IS\

Casa abierta al tiempo

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA

UNIDAD IZTAPALAPA
DIVISION DE CIENCIAS BASICAS E INGENIERIA
POSGRADO EN CIENCIAS (INGENIERIA QUIMICA)
“Modelado e intensificacion de produccion de proteasas por Yarrowia lipolytica 2.2ab
en fermentacion en medio sélido mediante la propuesta de una configuracion de

reactor que permita mejorar la hidrodinamica, y la transferencia de masa y calor”

Tesis que presenta
Brianda Andrea Rivera Rivero

Matricula
2183802353

Para obtener el grado de

Maestra en Ciencias (Ingenieria Quimica)

Asesor

Dr. Héctor Felipe Lopez Isunza

Jurado
Dr. Sergio Huerta Ochoa
Dr. Hugo Alberto Velasco Bedran

Dr. Victor Sanchez Vazquez

Iztapalapa, Ciudad de México, marzo 2022



Indice General |i

Resumen

La Fermentacion en Medio Solido (FMS) es un proceso de cultivo de hongos y/o
levaduras que permite la produccion de metabolitos secundarios como las proteasas,
las cuales tienen una demanda creciente en la industria. Este tipo de fermentacién
brinda mayor rendimiento que la fermentacion sumergida y, bajo la concepcioén de la
economia circular, es una técnica de valorizacion de residuos agroindustriales. Sin
embargo, la velocidad de produccion en este tipo de cultivo estd determinada por una
relacion entre el microorganismo, su fisiologia y comportamiento metabdlico, y los
procesos de transporte. Una de las grandes desventajas en la implementacion a escala
industrial de esta tecnologia es el impacto negativo de la transferencia de oxigeno y
temperatura en el crecimiento del microorganismo y en la producciéon de metabolitos
secundarios. Si bien en la literatura existen diversos trabajos experimentales y de
modelado que brindan informacion sobre la produccién de CO,, el transporte de agua y
el incremento de temperatura a la salida del lecho, es escaso el conocimiento sobre la
interaccion de los fendmenos de transporte (momento, masa y calor) dentro del lechoy
su relacion con la produccion del metabolito deseado.

En este trabajo se propone un modelo pseudo-continuo heterogéneo que
describe el transporte de O,, CO, y H,0 dentro del lecho, y el transporte de calor entre
la fase fluida y sélida para un biorreactor convencional de FMS. Se realizd un analisis
de sensibilidad evaluando el efecto de los tiempos caracteristicos sobre el
comportamiento de un biorreactor convencional. Con el fin de incrementar la produccion
de proteasas respecto al caso convencional se propusieron tres casos (A, By C) de
intensificacion del biorreactor. Con los cuales se busca disminuir la temperatura dentro
del lecho y aumentar la disponibilidad de oxigeno a lo largo del biorreactor. El primer
caso consiste en generar un perfil de velocidad dentro del lecho, en el segundo caso en
el centro del biorreactor se incorpora una membrana permeable al oxigeno y el tercer
caso es una mezcla de los casos anteriores, pues el biorreactor intensificado consiste
en un biorreactor con membrana permeable al oxigeno y se genera un perfil de velocidad
en el lecho.

En los resultados del caso convencional, la temperatura de la fase solida en la
fase estacionaria de crecimiento del microorganismo alcanzé una temperatura de

51.5° C. A las 12 horas de fermentacion se obtuvo una produccion acumulada de
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0.09 kgco,/kgas- La maxima velocidad de produccion de proteasas a las 12 horas de
fermentacion tiene un valor de 870 U/kgg h. Del analisis de tiempos caracteristicos se
observé que los cultivos se ven afectados por el incremento de temperatura y el
agotamiento de oxigeno, y que el tiempo caracteristico de generacion de calor por
evaporacion domina el aumento de temperatura en el lecho. Para el caso de
intensificacion A, donde se genera un perfil de velocidad, se obtuvo que la produccion
acumulada de CO, equivalio al 40% del caso convencional. La temperatura de la fase
sélida alcanzd un valor maximo de 49 ° C. Debido a que cerca de la pared del biorreactor
se obtiene la mayor velocidad de flujo, en el perfil radial se observo que en esa zona del
biorreactor la temperatura de la fase fluida tiene un valor maximo de 54 ° C, mientras
que la temperatura del sélido permanece en la temperatura favorable al crecimiento del
microorganismo, es decir 45 ° C, esto favorecié la velocidad de produccién de CO,
respecto al caso convencional. Al anadir la membrana no se observd mejora en la

produccidon de proteasas respecto al caso convencional.



Indice General |iii

Indice
RA= TS0 4= o ST i
T [OOSR iii
LiSTA dE FIBUIAS ettt e et s e e et e s ee st e e aeeeaeesaeeeseessensneanseans vii
LiSta d€ Tablas ..o Xvii
NOMENCIATUIA ..t e e a e e e s e e e et e neeaesne e eneeneas XX
N o) € £ e [T o1 o] o FO OSSR 1
2 ANTECERAENTES e e e e e e 3
2.1 Impacto de la dindmica del fluido en la FIMS ..., 3
2.2 Transferencia de calor y masa en FIMS ... 5
2.3 INTENSITICACTON e 10
3 HipOtesis ¥ 0DJEIIVOS ..o e 12
R o TT oo N (T 1SRRI 12
KT 0 1 o 12X 7o R 12
K J0 0 B C =Y =T - Y OSSOSO 12
3.2.2 PartiCUIAIES ottt n e n e r e 12
O |V =Y (Yo L] [o =4 - 13
4.1 Metodologia de Mmodelado.....cccccciiieiiciiee e 13
4.2 Sistema de eSTUIO ..oiiiiiieii e e 16
4.2.1 CasSO CONVENCIONA|...ciiiiiiiiieeeeee ettt 16
4.2.1.1 Descripcion del sistema modelado .....ccoceeeeeeceeeececeeeseeeceee e 16
4.2.1.2 Descripcion fisica del ProCESO ..uiiiiviceei et 18
4.2.1.3 MiCIrOOIZANISIMNO weccuieuieeiieciieciieete et eteeeeeteeeeeeesaee st eseesseesseesseesseesseesesnesnnennses 19

4.2.2 BiorreaCtor INTENSITICATO cuneee e ee e e e e e e e e e e e e e e e eeeeeeeeeaan 20



Indice General |iv

5 Biorreactor CONVENCIONAL ...t 20
ST R o Yo =Y =T o TR 20
5.1.1 Modelo dimenSional ... 20
5.1.1.1 Estequiometria del crecimiento microbiano ..o, 20
5.1.1.2 MOdEI0 CINETICO. ittt 21
5.1.1.3 Modelo de transferencia de Masa .......ccccrrerrerrenrenere e 23
5.1.1.4 Modelo de transferencia de Calor.......ccouinrenrenrere e 27
5.1.2 Parametros de transporte y CiN@tiCOS ..oouvirviiereeieee e 31
5.1.3 Tiempos CAraCteriStiCOS ittt et e e e s aeesneeebeeens 34
I TSI U] I 2= Lo [ 1P PRUR 38
5.2.1 Efecto del flujo de alimentacion en los tiempos caracteristicos ......cccceevenneee. 38
5.2.2 Analisis de sensibilidad ... 44
5.2.3 CasS0O CONVENCIONA..cuiuiiiriiirieirieerie ettt st 44
5.2.4 Efecto de 10s tiempos CaracteriStiCOS .. 58
5.2.4.1 Tiempo caracteristico de reacCion ......cccueeeeceieececceeceece e 58
5.2.4.2 Tiempo caracteristico de transporte interfacial de masa.....ccceceeeeeeenens 64
5.2.4.3 Tiempo caracteristico en la generacion de calor por reaccién.................. 71
5.2.4.4 Tiempo caracteristico en la generacion de calor por evaporacién............ 76
5.2.4.5 Tiempo caracteristico de transferencia interfacial de calor.........cucu........ 83
5.2.4.6 Tiempo caracteristico de CONVECCION .....oveeeeeeeeceeeceeeeeecee e 88

5.3 CoNnClUSIONES PArCIAIES coiiuiiieeecieee ettt e e e e e e nre e e e e snneee s 97
6  Biorreactor intenSifiCad0. ..o 99
I O 1T T PR URP PRSP 99
6.1.1 Modelo dimenSioNal ... 99
6.1.1.1 Modelo hidrodin@mICO ......cceiierieereeere e 99

6.1.1.2 Modelo de transferenCia € MaSa .cceuuoceeeieeeeeeeeeeee e e e e e e e e e e e eeeeen 102



Indice General |v

6.1.1.3 Modelo de transferencia de Calor........cooriinienreree e 104

0.2 @S0 Bttt s e e ne e e ne e nneenreen 105
6.2.1 Modelo dimenSional ... e 105
6.2.1.1 Modelo de transferencia de Masa .......ccviercririrerrsncree s 105
6.2.1.2 Modelo de transferencia de Calor........ccoriiniinncnreeee e 107

IR T O 1Yo T OSSO UPRRRURRPIN 108
6.3.1 Modelo dimenSionNal ... e 108
6.3.1.1 Modelo hidrodinAmICO ..o 108
6.3.1.2 Modelo de transferencia de Masa .......ccocoreierrenrenerene s 109
6.3.1.3 Modelo de transferencia de Calor ... 110

0.4 RESUITAUOS ..i ittt sr e nne e ere e 111
R O 1= o 1 R 111
R O 1= o T = TS 126
6.4.2.1 Efecto de la Permeabilidad........ocoorrinininerree s 126
6.4.2.2 Efecto de la permeabilidad y difusividad .......cccceeeveeevrieeceeeeeeeeceeeeee 134

GRG0 1= o T S 141
6.4.4 ConclUuSIONES PArCIAIES c.ueuiieeeeeecee et eens 151

7 Conclusiones generales y trabajo @ fUtUro ...eceeceeceeceeceece e 152
7.1 CoNClUSIONES SENEIAIES ..uuuereeiieeii et e e e e e e abrr e e e e e e e ees 152
7.2 Trabajo @ fULUIO et e e e e e e e e e e e e e nanr e e e e eaaeas 153
=1 o] F o= - 1 - T S 154
Y = o [T S 166
Apéndice A. Preparacion y caracterizacion del sustrato organico.........cceuuuueeeee. 166

Apéndice B. Tasa de crecimiento de biomasa en términos de CO, generado....170
Apéndice C. Correlaciones para las Propiedades del Sustrato .....cccceeveveeeeeeeen. 172

Apéndice D. Tiempos CaracteriStiCOS v e e 175



Indice General |vi

Apéndice E. NUmeros adimensionales ....cceeeeeiee et 179
Apéndice F. Datos de Barrios ..ccccceeeeieeiiiecciiieieie et ee e e e r e e e s nraeeees 184
Apéndice G. Comparacion con las proteasas obtenidas por Barrios.......cccuuu...... 185

Apéndice H. Efecto de la concentracion de alimentacion de oxigeno ................. 187



Indice General |vii

Lista de Figuras

Figura 4.1 Metodologia para comprobar o rechazar la hipotesis propuesta......cccu...... 15
Figura 4.2 Diagrama del ProCESO0....ciuiiieiieieie e e cee et e et sae e eae s e s aesneeneenennens 17

Figura 5.1 Pardmetros evaluados a diferentes flujos de alimentacidn: a) Reynolds de
particula; b) Coeficiente interfacial de transferencia de masa; ¢) Coeficiente de
dispersion axial del fluido; d) Coeficiente de dispersion radial del fluido; e)
Conductividad térmica efectiva axial para la fase fluida; f) Conductividad térmica
efectiva radial para la fase fluida; g) Coeficiente interfacial de transferencia de

calor; h) Coeficiente total de transferencia de calor fluido-pared.........c............ 41

Figura 5.2 Tiempos caracteristicos a diferentes flujos de alimentacion: a) Tiempo
caracteristico de conveccion; b) Tiempo caracteristico de transporte interfacial
de masa; c¢) Tiempo caracteristico de dispersion de masa axial del fluido; d)
Tiempo caracteristico de masa radial del fluido; e) Tiempo caracteristico de
conduccion axial del fluido; f) Tiempo caracteristico de conduccion radial del
fluido; g) Tiempo caracteristico de transporte interfacial de calor del fluido; h)
Tiempo caracteristico de transporte interfacial de calor del sélido; i) Tiempo
caracteristico de vaporizacion del fluido; j) Tiempo caracteristico de vaporizacion
del sélido; k) Tiempo caracteristico de transferencia de calor radial hacia la pared
para fase fluida; I) Tiempo caracteristico de transferencia de calor radial hacia la
pared para fase SOl ... e e e 43

Figura 5.3 Perfiles transitorios de concentracion a diferentes alturas del lecho: a) YO,;
b) XO,; ¢) YCO,; d) XCOys €) YH,0 ettt 47

Figura 5.4 Perfiles de concentracion de CO, para ambas fases en unidades volumétricas

Figura 5.5 Perfiles de concentracion axiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO,;
b) YCOy,; €) XOy; d) XCOguurreerieiecreeeeetsecee s ssss s ssss s s ssssssssssssssssasans 49

Figura 5.6 Perfiles de concentracion radiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO,;
b) YCO,; €) XO0: d) XCO gttt et e s sss e s st se s s s e se s anes 50

Figura 5.7 Perfiles de concentracion dentro del biorreactor a las 12 horas de
fermentacion: a) YO,; b) YCO,; ¢) XOy; d) XCOpueurueeeueereeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 51



Indice General | viii

Figura

Figura

Figura

Figura

Figura

5.8 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales: a) Velocidad de
consumo de O,; b) Velocidad de produccion de CO,; ¢) Velocidad de produccion
de H,0; d) Velocidad de producciéon de biomasa; e) Velocidad de consumo de

sustrato; f) Velocidad de produccion de proteasas. .....ocoeveeeeeeeeeseseeeeseseseenn. 53

5.9 Perfiles de temperatura a distintas posiciones axiales del biorreactor: a)

Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sélida........ccccouu........ 55

5.10 Perfiles axiales de temperatura a diferentes horas de fermentacion: a)

Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase solida.........ccoeeveveneee. 57

5.11 Perfiles radiales de temperatura: a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de 18 faSe SOlida ...cv et 58

5.12 Efecto del tiempo caracteristico de reaccion en las concentraciones de O,,
CO, y H,0 a la salida del biorreactor: a) Concentracién de O, en la fase fluida; b)
Concentracion de O, en la fase solida; ¢) Concentracion de CO, en la fase fluida;
d) Concentracion de CO, en la fase sodlida; e) Concentracion de H,0O en la fase
L S 60

Figura 5.13 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho: a) Temperatura de

Figura

Figura

Figura

Figura

Figura

la fase fluida; b) Temperatura de la fase SOlida.....cccoveeeeeereeeeeeeeceeeeee e 61

5.14 Perfiles de concentracion axiales a diferentes horas de fermentacién para

XCOy: @) Ty1; b) Tyz; ©) Trzs d) Toa; €) Tas) ) Topgeeveremrererrenereeseesseeesee s 62

5.15 Velocidad de produccion de proteasas en diferentes posiciones axiales: a)

Tx1s a) Tx1s b) Tx2; C) Tx3: d) Txa: e) sz; f) Y wrrmrmrrrmnmrmrnnmr e 64

5.16 Perfiles transitorios de concentracion a diferentes alturas del lecho para el
efecto de distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de masa: a)
YO,: b) XO,; ¢) COu d) XCO,; €) YHoO oottt 66

5.17 Perfiles transitorios de temperatura: a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de 18 faSe SOlida ...cciiicieieceeceeee et 68

5.18 Perfiles de concentracion axiales de XCO, a diferentes tiempos de
fermentacion para evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de

transporte interfacial de masa: a) [Tine1]m: 0) [Tinez)m; ©) [Tintslm; @ [Tintalm--- 69



Indice General |ix

Figura 5.19 Perfiles axiales de temperatura del solido a diferentes horas de fermentacién
para evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial

de masa: a) [Tinerlm; D) [Tinezlms ©) [Tintslm: @) [Tintalmeeseeeeeeeeseseeessereeesssssseessseseens 70

Figura 5.20 Perfiles axiales de velocidad de produccion de proteasas: a) [tinpeilm; )

[Tintadin: ©) Toinealm G) [Timtali weeeeeeeeesermmmeeseeseeesesssssssesessesmmssssssssssssesssssssssssseeesensssseen 71

Figura 5.21 Perfiles de concentracion transitorios a la salida del lecho para evaluar el
efecto del tiempo caracteristico del calor de reaccion: a) YO,; b) XO,; ¢) YCO,; d)
(OO 5= I P O L 72

Figura 5.22 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para evaluar el

efecto del tiempo caracteristico del calor de reaccion: a) Temperatura de la fase

Figura 5.23 Perfiles axiales de temperatura de la fase solida a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico del calor de reaccion:

a) TRxn1’ b) TRxn2» C) TRxn3’ d) TRXI14 ++errerrerrarsansansansansansansassassassassassassassassansansassansansnnean 74

Figura 5.24 Velocidad de produccion de proteasas a diferentes posiciones axiales a

diferentes horas de fermentacion: a) Tryn1; b) TRxnz; €) TRxn3; d) TRxng-seeeeseseens 76

Figura 5.25 Perfiles de concentracion a diferentes alturas del lecho para evaluar el efecto
del tiempo caracteristico de calor de evaporacion: a) YO,; b) XO,; ¢) YCO,; d)
) (16 =Y I o PO T 78

Figura 5.26 Perfiles de temperatura transitorios del biorreactor para evaluar el efecto
del tiempo caracteristico de calor de evaporacion: a) Temperatura de la fase

fluida; b) Temperatura de 12 fase SOlIa ...t 79

Figura 5.27 Perfiles de concentracion axiales para XCO, a diferentes horas de
fermentacion para evaluar el efecto del tiempo caracteristico de calor de

evaporacion: a) Tyapi; b) Tyapz; ©) Tvaps; d) Tyapa coeeeeereseeresemessneises e, 80

Figura 5.28 Perfiles axiales de temperatura de la fase solida a diferentes horas de
fermentacion para evaluar el efecto del tiempo caracteristico de calor de

evaporacion: a) Tyapi; b) Tyapz; ©) Tvaps; d) Tyapa coeeeeeresrmresiemesnnsises s, 81

Figura 5.29 Perfil axial de la velocidad de produccion de proteasas a diferentes horas de
fermentacion para evaluar el efecto del tiempo caracteristico de calor de

evaporacion: a) Tyapi; b) tvapz; ©) Tvaps; d) Tyapa coreereressmresnmesnnsisies s, 82



Indice General |x

Figura 5.30 Perfiles de concentracién axiales para XO, a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico del calor de reaccion:

a) Tvap1; D) Tapz; ©) Tvaps; @) Tyapa ceeeereremmmesimrisiesesees s 83

Figura 5.31 Perfiles de concentracion transitorios del lecho para evaluar el efecto de
distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de calor: a) YO,; b)
X0,; ¢) YCOy; d) XCOyp; €) YH,0 ettt aneaes 84

Figura 5.32 Perfiles transitorios de temperatura para evaluar el efecto de distintos
tiempos caracteristicos de transporte interfacial de calor: a) Temperatura de la

fase fluida; b) Temperatura de 1a fase SOlIda ....coveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 85

Figura 5.33 Perfiles axiales de temperatura del solido a diferentes horas de fermentacion
para evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial

de masa: a) [Tlntl]c; b) [TIntZ]c; C) [Tlnt3]c; d) [Tlnt4]c; e) [TlntS]c ............................. 86

Figura 5.34 Perfiles axiales de velocidad de produccion de proteasas para evaluar el

efecto distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de calor: a)

[Tmtile; B) [Tmezle; ©) [Tinesle; @) [Tintale: €) [Tintslc eeeerereremrmenerereeerseessessssesseeseenae, 87

Figura 5.35 Perfiles transitorios de concentracion para evaluar distintos tiempos
caracteristicos de conveccion: a) YO,; b) XO,; ¢) YCO,; d) XCO,; e) YH,O......... 89

Figura 5.36 Produccién acumulada de CO, al evaluar distintos tiempos caracteristicos

Lo LXK X0 Y 0 V7= o1 o1 Lo ] o IFUTRU RN 90

Figura 5.37 Perfiles transitorios de temperatura para evaluar distintos tiempos
caracteristicos de conveccion: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura

Lo LN YR = TR 1o | e F= TSR 91

Figura 5.38 Perfiles axiales de temperatura de la fase solida a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)

TCOHVl; b) TCOHVZ; C) LTS 0N 2 T LT T LT TR 92

Figura 5.39 Perfiles radiales de temperatura de la fase sélida a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)

TCOHVl; b) TCOHVZ; C) T COMIYS #==ro s mrermreranse s narataasataa e sa s s s tan st a et saa et a s n et an s annnaras 93

Figura 5.40 Perfiles de concentracion axiales para YO, a diferentes horas de

fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)

Tconvl» b) Tconv2» C) TCQIIYS v rerererererererararararsrararsranarsranarsrararssansrsranasssansnsnarsnsnansssnansssnnns 94



Indice General |xi

Figura 5.41 Perfiles de concentracién axiales para XO, a diferentes horas de

fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)

TCOHVl; b) TCOHVZ; C) LTS 0N o T LT r T 95

Figura 5.42 Perfiles de concentracion axiales para XCO, a diferentes horas de

fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)

TCOIlVl; b) TCOI]VZ; C) TCOMYS #r =t s mrermrerne s nara et aa st st s a st a et sttt aaatannaaras 96

Figura 5.43 Perfil axial de la velocidad de produccion de proteasas a diferentes horas de

fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)

TCOIlVl; b) TCOI]VZ; C) TCOMYS #r =t s mrermrerne s nara et aa st st s a st a et sttt aaatannaaras 97
Figura 6.1 Perfil de fraccion vacia radial ......cceeceeeeeeeiceecee e 112
Figura 6.2 Perfil de velocidad axial en el lecho empacado ......cccceceeveveeceeceecese v 112

Figura 6.3 Perfiles de concentracion transitorios a diferentes alturas del lecho al evaluar
el caso A del biorreactor intensificado: a) YO,; b) XO,; ¢c) YCO,; d) XCO,; e) YH,0

Figura 6.4 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para el caso convencional y el

caso A del biorreactor iNtENSITICATO covi e e e e e 115

Figura 6.5 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para el biorreactor
intensificado caso A: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase
LY [ = TN 116

Figura 6.6 Perfiles de temperatura axiales para el biorreactor intensificado caso A a
diferentes horas de fermentacion: a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de 1a fase SOlida ... 117

Figura 6.7 Perfiles de temperatura radiales para el caso A del biorreactor intensificado
a diferentes horas de fermentacion: a) Temperatura de la fase fluida; b)
Temperatura de la fase SOlida ... 119

Figura 6.8 Perfiles de concentracion axiales para el caso A del biorreactor intensificado
a diferentes horas de fermentacion: a) YO,; b) YCO,; ¢) XO,; d) XCO,; e) YH,O

Figura 6.9 Perfiles de concentracion radiales para el caso A del biorreactor intensificado
a diferentes horas de fermentacion: a) YO,; b) YCO,; ¢) XO,; d) XCO,; e) H,0.



Indice General | xii

Figura

Figura

Figura

6.10 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales para el biorreactor
intensificado caso A: a) Velocidad de consumo de O,; b) Velocidad de produccién
de CO,; c¢) Velocidad de produccion de H,0; d) Velocidad de produccién de
biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato; f) Velocidad de produccion de
X0 N LT 1= T 123

6.11 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones radiales para el biorreactor
intensificado caso A: a) Velocidad de consumo de O,; b) Velocidad de produccion
de CO,; c) Velocidad de produccion de H,0; d) Velocidad de producciéon de
biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato; f) Velocidad de produccion de

Y L0) (=T= =T F TSRO 125

6.12 Perfiles transitorios de concentracién a diferentes alturas del lecho para
evaluar el efecto de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a) YO,;
b) XO,; ¢) YCO,:; d) XCO0 €) YH,0 ettt 127

Figura 6.13 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para el caso convencional y

Figura

Figura

Figura

diSANTOS VAlOIES A€ Tpappm-ereersereererrerersereerererersesseseeessesseseesesneesesseseeseeeesessesseseenesneas 128

6.14 Perfiles transitorios de temperatura para evaluar el efecto de distintos
tiempos caracteristicos de permeabilidad: a) Temperatura de la fase fluida; b)
Temperatura de [a fase SOlida ... 129

6.15 Perfiles de concentracion axiales de XO, a diferentes tiempos de
fermentacion para evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de

permeabilidad: @) Tpermi; D) Tpermz; C) Therm3s; 0) TPerma «seseseeeserssserereseresersssesns 130

6.16 Perfiles de concentracion axiales de XCO, a diferentes tiempos de
fermentacion para evaluar el efecto de distintos tiempos caracteristicos de

permeabilidad: @) Tpermi; D) Tpermz; C) Therm3s; 0) TPerma «-eseseeeserssserereseresessssesns 131

Figura 6.17 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales para evaluar el efecto

de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a) tpermi1; P) Tpermz; ©)

Tperm3; d) L 2T O s VT T T T T P PP 132

Figura 6.18 Velocidad de reaccidén a diferentes posiciones radiales para evaluar el efecto

de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a) tpermi1; P) Tpermz; ©)

Tperm3; d) L 27 O VT T T T T P PP 133



Figura

Figura

Indice General | xiii

6.19 Perfiles de concentracion YO, a diferentes a diferentes posiciones radiales
para evaluar el efecto de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a)

TPerml; b) TPermZ; C) TPermS; d) TP QI 14 ##rmreremrernnersaasnunsatansatanaasataa i taasa sttt rarans 134

6.20 Perfiles de concentracién transitorios a diferentes alturas del lecho para
evaluar el efecto de la relacion ([rDifr]f/rperm): a) YO,; b) XO,; ¢) YCO,; d) XCO,;

Figura 6.21 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para evaluar el efecto de la

Figura

Figura

Figura

Figura

Figura

Figura

Figura

relacion ([rDifr]f/rPerm) .............................................................................................. 137

6.22 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para evaluar el
efecto de la relacion ([rDifr]f/rperm): a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de 1@ fase SOlida ... e e 138

6.23 Perfiles transitorios a diferentes posiciones axiales de YO, para evaluar el
. f f f
efecto de la relacion ([rDifr] /rperm): a) ([rDifr] /rperm)l; b) ([rDifr] /rperm)2.139

6.24 Velocidad de produccion de proteasas a diferentes posiciones axiales para

evaluar el efecto de la relacion ([rDifr]f/rperm) ) ([rDifr]f/rperm)l . b)
([TDifr]f/TPerm)z; C) ([TDifr]f/TPerm)S; d) ([TDifr]f/TPerm)4; e) ([TDifr]f/TPerm)s; f)
([rDifr]f/Tperm)6 ............................................................................................................ 140

6.25 Perfiles de concentracion transitorios a diferentes alturas del lecho al
evaluar el caso C del biorreactor intensificado: a) YO,; b) XO,; ¢c) YCO,; d) XCO,;

6.26 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para el caso convencional y

el caso C del biorreactor iNtENSITICAT0 e e e 142

6.27 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para el biorreactor
intensificado caso C: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase
LY 11T £= TSRS USSP 143

6.28 Perfiles de temperatura axiales para el biorreactor intensificado caso C a
diferentes horas de fermentaciéon: a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de la fase SOlida ... 144



Indice General |xiv

Figura 6.29 Perfiles de temperatura radiales para el biorreactor intensificado caso C a
diferentes horas de fermentacion: a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de 1@ fase SOlIda ... e e 145

Figura 6.30 Perfiles de concentracion axiales para el caso C del biorreactor intensificado
a diferentes horas de fermentacion: a) YO, b) YCO,; ¢) XO,; d) XCO,; e) H,0

Figura 6.31 Perfiles de concentracion radiales para el caso C del biorreactor
intensificado a diferentes horas de fermentacion: a) YO,; b) YCO,; ¢) XO,; d)
D OL 0 5= I = 1 U 147

Figura 6.32 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales para caso C del
biorreactor intensificado: a) Velocidad de consumo de O,; b) Velocidad de
produccion de CO,; c) Velocidad de produccion de H,O; d) Velocidad de
produccion de biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato; f) Velocidad de

ProducCion de ProteaSAs ....ccccivieeeeiieiereee ettt eenaeenes e 149

Figura 6.33 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones radiales para caso C del
biorreactor intensificado: a) Velocidad de consumo de O,; b) Velocidad de
produccion de CO,; c) Velocidad de produccion de H,O:; d) Velocidad de
produccidon de biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato; f) Velocidad de

(oY eYe I oTe ] g We LT 0 o] X=T= Fo1= 1< 150

Figura Al. Tasa se producciéon y produccién acumulada de CO, obtenida por Barrios
INOTASCO (2015) ettt eeee et ee e e et e eeeeeeeeeeeeeneeeeseeeaseseaeeeeeeeensensesaseasaneeeaeennnnanns 184

Figura A2. Comparacion de los resultados obtenidos por Barrios comparados con el caso
convencional: a) Velocidad de produccion de CO,; b) Velocidad de produccion de
PrOTEASAS. cetieitieciiecitie st e et e et e s rte e s bt e e st e s seeeaseeeaseesseeeabeesaseeeaseeeabeesabeeeneeebeesneenneenas 187

Figura A3. Perfiles dinamicos de concentracion a diferentes alturas del lecho: a) YO,; b)
X0,; €) YCOyu d) XCOyu €) YH,O ottt es 188

Figura A4. Produccién acumulada de CO, al evaluar distintos tiempos caracteristicos de
(o101 LVZ=Ted o1 1o o IS 189

Figura Ab. Perfiles dindmicos de temperatura a distintas posiciones axiales del

biorreactor: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida



Indice General |xv

Figura A6. Perfiles axiales de temperatura a diferentes horas de fermentacion: a)
Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida.........cccucuu....... 191

Figura A7. Perfiles radiales de temperatura: a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de 18 fase SOlIda .. ere s 192

Figura A8. Perfiles de concentracion axiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO,;
b) YCO,; €) X0 d) XCOguueeeeieieeeieeeeeteeeeeeeeses e ts s sssas e e e s ss s s s s sesessans 193

Figura A9. Perfiles de concentracion radiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO,:
b) YCO,; €) X0 d) XCOguuuueeireteeiieeeteteeeeeeeseeessesestss s ssssas s se e e s s s sssss e s s sesessens 194

Figura A10. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales: a) Velocidad de
consumo de O,; b) Velocidad de produccion de CO,; c) Velocidad de produccion
de H,0; d) Velocidad de producciéon de biomasa; e) Velocidad de consumo de

sustrato; f) Velocidad de produccion de proteasas. ......cccoeceeeeveeeceeeeeeseeeeennns 195

Figura All. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones radales: a) Velocidad de
consumo de O,; b) Velocidad de produccion de CO,; c) Velocidad de produccion
de H,0; d) Velocidad de producciéon de biomasa; e) Velocidad de consumo de

sustrato; f) Velocidad de produccion de proteasas. .......cceeeeeereeeeeeesesecesesesesennns 196

Figura A12. Perfiles dinamicos de concentracion a diferentes alturas del lecho: a) YO,;
b) XO,; ¢) YCO,; d) XCOyp €) YH 0 ettt ennaes 198

Figura A13. Perfiles axiales de concentracion a diferentes tiempos de fermentacion: a)
YO,: b) XO,; ¢) YCO,; d) XCOy €) YH20 ..ot 199

Figura Al4. Perfiles radiales de concentracidn a diferentes tiempos de fermentacion: a)
YO,; b) XO,; ¢) YCO,; d) XCO,: €) YH,0 ettt 200

Figura A15. Produccion acumulada de CO, al evaluar la entrada de oxigeno sélo por la
00T=T 0] o] = = R 201

Figura Al6. Perfiles dindmicos de temperatura a distintas posiciones axiales del
biorreactor: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sélida

Figura Al7. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales: a) Velocidad de

consumo de O,; b) Velocidad de produccién de CO,; ¢) Velocidad de produccion



Indice General |xvi

de H,0; d) Velocidad de producciéon de biomasa; e) Velocidad de consumo de
sustrato; f) Velocidad de produccion de proteasas. ....ccoooveeeeveeeeeseeeseseeesesneesnnn. 204

Figura Al18. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones radiales: a) Velocidad de
consumo de O,; b) Velocidad de produccion de CO,; c) Velocidad de produccion
de H,0; d) Velocidad de produccion de biomasa; e) Velocidad de consumo de

sustrato; f) Velocidad de produccion de proteasas. .......oocoeeceeeeeeeceieeeseenenes 205



Indice General | xvii

Lista de Tablas

Tabla 4.1 Propuestas de SimUIACION .....cei e e 14

Tabla 4.2 Dimensiones y condiciones de operacion del sistema para el caso

[oZ0] 017 Z=1 aTe1[0] o =1 AP 17

Tabla 4.3 Condiciones de operacion del sistema para las propuestas de intensificacion

Tabla 5.1 Condiciones iniciales y de frontera para el balance de masa de la fase fluida

y solida para el caso CONVENCIONAI ..cceiieeceeceeceececee e e 24

Tabla 5.2 Analisis dimensional del modelo de transferencia de masa para la fase fluida
para el Caso CONVENCIONAL. .oiiiceeeeeeeeese et nne e 26

Tabla 5.3 Analisis dimensional del modelo de transferencia de masa para la fase sélida

Para €l Caso CONVENCIONAL. weviuieciieiieeeiceecee et e e e e e et e b e e esse e b e s seenseennes 26

