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Resumen

RESUMEN

En este trabajo se desarrolla un modelo matematico para describir el comportamiento
hidrodinamico de un reactor biolégico de aire ascendente usado en la eliminacion de compuestos
organicos en aguas de desecho industrial. El modelo propuesto involucra a tres especies que son:
oxigeno, sustrato y microorganismos. Las ecuzciones de conservacion de las tres especies se
plantean para tres fases: gaseosa, liquida y solida (biopelicula). El modelo que resulta de los
balances de las especies permite hacer un estudio del efecto que tiene la transferencia de oxigeno en
la fase gas y liquida.

El modelo matemético describe a la fase gas con un régimen de flujo de tipo piston, es decir,
que existen gradientes en la concentracién de oxigeno en direcciér} axial. La fase liquida considera
homogeneidad en cualquier punto del reactor biologico, es decir, se considera el comportamiento de
un reactor continuo perfectamente mezclado. La fase solida que involucra a la biopelicula se
considera como un catalizador externamente depositado, no existe difusién dentro del espesor
biologicamente activo.

El modelo matematico que resulta de los balances de materia de las especies involucradas
consiste un sistema de ecuaciones diferenciales parciales de tipo hiperbolico. Este sistema de
ecuaciones se encuentra acoplado mediante los términos de transferencia de masa interfacial en las
tres fases. Para resolver las ecuaciones se utilizaron tres técnicas numéricas: método de las
caracteristicas, colocacién ortogonal utilizando 6 y 12 puntos interiores y uno de los métodos
implicitos de Runge-Kutta de cuarto orden.

El estudio en la hidrodinamica que se realiz0 determina que no existen efectos en el
crecimiento celular y en la eliminacion de sustrato cuando se aumenta la velocidad del gas a la
entrada del reactor. !

En este trabajo se hace también, un analisis del comportamiento dindmico del reactor
biolégico; esto se realiza introduciendo perturbaciones o cambios repentinos en la concentracion de
sustrato a la entrada y cambios en el tiempo de residencia al sistema en forma de escalones. Se hace

también, una comparacion del aumento en la concentracion de biomasa cuando se utilizan diferentes




Resumen

términos de inhibicion y limitacién de oxigeno, sustrato y biomasa en la ecuacion que representa la
cinética de crecimiento.

El analisis de los resultados obtenidos sugieren basicamente lo siguiente:

- La resistencia que domina el proceso es la transferencia de masa interfacial gas-liquido.

- La transferencia de oxigeno juega un papel importante en el proceso ya que la cantidad presente de
esta especie limita el crecimiento microbiano y con esto la eficiencia del proceso.

- El sistema es dinamicamente estable, ya que variaciones en las condiciones de operacion fueron
amortiguadas satisfactoriamente por el biorreactor. ,

- Los resultados numéricos obtenidos a partir de las simulaciones representan cualitativamente los
resultados experimentales obtenidos por Chavez-Rivera (1994).

- La hidrodinamica del sistema no juega un papel importante en la eficiencia del proceso

La biopelicula presenta tres resistencias a la transferencia de masa, en la interfase liquido-
biopelicula, difusién interna y biorreaccion. Al considerar un catalizador externamente depositado
se redujeron las tres resistencias a una sola. Un trabajo interesante consistiria en realizar un estudio
de la hidrodinamica del sistema acoplado con los fenémenos de transporte tanto internos como
externos en la biopelicula.

Este trabajo consiste de cinco capitulos y dos apéndices. La parte central de este trabajo esta
contenida en los Gltimos tres capitulos. Todas las unidades empleadas son consistentes con el
Sistema Internacional de Unidades (SI).

El Capitulo 1 es la introduccion de este trabajo. En el se incluye una breve descripcion de la
importancia del agua en los seres vivos, las principales causas de su contaminacion y los métodos
utilizados para su tratamiento. Se hace también la descripcion del problema que motiva la
realizacién de este trabajo, asi como de los objetivos que se pretenden alcanzar.

En el Capitulo 2 se establece todo el marco tedrico necesario para la realizacion del trabajo.
El capitulo comienza con una descripcion de los sistemas utilizados para remover compuestos
organicos de corrientes liquidas, la formacion de peliculas bioldgicas y el metabolismo microbiano.
Este capitulo finaliza con un resumen de la trasferencia de masa interfacial y de las correlaciones

mas utilizadas para evaluar los coeficientes de transferencia interfacial.
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El Capitulo 3 presenta la descripcion del sistema utilizado para la construccion del modelo.
Posteriormente se muestran los diferentes modelos cinéticos de crecimiento, los factores que alteran
el crecimiento e inhibicidn. El capitulo termina con el modelo que describe el sistema utilizado.

