yarrowia lipolytica 2.2ab y produccién de proteasas

Yarrowia lipolytica es una especie de levadura usada ampliamente en aplicaciones industriales, como
por ejemplo la produccién de 4cido citrico, produccion del sabor durazno y la produccién de proteinas. Se
ha demostrado que Yarrowia lipolytica es capaz de secretar un conjunto de proteinas (proteinas alcalinas o
acidas, RNasa y lipasas) en el medio, todas en cantidades interesantes para la aplicacion industrial [113].
Las proteasas alcalinas [113] son de las que mds se excretan por Yarrowia lipoytica, se han reportado
rendimientos de hasta 1 -2 g L~!, ademds, cuentan con diversas aplicaciones como en la industria de
alimentos y del cuero, por lo que es de interés la produccion a nivel industrial [114-116].

5.6.2.  Aspergillus terreus y producciéon de lovastatina

La lovastatina es un metabolito secundario de importante valor comercial debido a que disminuye el
colesterol en la sangre, asi como también su derivado semisintético simvastatina. Su eficacia radica en la
actividad inhibitoria sobre la enzima hidroximetilglutaril coenzima A (HMG-CoA) reductasa, disminu-
yendo asi el colesterol producido por el cuerpo humano [117]. Ademas, otros estudios han descubierto
un gran nimero de actividades bioldgicas (farmacéuticas) novedosas con potencial contra enfermedades
como cancer, demencia por Alzheimer y perdida 6sea asociada al envejecimiento [118].
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Este farmaco es producido industrialmente con Aspergillus terreus, generalmente en fermentacion su-
mergida liquida (SmF), aunque recientemente la produccion industrial de lovastatina en fermentacion en
medio s6lido (FMS) se ha convertido en una alternativa con ventajas sobre la SmF, principalmente debido
a mayores rendimientos.

5.6.3. Metodologias bioquimicas

Conservacion de Yarrowia lipolytica 2.2ab

Para la propagacion de la cepa se partié de un liofilizado de la misma, que se resuspendié con 10
ml de una solucion de 0.01 % de Tween-80. Se inoculé 1 mL de la suspension celular en matraces
Erlenmeyer con agar PDA (Agar papa-dextrosa) y se incubaron a 45 °C durante 7 dias. Las células nuevas
se colectaron agregando una solucion 0.01 % de Tween-80 y se agitaron con perlas de ebullicién para
desprender las células de la superficie del agar. Para la conservacion del microorganismo se mezclaron
500 uL de la solucién de células en viales con 500 uL de una solucién de glicerol al 30 % (v/v). La
mezcla de conservacion se mantuvo en refrigeracion a 4 °C hasta su uso.

Preparacion del inoculo

Se tomo una alicuota de los viales con glicerol y se colocaron en matraces con agar PDA. Los matraces
se incubaron a 45 °C durante 7 dias. El cultivo celular se colect6 adicionando 5 ml de una solucién estéril
de Tween-80 al 0.01 % y perlas de ebullicion, se agitd para recuperar la mayor cantidad de células de la
superficie del agar. Se tomo una alicuota de 100 uL y se realizaron diluciones 1:10, 1:100 y 1:1000 con
solucion de Tween-80 al 0.01 % (v/v) y se contaron las células en una cimara de Neubauer.

Medio de cultivo Sabouraud-dextrosa para fermentacién liquida

Con la finalidad de crecer Yarrowia lipolytica 2.2ab y obtener solo células de esta cepa, se realizé
su crecimiento sobre un medio liquido, para facilitar su separacion del medio y posteriormente realizar
mediciones para cuantificar la cantidad de glucosamina que tienen las células. El medio seleccionado fue
el de Sabouraud-dextrosa

La composicion del medio se resume en la Tabla 5.6:

Tabla 5.6: Composicion del medio

Sabouraud-dextrosa.

Nutrientes Concentracion [g L.~ 3
Dextrosa 40
Peptona de carne 5
Peptona de caseina 5
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Medio de cultivo para FMS por Yarrowia lipolytica

Para complementar el medio de cultivo. Se utiliz6 una solucién de sales (Tabla 5.7) propuesto por
Barrios et al. (2015) [82].

Tabla 5.7: Medio de cultivo complementario para FMS.

Compuesto Concentracién [gL™']
Sulfato de amonio 0.02

Fosfato de potasio monobasico 1

Sulfato de magnesio 0.5

Cloruro de potasio 0.5

Glucosa 30

* Para la preparacion del medio de cultivo se disuelven las sales
en una solucién amortiguadora de sales de fosfato a 0.2 M y pH
de 7.2, también se afiade como estabilizador CaCl, a 5 mM.

Cinética de crecimiento a nivel laboratorio de Yarrowia lipolytica 2.2ab

Para la fermentacion liquida se utilizaron matraces Erlenmeyer bafleados (para tener una mejor airea-
cion) de 250 ml a los cuales se les afiadié 25 ml del medio liquido y se inocul6 con una concentracion de
1 x 107 células mL~", los matraces fueron inoculados y metidos a la incubadora a 45 °C de forma esca-
lonada, la fermentacién dur6 32 horas. Cada hora determinada de muestreo fue realizado por triplicado.

Determinacién de peso seco

Para le medicion de peso seco, el contenido de cada matraz fue vaciado en un tubo para centrifuga
de 50 mL, las muestras fueron centrifugadas a 3000 rpm por 5 minutos, el sobrenadante se elimina y el
precipitado es lavado con agua destilada y vuelto a centrifugar, esto al menos 3 veces para eliminar los
rastros del medio que puedan quedar. Posteriormente los precipitados fueron secados a 80°C por dos dias,
para finalizar se pesa en una balanza analitica para obtener el peso seco de biomasa por ml de medio. Es
importante mencionar que cada tubo para centrifuga, antes de obtener las muestras fueron puestos a peso
constante.

FMS por Yarrowia lipolytica 2.2ab a escala laboratorio y escala banco.

Para FMS en escala laboratorio se pesaron 64 g de soporte orgdnico y se impregnaron con 96 g del
medio de cultivo més el inoculo de células a una concentracién de 1 x 107 células g;sl esto para alcanzar
una humedad inicial del 60 % o una concentracion de agua en el s6lido de 1.5 kgwkg;sl. Posteriormente
el soporte hiimedo se distribuy6 en cajas de tamafio de 4x4x2 cm poniendo 5 g en cada caja para cada
tiempo, para cada tiempo se realizaron triplicados. Las cajas fueron colocadas en una incubadora por
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lo que en esta fermentacion no se suministrd un flujo de aireacion. Para escala banco (fermentacion
en el biorreactor) se pesaron 100 g de soporte orgdnico (subproductos de frutas y verduras y pasta de
soya) y se impregnaron con 150 g del medio de cultivo previamente inoculado con células de la cepa
a una concentraciéon de 1 x 107 células g(;sl esto para alcanzar una humedad inicial del 60 % o una
concentracion de agua en el sélido de 1.5 kgwkggsl. El biorreactor se empac6 con 250 g de materia
humeda para alcanzar los 20 cm de empaque. Las condiciones de operacion seleccionadas se resumen en
la Tabla 5.8:

Tabla 5.8: Condiciones de operacion para la FMS por Yarrowia lipolytica 2.2ab a escala

banco y laboratorio.

Condicion de operacion Valor

CiesiEen €l mesto porss 53.3 % pasta de soya, 46.7 % cascaras de frutas
y verduras mas el medio complementario

Altura de empaque 20 cm

Temperatura del bafio de calentamiento 45 °C

Temperatura del aire a la entrada 45 °C

Flujo de aireaciéon 400 mL min !

Tamafio de particula Esferas de 1.5 mm

Humedad absoluta inicial en el sélido 60 %

Humedad relativa del aire a la entrada 100 % (aire saturado)

Tiempo 40 horas

d¢/ dp 34

Determinacion de biomasa por el método de glucosamina

La metodologia para la determinacién de glucosamina (GLAM) de la pared celular por Scotti et al.,
(2001)[119]. Se requiere de una hidrolisis 4cida total para liberar la glucosamina de la pared celular de
los hongos, la glucosamina liberada se combina con acetil acetona para formar un compuesto pirrolico.
Este reacciona con el reactivo p-dimetil amino benzaldehido (PDBA), para formar un compuesto estable
de color rojo con un méximo de absorbancia a 530 nm.

Se realizé una curva patrén con el estandar de glucosamina de 0 a 100 pgmL ™! y una curva patrén
de biomasa seca proveniente de cultivo liquido de 0 a 100 mg. Las muestras del soporte con biomasa
seca entre 0.1 - 0.3 g y las de la curva patrén de biomasa se digirieron con 500 uL. H2SO4 al 72 %
(v/v) a 30°C y 200 rpm. Se les agregd 5 mL de agua destilada y se llevaron a 121°C (1.1 atm) por 1 h
en autoclave. Posteriormente se filtraron papel Whatman del nimero 44 y se neutralizé 1 mL del filtrado
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con NaOH. Después de neutralizar, las muestras se centrifugaron a 14000 rpm por 30 min y del sobre-
nadante se tomaron 200 uL en un tubo nuevo, a partir de este punto también se trataron los tubos de la
curva patrén de glucosamina. Se adicionaron 100 uL. de una solucion de acetilcetona-carbonato de sodio
0.5 N 1:50 y 100 uL de agua destilada. Posteriormente se llevaron a 95 °C por 15 min con baiio maria
y después se enfriaron en hielo por 15 min. Se agregaron 400 uL de etanol y 100 uL de una solucién
con 0.8 g de p-dimetilamino benzaldehido en 30 mL de HCL 12 N y 30 mL de etanol. Nuevamente se
adicionaron 100 uL de etanol y se homogeneizé por vortex para finalmente incubar en la obscuridad por
1 h. Se midi6 la absorbancia de las muestras a 530 nm para obtener la cantidad de glucosamina y biomasa
con las curvas patrén. 6.4.3.9.

Determinacion de actividad proteolitica

El método de medicién para la actividad enzimatica utilizado fue el propuesto por Johnvesly y Naik
en 2001 [120], el cual es una modificacién el método de Kembhavi et al., 1993[121], asi también, en este
trabajo se presentaron algunas modificaciones a la metodologia, esta se describe a continuacion, primero
se describen los pasos del método y posteriormente se describen la preparacion de soluciones especificas
utilizadas en el método:

= Se mezclan 50 uL del extracto enzimatico con 950 uL de solucién sustrato.

= Lareaccion se lleva a cabo a una temperatura de 37°C por 10 min.

» Para detener la reaccién se adiciona 1.5 mL de acido tricloroacético (TCA) al 5 % a 4°C.
= [as muestras se centrifugan a 10,000 rpm por 10 minutos y se descarta el precipitado.

= El sobrenadante se recuperd y se filtr6 a través de un papel filtro de poro fino (abertura de poro de
8 um).

= Se mide la lectura de absorbancia del filtrado en un espectrofotémetro a 288 nm, el blanco utilizado
fue sustituir el extracto enzimdtico con agua destilada.

= [ os resultados se obtienen analizando la absorbancia a través de una curva de calibracion con una
solucion de tirosina, comparar con las soluciones testigo.

= Una actividad proteasa fue definida como la cantidad de enzima necesaria para liberar 1 ug de
tirosina por minuto bajo las condiciones de ensayo.

Curva de calibracion con tirosina

La curva de calibracion se realiz6 preparando una solucién estdndar de 1 g L-1 de tirosina disuel-
ta en una solucién de acido tricloroacético al 5 % (p/v), se partié de la solucidn estdndar para realizar
diluciones hasta una concentracién de 0.05 g L~!, posteriormente las diluciones fueron medidas al es-
pectrofotometro a 288 nm, el blanco utilizado fue la solucion de TCA al 5 %. Se construy6 la recta y se
obtuvo la ecuacidn.
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Buffer de fosfatos (PBS) pH 7.5

La composicion del Buffer de fosfatos se resume en la Tabla 5.9:

Tabla 5.9: Solucién buffer de fosfatos pH 7.

Componente Concentracion [g L.~ N
Cloruro de sodio 8.01
Cloruro de potasio 0.2
Fosfato de sodio 1.78
Fostfato de potasio monobasico 0.27

Solucién sustrato (caseina)

Es una solucion de caseina al 1 %, disuelta en un buffer de fosfatos 50 uM y pH de 7.5, al cual
también se le afiade cloruro de calcio a SmM. Los pasos para prepararla fueron los siguientes:

Disolver la caseina en 40 ml de buffer.

Llevar a ebullicion por 20 min con agitacion constante.

Dejar enfriar

Ajustar a 100 mL

Soluciones testigo

La solucién testigo se prepara de forma similar que la muestra, la diferencia es que a los 950 uL de
la solucidn sustrato, primero se afiaden los 1.5 mL de 4cido tricloroacético y posteriormente el extracto
enzimatico, esto para tener en cuenta cualquier degradacion de la caseina por otros efectos asociados a la
enzima. Para tomar en cuenta esto, la absorbancia real de la muestra se calcula restando la absorbancia
del testigo a la absorbancia de la muestra.

Determinacion de humedad en el sélido

La humedad de las muestras en fermentacion sélida para todos los casos, fueron analizadas en una
termobalanza de la marca Ohaus, modelo MB120, el cual requiere de una muestra de entre 1 y 2 gramos
para analizar el contenido de agua en la muestra.
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Respirometria

La metodologia seguida fue la utilizara por Barrios et al. 2015 [82], donde se utiliza la produccioén
de diéxido de carbono y consumo de oxigeno como indicador de crecimiento de los diferentes microor-
ganismos, uno al ser una levadura (Yarrowia lipolytica 2.2ab) y otro un hongo (Aspergillus terreus TUB
F-514) es de esperarse que las respuestas sean diferentes. La medicion se realizo en los gases de venteo
del biorreactor en una camara de gases con los sensores de di6xido de carbono y oxigeno, los cuales
registran en linea las mediciones de concentracion. La tasa de produccidn se integré numéricamente para
obtener la produccién acumulada de diéxido de carbono y la forma sigmoidal del crecimiento donde se
pueda observar mejor las diferentes etapas de crecimiento.

Medicién de caida de presion a través del proceso de FMS

En la literatura se menciona que la caida de presion también puede ser usada como seguimiento
del crecimiento [63, 67], por estas razones y también para tener en cuenta el efecto que pueda tener el
microorganismo en la dindmica de fluidos, se realizaron mediciones de caida de presion a determinado
tiempo través de todo el tiempo de proceso de las diferentes fermentaciones.

Medio de produccién para Aspergillus terreus

Para fermentacién en medio sélido se utilizé el medio propuesto por Bafios et al. 2019 [122], este se
resume en la Tabla 5.10:

Tabla 5.10: Composicion del medio para FMS por Aspergillus

terreus.

Componente Concentracién [g L]
Glucosa 6

Lactosa 34

Harina de soya 3

Nitrato de potasio 2

Fosfato de potasio monobasico 3

Cloruro de sodio 0.5

Sulfato de magnesio heptahidratado 0.5

SET-P (mL) (Tabla 6.13) 1.25

Se disolvieron todos los componentes en 900 mL de agua destilada, se ajusté el pH a 6.5 con NaOH
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Tabla 5.11: Solucién de elementos traza para medio de

produccion de lovastatina (SET-P).

Componente Concentracion [g L1
Sulfato de zinc heptahidratado 3.4

Sulfato ferroso heptahidratado 5

Sulfato de manganeso 1.6

Cloruro de calcio hexahidratado 2

Se fueron adicionando los sélidos en orden, disolviendo cada uno completamente antes del siguiente.
Después, se llevé a ebullicion, posteriormente se ajustd el volumen, después se dejo enfriar. Se debe
almacenar estrictamente a 4 °C [122].

FMS por Aspergillus terreus para la produccién de lovastatina

La cepa Aspergillus terreus TUB F-514, fue incubada sobre agar Power durante 6 dias a una tem-
peratura de 30 °C para la produccion de esporas. Estas mismas fueron recolectadas con una solucién de
Tween 80 al 0.05 % y usadas para inocular las fermentaciones para la produccion de lovastatina.

Para la fermentacién se inoculd una concentracién de 2 x 10° esporas mL !, este se mezcld con el
medio de cultivo y posteriormente se impregné el soporte solido inerte (espuma de poliuretano de alta
densidad) hasta tener una humedad del 90 %.

Antes de ser utilizada para FMS, la espuma de poliuretano se corté en cubos de 1 cm’ y posterior-
mente fue pretratado con una solucién de NaOH al 40 % y HCl al 10 % con lavados hasta obtener un pH
neutro. Las condiciones de operacion de la fermentacion en el biorreactor se describen en la Tabla 5.11:
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Tabla 5.12: Condiciones de operacion de FMS por Aspergillus terreus.