Tabla 5.4 Condiciones iniciales y de frontera del balance de transferencia de calor para

€] CASO CONVENCIONA! ettt e e et e e e et e e e e et eeeeanneeseasneeeeeneeeeeannees 28

Tabla 5.5 Analisis dimensional del modelo de transferencia de calor para la fase fluida

para el Caso CONVENCIONAL. .ooiiieeeceeeee et naeene s 30

Tabla 5.6 Analisis dimensional del modelo de transferencia de calor para la fase sélida

Para €l Caso CONVENCIONAL. wevvuivcriiieiee ittt e et s s s e b s aesareeaes 30
Tabla 5.7 Correlaciones de los parametros y variables del caso convencional. ............. 31

Tabla 5.8 Valor de los parametros utilizados en el modelo de transferencia de masay

Calor del CASO CONVENCIONEI ..ottt e et e e e et e e e e e e e eeeneeseeneeeeeannees 32

Tabla 5.9 Condiciones iniciales y de frontera del modelo de transferencia de masa para

€1 CASO CONVENCIONAI <ottt e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e eeneeeeeeenennees 35

Tabla 5.10 Condiciones iniciales y de frontera del modelo de transferencia de calor para

LY o= FTo TR od0 ] 1VZ=T 0 (o1 [oY = KPS 36
Tabla 5.11 Tiempos CAraCteriStiCOS .ottt e s re e e e eneeeas 37

Tabla 5.12 Rango de valores minimos y maximos en el que se evalian los tiempos

LTz ] = To3 =T 11 1101 X T 44



Indice General |xviii

Tabla 6.1 Coeficientes ajustados de la ecuacion de Reichelt ......coecveeivcvececierceeceenen, 100

Tabla 6.2 Condicion inicial y de frontera del modelo hidrodindmico para el biorreactor

INTENSITICATO CASO Aottt e e e et et e e e e e e e aeeesaaeeessaaneeseaaneeesaaneeeseaneessaanneen 102

Tabla 6.3 Condicidén inicial y de frontera del balance de transferencia de masa para el
biorreactor intensificado CASO A e 103

Tabla 6.4 Condicion inicial y de frontera del balance de transferencia de calor para el

biorreactor intensificado CASO A... et 104
Tabla 6.5 Tiempo caracteristicos del biorreactor intensificado caso A.......ccccceeeeeueenee. 105

Tabla 6.6 Condicion inicial y de frontera del balance de masa del caso B para la fase

Yo ][ F= T V2R 1011 F- T 106
Tabla 6.7 Condicidén inicial y de frontera del balance de calor del caso B para la fase
SOIAA Y FIUIAA ettt e e eae e e e nnens 107
Tabla 6.8 Tiempo caracteristicos del biorreactor intensificado caso B......ccceceeeureueennen. 108

Tabla 6.9 Condicion inicial y de frontera del modelo hidrodinamico para el biorreactor
INtENSITICAA0 CASO € ..ttt e e s s enne e 108

Tabla 6.10 Condicidn inicial y de frontera del balance de masa del caso C para la fase

EYo] 1o F= TNV i [ - OSSR 109
Tabla 6.11 Condicion inicial y de frontera del balance de calor del caso C para la fase
Y] 1o F= 020 1111 = 110
Tabla 6.12 Rango de los tiempos caracteristicos de permeabilidad ......cccceevevererennennen. 126

Tabla 6.13 Rango de los tiempos caracteristicos de permeabilidad y difusividad radial

Tabla Al. Tamafo de particula obtenido del numero de malla......ccoeceeeveceececeecnenen. 166

Tabla A2. Composicion elemental CHN en porcentaje de los componentes de los
componentes de Frutas .o e e 167

Tabla A3. Composicion elemental CHN en porcentaje de los componentes del sustrato



Indice General |xix

Tabla A5. Porcentaje de cada elemento que conforma el sustrato......cceeeeeeverercnnennen. 168
Tabla A6. Composicion en base C-mol del sustrato......cceccececeececcecceececece e, 169

Tabla A7. Coeficientes de rendimiento en unidades de C-mol obtenidos de la ecuacion

de reaccidn para el crecimiento de Y. lipolytica 2.2ab....cccceeveveeercieeeeeees 171

Tabla A8. Coeficientes de rendimiento en unidades de kilogramos obtenidos de la

ecuacion de reaccion para el crecimiento de Y. lipolytica 2.2ab ......ccccecueuneeeeee. 172
Tabla A9. Constantes de ley de Henry con agua como solvente........ccceeeeceecrececeennenee. 172

Tabla A10. Componente porcentual de los residuos agroindustriales, pasta de soya y

MEZCIA A SUSTIATO c.uueeei it ettt e ettt e e et e e e et e e saeeeseasneessassnessanseeseanseeseannnessans 173

Tabla All. Ecuaciones de las propiedades térmicas de los componentes del sustrato

Tabla A12. Datos de la actividad enzimatica de proteasas y velocidad de produccién de
CO, reportados por Barrios Nolasco (2015) ....cccccreceecceeeeeeseesssssssesenenas 185



Indice General |xx

Nomenclatura

AHyap

AHyp®

Constante cinética, 1/h

Relacion entre la superficie y volumen de una particula, mpz/mp3
Coeficiente de la ecuacién de Reichelt

Constante cinética adimensional

Coeficiente de la ecuacion de Reichelt

Capacidad calorifica del aire seco, J/kg,s °C

Capacidad calorifica del agua, J/kgy,o °C

Capacidad calorifica del solido, J/kgss °C

Coeficiente de difusividad molecular, m?/h

Coeficiente de dispersion axial del fluido, m?/h
Coeficiente de dispersion radial del fluido, m?/h
Coeficiente de difusion del gas en agua, m?/h

Diametro de particula equivalente, m

Diametro de tubo anular del biorreactor, m

Energia de activacion para la reaccion enzimatica, kj/mol
Energia para la reaccion de inactivacion enzimatica, kJ/mol
Flux masico, kg/m? h

Aceleracion de la gravedad, m?/h

Constante de solubilidad de la ley de Henry, kg /Kkgss
Coeficiente de transferencia de calor interfacial, J/m? h°C
Constante de solubilidad de la ley de Henry definida a través de la
concentracion, kggs/Kgss

Humedad relativa

Entalpia de vaporizacion del agua, J/kgy,o

Entalpia de vaporizacion del agua a condiciones de referencia, ]J/kgy,o
Entalpia de reaccion, J/kg;

Entalpia de disolucion, ]J/mol

Permeabilidad

Constante de velocidad media o constante de Monod
Parametro de la ecuacidon de Reichelt

Conductividad del aire seco, J/m¢h°C

Conductividad térmica efectiva axial para la fase fluida, J/m;h °C



Indice General

Conductividad térmica efectiva radial para la fase fluida, J/m;°Ch
Conductividad térmica efectiva axial para la fase sdélida, J/mg°Ch
Conductividad térmica efectiva axial para la fase solida, J/mg °Ch

Coeficiente interfacial de masa, mg/h

Conductividad térmica del sélido, J/mg °Ch

Parametro de la ecuacidn de Reichelt

Parametro de la ecuacidn de Reichelt

Longitud del biorreactor, m

Potencia de la ecuacién cinética de Monod

Presion total

Presion parcial del vapor de agua en el aire

Numero adimensional de Prandtl

Caida de presion

Constante universal de los gases ideales, J/mol K

Radio del tubo anular del biorreactor, m

Radio externo del tubo anular del biorreactor, m

Numero adimensional Reynolds de particula

Tasa de produccion o consumo del componente i, kg;/kgss, h

| xxi

Tasa volumétrica de produccion o consumo del componente i, kg;/mg3 h

Posicion central del radio del biorreactor, m

Salvado seco mohoso

Numero adimensional de Schmidt

Temperatura del bafio de enfriamiento, °C

Temperatura de la fase fluida, °C

Temperatura de la fase sélida, °C

Tiempo, h

Temperatura de referencia, K

Temperatura absoluta, K

Coeficiente total de transferencia de calor, J/m? h°C
Velocidad del flujo en direccion z, m/h

Velocidad superficial, L/min

Concentracion del componente i en la fase sdlida, kg;/kgss
Concentracion maxima de biomasa en el sustrato, Kgpiomasa/Kgss
Concentracion del componente i en la fase fluida, kg;/kg.s

Coeficiente estequiométrico



Indice General | xxii

Y

Y

Letras griegas

Yt
Ys

Cond

Concentracion del componente i en la fase fluida dentro de la
membrana, kg;/Kgas

Concentracion de saturacion del componente i en la fase fluida, kg;/kgas

Temperatura adimensional de la fase fluida
Temperatura adimensional de la fase sélida

Fraccion vacia del fluido, m,¢3/mg3

Fraccion vacia promedio del fluido, m,¢3/mg3

Fraccion vacia del sdlido, m¢3/mg3

Longitud del biorreactor adimensional

Tasa de crecimiento especifica del microorganismo, 1/h
Viscosidad del aire seco, kg/m h

Viscosidad efectiva, kg/m h

Tasa de crecimiento especifica maxima del microorganismo, 1/h
Viscosidad cinematica, m?/h

Radio del biorreactor adimensional

Densidad del aire seco, kg,s/m,3

Densidad del sustrato seco, kg.s/mg>

Densidad del agua, kgy,0/mp,0°

Densidad del aire seco en términos del volumen del reactor, kg,./mg3

Densidad del sustrato seco en términos del volumen del reactor,

kgss/mR3
Tiempo caracteristico

Velocidad adimensional
Concentracion adimensional de la fase fluida
Concentracion adimensional de la fase solida

Anular
Caracteristico
Caida libre

Dioxido de carbono
Conduccidn



Presion
r
Rxn
S
Vap
X
z
0

Superindices

f

S

Conveccion

Fase fluida

Agua

Especie i
Transporte interfacial
Momento
Oxigeno

Caida de presion
Dimensidn radial
Calor de Reaccién
Sustrato
Evaporacion
Biomasa
Dimensién axial

Condiciones iniciales

fluido

Fase solida

Indice General

| xxiii



1 Introduccion

La mayor parte de los residuos agroindustriales no son tratados ni reutilizados, lo cual
genera diversos problemas que impactan en el medio ambiente. Se estima que en México se
producen al menos 31 millones de toneladas de pérdida y desperdicio de alimentos al afio
debido a la explotacion agricola y desperdicio de alimentos proveniente de hogares (A
Conceptual Framework for a National Strategy on Food Loss and Waste in Mexico, 2020; CCA,
2019; Forbes, Quested, & O’'Connor, 2021; Ng, et al., 2020). Existen diversas estrategias de
valorizacién para los residuos agroindustriales donde el objetivo principal es recuperar
ingredientes de alto valor. La fermentacion microbiana se considera un enfoque emergente
en el modelo de economia circular para convertir los residuos agroindustriales en productos
finales utiles, ya que estos tienen una composicidn nutricional alta pues suelen ser ricos en
fuentes de carbono y nitrogeno (Farinas, 2015; Ng, et al., 2020; Webb & Manan, 2017). Existen
dos tipos de procesos de fermentacion, la fermentacion en medio solido (FMS) y la
fermentacion liquida (FML). La FMS puede definirse como una técnica de cultivo de
microorganismos sobre y dentro de particulas humidificadas (sustrato sélido) en ausencia o
casi ausencia de agua en el volumen inter-particula, sin embargo, el sustrato debe contener
suficiente humedad para favorecer el transporte de masa y permitir el crecimiento del
microorganismo. Este tipo de fermentacion comparada con la FML ofrece numerosas
ventajas en la produccion de productos quimicos y enzimas de alto valor agregado. Entre las
principales ventajas econdmicas y ambientales se encuentran un mayor rendimiento del
producto, menor consumo de energia, baja demanda de agua y el uso de residuos
agroindustriales como materia prima para sustrato. Ademas, reproduce los procesos
microbioldgicos naturales ya que las condiciones en el solido se asemejan al habitat natural
de hongos filamentosos y levaduras (Lépez-Flores, et al., 2016; Ramana Murthy, Karanth, &
Raghava Rao, 1993; Rodriguez Couto & Sanroman, 2006; Roussos & Perraud Gaime, 1996;
Webb & Manan, 2017).

La importancia de la enzima proteasa radica en su inclusion en diferentes sectores
industriales como la industria alimentaria, industria cosmética, industria de detergentes,
industria farmacéutica, industria de la curtiduria, desgomado de seda, recuperacidn de plata
de peliculas fotograficas y biorremediacion. Constituyen uno de los grupos mas importantes

de las enzimas industriales pues representan casi el 60% de la produccion mundial de
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enzimas. En 2019 el mercado mundial de enzimas se valord en $8,637 millones, y se proyecta
que alcance los $14,508 millones en 2027 (Manjrekar, Wadekar, & Sumant, 2021; Ramkumar,
Sivakumar, Gujarathi, & Victor, 2018; Sharma, Kumar, Panwar, & Kumar, 2017). Aunque las
proteasas se pueden extraer de plantas y animales, los microorganismos pueden cultivarse
en grandes cantidades en un tiempo relativamente corto mediante métodos de fermentacidn
establecidos y requieren menos espacio para el cultivo (Naveed, et al., 2020; Sharma, Kumar,
Panwar, & Kumar, 2017).

Si bien en afos recientes, la aplicacion y desarrollo de la FMS se ha expandido debido
a las ventajas que percibe en la produccion de varios metabolitos secundarios, también
presenta algunas desventajas problematicas, pues durante el proceso es dificil controlar e
identificar las condiciones o6ptimas de diferentes condiciones de operacion como la
temperatura, el contenido de humedad y el caudal de aire, asi como las interacciones entre
estos (Farinas, 2015; Krishna, 2005; Rodriguez Couto & Sanroman, 2006; Soccol, et al., 2017;
Webb & Manan, 2017). La velocidad de produccion maxima del metabolito de interés no esta
determinada por los microorganismos, sino que estd completamente determinada por
procesos limitantes de transporte de materia y energia en el fermentador (Gorak &
Stankiewicz, 2018; Stankiewicz & Moulijn, 2000). Por lo que, gran parte de la complejidad de
disenar biorreactores de FMS deriva del hecho de que el rendimiento de un biorreactor es el
resultado de una interaccion compleja entre procesos bioldgicos y de transporte, de manera
gue es necesario una comprension basica de cada uno de estos y su interaccion. La mejora
significativa en la comprension del disefio, operacion y escalamiento de los biorreactores de
FMS ha sido posible mediante la aplicacién de técnicas de modelado matematico para
describir los fendmenos bioldgicos y de transporte dentro del sistema (Fredrickson, Megee,
& Tsuchiya, 1970; Krishna, 2005). Aunque la mayor parte del trabajo de modelado en
biorreactores de lecho empacado en FMS se ha centrado en los gradientes de temperatura,
en la mayoria de los modelos no se ha considerado el efecto del transporte del agua en el
aumento de temperatura dentro del lecho, lo que requiere modelos que consideren al menos
dos fases. Tampoco se ha prestado atencion a modelar la transferencia de oxigeno dentro del
biorreactor, ni se ha caracterizado la hidrodinamica y su interaccién con los mecanismos de
transferencia de calor y masa, y su influencia en la obtencion del producto deseado. Asi, para
cumplir con los requisitos de la FMS como tecnologia potencial, es necesario disenar
biorreactores a nivel industrial que proporcionen un entorno favorable para la reaccion
biologica al maximizar la velocidad de formacion y el rendimiento del producto deseado
(Mitchell, Krieger, & Berovic, 2006; Raghavarao, Ranganathan, & Karanth, 2003).
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Por lo tanto, para el caso de estudio, se propone intensificar un biorreactor de lecho
empacado donde ocurre el proceso de fermentacién en medio solido por Yarrowia lipolytica
2.2ab mediante modelado con el objetivo de aumentar el rendimiento de produccion de
proteasas. Este trabajo se divide en siete capitulos. El primer capitulo es la introduccién
donde se menciona la importancia de las proteasas, las ventajas y desventajas de la FMS y
se propone la intensificacion del biorreactor como una estrategia para aumentar el
rendimiento. El capitulo 2 consta de los antecedentes, donde se mencionan los trabajos
experimentales y de modelado reportados de la literatura relacionados con el tema de
investigacién. En el capitulo 3 se presentan la hipotesis y los objetivos. El capitulo 4 consta
de la metodologia que se sigue en las simulaciones, la descripcion del sistema convencional
y el intensificado, asi como sus condiciones de operacidn. En el capitulo 5 se muestran los
balances de transferencia de masa y calor dimensionales, las metodologias utilizadas para la
determinacion de los parametros cinéticos y de transporte, los balances adimensionales y un
analisis de los tiempos caracteristicos del proceso. En la seccion de resultados se presenta
la simulacién del caso convencional y un analisis de los tiempos caracteristicos. En el capitulo
6 se muestra el modelo dimensional y adimensional para las tres propuestas de
intensificacion. En la seccidon de resultados se realizd un analisis de sensibilidad de la
permeabilidad y la dispersidn radial. Por ultimo, se presenta el capitulo 7 donde se redactan

las conclusiones del trabajo y las perspectivas de trabajo a futuro.

2 Antecedentes

En esta seccion de la tesis se realiza una breve descripcion de los principales temas
que abarca el proyecto de investigacion, asi como los avances que existen de manera

experimental y resultados de modelado.
2.1 Impacto de la dinamica del fluido en la FMS

Ghildyal, Gowthaman, Raghava Rao y Karanth (1994) de manera experimental
investigaron el efecto del flujo de aireacion en los gradientes de temperatura a lo largo del
biorreactor (3.3, 17 y 28 cm), y su efecto en la produccién de la enzima amiloglucosidasa por
fermentacion en medio solido utilizando Aspergillus niger CFTRI 1105. Utilizaron un reactor
de columna con un diametro de 15 cm y 34.5 cm de altura, equipado con chaqueta de
enfriamiento y empacado con un tamano promedio de particula de 2 mm de salvado de trigo

lo que da una relacion de diametro de tubo a particula, d¢/d,,, de 75. Alimentado con aire
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humidificado al 92-95% HR y temperatura de 30 ° C. Los experimentos se realizaron a
diferentes flujos de aireacion (5, 10, 15, 20 y 25 L/min). Obtuvieron un gradiente maximo de
temperatura de 12 ° C a un flujo de aireacién de 5 L/min. Observaron que la temperatura del
lecho es mayor conforme aumenta la altura del lecho. También evaluaron el efecto de los
flujos de aireacion en los gradientes de temperatura axiales, obteniendo un gradiente de 0.79
° C/cmy0.13° C/cm respecto a un flujo de 5 L/min y 25 L/min. Respecto a la produccion
enzimatica se obtuvieron las mayores actividades cerca de la entrada del biorreactor y flujos
de 25 L/min, esto debido al aporte que tiene la aireacion en la remocion del calor a lo largo
del biorreactor. Sin embargo, la actividad empezo6 a disminuir a partir de la mitad del lecho
hacia arriba debido a la pérdida de humedad en el sustrato. Asi, aunque el flujo de aireacion
permite modular los gradientes de temperatura en el lecho, es importante considerar el efecto
de otras condiciones de operacidn criticas como el contenido de humedad para encontrar un

valor 6ptimo donde aumente la actividad enzimatica.

Weber, Oostra y Rinzema (2002) validaron un modelo matematico propuesto por
Weber, Tramper y Rinzema (1999) que predice la temperatura, humedad y biomasa.
Realizaron experimentos en un biorreactor construido a base de propileno con un didmetro
interno de 20 cm y una altura de 70 cm, el aire completamente saturado a una temperatura
de 18 ° C se alimentaba al reactor por la parte de abajo. No se toman en cuenta gradientes
radiales ya que asumen que las pérdidas de calor a través de la pared son despreciables.

Realizaron cultivos en un reactor con paredes aisladas, donde se recolectaron datos
de temperatura a diferentes posiciones axiales (5, 15, 25, 35 y 45 cm), observando que a
mayor altura del lecho la temperatura del aire incrementa, obteniendo una diferencia de
temperatura axial maxima de 6 ° C entre la temperatura del aire a la entrada del biorreactor
y la temperatura a la salida del lecho. Al cultivar A. oryzae la actividad de agua se mantuvo
constante y no afectd la produccion de conidias. También se demostré experimentalmente
que un efecto negativo de la evaporacion es la canalizacion del lecho de cultivo, ya que el
micelio entrelaza las particulas de sustrato dentro del lecho y la pérdida de humedad provoca
la contraccion del sustrato de tal manera que se forman canales entre la pared del reactor y
el lecho del sustrato. Esto provoca que el flujo de aireacidén se modifique durante el proceso
de fermentacion y la temperatura aumente en el centro del lecho, de tal forma que el
crecimiento del micelio en esa zona del lecho disminuy6 respecto al micelio ubicado cerca de
la pared del biorreactor donde la temperatura del lecho pudo ser controlada. Debido a que el
modelo es homogéneo se considero que existe equilibrio térmico y masico entre el aire dentro

del lecho y el sustrato, por lo cual el modelo no puede predecir el cambio dinamico de



| 5

humedad en el sustrato. También falta incluir la respuesta dinamica del hongo frente al

aumento de la temperatura.

Avila, Tarragé-Castellanos y Barrios-Gonzalez (2017) identificaron el estimulo
ambiental que presenta el contacto con el aire y los estimulos en el soporte que inducen a
los hongos en FMS a producir metabolitos secundarios, en comparacion con el cultivo
sumergido. Realizaron pruebas experimentales con el fin de producir lovastatina a partir de
Aspergillus terreus TUB F-514 utilizando espuma de poliuretano de alta densidad como
soporte solido con un contenido de humedad del 85%. Los resultados confirmaron la
importancia del contacto directo con el aire como estimulo inductor del metabolito
secundario, pues cuando el contacto directo con el aire se incrementd a 2 horas se mostro
un aumento de 1,462.5% en la produccién de lovastatina respecto al cultivo expuesto durante
0.8 horas al aire. El estudio concluye que el contacto directo con el aire, asi como los estimulos
relacionados con el soporte, son las principales sefales ambientales que inducen alta
produccién de metabolitos secundarios.

2.2 Transferencia de calor y masa en FMS

Gowthaman, Raghava Rao, Ghildyal y Karanth (1993) utilizaron un reactor de lecho
empacado de 34.5 cm de altura y diametro de 15 cm para la produccién de amiloglucosidasa
utilizando Aspergillus niger CFTRI 1105, como sustrato se utilizdo salvado de trigo con un
tamano de particula de 0.2 cm y humedad inicial del 51% (p/p), asi la relacion d./d, es de 75.
Se realizaron experimentos a diferentes flujos de aireacion (5, 10, 15, 20 y 25 L/min). Se
obtuvo un gradiente de temperatura maximo de 12 ° C respecto a la temperatura 6ptima de
fermentacion. Al evaluar todos los flujos de aireacion se obtuvo que en la parte baja del
biorreactor la temperatura del lecho era practicamente la temperatura de entrada del aire. Al
incrementar el flujo de aireacion de 5 L/min a 25 L/min los gradientes de temperatura en
algunas zonas del biorreactor durante la fermentacion disminuyeron de 0.75° Ca 0.07° C
respectivamente.

La actividad enzimatica también mostré un aumento a lo largo del lecho al incrementar
el flujo de aireacion, pues al incrementar el flujo de aireacion de 5 L/min a 25 L/min en la
posicién mas baja del lecho durante el pico de temperatura se obtuvo que la actividad
enzimatica incremento de 2500 U/g SSM hasta 6800 U/g SSM. Sin embargo, a un flujo de 25
L/min se presento una disminucion de la actividad enzimatica de la mitad del lecho hacia
arriba, esto se atribuyd a que en esa zona se obtuvo la menor humedad del lecho, pues esta
disminuy6 hasta 21% (p/p).



Gowthaman, Raghava Rao, Ghildyal y Karanth (1993) complementaron el trabajo
anterior al investigar de manera experimental la interaccion de las resistencias de transporte
en los gradientes de concentracion de O,y CO, a lo largo del biorreactor (3.3, 8,17 y 28 cm),
y su efecto en la produccidon de amiloglucosidasa. Se utilizé un reactor de columna alimentado
con aire humidificado a diferentes flujos de aireacion (5, 10, 15, 20 y 25 L/min). Obtuvieron
que los gradientes de O, a lo largo del biorreactor son mayores al incrementarse la altura. En
las posiciones cerca de la entrada del lecho, no se presentan gradientes de concentracion
significativos. Para el CO, se mostrd una tendencia opuesta al O,, asi, a mayor altura del
biorreactor se incrementd la concentracion de CO, y los gradientes de concentracion son mas
pronunciados. Para ambos gases los gradientes de concentracion se redujeron
considerablemente al incrementar el flujo de aire. A las 24 horas de fermentacidn con un flujo
de 5 L/min el gradiente de concentracion de O, fue de 0.07% (v/v), mientras que a 25 L/min
se registro un gradiente de 0.007% (v/v). Por otra parte, la actividad de la enzima fue mayor
cerca de la entrada del biorreactor, este efecto se atribuye a la disminucion de gradientes de
temperatura en esa zona, ya que se supone que la concentracion de oxigeno a lo largo del
biorreactor no es limitante para el proceso de fermentacion. También se observd que el
incremento del flujo de aireacion aumentd la actividad enzimatica a lo largo del biorreactor.
Concluyeron que es mas facil minimizar los gradientes de concentracién que los gradientes
de temperatura, la cual presenta un incremento en la parte superior del biorreactor

independientemente del flujo de aireacion.

Saucedo-Castafieda, Gutiérrez-Rojas, Bacquet, Raimbault y Viniegra-Gonzalez (1990)
propusieron un modelo pseudo homogéneo de dos dimensiones que involucra coeficientes
globales con el fin de evaluar los mecanismos fundamentales de transferencia de calor en un
biorreactor de FMS describiendo los procesos fisiolégicos como el crecimiento de biomasa,
consumo de sustrato y produccion de CO, en funcién de la temperatura. El balance de energia
toma en cuenta la acumulacion, conduccion de calor radial, conveccion axial y generacion de
calor metabdlico. El modelo se validé con resultados experimentales obtenidos en un
biorreactor de 1 L con 6 cm de radio y 35 cm de alto, equipado con chaqueta de enfriamiento
mantenida a 35 ° C y empaquetado con particulas de yuca de tamafo promedio de 0.4-0.5
cm, por lo cual, la relacion d¢/d, fue alrededor de 13. Se alimento aire a un flujo de aireacion
de 1.5 L/min.

En los resultados experimentales, se mostrd que alrededor de las 18 horas iniciado el
proceso de fermentacion se presentd el mayor incremento de temperatura, el cual presenté

una diferencia aproximada de 10 ° C entre el centro y la pared del biorreactor, siendo esta
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primera ubicacion la de mayor temperatura. También se mostro que el gradiente de
temperatura axial fue de 0.17 ° C/cm, mientras que el gradiente de temperatura radial fue
de 5° C/cm. Por lo cual, en el modelo se desprecio el gradiente axial de temperatura, asi, se
elimino el término convectivo del modelo debido al bajo flujo de aireacion. A partir de un
mismo conjunto de datos se estimaron cinco parametros (coeficiente de mantenimiento de
la biomasa, concentracion inicial de biomasa, numero de Peclet, nimero de Damkodhler y
numero de Biot). Aunque los numeros adimensionales permitieron identificar las resistencias
gue dominan en transporte de calor, no se tiene certidumbre sobre el valor de cada parametro.
Tampoco se considero el efecto de la evaporacion en el transporte de calor y no se presentd

un analisis completo de la transferencia de masa para el oxigeno, didxido de carbono y agua.

Sangsurasak y Mitchell (1995) utilizaron como sistema un biorreactor cilindrico de
lecho empacado con particulas esféricas de almidon y chaqueta de enfriamiento para el
crecimiento de Rhizopus oligosporus. Se propuso un modelo pseudo homogéneo con
propiedades promediadas del sustrato y del fluido. En el modelo utilizado para la descripcion
del transporte de calor se consideran las direcciones axial y radial, asi como la produccién de
calor metabdlico. El fluido solo se mueve en direccidn axial y su temperatura a la entrada del
biorreactor es constante. Para el modelo cinético se considera el efecto de temperatura en la
tasa especifica de crecimiento del microorganismo. Se realizan simulaciones variando
distintos parametros como la velocidad del flujo de entrada, la temperatura del aire a la
entrada y la altura del lecho. Se considero velocidad superficial constante. Se observa que la
conveccion es el mecanismo dominante de transferencia de masa, donde los mayores
gradientes de temperatura son mas pronunciados en la parte alta de la columna del
biorreactor. También se evalud el efecto de la velocidad de flujo, se encontré que a flujos
bajos el incremento de temperatura es muy alto ocasionando la muerte de los
microorganismos. Mientras que a mayores velocidades los gradientes de temperatura son
menores favoreciendo el crecimiento del microorganismo, sin embargo, no se incluyd un
balance de agua que considere la pérdida de humedad en el sustrato por el fendmeno de

vaporizacion.

Sangsurasak y Mitchell (1998) extendieron el modelo de transferencia de calor
propuesto por Sangsurasak y Mitchell (1995) al adicionar el término de vaporizacién en el
flujo convectivo que transita por el biorreactor. El balance macroscopico de energia incluye
el término de acumulacion, el término convectivo de remocion de calor, el término de

vaporizacion, la conduccion de calor radial y axial y la generacion de calor debido al
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crecimiento del microorganismo. En el término convectivo se considerd la capacidad calorifica
del vapor. El sistema modelado consiste en un biorreactor cilindrico de lecho empacado con
chaqueta de enfriamiento y aireacion por debajo del reactor. El lecho se consideréo como
pseudo homogéneo con propiedades promediadas del aire y del sustrato, de manera que la
temperatura del sélido humedecido y del aire saturado es la misma. Se asume una velocidad
constante en todo el biorreactor y no consideran un balance de transferencia de masa. Para
validar el modelo se utilizaron los datos experimentales de Saucedo-Castafeda, Gutiérrez-
Rojas, Bacquet, Raimbault y Viniegra-Gonzalez (1990), y Ghildyal, N., Gowthaman, M.,
Raghava Rao, K. y Karanth, N. (1994). Observaron que durante la produccion de calor en el
pico de temperatura la contribucion del enfriamiento convectivo es 1027 W/m?® y la
contribucion evaporativa del enfriamiento es de 5174 W/m3 lo cual representa una
contribucién del 16% y 78% respectivamente. Asi, la evaporacion hace una contribucién

significativa en la remocién de calor.

Von Meien y Mitchell (2002) propusieron el primer modelo heterogéneo de dos fases
para la transferencia de calor y agua en un biorreactor de FMS con agitacion intermitente y
aireacion forzada, con el propodsito de describir el cambio de la actividad de agua en el
sustrato, pues se reconoce la estrecha relacion entre la evaporacion de agua en el sélido y la
transferencia de calor. El sistema modelado consistio en un biorreactor de lecho empacado
suficientemente ancho sin chaqueta de enfriamiento, de tal manera que se desprecia la
transferencia de calor por la pared y solo se considera la transferencia de calor en la direccién
axial. El aire en la entrada del biorreactor esta saturado a la temperatura de 35 ° C. La
longitud modelada del biorreactor es de 2.5 m. En ambas fases, el balance de masa para el
agua considera el transporte interfacial entre la concentracion de agua en el sélido y la
concentracion de agua en equilibrio con la fase gas. Ademas, en la fase sélida se afade el
agua producida debido al crecimiento de biomasa y el consumo de sustrato. En los balances
de energia se considera la capacidad calorifica del gas humedo, en la fase sélida se considera
la pérdida de energia debido a la evaporacion del agua hacia la fase gas y el calor anadido
por el crecimiento del microorganismo. Para describir el crecimiento de biomasa se utiliza la
ecuacion logistica, donde la tasa especifica de crecimiento esta en funcion de la temperatura
del solido y de la actividad de agua, los parametros se obtuvieron del articulo de Saucedo-
Castafieda et al. (1990). En el término convectivo se utiliza la velocidad superficial del fluido
a la entrada del lecho. El resultado indica que aun logrando disminuir los gradientes de
temperatura, el crecimiento del microorganismo disminuira si la actividad de agua no se

encuentra cercana a valores éptimos.
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Casciatori, Biick, Thoméo y Tsotsas (2016) proponen un modelo pseudo heterogéneo
de dos fases con el fin de predecir gradientes de temperatura y humedad para un biorreactor
de lecho empacado. Presentan los balances de masa y calor sélo para el agua en la fase
sélida y fluida. Se afirma que este modelo incluye la mayor parte de los mecanismos de
transporte para ambas fases en direcciones axial y radial. Se considera que el biorreactor es
lo suficientemente angosto (7.6 cm) de tal manera que la chaqueta contribuye de manera
importante al enfriamiento. El balance de masa para el agua esta conformado por el término
transitorio, el flujo de vapor en el fluido debido a la conveccidn, la transferencia de agua por
medio del transporte interfacial y la difusion axial y radial del vapor en la fase fluida. En la
fase sdlida la dispersion de agua ocurre por capilaridad y se anade el agua producida por el
microorganismo. El balance de energia en la fase fluida considera la acumulacion de calor, la
transferencia de calor por conveccion, interfacial, por vaporizacion y la difusion de calor. El
balance de calor de la fase sdlida también considera el calor metabolico producido debido al
crecimiento del microorganismo. Las simulaciones del modelo matematico permiten predecir
como los parametros de velocidad, humedad relativa y temperatura del flujo de entrada
afectan la temperatura y humedad del sustrato dentro del lecho, asi como el crecimiento
microbiano, ya que la tasa especifica de crecimiento se describe como funcion de la
temperatura. Se considera que el aire a la entrada del biorreactor humidificado a 85% HR
tiene una velocidad superficial constante. La relacion d./d, es de aproximadamente 25.