En el Capitulo 4 se presentan los resultados numéricos ,de la solucion del modelo. Se
muestran los perfiles axiales de concentracion de oxigeno, sustrato y crecimiento microbiano
utilizando 6 y 12 puntos interiores de colocacion para tiempos de residencia de 1, 2 y S horas. Los
resultados son discutidos realizando comparaciones en cuanto al nimero de puntos de colocacion
utilizados y tiempos de residencia empleados.

El Capitulo 5 muestra los perfiles de concentraciones de las especies como funcion del
tiempo. Los resultados mostrados en este capitulo son una representacion de la concentracion a la
salida del reactor. Se hace también, un analisis del comportamiento del sistema modelado cuando se
aplican diferentes cambios en los parametros de transporte y condiciones de operacion. Se realiza
un analisis de la respuesta dinamica del sistema cuando se implementan cambios repentinos en la
concentracion de sustrato a la entrada del reactor. La finalidad es observar el comportamiento y la
estabilidad dinamica del sistema. El capitulo finaliza mostrando resultados numéricos cuando se
emplean diferentes términos en la cinética micriobiana como, términos de inhibicién y limitacién de
uno de los componentes. '

El capitulo 6 corresponde a las conclusiones generales que se pueden obtener al hacer el
analisis de los resultados de los capitulos 4 y 5. En este capitulo se adiciona un pequefio parrafo en
el cual se plantea un trabajo a futuro el cual completara el estudio realizado en este trabajo.

El apéndice se presenta informacion mas detallada acerca de la construccién del modelo
dimensional y adimensional, y las técnicas numéricas empleadas para resolver las ecuaciones

diferenciales parciales hiperbolicas que resultan de los balances de masa.
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Nomenclatura

NOMENCLATURA

A; (t . Kis 2y ) No. de unidades de transferencia de masa fase gas, (adimensional)

vii

A,  (ter / t.,) razén numérica entre el tiempo de referencia y el tiempo de residencia,

(adimensional)

A; (A, (€4/€)) ) No. de unidades de transferencia de masa por la fraccion de gas entre la del
liquido, (adimensional)

A, (ter k2,5 ) No. de unidades de transferencia de masa en la fase liquida, (adimensional)

As (%”—"i”g—d—) razon entre la cantidad de biomasa producida y la cantidad de oxigeno
X/02 L02

consumido, (adimensional)

A¢ (A4 (€/€s)) No. de unidades de transferencia de masa por la fraccion de liquido entre la
del solido, (adimensional)

A, (Xo 1 ma xtref

S ) razon entre la cantidad de biomasa producida y la cantidad de sustrato
X/8 Lso

consumido, (adimensional)

Ag  (Mmsx tes) razon entre el tiempo de residencia del aire entre la tasa méaxima de crecimiento
celular, (adimensional)

Co,,  concentracion de oxigeno en la fase gas, (kg/m)

Coy, concentracion de oxigeno a la entrada del reactor, (kg/m3)

Co,,equ CoOncentracion de oxigeno en la fase gas en el arranque del reactor, (kg/m>)
Coy, concentracion de oxigeno en la fase liquida, (kg/m®)

Coyyequ concentracion de oxigeno en la fase liquida en el arranque del reactor, (kg/m3)
Co,g concentracion de oxigeno en la fase s6lida, (kg/m3)

Coysequ concentracion de oxigeno en la fase solida en el arranque del reactor, (kg/ms)
Cs) concentracion de sustrato en la fase liquida, (kg/m3)

Csiequ  concentracion de sustrato en la fase liquida en el arranque del reactor, (kg/m3)




Nomenclatura viii

) 1 3
Cgs concentracion de sustrato en la fase solida, (kg/m”)

Cssequ  Concentracion de sustrato en la fase solida en el arranque del reactor, (kg/m’)

1

Db diametro promedio de burbuja, (m)
D¢ diametro de la columna, (m)
D; difusividad molecular de axigeno en agua, (m2 /s)

g aceleracion de la gravedad, (9.81 m/s)

F flujo volumétrico de liquido, (m’/s)

H constante de la Ley de Henry, (concentracion de O, en el gas/ concentracion de O, en
el liquido)

kga,  coeficiente de transferencia de masa en la interfase gas-lig, ™)

ksa,s coeficiente de transferencia de masa en la interfase liq-sol, )