Condicion de operacion Valor
Composicion del medio poroso Espuma de p Oh:gttiilz)o mas medio de
Altura de empaque 20 cm
Temperatura del bafio de calentamiento 30 °C
Temperatura del aire a la entrada 30 °C

Flujo de aireacion 400 mL min~"
Tamafio de particula cubos de 10 mm
Humedad absoluta inicial en el sélido 90 %
Humedad relativa del aire a la entrada 100 % (aire saturado)
Tiempo 164 horas

d¢/ dp 5

Extraccion de lovastatina

Se tom6 1 g de soporte humedo, al cual se le adicion6 10 mL de acetonitrilo grado HPLC (J.T.
Baker®) al 50 % con agua destilada, se dejo en agitacion durante 30 min a 250 rpm y después 30 min en
el sonicador (Branson 120), la muestra se filtr6 a través de una membrana de 0.45 ptm de poro Millipore®.
Las muestras se guardaron en microtubos de 1.5 mL a -20 °C hasta su cuantificacion [122].

Cuantificacion de lovastatina

Se realizé por Cromatografia de Liquidos de Alta Resoluciéon (HPLC), utilizando una columna No-
vapack C-18 (150 x 3.9 mm, 4 mm), con una fase movil de acetonitrilo: dcido fosférico 0.1 % en una
relacién 70:30, la velocidad de flujo fue de 1.2 mL min~!, y la forma -hidroxiacida de la lovastatina se
determiné a 238 nm [122].

Curva Patrén a partir de la conversion de la lovastatina a su forma f-hidroxiacida

Se pesaron 20 mg de lovastatina (Fermic S.A. de C.V.) y se disolvieron en 50 mL de NaOH (0.1 N
preparado con 25 % de acetonitrilo). Se ajusté a pH 7.7 con HCI 0.1 N (preparado en acetonitrilo), se
incub6 a 45°C durante 1 h, se ajusto el volumen a 100 mL y se guardé en alicuotas de 1 mL a -20 °C.
Este proceso asegura un 98 % de conversion de la forma lactona a la forma f-hidroxiacida [123], sin
embargo, hubo que confirmarlo mediante HPLC, para obtener una curva patrén con las concentraciones
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reales de la forma f-hidroxidcida. Posteriormente se realiza una curva patrén a partir de la concentracion
conocida de las alicuotas y se lee en HPLC [122].

Medicion del pH

Para la medicién del pH se tom6 1 g de soporte himedo en 10 mL de agua destilada. La mezcla
fue sometida al vortex durante 2 min, el pH fue medido directamente en el liquido resultante con un
potencidometro.

Método de acidos nucleicos

En SSF se determiné indirectamente, usando el contenido de acidos nucleicos como indicador con
las modificaciones de Miranda et al. (2013) [124] al trabajo de Pei-lian et al. (2006) [125]. Un gramo
de cultivo sélido se traté con 5 mL de 4cido tricloroacético (TCA) 5 % (Sigma-Aldrich) y se incubé a
120 °C por 25 minutos, después se enfrié en hielo por 10 minutos. El sobrenadante se diluyo 5 veces
con TCA 5 % y se ley6 la absorbancia de la muestra a 260 nm. El contenido de biomasa en la FMS se
correlaciond con el contenido de 4cidos nucleicos en la biomasa obtenida de la fermentacion liquida. La
concentracion de dcidos nucleicos en el sobrenadante se calcul6 con la ayuda de la suposicién de que una
solucién que contiene 1 mg mL~! de 4dcidos nucleicos tiene una absorbancia de 23 a 260 nm [126].

5.6.4. Resultados

Estudios con Yarrowia lipolytica 2.2ab
Curva de crecimiento en medio liquido

La Figura 5.24 muestra los resultados de la fermentacion liquida, la figura de la izquierda muestra el
perfil caracteristico sigmoideo de una curva de crecimiento. Se observa que el crecimiento exponencial
de Y12.2ab, inicia alrededor de 5 horas y a partir de las 12 horas entra en su etapa de mantenimiento, este
comportamiento se encuentra en sintonia con reportes encontrados en la literatura [82]. En la figura de la
derecha se observa el perfil de pH, el cual permanece alrededor de la neutralidad, donde los incrementos
se pueden deber a la produccion de metabolitos posteriores al inicio de la etapa de mantenimiento de la
cepa.
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Figura 5.24: Mediciones de biomasa seca en fermentacion liquida (izquierda) y Mediciones de pH en
fermentacion liquida (derecha).

Fermentacion sdlida a escala laboratorio

Para tener una caracterizaciéon minimizando los gradientes de temperatura, humedad y oxigeno que
puedan existir en el biorreactor, primero se realiz6 un experimento en cajas pequefias como se muestra en
la Figura 5.25, se muestra la incubadora y dentro de ella las cajas con el soporte inoculado con la cepa,
asi también de un recipiente con agua, para mantener la humedad constante.

Figura 5.25: Fermentacidn solida a escala laboratorio.

La Figura 5.26 muestra una fotografia de la FMS en el estereoscopio. Se muestra una morfologia
muy semejante a micelio, esto se debe al dimorfismo que presenta Yarrowia lipolytica 2.2ab cuando
es sometida a las condiciones de operacion de la actual FMS [11, 118]. Para confirmar que no existe
contaminacion se tomaron muestras de la fermentacion y se inocularon sobre agar PDA.
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Figura 5.26: Yarrowia lipolytica 2.2ab sobre soporte sélido.

Durante las 48 horas de fermentacion en la incubadora se mantuvo un recipiente con agua para man-
tener un ambiente con aire saturado con agua y evitar la pérdida de humedad del soporte sélido. Sin
embargo, como se muestra en el perfil de humedad (Figura 5.27), se muestra que desde las primeras 10
horas de fermentacion la humedad en las cajas ya habia disminuido alrededor del 5 %, esta tendencia se
mantiene hasta disminuir alrededor del 40 % en un tiempo de 40 horas de proceso. En consecuencia, no
se asegura una humedad 6ptima bajo estas condiciones. Varias fuentes de la literatura [30, 86] afirman
que la perdida de humedad impacta de manera negativa al crecimiento, y en consecuencia a la produccion
de metabolitos de interés.
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Figura 5.27: Perfil de humedad en el sélido en fermentadores a escala laboratorio.

Posteriormente se procedid a obtener la cantidad de biomasa y la actividad enzimética obtenida du-
rante este experimento, en la Figura 5.28, se presenta el perfil de produccién de biomasa estimado por el
método de glucosamina. En esta figura se observa una tendencia similar a la mostrada en la fermentacion
liquida (Figura 5.24), donde el periodo de mantenimiento se alcanza alrededor de las 12 horas, poste-
riormente, la biomasa se mantuvo constante. Con respecto a la actividad enzimatica (figura derecha), se
muestra que el maximo (80 U ggsl) se alcanza alrededor de 35 horas, posteriormente la actividad decae,
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este comportamiento es similar en tendencia segin lo mostrado por Barrios et al. 2015.[82], quien reporta
el maximo a 36 horas y una actividad enzimaética de alrededor de 40 U ggsl. Sin embargo, su experimento
fue realizado en un biorreactor a escala banco donde existen resistencias a los diferentes fendmenos de
transporte, que en consecuencia reduzcan producciéon. Asi también, en este caso la humedad también
afecta la produccién de enzimas por lo que se requiere del disefio de experimentos donde se controlen
mejor las variables ambientales.
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Figura 5.28: Biomasa en fermentacién en medio sélido (izquierda) y perfil de actividad enzimética en
fermentacion en medio sélido (derecha).

FMS a escala banco

Obteniendo estos resultados “intrinsecos” de las producciones a nivel laboratorio, se procedié con
experimentos a escala banco, donde se espera que los fendmenos de transporte tengan un impacto sobre
el comportamiento del microorganismo, los resultados se muestran a continuacion.

Se inicia con el andlisis de los perfiles de temperatura axiales dentro del biorreactor, donde el la Fi-
gura 5.29, se observa que en zonas medias del biorreactor (0.2 y 0.5 de z/L), se observa una reduccion
de la temperatura. El caso mas pronunciado es en 0.2 de z/L, a las 10 horas de proceso la temperatura
cae a 42.33 °C, posteriormente vuelve a subir. Esto se debe a efectos de evaporacion debido a que es més
intensa en esta zona por cambios en la temperatura del aire asociados al crecimiento del microorganismo,
esto aumenta el transporte de calor evaporativo reduciendo la temperatura en la fase sélida. Otro caso
es en el centro del biorreactor en 0.5 de z/L, en esta zona los efectos evaporativos se mantienen durante
todo el proceso. Donde al final de la fermentacion (42 horas) la temperatura en esta zona es de alrededor
de 40.6 °C. En zonas altas como en z/L. = 0.7, durante las primeras 10 horas se mantiene una tempera-
tura constante (44.9 °C), posteriormente se inicia un descenso hasta el final del proceso llegando a una
temperatura de 43.5 °C, mientras que en 0.9, la temperatura se mantiene constante en todo el proceso.
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Figura 5.29: Perfiles de temperatura a diferentes posiciones axiales en el biorreactor en r = 0.

La Figura 5.30 muestra diferentes mediciones de caida de presion a lo largo del proceso de fermenta-
cién. Al tiempo inicial existe una caida de presion de 0.08 kPa y esto incrementa hasta llegar a una caida
de presion de hasta 0.24 kPa, lo que representa un incremento de 3 veces el valor inicial. Asi también,
los tiempos de incremento de la caida de presion concuerdan con los tiempos de crecimiento de Yarrowia
lipolytica (ver Figuras 5.24 y 5.28), donde los cambios de biomasa dejan de ser evidentes después de las
12 horas de proceso. La tendencia se compara con las curvas sigmoidales de crecimiento, se ha reportado
que la caida de presion también puede ser un indicador de crecimiento para procesos de este tipo [63,
67], sin embargo, en esos casos se utilizaron soportes inertes, aunque en este caso aun usando soporte
organico, se observa la misma tendencia. En consecuencia, en este caso de FMS, la caida de presion
también se puede utilizar como un indicador del crecimiento y también, indica que las magnitudes de
la velocidad del aire dentro del biorreactor son afectadas. Es importante mencionar que, en este caso, se
realiz6 un anélisis de imédgenes a las particulas del soporte después de la fermentacion, se encontré que
su tamafio no habia variado.
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Figura 5.30: Perfil de caida de presion en el biorreactor.

Posteriormente se analizé la humedad en el sélido al tiempo final (42 horas), los resultados se mues-
tran en la Figura 5.31. Se muestra que en zonas bajas del biorreactor existe una mayor pérdida de humedad
(50.69 %) con respecto a zonas medias (55.79 %) y altas (59.05 %). Esto se debe a que el aire no entra
saturado con agua, lo que produce que en zonas bajas del lecho absorbe agua del sélido y llega mas
saturado a zonas altas del biorreactor, por lo que la perdida de humedad en el sdlido de estas zonas es
menor. Aun asi, a 42 horas de proceso el biorreactor mantiene mejores condiciones de operacion que en
los experimentos a escala laboratorio, donde se presentaron mayores gradientes de humedad en el sélido
(ver Figura 5.27).
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Figura 5.31: Humedad a diferentes zonas del reactor a tiempo final del proceso.
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En la Figura 5.32, se presentan los resultados de los andlisis de biomasa a través del método de la
glucosamina (figura derecha) y la actividad enzimatica (derecha), los resultados muestran que en zonas
bajas del biorreactor el crecimiento es menor con respectos a zonas mas altas del lecho, esto se debe a
la perdida de humedad que existié en esta zona (ver Figura 5.31). Asi también, se mantiene la misma
tendencia con la actividad enzimadtica, donde en zonas bajas la produccién fue menor que en zonas mas
altas del biorreactor (22.7 U ggsl). Sin embargo, la produccion de enzimas fue menor que en condiciones
de laboratorio (alrededor de 80 U gMS-1) y lo reportado por Barrios et al., 2015 [82] (alrededor de 40
U ggsl). En esa investigacion usaron una altura pequefia de empaque (5 cm), por lo que existen otros
problemas que limitan la produccién y el crecimiento, como puede ser la distribucion de oxigeno a través
de todo el lecho.

0.05 30
oy

'sp 25
i =
- —

W g 20
5 =
s -]

5B E 15
% =
o Y

E < 10
= R
() -

2 5
L¥]
<

0

Abajo Medio Arriba Abajo Medio Arriba
Zona Zona

Figura 5.32: Biomasa en el biorreactor a diferentes zonas a tiempo final (42 horas) (izquierda) y
actividad enzimdtica a tiempo final del proceso (derecha).

El biorreactor fue capaz de dar informacién acerca de la respirometria del proceso, lo cual se reporta
en la Figura 5.33. Se muestra que la produccion de diéxido de carbono es mds baja que lo reportado
por Barrios et al. (2015), esto se encuentra en sintonia con la baja producciéon de biomasa y la baja
actividad enzimatica. Asi también, se pueden distinguir algunos momentos del proceso gracias al perfil
de produccién de diéxido de carbono, por ejemplo, al inicio de la fermentacién existe un incremento
sustancial en la concentracidn, esto se debe a que existe un proceso de desorcion del medio que contiene
el soporte solido. Este proceso dura alrededor de dos horas, posteriormente se estabiliza, y alrededor de
5 horas inicia nuevamente un incremento en la concentracién de diéxido de carbono hasta alrededor de
17 horas donde existe un descenso muy rapido. Esto se asocia con la actividad metabdlica de la cepa.
Asi también, concuerda con los tiempos de desarrollo propios de esta cepa. Posteriormente existié un
problema con el sistema de medicidén Vernier, debido a que se detuvo de guardar los datos en alrededor
de 27 horas del proceso.
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Figura 5.33: Perfil de produccion de diéxido de carbono en el proceso de fermentacién (izquierda) y
Perfil de produccion de didxido de carbono acumulado en el proceso de fermentacion (derecha).

La Figura 5.34 muestra el perfil del consumo de oxigeno. El consumo inicia alrededor de las 3 horas
de proceso, hasta llegar a su maximo en alrededor de 15 horas, posteriormente se mantiene hasta las 18
horas donde comienza a disminuir hasta las 23 horas. Esto asociado a la disminucién de la actividad
metabdlica del microorganismo.
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Figura 5.34: Consumo de oxigeno en el proceso de fermentacion por Yarrowia lipolytica 2.2ab.

En esta fermentacion, se ha comprobado la funcionalidad del prototipo de biorreactor, que es capaz de
realizar fermentaciones en medio s6lido utilizando soportes orgénicos y poder obtener informacion para
realizar estudios desde la perspectiva de la ingenieria de reactores para poder tratar los datos y disefar
experimentos de forma que permitan indagar en la mejora de este tipo de sistemas.
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Comparacién entre simulaciones y datos experimentales de FMS por Yarrowia lipolytica

Al realizar una comparacion entre los datos obtenidos de forma experimental con las simulaciones
reportadas en el Capitulo 4. Se encuentra que existen comportamientos diferentes en diferentes aparta-
dos. Por ejemplo, en la FMS experimental, no se ha logrado observar que el microorganismo produzca
calor metabdlico que incremente la temperatura del lecho, mientras que en las simulaciones se observa-
ron incrementos en alrededor de 5 °C. Respecto a la produccion de enzimas proteoliticas, se obtienen
rendimientos experimentales menores con respecto a las simulaciones. Mientras que el comportamiento
de la humedad en los sélidos es similar en los experimentos y las simulaciones. Asi también en las pro-
ducciones de di6éxido de carbono, se mantiene la tendencia y los 6rdenes de magnitud son semejantes,
aunque se igual forma se tiene una menor concentracién en el experimento. Esto se debe a que el ex-
perimento no se llevé de forma 6ptima, lo que produjo que el microorganismo creciera en su totalidad,
obteniendo menores rendimientos y no produciendo gradientes de temperatura. También puede ser que
los pardmetros de transporte que se utilizan en el modelo matematico no sean precisos para simular el
comportamiento de manera exitosa.

Fermentacion Aspergillus terreus TUB F-514

En esta seccion, se muestran los resultados de la fermentacion realizada por Aspergillus terreus TUB
F-514, una segunda fermentacion cambiando el tipo de soporte, la cepa, el producto de interés, y también
la relacién d;/d, reduciendo a 5 en este caso. En la Figura 5.35 se observa el prototipo de biorreactor
lleno con el empaque inerte (espuma de poliuretano) previamente impregnado con el medio de cultivo e
inoculado con la cepa.