En los resultados se obtiene que el perfil de contenido de humedad en el solido fue
mas bajo en la parte inferior del biorreactor donde se alimenta el aire, lo que ocasioné menor
crecimiento de biomasa y consumo de sustrato en esa zona. Dado que la temperatura cercana
a la entrada del lecho se mantuvo en el valor optimo para el crecimiento microbiano, la
reducciéon de biomasa se debe al bajo contenido de humedad en el sustrato. También se
evalua el efecto de la velocidad de flujo de entrada en los gradientes de temperatura y
humedad del solido. Para la velocidad mas baja (v, = 0.0073 m/s) la fase sélida tard6 mas
en alcanzar los valores criticos de actividad de agua, sin embargo, una velocidad baja puede
representar una restriccion de oxigeno a las necesidades microbianas. Por lo tanto, se hizo
hincapié en equilibrar ambos fenomenos para encontrar el caudal de aire mas apropiado. Asi,
se concluye que es necesario que el modelo describa los intercambios de gases (absorcion
de oxigeno y liberacion de dioxido de carbono) y su efecto en el crecimiento del

microorganismo.
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2.3 Intensificacion

De acuerdo con la revision bibliografica es importante que se integren las variables
que estan directamente relacionadas con el crecimiento de microorganismos, entre éstas se
incluyen la temperatura, el contenido de humedad y la velocidad del flujo de aire. La
temperatura dentro del lecho aumenta debido al calor metabodlico producido durante el
crecimiento y la resistencia a la transferencia de calor debido a la baja conductividad del
sustrato, ocasionando la reduccion de la produccion del metabolito de interés (Mandenius,
2016; Raghavarao, Ranganathan, & Karanth, 2003; Ramana Murthy, Karanth, & Raghava Rao,
1993: Soccol, et al., 2017; Webb & Manan, 2017). Aunque la evaporacion de agua del medio
de cultivo puede tener un efecto de enfriamiento considerable, también los cambios entre
patrones de flujo tienen impacto en las velocidades de transferencia de masa y calor (Gorak
& Stankiewicz, 2018; Reay, Ramshaw, & Harvey, 2013). Son pocos los trabajos donde se
especifica la relacion de d./d,, pero en todos estos se mostré una alta relacion de diametro
de tubo a particula, por lo que se considera flujo piston. Sin embargo, dependiendo del disefo
de reactor la relacion d¢/d, puede variar. Para reactores con una relacion de d¢/d, < 8 se
generan variaciones en la fraccidn vacia dentro del lecho, lo que genera un perfil de velocidad,
esto define la forma en que el calor y la masa se transfieren a través del lecho (Borkink &
Westerterp, 1992; Dixon A. G., 1988; Papageorgiou & Froment, 1995). Pues la presencia de
un empaquetamiento mas ordenado cerca de la pared del tubo ocasiona que la fraccion vacia
se incremente en esa zona y la velocidad de flujo sea mayor, esto propicia mayor transferencia
de calor por conveccion hacia la pared del biorreactor.

Aunque en la mayor parte de trabajos de FMS se muestran resultados sobre la
transferencia de calor y perfiles de CO, a la salida del biorreactor, existe una escasez de
trabajos que muestren el perfil de O, y perfiles de concentracion en el interior del lecho, por
lo cual no se tiene entendimiento sobre como afecta el agotamiento de O, en la produccién
del metabolito deseado. El transporte de O, ocurre entre las fases fluida y solida, pues el
oxigeno en la fase fluida que entra al biorreactor se transporta hacia la fase sélida al
transportarse en el agua con la que se humedece el sustrato, de tal forma que la
concentracion maxima que se puede disolver esta determinada por la termodinamica. Por
otra parte, es importante considerar el balance de agua en ambas fases, ya que el transporte
de agua interfacial afecta la temperatura del sistema y el transporte de los componentes.
Considerando que los procesos de fermentacion aerdbica estan limitados por la
disponibilidad de oxigeno, estos son susceptibles a la intensificacién de la transferencia de
masa (Gorak & Stankiewicz, 2018; Stankiewicz & Moulijn, 2000).
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La intensificacion de procesos (IP) surge debido a la creciente competencia mundial
pues se requieren grandes cambios en la forma de disefar las plantas bajo una concepcién
de sostenibilidad y un modelo de economia circular, de tal manera que se cumplan con los
requisitos fundamentales del proceso quimico y al mismo tiempo satisfacer las necesidades
comerciales al contribuir significativamente a la competitividad de las industrias de procesos
en todo el mundo al hacerlas mas rapidas, mas eficientes, mas seguras, y menos perjudiciales
para el medio ambiente mientras se logra un objetivo de produccion determinado y se
disminuyen costos de produccion (Drioli, Stankiewicz, & Macedonio, 2011; Segovia
Hernandez & Bonilla Petriciolet, 2016; Stankiewicz & Moulijn, 2000).

Existen diversas definiciones sobre la intensificacion de procesos, sin embargo, todas
coinciden en dos palabras clave, la innovacion y la mejora sustancial. En general, la IP
consiste en el desarrollo de aparatos y técnicas novedosas que, en comparacion con las que
se usan comunmente en la actualidad, se espera brinden mejoras en la fabricacion y el
procesamiento bioquimico, disminuyendo sustancialmente el tamafio del equipo, consumo de
energia o produccion de residuos, limitaciones de transporte, costos de produccion y/o
aumentar el rendimiento. La IP tiene como objetivo reducir drasticamente el consumo de
energia y el costo de los procesos al utilizar la sinergia entre fenomenos multifuncionales en
diferentes escalas temporales y espaciales y mejorar las tasas de transferencia de masa,
calor y momento (Sitter, Chen, & Grossmann, 2019; Stankiewicz & Moulijn, 2004; Tian, 2018;
Van Gerven & Stankiewicz, 2009).

El uso de conceptos de disefio ha permitido incorporar nuevas operaciones en
unidades intensificadas que exploten mecanismos relacionados con la transferencia de calor
y masa (Segovia Hernandez & Bonilla Petriciolet, 2016). Una estrategia de intensificacion es
la ingenieria de membranas, las cuales pueden separar un reactante proveniente de una
corriente mezclada para ser alimentado al reactor. Los procesos de membrana abordan los
objetivos de IP porque eliminan un proceso de separacion adicional para obtener el reactivo,
tienen el potencial de reemplazar las técnicas convencionales para lograr el transporte
selectivo y eficiente de componentes especificos y asi mejorar el rendimiento de los procesos
(Brunetti, Zito, Giorno, & Barbieri, 2018; Drioli, Stankiewicz, & Macedonio, 2011). Los
reactores se pueden equipar con una membrana permeable al oxigeno para la separacioén in
situ de oxigeno del aire y obtenerlo como reactivo. Otra ventaja de este tipo de reactores de
membrana es que permiten controlar la distribucidon de un reactivo a lo largo de la direccion
del flujo del reactor para optimizar la selectividad y reactividad, lo que afecta la distribucion
del calor de reaccion, el perfil de temperatura en el reactor y la produccion del metabolito
deseado (Lin J., 2018).
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Para el caso de estudio, se propone intensificar el biorreactor de lecho empacado
donde ocurre el proceso de fermentacion en medio solido por Yarrowia lipolytica 2.2ab
mediante el modelado de dos propuestas de intensificacion. La primera propuesta consiste
en generar distintos perfiles de velocidad y evaluar su efecto en la transferencia de calor en
el biorreactor, de tal manera que se genere un perfil de velocidad para que a lo largo del lecho
los esfuerzos de corte viscosos debidos al sustrato sean menores y se minimicen las
resistencias interfaciales de transporte, lo que generaria una mayor produccion de proteasas.
La segunda propuesta consiste en implementar una membrana polimérica dentro del
biorreactor de tal manera que se alimente oxigeno a lo largo del biorreactor mejorando su

disponibilidad para el microorganismo, lo que se espera aumente la produccion de proteasas.

3 Hipotesis y objetivos

3.1 Hipdtesis

Al mejorar la transferencia de calor y masa mediante la generacion de diferentes
perfiles de velocidad y la alimentacion de oxigeno a lo largo de un biorreactor donde tiene
lugar una FMS se obtendra una mayor produccion de proteasas respecto a su produccion en

un biorreactor convencional, logrando asi su intensificacion.

3.2 Objetivos
3.2.1 General

Intensificar un biorreactor de lecho empacado donde tiene lugar una FMS mediante la
generacion de perfiles de velocidad y su impacto en la transferencia de calor, asi como

mediante la alimentacion de oxigeno a través de una membrana.

3.2.2 Particulares

. Desarrollar modelos pseudo-continuos heterogéneos que permitan describir vy
entender la interaccion entre la dinamica de fluidos, la transferencia de calor y masa
para O, CO, y H,0, y los procesos cinéticos macroscdpicos que tienen lugar en el
microorganismo durante una FMS.

. Evaluar la transferencia de calor y la produccion de proteasas al utilizar diferentes

tamanos de particula.
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. Evaluar el efecto del transporte de oxigeno a través de una membrana en la produccién
de proteasas.

. Evaluar el efecto del incremento de la disponibilidad de oxigeno mediante su
transporte a través de una membrana en la produccion de proteasas.

4  Metodologia
4.1 Metodologia de modelado

Se realizan simulaciones de cuatro diferentes casos que permitiran comprobar o
refutar la hipdtesis. De tal manera que se comparara la produccion de proteasas obtenida en
el sistema convencional contra tres propuestas de intensificacion del biorreactor mostradas

en la Figura 4.1 cuyas particularidades se muestran en la Tabla 4.1.

Fase solida

Proteasas

Figura 4.1 Esquema del sistema convencional y las tres propuestas de intensificacion: a)
Caso convencional: b) Caso A; ¢) Caso B; d) Caso C
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Tabla 4.1 Propuestas de Simulacion

Relacion Membrana permeable
Hidrodinamica
di/dp al oxigeno
Caso convencional >8 Flujo piston No
Caso A <8 Perfil de velocidad No
Propuestas de
Caso B > 8 Flujo pistdn Si
intensificacién
Caso C <8 Perfil de velocidad Si
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Proponer un modelo que describa los mecanismos de transporte de movimiento,

calor y masa en el biorreactor de lecho empacado

v

Acoplar con un modelo cinético que describa el consumo de O2 y generacién de

COZ, HZO y proteasas

Aplicar a
| v

Biorreactor convencional Biorreactor intensificado

A 4

v

Proponer una relacion Obtener simulaciones:
d¢/d, >8
Caso A
y
En el término de velocidad Caso B
considerar la velocidad
Caso C
superficial

Obtener simulaciones

v

;Se incrementa la produccién de proteasas obtenida en cada caso de

intensificacion en comparacion con el biorreactor convencional?

si no
Se intensifico el biorreactor No se intensifico el biorreactor
Hipotesis comprobada Hipotesis rechazada

Figura 4.2 Metodologia para comprobar o rechazar la hipotesis propuesta
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4.2 Sistema de estudio
4.2.1 Caso convencional

4.2.1.1 Descripcion del sistema modelado

En la Figura 4.3 se muestra el biorreactor de lecho empacado con chaqueta de enfriamiento
donde se realiza la fermentacién en medio solido. Se escogio esta configuracion de
biorreactor debido a que ya esta construido en el laboratorio (Edificio T-254, Laboratorio de
Ingenieria de Reactores Aplicada a Sistemas Quimicos y Bioldgicos). El biorreactor consiste
en un tubo de acrilico de 30 cm de longitud, empacado con el sustrato de residuos
agroindustriales humedo e inoculado. La columna interna de acrilico tiene un radio interno
(R,) de 2.5 cm y radio externo (R,) de 3 cm. La columna externa de acrilico que actia como
chaqueta de enfriamiento tiene un radio interno (Rc,) de 5 cm y un radio externo (Rc,) de 5.6
cm. Dentro de la columna externa circula agua destilada que actua como refrigerante, la cual
pasa a través de la chaqueta de enfriamiento desde la parte inferior de la columna hasta la
parte superior de esta, y se vuelve a recircular. El aire se alimenta al biorreactor por la parte
inferior del lecho y esta humedecido hasta su punto de saturacion para evitar la menor
pérdida de humedad durante el proceso de fermentacion. El biorreactor esta equipado con
11 termopozos ubicados a lo largo que permiten medir la temperatura u obtener una muestra
del lecho fermentado, un rotdmetro (Cole-Parmer) para medir el caudal volumétrico, dos
sensores de presion barométrica BMP180 de alta precision, una bomba que esta conectada
a la parte inferior de la chaqueta de enfriamiento y una camara de gases equipada con

sensores de O, y CO,.
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Figura 4.3 Biorreactor para FMS con chaqueta de enfriamiento: 1) Entrada del aire; 2) Salida
del aire; 3) Depdsito del sustrato; 4) Chaqueta de enfriamiento; 5) Entrada de agua a la
chaqueta; 6) Salida de agua de la chaqueta; 7) Termopozos

En la Tabla 4.2 se resumen las propiedades del biorreactor y las condiciones de

operacion consideradas.

Tabla 4.2 Dimensiones y condiciones de operacion del sistema para el caso convencional

Dimensiones del reactor

Longitud del lecho 30 cm
Diametro del tubo anular del lecho 5cm
Diametro del tubo externo del lecho 10 cm

Condiciones de operacion

Temperatura del agua del bafo 40-45° C
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Temperatura del aire de entrada 20-25° C
Humedad del aire de entrada 100 % HR
Humedad del sustrato 60 % p/p
Flujo del aire de entrada 1 L/min
Diametro de particula efectivo 1.5 mm
10 mm

4.2.1.2 Descripcion fisica del proceso

A la entrada del lecho se alimenta aire humedo a cierta velocidad. El fluido tiene una
viscosidad definida y una densidad constante, este se mueve en direccion axial debido a las
fuerzas normales, las cuales son mayores que la fuerza volumétrica ejercida por la gravedad
gue tiene direccion contraria a la direccion del movimiento del fluido. Dentro del sistema, el
fluido se transporta debido a fuerzas inerciales y entre cada capa de fluido se ejercen fuerzas
tangenciales debido al esfuerzo de corte ocasionado por el substrato empacado en el lechoy
por la pared del tubo. El fluido interactua con el mismo fluido, las particulas soélidas y la pared
del tubo mediante diferentes mecanismos como son cantidad de movimiento inercial,
cantidad de movimiento viscoso y resistencias a la cantidad de movimiento viscoso.

El fluido estd compuesto por aire y vapor de agua. Mientras este fluido se transporta
por el biorreactor, el O, se transfiere del aire hacia el agua que se encuentra en el sustrato
humedecido. El microorganismo (Yarrowia lipolytica) que se encuentra inoculado sobre el
sustrato, se alimenta del sustrato y del O, transportado en éste, convirtiendo las
macromoléculas del sustrato en micromoléculas y asi poder realizar sus actividades
metabolicas. Para que ocurra la reaccion biologica, también es necesario aumentar la
temperatura del lecho hasta la temperatura deseada para conseguir el crecimiento del
microorganismo. A su vez, como producto de la reaccion bioldgica el microorganismo produce
CO,, H,0, biomasa y calor. El CO, y parte del H,0 se transportan a la interfase sélido-fluido,
y posteriormente son transportados por el flujo de aire en direccidn axial del biorreactor. De
tal manera que a la salida del biorreactor la composicion de O,, CO, y H,0 en el fluido varia
respecto a la composicion a la entrada del biorreactor. La temperatura del sistema aumenta
durante el transcurso de la fermentacién debido a la reaccion exotérmica del metabolismo.
Parte del calor generado se transporta por el fluido debido al mecanismo de conveccion y el
efecto de evaporacion, y también se transporta hacia la chaqueta de enfriamiento,

permitiendo que disminuya la temperatura dentro del lecho.
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4.2.1.3 Microorganismo

Para los estudios bioticos se utiliza la levadura Yarrowia lipolytica 2.2ab (Coleccion de
cepas PP4, UAMI). Las caracteristicas fisioldgicas especiales de Y. /ipolyticay la aceptacion
de su estado reconocido generalmente como seguro (GRAS) por la
Administracion de Alimentos y Medicamentos de los Estados Unidos (FDA) hacen que esta
levadura sea significativa en aplicaciones biotecnologicas. Y. /ipolytica es una levadura
dimorfica, tiene capacidad para crecer como células de levadura o en forma de micelio
dependiendo de las condiciones ambientales (Madzak, Gaillardin, & Beckerich, 2004). Por
ejemplo, Ruiz-Herrera y Sentandreu (2002) evaluaron el efecto que tienen diferentes factores
ambientales en el dimorfismo de las cepas VY. /lipolytica W29 y POla. En ambas cepas, el pH
fue el factor mas importante que regula la transicion dimérfica. Otros factores importantes
para la formacion de micelio son las fuentes de carbono y nitrogeno, y el estrés anaerobico.

La morfologia de las colonias de las cepas de VY. /ipolytica es diversa segun los
antecedentes genéticos, la composicién del medio y las condiciones de crecimiento, ésta
puede variar desde suave y brillante hasta muy mate (Barth & Gaillardin, 1997). Y. /ipolytica
puede asimilar y fermentar diferentes fuentes de carbono, como materiales hidréfilos
(glucosa, glicerol, alcoholes y acetato) y sustratos hidrofobos (acidos grasos, triacilgliceroles
y alcanos), y producir importantes metabolitos. Las enzimas extracelulares son una de las
proteinas mas importantes secretadas por este microorganismo, entre estas se incluyen las
lipasas, proteasas alcalinas o Aacidas, fosfatasas e inulinasa. Entre las aplicaciones
potenciales del microorganismo estan el mejorar el sabor de los alimentos en la maduracion
de quesos y embutidos, biorremediacion de suelos contaminados con aceite pues es un
degradador eficaz de hidrocarburos y biosorbente ya que tolera metales pesados (Bankar,
Kumar, & Zinjarde, 2009; Liu, Ji, & Huang , 2015).

Y. livolytica es una levadura estrictamente aerobica, ya que no puede crecer ni
fermentar sin oxigeno. El consumo dependera de las distintas fases de crecimiento del
microorganismo. La baja disponibilidad de oxigeno reduce fuertemente la tasa de crecimiento
(Barth G. , 2013; Gongalves, Colen, & Takahashi, 2014). Como resultado la cantidad de
oxigeno disponible es un parametro importante. De igual manera se ve afectada por el pH del
medio de crecimiento, pues VY. /ipolytica segrega proteasas acidas y alcalinas (proteasa
alcalina extracelular (AEP) y proteasa extracelular acida (AXP). La produccion de proteasas
también esta controlada por el consumo de carbono, nitrogeno y azufre (Darvishi Harzevili,
2014). Para la cepa que se utilizara en este trabajo la mayor produccion de proteasas bajo
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condiciones a nivel laboratorio aparentes desde un punto de vista cinético se obtiene a una

temperatura de 45 ° Cy una relacién C/N de 10 (Lopez Flores, et al., 2016).
4.2.2 Biorreactor intensificado

Para el caso convencional y los casos de intensificacion las dimensiones del
biorreactor con chaqueta de enfriamiento son las mismas y estan establecidas en la Tabla
4.2. Para los casos B y C definidos en esta tabla, en el centro del biorreactor se afade una
membrana permeable al oxigeno, la cual permea oxigeno a lo largo del biorreactor. En todos
los casos el sustrato se inocula con Y. /ipolyticay el aire himedo se alimenta a la entrada del
lecho a cierta velocidad. El fluido se mueve en direccion axial dentro del biorreactor y la
membrana. Las condiciones de operacion para cada caso propuesto a intensificar se
especifican en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3 Condiciones de operacion del sistema para las propuestas de intensificacion

Condiciones de operacion CASO A CASOB CASO C
Temperatura del agua del bafo 40-45° C
Temperatura del aire de entrada 20-25° C
Humedad del aire de entrada 100 % HR
Humedad del sustrato 60 %

Flujo del aire de entrada 1 L/min
Diametro de particula efectivo 10 mm 1.5 mm 10 mm

5 Biorreactor convencional

5.1 Modelado
5.1.1 Modelo dimensional
5.1.1.1 Estequiometria del crecimiento microbiano

Se propone una biorreaccion aplicando el modelo de caja negra para el crecimiento

del microorganismo, donde solo se consideran los componentes que se intercambian con el
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medio de cultivo. Esta ecuacion representa la suma de multiples reacciones involucradas en
el metabolismo microbiano. La biorreaccidn se expresa mediante la ecuacion (5.1), en la cual,
la estequiometria describe cuantitativamente cuanto sustrato y oxigeno se consume para

producir un mol de CO,.

Yco,s CH1.97100.411No.080 + Yco, 0, O2 (5.1)

= Yco, x CH1740045Ng 132 + CO; + Yo, n,0 H20

En la ecuacion anterior, los compuestos que contienen carbono estan expresados en
base C-mol, los coeficientes estequiométricos se expresan como rendimientos, la
composicion elemental para VY. lipolytica 2.2ab es CH;,40045Ng 13, (Ochoa-Estopier &
Guillouet, 2014) y la composicion elemental para el sustrato empleado en la fermentacion es
CH1.908 O0.411No.0g0 (Ver Apéndice A).

5.1.1.2 Modelo cinético

La cinética microbiana representa la descripcion matematica de los procesos
metabolicos realizados por microorganismos que estan contenidos en un fermentador. Estos
modelos cinéticos se clasifican segun la descripcidn de las células microbianas. En este
trabajo se utiliza un modelo cinético de caja negra, el cual es un modelo no estructurado ni
segregado, o modelo macroscopico. Para calcular la tasa de produccion o consumo solo se
necesita conocer las entradas y salidas de sustratos y productos (Muloiwaa, Nyende
Byakikab, & Dinkab, 2020; Villadsen, Nielsen, & Lidén, 2011).

El modelo cinético se basa en las siguientes consideraciones:
= Solo actua un tipo de microorganismo.
= Se considera que la composicion de los distintos componentes de la biomasa y del
sustrato permanecen constantes durante el proceso de fermentacion.
= La estequiometria y los rendimientos se mantienen fijos durante todo el proceso de
fermentacion.

] El Unico sustrato limitante es el O,.

El modelo cinético que se utilizara para describir el crecimiento del microorganismo

es una ecuacion empirica hibrida entre el modelo logistico y el modelo de Monod.
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dx X X \"
Ry = — = fpgy X [———) (1 — 5.2
X =g T Hmax (KS n xs)( xmé) 5.2

Este modelo logra describir la transicion del crecimiento celular para condiciones
limitadas por el agotamiento de sustrato o condiciones limitadas por auto inhibicion. Ya que,
el término X4« esta determinado por la capacidad de carga del sistemay la ecuacion logistica
puede captar el crecimiento de la fase lag. Mientras que el término Kg de la ecuacién de
Monod relaciona la concentracion del sustrato limitante con el crecimiento del
microorganismo (Levenspiel O., 1980; Xu P., 2019).

Estimar la biomasa en FMS presenta dificultades ya que el micelio penetra en las
particulas de sustrato. Por ello, se utilizan metodologias indirectas que permiten estimarla a
través del monitoreo en linea continuo del crecimiento microbiano, entre los cuales destaca
la produccion de diéxido de carbono. (Desgranges, Georges, Vergoignan, & Durand, 1991;
Ooijkaas, Tramper, & Buitelaar, 1998). A partir de la estequiometria de la reaccion, la tasa de
crecimiento de biomasa se puede asociar con la tasa de formacion de CO, por medio del
coeficiente de rendimiento Yo, x, el cual relaciona la cantidad de biomasa formada a partir
de una cantidad de CO, producida por el microorganismo (Ver procedimiento en Apéndice B).
Considerando al oxigeno en la fase sélida como unico sustrato limitante, la ecuacion que

describe la tasa de produccion de CO, es:

dXco Xo Xco, \"
N T -
2 2

€02 max

La velocidad de formacidén o consumo de las especies involucradas en la biorreaccion
(5.1) se puede calcular por medio de los coeficientes de rendimiento (Yij), los cuales se
definen como la velocidad de formacion o consumo del componente j relativo a la velocidad
de formacion del componente i. El coeficiente de rendimiento se obtiene por medio de los
balances estequiométricos al conocer la velocidad de formacion de una de las especies, ver
Apéndice B (Villadsen, Nielsen, & Lidén, 2011; Villadsen, Lee, Nielsen, & Stephanopo, 2016).
Asi las tasas de producciéon o consumo se describen por la ecuacidén:

R; = Y;R; (5.4)

j = OZIHZOI S'xyp (55)
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5.1.1.3 Modelo de transferencia de masa
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(5.6)

Se propone un modelo pseudo-continuo heterogéneo que considera los distintos

mecanismos de transporte y/o reaccion en la fase fluida y la fase solida. Se basa en las

siguientes suposiciones:

= La densidad del aire seco se considera promedio y constante.

] La densidad del solido seco se considera promedio y constante, pues se supone

que la degradacion y aumento de la masa del empaque debido al crecimiento del

microorganismo son insignificantes.

Yi)

] La fraccion vacia es constante.
] El coeficiente de Henry so6lo depende de |la temperatura.
= Se tiene conservacion de masa a lo largo del lecho.
. La dispersion en el solido es isotropica.
Fase fluida:
Pal’a i= 02, C02
LY, . oY 0%, . 19y, %Y,
Pas E"’pas Vzgzpas Dax a?"'pas Drad ; or +—= or2 +kaa1 Pas (H X — Y)
Parai = H,0
aYi aY; £0%Y; . 19Y; 0%Y;
pas at pas V5 oz pas Dax 9z 3.2 + Pas Drad ; ar +—= or 2 +kfs aj Pas (Y
Fase sélida:
Parai= 0,,C0,
L 9Xi 97X (10X 8% . i}
pss at = Pss S?-I_ Pss Ds ;E"’F _kfs aj Pas (HiXi_Yi)i:Ri
Parai = H,0
L9, azxi Lo (10X 9% .
pss at pss Dg aZZ ss Ds ar ? kfs dj Pas (Y Yi) + R;

(5.7)

(5.8)

(5.9)

(5.10)

Donde la densidad del aire seco y solido seco en términos del volumen del reactor se

obtiene de:
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pas* = Pas &t (511)

pss* = Pss Es (512)

Las condiciones iniciales y de frontera se especifican en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1 Condiciones iniciales y de frontera para el balance de masa de la fase fluida y

sdlida para el caso convencional

Fase fluida Fase solida
X;=0
t=0 — Y, =0 (5.13) ‘ (5.14)
XH,0 = XH,0,0
. oY, ox,
2=0 VoYig = v, &Y Doyl gr = (5:19) —=0 (5.16)
=L — M_, (5.17) Xy (5.18)
0z 0z
r=r, — My (5.19) Xi_ (5.20)
dr ar
F=R, — M_, (5.21) Xi_ (5.22)
dar Jr

En el balance de masa para la fase fluida correspondiente a la ecuacion (5.7), el primer
término del lado izquierdo indica el cambio de concentracion en el tiempo para cada
componente de la fase fluida. El segundo término indica el gradiente de concentracion de una
especie al ser transportada por el movimiento del fluido. Para el caso del biorreactor
convencional se considera flujo piston, es decir la velocidad es la velocidad superficial a la
entrada del lecho. El primer término del lado derecho es el término dispersivo axial, el cual
considera contribuciones estaticas y dinamicas como la difusion y el retromezclado
ocasionado por mezclado axial debido al movimiento del fluido. El segundo término es la
dispersion en la coordenada radial debido al enfriamiento en la pared del reactor, lo que
genera gradientes de temperatura en esa direccion y, por lo tanto, gradientes de
concentracion en la misma direccion. Como resultado, la velocidad de reaccion también
dependera de la posicion radial. En un reactor de lecho fijo, la dispersién radial es causada
por la redistribucidon del fluido como resultado de la colisién del fluido con las particulas

solidas al moverse hacia arriba a través del lecho. En la direccion radial domina el mecanismo
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de difusién, ya que el efecto del mecanismo de conveccion es despreciable. No existe
gradiente de concentracion en la coordenada angular pues se considera simetria, por lo tanto,
no existe flux dispersivo en esa direccion. El ultimo término describe el transporte de masa
interfacial, representa el flujo masico del compuesto que sale o entra a la interfase, este
término conecta la transferencia de masa entre la fase fluida con la fase sdlida. El transporte
se basa en la teoria de las dos resistencias, en la cual se considera la conservacion de flux
difusivo entre fluido, la interfase y el sélido. Se supone que en la interfaz no existe resistencia
a la transferencia de masa del componente que se difunde, de tal manera que el equilibrio
termodinamico indica la concentracién de saturacion que existe en esa zona. El factor de
proporcionalidad que relaciona ambas fases es llamado la constante de solubilidad de Henry
(H;), establecido por la ley de Henry, y es funcion de la temperatura. Asi la concentracién de
una especie i en la fase solida es proporcional a la concentracion de la interfase. De tal
manera que el término interfacial indica la diferencia de concentracion entre la maxima
concentracion del gas en el sdélido (H;X;) y el fluido. ElI coeficiente de masa interfacial
representa las resistencias a la transferencia de masa que existen en ambas fases debido a
la capa limite que se genera por los esfuerzos de corte ocasionados por el sustrato.

En el balance de agua, el término interfacial en la ecuacion (5.8)(5.8) indica la
ganancia o pérdida de humedad de la fase fluida. Donde Y;" es la concentracién de saturacion
de vapor en la fase fluida. Representa la cantidad de vapor que esta en equilibrio con el liquido
que humedece al sdélido, es funcién de la temperatura del gas.

En los balances de la fase sélida ecuaciones (5.9) y (5.10) el término del lado izquierdo
indica la acumulacion de concentracion para cada componente de la fase solida. El primer y
segundo término del lado derecho son los términos dispersivo axial y dispersivo radial del
sélido, respectivamente. En el sdélido la difusion estd dominada por el mecanismo de
capilaridad. El tercer término describe el transporte de masa interfacial. El ultimo término
representa la tasa volumétrica de produccion o consumo del componente i. El analisis
dimensional de cada término de los balances se presenta en la Tabla 5.2 y Tabla 5.3.

En la Tabla 5.1 se establecen las condiciones de frontera, donde se aprecia en la
ecuacion (5.14) que al inicio del proceso de fermentacion la fase sélida tiene una humedad
inicial establecida. Segun la ecuacion (5.15), que representa una condicion de frontera tipo
Danckwerts, el aire entra al lecho en direccién axial con una concentracion conocida y
constante de O,, CO, y H,0, dentro del lecho parte del O,, CO, y H,0 del aire se transporta
axialmente por conveccion en la fraccion vacia de fluido, por lo cual se utiliza la velocidad
intersticial donde v, = & v,, y otra parte de los componentes del aire se dispersan

axialmente. Conforme las ecuaciones (5.19) y (5.20) en el centro del radio se cumple la
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condicién de simetria. Para las demas condiciones de frontera tipo Neumann se cumple la
condicién de no flux, es decir, el flux difusivo es cero, por lo cual el gradiente de concentracion
es cero.

El analisis dimensional del balance de transferencia de masa para la fase fluida y
sélida se presenta en las siguientes tablas:

Tabla 5.2 Andlisis dimensional del modelo de transferencia de masa para la fase fluida para

el caso convencional.

Término Unidades
" % kgas Kkg; kg (5.23)
Pas ot mR3 kgas h rnR3 h
oy, Mg kgas _ ke; & (5.04)
Pas VZE h mR3 kg,s my mR3 h
o, kgas Mr? kg K8 (5.25)
Pas ax 0z 2 mg3 h  kg,s mg? mg® h
o (10% 0%V kg mpil kg ke, K& (5.26)
Pas Drad ;E-l__arz 3 <— + 2) 3 .
mg h mpg kgas mg kgas mg Mg h
my, my,? kg, /kgss Kg; kg; kg;
Kes ai pas™ (H; X; — Yp) —- as( e 1 ) e
fs dj Pas 14 ! h mp mg3 \kg,s Kgss kgas mg*h
m, my? kg,s / kg kg; kgi
. i Y* _v p P as( 1 1 ) _ot (528)
kes aj pas™(Yj i) h mp mpg3 \Kg kgas mg® h

Tabla 5.3 Andlisis dimensional del modelo de transferencia de masa para la fase sdlida para

el caso convencional.

Término Unidades
o % kgss  kg; & (5.29)
55 ot mg® kgss h mg°h
D X e mg?® Kkggs kg; kgi (5.30)
sPss 57 h mg3 kgss mg? mg°h

. 2y. 2 . . .
Ds pss* l%_l_ a Xl mg kgss (i kgl + kgl ) kgl (531)
r or  0Or? h mg3® \mg kges mg ~ kggs mg? mg




| 27

my, m,? kg,s (kgss Kg; kg; kg;
kesaipas”(Hi Xi —Y)  —2—P ( s B T80 ) (5.32)
fs i Fas e ' h mp3 mR3 kgas kgss kgas mR3 h
m, m,? kg, / kg; kg; kg;
Kes ai Pas (Yi" = Yy) 2P as( : : ) (5.33)
fs i Fas 1 1 h mp mR kgas kgas mR3 h
.y ke; Kei (534
! mR3h mR3h

5.1.1.4 Modelo de transferencia de calor

El balance de transferencia de calor para la fase fluida y la fase sélida se basa en las

siguientes suposiciones:

] La temperatura del agua dentro de la chaqueta de enfriamiento se encuentra a un

valor constante.