L longitud del bioreactor, (m)

Mo, ~pardmetro de mantenimiento de oxigeno adimensional

M parametro de mantenimiento de sustrato adimensional

m velocidad especifica de consumo de sustrato para mantenimiento celular, )
r concentracion adimensional para sustrato en la fase sélida
Ro, tasa de consumo de oxigeno, (lr:g/m3 s)

Ry tasa de crecimiento de biomasa, (kg/m’ s)

s concentracion de sustrato en la fase liquida, (kg/m’)

S concentracion adimensional de sustrato para la fase liquida
t tiempo, (s)

teer (L/ Uy ) tiempo de referencia, (s)

tresid (V¢ / F) tiempo de residencia, (s)

u concentracion adimensional para oxigeno en la fase gas

U, velocidad superficial de gas, (m/s)

v concentracion adimensional para oxigeno en la fase liquida
Vr volumen total del bioreactor, (m3)

w concentracion adimensional para oxigeno en la fase sc’)lid;

X concentracion de microorganismos, (kg/m3)




Nomenclatura ix

Xo concentracion inicial de microorganismos, (kg/m’)
X concentracion adimensional de microorganismos
Yoz  coeficiente de rendimiento de oxigeno, (kg / kg)
Y xss coeficiente de rendimiento de sustrato, (kg / kg)

z coordenada axial

Letras Griegas.

€, (Vg/ Vp ) fraccion de gas
€ (Vi/Vz ) fraccion de liquido .
€g (Vg/ V1 ) fraccion de solido
Mmax tasa maxima de crecimiento celular
\%3 viscosidad cinematica de la liquida, (mZ/s)
o tension superficial, (N/m)
€ coordenada axial adimensional
tiempo adimensional
6, (teer / tes) fraccion de tiempo adimensional (adimensional)
Ocql cociente de fracciones de volumen gas-liq

Ocis cociente de fracciones de volumen lig-sol
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CAPITULO 1

REACTORES BIOLOGICOS

1.1 INTRODUCCION

1.1.1 METODOS DE TRATAMIENTO

Uno de los principales problemas que surge a partir del desarrollo industrial es la produccién
de desechos sélidos, liquidos y gaseosos que se suman al problema de la contaminacién ambiental.
En varios paises han surgido leyes para tener un control del nivel de la contaminacién ambiental y
tratar de detener el deterioro del mundo en donde vivimos.

A raiz de lo anterior, la comunidad industrial ha buscado formas sencillas y econémicas para
eliminar sus desechos. Existen tres métodos de tratamiento de contaminantes:

a) tratamientos fisicos tales como absorcién y adsorcién de contaminantes en materiales
liquidos o sélidos y radiacién UV. La utilizacién de columnas de burbujeo y adsorcién en carbén

activado son algunos ejemplos.
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b) tratamientos quimicos como la incineracién, combustién catalitica y cloracién.

c) tratamientos biolGgicos, biorreactores. Los métodos bioldgicos ofrecen considerables
ventajas con respecto a los otros dos, ya que operan a temperaturas y presiones normales, 1os costos
de inversién y de operacién son tipicamente menores y generalmente se tiene un porcentaje de
eliminacién cercana al 100 % (Ottengraf y Van den Oever, 1983). El equipo requiere poca energia,
y lo mds importes es que no se producen desechos secundarios. Estas ventajas hacen que los
métodos de eliminacién de contaminantes utilizando microorganismos sean ampliamente usados en

la industria.

N\

1.1.2 CONTAMINACION DEL AGUA

El agua es uno de los principales materiales que dan soporte a diferentes formas de vida. La
mayoria de los seres vivos se componen en mas de 60 % de agua (Lehninger, 1975). Para sobrevivir
y llevar acabo cualquier actividad es necesario contar con este material. En el planeta existen
1 360 000 000 km’ de agua, desafortunadamente, de esta cantidad solo el 2.7 % es agua que puede
ser consumida por el hombre, el resto es agua de mar, aguas congeladas y aguas contaminadas.

El suministro de agua necesaria para la vida se da mediante un ciclo que comienza en la
precipitacién de agua por las nubes, la filtracién de esta en la superficie terrestre seguida de la
evaporacién y transpiracion de agua a la atmésfera. Las tasas de precipitacién y evaporacién ayudan
a definir una base para medir la cantidad de agua util para el consumo humano (Aarne y Weiner,
1989).