Figura 5.35: Biorreactor empacado con soporte inerte y Aspergillus terreus TUB F-154

En la literatura se ha reportado sobre el efecto que tiene el crecimiento del microorganismo en los
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cambios de caida de presion [63, 67], de fraccion vacia [65] y de los cambios del tamafio de particula [45,
127, 128], para tener una idea de las razones por lo que ocurre esto. Se tomaron muestras del biorreactor
y se analizaron en el estereoscopio, las fotografias se muestran en la Figura 5.36, donde se observa parte
de una particula del empaque, sus poros han sido ocupados parcialmente por el crecimiento de la cepa,
los pequeiios tubos y las hifas que se aprecian son caracteristicos del crecimiento de Aspergillus terreus.
Es evidente que existen cambios en la fraccion vacia, lo cual impactaré en la difusiéon de oxigeno intra-
particula y en la caida de presion, en consecuencia, las magnitudes de la velocidad, esto se comprueba
mads adelante en las mediciones de caida de presién. Es importante mencionar que en la fermentacién por
Yarrowia lipolytica 2.2ab no fue posible analizar esto debido a que el crecimiento no fue notorio a simple
vista. Mas disefio de experimentos y metodologias deben ser desarrolladas para cuantificar estos cambios
(fraccion vacia).
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Figura 5.36: Fotografias a 20x de una particula del empaque al término del proceso de FMS (165
horas).

En la Figura 5.37 se muestran los perfiles de temperatura en todo el tiempo de fermentacion realizando
variaciones en la altura axial del biorreactor. En las primeras horas de la fermentacién se presentaron
variaciones en la temperatura del baio de calentamiento, es por eso que se obtienen estas caidas de
temperatura hasta 27 °C. Posteriormente todas las temperaturas se mantienen alrededor de 30 °C que
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es donde se fij6 la temperatura del bafio de calentamiento. Los gradientes axiales fueron alrededor de
1 °C, las temperaturas mas bajas se presentan en la mitad del biorreactor (z/L = 0.5), mientras que las
temperaturas mds altas se encuentran en la entrada del biorreactor y en zonas mds altas. Los gradientes
axiales se asocian a la produccion de calor metabdlico.

W
o

[\
w

]
co

Temperatura [°C]

]
Sy

]
la)]

Mo
w

50 100 150
Tiempo [h]

o

Figura 5.37: Temperatura a diferentes posiciones axiales en el biorreactor en r = 0.

La Figura 5.38 muestra el perfil de caida de presion a través del proceso de FMS. Se observa que el
comportamiento del perfil sigue la tendencia de crecimiento de la cepa. Asi también como en los casos
analizados en la literatura [63, 67]. Sin embargo, aunque se utilizaron particulas de mayor tamaiio, la
caida de presion fue mayor que utilizando particulas orgénicas de 1.5 mm de didmetro (Figura 5.30).
Esto debido a que habia mayor presencia de agua libre y micelio que llegaba a obstruir secciones de la
tuberia por donde pasa el aire.

Caida de presion

g ot .
R -
[ I
) !
= ;
v i
(a8 !
'
o 1 /
o /
- ]
= !
v K
05F «
d " L
0 50 100 150 200
Tiempo [h]

Figura 5.38: Variacion de la caida de presion con el tiempo en el proceso de fermentacion.
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La Figura 5.39 muestra los resultados de humedad en el s6lido. En zonas bajas del biorreactor el
secado es mayor, disminuye hasta alrededor de 50 %. Sin embargo, la tasa de secado es lenta debido a
que en 165 horas de proceso la humedad cay6 menos de la mitad, y, ademds, no se observé un impacto
del transporte de calor evaporativo en los perfiles de temperatura. Sin embargo, en zonas medias y altas
del sistema la humedad se mantuvo en los niveles iniciales del proceso (alrededor de 90 %). Asegurar
una saturacion del aire con agua, ayudaria a mantener la humedad en zonas bajas en valores cercanas al
valor optimo.
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Figura 5.39: Humedad final en el sélido.

Posteriormente se obtuvieron los resultados de cantidad de biomasa y de producciéon de lovastatina
como se muestran en la Figura 5.40. La biomasa muestra un comportamiento contrario con lo visto en
la fermentacion por Yarrowia lipolytica donde la mayor produccién de biomasa es en la zona baja del
biorreactor. Sin embargo, las dispersiones de los datos experimentales no permiten concluir esto. Debido
a esto no existe una diferencia entre las diferentes zonas del biorreactor. Esto estd en sintonia con las
simulaciones realizadas en el Capitulo 4, donde se demuestra que un tamafio de particula més grande
permite un crecimiento mas homogéneo a través de todo el biorreactor. De forma similar en la produc-
cién de lovastatina la tendencia se mantiene, la mayor produccién de lovastatina se encuentra en zonas
mas altas del biorreactor y 1a menor en zonas bajas. Sin embargo, nuevamente por las desviaciones de los
experimentos, no se puede concluir que existe una diferencia significativa entre las diferentes zonas del
biorreactor.

Las producciones especificas de lovastatina se mantienen alrededor de lo reportado en la literatura de
experimentos a nivel laboratorio. Por ejemplo, Perez-Sanches et al. (2009) [129] reportan una produc-
cion de alrededor de 8 mg lov g;sl, Bafios et al. (2009) [122] reporta una produccion de alrededor de 12
mg lov g;sl, también Miranda et al. (2014) [130] reporta una produccién de 118 mg lov ggsl, este ultimo
reportado por biomasa seca. En contraste con este trabajo las concentraciones obtenidas a las 165 horas
que van desde los 9.2 hasta los 13.4 mg lov ggsl, por lo que se asegura que el biorreactor mantiene mejo-
res condiciones para la produccién de lovastatina.
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Es importante mencionar que en el trabajo reportado por Bafios et al. (2009)[122] menciona que para
la produccién de lovastatina por Aspergillus terreus, la aireacidon es una variable que afecta a la pro-
duccién de lovastatina. En este trabajo se menciona que una baja concentracion de oxigeno (alrededor
de 7 % v/v) estimula una produccién mayor en comparacion a cuando existe una mayor concentracion
(alrededor del 15% v/v). Sin embargo, existen otros casos de estudio en la literatura que demuestran
que el flujo de aireaciéon promueve la produccion de metabolitos siempre y cuando esta no disminuya el
contenido de humedad en el medio. Entonces se puede deducir que es necesario proponer mas disefios
de experimentos en el sentido de estudiar el efecto del oxigeno en el crecimiento y en la produccion de
metabolitos para considerarlo en trabajos futuros de modelado.
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Figura 5.40: Contenido de biomasa final a diferentes zonas en el proceso de fermentacion (izquierda) y
produccién de lovastatina en el proceso de fermentacidn (derecha) por Aspergillus terreus TUB F-514,
todos a tiempo final (165 horas).

También, mas experimentos se deben de realizar para poder concluir las diferencias entre las pro-
ducciones entre diferentes zonas del lecho. Sin embargo, la Figura 5.41 muestra los valores de pH en
diferentes zonas del lecho. El cual mantiene valores entre 6.45 en zonas mds bajas y hasta 5.95 en zonas
mds altas, estas magnitudes se encuentran dentro de los valores normales para este caso de estudio como
se ha reportado en la literatura [122, 124, 129, 130]. Por lo que se reporta en la literatura se afirma que la
lovastatina acidifica el medio, por lo que un mayor contenido de esta se traduce en un pH menor. Debido
a esto se puede afirmar que en zonas mas altas del biorreactor existe una mayor produccién de lovastatina.
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Figura 5.41: pH a diferentes zonas del biorreactor a tiempo final (165 horas).

Finalmente se reportan los perfiles obtenidos de las mediciones en linea de la produccién de diéxido
de carbono (Figura 5.42) y el consumo de oxigeno (Figura 5.43). En la produccién de diéxido de carbono
se identifican diferentes etapas del proceso. En las primeras horas, existe un incremento en el tiempo ini-
cial y una disminucién alrededor de 3 horas, asociado a un proceso de desorcion de didxido de carbono
de la fase liquida. Posteriormente a las 15 horas inicia el crecimiento de la cepa, hasta alrededor de 33
horas existe una disminucion de la concentracién de didxido de carbono. Esto puede asociarse a que se
ha agotado la fuente principal de energia del microorganismo que en este caso es glucosa. Después de
esto la produccion de dioxido de carbono vuelve a subir (39 horas) hasta su pico maximo (55 horas).
Este fendmeno se asocia a los cambios en el metabolismo, donde se inicia el consumo de lactosa. Se ha
reportado que en estos tiempos (39 horas) inicia la produccién de lovastatina [130]. Posteriormente se
llega a la maxima concentracién de diéxido de carbono a las 55 horas y después comienza a disminuir.
Las diferentes etapas de crecimiento concuerdan con lo reportado en la literatura [124, 130].
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Figura 5.42: Perfil de produccién de diéxido de carbono en el proceso de fermentacidn (izquierda) y
Perfil de produccion de didxido de carbono acumulado en el proceso de fermentacion (derecha).

Con respecto a la Figura 5.43, la tendencia de consumo se oxigeno siempre es la misma, la cual oscila
y siempre se mantiene en ascenso hasta llegar a un consumo de 2.3 x 10-2 kg, kg(;s1 h=!.
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Figura 5.43: Consumo de oxigeno en el proceso de fermentacion por Aspergillus terreus TUB F-515.

5.7. Conclusiones parciales

Se caracteriz6 la dindmica de fluidos a través de mediciones experimentales en el prototipo fisico de
biorreactor, lo cual dio como resultado que parece ser que solo las resistencias viscosas tienen importan-
cia, debido al comportamiento lineal de la caida de presion, al menos a los flujos de operacién utilizados,
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esto dio certidumbre sobre las magnitudes de los perfiles de velocidad que se encontraron con la meto-
dologia propuesta en el capitulo 4, esto permitié analizar su influencia en los fenémenos de transporte de
calor y masa.

Se realizaron diversas caracterizaciones de forma cualitativa a través de la propuesta de ciertos expe-
rimentos que permitieron aislar ciertos mecanismos de transporte para su caracterizacion intrinseca, asi
como también se propusieron algunos modelos mateméticos que pueden describir esos experimentos, sin
embargo, para obtener una caracterizacion cuantitativa y poder calcular los parametros de transporte pro-
pios del sistema en estudio, es necesario la implementacién de métodos de optimizacién, que permitan
realizar esta estimacion de parametros.

Finalmente se puso a prueba el biorreactor a través de dos fermentaciones, de las cuales el biorreac-
tor pudo brindar informacion sobre la temperatura, caida de presion, produccién de diéxido de carbono,
y consumo de oxigeno, esto de forma en linea. De forma destructiva se puede obtener mas informacién
como cantidad de biomasa, perfiles de pH, y cantidad de metabolitos de interés ya sea de actividad en-
zimatica o cantidad de metabolitos, segun sea la metodologia biotecnoldgica implementada. En el primer
caso de produccion de proteasas por Yarrowia lipolytica, se encontrd que las producciones a escala ban-
co usando un dt/dp de 34 fueron bajas con respecto a la produccion a nivel laboratorio y con trabajos
anteriores, sin embargo, los perfiles de temperatura y humedad muestran niveles cerca del optimo, esto
pudiera deberse a problemas de presencia de oxigeno en todas las zonas del biorreactor, asi también, se
encontraron perfiles axiales de produccién de enzimas, donde la menor produccidn es en zonas bajas del
lecho, debido a la mayor pérdida de humedad.

Con respecto a la segunda fermentacion realizada con Aspergillus terreus, al utilizar un d;/d, de alre-
dedor de 5 los resultados cambiaron para bien, debido a que las producciones de lovastatina, mostraron
ser mejores que en experimentos a nivel laboratorio, esto puede ser que el tamafo de particula es mas
grande, lo cual puede permitir una mejor aireacion a través de todo el biorreactor, lo que permite un
mejor suministro de oxigeno y una mejor eliminacion de calor y de diéxido de carbono, esto se soporta
con el resultado de que no existen diferencias de produccién entre las diferentes zonas del biorreactor, un
comportamiento como este se demostré a través de simulaciones con el modelo propuesto anteriormente
en este mismo trabajo.
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Conclusiones generales

En la busqueda de la mejora de los procesos de fermentacion en medio solido, es necesario reali-
zar estudios de simulaciones numéricas y a nivel experimentos en prototipos fisicos, debido a que las
dos perspectivas brindan informacion necesaria, por un lado, con simulaciones a través de un modelo
matematico del biorreactor, se puede analizar como los distintos mecanismos que toman parte en este
proceso, interactdan entre si, cual es mas relevante, cudles son los parametros de operacidén que impactan
en el desempefio del biorreactor, diversos andlisis de este tipo, hasta obtener de forma tedrica una ventana
de operacion en la cual el sistema de reaccion muestre su mejor desempefio. De esta forma se genera un
mejor entendimiento sobre todos estos mecanismos y como impactan al biorreactor. Por otro lado, para
generar confianza en las simulaciones que se han llevado a cabo, es necesario corroborar la informacién
que se da a través de las simulaciones. Esto se logra proponiendo experimentos que permitan aislar los
diferentes mecanismos de transporte y estudiarlos de forma intrinseca. Para lograr una caracterizacion
cualitativa y cuantitativa de estos fendmenos.

En este trabajo desde esta perspectiva, se lograron obtener varios avances en el andlisis de este estu-
dio, los cuales se listan a continuacion.

Se propuso un modelo matematico que permitiera la simulacion de un biorreactor de lecho empacado
para FMS, enfocando el estudio en la produccion de proteasas por Yarrowia lipolytica 2.2ab, en este
modelo por primera vez se acopld la dindmica de fluidos a los modelos de transporte de calor y masa,
donde se demostrd su importancia en la descripcion del biorreactor. Asi también, a nivel de simulacio-
nes se obtuvo que las condiciones de operacion que tienen un impacto importante en el desempefio del
biorreactor son: el flujo de aireacion, la temperatura de entrada del aire, la temperatura del bafio de calen-
tamiento y la relacién d;/d,. Donde se encontré que realizando variaciones en los perfiles de velocidad
(relacion d;/dp), se puede incrementar la produccién de los metabolitos de interés, de cierta forma esto
se ha comprobado experimentalmente por la comunidad cientifica recientemente, lo que deja en claro
la importancia de la dindmica de fluidos en los estudios de FMS. También se propuso una metodologia
ingenieril utilizando los tiempos caracteristicos que permite la simplificacion del modelo sin sacrificar su
precision. Finalmente, con este estudio se encontrd que la ventana de operacién que muestra un mejor
rendimiento de proteasas en el biorreactor es al utilizar una relacién d;/d, de 5.4, un flujo de aireacién
de 0.2 L min-1, un bafio de calentamiento fijado a 43 °C y una temperatura del aire a la entrada de 43 °C.
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Casa abierta al tiempo CAPITULO 6. CONCLUSIONES GENERALES

Se desarroll6 un prototipo fisico de biorreactor con su propia instrumentacion, todo esto utilizando ma-
teriales de bajo costo, pero necesarios para analizar lo que ocurre en el biorreactor. Asi también, se
desarroll6 la tecnologia para la recoleccién de datos en los estudios del biorreactor. Todo esto para dis-
minuir los costos de montar un biorreactor funcional. Esto abarca desde la seleccion de los sensores para
la medicion de temperatura y de presion, asi como también, debido a que se contaba con algunos senso-
res comerciales, se permiti6 desarrollar una interfaz para estos sensores que permitieran utilizarse, en el
mismo sentido de reducir costos, también se seleccionaron los microcontroladores adecuados para pro-
gramar los sensores. También se desarrollaron c6digos en lenguaje Arduino para lograr esto. Por ultimo,
se cred un software de recoleccion y visualizacién de datos en tiempo real en lenguaje Python.

Finalmente, el biorreactor fue puesto a prueba, al realizar experimentos bidticos y abidticos, con el ob-
jetivo del estudio de mecanismos de transporte como: dindmica de fluidos, calor y masa. Se logré la
caracterizacion de la dindmica de fluidos a través de mediciones experimentales de caida de presiéon
utilizando tres tamafios de particula, donde la caida de presiéon fue menor en particulas més grandes.
También una caracterizacion cualitativa en los mecanismos de transporte de calor como: conduccion,
conveccion y también se realizaron algunos experimentos donde existia transferencia de calor y masa de
forma simultdnea. Finalmente, se propusieron algunos modelos de transporte que permitieran describir
los experimentos llevados a cabo, sin embargo, es importante mencionar que falto realizar una estimacién
de los parametros de transporte.