= Las capacidades calorificas del aire y del agua son promedio y constantes.
. La conductividad térmica de la fase solida es isotrdpica.
Fase Fluida:
. oTe oT;
Pas (Cpa +YH20 CpH 0) ot + pas Vz (Cpa +YH20 CpH O) 0z
02Ty ¢ (0%T; 10T
—kax Efa 2 +krad & 61‘2 + - T ar h aj 8S(Tf Ts)
+ AHvap kfs aj pas*( Yi* - Yi)
Fase Sdlida:
s 0T,
Pss (Cpss + XHZO CpHZO)E
02T 0°Ts  10Ts
= Kgs &= 372 + kgg & 0z +r o + hg a; &5(Tr — Ts)

AHVap kfs aj pas*( Yi* - Yi) + Z AHR Rl

i=1

Las condiciones iniciales y de frontera se encuentran en la siguiente tabla.

(5.35)

(5.36)
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Tabla 5.4 Condiciones iniciales y de frontera del balance de transferencia de calor para el

caso convencional

Fase fluida Fase sdlida
t=0 — Tr= T, (5.37) T, =T, (5.38)
JdT JT.
=0 - — k. fo Zf (5.39) 25 _ (5.40)
Z voTo = v, & Tr — Kax & P e 0
=L — o _, (5.41) s _ (5.42)
0z 0z
r=r, — 9T _ (5.43) s _ o (5.44)
ar dr
dT oT.
P=Re — kel = UG (=T G4 kg —E=u, (- (546)

El primer término del lado izquierdo de la ecuacion (5.35) indica la acumulacion de
energia en la fase gas durante el proceso de fermentacién, también indica que tan rapido
gana o pierde calor sensible la fase fluida y que tan rapido se llega al estado estacionario. En
el término de calor sensible se utiliza el calor humedo (cpas+YH20 Cszo)’ el cual es la

cantidad de calor requerido para elevar en un grado la temperatura de un kilogramo de aire
seco mas el vapor de agua presente. El segundo término es el flujo de energia que acarrea el
fluido mediante el mecanismo de conveccion. El primer y segundo término del lado derecho
indican la conduccion de calor en la fase fluida en direccidon axial y radial. Se considera la
direccion axial debido a la direccion del flujo del fluido y la direccion radial debido al efecto
de la chaqueta de enfriamiento, la cual genera gradientes de temperatura en esa direccion.
El tercer término representa el flujo de calor en la interfase solido-fluido, debido a que la
reaccion ocurre en la fase solida, el calor generado en el sélido se transporta de manera
interfacial hacia la fase fluida. El cuarto término representa la energia liberada por
vaporizacion del agua que humedece al solido hacia el fluido. Este término relaciona la
transferencia simultanea de calor y masa, pues debido al fendmeno de evaporacién se
transfiere parte del agua que humedece al sélido hacia el fluido, el calor liberado resulta en
enfriamiento de la temperatura del sélido y como consecuencia un incremento de energia en
la fase fluida. Donde AH,,, representa el calor latente de vaporizacion, el cual indica la
cantidad de energia necesaria para que una unidad de masa pase completamente del estado
liquido al estado gaseoso a presion constante y sin cambio alguno de temperatura. Este

término se utiliza cuando existe vaporizacion de un liquido y la difusion de este vapor se
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transfiere al gas. La fuerza impulsora es la diferencia de concentraciones entre la fase solida
y la interfase, pues si ambas concentraciones se encuentran en equilibrio entonces no hay
transferencia de masa vy, por lo tanto, tampoco se libera calor por evaporacion.

El ultimo término del balance de transferencia de calor para la fase sélida ecuacion
(5.36), indica el flujo de calor volumétrico generado por la energia liberada durante la
reaccion. La entalpia de reaccion representa el total del calor liberado a los alrededores por
la reaccion bioquimica al convertir el sustrato en diferentes productos (CO,, H,O, proteasas,
etc.). Para una reaccion exotérmica AHg es negativa debido a que el calor fluye del sistema a
sus alrededores.

En las condiciones de frontera (5.37) y (5.38) se aprecia que al inicio de la
fermentacion todo el lecho se encuentra a la temperatura de la chaqueta de enfriamiento.
Conforme a la ecuacion (5.39) el fluido a la entrada del lecho tiene una temperatura constante
T, que equivale a la temperatura ambiente. Las condiciones de frontera tipo Neumann,
ecuaciones (5.41) y (5.42) para ambas fases a la salida del lecho del biorreactor representan
la condicion de no flux de calor. Para ambas fases en la posicion radial en el centro del
biorreactor se tiene la condicion de simetria térmica, es decir, la distribucion de temperatura
en una de las mitades radiales sera igual a la de la otra mitad. En la posicién radial cerca de
la pared del biorreactor las condiciones de frontera tipo Cauchy, ecuaciones (5.45) y (5.46),
expresan que la velocidad de conduccion de calor es igual a la velocidad de calor que fluye
por conveccion. Ya que la reaccidn es exotérmica, el calor generado en el lecho se conduce
radialmente hacia la pared de la chaqueta de enfriamiento, de ahi fluye a la misma velocidad
hacia el interior de la chaqueta para eliminarse debido al proceso de conveccion. El lado
izquierdo de las ecuaciones (5.45) y (5.46) representa la conduccion de calor radial en la fase
fluida y en la fase solida respectivamente. El término de lado derecho de ambas ecuaciones
representa la tasa de transferencia de calor entre dos corrientes coaxiales de fluido con
temperaturas especificas, separadas por la pared de la chaqueta de enfriamiento. El
coeficiente U,, engloba todas las resistencias térmicas involucradas en la transferencia de
calor entre el lecho y la chaqueta de enfriamiento.

El analisis dimensional del balance de transferencia de calor para la fase fluida y solida

se presenta en las siguientes tablas:
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Tabla 5.5 Andlisis dimensional del modelo de transferencia de calor para la fase fluida para

el caso convencional.

Términos Unidades
. an kgas ] kgH20 ] °C ] (5 47)
Pas (Cpas + Yhz0 CpHZO) ot mg3 (kgas °C * kgas kgn,0°C/ h mg3h '
. an kgas mg ] kgHZO ] °C ] (5 48)
Pas Vz (Cpas + Yi,0 CpHZO)E mg3 h (kgaS°C kgas kgn,0°C/mg  mg3h '
AL ] mf°C | (5.49)
ax &5 7 m; °Ch mg3 m¢? mg3h
92T, 19T, ] m@/°C 1 °C ]
koo fe(2of L 200 (_ _ _) (5.50)
rad sf(arz + r 6r> m; °Ch mg3 \m¢? + m; mg mg3h
J ms2 m53 J
h, a; e5(Tf — T, °C (5.51)
g9 s( f s) m52 °Ch ms3 mR3 mRSh
. m, mg? k kg; kg; |
AHyap Kes a; Pas (Yi" —Y)) K ] = S3 ga; ( Bi _ & ) 3 (5.52)
gHZO h mg~ Mg kgas kgas mg h

Tabla 5.6 Analisis dimensional del modelo de transferencia de calor para la fase sdlida para

el caso convencional.

Términos Unidades
X *aTS ] kgHZO ] kgss E ] (553)
(Cpss+ H>0 Cpazo) Ps 3¢ kges °C ' Kggs kgn,0°C/mg3 h mg3h
e, e, s ] ms °C | (558
ss £ 5,2 m, °Ch mg® m,2 mg3h
92T, 10T ] md/°C 1 °C J
Kss € 25 +-= ° S3( 7t — _> 3h (5.55)
or r or mg °Ch mg3 \mg mg mg mg
] rnS2 m53 ]
h, a; £5(Tf — Ty) °oC (5.56)
guiFsL T s mg2 °Ch mg3 mg3 mg3h
* J mg Irls2 kgas( kg; kg; ) J
AHyap Kes a5 pas (V" = Y; == - (5.57)
vap Kfs dj Pas ( i 1) kgHZO h m53 mR3 Kgos kg ngh
N
Z e kgi mg®h mg3h -
1=




5.1.2 Parametros de transporte y cinéticos
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En la Tabla 5.7 se muestran las correlaciones de los parametros a utilizar en los

modelos de transferencia de calor y masa para el caso convencional.

Tabla 5.7 Correlaciones de los parametros y variables del caso convencional.

Parametro Ecuacion Fuente
Reynolds de d
. e, = 0P (5.59)
particula u
Coeficiente de (Casciatori, Biick,
dispersion axial del  p, f= [1—(1— g)¥2]|Dpp + %v (5.60) Thoméo, & Tsotsas,
fluido 2016)
Coeficiente de (Casciatori, Biick,
dispersion radial D.gf = [1 -(1- gf)l/z]DAB + %V (5.61) Thoméo, & Tsotsas,
del fluido 2016)
Coeficiente de 06 <1/ (Wak K -
: akao, Kaguei,
transferencia de (= (24 1.1Re" Sc)Dap (5.62) _ &
dp Funazkri, 1979)
masa interfacial
Conductividad (Casciatori, Biick,
térmica axial del Koy = [1-(1— e)2]|Dpp + %v (5.63) Thoméo, & Tsotsas,
fluido 2016)
Conductividad (Casciatori, Biick,
térmica radial del Kpag = [1—(1— g)V/2]|Dpg + %V (5.64) Thoméo, & Tsotsas,
fluido 2016)
Coeficiente de 06 pr1/3)c (Wak K i &
2+ 1.1Re"°P akao, Kaguel,
transferencia de hg =( al e Prif?)kas (5.65) _ &
_ _ dp Funazkri, 1979)
calor interfacial
Coeficiente de (Casciatori, Biick,
_ 0.17 Re®7% kg ,
transferencia de wE—— (5.66) Thoméo, & Tsotsas,
calor en la pared P 2016)
Entalpia de )
B AHg = AH¢, — (Yco,s) AHcq (5.67) (Barrios Nolasco, 2015)
reaccion
Humedad de (McCabe, Smith, &

saturacion del aire

' 7 28.9647 \P — Pyg

(5.68)

Harriot, 2007)
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Entalpia de

—(T.* 038 (Smith, Van Ness, &
vaporizacion del AH,,, = 1- (T */647'1) va (5.69)
p 1—(Tg,"/647.1) P1 Abbott, 2007)
agua
Tasa especifica de
crecimiento en A e(—Eal/RT*) (5.70) (Esener, Roels, &
funcion de la Hmax = L+B e(‘EaZ/RT*) ' Kossen, 1981)
temperatura
Coeficiente de
Henry en funcién H;““ = H;(T)P x RT (5.71) (Sander, 2015)
de la temperatura
Densidad del oo = 1 (5.72) (Rao, Rizvi, Ashim, &
sustrato R/ ' Jasim, 2014)
Capacidad (Rao. Rizvi. Ashim. &
ao, Rizvi, Ashim,
calorifica del Cp.. = Zxc Cp (5.73)
wrat ss c Jasim, 2014)
sustrato
Conductividad . z o (5.71) (Rao, Rizvi, Ashim, &
térmica del sustrato s ¢ e ' Jasim, 2014)

En el Apéndice C se muestran ciertos términos de las correlaciones. En la Tabla 5.8

se muestran los valores que adquieren los parametros utilizados en el modelo.

Tabla 5.8 Valor de los pardmetros utilizados en el modelo de transferencia de masa y calor

del caso convencional

Parametro Valor Fuente

Propiedades del fluido (a 45 ° C)

Pas 1.109 kg/m?3 (Cengel Y., 2007)
Kas 97.16 J/mh °C (Cengel Y., 2007)
Has 1.941 x 10~° kg/m s (Cengel Y., 2007)
Cp s 1007 J/kg °C (Cengel Y., 2007)

Propiedades del lecho y del sustrato

& 0.37 m,g3/mg3

Pss 1049.1 kg/m3
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Kgs 515.5 J/mh °C
Cp. 2104.4 J/kg°C
Propiedades del agua
PH,0 990.2 kg/m?3 (Cengel Y., 2007)
ph,0 4180 J/kg °C (Cengel Y., 2007)
cp, 1892 J/kg °C
AHy,p 2.39 x 10° J/kg (Smith, Van Ness, & Abbott, 2007)
Parametros cinéticos
A 1.02 X 10'* 1/h
1.04 x 10%°
(Saucedo-Castaneda, Gutiérrez-
E.q 7.02 x 10* ]J/mol Rojas, Bacquet, Raimbault, &
Viniegra-Gonzalez, 1990)
(Saucedo-Castaneda, Gutiérrez-
E., 2.83 x 10° J/mol Rojas, Bacquet, Raimbault, &
Viniegra-Gonzalez, 1990)
R 8.31 J/mol K
T* 318K
TO 298.15K
Kg 1 x 107° kgo, /Kgss
€Oz s 2.3 x 1075 kgco, /Kgss
n 15
Yco, s 1.25 kgs / kgco,
Yco, o, 0.99 kgo, / kgco,
Yco, x 0.80 kgx / kgco,
Yco, 1,0 0.44 kgn,o / kgco,
Parametros de transporte
Dap 0.083 m2/h
(Casciatori, Biick, Thoméo, &
Ps Dtz = 340 107 m*/h Tsotsas, 2016)
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Dsg, = 10.98 X 107° m?/h (Han & Bartels, 1996)
Dscoy = 10.57 x 1076 m?/h  (Tamimi, Rinker, & Sandall, 1994)
D,y 0.040 m?/h
Dyag’ 0.023 m?/h
Kes 15.6542 m/h
Ko 102.5484 J/mh°C
Kpad' 40.6689 ]/mh°C
hg 547259 kg/m? h
Uw 8565 J/m? h°C
AHg —16347955 ]/kgss

5.1.3 Tiempos caracteristicos

El analisis de régimen teorico se divide en analisis de régimen basado en tiempos
caracteristicos y analisis de sensibilidad del biorreactor a los parametros del modelo. Los
tiempos caracteristicos son una medida cuantitativa de la importancia de un mecanismo.

El conocimiento de la magnitud relativa de los mecanismos involucrados en un
proceso dindmico permite determinar el proceso particular que lo limita, asi como reducir la
complejidad de los modelos matematicos al enfocarse en segmentos de tiempo relevantes y
estimar el rendimiento de los fermentadores a escala de produccion (Lykoudis, 1990;
Rasmuson , Andersson, Olsson, & Andersson, 2014; Rehage & Kind, 2021; Sweere, Luyben, &
Kossen, 1987). El procedimiento detallado para obtener los tiempos caracteristicos se

encuentra en el Apéndice D.

Balance de transferencia de masa

Fase fluida:
Parai = 0,,C0,
ovi 1t ov__ 1 o%, 1 (l aYi+62Yi>+ L X —Y) (5.75)
ot Tcony, 0 4 [TDifZ]fG(Z [TDifr]f §0¢& 0%? [Tnelm — l )
Parai = H,0
o, 1 ov__1 azYi+ ! <l aYi+azYi> ! (Y —Y) (5.76)
0t Teom, 0 ey [OF  [rpne ] \6 08 08 ) [omdm '
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Fase solida:
Parai= 0,,C0,
E)Xi 1 62Xi 1 <1 aXl 62Xi> 1 pas*
1 + — 4+ — —(H; X; — Y})
at [TDifZ]S aZZ [TDifr]s E a E aEZ [Tlnt]m Pss H '
X n (5.77)
0, CO,
+— 1-
( C02)<K + on>< cozmé)
Parai = H,0
6Xi 1 OZXi 1 <1 aXl 62X1> 1 pas* "
—l= + e (% - YD)
ot [TDifZ]S a<2 [‘EDifr]S E d f aEZ [TInt]m Pss ' '
(5.78)

e 2 (o) (e ) (1)
- Tx €02 KS + XOZ Xcozméx

Tabla 5.9 Condiciones iniciales y de frontera del modelo de transferencia de masa para el

caso convencional

Fase fluida Fase solida
Xi =0
t=0 — Y, =0 (5.79) (5.80)
XH,0 = XH,0,0
aY; 0X;
z=0 7 voYio= Vy&Yi— D, & a_zl (5.81) E)_Cl =0 (5.82)
soL — ‘Z_‘g —0 (5.83) aa_’? _ 0o (5.84)
aY; 0X;
= — 1 (5.85) 1 _ (5.86)
r=ry, 3t 0 3 0
aY; 0X;
r=R, — a_fl =0 (5.87) 6_21 =0 (5.88)

Balance de transferencia de calor

Fase fluida:
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T, 1 9T

+
ot Tconv, d C

1 9%Ty 1 (aZTf+1 an) 1 (T—T)
— F > 3 > - == f f— 1s
[tcona,] 9% [tcona,] N0 8 08/ [tmel (5.89)
T
+ b f(Yi*_Yi)
TVap
Fase sélida:
0T 1 9%T, 1 <62TS 16TS> Ty Ty
— = + +—-— Tr—Ty) ———— (Y - V) +—— (5.90)
% Treoa ] 7 Troma V08 T508) TRk T T T Tl

Tabla 5.10 Condiciones iniciales y de frontera del modelo de transferencia de calor para e/

caso convencional

Fase fluida Fase sélida
t=0 — Ts =Ty (5.91) Ty =Ty (5.92)
220 — vy = v, e Ty kaxfgf‘z_zf (5.93) % ~0 (5.94)
=L — %Tzf _0 (5.95) ‘;_T; ~0 (5.96)
r=ry ";—T; —0 (5.97) aaiz —0 (5.98)
r=R, — ‘2—? =— %(n— T,) (5.99) 60_1; =— [T[TLC‘JS]S(TS —T,) (5.100)
transporte transporte] .

C

En la Tabla 5.11 se muestran los tiempos caracteristicos obtenidos en los balances de

transferencia de masa y calor:



Tabla 5.11 Tiempos caracteristicos

Tiempo caracteristico

Términos

2
Pas (Cpas + YHZO CpHZO) Ra

f
[TCondr] - (5101)
kl"ad
f Pas C + Yy OC L?
[tcond, ] ( P 2 PH 0) (5.102)
Kax
[tcond,]” Ra” Pss (Cpss *+ Xu,0 Cpy o) (5.103)
kSS
[TCond Z]S L s (Cp S * XHZO CpH 0) (5.104)
kSS
L
Tconv, — (5105)
VZ
R 2
f a
[tpit, ] " (5.106)
rad
L2
f
[oit,, ] o~ (5.107)
ax
R 2
[tir, ] ¥ (5.108)
S
LZ
[oir, | = (5.109)
S
s (Co 4 YuoC
[Trnel Pas ( Pas * 20 szo) (5.110)
hg a; &
[Trnel? Pss (Cpss * X0 Cszo) (5.111)
hg ai
1
[Tlnt]m kfs a; (5112)
R
TPerm ?a (5.113)
[TRxn] (Cp s T Xn0 CPHzo) To (5.114)
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f Pas (Cpas + YHZOCp]-[ 0) Ra (5115)
[Ttransporte] c U :
w
C, +Xy.0C R
[Ttransporte]z Pss ( Pss UHZO pHZO) 4 (5.116)
w
[Tva ]f (Cpas + YHZOCpHZO) To (5-117)
P AI'Ivap kfs aj
[TVa ]S Pss’ (Cps + XHZOCszO) Tb (5.118)
P pas* AHvap kfs aj
o 1 (5.119)
Hmax

Los numeros adimensionales se conforman por las relaciones de los tiempos
caracteristicos de dos procesos, estas relaciones proporcionan informacion sobre cual de los
dos procesos estd dominando. Los balances adimensionales, los niumeros resultantes y el

analisis dimensional se muestran en el Apéndice D.

5.2 Resultados

5.2.1 Efecto del flujo de alimentacién en los tiempos caracteristicos

En la Figura 5.1 se aprecia el efecto del flujo en los diferentes parametros de
transporte. En el inciso a) se aprecia que el valor de Reynolds de particula a los diferentes
flujos de alimentacion evaluados indica que el flujo permanece en régimen laminar (Re,<10).

En el inciso b) se aprecia que la transferencia de masa interparticula aumenta
conforme el flujo de alimentacion es mayor. Esto se debe a que el fluido en fase gas que se
transporta por el lecho forma una capa limite al contacto con las particulas de sustrato. Esta
capa delgada de fluido esta en flujo laminar por lo que el proceso de transferencia de masa
en direccion normal al flujo se da Unicamente por difusion molecular y por conveccion en el
seno del fluido. El grosor de esta capa disminuye al incrementar la velocidad del fluido, asi la
resistencia a la transferencia de masa entre la particula y el fluido en movimiento es menor,
por lo tanto, el intercambio masico se incrementa mientras el flujo sea mayor. Este coeficiente
de transporte interfacial de masa cuantifica indirectamente la rapidez del transporte de

materia en la capa limite y engloba las resistencias de transporte entre las fases.
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En el inciso ¢) se muestra el coeficiente de dispersion masica axial del fluido. La
dispersion describe cualquier flujo no ideal que se encuentre entre el flujo pistén y el flujo
perfectamente mezclado. Cuando un fluido fluye a través de un lecho empacado se observa
la dispersion del fluido como consecuencia de los efectos combinados de difusién molecular
y conveccion en los espacios vacios entre las particulas. A nivel macroscépico la combinacion
de estos efectos se define mediante la ley de Fick. La dispersion de masa a lo largo de la
direccion axial es causada por el retromezclado, es decir, el mezclado axial entre particulas
fluidas con diferentes tiempos de residencia. La dispersion se conforma por la adicién del
término difusivo y convectivo. Conforme aumenta la velocidad del fluido, la contribucion de la
dispersion convectiva se vuelve dominante sobre la de la difusién molecular y el valor de la
dispersion aumenta como puede observarse en la figura.

En elinciso d) se muestra el coeficiente de dispersién masica radial para la fase fluida,
la dispersion radial surge por los gradientes térmicos radiales debido a la chaqueta de
enfriamiento, lo que ocasiona distribuciones de concentracion en esa direccion, generando
que la velocidad de reaccion dependa de la ubicacidon radial. En lechos empacados la
dispersion radial también es causada por la redistribucion del fluido como resultado de la
colision de este con las particulas sélidas mientras se desplaza hacia arriba del biorreactor.
La dispersion radial se describe de manera analoga a la dispersion axial, asi que al aumentar
la velocidad del fluido el valor de la dispersion también aumenta.

En elinciso e) se observa que entre mayor sea la velocidad del fluido que se transporta
por el lecho mayor sera el valor de la conductividad. Esto se debe a que el proceso de
transferencia de calor en un lecho empacado entre el solido y el fluido involucra diferentes
mecanismos. Entre los puntos de contacto entre particulas y el fluido adyacente estatico, la
conduccidén juega un rol importante en la transferencia de calor. Debido al flujo de aire dentro
del lecho y los gradientes de temperatura entre este y el sélido, existe transferencia de calor
por conveccion. Estos mecanismos de transporte de calor dependientes e independientes del
flujo se engloban en la conductividad térmica efectiva axial, la cual se ejemplifica por la
dispersion térmica axial en el empaquetamiento de particulas sélidas. La conductividad
térmica se expresa como la suma de dos términos, el término que representa la conductividad
efectiva cuando el fluido esta en reposo y un segundo término que toma en consideracion la
influencia de la corriente del fluido, donde la contribucion dinamica es funcion del numero de
Reynolds.

En el inciso f) se muestra la conductividad térmica efectiva radial, cuyo analisis es
analogo al inciso e). Este coeficiente describe los mecanismos dependientes e
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independientes del flujo en el transporte de calor radial debido a los gradientes de
temperatura generados por el transporte de calor a través de la chaqueta de enfriamiento.

En el inciso g) se aprecia el coeficiente de calor por transporte interfacial a diferentes
flujos de alimentacion. Este parametro no es una propiedad del fluido, se determina de forma
experimental o mediante correlaciones. Se describe de manera similar al coeficiente de
transferencia de masa interfacial. Se genera debido a la presencia de superficies sélidas que
afectan el flujo de un fluido, pues el fluido se detiene por completo en la superficie del solido
debido a la condicion de no deslizamiento, o esfuerzos de corte que genera el sélido sobre el
fluido, esto ocasiona una capa limite. EIl mecanismo de transferencia de calor entre la capa
limite es la conduccidn a través de las capas de fluido cercanas a la superficie. Esta pelicula
de fluido es la resistencia controladora a la transferencia de calor por conveccion, la cual se
representa por el coeficiente h,. Este coeficiente es directamente proporcional al numero de
Reynolds, por lo tanto, a mayores flujos el valor del coeficiente sera mayor, esto implica que
se aumenta la transferencia de calor de la fase sélida a la fase fluida, o viceversa.

En el inciso h) se presenta el coeficiente total de transferencia de calor a diferentes
flujos de alimentacion. Representa el intercambio de calor en una situacion que involucra una
combinacién de mecanismos. Para el caso donde la reaccién libera calor, este coeficiente
expresa el calor dentro del lecho (fase fluida y sdlida) que se transfiere hacia la pared del
biorreactor por el mecanismo de conveccion, después se conduce a través de la pared de la
chaqueta de enfriamiento y, por ultimo, se transporta por conveccion de la pared hacia el
fluido mas frio que estd dentro de la chaqueta de enfriamiento. Asi, engloba el efecto
combinado de la serie de resistencias a través de las cuales fluye el calor, comprende dos
resistencias relacionadas con la capa limite interna y externa a la pared del biorreactor y una
resistencia a la conduccién de la pared. Las resistencias para la transferencia de calor entre
el lecho y la pared se concentran principalmente en la capa limite, cuyo grosor disminuye
entre mayor sea el flujo del fluido, asi las resistencias a la transferencia de calor fluido-pared
disminuyen y el coeficiente total de transferencia de calor fluido-pared aumenta como se
aprecia en la figura.
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En la Figura 5.2 se muestran todos los tiempos caracteristicos resultantes de los
balances de masa y calor, asi como las condiciones de frontera que cambian en funcién de la
velocidad de flujo. Para los calculos la concentracion de agua en el sustrato se considero
como la inicial (0.6 kgy,o0/kgss) ¥ la concentracion de agua en la fase fluida inicial
corresponde a la concentracion de saturacién de vapor en el fluido a una temperatura de
45° C (0.08713 kgHzo/kgaS). Los incisos a-j muestran los tiempos caracteristicos de los
balances de calor y masa, en estos se observa que el tiempo caracteristico disminuyo al
incrementar la velocidad de flujo de entrada. Entre menor sea el valor del tiempo
caracteristico el mecanismo es mas rapido. Para mecanismos que ocurren en paralelo, la
velocidad general del proceso esta determinada por el proceso con el tiempo caracteristico
menor, es decir, el proceso que ocurre mas rapido. En este caso para el transporte de calor
esos procesos son el tiempo caracteristico de vaporizacion y el tiempo caracteristico de

transporte de interfacial de calor de la fase fluida.

Para los incisos k y | se observa que el valor del tiempo caracteristico de las
condiciones de frontera aumenta conforme aumenta la velocidad del fluido, esto indica que
al aumentar el flujo de aireacién el tiempo caracteristico mas lento es el de conductividad

radial respecto al tiempo caracteristico de transporte de calor fluido-pared.
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5.2.2 Analisis de sensibilidad

El andlisis de sensibilidad en esta investigacion permite medir los impactos de las
fluctuaciones en los parametros de un modelo o sistema matematico sobre las salidas o el
rendimiento del sistema. En la Tabla 5.12 se muestra el rango de valores en los que se

evaluan ciertos parametros del modelo.

Tabla 5.12 Rango de valores minimos y maximos en el que se evaluan los tiempos

caracteristicos
Tiempo caracteristico Valor minimo (h)  Valor maximo (h)
[Tintlm 6.1 x1073 6.07
[TcOndz]f 50.71 5.07 x 10*
[tcona, ]’ 0.89 888.04
Tconv, 0.002 0.032
[Trne)E 4.65 x 107° 1.55 x 10~*
[Tinel? 0.03 0.84
[tvap]' 1.1 % 107 1.56 x 1072
[tvap]’ 0.22 31.34
[TRxn] 0.34 344.62
Ty 0.06 0.60

5.2.3 Caso convencional

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos para la simulacion del caso
convencional. Los resultados se presentan hasta las 12 horas de fermentacion, pues es el
tiempo en el que el sistema alcanza la maxima produccién de CO, y llega al estado

estacionario, lo que corresponde al inicio de la fase de crecimiento estacionario del
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microorganismo. Para tiempos posteriores es necesario incluir la muerte del microorganismo
en el modelo cinético.

En el inciso a) de la Figura 5.3 se observa al inicio del proceso que la concentracion
de YO, a la entrada del biorreactor (z=0 cm) aumenta hasta alcanzar el valor de la
concentracion en el aire. De igual manera, en el inciso b) se aprecia que en la misma posicion
del lecho la concentraciéon del O, en sélido aumenta hasta llegar a un limite, el cual esta
establecido por la constante de Henry, y se mantiene en ese valor durante las 12 horas de
fermentacion pues el valor de YO, también se mantiene constante en esa posicion, asi las
concentraciones de la fase fluida estan ligadas con el comportamiento del sélido. Se muestra
que al inicio de la fermentacion la concentracion de YO, dentro del lecho es muy baja debido
al transporte interfacial y consumo del microorganismo, y a un cierto tiempo va
incrementando hasta alcanzar valores cercanos a la concentracion de entrada, sin embargo,
menores. De manera que la concentracion de O,disminuye a lo largo del lecho. Por ejemplo,
para una altura de 5 cm, en un inicio del proceso el valor de YO, es muy bajo al igual que en
X0,, esto implica que el oxigeno de la fase fluida que entra al biorreactor se transporta hacia
el sélido donde es consumido por el microorganismo practicamente en su totalidad.
Aproximadamente a las 0.5 horas, la concentracion en la fase sélida comienza a aumentar
hasta alcanzar un valor de concentracidon en equilibrio con la fase fluida. Una tendencia
similar se observa en todas las posiciones del lecho.

En el inciso d) se muestra la concentracion de CO, en la fase sélida, la cual se empieza
a producir al mismo tiempo o después del mayor consumo de O,. Se aprecia que conforme
aumenta la longitud del biorreactor la concentracion de CO, también aumenta, esto debido al
término de dispersion axial. La produccion de CO, en la fase solida se transporta hacia la fase
fluida, representada en el inciso c), donde se aprecia que la concentracion de CO, es mayor
a la salida del lecho, esto se debe a la dispersion axial y la conveccion del fluido.

Para comprobar que la concentracién de CO, es mayor en la fase sélida donde es
producido por el microorganismo, los resultados obtenidos de la concentracion de CO, en
ambas fases se convirtieron a las mismas unidades. En la Figura 5.4 se comprueba que en la
fase estacionaria la concentracion maxima de XCO, (0.0198 kgco,/kggr) €s mayor que el valor
maximo de YO, (0.0123 kgcoz2/kgr)-

Barrios Nolasco (2015) estim6 parametros cinéticos aparentes a partir del ajuste de

los datos experimentales del crecimiento de VY. /ipolytica usando el modelo logistico. Estos
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datos sirvieron de referencia para las simulaciones. El tratamiento de los datos reportados
por Barrios Nolasco (2015) para obtenerlos en las unidades requeridas se encuentra en el
Apéndice F. En el inciso c) se muestra la concentracion de CO,obtenida a la salida del lecho
(30 cm) y la concentraciéon obtenida por Barrios Nolasco (2015), se aprecia que ambos
resultados estan en el mismo orden de magnitud. Las diferencias en el perfil se deben al tipo
de biorreactor utilizado. En el perfil de YCO, a la salida del lecho se observa que la fase lag
dura las primeras 6 horas de fermentacion, las siguientes 6 horas se lleva a cabo la fase de
crecimiento exponencial del microorganismo.

En el inciso e) se observa que en la entrada del lecho la humedad del aire es igual a
la concentracion de saturacion a la temperatura de entrada y se mantiene constante durante
todo el proceso de fermentacion. Para posiciones posteriores dentro del lecho, el contenido
de agua en la fase fluida aumenta hasta la concentracion de saturacion de vapor en el aire
(0.12 kgya0/Kkgas) establecida por la temperatura de la fase fluida mostrada en la Figura 5.10,
y se mantiene constante. El aumento de la concentracidon de vapor en la fase fluida hasta
llegar a un valor constante ocurre en la primer media hora del proceso de fermentacion.

Durante todo el proceso de fermentacion la concentracion de agua en la fase solida
se mantiene a un valor constante de 0.6 kgy,o/kgss €n todas las posiciones del biorreactor.
Esto puede deberse a que la corriente de aire humedecido hasta su punto de saturacion se
alimenta de manera continua, y aunque el liquido de la fase so6lida se evapora continuamente,
también el microorganismo produce agua como producto de la fermentacién, ademas de que

solo se simularon 12 horas del proceso de fermentacion.
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En el inciso a) de la Figura 5.5 se presentan los perfiles de concentracion axiales en
el centro del lecho, donde se observa que al inicio de la fermentacion la concentracion de
oxigeno en la entrada del lecho aumenta hasta llegar a la concentracion de O, en el aire y
disminuye a lo largo del lecho. El mismo fendmeno se observa en el inciso b), pues el maximo
valor de XO, se obtiene a la entrada del lecho donde se alimenta el aire y esta determinado
por el coeficiente de Henry. En las primeras horas de fermentacion el valor de XO, es mayor
cerca de la entrada del biorreactor debido al constante flujo de aireacion, mientras que cerca
de la salida del lecho la concentracion de O, es menor pues practicamente se agota, esto
debido al consumo del microorganismo. También se observa que conforme transcurre el
proceso de fermentacion el perfil de concentracidn se recorre a lo largo del biorreactor y el
consumo de oxigeno es menor. Por ejemplo, en las primeras 2 horas de fermentacion el
oxigeno se consume a lo largo del lecho, hasta practicamente agotarse a partir de los 20 cm
del lecho, mientras que a las 4 horas la concentracion de O, en la fase so6lida se agota a partir
de los 25 cm del lecho.

En el inciso d) se observa que conforme aumenta el tiempo, el valor de XCO, se
incrementa y el punto de mayor concentracién de CO, se mueve a lo largo del lecho. Por
ejemplo, a las 2 horas de fermentacién solo se produce CO, en los primeros 8 cm del

biorreactor, donde el maximo valor de XCO, se obtiene a los 4 cm. Mientras que a las 4 horas
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el CO,se produce en los primeros 18 cm del lecho, y la maxima produccion se obtiene a los 7
cm del lecho. En el estado estacionario el perfil muestra que en los primeros 15 cm del lecho
la produccién de CO, se va incrementando y a partir de los 15 cm en adelante la produccién

maxima es constante.
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Figura 5.5 Perfiles de concentracion axiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO, b)
YCO,, ¢) XO,, d) XCO,

En el perfil radial de la Figura 5.6 obtenido a la mitad de la altura del lecho, se aprecia

que las concentraciones aumentan conforme el tiempo, pero su valor no cambia radialmente.
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Figura 5.6 Perfiles de concentracion radiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO, b)
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En la Figura 5.7 se muestran los perfiles espaciales de concentracion en el estado

estacionario en donde la concentracion de YO, es mayor en la entrada del lecho y a lo largo

del lecho disminuye. Este comportamiento es semejante al del sélido, pues se muestra que

el mayor valor de X0, es mayor en la entrada del lecho. En el inciso d) se aprecia que XCO,

incrementa conforme la altura y a partir de los primeros 10 cm la concentracion es constante.

Lo mismo se refleja en la fase fluida.
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Figura 5.7 Perfiles de concentracion dentro del biorreactor a las 12 horas de fermentacion: a)
YO, b) YCO,; ¢) XO,; d) XCO,

En la Figura 5.8 se muestran las velocidades de reaccion a diferentes posiciones
axiales del lecho. La velocidad de reaccion es la cantidad de reactivo o producto que se
consume o produce por unidad de masa y tiempo. Estos resultados son importantes ya que
se puede cuantificar el efecto de ciertas condiciones de operacidn, reactivos, productos, etc.,
esto permite identificar la manera de aumentar el rendimiento. Las velocidades de reaccion
para el O,, H,0, X, S y P se obtienen a partir de la velocidad de produccion de CO, y los
coeficientes estequiométricos, por lo cual, todos los perfiles tienen el mismo comportamiento.
En el inciso b) se muestra la velocidad de produccién de CO,, donde se observa que la mayor
velocidad de reacciéon se obtuvo a las 2 horas de fermentacion con valor de
0.013kgco2/kgss h y disminuyd a tiempos posteriores, tal que en el estado estacionario
alcanza un valor maximo de 0.01 kgco,/kgss h. Un posible motivo es la temperatura del sélido,

ya que el modelo cinético captura la tasa de crecimiento del microorganismo en funcion de
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la temperatura del sustrato. La temperatura que favorece el crecimiento del microorganismo
es de 45 ° C, a mayores o menores temperaturas |la tasa de crecimiento disminuye, lo que
afecta directamente a la produccion o consumo de reactivos. En la Figura 5.9 se muestra que
la temperatura del solido a las 2 horas de fermentacion tiene un valor de 49 ° C, mientras
que a las 12 horas la temperatura es de 51.5° C.

En el inciso b) también se aprecia que en el estado estacionario la mayor velocidad de
producciéon de CO, ocurre cerca de la entrada del biorreactor, sin embargo, en la Figura 5.5
se observa que para la misma hora y zona del lecho la concentracion de CO,en el solido es
menor, y lo mismo ocurre para la misma especie en la fase gas. Esto se debe a que en la zona
de entrada al lecho la produccién de CO, es mayor, y como consecuencia la concentracion de
CO, es mayor, por lo tanto, existe un gradiente de concentracidn entre la entrada del lecho y
la salida del lecho, donde la produccién de CO,es mas baja, ademas de la contribucidn de los
términos de dispersion en el fluido y en el sélido que permiten que el CO, se transporte a
zonas con menor concentracidn, aunado a que el flujo de aireacion constante transporta el
CO, producido a la salida del lecho.

En el inciso f) se representa la velocidad de produccion de proteasas, el perfil muestra
que a las 2 horas de fermentacion la maxima velocidad tiene un valor de 1200 U/kg h,
mientras que a las 12 horas tiene un valor de 870 U/kgss h. También se aprecia que al tomar
como referencia la longitud axial existen zonas en donde la velocidad de produccion de
proteasas es mayor, esto puede estar relacionado con la disponibilidad de oxigeno (reactivo)
lo cual también es capturado por el modelo cinético. Pues a las 2 horas se aprecia que la
mayor velocidad de reaccion se da en los primeros 7 cm del lecho, pues en esa zona la
disponibilidad de oxigeno es mayor debido a la entrada de aire al lecho, lo cual se observa en
la Figura 5.5. Para las 12 horas de fermentacion, la velocidad de reaccion también es mayor
en esa zona, y concuerda con la mayor concentraciéon de O, en la fase sélida como se aprecia
en la Figura 5.8. Los valores obtenidos de la velocidad de produccion de proteasas se
compararon con los obtenidos por Barrios, ver Apéndice G.
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Figura 5.8 Velocidad de reaccidn a diferentes posiciones axiales: a) Velocidad de consumo de
0, b) Velocidad de produccion de CO,; c) Velocidad de produccion de H,O; d) Velocidad de

produccion de biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato, f) Velocidad de produccion de

proteasas

Enla Figura 5.9 se muestra la temperatura de la fase fluida y la fase solida en distintas

posiciones axiales del biorreactor. En el inciso a) se aprecia que la temperatura de la fase



| 54

fluida en la entrada del biorreactor permanece a la temperatura del aire de entrada durante
todo el proceso. Para todas las demas posiciones axiales desde el inicio de la fermentacidn
alcanzan una temperatura de 51.5° Cy permanece invariable en todo el proceso.

En el inciso b) se percibe que la temperatura del s6lido aumenta de manera mas lenta
comparada con la del fluido. Esto puede deberse a que la reaccidon ocurre en la fase solida
generando un aumento de temperatura, parte del calor generado se transfiere a la fase fluida,
ademas de que la fase solida pierde calor debido al efecto de evaporizacion. Para analizar
como contribuyen estos fendmenos en el aumento de temperatura de ambas fases es
necesario realizar simulaciones para analizar el efecto que tienen ciertos parametros como

son el calor de vaporizacion, el calor de reaccion, el calor interfacial, entre otros.
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Figura 5.9 Perfiles de temperatura a distintas posiciones axiales del biorreactor: a)

Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida

En la Figura 5.10 se muestran los perfiles de temperatura axial a diferentes tiempos
de fermentacion, en el inciso a) se observa la temperatura de la fase fluida, la cual en el
tiempo inicial tiene un valor de 45 ° C, para los tiempos posteriores la temperatura aumenta
hasta llegar a 51.5 ° C y toma un valor constante a lo largo del lecho, esto se debe a que la

evaporacion es un mecanismo dominante conforme al analisis de tiempos caracteristicos. Al
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inicio del proceso el aire saturado que se alimenta tiene una temperatura de 25 ° C, entra en
contacto con el lecho que se encuentra a una temperatura de 45 ° C, por lo tanto, se
intercambia calor y esto genera que las fases no se encuentren en equilibrio, ocasionando
que se transfiera agua de la fase solida a la fase fluida hasta que alcance la saturacion. El
calor de vaporizacion del liquido permite que cierta cantidad de agua se transforme a vapory
con ello, el calor liberado también se transfiere a la fase gas, el cual es el mayor contribuyente
al aumento de temperatura en la fase fluida. Este proceso ocurre de manera ciclica debido al
continuo flujo de aireacion.

En el inicio b) se representa la temperatura del s6lido donde se observa como aumenta
de manera gradual conforme transcurre el tiempo de fermentacién en comparacion con la
fase fluida, desde una temperatura inicial de 45 ° C hasta 51.5° C. La temperatura aumenta
debido a la liberacién de energia generada por el crecimiento del microorganismo, la cual se
libera hacia la fase fluida por conduccion, conveccion y evaporacion. En los primeros 2 cm del
biorreactor la temperaturaes 1.5° C mas baja del valor que adquiere en las demas posiciones
del lecho, donde es un valor constante. Esto posiblemente se debe al flujo de aireacion que
entra al lecho a temperatura ambiente. Al tiempo estacionario donde se produce la mayor

cantidad de CO,, ambas fases se encuentran a la misma temperatura.
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Figura 5.10 Perfiles axiales de temperatura a diferentes horas de fermentacion: a)
Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida

En la Figura 5.11 se muestran los perfiles de temperatura radiales para la fase solida
y la fase fluida tomados a la mitad del lecho. En el inciso a) se aprecia que la temperatura de
la fase fluida disminuye 0.5 ° C justo al tocar la pared del biorreactor. En el inciso b) se
observa que la temperatura de la fase sélida permanecié con un valor constante radialmente.
Por lo cual, se puede considerar que la temperatura de ambas fases fue uniforme radialmente.
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5.2.4 Efecto de los tiempos caracteristicos

5.2.4.1 Tiempo caracteristico de reaccion
En la Figura 5.12 se muestra el efecto del tiempo caracteristico de reaccion en las
concentraciones de O,, CO, y H,0 a la salida del lecho. El tiempo caracteristico de reaccion

es el inverso a la tasa de crecimiento especifica, la tasa de crecimiento especifica representa
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la velocidad de incremento en el numero de células por unidad de numero de células. En el
inciso d) se aprecia el efecto del tiempo caracteristico de reaccidn en las concentraciones de
CO, obtenidas en el sélido. Se muestra que, al aumentar la tasa de crecimiento especifica, es
decir, entre menor sea el valor de tiempo caracteristico de reaccion el perfil sigmoidal se
recorre hacia la izquierda, lo que indica que la producciéon de CO, es mas rapida, por lo tanto,
las células se reproducen mas rapidamente. El valor minimo de tiempo caracteristico de
reaccion evaluado es ty; y el maximo tye. Para 1y se observa que la produccion de CO, a
las 12 horas de fermentacion es la mas baja de los casos evaluados. El mismo
comportamiento se observa para el CO, en la fase fluida.

En el inciso b) se observa la concentracion de O, en la fase sélida, donde se aprecia
que el perfil de O, varia segun la produccion de CO,. Para el caso 14, donde se presentd la
menor produccién de CO, a las 12 horas de fermentacidn, la concentraciéon de O, en la fase
solida es la mayor, por lo tanto, el consumo de O, fue el minimo. También se observa que la
tasa de crecimiento especifico tiene efecto en el consumo de O,, pues dependiendo del valor
de 1 el perfil puede mostrar mesetas donde el consumo es constante a ciertos tiempos.

Conforme el inciso d) se muestra que la concentracion de vapor en la fase fluida no
presenta cambios al evaluar distintos valores de ty, pues la temperatura de la fase fluida es
la misma para todos los valores evaluados de t4, como se observa en la Figura 5.13.



| 60

— — x107
8 0.25 T g .O T T T T T |
w0 o20f a) ® 08f b) y/ <
., 015} T, 06 ]
o o
0.10 0.4
¥ ¥
= 0.05} = 02}
AN OC\I
O 0.00 0.0 :
> 0 2 > 0 2 4 6 8 10 12
Tiempo [h]
‘» » %1075
S 0.032 . . . ] . g’n ) .
L o028 < o d)
~ 0.024¢ ~ i
N 0.020 N 15t
o o &
S 0.016 O
o 0.012F op LOFf
X 0.008: = o5l
~ 0.004F ~
O 0.000 - 8 0.0 '
~ 0 2 4 6 8 10 12 L 0 2 4 6 8 10 12
Tiempo [h] Tiempo [h]
—
O
U.D 014 T T T T T _TX]-
X 012 5 T,
~ 0.10 ] TX
O. 0.08 ] -7
L 006 ] T4
2 004 ] 75
0.02} e) :
o — T
I(\] 0.00 1 L L L L X6
> 0 2 4 6 8 10 12
Tiempo [h]
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Figura 5.13 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho: a) Temperatura de la

fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida

Los perfiles axiales y radiales de temperatura fueron iguales para todos los tiempos
caracteristicos de reaccion evaluados, y los perfiles axiales y radiales tienen la misma
tendencia que los obtenidos en el caso convencional.

En la Figura 5.14 Perfiles de concentracion axiales a diferentes horas de fermentacion
para XCO2: @) Tyq1; b) Txz; ©) Tys; d) Txas €) Txs; ) Tg muestran los perfiles axiales de XCO,,
conforme aumenta el tiempo de fermentacion se aprecia que la concentracién axial también
aumenta, y conforme se aumenta el valor de ty los perfiles axiales disminuyen. Para el inciso

a) se evaluo el menor valor de 1y, en este caso se obtuvieron las mayores concentraciones
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axiales de CO, en el sdlido, y en el estado estacionario la mayor concentracion se obtiene a
la salida del lecho. Mientras que para el inciso f) se evalud el valor mas grande de Ty

obteniendo la menor concentracion axial.
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Figura 5.14 Perfiles de concentracion axiales a diferentes horas de fermentacion para XCO,:

8) Ty1, B) Ty, €) oz, Q) Toas €) Tys, )Ty



| 63

En la Figura 5.15 se muestra el efecto del tiempo caracteristico de reaccién en la
velocidad de produccion de proteasas. A las dos horas de fermentacidén se observa que la
mayor velocidad de produccion se obtiene en los casos Ty, Ty ¥ Txs €n los primeros 10 cm
de entrada al biorreactor. Al evaluar la velocidad de reaccion a las 12 horas de fermentacion
se observa que para los tiempos 1y, hasta ty, el comportamiento del perfil es similar,
obteniendo en todos los casos valores de velocidad maximos aproximados a los 900 U/kgs h
cerca de la entrada al biorreactor, mientras que para longitudes posteriores la velocidad
disminuye hasta 100 U/kgg h. Para el tiempo ty5 el perfil de velocidad en la mayor parte del
lecho alcanza valores cercanos a los 800 U/kgss h. Y para el caso 1y, Se obtuvo la menor

velocidad de produccion con valor maximo de 700 U/kgss h a los 20 cm del lecho.
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Figura 5.15 Velocidad de produccion de proteasas en diferentes posiciones axiales: a) t.,, b)
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5.2.4.2 Tiempo caracteristico de transporte interfacial de masa
En la Figura 5.16 se muestra el perfil de concentraciones para evaluar el efecto de

diferentes valores de tiempo caracteristico de transporte interfacial de masa, donde [tiyt1]m
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es el valor minimo y [tyta]m €l valor maximo. En el inciso d) se aprecia que los perfiles de
produccién de CO, en la fase solida son similares.

El efecto mas notorio se muestra en el inciso e) donde se representa el contenido de
agua en la fase fluida. En el perfil obtenido para [tine1lm Y [Tine2lm €1 contenido de vapor
alcanza un valor constante de 0.13 kg H,0/kgss en los primeros minutos de fermentacion.
Mientras que para [tiy3]m S€ obtiene la misma concentracion de vapor en aproximadamente
2 horas y posteriormente se mantiene constante. Para [tj,t4]m S€ Observa que el contenido
de agua en la fase fluida tarda aproximadamente 5 horas en llegar a un valor constante de
0.09 kg H,0/kgss que corresponde al contenido de humedad de saturacidn en la fase fluida a
la temperatura de 45 ° C observada en la Figura 5.17. Por lo tanto, entre mas pequefio sea
el tiempo caracteristico de transporte interfacial de masa, el transporte de agua de la fase
solida a la fase fluida serd mas rapido. Para todos los tiempos caracteristicos de transporte
interfacial de masa la concentracién de agua en la fase sélida se mantuvo constante durante

todo el proceso de fermentacion.
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Figura 5.16 Perfiles transitorios de concentracion a diferentes alturas del lecho para el efecto
de distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de masa: a) YO, b) XO,; ¢) CO,,
d) XCO, e) YH,0

Los perfiles transitorios de temperatura de la fase fluida y la fase solida se muestran
en la Figura 5.17, donde se aprecia que el tiempo caracteristico de transporte interfacial de
masa tiene efecto en la temperatura de la fase solida. Para el caso [ti,4]m S€ Observa que la

temperatura de ambas fases permanece cercana a la temperatura inicial de fermentacion.
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Para [tin3]m 1@ temperatura de la fase sélida mostrada en el inciso b) aumenta de manera
lineal desde 45 ° C hasta alcanzar 48 ° C a las 12 horas de fermentacion, mientras que la
temperatura de la fase fluida desde el inicio del proceso aumenta hasta una temperatura de
51.5° C. Para [tint1lm Y [Tinez]lm 1@ temperatura de la fase solida alcanza un valor constante
hasta las 10 horas, a las 12 horas de fermentacién ambas fases alcanzan una temperatura de
51.5° C. Para [Tipt1]ms [Titzlm Y [Tineslm 1@ temperatura del fluido alcanzé los 51.5° C en
los primeros minutos de fermentacion y el perfil se mantuvo constante en direccion axial y

radial.
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Figura 5.17 Perfiles transitorios de temperatura: a) Temperatura de la fase fluida; b)
Temperatura de la fase sdlida

En la Figura 5.18 se presentan los perfiles axiales de la concentracion de CO, en la
fase solida, se observa en el inciso a) que para [T,u]m @ la entrada del lecho se obtiene mayor
produccién de CO,comparado con los demas tiempos caracteristicos evaluados. Esto puede
deberse al efecto de la temperatura de la fase solida, ya que para [tihulm 1@ temperatura

permanece igual a la temperatura dptima en todas las posiciones del lecho segun la Figura
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5.19. Diferentes tiempos caracteristicos de transporte interfacial de masa no mostraron un
cambio en la concentracidén de oxigeno no ejerce un efecto, pues el perfil de concentracién

de O, en la fase so6lida mostré un comportamiento similar en todos los tiempos caracteristicos

evaluados.
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Figura 5.18 Perfiles de concentracion axiales de XCO, a diferentes tiempos de fermentacion

para evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de masa: a)

[Tine1]lms b) [Trne2lms c) [Tinezlms d) [Tintalm

En los perfiles axiales de la fase solida mostrados en la Figura 5.19 se aprecia que la
temperatura del sélido disminuye conforme aumenta valor de [tinclm- Para [Tineilm Y [Tintzlm
los perfiles obtenidos son iguales, la temperatura alcanza un valor de 51.5 ° C, y se aprecia

que, debido al flujo de aireacion el cual esta a temperatura ambiente, cerca de la entrada del
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lecho la temperatura del sélido es menor al valor maximo que alcanza en las demas posiciones
axiales. Para [t,3]m la temperatura alcanza un valor de 48 ° C, en el inciso b) se observa
que la temperatura aumenta conforme transcurre el tiempo de fermentacion. Y para [tinealm
la temperatura del sélido permanece igual a la temperatura inicial del proceso de
fermentacion en todas las posiciones del lecho. En la longitud radial no se presentaron

cambios en la temperatura del sélido.
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Figura 5.19 Perfiles axiales de temperatura del sdlido a diferentes horas de fermentacion para

evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de masa: a)

[Time1)ms 8) [Tinezlm: € [Tmezlms @) [Tmealm

El efecto del tiempo caracteristico de transferencia de masa interfacial en la velocidad
de produccion de proteasas a las 12 horas de fermentacion se evaltua en la Figura 5.20, tiempo

correspondiente al estado estacionario para el caso convencional, donde [tjn3]m @lcanza un
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valor maximo de 1400 U/kgs h en la entrada al lecho, mientras que [tinu]m Presenta el menor
valor de velocidad de reaccion correspondiente a 600 U/kggs h. Se observa el efecto de la
temperatura del solido en la velocidad de produccion de proteasas, pues para [tipeilm Y
[tintz]lm donde se presentan mayores temperaturas en la fase solida se obtienen las menores

velocidades de produccion de proteasas.
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Figura 5.20 Perfiles axiales de velocidad de produccion de proteasas: a) [time1lms ) [Tinezlms

) [Tineslms @ [Trnealm

5.2.4.3 Tiempo caracteristico en la generacién de calor por reaccién

En la Figura 5.21 se aprecian distintos perfiles de concentracion, donde Tgux1
representa el valor minimo y tg,x4 representa el valor maximo. Se aprecia que distintos
tiempos caracteristicos en la generacion de entalpia de reaccion no generan un cambio en

los perfiles de concentracidn de ambas fases para las especies O, y H,0.
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Figura 5.21 Perfiles de concentracion transitorios a la salida del lecho para evaluar el efecto
del tiempo caracteristico en la generacion de calor por reaccion: a) YO,; b) X0, ¢) YCO,; d)
XCO,; e) YH,0

En la Figura 5.22 se aprecia que distintos valores de tg,, N0 Mmostraron un cambio
significativo de temperatura en el sistema pues la temperatura de la fase solida, donde crece
el microorganismo, presentd un aumento menor a un grado centigrado entre Trpx1 Y Trnxa

obteniendo la temperatura mas baja para tgpyx;-
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Por otro lado, en el inciso a) se aprecia que la temperatura del fluido se mantiene
constante para todos los tiempos caracteristicos de entalpia de reaccion evaluados. Respecto

a la temperatura de la fase fluida, no se presentaron cambios en los perfiles axiales ni

radiales.
= TRxn1 TRxn2 ™= TRxn3 TRxn4
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Figura 5.22. Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para evaluar el efecto
del tiempo caracteristico en la generacion de calor por reaccion: a) Temperatura de la fase

fluida; b) Temperatura de la fase sdlida
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En la Figura 5.23 se muestra el perfil axial de temperatura para la fase solida, se
observa el efecto de los diferentes tg,4. En todos los perfiles se observa que la temperatura
aumenta conforme transcurre el tiempo de fermentacién. En el inciso a) se observa el efecto
de tryn1 €N la temperatura del sélido. En el perfil se observa que la temperatura del sélido al
inicio del proceso se encuentra en la temperatura que favorece el crecimiento del
microorganismo, y durante el proceso de fermentacion en la entrada del lecho el sustrato
permanece a esa temperatura. Mientras que a longitudes posteriores del lecho la temperatura
del solido incrementa paulatinamente en comparacion con los incisos ¢) y d), en los cuales la
temperatura toma un valor constante a partir de los primeros 5 cm del lecho. Sin embargo, la
temperatura del solido a la salida del lecho adquiere el mismo valor para todos los rangos
evaluados de calor de reaccion. Los perfiles radiales de temperatura de la fase solida

permanecieron constantes.
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Figura 5.23 Perfiles axiales de temperatura de la fase sdlida a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico en la generacion de calor por

reaccion: a) trynis b) Trenzs €) Trenzs &) Tryna
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En la Figura 5.24 se presentan los perfiles axiales de velocidad de produccidon de
proteasas a diferentes horas de fermentacion, se observa como la velocidad de produccion
de proteasas se ve afectada por los tiempos caracteristicos de calor de reaccion, pues los
perfiles axiales varian dependiendo del valor de tgy,. Por ejemplo, en el inciso a) se obtienen
las mayores velocidades de produccion de proteasas. En todos los casos se observa que en
primeros 5 cm del lecho la velocidad de produccion es mayor respecto al resto de la longitud
axial del lecho, este efecto se debe a la temperatura del sélido que se encuentra més cercana
a la temperatura éptima de crecimiento del microorganismo, pues los perfiles axiales para
X0, y XCO, no mostraron cambios en la concentracién al evaluar distintos tiempos
caracteristicos de calor de reaccion. Para el inciso a) donde se evalua Ty la velocidad de
produccion a las 12 horas de fermentacion alcanza un valor cercano a los 1350 U / kg h.
Para los perfiles de los demas incisos se muestra como la velocidad de reaccion va
disminuyendo pues la temperatura del sélido cada vez es mayor en esa zona. De tal manera
que para el inciso d) a las 12 horas de fermentacion cerca de la entrada del lecho la maxima
velocidad de produccion alcanza un valor de 880 U / kggs h. Para todos los valores evaluados
de trxn, S€ Observa que, en la zona cercana a la salida del lecho, correspondiente a los ultimos
15 cm del lecho, las velocidades de produccidon son las mismas, debido a que el valor de la

temperatura en esa zona es similar para todos los casos.
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Figura 5.24 Velocidad de produccion de proteasas a diferentes posiciones axiales a diferentes

horas de fermentacion: a) tryny, b) Trxnzr €) Trxnzr @) Trxna

5.2.4.4 Tiempo caracteristico en la generacién de calor por evaporacion

En la Figura 5.25 se observa el efecto del tiempo caracteristico en la generacion de
calor por evaporacion en los perfiles de concentracion. Se observa en el inciso d) que para el
menor tiempo caracteristico de evaporacion evaluado (rVapl), la concentracion de CO, en la
fase sélida es menor y |la fase lag se alargd hasta 8 horas. Este comportamiento esta asociado
con el perfil de temperatura de la fase sdélida mostrado en la Figura 5.26, donde en el inciso
b) se observa que la temperatura del sustrato llega hasta un valor de 58 ° C, lo cual afecta
negativamente a la tasa de crecimiento del microorganismo, por lo tanto, el proceso de
fermentacion se vuelve mas lento. Se observa que la fase lag mas corta se obtuvo en el tiempo
caracteristico Ty,ps, pues en este caso la temperatura del solido se mantuvo en la

temperatura optima para el crecimiento del microrganismo. Asi mismo, en el inciso a) se
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observa que para el caso ty,,; S€ consume menor cantidad de O, En el inciso b) se puede
observar el efecto de la temperatura en el coeficiente de Henry que determina la
concentracion de O, en la fase solida, pues en el estado estacionario la maxima cantidad de
O, disuelto en la fase solida varia dependiendo de la temperatura del solido. Para los casos
Tvap1 Y Tvapz donde el aporte del calor de evaporacion genera una mayor temperatura, la
maxima concentracion de O, disuelta en el liquido que humedece al sélido (X0,) es menor.
Elinciso e) también muestra el efecto del tiempo caracteristico de generacion de calor
por evaporacion, pues se aprecia que entre menor sea el valor del del tiempo caracteristico,
se obtienen mayores concentraciones de vapor en la fase fluida. Por ejemplo, en la Figura
5.26 inciso a) para Ty,p; S€ muestra que la temperatura de la fase fluida dentro del lecho
alcanzalos 58 ° C al inicio de la fermentacion, este aumento de temperatura ocasiona que el
flujo entrante no se encuentre saturado y por lo tanto se transfiera agua hacia la fase fluida
hasta el punto de saturacidon hasta alcanzar una concentracion de 0.19 kg H,0/kg as, valor
qgue se mantiene constante al igual que la temperatura de la fase fluida. De manera que el

proceso de transferencia de masa y calor se encuentran ligados.
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Figura 5.25 Perfiles de concentracion a diferentes alturas del lecho para evaluar el efecto del

tiempo caracteristico en la generacion de calor por evaporacion: a) YO, b) XO,; ¢) YCO,; d)
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efecto del tiempo caracteristico de evaporacion. Se muestra que entre menor sea el tiempo
caracteristico en la generacion de calor por evaporacion, es mayor la temperatura de la fase

fluida y solida. En el inciso a) se muestra que la temperatura de la fase fluida aumenta en
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cuanto inicia el proceso de fermentacién y se mantiene constante. En el inciso b) se observa
qgue la temperatura de la fase solida aumenta de manera mas que lenta que en la fase fluida.
Para ty,p; la temperatura de la fase solida a las 12 horas de fermentacion llega a un valor de
58 ° C, mientras que para ty,p4 NO se aprecia aumento de temperatura respecto a la

temperatura dptima para el crecimiento del microorganismo.
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Figura 5.26. Perfiles de temperatura transitorios del biorreactor para evaluar el efecto del
tiempo caracteristico en la generacion de calor por evaporacion: a) Temperatura de la fase

fluida; b) Temperatura de la fase sdlida
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En la Figura 5.27 se muestra el perfil de concentracién axial de CO, en la fase sélida,
se aprecia que la concentracion obtenida en el inciso a) es menor que en los demas casos

evaluados de Ty,p.
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Figura 5.27 Perfiles de concentracion axiales para XCO, a diferentes horas de fermentacion

para evaluar el efecto del tiempo caracteristico en la generacion de calor por evaporacion: a)

Tyap1s b) Tyap2/ c) Tvap3’ ad) Tvap4

En los perfiles axial y radial de temperatura de la fase fluida a diferentes tiempos de
fermentacion se observd que al iniciar el proceso de fermentacion la temperatura aumenta
desde los 45 ° C hasta la temperatura mostrada en la Figura 5.26 y permanecio a un valor
constante. Para la temperatura solida, el perfil axial de la Figura 5.28 muestra que para tyap1,
Tvapz ¥ Tvaps |@ temperatura aumenta conforme transcurre el tiempo de fermentacion. En los
primeros 5 centimetros de entrada al lecho la temperatura es menor debido al flujo de

aireacion. A partir de los 5 centimetros hasta la salida del lecho la temperatura del sélido
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permanece constante. El perfil radial de la fase solida a diferentes tiempos de fermentacion
permanecio a un valor constante en todas las posiciones radiales para cada tiempo de

fermentacion.
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Figura 5.28 Perfiles axiales de temperatura de la fase sdlida a diferentes horas de
fermentacion para evaluar el efecto del tiempo caracteristico en la generacion de calor por

evaporacion: a) tyap; b) tvapz2; ¢ tvaps: @) Tvapa

Los perfiles axiles de velocidad de produccion de proteasas se muestran en la Figura
5.29, se observa en el inciso a) que la velocidad de produccién de proteasas fue la menor de
todos los casos evaluados de ty,, alcanzando un valor aproximado de 300 U/kgss h debido a
la temperatura a la que llega la fase solida. Y conforme el valor de ty,, €s mayor, la velocidad
de reaccion se incrementa. De manera que para el inciso d) la velocidad de reaccion aumento
hasta 1380 U/kgss h pues la temperatura del solido permanece en la temperatura que
favorece el crecimiento del microorganismo. En todos los perfiles se muestra que la mayor

velocidad de produccion de proteasas se obtiene en las primeras posiciones del lecho. La
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velocidad de reaccidon puede ser afectada por la concentracion de reactivos o la temperatura
del sistema. Sin embargo, en el inciso d) la temperatura se mantiene constante al valor de la
temperatura deseable en todas las posiciones axiales. Analizando la Figura 5.30 se observa
qgue la concentracion de O, en la fase solida es mayor en la entrada del lecho, por lo tanto, en
este caso se observa el efecto de la disponibilidad de O, en la fase sélida sobre la velocidad

de produccion de proteasas.
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Figura 5.29 Perfil axial de la velocidad de produccion de proteasas a diferentes horas de

fermentacion para evaluar el efecto del tiempo caracteristico en la generacion de calor por

evaporacion: a) tyap; b) tvap2; ¢ tvaps: @) Tvapa
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Figura 5.30 Perfiles de concentracion axiales para X0, a diferentes horas de fermentacion al

evaluar el efecto del tiempo caracteristico en la generacion de calor por evaporacion: a) Tyap1s

b) Tyap2- c) Tvap3’ a) Tyapa

5.2.4.5 Tiempo caracteristico de transferencia interfacial de calor

En la Figura 5.31 se muestran los perfiles transitorios de concentracion, donde se
aprecia segun el inciso ¢) que la fase lag mas corta se obtiene para [tjpe]c ¥ [Tinez]e- EI mayor
efecto del tiempo caracteristico de transporte interfacial de calor se observa en el inciso e)
donde se muestra la concentracion de agua en la fase fluida, pues para [ti,s]. S€ obtiene la
mayor concentracién de vapor mientras que para [tjh1]c S€ obtiene el menor valor de
concentracion de vapor, este caso representa el menor valor del tiempo caracteristico

evaluado. La concentracion de vapor esta determinada por la temperatura de la fase fluida.
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Figura 5.31 Perfiles de concentracion transitorios del lecho para evaluar el efecto de distintos
tiempos caracteristicos de transporte interfacial de calor: a) YO, b) X0, ¢) YCO,: d) XCO,, e)
YH,O

En la Figura 5.32 se observan los perfiles transitorios de la temperatura de la fase
fluida y la fase sdlida obtenidos al evaluar diferentes valores de tiempos caracteristicos de
transporte interfacial de calor, donde se muestra que entre mayor sea el valor del tiempo

caracteristico, la temperatura de la fase sdélida y fluida aumenta. Se aprecia que la fase fluida
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al inicio de la fermentacion aumenta hasta cierto valor y permanece en ese valor durante toda
la fermentacién. Sin embargo, para la fase solida se observa que entre mayor sea el valor de

[tinelc @aumenta el tiempo que tarda la fase sdlida en alcanzar una temperatura constante.