Los perfiles de temperatura, masa y produccion de metabolitos de interés entre la FMS por Yarrowia
lipolytica que se llevé a cabo en el biorreactor fueron diferentes con respecto a los perfiles obtenidos de
forma numérica, esto puede ser debido a los pardmetros utilizados en el modelo. También en la FMS
por Yarrowia lipolytica en el experimento no se lograron los rendimientos esperados, debido al poco
crecimiento del microorganismo, lo cual puede ser derivado de una falta de estandarizacién en las meto-
dologias utilizadas en la fermentacion o también algunos mecanismos que no fueron tomados en cuenta
como la disponibilidad de oxigeno en todo el biorreactor.

Para la FMS por Aspergillus terreus se obtuvieron resultados donde se sugiere que el utilizar un didme-
tro de particula mayor, conduce a una aireacion homogénea en todo el lecho, lo que produce una mejor
oxigenacion y una mayor eliminacion de calor, lo que en consecuencia promueve el mantenimiento de
las mejores condiciones a lo largo de todo el proceso. Esto se confirma debido a que la produccion fue
similar en las tres zonas (arriba, centro, bajo) distintas analizadas del biorreactor.

Gracias a estos experimentos se comprobd que el biorreactor de lecho empacado con calentamiento
en la pared construido durante este trabajo de investigacion es capaz de brindar informacion sobre la
FMS. Tanto de forma abidtica: como estudios de dindmica de fluidos, transferencia de calor y, ademas,
transferencia de masa. También se pueden llevar a cabo experimentos bidticos, donde se puede obte-
ner informacién como: la caida de presion a lo largo del proceso, los perfiles de temperatura, ademads,
de informacién acerca del desarrollo del microorganismo como la produccién de diéxido de carbono y
consumo de oxigeno.
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Anexos

8.1. Ecuaciones gobernantes en variables nativas de transferen-
cia de calor y masa.

En esta seccion se muestran las ecuaciones gobernantes de transporte, estas ecuaciones fueron la base
para el desarrollo de las ecuaciones gobernantes del sistema de FMS.

Ecuaciones gobernantes de transferencia de masa

Fase fluida:
dCj Ch 9°Cy 19Cs;  9%Cy .
SW—FVZSZ :SDaxW‘i‘SDrad ;W‘FW +(1_€) nskgsa5g (Cﬁ—Cﬁ)

- (1 - 8) nskgsaas (C:i - Csi) (8.1)

Fase solida:

dCq 9°Cq 19Cq 9°Cy .
(1—8)7—(1—8)Ds( 2 T T )—(I—E)nskgsa5g(cﬁ—cﬁ)

+ (1 — &) Nekgsads (C5 — Cg) + (1— &) Ry {%} (8.2)

Ecuaciones gobernantes de transferencia de calor

Fase fluida:

dT, dT, 9*T, 10Ty  9°T,
ngPdi +pdgcpdg‘€vz 0z = Kax 072 +krad (;W + W - (1 - 8) nshgsa (Tg — TS)

+ (1 — &) AHyypNskgsad, (C —Cp)  (8.3)
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Fase solida:

aT

) 92T
pdscpdsa_tS =k .

ax azz

10T, | 9°Ty
+krad (;W + W) + (1 — 8) T[Shgsa (Tg — TS)

d(b- pas
— (1 — €) AHyypnkgsad, (C; — Cg) + (1 — €) (—AHcR) [%} (8.4)

8.2. Modelos de transporte en términos de los tiempos carac-
teristicos

Para obtener los tiempos caracteristicos fue necesario introducir nuevas variables que permitiran cal-

cular estos tiempos en funcién de variables iniciales y/o promedio, estas variables se resumen en la Tabla
8.1.

Tabla 8.1: Variables adimensionales usadas en el andlisis de tiempos caracteristicos.

Donde K es representado

* £ x __ T x _ 2 x _ Vg
5 Eav r= R¢ z = L Vz = V20
* _ P _ T _ T *_ &
P_Po 6*_To 95—0 V& = g
K*_L * _ K,
Kay KZ Koy

Donde K es representado

SSa\v = (1 _ eav)

0 * _ _PCps Cp,)* — PiCpr
por la ecuacion X'y Kay €8 por la ecuacién X y K, es (PsCpy)” = PasoCPas (PiCpy) PagCpqg
definido con el promedio  definido con el promedio Donde: Donde:
de la fraccion vacia como de la fraccion vacia como pSCps = pdSdes PfCPf = pdgcpdg
se muestra a continuacion:  ge muestra a continuacion: +XwpasCpw +YwCp,
_ ggvdg _ Egvdp
Kav = o(1—gx)° Kz = Bll—¢x)
&
8S - ESav
Donde:
g=(1—-¢)y

A continuacion, se muestra la modificacion de los modelos de transporte para ponerlas en términos

de tiempos caracteristicos, estas estdn descritas en las Ecuaciones (8.5) a (8.9).

Ecuacion gobernante de la dinamica de fluidos en términos de tiempos caracteristicos.

dv, 1 ,dv;

1 dp*
ot 179z

*
Tp, 0Z

*vi 1 (1 ov;

: +
Ty, 027 Ty,

1 v\ lg 1 v 1 ey
r* or*  oJr+?
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(8.5)

Ecuaciones gobernantes del transporte de masa en términos de tiempos caracteristicos

Fase fluida:

OYw aYW 1 *Yw 1 [19dYw 9*Yw 1 . 1 i}

ot ez T 92 T \rar T ar2 ) T O (YW Yw) o 0 (X Xw)
z r n nt

(8.6)

Fase solida:

OXw OXw 1 2Xw 1 [ 10Xw  9°Xw 1 1
— = — |-t | <86 (Yy—Y —— 06, (Xyy — X
ot V fozr T3 9z gy \r* ort or*2 S s (Yw W)+Tlsrl‘;v s (X = Xw)
RW 8b apds
b 7
Ecuaciones gobernantes del transporte de calor
Fase fluida:
%:_laeg+ 1 Cp,TodYw 1 1 azeg+ 1 1 (laeg+azeg)
ot tdz*  (piCpy)” Cpgg Ot 7lq €5 (piCpy)" dz*% 1l € (peCpg)" \1* Ir* ~ Jr*2
1 er 1 £Xo, on
(6, — ) — S (Y — Yw) (8.8)
7 € (PiCpy) (6:-6) T € (PiCpy) W
Fase solida:
d6;,  65dpas 1 Cpy6s dXw 1 1 926, - 1 1 (laes 8293)
dt  pgs Ot (piCp;)" Cpg Ot Toond, & (PsCpg) " 97°% T34 €5 (psCpy)” \1* dr* ~ Ir*?
1 1 1 9 Ywo AHcr db 8pds
— (0, — 6) - — = (Y& — Yw) + Pas—- +b (8.9)
Tyt (P5Cps) (6:—6) Tap (PsCpy)" (PsCpy) PasCpysTo |~ dt '~ at

8.3. Modelos probados en el andlisis de régimen

8.3.1. Modelo 1 (Sin dispersion axial en las fases fluida y
sélida)

Transporte de masa en fase fluida:
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oYw Yw 10Yw d%Y .
Pag€——— ot + PdgVz€ 9z = Pdg [ Drad (I‘ a:v + arzw>} +(1—¢) nskgsapngg (Yw —Yw)

—(1—¢)nsk sapd96 (X —Xw) (8.10)

Transporte de masa en fase sélida:

X dPds 10Xy 9°X .
(1—¢g) [Pdsa—tw‘FXW%] = (1 —€)pasD <_ arw+ arzw) (1 — &) Nskgsapag g (Yyy — Yw)

% db d
+ (1 — &) Nskgsapas s (X — Xw) + (1 — &) Rw [Pds 5 TP gss} (8.11)
Transporte de calor en la fase fluida:
oT oT IYw 9°T 10T, 9°T
epus (Cou+ Yo, | G 58| eChmuTa 5 =it i (15 52

— (1 —€) Nshgsa (Tg — Ts) + (1 — €) AHyapMNskgsapag b (Yo — Yw)  (8.12)

Transporte de calor en la fase sélida:

dTs  dpas oXw . 07Ty 10T, 9T
(1—¢€) (Cpgs +XwCpy) {pds 5t +Ts—— 5t }—F(I—S)prpdsTs 3 =k 5.2 +kq ;W+W

db  Ipgs

+ (1 — &) Nshgea (Tg — Ts) — (1 — €) AHyapMskesapae 6z (Yo — Yw) + (1 — €) (—AHcr) [pds 5 +b gﬁ]
(8.13)

8.3.2. Modelo 2 (Sin dispersién axial y sin conduccién axial

en las fases fluida y sélida)

Transporte de masa en fase fluida:

dYw Y 1Yy 0%Y .
Pag€——— ot + PagVz€ a\;] = Pdg |:8Drad (1’ arw + arzw>} + (1 - 8) nskgsapdgég (YW - YW)

— (1 —€) nskgsapasOs Xy — Xw) (8.14)

Transporte de masa en fase sélida:
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aXW apd§:|

: 10Xw 9*Xw
(1) a3+ X 5| = (1 )pu

;T—i— arz ) — (1 —8) nskgsapngg (Y;{;—YW)

db dPds
(1 €) ndkapacd (i = Xo) + (1 e)Rw [ o5 10782 | 819

Transporte de calor en la fase fluida:

dT, dT, OYw 10T, 0°T
8pdg (deg+YWva> |: a +VZ 8 :| +8vapdg g 5, a krad (I‘ 8r + arzg) - (1 _8> nshgsa (Tg_Ts)

+ (1 — &) AHyapNskgsapaeOs (Yy — Yw)  (8.16)

Transporte de calor en la fase sélida:

ITy 8pds IXw 19Ty 92T,

db  dpys
+ (1 — &) Nshgsa (Tg — Ts) — (1 — €) AHyapNkesapag 8 (Yoy — Yw) + (1 — €) (—AHcR) [pds 5. b gtd ]
(8.17)

8.3.3. Modelo 3 (Sin dispersién axial, sin conduccién axial y
sin dispersion radial en las fases fluida y sélida)

Transporte de masa en fase fluida:

IYw Y . .
PagE— " + PagVe a\Z = (1 — &) NskgsaPag Sy (Yiy — Yw) — (1 — €) Nskesapas & (Xy — Xw) (8.18)

Transporte de masa en fase sélida:

0X 0
(1 — 8) |:pds atw + Xw g::is:| = (1 - 8) rlskgsapdgfsg (YtV - YW) + (1 — 8) r[skgsapdsss (X{;V - XW)

ob  9pgs
+(1—¢€)Ry [pds E +b gd } (8.19)

Transporte de calor en la fase fluida:

dT, dT, oY 10T, 0°T
€Pdg (deg + YWCPV> [a_ TV ot } +€Cp,pag Ty ot W = Krad ( o S+ Wzg) —(1—¢) Tshgsa (Tg - Ts)

+ (1 =€) AHyapNskgsapae 8 (Y — Yw)  (8.20)
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Transporte de calor en la fase sélida:

dTs . dpas dXw . (19Ty 9°T,
(1 — 8) (des +XWCPW) [Pdsw +TS at :| + (1 — 8) CprdSTST = Kg (;W W
. b . 9Py
+ (1 — &) Nshgsa (Tg — Ts) — (1 — €) AHyapNskesapag 8 (Yoy — Yw) + (1 — €) (—AHcR) {Pdsa +b g;‘ }
(8.21)

8.3.4. Modelo 4 (Sin dispersion axial, sin conduccién axial,
sin dispersion radial y sin conduccidn radial en las fases
fluida y sélida)

Transporte de masa en fase fluida:

Y Y . N
pdgea—tw + pdg\’zsa_\;v = (1 - 8) rlskgsapdgég (YW - YW) - (1 - 8) nskgsapdsés (XW - XW) (8.22)

Transporte de masa en fase sélida:

X 0
(1 — 8) [pds(?—tw + Xw g;is:| = (1 - 8) rlskgsapdgfsg (Y%V - YW) + (1 — 8) nskgsapds5s (X{;V - XW)

db dPds
+ (1 —¢€)Rw [pdsﬁ +b gs

} (8.23)

Transporte de calor en la fase fluida:
oT oT dYw
€Pdg (deg + YWCPV) [a_tg 1V a_tg:| + 8vapdngT = (1 - 8) nshgsa (Tg - Ts)
Transporte de calor en la fase sélida:
aT d 0X
(1 —€)(Cpys +XwCpy) [Pdsa—ts +Ts gss] +(1—¢g) CPdesTsa—tw =+ (1 — &) Nshgsa (Tg — Ty)

db 0
— (1 — &) AHyapnskesapae 8 (Y — Yw) + (1 — €) (—AHcr) [pdsﬁ +b gfs

} (8.25)
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8.4. Solucién de Ecuaciones diferenciales parciales

Para resolver las ecuaciones diferenciales parciales que son los modelos de transporte de calor y masa
que se han propuesto, se han desarrollado cédigos implementados en MATLAB basados en diferencias
finitas, desde dos enfoques de solucién distintas, el método explicito, el cual es mds sencillo de progra-
mar, pero es muy inestable, por lo que requiere de un alto niimero de nodos temporales para alcanzar la
estabilidad en la solucidén, en consecuencia, se necesita mas recursos computacionales. Y el otro esque-
ma de solucion que se utilizé fue el llamado método ADI [100] por sus siglas en ingles de “Alternating
Direction Implicit”. El método explicito solamente fue ttil para validar el método ADI, debido a que fue
imposible realizar simulaciones exitosas cuando se acopla la dindmica de fluidos al transporte de calor y
masa.

El cual es un esquema incondicionalmente estable, se basa en que cada paso temporal se realizan dos
pasos espaciales, al discretizar con este esquema las ecuaciones resultantes generan una matriz tridiago-
nal, la cual es resuelta con el algoritmo de Thomas [101], a continuacidn, este esquema de solucién es
mds complejo de programar, sin embargo, se tiene la ventaja de que al ser incondicionalmente estable,
se puede utilizar menos nodos para alcanzar la solucién, lo que en consecuencia utilizard menos recursos
computacionales pongo un ejemplo de las diferencias de discretizacion entre los dos métodos. Tomando
como ejemplo un modelo de transporte de calor en fase gas.

8.4.1. Discretizacion del modelo de transporte

Para demostrar la discretizacion, se utilizé el modelo de transporte de calor en la fase gas, el cual se
muestra a continuacion:

oT T .
Pag (Cpy +Cp§,Cpy ) — £ +V2Pa (Cp, +CPy,Cpy ) — £ = AHvapBapae (C — C)
9°T 19T, 9°T
(T T3) ek T e (15 5

Basandonos en las diferencias centradas, se utilizan las siguientes aproximaciones a las diferenciales:

Tabla 8.2: Aproximaciones a las derivadas

) (8.26)

) . . ) Tl =TT
Primera derivada con diferencia centrada ‘3—X = %X‘l

. ] ) 2 T —2T;+T;_
Segunda derivada con diferencia centrada 873 = “Tf“

Esquema explicito

Para el esquema explicito basta con sustituir las derivadas, y despejar el tiempo k+1, para obtener la
discretizacion en una forma explicita.
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Lo que resultaria en:

k.)
Wiiy
haAt k Kk kax At . .
_ T--—T‘..) ( 2T K 4+ T, K. )
Pag (Cpa+Cp%vva)( ehy = Toha) + o (Cp, +Cpyy,Cp, ) Az elf-1 = 2Telij + Telijs

k
n KpagAt 1 (T ‘1+1] g|1 1J> . ( g’1 1,j 2Tg| +T ’1+1]>
Pa (Cp, +CpyCpy) | Ti 2Ar Ar?

At AHy,paAt
Tk — V.At < >+ vap (Cg* kK
glij g’ 2eAz | glij+1 |1] 1 (Cpa+cp%Vva)

(8.27)

Donde los indices k, iy j, son los contadores designados para el tiempo, la direccion axial y la direc-
cion radial, respectivamente. De esta forma se puede encontrar la temperatura tiempo “k+1", previamente
conociendo todos los valores de la temperatura al tiempo “k”.

Esquema ADI (Alternating direction implicit method)

En este esquema de solucion se requieren de dos pasos para encontrar k+1, de forma implicita, donde
en el paso 1, se comienza por encontrar los valores de la temperatura en la direccion radial a k+ 1/2,
utilizando los valores de la direccion axial al tiempo k, para después encontrar los valores de la direc-
cion axial al tiempo k+1, utilizando los valores previamente calculadores de la direccion radial al tiempo
k+1/2, en realidad estos donde estos dos pasos ocurren dentro de un mismo paso de tiempo.

A continuacién, se muestran los dos pasos, arreglados en la forma tridiagonal, para encontrar la solu-
cién a cada paso de k.