_[Tintl]c [TintZ]c _[Tint3]c [Tint4]c _[TintS]c
52 e e
51k .
50 f a)
O a9} ;
S ]
wo4gf ;
|_ i
AT b ]
a6 | ]
45 b .
o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
Tiempo [h]
(3
S
%)
|_

Figura 5.32 Perfiles transitorios de temperatura para evaluar el efecto de distintos tiempos
caracteristicos de transporte interfacial de calor: a) Temperatura de la fase fluida; b)

Temperatura de la fase sdlida
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En la Figura 5.33 se muestra que para los tiempos caracteristicos [tinsle ¥ [Tintalc
la temperatura de la fase sélida empieza a aumentar en la entrada del biorreactor, el efecto
se observa en los primeros 5 centimetros y de ahi en adelante permanece constante en las

demas posiciones axiales.
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Figura 5.33 Perfiles axiales de temperatura del sdlido a diferentes horas de fermentacion para

evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de masa: a)
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Los perfiles axiales de velocidad de produccién de proteasas se muestran en la Figura

5.34 donde se aprecia que para [Tipt1le Y [Tinez]e S€ obtiene la mayor velocidad de produccion,

mientras que para [ti,wa]c S€ obtiene la menor velocidad, lo cual se debe a la temperatura de

la fase sélida.
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5.2.4.6 Tiempo caracteristico de conveccion

En la Figura 5.35 se aprecia que entre menor sea el tiempo caracteristico de
conveccion la fase lag es mas corta y la produccion de CO, es mayor como se puede
corroborar en la Figura 5.36, ya que un flujo mayor de aireacidon incrementa el valor de los
parametros de transporte de masa y calor conforme los resultados mostrados en la Figura 5.1
lo que favorece el transporte interfacial de masa y calor. El perfil del contenido de agua en la
fase fluida (YH,0) es idéntico en todos los tiempos caracteristicos de conveccién evaluados.
El contenido de agua en el sustrato durante todo el proceso permanecié con el mismo valor

que al inicio de la fermentacion.
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Figura 5.36 Produccion acumulada de CO, al evaluar distintos tiempos caracteristicos de

conveccion

En la Figura 5.37 se observa que el perfil transitorio de temperatura de la fase fluida
es el mismo para los diferentes tiempos caracteristicos de conveccion. Sin embargo, en el
inciso b) se aprecia en el perfil de la fase sdlida que entre mayor sea el tiempo caracteristico
de conveccién, la temperatura del sélido requiere mas tiempo para alcanzar un valor
constante. También se aprecia en el perfil axial de la fase sélida, Figura 5.38, que a menores
valores de tcony la temperatura cerca de la entrada del biorreactor es mas cercana a la
temperatura dptima del crecimiento del microorganismo, esto debido a que un mayor flujo de
aireacion favorece el transporte de calor interfacial y mejora el transporte de calor por
conveccion, el mismo efecto se ocasiona por una menor longitud de empaquetamiento. En el
perfil radial de la Figura 5.39 se observa que a menores valores de t¢o,y la temperatura del
sélido cerca de la pared del biorreactor disminuye respecto a las demas posiciones radiales.

La temperatura de la fase fluida fue constante radial y axialmente.
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Figura 5.37 Perfiles transitorios de temperatura para evaluar distintos tiempos caracteristicos
de conveccion: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida
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Figura 5.38 Perfiles axiales de temperatura de la fase sdlida a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a) tconv1 + b) Tconvzr

C) Tconv3
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Figura 5.39 Perfiles radiales de temperatura de la fase sodlida a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a) Tconp1, b) Tconvas

¢) Teonvs

En la Figura 5.40 se observa que a un menor valor de t¢q,y la concentracion de YO, se
incrementa a lo largo del biorreactor. Para el inciso a) donde se muestran los resultados de
Tconvi» 1@ concentracion YO, dentro del lecho es mayor incluso que el contenido de O, en el
aire de entrada, y a partir de los primeros 5 cm tiene un valor constante a lo largo del lecho.
Para tconvz Y Teonvs |@ concentracion de O, disminuye a lo largo del lecho debido al consumo
del microorganismo, entre mayor sea el valor de ¢,y la disponibilidad de O, en la fase fluida
€S menor, pues para Tconys S€ Observa que a las 12 horas de fermentacion la concentracion
de O, en la fase fluida a la entrada del lecho es 0.229 kgq,/kg,s ¥ @ los 20 cm del lecho la
concentracion disminuye hasta un valor de 0.004 kgg,/kg.s- Debido al transporte interfacial
se aprecia que los perfiles en la fase solida, Figura 5.41, tienen la misma tendencia.

La disponibilidad de O, en la fase sdlida afecta la produccion de CO,, pues en la Figura

5.42 se observa en el inciso ¢) que para Teony3 la mayor produccion de CO, ocurre a la entrada
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del lecho, en los primeros 20 cm. Para t¢ony, S€ Observa que la produccion de CO, aumenta
conforme la altura del lecho, en la entrada del biorreactor se produce 5 x 1077 kgcoz/Kkgss Y @
la salida se obtiene la concentracion maxima de 1.9 x 107> kg, /Kkgss, Y a partir de las 4 horas

de fermentacion el perfil es el mismo en todos los tiempos.
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Figura 5.40 Perfiles de concentracion axiales para YO, a diferentes horas de fermentacion al

evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)tconvis ) Tconvzs € Tconvs



| 95

— %107 — %107
@ . @ 1.0
T S— )
'Y X
~ 08¢ ~
N AN
o 06} 1 o
o 0.4 ] w
X '
=, 02} =,
o 00kal ' o
x 0 5 10 15 20 25 30 X
z [em]
7 Xlo_? T T T
g)o =0 h
i 0.8 ] -
~ 0.6 | ] =1 h
@)
§° 0.4+t . 6 h
= 02} ] =38 h
o 10h
X 0 5 10 15 20 25 30 —12h

z [em]

Figura 5.41 Perfiles de concentracion axiales para X0, a diferentes horas de fermentacion al

evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a)tconvis b)) Tconvzr € Tconva
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Figura 5.42 Perfiles de concentracion axiales para XCO, a diferentes horas de fermentacion

al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a) tconvis ) Tconvzs € Tconva

Conforme el analisis anterior, en la Figura 5.43 se muestra la velocidad de produccion
de proteasas, donde se observa que la velocidad de produccion es mayor a menores valores
de tcony- T@ambién se observa que a las 12 horas de fermentacion la maxima velocidad de
produccion de proteasas para tconv2 Y Tconvs S€ Obtiene en la entrada del lecho, pues en esa

zona el valor de XO, es mayor.
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Figura 5.43 Perfil axial de la velocidad de produccion de proteasas a diferentes horas de
fermentacion al evaluar el efecto del tiempo caracteristico de conveccion: a) tconpi, b) Tconvzs

C) Tconv3

5.3 Conclusiones parciales

El caso convencional en el estado estacionario presentd un aumento de siete grados
respecto a la temperatura que favorece el crecimiento del microorganismo, alcanzando una
temperatura maxima de 51.5 ° C en el lecho. El andlisis de tiempos caracteristicos permitio
explicar los fendmenos de transferencia de masa y calor dominantes en el lecho. Los perfiles
de concentracidon y temperatura en el interior del sistema permitieron elucidar la relacion
entre la disponibilidad de oxigeno y la temperatura de la fase sdlida con la velocidad de

produccién de proteasas dentro del lecho.

A partir del analisis de sensibilidad se obtuvo lo siguiente:
= Al evaluar el efecto de la tasa especifica de crecimiento se mostro que entre menor

sea el valor del tiempo caracteristico de reaccion el crecimiento del microorganismo
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ocurre mas rapido pues la fase lag es mas corta, la produccion de CO,es mayor y se
incrementa la velocidad de produccidn de proteasas. Se observé que diferentes valores

de 1ty no generaron efectos sobre la temperatura de la fase fluida ni de la fase solida.

Entre mas pequeno sea el tiempo caracteristico de transporte interfacial de masa el
transporte de agua de la fase sdlida a la fase fluida sera mas rapido. Al incrementarse
el valor de [ti,¢]m la temperatura de la fase solida disminuye, lo cual se refleja en un

aumento en la velocidad de produccion de proteasas.

Aunque la biorreaccion es exotérmica se observd que el rango evaluado para distintos
tiempos caracteristicos en la generacion de calor por reaccidon no mostréo aumento de
temperatura del lecho, ya que los otros procesos de transferencia de calor fueron
dominantes. No obstante, a menores valores de try, la temperatura del solido es menor
cerca de la entrada del lecho, incluso en algunos casos disminuyo hasta la temperatura
que favorece el crecimiento del microorganismo. Sin embargo, se observd que a la
salida del lecho la temperatura de ambas fases fue de 51.5 ° C independientemente

del valor de tgy, evaluado.

Al evaluar distintos tiempos caracteristicos de evaporacion, se observd que entre
menor sea el tiempo caracteristico la concentracién de CO, en la fase so6lida es menor,
la fase lag se alarga y la concentracion de vapor en la fase fluida aumenta. Este
comportamiento esta asociado con el aumento de temperatura en la fase fluida, lo cual
afecta negativamente a la tasa de crecimiento del microorganismo, generando que el
proceso de fermentacion se vuelva mas lento y disminuya la velocidad de produccion

de proteasas.

Al evaluar distintos tiempos caracteristicos de transporte interfacial de calor se
observo que a mayores tiempos caracteristicos la fase lag es mayor y se obtiene mayor
concentracion de vapor en la fase fluida, esto se debe a que la temperatura de la fase
fluida incrementa y por lo tanto requiere mas cantidad de vapor para saturarse. Una de
las posibles causas para el incremento de la temperatura se debe a que el transporte

interfacial de calor es mas lento, asi al incrementar el valor de [1;,¢]. |a temperatura de
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la fase solida tarda mas en llegar al estado estacionario. El aumento en la temperatura

del sélido provocé que la velocidad de produccion de proteasas disminuyera.

= Para observar el efecto de la velocidad de aireacion se evaluaron distintos tiempos
caracteristicos de conveccion, se observé que entre menor sea el tiempo caracteristico
la fase lag es mas corta, la produccion de CO, se incrementa, la temperatura del solido
alcanza un valor constante mas rapido y la concentracion de O, en ambas fases se

incrementa a lo largo del biorreactor.

6 Biorreactor intensificado

6.1 Caso A
6.1.1 Modelo dimensional

6.1.1.1 Modelo hidrodinamico

A continuacion, se muestran las suposiciones con las que se establecid el modelo:

=  Fluido newtoniano e incompresible.

= Régimen de flujo en estado estacionario.

= La unica componente de velocidad es axial, ya que el aporte de las
coordenadas radial y angular en la transferencia de movimiento es

insignificante.

Caida de presion

El efecto de la pared del tubo del biorreactor sobre la caida de presién fue determinado
por Eisfeld y Schnitzlein (2001). Para ello, utilizaron mas de 2300 datos experimentales
obtenidos de la literatura, los cuales cubren un amplio rango de condiciones de operacion ( g,
d¢/dp, Rep y forma de la particula). Observaron que la caida de presion debido al efecto de la
pared incrementa a bajos numeros de Reynolds (régimen laminar) y d¢/d, < 10. Para mejorar
la prediccion de la caida de presion a bajas relaciones d/d,, los autores analizaron los datos
extraidos de la literatura comparando 24 correlaciones de caida de presion, obteniendo que
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la correlacion de Reichelt (1972) para la caida de presion fue la que mejor describid los
resultados de los datos experimentales, esta se define como:

AP vo (1—-8)2% A vl (1 — &)
e K1Aw2 Has 20 ( _f) + Sw Pas Vo - f (61)
L dp gf3 Bw dp gf3

Donde los términos A,, y B, que realizan una correccion del efecto de la pared en la
caida de presion se expresan como:

@ (6.2

d 2

El coeficiente A,, describe la contribucion del efecto de friccion de la pared en la caida

(6.3)

de presion, y B, describe el efecto de la fraccién vacia cerca de la pared para numeros de
Reynolds altos. Eisfeld & Schnitzlein (2001) estimaron los parametros K;,k; y k, que

incorporan los efectos de la caida de presion utilizando la base de datos experimentales, los
resultados se muestran en la Tabla 6.1:

Tabla 6.1 Coeficientes ajustados de la ecuacion de Reichelt

. Coeficientes
Forma de la particula

K, ky k,

Esferas 154 1.15 0.87
Cilindros 190 2.00 0.77
Todas las particulas 155 1.42 0.83

Los resultados anteriores son validos para numero de Reynolds de 0.01 < Rep <
17635, relacion diametro de tubo y de particula 1.624 < d./d, < 250 y una fraccion vacia
promedio de 0.330 < & < 0.882.
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Perfil de fraccion vacia

El perfil de fraccién vacia para esferas de igual tamano en funcién del radio del
biorreactor se obtuvo de la correlacion de De Klerk (2003) la cual describe el perfil en dos
regiones; la region cerca de la pared del biorreactor donde las particulas estan mejor
ordenadas descrita por la ecuacion (6.4) y la regién que ocupa el resto del lecho presentada
en la ecuacion (6.5).

g(r) = 2.14z% — 2.53z + 1 z < 0.637 (6.4)

gr(r) = & + 0.29 exp(—0.62) - cos|[(2.3n(z — 0.16))] + 0.15 exp(—0.9z)

6.5
z > 0.637 (6.5)

Donde:

z= (Ry —1)/d, (6.6)

Para un fluido newtoniano con p,s y u,s constantes considerando coordenadas

cilindricas, la ecuacion de continuidad es:

d
— v, = 6.7
9z 7 0 (6.7)

La ecuacidén de transporte de movimiento es:

deg vy, av,
Pas ot + & VZE
10gv, 0%gv, AP . 5 HasVy (1—¢gp)?
= Hzs [;T W + EfT‘l' Pas 8z — KlAw d 2 sz (68)

p
Aw Pas Vz2 (1 - Ef)

BW dp Er

Las condiciones iniciales y de frontera para el modelo hidrodindmico son:
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Tabla 6.2 Condicion inicial y de frontera del modelo hidrodinamico para el biorreactor

intensificado caso A

t=0 - Vz = 0|arranque (6.9)
=0 — v,= 2 (6.10)
£f

=L — v _ (6.11)
0z

rer, - AL (6.12)
ar

r=R, — v, =0 (6.13)

El término del lado izquierdo de la ecuacion (6.8) es el término transitorio de la
transferencia de cantidad de momento, indica como cambia la velocidad intersticial en el
tiempo. El primer término del lado derecho representa el término viscoso, que relaciona el
efecto de la pared del sistema al interactuar con el fluido. El segundo término es la caida de
presion, el cual es el término fuente. El tercer término indica las fuerzas externas aplicadas
sobre el fluido, en este caso es la fuerza gravitacional, la cual es una fuerza volumétrica que
tiene signo negativo pues su direccidon es opuesta al movimiento del fluido (g, = —g). Los
ultimos dos términos representan las resistencias viscosas e inerciales ocasionadas por las

particulas en el empaque del reactor.

6.1.1.2 Modelo de transferencia de masa

Las suposiciones para el modelo de transferencia de masa son:

] La densidad del aire seco y del sélido seco se considera promedio y
constante.

. La fraccion vacia se considera constante.

] El coeficiente de Henry solo depende de la temperatura.

Balance de Transferencia de Masa para la Fase Fluida

El balance de transferencia de masa para la fase fluida se expresa como:
Parai = 0,,C0,

aY; aY; (02Y,

Pas =~ t pas*VZZ = pas*Dax W

. 19y, %Y,
ot

+ pas* Dradf <; E + F) + kfs aj pas*( H; X; — Yi) (614)
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Parai = H,0

aY; aY; (0% L ff10Y, %Y
rad

Pas” ==t Pas” Vz=— = Pas Dax _2+pas D - =+ 2 + K¢ aj pas*(Yi* _Yi) (615)
ot 0z 0z r or Or

Balance de Transferencia de Masa para la Fase Sélida
Parai = 0,,C0,

0X; 9%X; 10X; 02%X .
Pss’ — = Pss” Ds 21 + pss” Ds | = —+ _21 —kfs aj pas"(HiXj — ) £ R; (6.16)
at 0z r dr Or
Parai=H,0
0X; 0%X; 10X;  0%X; . .
pss*_l = Pss” Ds_z1 +pss” Ds | = — _2l —Kgs aj pas" (Vi — Y1) + Ry (6.17)
Jt 0z r dr Or

El segundo término de lado izquierdo de la ecuacién (6.14) y (6.15) es la conexién con
el modelo hidrodinamico, en este caso se incorpora el perfil de velocidad el cual es funcién
de la posicidn radial. Las condiciones iniciales y de frontera para el balance de transferencia

de masa para la fase fluida y sélida son:

Tabla 6.3 Condicion inicial y de frontera del balance de transferencia de masa para el

biorreactor intensificado caso A

Fase fluida Fase sélida
Xi - 0
t=0 — Y, =0 (6.18) (6.19)
XH,0 = XH,0,0
aY; 0X;
z=0 7 vo¥io= v, &Y — Dyl a—Zl (6.20) a_zl =0 (6.21)
=L — M _ (6.22) X, (6.23)
0z 0z
r=r, — My (6.24) RKi_y (6.25)
or or
r=R, - M_, (6.26) Ki_ (6.27)

or or
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6.1.1.3 Modelo de transferencia de calor

Balance de Transferencia de Calor para la Fase Fluida

* an " an
Pas (Cpas + YHZOCpHZO) E + Pas” Vz & (Cpas + YHZOCpHZO) E
0%T¢ 92Ty 10Ty
= kaxfsfa7 + kradfsf (a? Tor) hg a; &5(Tf — Ts) (6.28)

+ AI-Ivap kfs aj pas*( Yi* - Yi)

Balance de Transferencia de Calor para la Fase Soélida

LT, 0pss”
(cps + XHzocszo) Pss at =+ (cps + XHZOCpHZO) T 9t

02T, 0°Ts  10T;

= KesEo gz Kests (aT * FE) +heaie(li—T) (6.29)

N
~ BHyap ks 2 pas (V" = YD) + ) AHg Ry’

i=1

El segundo término de lado izquierdo de la ecuacidon (6.28) es la conexion con el
modelo hidrodinamico. Las condiciones iniciales y de frontera para el balance de

transferencia de calor fase fluida y solida del caso A son:

Tabla 6.4 Condicion inicial y de frontera del balance de transferencia de calor para el

biorreactor intensificado caso A

Fase fluida Fase sélida
t=0 T,=T, (6.30) T, =T, (6.31)
aY; 0T
=0 - - _k fo 20 (6.32) s _ (6.33)
Z VOTO Vy & Tf kax &f oz dz 0
=1 — o _, (6.34) s _ (6.35)
0z 0z
r=r, — 9 _, (6.36) s _ (6.37)
or or

0T
rad E = Uw(Tf - Tb) (638) — kradsa_rs = UW(TS — Tb) (639)
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Los tiempos caracteristicos resultantes estan expresados en la Tabla 5.11 y Tabla 6.5.

Tabla 6.5 Tiempo caracteristicos del biorreactor intensificado caso A

Tiempo caracteristico (h) Términos
2
™™ Ra (640)
|J-as
1
Tpresién 1(A—P) ’ (641)
L pas
g
— 6.42
Tcl. v, ( )

6.2 Caso B

6.2.1 Modelo dimensional

6.2.1.1 Modelo de transferencia de masa

Las suposiciones para el modelo de transferencia de masa son:

] La densidad del aire seco y del sélido seco se considera constante.
. La fraccion vacia se considera constante.

] El coeficiente de Henry solo depende de la temperatura.

] La membrana solo es permeable al oxigeno.

Balance de Transferencia de Masa para la Fase Fluida

El balance de transferencia de masa para la fase fluida se expresa como:
Parai = 0,,C0,

)¢ )¢ . 0% . (10Y; 9%Y; i
Pas E + Pas VZE = Pas Dax ﬁ + Pas Drad ; E + or2 + kfs aj Pas (Hi Xi - Yi) (643)
Parai = H,0
Y, aY, (0%Y; 19Y; a2y

Pas’ G + Pas” Va g = Pas™Dax 55+ Pas’ Dradf<? o Yo ) +keapas’ (Y —Y)  (6.44)
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Balance de Transferencia de Masa para la Fase Sélida
Parai= 0,,C0,

0X; 9%X; 10%; 0% )
pSS*a_t1 = pss* Dg ?21 + ss* s <; a_rl ?;) - kfs aj pas*( H;X; — Yi) T R; (645)
Parai=H,0
0X; 02X; 10X; 02X . )
Pss’ — = Pss” Ds 21 + pss” Ds | = — 21 — ks ai pas* (i — V) + Ry (6.46)
at 0z r or Or

Tabla 6.6 Condicion inicial y de frontera del balance de masa del caso B para la fase sdlida y
fluida

Fase fluida Fase sdlida
Xi=0
t=0 — Y, =0 (6.47) ‘ (6.48)
Xu,0 = XH,0,0
. Y, 0X;
z=0 VoYio = Vg &rY; — Doyl & a_zl (6.49) a_zl —0 (6.50)
=L — M _y (6.51) Ki_y (652
0z 0z
Parai =0,
oy (6.53)
K(Y; = Yir) = — & Drag' >~
r=r, — or OXi _ 0 (6.54)
Para i = CO,, H,0 or
(6.55)
% _,
ar
r=R, — ";_Y —0 (6.56) aal _o (657
r r

La ecuacion (6.53) representa la condicion de frontera para el transporte de masa en
el centro del lecho, representa la igualdad entre la cantidad de oxigeno que se permea a
través de la membrana hacia el lecho y la cantidad de oxigeno que se dispersa radialmente
dentro del lecho. La ecuacion (6.55) representa la condicion de simetria radial para las

concentraciones de CO, y H,0 en la fase fluida.
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6.2.1.2 Modelo de transferencia de calor

Balance de Transferencia de Calor para la Fase Fluida

* JTy " dT¢
Pas (Cpas + YHZOCpHZO) E tPas Vz (Cpas + YHZOCpHZO) E
0%T¢ 92Ty 10Ty
= kaxfsfa7 + kradfsf (a? Tor) hg a; &5(Tf — Ts) (6.58)

+ AI-Ivap kfs aj pas*( Yi* - Yi)

Balance de Transferencia de Calor para la Fase Solida

" aTs apss*
(Cps + XHzocszo) Pss E + (Cps + XHZOCPHZO) TS ot

92T, 92T, 10T,
= kss ESW + kss Es W + ;E + hg dj ES(Tf - TS)

(6.59)

N
~ BHyap Kis 23 pas” (%" = V) + ) AHg Ry’

i=1

Tabla 6.7 Condicion inicial y de frontera del balance de calor del caso B para la fase solida y
fluida

Fase fluida Fase solida
t=0 To =Ty (6.60) T, =T, (6.61)
aY; JT.
z=10 - voTo = v, & T — kaxf Ef a_Zl (662) a_zs =0 (663)
i=L — o _, (6.64) 9T _ (6.65)
0z 0z
rer, T _, (6.66) s _ (6.67)
dr or
oT o,
r= Ra - _kradfa_rf = Uw(Tf - Tb) (668) - kradsa_rs = UW(TS — Tb) (669)

Los tiempos caracteristicos resultantes estan expresados en la Tabla 5.11 y Tabla 6.8.
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Tabla 6.8 Tiempo caracteristicos del biorreactor intensificado caso B

Tiempo caracteristico (h) Términos

Ra (6.70)
K

TPerm

6.3 Caso C

6.3.1 Modelo dimensional

6.3.1.1 Modelo hidrodinamico

La ecuacion de transporte de movimiento es:

des v, av,
Pas ot + & v, P
10¢ggv, 82‘ngZ AP * 2 Mas Vo (1 - s_f) 2
= Has [; or or2 + EfT+ Pas” 8z — KiAw dpz £_f3 (6.71)

Aw Pas VO2 (1 - E_f)

By dp &

Las condiciones iniciales y de frontera para el modelo hidrodindmico son:

Tabla 6.9 Condicion inicial y de frontera del modelo hidrodinamico para el biorreactor

intensificado caso C

t=0 - Vz = Olarranque (6.72)

s=0 — v,= 2 (6.73)
&f
=L = v _ (6.74)
0z
r=r, v _ (6.75)
Jar

r= Ra - v, = 0 (676)
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6.3.1.2 Modelo de transferencia de masa

Las suposiciones para el modelo de transferencia de masa son:

] La densidad del aire seco y del sélido seco se considera constante.
] La fraccion vacia se considera constante.

] El coeficiente de Henry solo depende de la temperatura.

] La membrana solo es permeable al oxigeno.

Balance de Transferencia de Masa para la Fase Fluida

El balance de transferencia de masa para la fase fluida se expresa como:
Pal’a i= 02, C02

Pas E + Pas VZE = Pas Dax W * Pas Draq ; E + == a 2 + kfs aj Pas (H Xi— Y) (6-77)
Parai = H,0
M aY; L T 10Y; 9%,
pas at pas S oz = Pas Dax 0z .2 + Pas Drad ; a_+ or2 +kfs dj Pas (Y ) (678)

Balance de Transferencia de Masa para la Fase Sdlida
Para i = 0,,CO,

. 0Xi L 07X L (10X 97X )
Pss ot = Pss S_azz + pss” Ds T or + s —Kgg a5 pas"(HiX; — V) £ Ry (6.79)
Parai= H,0
0X; 02X; 10X 02X; . )
pSS* a_tl = pss* DS _aZZl —l— pss* <r ar ar21> _ kfs al pas*( Y1 _ Yl) + :Rl (6.80)

Tabla 6.10 Condicion inicial y de frontera del balance de masa del caso C para /la fase sdlida

y fluida

Fase fluida Fase sdlida

i =

t=0 - Y, =0 (6.81) (6.82)

XH,0 = XH,0,0
ox;

z=20 - VOYi,O = V, & Yi — Daxf ¢ a_ (683) E =0 (684)




z=1L M _, (6.85) X _, (6.86)
0z 0z
Parai= 0,
v (6.87)
K(Yi - YiT) = —¢& Dradfa_r_1 X
r=r, — paialel 0 (688)
Para i = CO,, H,0 or
(6.89)
A
ar
r=R, M_, (6.90) X, (6.91)
Jr Jr
6.3.1.3 Modelo de transferencia de calor
Balance de Transferencia de Calor para la Fase Fluida
. oT; . oTe
Pas (Cpas + YHZOCpHZO)E tPas Vz (Cpas + YHZOCpHZO)E
92T, 92Ty 10T,
= kaXfEfﬁ + kradfsf <W + ;E) - hg aj Es(Tf - TS) (681)
+ AHvap kfs aj pas*( Yi* - Yi)
Balance de Transferencia de Calor para la Fase Solida
% aTs apss*
(cps + XHzocszo) Pss 3t + (cps + XHzocszo) T ot
92T, 92T, 10T,
= kg 85?4‘ K & Fﬁ-;g +hg aj &(Tr — Ts) (6.82)

N
— BHyap kro @5 pas” (Vi = ¥ + ) AHg Ry’

i=1

Tabla 6.11 Condicion inicial y de frontera del balance de calor del caso C para la fase sdlida
y fluida

Fase fluida Fase solida

t=0 T, =T, (6.83) T, =T, (6.84)
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ay, aT
=0 — _ ko fe 2N (6.85) ots _ (6.86)
z VOTO VvV, &f Tf kaX Er 97 97 0
z=L — o _ (6.87) s _ (6.88)
0z 0z
r=r, - o _, (6.89) s _ (6.90)
Jr Jr
aT aT
F=Re 7 ka5 = U= Ty) (691 —kege® = = Uy (T, —Ty)  (6.92)

Los tiempos caracteristicos resultantes estan expresados en la Tabla 5.11 y Tabla 6.8.

6.4 Resultados
6.4.1 Caso A

En este caso de intensificacidon del biorreactor convencional se evalua el efecto de
generar un perfil de velocidad dentro del lecho al utilizar un sustrato con diametro de particula
de un centimetro para que se cumpla la relacion d;/d, < 8y se genere un perfil de fraccion
vacia. En la Figura 6.2 se muestra el perfil de velocidad, el cual incorpora el perfil de fraccidn
vacia de la Figura 6.1. La velocidad del flujo de entrada al lecho es equivalente a 31 m/h. En
el perfil de velocidad se observa que en la pared la velocidad del fluido es cero debido a la
condicién de no deslizamiento, y cerca de la pared se alcanza la velocidad de flujo maximo,
esto se debe a que la fraccidon vacia es mayor cerca de la pared debido al acomodo de las
particulas. A mayor cercania con el centro del biorreactor la amplitud de la onda de velocidad

disminuye, el mismo efecto se observa en el perfil de fraccion vacia.
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Figura 6.1 Perfil de fraccion vacia radial

40

30 F H

Velocidad adimensional

0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5
Radio del biorreactor [cm]

Figura 6.2 Perfil de velocidad axial adimensional en el lecho empacado

En la Figura 6.3 inciso d) se aprecia el perfil de concentracion transitorio de la
produccidén de CO, en la fase sélida, donde se distingue que se comienza a producir CO, desde

el inicio de la fermentacidn, sin embargo, la produccion es mas baja comparada con el caso
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convencional. En el inciso ¢) se muestra el perfil de concentracion de CO, para la fase fluida,
donde se aprecia que la produccion de CO, aumenta conforme incrementa la altura del
biorreactor. Para evaluar el efecto de esta propuesta de intensificacidon en la produccion de
CO, se obtuvo el acumulado de la concentracion en la fase fluida a la salida del lecho desde
el inicio de la fermentacion hasta las 12 horas, y se compard con la produccién de CO,
obtenida en el caso convencional. En la Figura 6.4 se muestra que a las 12 horas la
produccion acumulada de YCO, para el caso convencional es 0.09 kgco,/kg.s, mientras que
para el caso A se obtuvo 0.042 kgco,/kg,s |0 cual representa el 47% de produccion de CO,
respecto al caso convencional. En el inciso a) se muestra que la concentracion de O, en el
inicio de la fermentacion aumenta hasta el valor de O, en el aire y permanece en ese valor
para todos los tiempos y todas las posiciones del lecho, esto ocasiona que el contenido de O,
en la fase solida no se agote. La baja produccion de CO, para el caso A se debe a la
disminucion del area interfacial, pues el contenido de O, en el sélido no se agotd y la
temperatura del sélido fue menor que la obtenida para el caso convencional segun la Figura
6.5. El area interfacial determina la cantidad de masa transferida debido a mecanismos como
la conveccidn, pues entre mayor sea el area interfacial mayor sera la cantidad de masa que
se transfiere. Al aumentar el diametro de particula el area especifica del sustrato disminuye,
y como consecuencia la transferencia de masa es menor. Realizando un analisis con los
tiempos caracteristicos al utilizar un diametro de particula equivalente a 0.0015 m se obtiene
un [Tinelm = 0.0061 h, mientras que con un diametro de particula equivalente a 0.01 m se
obtiene un [ty = 0.0290 h. Por lo tanto, al aumentar el diametro de particula el tiempo
caracteristico de transferencia de masa interfacial incrementa, lo cual se traduce en que el
proceso de transferencia de masa interfacial es mas lento.

En el inciso e) se muestra la concentracion de vapor en la fase fluida. En la entrada
del biorreactor la concentracion de vapor es 0.027 kgu,o/kgas ¥ Se observa que la
concentracion de vapor incrementa segun aumenta la altura del biorreactor. La saturacion de
vapor en la fase fluida depende de |la temperatura de la fase fluida, pues en la Figura 6.6 se
observa que la temperatura de la fase fluida varia en las posiciones axiales. En el centro del
lecho, posicion donde se tomaron los datos de la Figura 6.3, la velocidad tiene un valor de
1280 m/h, asi tcopy = 0.089 hy [rDifZ]f = 5.33 h, por lo tanto, domina el transporte convectivo.

El contenido de agua en la fase sdélida se mantuvo constante durante toda la

fermentacion al mismo valor de la humedad inicial.
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Figura 6.4 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para el caso convencional y el caso

A del biorreactor intensificado

En la Figura 6.5 se observa que en la entrada del lecho la temperatura de la fase fluida
aumenta de 25 ° C que equivale a la temperatura de entrada del aire, hasta 35 ° C y se
mantiene en esa temperatura durante las 12 horas de fermentacién. Para las demas
posiciones axiales, la temperatura de la fase fluida aumenta desde el inicio de la fermentacion
hasta un valor de 51 ° C y se mantiene constante, esto debido a que a que el tiempo
caracteristico de vaporizacion de la fase fluida tiene un valor de [rVap]f = 7.47 X 107 h, por lo
cual [rVap]f es uno de los tiempos caracteristicos que domina en la transferencia de calor, asi
el incremento de temperatura hacia la fase fluida debido a la evaporacién es muy rapido, y
ocurre en los primeros minutos de la fermentacion.

En el inciso b) se aprecia la temperatura de la fase solida en la cual se observa que
aumenta conforme se incrementan las posiciones del lecho. En la entrada del biorreactor la
temperatura de la fase sdlida es de 45 ° C y la salida del lecho la temperatura de la fase
sélida alas 12 horas es de 49 ° C, asi la temperatura del solido solo aumento 4 ° C respecto
a la temperatura inicial. Lo que implica una disminucion de 3 ° C respecto a la temperatura

maxima obtenida a las 12 horas de fermentacion para el caso convencional de la Figura 5.9.
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Figura 6.5 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para el biorreactor
intensificado caso A: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida

En la Figura 6.6 se aprecia el perfil axial de temperatura dentro del lecho. En el inciso
a) se observa que la temperatura de la fase fluida aumenta en la entrada del lecho hasta
alcanzar un valor de 55 ° C, para posiciones axiales posteriores la temperatura desciende y
forma pequenas fluctuaciones hasta alcanzar 51 ° C. En el inciso b) la temperatura del sélido
al inicio de la fermentacion es de 45 ° C y aumenta conforme transcurre el tiempo de

fermentacion. También se observa que a la entrada del lecho la temperatura del sélido es
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cercana a la que favorece el crecimiento del microorganismo y aumenta conforme se

incrementa la altura del lecho.
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Figura 6.6 Perfiles de temperatura axiales para el biorreactor intensificado caso A a diferentes

horas de fermentacion: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida

En la Figura 6.7 se observan los perfiles radiales de temperatura, donde se aprecia
que la temperatura de la fase fluida fluctua entre 50 ° Cy 51 ° C, y cerca de la pared del
biorreactor la temperatura aumenta hasta llegar a un valor de 54 ° C, también se aprecia que

el perfil es constante durante el proceso de fermentacion. Lo cual esta ligado con el perfil de
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temperatura de la fase sdélida, pues en el inciso b) se observa que la temperatura del sélido
al inicio del proceso parte de 45 ° Cy va aumentando conforme se incrementa el tiempo de
fermentacion. También se observan fluctuaciones de temperatura en la direccion radial
debido a la velocidad del flujo de aireacion dentro del lecho. Por ende, cerca de la pared del
biorreactor la temperatura del sélido disminuye, a los 2 cm del radio la temperatura del sélido
tiene un valorde 49 ° Cy alos 2.5 cm la temperatura disminuye hasta la temperatura dptima
de45° C.

Por lo tanto, se aprecia el efecto que tiene la velocidad de flujo en la temperatura del
sistema, pues cerca de la pared del biorreactor se obtiene la velocidad maxima dentro del
lecho segun la Figura 6.2, la temperatura del solido disminuye hasta los 45 ° C cediendo calor

hacia la temperatura de la fase fluida.
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Figura 6.7 Perfiles de temperatura radiales para el caso A del biorreactor intensificado a
diferentes horas de fermentacion: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase
solida

En el perfil axial para las concentraciones de la fase fluida y so6lida de la Figura 6.8 se
muestra en el inciso a) que la concentracion de YO, se mantiene al valor de concentracion de
O, en el aire de entrada en todas las posiciones axiales del lecho y durante las 12 horas de

fermentacion. Asi el perfil del O, en la fase sélida también se mantiene constante a una
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concentracion determinada por el coeficiente de Henry y no se agota a lo largo del lecho en
comparacion con los perfiles axiales del caso convencional de la Figura 5.5. En el inciso d)
se muestra que la produccion de CO, aumenta conforme se incrementa la longitud axial del
biorreactor, este mismo perfil se presenta en el CO, de la fase fluida. En el inciso e) se
muestra el contenido de vapor en la fase fluida, donde se observa el mismo perfil en todo el
proceso, se aprecia que la concentracion aumenta a lo largo del lecho, llegando al valor de

saturacion de vapor en la fase fluida determinado por la temperatura de la fase fluida.
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Figura 6.8 Perfiles de concentracion axiales para el caso A del biorreactor intensificado a
diferentes horas de fermentacion: a) YO, b) YCO, c) XO,; d) XCO,; e) YH,O
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En la Figura 6.9 se muestra el perfil radial de las concentraciones de la fase fluida y
sélida, se observa que la concentracion de O, en la fase fluida y s6lida permanecio constante
en la direccién radial, al igual que el contenido de agua en la fase fluida. Con respecto a la
concentracion de CO, en la fase sélida, inciso d), se aprecia que la produccién de CO, fluctua
en la direccidn radial siguiendo el perfil de la velocidad de produccion de CO, mostrada en la
Figura 6.11. También se aprecia que la concentracion de CO, varia radialmente, pues cerca
de la pared del biorreactor la concentracion disminuye, esto puede ser consecuencia de que

la maxima velocidad del flujo se encuentra cerca de la pared.
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Figura 6.9 Perfiles de concentracion radiales para el caso A del biorreactor intensificado a
diferentes horas de fermentacion: a) YO, b) YCO,,; ¢) XO,; d) XCO,, e) H,0

En la Figura 6.10 se observa el perfil de velocidad de reaccion en la direccion axial
para O,, CO,, H,0, biomasa, sustrato y proteasas. Para todas las especies se muestra que la
velocidad de produccidon es mayor a la salida del lecho. También se observa que la velocidad
de reaccion disminuye conforme transcurre el tiempo de fermentacion, esto se relaciona con
el aumento de temperatura en la fase sélida. En el inciso f) se muestra la velocidad de

produccidon de proteasas a las 12 horas de fermentacion para el caso A comparado con el
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caso convencional. Se observa que en el caso A se obtuvo mayor velocidad de produccion,

alcanzando una velocidad maxima de 920 U/kgss h, mientras que para el caso convencional

se obtuvo 870 U/kggs h.
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Figura 6.10 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales para el biorreactor
intensificado caso A: a) Velocidad de consumo de O,; b) Velocidad de produccion de CO,, c)
Velocidad de produccion de H,O; d) Velocidad de produccidn de biomasa; e) Velocidad de

consumo de sustrato, f) Velocidad de produccion de proteasas
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En la Figura 6.11 se muestran los resultados para la velocidad de reaccidon en la
direccion radial para O,, CO,, H,0, biomasa, sustrato y proteasas, para todas las especies se
muestran fluctuaciones en la velocidad de reaccion obteniendo la menor velocidad cerca de
la pared del lecho. En el inciso f) se muestra la velocidad de produccion de proteasas a las
12 horas de fermentacion para el caso A comparado con el caso convencional. Se observa
que en el caso A se obtuvo mayor velocidad de produccion, alcanzando una velocidad maxima
de 920 U/kgss h, mientras que para el caso convencional se obtuvo una velocidad de
140 U/kgg h.
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Figura 6.11 Velocidad de reaccion a diferentes posiciones radiales para el biorreactor
intensificado caso A: a) Velocidad de consumo de O,; b) Velocidad de produccion de CO,, c)
Velocidad de produccion de H,O; d) Velocidad de produccion de biomasa; e) Velocidad de

consumo de sustrato, f) Velocidad de produccion de proteasas
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6.4.2 Caso B

6.4.2.1 Efecto de la Permeabilidad

En esta seccion se evalua el efecto de diferentes tiempos caracteristicos de
permeabilidad para evaluar el impacto de la alimentacién de oxigeno sobre la produccién de

proteasas. En la Tabla 6.12 se muestran los rangos de tpey, @ evaluar.

Tabla 6.12 Rango de los tiempos caracteristicos de permeabilidad

Tiempo caracteristico  Valor minimo (h) Valor maximo (h)

Tperm 6.58 x 10718 6.58 x 107>

En la Figura 6.12 se muestra el perfil de las concentraciones dinamicas en el centro
del lecho para las especies 0,, CO, y H,0. En el inciso a) se muestran los perfiles de O, en la
fase fluida a la salida del lecho, para todos los casos donde se evalia tpe, S€ aprecia que
debido al uso de la membrana la concentracion de YO, aumenta respecto al caso
convencional. También se observo que la termodinamica juega un papel importante en la
concentracion de la fase solida, ya que el oxigeno disuelto en agua obedece la ley de Henry,
y aunque la concentracion de oxigeno en la fase fluida se incremento el reflejo en la fase
sélida es minimo, ya que el oxigeno es poco soluble en agua, mientras que el CO, es
aproximadamente 20 veces mas soluble. El valor de XO, aumentd a 2.28 x 1077 kg 0,/kgss
respecto a 9.44 x 10~°kg 0,/kg. del caso convencional. En el Apéndice H se puede observar
el efecto que tiene alimentacion de aire a una concentracion mayor de oxigeno.

Para la produccion de CO, en el inciso ¢) se muestra que para Tperm1» Trermz Y TPerms3
el perfil es el mismo, y la fase lag dura siete horas. También se observa que para todos los
casos evaluados de tpey, @ las 12 horas de fermentacion la concentracion de CO, en el sélido
es mayor a la obtenida en el caso convencional. En la Figura 6.13 se aprecia que la mayor
concentracion de CO, se obtiene para tperms- Para todos los casos evaluados de tpery €l
contenido de agua en la fase fluida aumenté desde el desde el inicio de la fermentacion hasta
un valor de 0.13 kgyz0/Kkgas Y Permanece constante. La humedad del sélido permanecio al

valor de humedad inicial.
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Figura 6.13 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para el caso convencional y

disantos valores de tperm

En la Figura 6.14 se observa que no se presentaron cambios en la temperatura

respecto al caso convencional al evaluar distintos valores de tperm-
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Figura 6.14 Perfiles transitorios de temperatura para evaluar el efecto de distintos tiempos
caracteristicos de permeabilidad: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase
solida

En la Figura 6.15 se muestra el perfil axial de XO,, se observa que las mayores
concentraciones se obtienen a la entrada del lecho, también se aprecia que para tperms €l
perfil muestra mayores concentraciones de O,desde el tiempo que inicia el proceso hasta las
8 horas de fermentacion. Comparando con el caso convencional todos los perfilesalas 2y 4

horas presentan mayores concentraciones a la salida del biorreactor. En la Figura 6.16 se
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muestra la concentracion de CO, en el solido, se aprecia que para Tpermz: Trerm3 Y Tperma4 @
concentracion de CO, a la entrada del lecho es mayor comparada con el caso convencional.
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Figura 6.15 Perfiles de concentracion axiales de XO, a diferentes tiempos de fermentacion

para evaluar el efecto distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a)tpermi, b) Trermzs

C) Tperm3s d) Tperma
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Figura 6.16 Perfiles de concentracion axiales de XCO, a diferentes tiempos de fermentacion

para evaluar el efecto de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a)tpermi, b)

Tperm2; C) Tperm3 ; d) Tperma

En la Figura 6.17 se observa el perfil axial velocidad de produccién obtenida para cada
Tperm- Para todos los casos se observa que la velocidad de produccion de proteasas es mayor
en la entrada del biorreactor. A las 12 horas de fermentacion se aprecia que la maxima
velocidad de produccion de proteasas para Tperm1, Trermz Y Trerma €S igUal a la obtenida en el
caso convencional, sin embargo, para tperms l@ velocidad de produccién fue menor. En la
Figura 6.18 se observa el perfil radial de velocidad de produccién de proteasas. Comparando
los resultados para cada tpem @ las 12 horas de fermentacion con el caso convencional se
observa que para Tperm1, Tpermz Y Trerms |@S velocidades de produccion de proteasas son
menores que la obtenida para el caso convencional, excepto para tperms donde se obtuvo el
mismo valor y a ciertos tiempos de fermentacion se muestran fluctuaciones en la velocidad

de produccion. Aunque en los perfiles axiales de XO, se mostré una mayor concentracion
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respecto al caso convencional no se genero un impacto en el aumento de la velocidad de
produccién de proteasas, obteniendo resultados similares a los reportados para el caso

convencional en la velocidad de reaccién y temperatura de la fase solida y fluida.
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Figura 6.17 Velocidad de reaccion de produccion de proteasas a diferentes posiciones axiales

para evaluar el efecto de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a)tp,,m1, b)

Tperm2 ; C) Tperm3 ; d) Tperma
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Figura 6.18 Velocidad de reaccion de produccion de proteasas a diferentes posiciones

radiales para evaluar el efecto de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a)

Tperm1 ’ b) Tperm2 ’ C) Tperm3s ’ d) Tperma

Los resultados anteriores muestran que a pesar de la alimentar O, a través de la
membrana ubicada en el centro del biorreactor la velocidad de produccidon de proteasas no
se incremento. No se observaron cambios en los perfiles radiales de la concentracion de O,
en la fase sélida. Por lo tanto, en la Figura 6.19 se muestra la concentracién de YO, a
diferentes posiciones radiales para observar como se distribuye la alimentacién de oxigeno
de la membrana hacia el lecho. Se aprecia para los cuatro casos evaluados de tpe, que en
el centro del hay un aumento en la concentracion de O, en la fase fluida comparado con el
caso convencional, sin embargo, en las demas posiciones radiales no se muestra un aumento
de O, en la fase fluida, por el contrario, los perfiles muestran el mismo comportamiento que
en el caso convencional. Esto se puede explicar mediante los tiempos caracteristicos, pues
se observa que el proceso de conveccidn es mas rapido que el proceso de dispersidn radial,

f .
pues [rDifr] = 0.147 Y Tconv, = 0.089, en consecuencia, el O, que permea la membrana no se
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dispersa radialmente mas alla del centro del lecho pues el flujo de aireacion lo arrastra hacia
la salida del lecho. Para corroborar los resultados en el Apéndice H se puede observar los
resultados obtenidos de una simulacion al considerar que el oxigeno solo se alimenta por la

membrana ubicada en el centro del biorreactor.
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Figura 6.19 Perfiles de concentracion YO, a diferentes a diferentes posiciones radiales para

evaluar el efecto de distintos tiempos caracteristicos de permeabilidad: a)tperm1, b) tpermas

C) Tperm3s d) Tperma
6.4.2.2 Efecto de la permeabilidad y difusividad

Para conocer el efecto que tiene la dispersion radial de oxigeno en la produccién de

proteasas, se propusieron distintos valores de la relaciéon de tiempos caracteristicos
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£ £ . £
([rDifr] /rperm), donde ([rDifr] /rperm)1 es el valor minimo evaluado y ([rDifr] /rperm)6 el valor

maximo. El rango del valor de los tiempos caracteristicos a evaluar es:

Tabla 6.13 Rango de los tiempos caracteristicos de permeabilidad y difusividad radial

Tiempo caracteristico Valor minimo (h)  Valor maximo (h)

f
M 0.0011 1.0941 x 105

TPerm

En la Figura 6.20 se muestran los perfiles transitorios en el centro del lecho para las
especies O, CO, y H,0. Se observa que para ([rDifr]f/rperm)3 se obtiene la mayor
concentracion de YO, y empieza a descender hasta las 8 horas de fermentacion, esto
ocasiona que la produccidon de CO, en la fase so6lida sea mas rapida lo que disminuye la fase
lag, pues para ([rmfr]f/rperm)3 se observa una la fase lag con duracién de 3 horas. En la
Figura 6.21 se observa que para este caso se obtiene la mayor producciéon de CO,.

En el inciso d) se observa que el contenido de vapor en la fase fluida es constante

para todas las relaciones de tiempos caracteristicos evaluadas, pues la temperatura de la

fase fluida permanece constante segun la Figura 6.22.
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Figura 6.20 Perfiles de concentracion transitorios a diferentes alturas del lecho para evaluar
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Figura 6.21 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para evaluar el efecto de /a

relacion ([Tm f r]f/ T Perm)

En la Figura 6.22 se observa que el perfil de temperatura de la fase fluida es igual para
todos los casos y el aumento de temperatura ocurre al inicio del proceso. En el inciso b) se
observa que para todas las relaciones de tiempo caracteristico la temperatura de la fase
solida en el estado estacionario tiene un valor de 51.5 ° C. En direccion axial y radial las

temperaturas de ambas fases tienen el mismo perfil que el obtenido en el caso convencional.
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Figura 6.22 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para evaluar el efecto de

la relacion ([TD if r]f /tperm).' a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida

En la Figura 6.23 se observa el perfil transitorio para O, en la fase fluida a distintas
posiciones radiales, se muestra que para los incisos a) y b) la concentracion de O, en el centro
del lecho no aumentd. A partir del inciso ¢) se observa un incremento en la concentracion de
oxigeno en el centro del lecho respecto al perfil del caso convencional, sin embargo, en las
demas posiciones radiales la concentracidn de oxigeno no aumento. Para X0, no se registro

cambio en la concentracidn radial.
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Figura 6.23 Perfiles transitorios a diferentes posiciones axiales de YO, para evaluar el efecto
de la relacion ([Tmf r]f/rperm) s a) ([Tm-f r]f/rperm)l ; b) ([TDif r]f/rperm)z ;¢ ([TDifr]f/
TPerm)?)r' d) ([TDifr]f/TPerm)4f' 6’) ([TDif r]f/TPerm)sr' f) ([‘L'Dif,«]f/TPerm)6

En la Figura 6.24 se observan las velocidades de produccion de proteasas para cada
([rDifr]f/rperm), ninguna de las velocidades obtenida a las 12 horas mostré un incremento

respecto al caso convencional, donde la méaxima velocidad de produccion de proteasas
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equivale a 870 U/kgss h. Para todos los casos los valores mas altos de produccion de

proteasas se obtienen en la entrada al lecho.
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Figura 6.24 Velocidad de produccion de proteasas a diferentes posiciones axiales para
g f ) f . f .

evaluar el efecto de la relacion ([TDifr] /rperm). a) ([Tmf N /rperm)l, b) ([rDif N /Tperm)z, c)
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6.4.3 Caso C

Conforme los resultados de la seccion anterior, la membrana no tiene un aporte en el
aumento de la produccidon de proteasas, por lo cual, al generar el perfil de velocidad en el
biorreactor equipado con la membrana, los resultados obtenidos son similares a los del caso
A. Por ejemplo, en la Figura 6.25 se muestran los perfiles transitorios de concentracion, los
cuales son iguales a los obtenidos en la Figura 6.3. En la Figura 6.26 se muestra la produccion

acumulada de YCO, que tiene el mismo valor que la obtenida para el caso A.
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Figura 6.25 Perfiles de concentracion transitorios a diferentes alturas del lecho al evaluar el
caso C del biorreactor intensificado: a) YO,; b) X0, ¢) YCO,, d) XCO,; e) YH,0O
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Figura 6.26 Produccion acumulada de CO, de la fase fluida para el caso convencional y el

caso C del biorreactor intensificado

En la Figura 6.27 se muestra el perfil transitorio de temperatura donde se aprecia que la
temperatura de la fase fluida aumenta desde el inicio de la fermentacion y se mantiene a
51.5° C durante todo el proceso. En la entrada al biorreactor la temperatura de la fase fluida
es de 35 ° C debido al flujo de aireacion. La temperatura de la fase sélida incrementa en el

tiempo hasta llegar a un valor de 49 ° C a las 12 horas de fermentacion.
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Figura 6.27 Perfiles de temperatura transitorios a la salida del lecho para el biorreactor
intensificado caso C: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida

En la Figura 6.28 se observa el perfil de temperatura axial en donde se aprecia que a
las 12 horas de fermentacion la temperatura de la fase sélida alcanza un valor de 50 ° C,
mientras que en el caso A la temperatura obtenida fue de 49 ° C.

En la Figura 6.29 se muestra el perfil radial de temperatura de la fase soélida, donde se

aprecia que la temperatura cerca de la pared del biorreactor desciende de 50 ° C hasta la



| 144

temperatura optima de operacion. Mientras que la fase fluida en la misma seccion radial
aumenta de 51 ° C hasta 54 ° C.

=0 h 2h ==4h 6h ==8h 10h ==12h

25 30

z [em]

Figura 6.28 Perfiles de temperatura axiales para el biorreactor intensificado caso C a
diferentes horas de fermentacion: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase
sdlida
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Figura 6.29 Perfiles de temperatura radiales para el biorreactor intensificado caso C a

diferentes horas de fermentacion: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase
solida

En la Figura 6.30 se muestra el perfil axial de las concentraciones de la fase fluida y
solida, se observa que la concentracion de O, en la fase fluida y solida permanecio constante
en la direccidn axial. Mientras que la concentracién de CO, y agua aumenta conforme la

longitud axial del biorreactor.
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Figura 6.30 Perfiles de concentracion axiales para el caso C del biorreactor intensificado a
diferentes horas de fermentacion: a) YO, b) YCO, c) X0, d) XCO,; e) H,0

En la Figura 6.31 se muestra el perfil radial de las concentraciones de la fase fluida y
soélida, se observa que la concentracion de O, en la fase fluida y solida permanecio constante
en la direccidn radial, al igual que la concentracién de CO, en la fase fluida y el contenido de

agua en la fase fluida. Con respecto a la concentracion de CO, en la fase sélida, inciso d), se
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aprecia que la produccion de CO, fluctua en la direccidn radial siguiendo el mismo perfil que
la velocidad de produccion de CO, mostrada en la Figura 6.11, donde se muestra que la

menor concentracion de CO,se obtiene cerca de la pared del biorreactor.

— — %107
© 025 T T T T N 0 L ——_|
0 0.20¢F 1 2 o8} ]
., 015} . 06F ]
o o
0.10 | 0.4 F ]
v El
= 0.05 a) - 02} b)_
O 0.00 §<> 0.0
> 00 05 10 15 20 25 00 05 1.0 15 20 25
r [cm]
‘o ><10'3 o
;‘;) 2.0 : : : : ;”O 5
= % =< 4
~ 15+¢ - ~ b
o o 3t
S 1o O Lt
oY) a0
X 05F ] = 1}
o c) o
0.0 . - ' - 0 -
§_3 00 05 1.0 15 20 25 Q 00 05 10 15 20 25
r [cm] r [cm]
@
¥ 0.12
0.10
~ —0h —6h =—12h
o 0.08}
- 006] : 2h —8h
w0 0.04F
= —4h 10h
S 0.02 | o) ]
~ 0.00 - - - -
E 00 05 10 15 20 25

r [cm]

Figura 6.31 Perfiles de concentracion radiales para el caso C del biorreactor intensificado a
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En la Figura 6.32 se muestra el perfil de velocidad de reaccion en la direccion axial
para O,, CO,, H,0, biomasa, sustrato y proteasas. Para todas las especies se muestra que la
velocidad de produccidn es mayor a la salida del lecho. También se observa que la velocidad
de reaccion disminuye conforme transcurre el tiempo de fermentacion, lo cual esta
relacionado con el aumento de temperatura en la fase sdlida. En el inciso f) se muestra la
velocidad de produccién de proteasas a las 12 horas de fermentacién, para el caso C la
velocidad maxima de produccion de proteasas fue 850 U/kgg h, para el caso convencional se
obtuvo 870 U/kgss h, mientras que para el caso A se la velocidad fue de 920 U/kgss h. La
diferencia de velocidad de produccion entre el caso A y el caso C se origina por el mayor
aumento de temperatura en el caso C. En la Figura 6.33 se muestran los perfiles radiales de
velocidad de reaccion, en el inciso f) se muestra que la velocidad de produccion de proteasas

es seis veces mayor que en el caso convencional.
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consumo de sustrato, f) Velocidad de produccion de proteasas
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consumo de sustrato, f) Velocidad de produccion de proteasas
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6.4.4 Conclusiones parciales

En el caso A se gener6 un perfil de velocidad dentro del lecho, y se observd que la
produccidén acumulada de CO, en la fase fluida fue mas baja que la obtenida para el caso
convencional, de manera que solo se produjo el 47% de CO,, esto debido a la disminucién del
area interfacial. El resultado mas sobresaliente del caso A consistid en que la generacion del
perfil de velocidad favorecio el transporte de calor, de manera que la temperatura maxima
dentro del lecho solo aumentd cuatro grados centigrados respecto a la temperatura que
favorece el crecimiento del microorganismo, comparado con los siete grados centigrados que
aumento la temperatura en el caso convencional. Ademas, la alta velocidad de flujo facilito el
transporte de calor por el mecanismo de conveccion y disminuyo las resistencias interfaciales
entre el lecho y la pared del biorreactor, como consecuencia cerca de la pared del biorreactor
la temperatura de la fase solida disminuyo hasta 45 ° C. La velocidad de flujo dentro del
lecho permitid que no se agotara el O, en la fase sdlida. Tanto la temperatura como la
disponibilidad de O, favorecio la velocidad de produccion de proteasas, obteniendo valores

mayores comparados con el caso convencional.

En el caso B se evaluaron distintos valores de permeabilidad de la membrana para
observar su efecto en la produccién de proteasas. Los resultados mostraron que, en el centro
del lecho, donde se ubica la membrana la concentracion de O, en la fase fluida y soélida
aumenta respecto al caso convencional, sin embargo, en las demas posiciones radiales no se
identifica un incremento de concentracion. Esto se debe a que el proceso de conveccién es
mas rapido que el proceso de dispersion radial, por lo tanto, el oxigeno que permea la
membrana es arrastrado por el flujo de aireacion. En la fase solida solo se registré aumento
de O, en centro del lecho, sin embargo, debido a la termodinamica la disolucién de O, en agua
es baja, lo cual no origind un incremento en la velocidad de produccion de proteasas. Como
la temperatura de ambas fases fue igual al caso convencional se obtuvieron las mismas

velocidades de reaccion que en el caso convencional.

Para observar el efecto de la difusividad se evaluaron distintos valores de la relacién
([rDifr]f/rperm). Se observo que en el centro del lecho la concentracién de O, aumento, pero
no se observé el mismo efecto en las demas posiciones radiales. Sin embargo, el incremento
de la concentracion de O, en la fase fluida se reflejé en la disminucién de la duracion de la
fase lag, lo cual ocasiona que se obtenga mayor produccion de CO,. La velocidad de
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produccién de proteasas en el estado estacionario fue igual a la obtenida en el caso

convencional.

En el caso C la produccion acumulada de CO, en la fase fluida tuvo el mismo valor que
en el caso A. Se obtuvo una temperatura maxima en la fase sélida de 50 ° C. La minima
temperatura de la fase solida se obtuvo en la posicion radial cerca de la pared del biorreactor.
La maxima velocidad de produccion de proteasas se obtuvo a la salida del lecho y es cercana
a la obtenida para el caso convencional. Radialmente la velocidad de produccién de proteasas
oscilé en la direccién radial, pero en todas las posiciones fue mayor que la obtenida para el

caso convencional.

{ Conclusiones generales y trabajo a futuro

7.1 Conclusiones generales

Aunque la FMS brinda ciertos beneficios como alto rendimiento del metabolito
deseado y el uso de residuos agroindustriales como sustrato, existe poco conocimiento sobre
la relacion de ciertos de parametros con la produccidon de proteasas, asi como estrategias
gue disminuyan el incremento de temperatura dentro del lecho. Este trabajo trata de
responder mediante simulaciones si la intensificacion de un biorreactor al generar un perfil
de velocidad dentro del lecho y equiparlo con una membrana permeable al oxigeno producira

mayor produccion de proteasas. Como resultado se obtuvieron las siguientes conclusiones:

= Se model6 el proceso de FMS en un biorreactor cilindrico utilizando un modelo pseudo

heterogéneo para describir el consumo de O, y la produccion de CO,, H,0 y proteasas.

= Se realizd un analisis de tiempos caracteristicos para conocer los fendomenos
limitantes en el proceso. Se observo que el proceso de evaporacidon es uno de los
mecanismos dominantes en la transferencia de calor y desde el inicio del proceso
determina la temperatura de la fase fluida. El aumento de temperatura en el lecho se

debe al calor de evaporacion, pues el calor de reaccion tiene una contribucion menor.

= Se evaluo la produccion de proteasas para tres casos de intensificacion del biorreactor

comparando los resultados obtenidos con el biorreactor convencional. El caso A de
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intensificacion del biorreactor mostrd menor produccion de CO, y mayor velocidad de
produccidén de proteasas comparada con el caso convencional, lo mas importante es
qgue la temperatura del sélido solo aumento 4 ° C arriba de la temperatura que
favorece el crecimiento del microrganismo. Considerando que soélo se hicieron
simulaciones hasta 12 horas de fermentacion, este resultado muestra una alternativa
prometedora para obtener mayor produccion de proteasas a un tiempo de
fermentacion mayor. Al incorporar la membrana dentro del biorreactor no se

obtuvieron mejores resultados que en el caso convencional.

= Una mayor concentracién de oxigeno respecto al caso convencional hizo que la
duracién de la fase lag disminuyera, sin embargo, se observd que el mayor efecto en
el incremento de la produccion de proteasas es la disminucion en la temperatura del

solido.

7.2 Trabajo a futuro

Este trabajo es un punto de partida para elucidar el efecto de la hidrodinamica y la
disponibilidad de oxigeno en la produccion de proteasas. Algunas de las sugerencias que

pueden brindar mas informacion se muestran a continuacion:

» Estimar pardmetros cinéticos intrinsecos para evitar considerar las resistencias de
calor, masa e hidrodinamica en el valor de los parametros.

= Considerar el efecto del tamafo del sustrato en el crecimiento del microorganismo.

= Realizar experimentos de transporte de calor y masa a diferentes condiciones
geomeétricas para obtener el valor de los parametros y validar el modelo.

= Considerar el crecimiento del microorganismo, la variacién de la fraccidén vacia y el

efecto en el perfil de velocidad.
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Apéndices

Apéndice A. Preparacion y caracterizacion del sustrato organico

Preparacion del sustrato

Para la elaboracion del sustrato compuesto de materia organica (subproductos de
frutas y pasta de soya) se recolectaron subproductos frescos de frutas (SF) en fruterias
alrededor de la UAM, los cuales se fraccionaron en pedazos pequefos utilizando tijeras y
posteriormente se deshidrataron utilizando un flujo de aire a 40 ° C en un secador tipo
charola durante 24 horas. La materia seca se trituré en un procesador de alimentos con el
objetivo de reducir el tamafo de particula. Tanto los subproductos de frutas como la pasta
de soya se tamizaron y separaron segun el tamano de particula deseado especificado en la

tabla Al utilizando un separador mecanico.

Tabla Al. Tamario de particula obtenido del numero de malla

No. de malla Tamano de particula Tamano de particula
(mm) promedio (mm)
12-14 1.68 >TP > 1.41 1.54

Composicion elemental de los subproductos de frutas

El sustrato utilizado estd compuesto de subproductos de frutas pretratadas, pasta de
soya y glucosa, los cuales proveen la fuente de carbono y nitrogeno necesaria para el
crecimiento del microorganismo. Con base en estudios previos del equipo de trabajo, la
relacion dptima carbono-nitrogeno del sustrato que propicia mayor produccidon de proteasas
alcalinas corresponde a C/N =~ 10. Para realizar la mezcla en las proporciones
correspondientes de cada uno de los componentes del sustrato, es necesario conocer su
composicion elemental. Por lo cual, se utilizé el equipo analizador elemental CHN (Perkin
Elmer 2400 Serie Il CHNS/O Analyzer, USA) que permitio determinar el contenido total de
carbono, hidrégeno y nitrégeno.
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Tabla A2. Composicion elemental CHN en porcentaje de los componentes de los
componentes de frutas

% Subproductos

Elemento
de frutas
C 40.610
H 6.170
0 51.420
N 1.800

Con base en la composicion elemental de la Tabla A2 se determiné la férmula empirica
en base C-mol para los subproductos de frutas (CH; g37 Op.g41No.0ss) -

Debido a la pandemia de COVID-19, no se pudo continuar con la parte experimental.
Por lo cual, se utilizaron los datos de composicion elemental de sustrato y produccién de CO,
reportados por Barrios Nolasco (2015), los cuales servirdn de guia para las simulaciones.

Composicion elemental del sustrato

Barrios Nolasco (2015) presenta la formula empirica del sustrato sin considerar la
glucosa del medio de cultivo como componente del sustrato. A partir de las composiciones
elementales de subproductos de frutas y pasta de soya que presenta y la formulacion del
medio de cultivo se obtiene la composicion elemental del sustrato.

Tabla A3. Composicion elemental CHN en porcentaje de los componentes del sustrato

% Subproductos

Elemento % Pasta de soya B
de frutas
C 66.72 44.20
H 11.58 6.83
0 18.90 41.54
N 2.80 7.43

Con base en la composicion elemental de la Tabla A3 se determind la formula empirica
en base C-mol para los subproductos de frutas (CH, g3 09212Noo36) ¥ |2 pasta de soya
(CH; gs4 09 750Ng 144). Barrios propuso una mezcla de sustrato organico compuesta por 46.7%

de subproductos de futas y verduras y un 53.3% de pasta de soya. A partir de estos
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porcentajes se obtuvo el porcentaje total de cada elemento en la mezcla de sustrato.
Suponiendo una base de calculo de sustrato se obtuvieron los gramos de cada elemento en

la mezcla.

Tabla A4. Composicion de la glucosa

Elemento Moles  Peso molecular (g/mol)  Gramos
C 6 12.0107 72.064
H 12 1.00794 12.095
0 6 15.9994 95.9966

Para los gramos totales se sumaron los gramos de carbono provenientes de la glucosa
en el medio de cultivo, contemplando que el medio de cultivo contiene 30 g de glucosa por
litro. El peso molecular de la glucosa (C¢H;, Og) es de 180.16 g/mol. Asi:

1mol — 180 g Glucosa

72.064 g C 30 g Glucosa C
g g =12.01 g~

X
180.16 g Glucosa L L

El reactor se empaco con 400 g de sustrato humedo a 60%, conformado asi por 160g
de sustrato seco y 240 ml de agua. Asi:

C
12.01 gT X 0.240L=2.88gC

Segun lo reportado en la tesis de Barrios, la composicion de los componentes de la
mezcla de sustrato organico tiene una proporcion de 53.3 % de subproductos de frutas y 46.7
% de pasta de soya. A partir de esta composicion de los componentes del sustrato se obtiene

el porcentaje de cada elemento (C,H, 0, N) que contiene la mezcla de sustrato.

Tabla A5. Porcentaje de cada elemento que conforma el sustrato

% Subproductos
Elemento % Pasta de soya B (% Elemento) mezcia
de frutas
C 66.72 44.20 54.717

11.58 6.83 9.048
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18.90 41.54 30.967
2.80 7.43 5.268

Se toma una base de 100 g de sustrato sin glucosa, el cual estd conformado por 53.3
g de subproductos de frutas y 46.7 g de pasta de soya.

(% Elementogypproductos X 533 g) + (% Elementop,sta de soyas X 46.7g)
100 g

(% Elemento) mezcla =

Para conocer los gramos de elemento en la mezcla de sustrato considerando la

aportacién de la glucosa se utiliza la siguiente ecuacién:

o _ (% Elemento) yezcla X 160 g re
elemento — glucosa
100 %

Considerando que el sustrato esta humedo al 60%. Para una masa total de 400 g se
utilizan 160g de sustrato y 240 g de medio de cultivo. Ejemplificando para el elemento de

carbono, se tiene:

66.72 % % 53.32) + (44.20 % X 46.7
(% C)mezcla = ( ° g]).OO(g k g) =54717%

_ (54717 %) mezcta X 160 g
8¢ 100 %

+2.88g=90427g

Con el peso molecular de cada compuesto se obtiene los moles. Para obtener la
composicion C-mol se dividen los moles de cada compuesto entre los moles obtenidos para
el carbono.