Paso 1:

kradAt - kradAt |k+] ZkradAt |k+1
2ripaAr (Cp, +CplyCp,)  paAr? (Cp, +Cp§Cpy) ) 7! i\ par (Cp, +CpyCpy)

_ kradAt I kradAt |k+l o VzAt ( | T | )
21ipaAr (Cp, +CpyCpy) — par? (Cp, +Cp§,Cpy ) elitrj = Teli ,J 2eAy \ gl Lelij—1
Vapﬁga (C%V i~ Cwli J> - g (Tg H(j — T |]i(j>
(Cp, +Cpy,Cpy) " pag (Cp,+Cp&,Cp,) \ & 7

+ (T k
Pa (Cp, +CpyCp, ) Az? eh-1

- 2TgH(,j + Tg‘%jﬂ) (8.28)
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Paso 2:

- VZAt - kaxAt |k+2 kaxAt |k+2
2607 pa (Cpa + CpECpy)Az2 | 81\ 5 (Cp,  CpE, Cpy) A22

VAL kax At 2 |k+1 AHy,pBaAt ( g*|k+1 ce |k+1>
2eAz  p, (Cp, +Cp§,Cp, ) Az? Sli+l (Cp, +Cpy,Cpy)
B haAt (T ki1 |k+1>
g glij
pag (Cp, +Cp§yCpy)
K1 k+1 K+1 K1 K1
KagAt 1 <Tg ii_l,j_Tg|ijl,j) (T i1y = 2Telij +Te 1114')

N . 1 N J (8.29)

pa (Cp, +CpywCpy) | Ti 2Ar Ar

Con respecto a las fronteras, estas se aproximaron utilizando diferencias hacia delante o hacia atras,
dependiendo de la frontera donde sea requerida una u otra.

8.5. Construccidn, instrumentaciéon y puesta a punto del bio-
rreactor a escala banco

En este capitulo se discutird el disefio y construccion del prototipo fisico de un biorreactor de lecho
empacado para fermentacion en medio sélido, en donde se plantea el disefio conceptual, posteriormente
la seleccion de materiales, la construccién en los talleres de la UAM-Iztapalapa, y posteriormente su
instrumentacion para la medicion en linea de las variables de respuesta del proceso de fermentacion.

8.5.1. Diseno conceptual

En esta seccion se presenta el disefio de un biorreactor tubular de lecho empacado. De nuestros re-
sultados de simulacion, se identificd que en este reactor se generan mayores magnitudes de velocidad
intersticial que en un biorreactor rectangular, lo que permite tener menores gradientes de temperatura y
por ende un mejor desempefio en términos de humedad y produccion de proteasas. En la Figura 8.1 se
muestra una simulacién que se realiz6 en SolidWorks para predecir las lineas de flujo para los biorreacto-
res rectangular y tubular. En el biorreactor rectangular se observo el fendmeno de retromezclado, ademads
que, por su mayor drea transversal al paso del flujo, se consider6 un difusor de aire. En consecuencia,
este arreglo geométrico incremento la caida de presion en el sistema de forma considerable. Por otro lado,
para el caso del sistema tubular, por su configuracion, no se necesita de un difusor de aire, y la caida de
presion fue menor que en el sistema rectangular. Al considerar estos resultados, y aquéllos de simulacion
que se presentaron en secciones anteriores, se disefid, construy6 e instrument6 el biorreactor tubular.
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Figura 8.1: Patrones de flujo entre los dos biorreactores.

Las dimensiones del biorreactor son: 30 cm de altura, y 5 cm de didmetro interno, el biorreactor
cuenta con una chaqueta de enfriamiento de didmetro interno de 10 cm, para hacer fluir agua y mantener
la temperatura requerida para la fermentacion.

En la Figura 8.2, se puede observar que el biorreactor cuenta con 11 puertos ubicados en diferentes
posiciones axiales, cada puerto con su puerto fabricado en Nylamid de 3 mm de diametro interno, los
cuales son roscados para poderlos retirar a conveniencia y unir los dos tubos (interno y externo), para el
monitoreo en linea de temperatura. El tubo interno (1) es fabricado en PVC, la placa donde se roscan los
puertos (2) para los termopares fueron construidos en Nylamid asi como las conexiones rapidas (3) para la
entrada y salida del agua de calentamiento, el tubo externo (4) también es en PVC transparente, la entrada
y salida de aire son en Nylamid y las demas tapas para unir los dos tubos son en nylamid, todas las tapas
y conexiones son roscadas para poder desarmarlo completamente y poder hacer la limpieza requerida,
asi también, cuentan con anillos O-ring para evitar las fugas de agua, en la tapa inferior por donde entra
aire, cuenta con una malla de acero inoxidable para dar soporte al material poroso fermentable.
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Figura 8.2: Planos del biorreactor para la FMS: 1. Tubo interno, 2. Puerto para termopar, 3. Entrada de
agua de calentamiento, 4. Tubo externo, 4. Tubo externo, 5. Salida de aire, 6. Entrada de aire, 7.
Termopar (dimensiones en centimetros).

En la Figura 8.3, se muestran dos prototipos del biorreactor uno armado y montado (al fondo) y
otro completamente desarmado (al frente) para apreciar las partes que lo componen. Se opté por tener
un biorreactor con tapas y roscas para poder desarmarlo completamente, con la finalidad de poder darle
mantenimiento a determinados periodos de tiempo. Los componentes del biorreactor son los siguientes:
(1) Tubo interno del biorreactor, el cual es donde se coloca el sustrato organico para llevar a cabo la
fermentacion y cuenta con 11 puertos axiales para el muestreo. (2) Tubo externo del biorreactor, el cual
cuenta con entrada y salida del agua de recirculacion, y 11 puertos axiales para el muestreo de temperatu-
ra. (3) Tapa superior del tubo interno, esta tapa se coloca sobre la parte superior del tubo interno, por este
conducto es por donde saldré el aire himedo del biorreactor. (4) Tapa inferior del tubo interno, esta tapa
se coloca en la parte inferior del biorreactor, la misma contiene una malla de acero, la cual sirve para dar
soporte al sustrato orgdnico, y es la entrada del aire himedo. (5) Anillos O-ring de nitrilo, este material
se ubica generalmente en cada tapa roscada que compone al reactor, son utilizados para evitar que existan
fugas de agua o aire en el biorreactor. (6) Termopozos, estos puertos construidos en Nylamid, es donde
se colocan los termopares para realizar mediciones en linea, estos puertos también cuentan con anillos
O-ring para evitar la salida del aire que circula por el biorreactor, estos Termopozos se colocan dentro de
las perforaciones de los tubos externo e interno, asi también dan soporte a los dos tubos concéntricos. (7)
Tapas superior e inferior, estas tapas son las que evitan que el agua de recirculacién salga del biorreactor,
ademds da soporte al tubo interno y externo. Para que el biorreactor pueda funcionar adecuadamente
para un proceso de fermentacion, es necesario que se acompaiie de otros componentes, los cuales se
describirdn a continuacion.
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Figura 8.3: Biorreactor armado y montado (al fondo) biorreactor desarmado (al frente).

En la Figura 8.4 se puede observar un sistema que funciona para controlar la temperatura del agua de
calentamiento a la chaqueta del biorreactor, el cual consta de tres componentes: (1) bomba centrifuga, la
cual suministra agua a 170 galones por hora(gph) a la chaqueta de calentamiento. (2) recipiente rectan-
gular de acero, el cual contiene el agua destilada para la recirculacion, generalmente se prefiere usar agua
destilada para prevenir las incrustaciones de sales en cualquiera de los componentes. (3) termorecircula-
dor, utilizado para ajustar la temperatura del agua de calentamiento.
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Figura 8.4: Sistema de suministro de agua de calentamiento al biorreactor.

En la Figura 8.5, se muestra el diagrama del proceso, en el cual se alimenta aire seco, a través de un
compresor, este es regulado por una vélvula, para disminuir la presion de entrada al sistema, a la salida
de la vélvula, el aire pasa a través de un filtro de 0.2 um (Midisart 2000 de la marca Sartorius stedim™)
con la finalidad de esterilizarlo, el aire esterilizado, pasa a través de un rotdmetro para regular el flujo de
entrada al sistema, después el aire pasa por un humificador con agua destilada y esterilizada esto con la
finalidad de saturar el aire con agua, para después poder alimentarlo por la parte del fondo del biorreactor,
después de salir del biorreactor, el aire humedo se hace pasar por un tubo empacado con silica gel (Figura
5.6) con la finalidad de extraer la mayor cantidad de agua posible, se hace esto para proteger los sensores
de gases de venteo (oxigeno y diéxido de carbono), posteriormente el aire pasa a través de una cimara de
gases (Figura 5.6) el cual estd equipado con dos sensores, uno de oxigeno electroquimico (O2-BTA de
la marca Vernier™), otro de di6xido de carbono infrarrojo (CO2-BTA de la marca Vernier™), y uno de
humedad de agua en el aire (RH-BTA de la marca Vernier™), los cuales estan conectados a una interfaz
que recolecta los datos en linea (LabPro de la marca Vernier™), esto para poder medir la concentracion
de los gases en linea, las cuales son variables de respuesta macroscépicas que son indicadores del creci-
miento microbiano a través de la fermentacion.

En la entrada y la salida del biorreactor se ubican sensores de presion (BMP280) los cuales son co-
nectados a un microcontrolador Arduino al igual que los termopares para poder tener un monitoreo en
linea, estos sensores estdn ubicados a la entrada y salida del aire en el biorreactor.
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Figura 8.5: Diagrama de proceso del sistema experimental.

Figura 8.6: Tubo desecador con silica gel (derecha) y cdmara de gases con sensores (izquierda).

8.5.2. Materiales de construccion

El sistema experimental es un biorreactor de lecho empacado con calentamiento en la pared, el cual
consta de dos tubos concéntricos construido en PVC transparente, Nylamid y juntas utilizando O-rings
de nitrilo para evitar las fugas de agua, las propiedades de estos materiales se resumen en la Tabla 8.3.
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Tabla 8.3: Propiedades relevantes de los materiales utilizados en el biorreactor.

Material Propiedad Valor
Conductividad térmica 029 Wm— ! K~!
Temperatura de deﬂf:x10n al 93.3 °C
Nylamid calor (264 psi)
Temperatura Qe servicio 93.3 °C
continuo en aire (max.)
Resistencia a la tension a 23 °C 844 kg cm—2
Resistencia a la flexion a 23°C 1125kg cm 2
Calor especifico 1000 - 1500 J kg~ ' K~!
PVC(Poli-cloruro de Conductividad termica 0.12-025Wm ' K
vinilo) Temperatura maxima de 75 oC
utilizacion
Temperatura de ablandamiento 80 °C
Resistencia a la tension 610kg cm ™2
O-ring (nitrilo) Temperatura maxima de 120 °C

utilizacion

Por las propiedades que se observan en la Tabla 8.3, se puede decir que son materiales que resisten
lo suficiente para aplicaciones de fermentaciones, ya que las temperaturas oscilan desde los 30 hasta los
60°C en este tipo de aplicaciones, ademds que los materiales son inertes y no afectan el desarrollo del
microorganismo, asi también el uso de PVC transparente permite ver lo que ocurre en el interior del
biorreactor y los materiales son mas “manejables” para la construccion del mismo sistema, el cual fue
maquilado en los talleres de la UAM-Iztapalapa.

8.5.3. Instrumentacidn del prototipo

Para disefiar y guiar la operacion de un biorreactor que lleve a cabo una fermentacion en medio s6lido
se requiere monitorear de manera transitoria algunas variables de operacién como la temperatura, caida
de presién, produccion de didxido de carbono, consumo de oxigeno y humedad en el aire a la salida.
Por lo que, instrumentar un biorreactor para la adquisicién en linea de estos datos puede tener un costo
muy elevado debido a los sensores, interfaces y software para adquisicion de datos requeridos. Debido a
esto, en este trabajo se optd por disefiar controladores, desarrollar codigos para la adquisicion de datos,
buscar alternativas a sensores e interfaces de bajo costo basados en Arduino e instrumentar el biorreactor
para fermentacién en medio sélido, con la finalidad de reducir costos de instrumentacion en este tipo de
sistemas y tener una tecnologia que a futuro se pueda utilizar para recolectar informacién que permita su
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escalamiento.

Arduino es una plataforma de creacion de electronica de codigo abierto, la cual estd basada en hard-
ware y software libre, flexible y facil de utilizar para los creadores y desarrolladores. Esto permite que
las personas de todo el mundo accedan facilmente a tecnologias avanzadas que interactian con el mundo
[104, 105]. Al ser softwares y hardware libres, esto quiere decir que cualquier fabricante de circuitos pue-
de construir sensores y microcontroladores basados con Arduino, esto reduce los costos de adquisicién
considerablemente. Para lograr un uso adecuado se debe tener un conocimiento basico en electrénica y
en programaciéon. Existen algunos trabajos que han implementado sistemas Arduino para llevar a cabo
diferentes tipos de instrumentacién exitosa de equipos [105-107], en este trabajo se realizan estudios en
un lecho empacado para llevar a cabo la fermentacion en medio sélido, utilizando transductores de sefial
para temperatura y presion, demostrando que la tecnologia libre puede ser util y puede llegar a reducir
los costos de instrumentacion considerablemente, generando equipos de investigacion accesibles. En es-
te apartado, se analiza la implementacion de diversos sensores e interfaces para poder monitorear en el
biorreactor de lecho empacado para fermentacién en medio sélido la temperatura, la caida de presion, la
produccién de didxido de carbono, humedad relativa del aire en la salida y el oxigeno a la salida y que
ademads todos los datos se capturen en tiempo real para poder realizar diversos andlisis posteriormente.

Sensores y microcontroladores empleados

En la Tabla 8.4, se muestran los sensores implementados para el monitoreo en linea de las variables a
medir en el biorreactor para fermentacion en medio sélido.

Tabla 8.4: Sensores utilizados.

Sensor Marca Modelo Rango de medicion Precision
Temperatura Seazon Max66775 0-1024 °C 0.25°C
Presion Rantec BMP-280 30 - 110 kPa 0.1 kPa
Rango bajo (O -
10000 ppm) < 100 E))?E)(Rango
Dioxido de carbono Vernier CO2-BTA Rango alto <1 OOJO m
(40000 - 60000 .
(Rango alto)
ppm)

0-27 % (0-270
ppt)

Humedad relativa  Vernier RH-BTA 0-95 % 0.04 %

Oxigeno Vernier O2-BTA 1 % volumen de O,

Para poder montar las interfaces se hizo uso de tres diferentes microcontroladores, los cuales realizan
la comunicacién con el sensor y el usuario, asi el usuario puede programar lo que requiera con sus medi-
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ciones y la forma en que estas mediciones serdan almacenadas.

En la Tabla 8.5, se muestran los microcontroladores que fueron utilizados para poder construir las in-
terfaces que obtendran las sefiales de los diferentes sensores y las almacenaran en la computadora.

Tabla 8.5: Microcontroladores utilizados para los prototipos de interfaz.

Nombre Microcontrolador Modulo y/o sensor Sensores
Arduino Mega 2560 ATmega2560 12 Max66775 12 termopares tipo k
Arduino Mega 2560 ATmega2560 2 BMP-280 -

Dioxido de carbono
humedad relativa y
oxigeno.

Vernier Arduino

Arduino Uno ATmega328P interface shield

Prototipo de medicion de temperatura

Para estos prototipos se utilizaron placas de desarrollo Arduino Mega 2560, el cual est4 disefiado para
proyectos donde se requieren mds lineas de comunicacién, mas memoria del “sketch” y mds memoria
RAM. El Arduino Mega 2560 es programado usando el Arduino Software (IDE), las especificaciones de
este microcontrolador se pueden encontrar en linea.

Debido a la mayor cantidad de lineas de comunicacion con los que cuenta el Arduino Mega 2560, se
logré conectar un mayor numero de sensores al microcontrolador y monitorearlos todos desde esta mis-
ma placa, en este caso se conectaron 12 sensores MAX6675, para lograr el monitoreo de los 11 puntos
axiales en el biorreactor y otro mds para monitorear la temperatura del agua de calentamiento que se
suministra a la chaqueta del biorreactor.

Los sensores MAX6675 es un médulo interfaz dnicamente para termopares tipo K, este permite acon-
dicionar la senal analdgica que entrega un sensor de tipo termopar para que pueda ser leida de forma
digital por un microcontrolador. Dentro del MAX6675 se encuentra la electronica necesaria para amplifi-
car, compensar y convertir a digital el voltaje generado por el termopar. Los termopares utilizados fueron
adquiridos a través de un proveedor, cada termopar tiene un didmetro de 1.5 mm y un largo de 200 mm.