Tabla A6. Composicion en base C-mol del sustrato

Elemento (% Elemento) e, Gramos mezcla Moles C-mol
C 54.717 90.427 7.529 1.000
H 9.048 14.957 14.839 1.971
0] 30.967 49.547 3.097 0.411
N 5.268 8.428 0.602 0.080
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La formula empirica en base C-mol para el sustrato fue CH; 995 0g.411Noogo CON UNa
relacion C/N de 10.729.

Apéndice B. Tasa de crecimiento de biomasa en términos de CO, generado

La tasa de crecimiento de biomasa se puede asociar con la tasa de formacién de CO,,
considerando que el rendimiento de formacidn de biomasa relacionado con la produccién de
CO, (Ycozx) es constante. Al definir la concentracion de la biomasa X = Yx o, CO, y la
concentracion maxima de la biomasa como Xpsx = Yxco, CO,, . ¥ sustituir en la ecuacion
(5.2) se obtiene:

MZH,Y < ( Xs ) 1 Yco, x Xco, n
at max *C0O, XACO, Kg + Xg Yco, x XCOZma'lx

Al dividir la ecuacion por el coeficiente de rendimiento se obtiene:

dXCOZ —u X ( XS )(1 XCOZ )n
7 T Mmax Aco, \ o v E—
dt M2 \Ks + Xs Xco, 4

El oxigeno en la fase sdlida se considera el sustrato limitante, de tal manera que la

ecuacion que describe la tasa de produccion de CO, es:

dXco Xo Xco, \'
Reo, = —¢ % = Hmax Xco, <m 1 —X—Z
2 2

€02 max

kgoz/ kgcoz/
kgco, _ 1Kkgco, Kgssg 1 Kgss,

kgsso h B hkgsso kgoz/ B kgCOz/
kgSSO kgSSO

En términos del volumen del reactor, la reaccion se define como:

Kgss, kgco, _ kgco,
mg3 kgss,h mg3h

Rco,” = pss* Reo, [=]
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De esta manera la tasa de generacion de CO, describe el crecimiento del
microorganismo, ya que la densidad del solido contempla la fraccién de sustrato

(pss* =& pss)-

Coeficientes Estequiométricos

A partir de la biorreaccion se realiza un balance por especie:

Yco,s CH197100411No.oso + Yco, 0, 02 = Yco, x CH1740045Ng 132 + CO2 + Yo, H,0 H20

Balancede C - Yc¢o,s = Yco,x + 1

Balance de H — (1971) YCOZ s = (174) Yco2 x + (2) YCOZ H,0

Balance de 0 — (0411) YCOZ s + (2) YC02 0, = (174‘) YC02 x + 2+ (2) YCOZ H,0

Balance de N - (0.080) Y¢o,s = (0.132) Yco, x

Resolviendo los balances se obtiene los siguientes resultados:

Tabla A7. Coeficientes de rendimiento en unidades de C-mol obtenidos de la ecuacion de

reaccion para el crecimiento de Y. lipolytica 2.2ab

Coeficiente de

Valor Unidades
rendimiento
Yco, s 2538 C —mol S / mol CO,
Yco, o, 1.365 mol O, / mol CO,
Yco, x 1.538 C — mol X / mol CO,
Yco, H,0 1.083 mol H,0 / mol CO,

Utilizando los pesos moleculares se obtienen los coeficientes de rendimiento en

unidades de kg; / kgco, :
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Tabla A8. Coeficientes de rendimiento en unidades de kilogramos obtenidos de la ecuacion
de reaccion para el crecimiento de Y. lipolytica 2.2ab

Coeficiente de

endimionto Valor Unidades

Yco, s 1.246 kgs / kgco,
Yco, 0, 0.990 kgo, / kgco,

Yco, x 0.797 kgx / kgco,
Yco, H,0 0.443 kgn,o / kgco,

Apéndice C. Correlaciones para las Propiedades del Sustrato

Coeficiente de Henry

Para convertir el coeficiente de Henry de unidades de concentracion (H;?) a un valor

adimensional (H;“) suponiendo gas ideal, se utiliza la siguiente ecuacion:

d(In H;*P) (1 1

H,% = H;(T) x RT = |H;°P® x ex : - —) x RT
d(*/1)

T T©

Sander (2015) establecio los valores de los parametros a temperatura estandar

(T®) se muestran en la siguiente tabla:

Tabla A9. Constantes de ley de Henry con agua como solvente

H,P a TO H;*aT® H, a TO d(In Hy)
Sustancia mol m @ d (1/T)
[m3 Pa] Ch gas kg ] [K]
0, 1.3 %1075 0.0322 0.000057 1500
co, 3.3 x 1074 0.8180 0.001456 2400

Las unidades en las que se reporta son:
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C _ moly/mggy,’

3
H_cc _ ‘N acuosa _ Majre
i =

3 3
Ch gas mol, /Myire Magua

Como los gases O, y CO, solo se difunden en el agua que humedece el sustrato, el
cual esta humedecido en un 60% p/p, es necesario utilizar esa relacion para obtener el

coeficiente en las unidades necesarias, de tal manera que la ecuacion final a utilizar es:

1 y 0.6 Kgagua
pHZO 0.4 kgss

H; = HiCC(T) X Pgs X

3 3
Majre Kgaire % Magua kgagua _ Kgaire
3 3 -
Magua Myjre kgagua kgss kgss

Correlaciones para las Propiedades del Sustrato

A partir de la composicion de residuos agroindustriales y pasta de soya reportada por
Barrios Nolasco (2015) se obtiene la composicién del sustrato, considerando que esta

formado por una mezcla de 46.7% de subproductos agroindustriales y 53.3% de pasta de soya.

Tabla A10. Componente porcentual de los residuos agroindustriales, pasta de soya y mezcla
de sustrato

Componente Frutas y verduras Pasta de soya Sustrato

porcentual (c.)

Humedad 5.09 6.91 6.06
Proteinas 7.07 32.33 20.53
Carbohidratos 69.50 48.65 58.39
Grasa 1.92 1.27 1.58
Fibra 10.59 4.96 7.59
Ceniza 6.07 6.33 6.21

Se obtienen las propiedades térmicas de la Tabla All para cada componente del
sustrato obtenidas de (Rao, Rizvi, Ashim, & Jasim, 2014).



| 174

Tabla A1l. Fcuaciones de las propiedades térmicas de los componentes del sustrato

Propiedad  Componente del B _ o Rango de
) Ecuacion de la propiedad térmica
térmica sustrato temperatura
Agua p=997.18 + 3.1439 x 1073T — 3.7574 x 1073T2
. Proteina p=1.3299 x 103 — 5.1840 x 10~'T
Densidad
kg Grasas p =9.2559 X 10% — 4.1757 x 107'T _40 <T
[F Carbohidratos p =1.5991 x 103 — 3.1046 x 10~1T <150 °C
Fibras p=13115x% 103 —3.6589 x 10~1T
Agua cp = 4176.2 4+ 0.0909T + 5.4731 x 1073T?
. Proteina cp, = 2008.2 + 1.2089T — 1.3129 x 103T?
Capacidad
Grasas ¢, = 1984.2 + 1.4733T — 4.8008 x 1073T?
calorifica _ P —40<T
] Carbohidratos cp, = 15488 + 1.9625T — 5.9399 x 1073T? <150 °C
[kg °C Fibras c, = 1845.9 + 1.8306T — 4.6509 x 1073T?
Cenizas cp = 1092.6 + 1.8896T — 3.6817 X 10~3T?
Agua k= 0.57109 + 1.762 x 1073T — 6.7036 x 1076T2
. Proteina k =0.17881 4 1.1958 x 1073T — 2.7178 x 1076T?
Conductividad
L Grasas k =0.18071 — 2.7604 x 1073T — 1.7749 x 1077T?
térmica 0<T<90°C
W Carbohidratos  k=0.20141 + 1.3874 x 1073T — 4.3312 x 107°T?
[m °C Fibras k =0.18331+ 1.2497 x 1073T — 3.1683 x 107°T?
Cenizas k = 0.32961 + 1.4011 x 1073T — 2.9069 x 1076T?2

A partir de la fraccién masica considerando la composicion porcentual de la mezcla de

sustrato se obtiene la fraccion masica de cada componente del sustrato al utilizar la siguiente

formula:

Cc

:ch

Xc

La fraccion volumétrica de cada componente del sustrato se obtiene a partir de la

densidad de cada componente:
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X
vV — C/pC
= */p.

Xc

Apéndice D. Tiempos caracteristicos

Tiempos Caracteristicos de las Condiciones de Frontera para el Balance de Transferencia de

Calor enr = R;

Fase fluida:

J °C J
= Uy (T — T, = o
W( f b) - [mR °Ch mpg mR2h°C

(T
rad or

Sustituir la variable caracteristica:

-k

—Kraq R, - Uy (Te — Ty)
a
J

dT R, U °C  me2°Ch MR
—=-—"F(T-Ty) - =%°c
az krad mg —

mpg Ch

Ry Uw

Como los términos ——F son adimensionales, por lo tanto, estan representados por la

rad

relacion de dos tiempos caracteristicos, representados por:

f
oT
a_zf = - —[Tcondr] 7 (Te—Tp)
[Ttransporte] c
Donde:
£ Pas (Cpas + YHZOCPHZO) Raz f Pas (Cpas + YHZOCszo) Ra
[TCOnd r] = K df ; [Ttransporte]C = U,
ra

Al sustituir los términos correspondientes a los tiempos caracteristicos se obtiene:

2
@ _ Pas (Cpas + YHZOCpHZO) Ra"Uw Te—T.) = — Ra Uy Te— T,
Pas Pas H,0 szo a Brad rad

Fase solida:

El mismo procedimiento se realiza para la condicion de frontera de la fase sélida.
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aT.
- kradS FR: = UW(TS - Tb)
dT¢ R, Uy
—_—=— Te— T
3F ke, (Tg— Tp)

. ;. . . . R, U
Los dos tiempos caracteristicos que conforman la relacion de términos % son:

SS

% — [Tcond r]s (T _ Tb)
= s\ls
0% [Ttransporte]C
Donde:
s Ra2 Pss (Cps + X1-120 CpHZO) s Pss (CpS + XHZO CpHZO) Ra
[TCond r] = K ; [Ttransporte]C = U
ss w

Se sustituyen los términos de los tiempos caracteristicos, tal que:

0Ts Ra” pss (Cps X0 Cpyy o) Uw Ra Uw
s - (T = Tp) = ——
Pss (Cps + XHZO CpHZO) Ra kss SS

(T —Ty)

Tiempos Caracteristicos de las Condiciones de Frontera para el Balance de Transferencia de

Masa

Para el modelo intensificado, la condicion de frontera para r = ry del balance de masa

para la fase fluida de la especie i = 0, es:

aY;
K (Yi = Yir) = = & Drad' 5

m kg; m®m? kg;

hkg,s m® h kgosm
Al sustituir la variable caracteristica se tiene:

K (Y = Yip) = — & Dyaq TR,
a
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oY, KR,
aE &f Drad

.. KR . : . .
El término —% es adimensional, por lo cual representa la relacion de dos tiempos

rad

caracteristicos.

f
3 fwir,] 1

ag - Tperm E&f (Yi - YiT)

Donde:
R,*

)
o

f
[TDifr] = f ; Tperm = ?

Drad

Se sustituyen los términos de los tiempos caracteristicos, tal que:

aY; Raz>(K> 1 KR, 1
— = —) —(Yi - Vi) =—=—(Y; - Y;
a3 (Dradf Ra/ & ( 1 IT) Dradf &f ( 1 IT)

. . KR , . . aps
El término = 2 representa el numero adimensional modificado de Sherwood, el cual

rad

puede ser desarrollado como:

o — KRa __ K2 Dey R
Dradf Deff Dradf ?

K¢

Donde el término se identifica como el numero de Sherwood de memebrana,

eff
donde Do es la difusividad efectiva de oxigeno en la membrana porosa (Valdés-Parada,

Ochoa-Tapia, Salinas-Rodriguez, Gomez-Torres, & Hernandez, 2014).

Analisis Dimensional

BALANCE DE TRANSFERENCIA DE MASA

Fase fluida
1 _ Y2 [T 1 1
Tconv, L h mg h
1 _Daxf[_]mRz 11
[TDifz]f_ 2" h mg? h
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1 Dradf[ mg? 11
f 2 2 h
[bit, ] Ra h mg® h
1 mg mg?2 1
= ke a: [=]— =_
[TInt]m fs 4 [ ] h rns3 h
Fase sdlida
1 Dy’ = mg? 1 1
[TDifZ]S L2 h mg? h
1 Diag® . mg2 1 1

[TDifr]S_ Raz [:] h mRz :H

1 o omgmg® 1

1 1
; = Hmax [:] E

BALANCE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Fase fluida
1 \ mp 1 1
=Z[= —
TConvZ B L N h mpg n h
1 _ kaxf [=] J m,g3 <kgas °C n kgas Ken,o °C> 1
[ - o 2
[TCOnd Z] Pas (Cpas + YHZOCpHZO) L2 Mys °C h kgas J kgn,o0 J Mag
_ 1
“h
1 _ kradf [_] J rnas3 (kgas °C + kgas kgHZO oC) 1
£ - o
[TCOHd r] Pas (Cpas + YHZOCPHZO) Ra2 Mas °C h kgas J kg, 0 J Mas
_ 1
~h
1 _ hgai Es [_] ] I'nsz rns3 rnR3 (kgas °C + kgas kgHZO oC)
£ . - 20 3 3
[tmtlc Pas (Cpas + YHzOCpH 0) ms® °Ch mg® mg°kgas J kgn,o0 J
_ 1
~h
1 _ AHyap ks a _ ] mg mg? <kgas °C n kgas kKgn,o °C> 1 _ 1
f - W 3 o T
[tvap] (Cp + Yu,0Cp )Tb kggas h ms J kgn,o C h
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Fase solida
1 _ kaxS [_] J rnss3 <kgss °C kgss kgHZO oC) 1
s — - o 2
[TCond Z] pss (CpS + XHZOCpHZO) LZ mSS C h kgSS ] kgHzo ] mSS
1
" h
1 _ kradS _] J Inss3 <kgss °C kgss kgHZO OC> 1
s - ) 2
[TCond r] Pss (CpS + XHZOCPHZO) Ra2 mgs °C h kgss J kgu,o0 J Mg
1
~ h
1 _ hg aj [=] J m552 m553 <kgss °C + kgss kgHZO OC> _ 1
mss2 °Ch mss3 kgss ] kgHZO ] h

- =
[Tinel? Pss (cps + XHZOCPHZO)

57 - 3 o3
[TVap] Pss” (Cps +XH20CpH20) Ty kggas h Mgs~ MR kgss

kgss kgHZO °C> i
kgm0 J

1 YN, AHg, R;

1 AHvap kfs aj pas* [ ] Mgg mss2 kgas ng (kgss °C

J

— kgl (kgSS OC kgss kgHzo °C> i _ 1
- °C  h
[TRxn] (Cps + XHZOCpHZO) Ty, h J Kgh,0 J

Apéndice E. Numeros adimensionales
Las variables adimensionales establecidas a partir de los valores de referencia

(te, vo, L, Ry) son

. t Yi Xi _VZ E— r .
T= ) q)l - Yl ) Xl Xl VO _Ra Z_

Al sustituir las variables adimensionales en los balances se obtiene:

BALANCE HIDRODINAMICO

Lpssv (11— g)?
£f3

du L 16U+62U]+E+1 KA 2
= — — u ——

o1 ReR, |E0& " g£?2 Fro Y v pas dp?

A, Lv?(1- &)

Bw dp £f2
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BALANCE DE TRANSFERENCIA DE MASA

Fase fluida

Pal’a i= 02, C02

Odi tevo O¢i _ Dax'tc0”d;  Drad'te (10¢i 02 ¢i)  teksa
0T + L UaZ L2 o Raz E0E + E2 + Y; ( i Xidig b; 1C)
Parai = H,0
a(1)i_|_tc‘7oua(1)i =Daxftc62 (I)i Dradzftc 1 a¢i+62 q)i +tc kfs ai( q)i*Yi * (I)iYi )
ar L ac¢ 2 0t R, §0¢ 02 Y. ¢ ¢
Fase sdlida
Parai= 0,,C0,
0Xi _ te Daxs 0 Xi | L DradS 1 0y 62Xi te Kes aj pas*
=2 2 2 \¥ 37 2 |~ * (Hi Xi Xic = $i Yic)
ort L* a¢ R, §0& 0% Pss” Xi,
1
1__
i A e(—‘bl)e(wl)( Ys) (X ) ( Xo, Xic > ( Xco, >n
Tt o)\ T v v -
14 Be(%) 27 \Ks + Xo, Xi, XCOs 4y
Parai = H,0
OXi _ te DaxS 0? Xi | te DradS 1 0y 62Xi te K 3 pas* * *
T2 2 2 \t 3¢ 32|~ x ( bi Yip — q)iYic)
ot L BZ Ry E d g aE Pss Xic

A e(_wl)e(wl)(l_%)

tt.

n
X0, Xi. > < Xco,
(xco,) < —J{1-
148 e(%) Ks + Xo, Xi, XCOp 4y

BALANCE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Fase fluida
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0Tt L 0C
_ te kaxf aZYf
= e
12 po (Cpas + YHzocszo) ¢
f
+ te krad <82Yf + 1%)
2
R? pas (Cp,_ + YHZOCpHZO) 08 508
tc hpaj €

- R =g (Yfoc - YSTSC)

Pas ch (Cpas + YHZOCpHZO)

t. AH kf a; .
——— (di" Vi, — i Yi)
Ty, (Cpas + YHZOCPHZO)
Fase solida
% — tcKss azys tekss <62Y5 + 1 ays>
= : =t
T 12p,, (cps + Xn,0 cszo) 07 "R 7 (Cps ¥ Xino CpHZO) 082 ' EQE
te hy a;
+ —5— (Yfoc _YSTSC)
Pss Tsc (Cps + XHZO CpHZO)

te AHvapkfs aj pas*

pss* Tsc (Cps + XHZO CpHZO

(i Yip — i Vi)
)

1
b SN, AHg At (WD() ( )< X0, Xic )( .
X —
Tog (Cog + Xita0 Cpyy o) 0075 7 \Ks + x0, Xig

n
_ Xco, )
Xcozméx

Comparacién de los Tiempos Caracteristicos con los Numeros Adimensionales

Tiempo caracteristico Numero adimensional

Balance de transferencia de masa fase fluida

tC VZ
v, L

Tconv, =
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£ L2 fe
Tpif Peclet,, = —<
[ 1 z] Daxf m L2
2 f
f Ra Drad te
[TDifr] D df Peclet,, = RZ
ra a
1
[tintlm ke a Stanton = t. k¢ a;
S “1

L2 Dt
S S *C
Tpif,| == Peclet,, =
[ 1 ] DS m LZ
s R,? Dy t,
) Peclet,, =
T m
[ lel"] DS RaZ
1
[Tintlm n Stanton,, = t. k¢ a;
fs i
1
TX = tC A e(_wl)
Hmax

Balance de transferencia de la fase fluida

- _ L tc Vo
Conv 4 , L
2 t k f
[T ]f _ Pas (Cpas + Yu,0 CPHZO) L Peclet, = - R
condz kaxf L” Pas (Cpas + Yh0 CpHZO)
2 t k f
[tcond ]f _ Pas (Cpas + Yh,0 Cszo) Ra Peclet, = — c Krad
e kradf Ra™ Pas (Cpas +Yh,0 CpHZO)
* tc hya;
(e ]f = Pas (Cpas + Yi;0 CpHZO) Stanton, = <8
e ™ hg aj & Pas” (Cpas + YHZO Cszo)
te AHygp Ky a4
. (Cppy + Yir,0Cp,, o) To jakob = ¢ AHtvap Kis
T =
vap TfC (Cpas + YHZOCPHZO)

AI'Ivap kfs aj

Balance de transferencia de calor fase sélida

s LZ psS (CpSS + XHZO Cszo)
[TCOI‘ld Z] = K
ss

tC kSS

szss (Cpss + XHZO CpHZO)

Peclet, =
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2 tck
[T ]S 3 Ra Pss (CpSS + XHZOCpHZO) Pecletc = > c’ss
Cond - Ra%pss (Cp . + Xit,0 Coyy o)
tc hg a;
[Tl = Pss (Cpss *+ X0 CpHZO) Stanton, = R
fntle hg aj Pss (Cpss + XHZO CpHZO)
* tc AHy K¢ a4
[ ]S Pss (Cpss + Xn,0 Cszo) Ty Jakob = ¢ 7 Tvap7fs i
T =
vap AHyap Ks aj pas” Tsc (Cpss + Xi,0 Cszo)
te YN, AHg R;
o] = (Cpss + XHZO CpHZO) Ty Damkohlery = c 21—1 R; RN
Roxn Z{\Ll AHRi Ri TSC (Cpss t XH20 CpHZO)

Condiciones de frontera

f
[TCond r] _ Uw Ry Biot = Uw Ry
T =T
[Ttransporte] c rad rad
s
[tcond,] _ UwRa oo UuRa
S - —_—
[Ttransporte] c kSS kss
[toi ]f KR KR,
Difrl _ a Sherwoodmediicado = f

f

Tperm Drad rad
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Apéndice F. Datos de Barrios

Barrios Nolasco (2015) reporta los datos de la tasa de produccion de CO, en
mg CO,/gus h, los cuales se aprecian en la Figura Al:

% Tasa de produccién de CO2 — Produccion total de CO2
LR BB '%"I 1 200

[E=Y
N

SS

[E=Y
o
T

150

oo
I

100

Tasa de produccién de CO2 [ mg/ g h ]
D
|
Produccion total de CO,, [mg/g |

4L

: 50

o

0__._&._*'* e b b b b v e

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45
Tiempo (h)

Figura Al. Tasa se produccion y produccion acumulada de CO, obtenida por Barrios Nolasco
(2015)

Para convertir estas unidades en las unidades necesarias (kg CO, /kgas) primero se
necesita regresar a las unidades reportadas por el sensor de gas de CO,, las cuales se
obtienen en por ciento (ml de gas/100 ml de aire). Para la fermentacion se pesaron 160 g de
medio poroso y se suministro aire saturado a un flujo de 300 ml/min. Asi:

mg o 1 x 10° ml m3 1kg min 1hr ml CO,
* * * * * * =
B550* T3 "1916kgCO, 1x 106 mg 300 mlaire 60min  mlaire

gssy hr

Donde:
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ml COZ _ m3C02

mlaire ~ m3aire
Asi:
m3CO, 1 m3CO, m3 1.6926 kg CO, kg CO,
3aire N XPco, = T3 X X 3 = :
m>aire  Paire m3aire 1.109 kg aire m kg aire

Apéndice G. Comparacion con las proteasas obtenidas por Barrios

Los datos obtenidos de la tesis de Barrios Nolasco (2015) se muestran a continuacion:

Tabla A12. Datos de la actividad enzimatica de proteasas y velocidad de produccion de CO,

reportados por Barrios Nolasco (2015)

1 2 3 4

Tiempo Proteasas dco, dp
dt dt

(h) U/kgSSS

0 0 3.93 x 1074 34.477

12 19700 2.21x 1072 2099.667

20 21778 3.66 x 1074 301.769

24 22860 3.64 x 107° 274.323

36 40000 3.54x 1078 271.291

A partir de los datos reportados en la columna 1, 2 y 3 se obtiene el coeficiente de
rendimiento (Ycozp) y de mantenimiento (mp) se obtiene a partir de la regresion de la

ecuacion de Luedeking and Piret.

mp Xco, 1n< Xco, ~ Xco,, )

Obteniendo:

Hmax

YC02 p = 85438.84 U/kgCOZ

mp = 1267.70 U/kgCOZ h
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La velocidad de produccion de proteasas reportada en la columna 4 se obtiene de la

ecuacion:

dp dco,

T Yco, P TS + mp (Xco,)

Para comparar la velocidad de produccién de proteasas obtenida en el caso
convencional respecto a los resultados de Barrios, es necesario aplicar el mismo tratamiento
a los datos obtenidos en el caso convencional basado en el apéndice E. Pues solo se puede
comparar velocidad de producciéon de CO, y proteasas.

A partir de los datos de CO, en la fase gas a la salida del biorreactor se debe convertir
a las mismas unidades de Barrios (normalizar respecto a la cantidad de sustrato utilizado en
el lecho), utilizando el flujo de aireacion de 1 L/min y la cantidad de sustrato inicial en el lecho
empacado (0.150 kg ssg).

kg CO, o 1.109 kg aire y 1m3 y 1000 ml aire y 60 min y 1 _ kg CO,
kg aire m3 1 x 10 ml min 1hr 0.150 kg ss, kg ss,

La velocidad de produccion de CO, se obtiene con:

dco, Xco
T 1 Xco, (1_—X .

€02 max

Con el rendimiento obtenido de los datos experimentales de la actividad enzimatica

de las proteasas se obtiene la velocidad de produccion de proteasa:

dp _ ., dco,
dt ~ ©02P gt

En la siguiente figura se muestra la comparacion de velocidades de consumo de CO,
en la fase gas y la velocidad de produccion de proteasas. Se observa que en ambos incisos la
velocidad de produccion de CO, y la velocidad de produccion de proteasas obtenida en la
simulacion del caso convencional estdn en los mismos ordenes de magnitud que los

reportados por Barrios.
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¥ Barrios = Caso Convencional

0.020 |

0.015

0.010

0.005 [

8C02/8t (kg co, / kg ss h]

0.000%
0

2200 [ T T T
2000 F
1800 |
1600 |
1400 |
1200 |
1000 |
800 |
600 £
400 £
200 £

AU/t [U / kg ss h]

Figura A2. Comparacion de los resultados obtenidos por Barrios comparados con el caso

convencional: a) Velocidad de produccion de CO,; b) Velocidad de produccion de proteasas.

Apéndice H. Efecto de la concentracion de alimentacidon de oxigeno

Efecto de la concentracion de alimentacidn de oxigeno para el caso convencional

Se realizd una simulacidn del caso convencional considerando que el flujo de alimentacion a
la entrada del lecho tiene una concentracion de oxigeno equivalente a 1 kg 0,/kg as, esto
para observar el efecto en la produccidén de proteasas que genera un flujo axial con mayor

concentracion de oxigeno que el aire. En la Figura A3 se muestra el perfil dinamico de
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concentraciones, donde se aprecia que a la salida del lecho las concentraciones de oxigeno
en la fase fluida y sélida son mayores que las obtenidas en el caso convencional. Esto
ocasiona que la produccion de CO, en el sélido ocurra en un menor tiempo, se aprecia en el
inciso d) una disminucion de la fase lag. Esto se refleja en una mayor produccién de CO,,
pues la Figura A4 muestra la produccion acumulada de YCO,, donde se aprecia que para este
caso se incrementa la concentracién de CO, en un 38% respecto al caso convencional. No se

mostraron cambios en la concentracidon de vapor en la fase fluida.

107 b)
o 12 w M
© w40
1.0
¥ W 35
= 08 ~ 30
o~ o 2.5
) 0.6 O 20
g) 0.4 éﬂ 1.5
o !
o o .
> 0.0 > 0.0 L
0 2 4 6 8 10 12
@ 0.030 —— @
P o.025f 9
~ b ~
w 0.020F -
©) F ©)
O 0015 S
%ﬂ 0.010 ¢ %ﬂ
«~ 0.005F ~
o E o
¢ 0.000% &)
> >
g 0I5 ——7+—7—— 77—
) E
X 012 5
~ ] =z =0cm z=16cm z=28cm
O, 009f ]
T 3 z=5cm ==z=20cm ==z=230cm
fzo 0.06
= 03k ] ==z =12 cm ==z = 25 cm === Convencional
@) ’ ]
N ]
I 000 PR SR SR (N S TR SR NN TN SN T NN SN SR S (N SO ST SR N T S N
> 0 2 4 6 8 10 12
Tiempo [h]

Figura A3. Perfiles dinamicos de concentracion a diferentes alturas del lecho: a) YO, b) XO.,;

¢) YCO, d) XCO,; e) YH,0
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Figura A4. Produccion acumulada de CO, al evaluar distintos tiempos caracteristicos de

conveccion
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En las Figuras A5, A6 y A7 se muestran los perfiles de temperatura, donde se aprecia que

los perfiles obtenidos son iguales a los del caso convencional.

mmz7=0cm ==z=12cm ==z=20cm z=28cm

z=5cm z=16cm ==mz=25cm ==z =30cm

55 R B L I L I I B LI I UL I I

50 [ ]

45 b ]

o ]

|O—‘ 40_ —_

lL -

T | ]

30 B a) —:

25 ||.|||||||||||l||||I.|||||||||||||I||.|||||||||||l||||I||||:

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

Tiempo [h]

3
S
(9p]
l_

Figura A5. Perfiles dinamicos de temperatura a distintas posiciones axiales del biorreactor:
a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida
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Figura A6. Perfiles axiales de temperatura a diferentes horas de fermentacion: a)
Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura de la fase sdlida
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Figura A7. Perfiles radiales de temperatura: a) Temperatura de la fase fluida; b) Temperatura

de /a fase sdlida

En la Figura A8 se muestra que el valor de YO, en la entrada del biorreactor es igual a
1 kg 0,/kg,s , ¥ en la fase solida se muestra la concentracion determinada por el coeficiente
de Henry, la cual corresponde a un valor de 4.2 x 10~>kg 0,/kg... Se observa un aumento
respecto al caso convencional donde se obtuvo 0.92 x 1075 kg 0,/kg,. Las concentraciones
obtenidas para el CO, en la fase sélida y fluida son iguales al caso convencional. Se aprecia
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que en el estado estacionario la concentracion de oxigeno en ambas fases es constante a lo
largo del biorreactor. En la Figura A9 se presenta el perfil radial, se aprecia que la

concentracion aumenta con el tiempo y es constante en todas las posiciones radiales.
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Figura A8. Perfiles de concentracion axiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO, b)

YCO,; ¢) X0, d) XCO,
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Figura A9. Perfiles de concentracion radiales a diferentes horas de fermentacion: a) YO, b)
YCO,, ¢) XO,, d) XCO,

En la Figura A10 se observa el perfil axial de velocidad de produccién de proteasas comparada
con la obtenida en el caso convencional. Se aprecia que la velocidad de produccion es mayor
en la entrada del biorreactor y alcanza un valor de 950 U/kggs h, mientras que en el caso

convencional la velocidad maxima fue de 870 U/kgg h.
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Figura A10. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales: a) Velocidad de consumo
de O, b) Velocidad de produccion de CO,; ¢) Velocidad de produccidn de H,O; d) Velocidad

de produccion de biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato; ) Velocidad de produccion

de proteasas.
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Figura A11. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones radales: a) Velocidad de consumo
de O, b) Velocidad de produccion de CO,; c) Velocidad de produccion de H,O; d) Velocidad
de produccion de biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato, ) Velocidad de produccion

de proteasas.
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Efecto de la concentracion de alimentacion de oxigeno sélo por la membrana

Para comprobar que el O, es permeado a través de la membrana hacia el lecho, se
realizd una simulacidon considerando que a la entrada del lecho entra N, mientras que el
oxigeno que entra al lecho es permeado a través de la membrana. En la Figura A12 se muestra
los perfiles transitorios de la concentracion en el centro del lecho. Se observa que la
concentracion de O, en la fase fluida aumenta hasta el valor de la concentracidon de oxigeno
en el aire, la misma concentracion obtenida en el caso convencional. Sin embargo, la
concentracion de O, en la fase sélida disminuyd respecto al valor del caso convencional. Lo
cual genera que la produccion de CO, disminuya respecto al caso convencional. En el perfil
axial de la Figura Al4 se observa que la concentracion de YO, en el centro del lecho es igual
a la concentracion de O, en el aire para todas las posiciones axiales y la concentracion de
CO,aumenta conforme se incrementa la altura del lecho. Sin embargo, en la Figura A15 donde
se muestra el perfil radial de concentracion, se observa que la concentracion de O, en la fase
fluida sélo incrementd en el centro del lecho, mientras que para las demas posiciones radiales
la concentracion de O, es menor. Esto genera que la produccion de CO, acumulado sea mucho

menor que la obtenida para el caso convencional.
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En la Figura Al6 se muestra que la temperatura del sistema presenta el mismo

comportamiento que en el caso convencional.
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En la Figura A17 se muestra el perfil axial de la velocidad de produccién de proteasas a
diferentes tiempos de fermentacion, donde a las 12 horas se observa que la velocidad
obtenida es menor que la obtenida para el caso convencional, como la temperatura del

sistema presento el mismo comportamiento que en caso convencional, la disminucion en la
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velocidad de produccion de proteasas se atribuye a la menor concentracion de O, en la fase
sélida. En la Figura A18 se muestra el perfil de velocidad de reaccidn radial, donde se aprecia
quela velocidad de produccién de proteasas es menor que en el caso convencional. También

se aprecia que el perfil tiene un comportamiento senoidal.



| 204

Figura A17. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones axiales: a) Velocidad de consumo
de O, b) Velocidad de produccion de CO,; c) Velocidad de produccidn de H,0; d) Velocidad

de produccion de biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato; ) Velocidad de produccion

de proteasas.
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Figura A18. Velocidad de reaccion a diferentes posiciones radiales: a) Velocidad de consumo
de O, b) Velocidad de produccion de CO,; c) Velocidad de produccion de H,O; d) Velocidad
de produccion de biomasa; e) Velocidad de consumo de sustrato, ) Velocidad de produccion

de proteasas.
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