En la Figura 8.7 se muestra un esquema donde se realiza la conexién de comunicacion del méodulo
max6675, el cual requiere las siguientes sefiales: GND: tierra; VCC: alimentacion del circuito de 3.3 a
5 volts; CS: Chip select o sefial de habilitacion de esclavo SPI, SCK: Senal de reloj de la interfaz SPI y
DO: Salida de datos seriales. Estos tres ultimos se pueden conectar a cualquier pin digital de la placa y
definir los pines en el “sketch” del microcontrolador. A este médulo MAX6675 es donde se conecta cada
termopar tipo k.
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Figura 8.7: Diagrama de conexién del médulo MAX6675.

En la Figura 8.8, se muestra el prototipo final construido con los 12 mddulos, y ademds con una
pantalla LCD que permite la visualizacion de los valores en tiempo real, asi también se puede observar
el uso de “protoboards” para la conexion de todos los componentes al controlador Arduino.

Figura 8.8: Prototipo de medicion de temperatura: (1) Modulo MAX6675; (2) Microcontrolador
Arduino MEGA 2560; (3) Pantalla LCD de fondo azul.

Se realizaron comparaciones de valores de temperatura de forma experimental entre las interfaces
desarrolladas en Arduino y una interfaz comercial (SYSCON model 505), esto con la finalidad de tener
confianza sobre las mediciones que se obtienen con los prototipos desarrollados.
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En la Figura 8.9 se observan las mediciones experimentales de la evolucion de la temperatura en el
tiempo de un bafio de calentamiento fijado a una temperatura de 45 °C. Se puede observar que la diferen-
cia es minima, entre 4 a 5 %, esto puede deberse a que fueron diferentes termopares utilizados en cada
interfaz. Es importante mencionar que la diferencia de costos entre adquirir un registrador de temperatura
en linea de usuario final (conectar y usar) y un prototipo desarrollado en Arduino es abrumadora, el co-
mercial puede costar alrededor de 30,000 pesos mexicanos, mientras que los costos de fabricacion para el
prototipo fueron de alrededor de 1000 pesos mexicanos, hay que tomar en cuenta que para el registrador
comercial puede requerir software adicional para registrar los datos, lo cual puede incrementar el precio
considerablemente, en este caso también se desarrollé un software para realizar esta tarea de recolecciéon
de datos que se describird més adelante.

45 -

40 1
.%_) Interfaz

Arduino

£357] O Comercial | |
=
=
230
]
o
2

25+t

20 : : : : :

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
Tiempo [h]

Figura 8.9: Calibracién del sistema de medicién de temperatura.

Prototipo de medicion de caida de presion

Para el prototipo de medicion de caida de presion, el microcontrolador fue una placa Arduino MEGA
2560, donde también se habria podido utilizar una placa Arduino UNO la cual es suficiente debido a que
solo se utilizaron dos sensores BMP280 y en consecuencia se requieren menos pines para la conexion de
estos sensores, sin embargo, por la disponibilidad se opt6 por la primera placa mencionada.

El sensor BMP280 es un mddulo piezorresistivo de presion, tecnologia que presenta alta robustez, alta
precision y linealidad y estabilidad a largo plazo.es un sensor de presion barométrica absoluta especial-
mente disefiado para aplicaciones moviles. El sensor es alojado en un empacado compacto de 8 pines, de
s0lo 2.0 x 2.5 mm? y 0.95 de altura.

En la Figura 8.10 se puede observar un pequefio diagrama para la conexion de un sensor BMP280,
en la cual se observa los pines del sensor y como ubicarlos en la placa Arduino UNO, el pin VIN o VCC
que también puede mostrarse en otros modelos, puede conectarse al pin VIN o a 5V de la placa Arduino,
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GND debe ir a GND de la placa Arduino, y los pines SCL y SDA aunque en la figura se observa que van
conectados a los pines A4 y AS, estos pueden ir conectados a cualquier pin de comunicacion analdgica
de la placa Arduino, siempre y cuando esto se especifique en el “sketch” del microcontrolador.

Figura 8.10: Diagrama de conexion del sensor BMP280.

En la Figura 8.11 se puede observar el prototipo desarrollado para las mediciones de caida de pre-
sién en el biorreactor, como se puede observar, los dos sensores se ubicaron dentro de dos secciones de
manguera, esto debido a que el flujo que entra y/o sale del biorreactor, debe de pasar por los sensores sin
tener fuga de aire, para registrar la diferencia de presion en la entrada y salida del sistema.

Figura 8.11: Prototipo de medicién de caida de presion: (1) Sensores BMP280; (2) Microcontrolador
Arduino MEGA 2560.

Con la finalidad de tener certidumbre acerca de las mediciones del prototipo de caida de presion. Se
realizaron comparaciones entre las interfaces desarrolladas en Arduino para la medicién de presion, se
realizaron experimentos variando el flujo de aireacién de 1 hasta 8 L min~! en un lecho empacado para
comparar las mediciones de los sensores BMP-280 con sensores comerciales modelo: DPG-4000 de la
marca OMEGA.
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En la Figura 8.12 se muestran las mediciones obtenidas experimentalmente de caida de presion, en-
contrando que las diferencias fluctian entre 1.5 % y 6.8 % lo que genera confianza en las mediciones al
utilizar este tipo de sensores y registradores de datos de bajo costo. Es importante mencionar que muchos
sensores comerciales no permiten la captura de datos en linea y su costo es mucho més elevado que los
prototipos desarrollados en Arduino, en este casé cada sensor de presion comercial cuesta alrededor de
38,000 pesos mexicanos (de acuerdo con la pagina del fabricante), por lo que el costo seria el doble al
utilizar dos sensores de este tipo, mientras que el prototipo desarrollado el costo fue de alrededor de 500
pesos mexicanos.
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Figura 8.12: Calibracion de los sensores BMP280.

Interfaz Vernier

Debido a que se tenian diferentes sensores (di6xido de carbono, humedad relativa y oxigeno) comer-
ciales de la marca vernier, se optd por una opcion de bajo costo, esta es el utilizar un microcontrolador
Arduino UNO y adaptar un “shield” el cual es un adaptador que se acopla al microcontrolador (comer-
cializado por la empresa sparkfun) con la finalidad de poder realizar las conexiones de los sensores de la
marca Vernier, debido a que los sensores comercializados por esta compafiia utilizan un conector especial
llamado “British Telecom Connector”, al realizar el acoplamiento con el microcontrolador Arduino uno,
se requiere la libreria de Vernier, la cual es software libre, y se puede descargar de la web facilmente,
con la finalidad de poder controlar los sensores compatibles con esta placa, son alrededor de 80 sensores
diferentes compatibles con esta interfaz de la marca Vernier.

En la Figura 8.13 se puede observar la interfaz Vernier la cual se acopla a una placa Arduino, esta interfaz
cuenta con 4 conectores para sensores Vernier (2 andlogos y 2 digitales). Es importante mencionar que
también se comercializan los conectores de forma individual, estos también pueden ser conectadas a un
microcontrolador Arduino, de esta forma se puede disminuir ain mas los costos.
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Figura 8.13: Vernier interfaz shield.

En la Figura 8.14 se observa el prototipo de interfaz desarrollado con la interfaz de vernier, y asi
también se observa un conector hembra individual para este tipo de sensores, también al prototipo se
le afadi6é una pantalla led para poder visualizar los datos en tiempo real. Esta interfaz logra el mismo
proposito e incluso mas que las interfaces comercializadas por Vernier, sin embargo, se eligi6 esta debido
a que su costo es de alrededor de 5 veces menor que las de usuario final.

Comsentracion G2

: 11718.7
: {ppm)

Figura 8.14: Prototipo de Interfaz de sensores Vernier: (1) Vernier Interfaz shield; (2) Pantalla led; (3)
Microcontrolador Arduino UNO.

Software de captura de datos en linea

Al tener los prototipos era posible obtener datos del proceso de fermentacion en el biorreactor, sin
embargo, para poder analizar los datos desde la perspectiva de la ingenieria de reactores para caracteri-
zar el proceso de fermentacion y el mismo biorreactor, es necesario capturar todos los datos del proceso
(temperatura, caida de presion, produccion de diéxido de carbono, consumo de oxigeno), para lograr esto
se desarroll6 un cédigo en Python a usando la libreria llamada “pyserial” [108] la cual permite la captura
de los datos que entrar por los puertos “COM” de la computadora y estos son almacenados en un archivo
*.txt. para su posterior manejo y analisis, asi también, se desarrollé otro cddigo que permite graficar en
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tiempo real los datos que ingresan por los puertos de la computadora, con la finalidad de poder monito-
rear la correcta evolucion del proceso. También es importante mencionar que Python es un lenguaje de
programacion libre, asi como las librerias utilizadas, por lo que no existe costo alguno al desarrollar e
implementar esto.

En la Figura 8.15, se observa el prototipo final del sistema de reaccion: en €l se puede observar el (1)
prototipo de mediciéon de temperatura; el rotimetro para medir el flujo de aireacion en la entrada del
biorreactor; (3) el prototipo de medicion de caida de presion; mandmetros comerciales utilizados para la
calibracién del prototipo y (5) el biorreactor montado con las respectivas entradas y salidas de agua de
recirculacion de la chaqueta de calentamiento y 11 termopares colocados a lo largo de la direccién axial
para el monitoreo de temperatura, asi también en la parte izquierda de la figura se alcanza a observar un
tanque con agua, este suministra de agua a la chaqueta de calentamiento y la temperatura del agua se fija
a través de un termorecirculador.

Figura 8.15: Biorreactor instrumentado: (1) Prototipo de medicion de temperatura; (2) Rotdmetro para
regular el flujo de aire; (3) Prototipo de mediciones de caida de presion; (4) Sensores comerciales de
caida de presion; (5) Biorreactor con los termopares posicionados.
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8.5.4. Conclusiones parciales

A través de simulaciones de nivel local de dinamica de fluidos, se permitié tomar decisiones sobre
no implementar un difusor en el biorreactor, debido a que este incrementa considerablemente la caida
de presion en el sistema, y se optd por simplemente colocar una cama de particulas inertes que permitan
homogenizar el flujo de aire que entra al biorreactor.

Se logré la construccion de un biorreactor modular, se dice modular debido a que permite desarmarse
completamente para darle mantenimiento regularmente, este biorreactor permite la captura en linea a 11
diferentes posiciones axiales de temperatura, asi también como mediciones de caida de presion a través
del proceso de fermentacion, también la medicién en linea de diéxido de carbono, oxigeno y humedad
del aire en la salida, que permita seguir la evolucion del proceso de fermentacion. Esta instrumentacion
se logré desarrollando diversos prototipos de medicion (temperatura, caida de presion, interfaz vernier)
utilizando microcontroladores basados en Arduino, lo que permitié una reduccion considerable de los
costos para la implementacion de un sistema reaccionante completamente funcional. Asi también se de-
sarrollé un pequefio software libre que permita la captura en linea y visualizacién de datos en tiempo real
que brinden todos estos prototipos de medicion en el biorreactor.

8.6. Maedicion del didmetro de particula

El anélisis de la imagen se realiz6 con la finalidad de obtener una distribucion de tamafios de particula
y obtener el tamaiio de particula promedio resultante del tratamiento de secado y triturado para posterior-
mente utilizar en los experimentos. En esta metodologia se utilizé el software libre ImageJ para procesar
la imagen y realizar las operaciones requeridas que se mencionan a continuacion.

Se inicio con tomar una fotografia de alta resolucion a una muestra de particulas dispersadas sobre papel
milimétrico como se observa en la Figura 7. Es importante aclarar que se utiliza papel milimétrico para
poder calibrar las mediciones del software.

Figura 8.16: Fotografia de una dispersion de particulas sobre papel milimétrico.

Para iniciar con el andlisis de la imagen, la fotografia de la Figura 8.16 se convierte a una imagen
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binaria, es decir a blanco y negro, para eliminar diversos colores que puedan generar incertidumbre en
las mediciones, asi también, se le aplicaron dos filtros los cuales son “fill holes” y “watershed separation”,
esto con el objetivo de resaltar las particulas de la imagen y para colocar limites para cuando las particulas
se juntan o enciman unas con otras. La imagen filtrada es la siguiente:

Figura 8.17: Fotografia de una dispersion de particulas sobre papel milimétrico.

Posteriormente se procedio a realizar el andlisis de las particulas, se eligié una esfericidad en un rango
de 0.5 a 1, con la finalidad de discriminar particulas o formas que no sean de interés para la medicion. El
resultado fue el siguiente, donde se obtienen las diferentes particulas seleccionadas y analizadas.

Figura 8.18: Anilisis de particulas.

Después de lograr el analisis, donde se obtuvo el drea de cada particula que se muestra en la imagen
de arriba, se obtuvo el didmetro de cada particula utilizando la formula del 4rea del circulo, después
de obtener el didmetro de cada particula analizada, se logré obtener un gréfico de barras de frecuencias
de cada didmetro de cada particula como resultado de la medicidn. Posteriormente a este gréfico, se le
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realiz6 un ajuste a una curva gaussiana que se expresa por la siguiente ecuacion.

2
f(x) = apexp (-m) (8.30)

2
ZCP

Donde a,, es la amplitud de la campana, b, es el promedio del diametro de las particulas y ¢, es la
desviacion estandar.

En la Figura 8.19 se observa la distribucion de las frecuencias de los didmetros de particula y el ajuste
gaussiano resultante donde los parametros de la ecuacién se resumen en la Tabla 8.6.

P TA N

Frecuencia
N
_~

Diametro

Figura 8.19: Distribucién de didmetros de particula (barras) y ajuste de curva gaussiana (linea continua
azul).

En la Tabla 8.6 se observa que el didmetro promedio de las particulas analizadas es de 1.553 mm, por
lo que se comprueba que el didmetro de particula es el esperado y, ademads, se prueba que el andlisis de
imagines en estos casos es una herramienta ttil, la cual se podria extrapolar su uso a otros casos de estudio
relacionadas con la FMS, como algunos autores lo han intentado [109, 110]. Por dltimo, es importante
mencionar que las demads particulas (esferas de 3 mm y cilindros de 9 mm de didmetro) tenian una forma
y tamafio bien definidas, por lo que no fue necesario realizar este anélisis para esos casos.
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Tabla 8.6: Pardmetros
obtenidos del ajuste

del tamano de
particula.

Parametro Valor

ap 39.94
bp 1.553
Cp 0.4735
R? 0.8716

8.7. Experimentos de transporte de masa abiodticas inter e intra-
particula.

Con la finalidad de analizar el mecanismo de transporte de agua dentro de la particula, asi también
como su evaporacion, se realizaron experimentos de secado de las particulas cilindricas de 9 mm de
diametro efectivo y particulas esféricas de 1.5 mm, a continuacién, se resumen las condiciones de opera-
cién de los experimentos.

Tabla 8.7: Condiciones de operacion y factores para los experimentos de transporte de

masa.

Condiciones de operacion y factores Valores

53.3 % pasta de soya, 46.7 % cascaras de frutas

Composicion del medio poroso . .
y verduras mas el medio complementario

Masa de la muestra Entre 1 a 2 gramos
Temperatura de calentamiento 45,75y 105 °C
Humedad inicial en el sélido 60 %

Los experimentos fueron realizados en una termobalanza Ohaus MB120, se hizo uso del programa
“standard” el cual consiste en un escalon de temperatura, es decir, se inicia a la temperatura ambiente y
rdpidamente la termobalanza sube la temperatura hasta la asignada, el experimento termina cuando no
existen cambios de humedad durante 1 minuto.
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8.7.1.

En esta seccion se muestran los resultados para analizar el transporte de masa intra-particula.

Resultados

La Figura 8.20 muestra la comparacién de perfiles de secado cambiando la geometria de la particula,
donde es evidente que usando una muestra de particulas esféricas de 1.5 mm de didmetro el secado es
mas rapido que usando una particula cilindrica de 10 mm de diametro y 5 mm de altura (9 mm de didmetro
efectivo), la diferencia de tiempo es de alrededor de 1 hora, en la figura de la izquierda, en las particulas
esféricas se observan hasta 3 cambios de pendientes que puede deberse a diferentes mecanismos, la pri-
mer pendiente (0 a 0.4 horas en polvo) es la evaporacion del agua libre, es decir lo que se encuentra entre
las particulas, a medida que se agota esto, el segundo cambio de pendiente (0.4 a 1.1 horas en polvo) es la
evaporacion del agua de la superficie de las particulas, mientras que el ultimo cambio de pendiente (1.1
a 1.2), es la migracion del agua del centro de la particula hacia la superficie, hasta su evaporacion. Con
respecto a la particula cilindrica, parece que solo existiera dos fendmenos que no hacen mucha distincién
de la velocidad en que participan, debido a que solo es una particula, la primera fase de secado, se refiere
al agua que existe en la superficie y la segunda etapa es la difusién del agua del centro de la particula
hacia su superficie y posteriormente la evaporacion.
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Figura 8.20: Comparacion de perfiles de secado entre geometrias a 45°C (izquierda), y comparacion de
perfiles de secado derivados (derecha) entre geometrias a 45°C.

La Figura 8.21 analiza los efectos de la temperatura en el secado de las particulas esféricas de 1.5 mm
de diametro, como es de esperarse a mayor temperatura el secado es mas rapido, alcanzando apenas 0.35
horas a 105 °C, y 1.2 horas a 45 °C, en estos casos de igual forma se visualizan tres cambios de pendiente
donde se puede estarse llevando a cabo los mecanismos descritos anteriormente.
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Figura 8.21: Comparacion de perfiles de secado en particulas de 1.5 mm entre temperaturas de secado
(izquierda), y comparacion de perfiles de secado derivados (derecho) entre temperaturas de secado.

La Figura 8.2 representa los perfiles de secado para una particula cilindrica secada a diferentes tem-
peraturas, a diferencia con lo mostrado con polvo, en este caso los tiempos se hacen mayores debido al
tamafo de particula, donde se alcanza 1 hora de secado a una temperatura de 105 °C y alrededor de 2.5
horas a una temperatura de 45 °C, asi también en este tipo de particulas, solo se observan dos cambios
de pendiente, los cuales son: el secado de agua de la superficie y la migracion de agua del centro de la

particula a la superficie y su secado.
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Figura 8.22: Comparacion de perfiles de secado en cilindros entre temperaturas de secado (izquierda),
y comparacion de perfiles de secado derivados (derecha) entre temperaturas de secado.

8.8. Perfiles de reduccion del diametro de la particula

En este tipo de sistemas se ha discutido sobre la reduccion de la particula a través del proceso de
fermentacion [25, 26, 127, 128], debido a que el microorganismo libera enzimas y estas hidrolizan los

178



Casa abierta al tiempo CAPITULO 8. ANEXOS

componentes de las particulas, resultando en una reduccién del didmetro de la particula, por otro lado, se
sabe, que el microorganismo al crecer en forma de micelio llena de forma progresiva los espacios vacios,
por lo que estos se ven reducidos conforme pase el tiempo de fermentacion [65].

Este fendémeno se busca capturar a través del modelado matematico y posteriormente compararse con
los experimentos de andlisis de imédgenes. Para realizar las simulaciones de la reduccion del didmetro
de la particula se tom6 un modelo propuesto por Nandakumar et al. (1994) [127], quienes estudiaron la
reduccidn de las particulas del soporte organico en una fermentacién en medio sé6lido utilizando Aspergi-
llus niger CFTRI 1105, en este articulo se analizaron las particulas por microscopia donde se estudiaron
diferentes didmetros iniciales de particulas para fermentaciones de 72 horas, en este trabajo se propuso
un modelo en el cual describe la degradacion de la particula a través del tiempo, hasta llegar a un tiempo
tedrico en el cual se degradaria la particula por completo.

El modelo propuesto es el siguiente:

t 12 le
. {1 L—Cz—zd (8.31)

Donde: L es el didmetro original de la particula y 1, es el didmetro reducido al tiempo “t” y tmax, €S
un tiempo maximo tedrico donde la particula habrd desaparecido en su totalidad, es representado por la
siguiente ecuacion:

eBL2
thax = s——— 8.32
" = S D0.Co, (8.32)

Donde b y eg son pardmetros del modelo y Do, y Cop,, son la difusividad del oxigeno y la concentracion
del oxigeno, respectivamente.

Al tener los perfiles de reduccion de la particula en el tiempo, estos serdn acoplados a dos correlacio-
nes modificadas (dependiendo si la particula es esférica o cilindrica) [91, 92] para obtener los perfiles
de fraccion vacia temporales, como se menciond antes, la fraccion vacia se vera reducida tanto por la
reduccidn de la particula, como por la reduccién de la misma fraccion vacia debido al crecimiento del
microorganismo.

Al utilizar las ecuaciones 8.31 y 8.32, para simular la reduccion del didmetro de la particula en el tiempo
se obtienen los siguientes resultados:
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Figura 8.23: Disminucién del didmetro de particula en el tiempo: a) Particulas de 1.5 mm; b) Particulas
de 3 mm y c) Particulas de 9mm.

En las figuras 8.23a, 8.23b y 8.23c, se puede observar que el didmetro inicial de la particula es de
1.5, 3 y 9 mm (diametro equivalente de los cilindros), respectivamente. Se aprecia la disminucion del
diametro en el tiempo, donde existe una mayor pendiente entre las 10 y 20 horas debido a que es la etapa
de crecimiento exponencial del microorganismo.

Estos didmetros de particula se utilizaron para calcular un perfil de fraccién vacia radial, con las Ecua-
ciones (13) a la (20), dependiendo si se trata de esferas [91] o de cilindros [92].Los perfiles de fracciéon
vacia radial que se obtienen para 50 horas de fermentacion son los siguientes:
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Variacién de la fraccién vacia radial en el tiempo

Variacién de la fraccion vacia radial en el tiempo
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Figura 8.24: Perfil de fraccién vacia dependiente del tiempo: a) Particulas de 1.5 mm; b) Particulas de
3 mm y c) Particulas de 9mm.

En las Figuras 8.24a y 8.24b se puede observar cémo los perfiles de fraccion vacia disminuyen en
amplitud y se desplazan hacia abajo en el tiempo, esto como consecuencia del crecimiento del micelio
que ocupa los espacios vacios que existen entre el soporte orgdnico. Mientras que en la Figura 8.24c, se
observa los perfiles de fraccidon vacia para cilindros con una altura de 0.5 centimetros y un didmetro de
1 centimetro, donde el didmetro equivalente es de 9 mm. Con estos perfiles se obtuvo, la fraccidén vacia
media con respecto al tiempo, el resultado es el siguiente:

181



Casa abierta al tiempo CAPITULO 8. ANEXOS
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Figura 8.25: Fraccion vacia promedio dependiente del tiempo: a) Particulas de 1.5 mm; b) Particulas
de 3 mm y c) Particulas de 9mm.

Donde se puede observar (Figuras 8.25a - 8.25¢) que la fraccion vacia media inicia desde los 0.37 y
disminuye en el tiempo hasta valores de alrededor de 0.3, claramente este efecto impacta a la caida de
presion en el sistema, con este resultado, combinado con los pardmetros estimados de la correlacién de
Ergun [90], con la finalidad de tener magnitudes de caida de presion apegados a lo obtenido experimental,
se logré obtener un perfil de caida de presion en el tiempo, donde existen varios trabajos de la literatura
donde demuestran que la caida de presién aumenta con respecto al tiempo de fermentacion [63, 67].
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Variacion de la caida de presion en el tiempo Variacion de la caida de presion en el tiempo
3)140- io i presi | tiemp b) 5 : : pre P

| (a=]

Caida de presion [Pa/m]
o

Caida de presion [Pa/m]

o
v

20 4 . I
0 10 20 30 40 50 0 10 20 30 40 50

Tiempo [h] Tiempo [h]

Variacion de la caida de presion en el tiem
C) 0.72 e = |

0.7

0.68

Caida de presion [Pa/m]

0.64

0.62 . : : .
] 10 20 30 40 50
Tiempo [h]
Figura 8.26: Caida de presion dependiente del tiempo: a) Particulas de 1.5 mm; b) Particulas de 3 mm
y ¢) Particulas de 9mm.

En la Figura 8.26, donde el diametro de particula es de 1.5 mm, la caida de presion inicia desde los
36 Pam~! (t = 0 h) y se observa un incremento hasta los 130 Pam™! (t = 50 h), esto representa un
incremento del 260 % de la caida de presion, mientras que para esferas de 3 mm de didmetro (Figura
8.26a), se observan incrementos que van desde los 4.7 Pa m~! (t =0 h) hasta los 8.7 Pam~! (t = 50 h),
esto representa un incremento del 80 % en la caida de presion, mientras que para cilindros (Figura 8.26b)
la caida de presion varia desde los 0.62 Pa m~! (t=0h) hastalos 0.72 Pam™! (t = 50 h), esto representa
un incremento de apenas 16 % en la caida de presion. Se puede observar que, a didmetros de particula
mas grandes, la caida de presion se ve menos afectada por la ocupacién de la biomasa en la fraccién
vacfia.
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8.8.1. Perfil de velocidad variable en el tiempo

Se evaluo el perfil de velocidad variable, alimentando al modelo de las dos zonas, los cambios en
las fracciones vacias medias, los cambios en el perfil de fraccion vacia radial y el cambio en la caida
de presion, obtenidos previamente con la finalidad de ver el impacto del cambio de estas variables en
el perfil de velocidad a través del progreso de la fermentacion, ademas, estos perfiles se pueden acoplar
a los modelos de transporte de calor y masa para analizar el impacto en los diferentes mecanismos de
transporte a través del transcurso de la fermentacion.

Aunque solo se ha obtenido la variacion del perfil para particulas de 1.5 mm que es donde mas se observa
el impacto del crecimiento de la biomasa. La figura se muestra a continuacion:

Perfil de velocidad en el tiempo
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|

0.015 |
0.01F

0.005
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Figura 8.27: Cambio en el perfil de velocidad transcurridas 48 horas de fermentacion en un sistema
con particulas de 1.5 mm.

En la Figura 8.27, se observa el cambio en el perfil de velocidad, donde existe una disminucién de la
magnitud debido a la disminucién de la fraccion vacia y al incremento de la caida de presion, donde se
puede apreciar que la velocidad maxima pasa desde alrededor de 0.045 m s~! (t = 0 h) hasta los 0.0325

~1
ms ' (t=48 h).

En la Tabla 8.8, se puede observar que la velocidad promedio podria disminuir alrededor de la mitad,
lo cual se espera que tenga un impacto en la transferencia de calor, debido a que disminuiria la elimina-
cién de calor por conveccidn. Estos cambios de velocidad se generan debido a la presencia de micelio
que llena los espacios vacios dentro de la matriz porosa [63, 65, 67], lo que produce que existan perdidas
de energia por friccidn, lo cual se ve reflejado en el incremento de la caida de presion [63, 67].
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Tabla 8.8: Cambios en pardmetros con el transcurso de la fermentacion.

Tiempo Velocidad promedio Fraccion vacia media Caida de presion
Oh 5.99x 10 ¥ ms™! 0.37 35.6Pam™!
48 h 32x10° ms™! 0.3 128.7 Pam™!

8.9. Modelos de transporte para describir los experimentos de
transferencia de calor abidticos
A continuacion, se presenta el modelo de transporte de calor, para describir los experimentos donde

no se usa un flujo de aireacion y se tiene calentamiento a través de la chaqueta del biorreactor como el
experimento mostrado en el capitulo 6:

dT, 92T, 9*Ty 19T,
= kax k —_— .
PsCPps ot ™ 972 + Krad ( or? + r Jr (8.33)
Sujeto a las condiciones de frontera:
dT
z=0— —=—=0 (8.35)
Jz
oT
z=L =0 (8.36)
0z
oT
r=0— 2> =0 (8.37)
or
0T
r=Rt— kmda—s — hy (T, — Ts) (8.38)
T

La Ecuacién (8.33) representa el experimento llevado a cabo donde el primer término del lado iz-
quierdo es la variacién de la temperatura con respecto al tiempo, mientras que el primero y segundo
término del lado derecho, representan el transporte conductivo en la direccion axial y en la direccion ra-
dial, respectivamente. Con respecto a las condiciones de frontera, estas especifican lo siguiente: al tiempo
inicial, se tiene una temperatura conocida, en las fronteras de la direccién axial, estas se toman como un
valor constante que depende de la evolucion de los nodos internos, en r = 0, se propone una condicion
de simetria, mientras que en la pared del tubo, se propone un transporte conductivo en la pared desde el
lecho el cual cruza la frontera con una resistencia a la transferencia de calor tomando en cuenta las di-
ferentes capas (solido-pared, pared y pared-fluido) englobadas en el coeficiente de transferencia de calor
en la pared hw.
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8.9.1. Modelo de transporte convectivo-conductivo

A continuacidn, se presenta un modelo de transporte de calor, tomando en cuenta los mecanismos
de conduccién y afiadiendo el termino convectivo debido a la presencia de un flujo de aireacion en el
biorreactor, este modelo es homogéneo en dos direcciones y transitorio para describir el experimento del
mismo tipo descrito en el capitulo 6:

oT, oT 02T, 02Ty 19T,

C =kix——> +k —_—+—— 8.3
Ps p5(8t+ (9Z) ax822+md(8r2+r8r> 8.39)
Sujeto a las condiciones de frontera:

t=0—Ts =Ty (8.40)
z=0—->Ts =Ty (8.41)
z= oTs _ 0 (8.42)

dz

JdT
r=0— —3%5—0 (8.43)

dr

T,

r=Rt— —Kpa—— or = hy (Twan — Ts) (8.44)

La descripcion del modelo mostrado en la Ecuacion (8.39) es la siguiente: iniciando por el lado izquierdo
de la ecuacidn, el primer término representa el cambio de la temperatura con respecto al tiempo, mientras
que el segundo termino se refiere al transporte convectivo debido al flujo del aire a través del biorreactor,
el primero y segundo término del lado derecho, se refiere al transporte conductivo en las direcciones axial
y radial, respectivamente. Con respeto a las condiciones de frontera necesarias para resolver la ecuacion
diferencial, se describen a continuacion: al tiempo inicial se tiene una temperatura conocida del lecho,
a la entrada del biorreactor (z = 0) la temperatura se fija como la temperatura del aire a la entrada del
sistema, mientras que a la salida del biorreactor (z = L) se describe con una temperatura constante, en las
direcciones axiales, en el centro (r = 0) se propone una condicién de simetria y en la pared (r = Ry) se
describe con una ecuacidn que toma en cuenta las resistencias impuestas por la presencia de la pared.

8.9.2. Modelo de transporte convectivo — conductivo y trans-
ferencia de masa simultaneo

Para el experimento que involucra transferencia de calor y masa de forma simultidnea se puede des-
cribir con un modelo heterogéneo que involucre la fase sélida y la fluida y, ademas, y que tome en cuenta
el transporte de agua entre fases y el calor, el modelo es el siguiente:

Transporte de masa en la fase fluida:

oYw Yw 0% Yw 10Yw 0%*Yw
Z - Dax Dra
Pagt 5"+ PagVuE75 = Pag | EDax—5 5~ + & d(r or T or )1

+ (1 — &) NskgsapagOs (Yo — Yw) — (1 — €) Nskgsapas&s (X — Xw)  (8.45)
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Transporte de masa en la fase solida

IXw dpas] 0 Xw  10Xw  9*Xw
(I—¢) [PdsTﬂLXWT} —(1_8)Pdst( 372 +; o + 92 )

- (1 - 6) nskgsapdg(sg (Y{(’V - YW) + (1 - 8) rlskgsapdsas (Xikzv - XW) (8.46)

Transporte de calor en la fase fluida:

aT aT oYw %7 19T, 0T
#pu (Cous + YwCp,) [a_tg * VZ8_tg} HECPPoTe 5 =K T ko (Fa_rg * 8r2g>

— (1 —€) Nshgea (Tg — T) + (1 — €) AHyapNskgsapag bz (Yo — Yw)  (8.47)

Transporte de calor en la fase soélida:

dTs . 9pas oXw . 97T 19Ty = 9°T,
(1 —¢€)(Cpys +XwCpy) {pdsj +T; 5t } +(1— 8>CpWPdSTST = ksﬁ +kq (;W =

+ (1 — &) Nshgsa (Tg — Ts) — (1 — €) AHyapTskgsapag S (Yo — Yw)  (8.48)

En la Ecuacion (8.45) el primer término del lado izquierdo se refiere a los cambios del contenido de
agua en la fase gas con respecto al tiempo, el segundo termino se refiere a transporte de masa convectivo,
asociado al movimiento del aire, el primero y segundo término del lado derecho, se refieren a las disper-
siones axiales y radiales respectivamente, mientras que el tercer y cuarto termino se refieren al transporte
interfacial de agua desde el s6lido al fluido y desde el fluido al sélido, respectivamente. En la Ecuacion
(8.46), el primer término del lado izquierdo se refiere al cambio del contenido de humedad de la fase
s6lida con respecto al tiempo, mientras que el primer y segundo término del lado derecho de la ecuacién
se refieren a la difusion en las direcciones axiales y radiales respectivamente, y de igual forma el tercer y
cuarto termino se refieren al transporte interfacial de agua de forma similar que en la Ecuacion (9.5). En
la ecuacion (8.47) el primer término del lado izquierdo se refiere al cambio de la temperatura en la fase
gas con respecto al tiempo, el segundo termino describe el transporte convectivo debido al flujo del gas,
el tercer termino se refiere a las variaciones de masa de agua en la fase gas, el cual se obtiene aplican-
do la regla de la cadena, el primer y segundo término del lado derecho se refiere a las conducciones en
las direcciones axiales y radiales, mientras que el tercer termino describe el transporte interfacial entre
las dos fases, y el cuarto termino representa el transporte de calor debido a la evaporacion de agua. Y
finalmente en la Ecuacion (8.48) el primer y segundo término del lado izquierdo se refiere a los cambios
de la temperatura y concentracion en la fase solida con respecto al tiempo, los cuales se obtienen de la
regla de la cadena, el primer y segundo término del lado derecho se refieren a las conducciones en las
direcciones axial y radial, respectivamente. El tercer termino representa el transporte interfacial de calor
entre las fases y el cuarto termino representa el transporte de calor asociado a la evaporacion de agua.

Condiciones de frontera

Condiciones iniciales (t = 0):

V, = Vygs (8.49)
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Xi = Xio
Yi = Yio
Tsi = Tso
Tgi = Tgo

Condiciones de frontera en (z = 0):

Vz = Vin
0X;

0z =0

2Y;
v Yio = Y€V, — SDaX&_Zl

IT,

0z 0

Condiciones de frontera en (z =1L):

8VZ_8Y1_8X1_8TS_8Tg_O
dz dz dz dz dz

Condiciones de frontera en (r = 0):

avz_aYi_aXi_aTs_8Tg_0
dr  dr or oJr Ir

Condiciones de frontera en (r = R;):

v, =0
8;? =0
aa)ii =0
—ks% — hy (Ts — Ty)
—krad% = hy (Tg —Tp)

(8.50)
(8.51)
(8.52)
(8.53)

(8.54)

(8.55)

(8.56)

(8.57)

(8.58)

(8.59)

(8.60)

(8.61)

(8.62)

(8.63)

(8.64)

(8.65)

Con respecto a las condiciones de frontera utilizadas, en el tiempo inicial (t = 0), se utilizan valores
conocidas de las variables dependientes, con respecto a la entrada en el fondo del biorreactor (z = 0), se
utilizan condiciones las cuales toman un valor constante (humedad en el s6lido y temperatura del s6lido),
asi también se utilizan condiciones conjugadas como por ejemplo para el contenido de humedad en el
fluido, se describe como lo que entra por conveccion desde la parte externa de la frontera, cierta cantidad
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del flux se distribuye por conveccion y otra por dispersion del otro lado de la frontera, lo cual aplica
también para el caso de la temperatura de la fase fluida, solo que en vez de dispersion es conduccion.
Moviéndose hacia arriba del reactor, en la frontera superior (z = L), las condiciones de frontera utilizadas
se definen como valores constantes que dependen de los nodos internos dependiendo de la evolucién del
sistema. En el centro del biorreactor (r = 0), las variables dependientes se describen con condiciones de
simetria, con lo que solo se modela la mitad del biorreactor en el dominio radial. En la ubicacién de la
pared (r = Ry), con respecto a la velocidad se dice que es la condicion de no-deslizamiento ya que en
esta ubicacion los esfuerzos de corte viscosos son maximos, para el transporte de masa en ambas fases
se define como no-flux, es decir no hay un transporte de masa en esta locacion, mientras que para el
transporte de calor en ambas fases, se toma en cuenta las resistencias que imponen las diferentes capas
de material (soporte organico, pared, agua de calentamiento) en esta zona englobadas en el coeficiente de
transferencia de calor en la pared (hy,).

8.10. Curvas de calibracion

En la Figura 8.28 se muestran las curvas de calibracidon para glucosamina y tirosina utilizadas para
obtener los resultados de biomasa y de actividad enzimética de la fermentacion por Yarrowia lipolytica
2.2ab.
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Figura 8.28: Curva de calibracion de glucosamina para biomasa (izquierda) y curva de calibracién de
tirosina para actividad enzimética (derecha).
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8.11. Modelo propuesto con frontera movil viendo a la fase
sdlida como discontinua y la fase fluida como continua

8.11.1. Modelos de transferencia de masa en la particula

Existen algunos trabajos que estudian la reduccion de particula (61; 62; 63) debido a la liberacion de
enzimas que hidrolizan los componentes de la particula, algunos trabajos mencionan que la reduccion
puede llegar a ser hasta del 60 % de su tamafio original (62), ademads, se ha demostrado que la biopelicula
formada por el microorganismo hace que la caida de presién aumente alrededor de 3 veces en el reactor
(35), por lo que se espera que este efecto tenga un impacto en la dindmica del fluido y en consecuencia
en la transferencia de calor y masa, es por eso que se cree importante tomar en cuenta este efecto a través
de un problema de frontera movil (64; 65).

En la Figura 8.29, se muestra un esquema de una particula esférica de sustrato, en la cual se supone
que solo existe el nutriente y agua.

Figura 8.29: Particula esférica de sustrato.

Para el desarrollo del modelo se considera a la particula como una esfera. El modelo de transporte
para el sustrato y el agua es el siguiente:

oC? 19 (,0C .
% oy (ga_rp (rp = )) = Nw (8.66)

Donde: “i”, representa al nutriente (N) o al agua(w). En el modelo se considera que existe difusiéon de
nutrientes hacia la frontera de la particula donde reacciona debido a la presencia del microorganismo y a
su ves se difunde a través de este.
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Tabla 8.9: Condiciones iniciales y de frontera para cada especie del modelo de

transferencia de masa en la particula de sustrato

Compuesto t=0 r=0 r=Rp(t)
: p__~p IC% pac% bp ACY
Nutriente Cy= CN0 ar: =0 _DNaT: = &mlcRs — (1 — &m) Dy 8r2
P _ P OCh _ p ICh _ bp 9CP

Modelo heterogéneo de transferencia de calor en la particula de sustrato

El modelo de transferencia de calor que se propone es el siguiente:

oT 1 0 (,0T
P P _ 29°p
Pp (Cpp + C,Cpw) 50 =k <r% o, (rp o, )) (8.67)

En el cual se supone que es una particula esférica, en la cual el calor se transporta via conduccion. en la
Tabla 8.10 se muestran las condiciones inicial y de frontera para resolver el modelo.

Tabla 8.10: Condiciones iniciales y de frontera del modelo

de transferencia de calor en la particula de sustrato.

t=0 r=0 r=Rp(t)

dT aT ITh IT;
TP:TPO aT;) :0 - pa—r:: :8mkfnaT:ll (1—8m)kfnaT:nn

Modelo heterogéneo de transferencia de masa en la fase del microorganismo

De manera similar, se plantea un modelo para la fase del microorganismo que crece sobre la superficie
de la particula del sustrato, sin embargo, en esta aproximacion, la fase microorganismo se modela como
dos fases: una sélida (micelio) y otra fluida (canales y poros). En la figura 8.30, se observa un esquema
de la fase microorganismo (zona azul), la cual se puede ver que no es una sola fase, por lo que, para hacer
esta diferencia entre fases, se hace uso de una fraccién vacia (g,,).

Los modelos son los siguientes:

Para la fase solida: Nutriente:

aCy* 1 d ICY*
(1—&n) —5 =Dy’ (FE (rﬁl ¢ >> —Ry (8.68)
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Figura 8.30: Modelo heterogéneo de la fase microorganismo.

El nutriente se difunde a través de la fase solida del microorganismo y se consume en esta fase.
Oxigeno:

1 9%, _ps (L2 (228 1 kina (COf —C8%) =R 8.69

(=) 50 =P i o, () ) (0 K (G, =€) =Ko, (869

El oxigeno se difunde a través de la fase solida y se transporta de la fase liquida hacia la fase sélida y se

consume en esta misma fase.

Dioxido de carbono:

(1 _em)_acgg)z =D& (i ’ <r2 oCe,
ot 2\ drp \ ™ Oy

El diéxido de carbono se difunde a través de la fase solida y se transporta a hacia la fase fluida desde
la fase so6lida a través de la interface, ademds en la fase sélida este es producido por el metabolismo del
microorganismo.

dCms 1 (,a9Cm
(1— &m) 5 = DI (rTaT (rg - )) 4 (1— &) kina (cwf—q;“) +Ry (8.71)

El agua se difunde por la fase sélida del microorganismo y se transporta de la fase fluida a la sélida,
ademds, esta se produce en las reacciones metabdlicas.

) ) — (1 — £m) kinea (cggz - cggz> +Reo, (8.70)

Para la fase fluida: Nutriente:
oCcxt 1 9 ocxt
tm—- =D (5 (H =D 8.72
m5¢ ~ DN (@1 Jtm (rm ot 8.72)
El agua se difunde por la fase fluida de la fase del microorganismo.
Dioxido de carbono:

ICE (19 [,ocH f
g =P, | g | gyt | |+ ek (b, —ca,) (8.73)

El di6xido de carbono en la fase fluida se difunde a través de la fase fluida y se transporta desde la fase
solida hacia la fase fluida a través de la interface.
Oxigeno:

acmf 1 9 8cmf
% = D! ( 52 | | — ewkina (CB! —C5) (8.74)
m

12, drm
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El oxigeno se difunde a través de la fase fluida del microorganismo y se transporta de la fase fluida a la
fase solida a través de la interface.

Agua:

oCcmt mf<1 0 ( acmf)>
em— =DM — (2 2% ) ) — gpkipa (C0F— S (8.75)
™ot 2 drp \ " drm mnt ( )

El agua se difunde por la fase fluida y se transporta de la fase fluida hacia la fase sélida a través de la
interface.

Tomando en cuenta la Figura 8.31, que describe las especies que se transportan del bulk del aire ha-
cia el microorganismo o viceversa, las condiciones iniciales y de frontera para cada especie se resumen
en las tablas 8.11 y 8.12, se supone que del aire se transporta oxigeno y agua hacia el microorganismo y
se consume, mientras que el dioxido de carbono se transporta del microorganismo hacia el aire debido a
que es un producto del metabolismo del microorganismo.

Figura 8.31: Transporte de masa interfacial de las especies entre el microorganismo y el bulk de gas.

En la fase solida:

Tabla 8.11: Condiciones inicial y de frontera para cada especie del modelo heterogéneo en el

dominio de microorganismo (fase sélida).

Compuesto t=0 r=Ry(t) r =Ry (t)

Nutriente =y Dﬁ,% = (1 —&n)DY* aacris 8acr§5 =

Diéxido de carbono  CI15 = Cits. s D, 250 — ke (5, — Cho,)
Oxigeno cms = = —enD Tl _k (Cm - )
Agua Cos=Cly  DROS = (1-en)C 5L —gnC I3 — i (CRv )

En la fase fluida:
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Tabla 8.12: Condiciones inicial y de frontera para cada especie del modelo heterogéneo en el

dominio del microorganismo (fase fluida).

Compuesto t=0 r=Rp(t) r=Rpy(t)
mf £ ICE ¢ ID% mf £
0 R _ m A m 2
Diéxido de carbono CC02 = CCO2O b 0 _ngcoz ek Kext (CCO2 — CCOZ)
oC, mf aDmf

e mf _ ~mf O, mf~ "0y __ mf f

OXIgGl’lO C02 = COZO W = 0 _8mD02 arm = kext <C02 - C02>
f_ ~mf ocmt focmt f_ f

Modelo heterogéneo de transferencia de calor en el dominio del microorganismo

Se propone el siguiente modelo de transporte de calor en este dominio:
Fase solida:

TS,

(19 [,0Ts
PmCPmWka< (f2

m m m

(8.76)

En donde se toma en cuenta la acumulacidn, el transporte convectivo, el transporte interfacial entre la fase
sOlida y fluida del microorganismo, la perdida de calor debido a la evaporacién del agua y la produccién
de calor metabdlico asociado a la produccién del CO».

Fase fluida:

f OTh ¢ (1 9 (,0dT, . s of , s f
m m m
(8.77)

En el modelo (8.76) se toma en cuenta la acumulacidn, el transporte convectivo, el transporte interfacial
entre la fase fluida y sélida del microorganismo y la evaporacion de agua.

En las Tablas 8.13 y 8.14 se resumen las condiciones de frontera para las ecuaciones (8.76 y 8.77)
respectivamente.

En la fase solida:
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Tabla 8.13: Condiciones inicial y de frontera del modelo
de transferencia de calor en la fase sélida del dominio del

microorganismo.

t=0 r=Rp(t) r=Rpy(t)

Th=Th Tp=Th —kiJm = (1—&n)hex(Tr—T,)

m Jry,

En la fase fluida:

Tabla 8.14: Condiciones inicial y de frontera del
modelo de transferencia de calor en la fase fluida del

dominio del microorganismo.

Frontera movil

En los siguientes modelos de frontera moévil se introduce un termino adicional a las ecuaciones de
transporte en el sustrato y en el microorganismo, en el cual servird para darle solucion al modelo a
través del método de colocacion ortogonal, para esto se requiere que todas las variables espaciales se
encuentren en un intervalo entre 0 y 1, por lo que se introduce una nueva variable para que a cualquier
tiempo el espesor del dominio del microorganismo o la reduccién del volumen de la particula sea 1, por
lo que se aplica el siguiente teorema:

do| do d (dA

Ey_ Et_'_ﬁ(E) (8.78)
Donde:

dA o ydh

i _EE (8.79)

Donde 'y’ representa la variable independiente espacial, y 1y, es la longitud que ird cambiando en el tiempo
mientras que A se define como sigue:

Yy (8.80)

A= I (t)

Para lograr que la variable espacial siempre varié de O a 1.
El teorema 9.14 se aplica para todos los modelos de transporte de masa y de calor tanto en la particula
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como en el dominio del microorganismo.

El modelo se considera que la particula de sustrato ird reduciendo su volumen a medida que el microor-
ganismo consuma los nutrientes y, ademds, libere enzimas que hidrolizan los componentes de el sustrato
para generar mas nutrientes, ademads, sobre la particula crecerd biomasa, la cual ira incrementando su
volumen. Por lo que se tiene un problema de frontera movil, en la cual se considera que el crecimiento
es una funcion de la tasa de reaccion promedio en todo el dominio del microorganismo, el volumen del
microorganismo se ira incrementando de acuerdo con las siguientes ecuaciones que describe el problema
de Stefan de frontera movil (64; 65).

Reduccién de la particula

La tasa de reduccion promedio (R;,) de la particula esta dado por la produccién de enzimas proteasas
(YpxRx) en su superficie, lo cual esta dado por:

RP
1
(Rp) = R, / YpxRxdR,, (8.81)
0

Crecimiento del dominio del microorganismo

La tasa de crecimiento promedio (R,,) del microorganismo esta dado por las tasas de incremento en
biomasa R, y en la produccién de enzimas de tipo proteasas (YpxRx), lo cual esta dado por:

I

Im ()
1
(Rm) = — / (1+ Ypx)Rxdlp (8.82)
RP

Modelos de transporte de calor y masa a nivel del reactor
Transporte de calor en la fase fluida

El modelo heterogéneo de transporte de calor es el siguiente:

Fase fluida:

a(Ebe) an
f bl it 74 f —1 = f_cf
Pf (Cpf + CprV> ot + v, Pf (Cpf + C1 va) B lkfsapfeb (HC1 C1>
2 2
—ha (Tf — Ts) + sbkﬁ% + gkl (%% (r%)) (8.83)

Las ecuaciones diferenciales parciales de transferencia de calor estdn sujetas a las siguientes condiciones
inicial y de frontera:
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Tabla 8.15: Condiciones iniciales
y de frontera para el modelo de

transporte de calor en la fase

fluida.
Fase fluida

t=0 T = Tpy

dT
r=0 d—rf =0
r=Rr —kZt = U, (Tt —Ty)
z=0 Tf = Tf()

dT
z=1L d—zf 0

Transporte de masa en la fase fluida

Balance de masa para el di6xido de carbono, oxigeno y agua en la fase fluida:

prs = +vip ot = kiapie, (Ol =) +preD) 53t +préDf (-2 (150 ) | R (8.84)

Donde: 1 = CO,,0,,H,0, el primer termino se refiere a la acumulacién, se considera que la fraccion
vacia cambiara en el tiempo, el segundo termino toma en cuenta el transporte convectivo debido al flujo
del fluido, el tercer termino se refiere al transporte interfacial de masa, mientras que el cuarto y el quinto
es la dispersion axial y radial.

Las ecuaciones diferenciales parciales de transferencia de calor estdn sujetas a las siguientes condiciones
inicial y de frontera:
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Tabla 8.16:
Condiciones iniciales
y de frontera para el

modelo de transporte
de masa.

Fase fluida
t=0 C{=C]
f
r=0 %—g
act
r=Rq X
z=0 Cf=c]
act
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