Las industrias contribuyen a la contaminacién de los sistemas de aguas naturales, como
lagos, rios etc. Los sectores industriales que descargan mayor cantidad de contaminantes son
principalmente dos: la industria petroquimica y la de alimentos procesados. En México existen
aproximadamente 15 000 fabricas que utilizan agua para diferentes servicios, la transferencia de
calor, generacién de energfa y la aplicacién a procesos son los més importantes. Debido a la poca
cantidad de agua utilizable para la actividad humana y a la recientes aparicién de legislaciones, la
industria se ha visto obligada a adoptar medios para el tratamiento de aguas residuales (American

Society, 1982).
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1.1.3 TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES

Las descargas en los sistemas de drenajes sanitarios se componen de aguas residuales de tipo
domestico, industrial y por efecto pluvial. Las descargas de desechos industriales varian con el
tamafio, tipo y pre-tratamientos con que cuente la industria.

El objetivo de los tratamientos de aguas residuales es reducir las concentraciones de
contaminantes especificos a niveles donde las descargas al medio ambiente no sean adversas. El
tratamiento de aguas residuales consiste en reducir la concentracién de compuestos que pueden
causar un dafio al ambiente o un peligro a la salud. La reduccién de esos compuestos es solo para
niveles requeridos. La produccién de agua destilado o desionizada a partir de aguas residuales es
técnicamente posible, pero esto no es necesario ya que puede deteriorar el ecosistema y ciclo del
agua.

El tratamiento de aguas residuales comprende varias etapas individuales; la figura 1.1
muestra un esquema simplificado de una planta de tratamiento.
Las plantas de tratamiento consisten de tres a cuatro etapas dependiendo de la calidad de

agua que se requiera tratar. Estas etapas son :

1. Pre-tratamiento
2. Tratamiento primario
3. Tratamiento secundario

4. Tratamiento terciario.

El pre-tratamiento consiste en remover cualquier clase de sustancia sélida que se encuentra
flotando en la corriente de agua residual. Para llevar a cabo la eliminacién de sélidos en éuspensién
se utilizan una serie de pantallas con barras de acero en forma de rejillas donde quedan atrapados los
materiales que puedan dafiar el equipo de tratamiento. Posteriormente, la corriente de agua residual
se hace pasar por la etapa de tratamiento primario, el cual consiste en una série de tanques

sedimentadores; el objetivo de estos es la remocién de materia sélida, como lodos, que se encuentran
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en el fondo de la corriente de agua. El liquido que sale de los tanques sedimentadores, conocidos
como clarificadores, pierde la mayor parte de materia sélida orgénica.

Posteriormente, el agua residual pasa por un tratamiento secundario. En esta etapa se elimina
materia orgdnica e/o inorgdnica disuelta en el medio por la accién microbiana. Los sistemas mas
utilizados son los reactores bioldgicos continuos agitados, empacados, de escurrimiento, lecho
fluidizado y tanques de aeracién con lodos activados.

El tratamiento terciario consiste en una serie de técnicas que permiten alcanzar una calidad
de agua que depende de la utilizacién posterior. En esta etapa se utilizan métodos fisicos y quimicos
para eliminar impurezas. Los equipos que se utilizan en esta etapa son adsorbedores, tanques

cloracién etc. (Aarne y Jeffrey, 1989)

1.2 REACTORES BIOLOGICOS

1.2.1 GENEF ALIDADES.

La biotecnologia es una integracién de microbiologia, bioquimica, biologia molecular e
ingenierfa quimica con el propésito de utilizar microbios, plantas y enzimas para la sintesis de
productos o el desempeiio de un servicio tal como una planta de tratamiento de aguas de desecho La
parte central del proceso biotecnoldégico es el “Reactor Bioldgico o Biorreactor”. Estos sistemas
proveen la unién entre la materia prima y el producto final (Bothast y Sliniger, 1989). Un reactor
biolégico es un dispositivo donde los materiales son tratados para promover transformaciones
bioquimicas por la accién de células vivas o por componentes celulares tales como enzimas. Los
reactores bioldgicos son ampliamente usados en la industria de la fermentacién, alimentos,
tratamiento de aguas y biomedicina (Moo-Young y Blanch, 1987).

Considerando el papel central de los reactores bioldgicos y la diversidad de industrias, no es
sorprendente la existencia de una gran variedad de formas y tamafios. De cualquier modo, por su
forma de operacién, solo hay tres tipos de reactores biolégicos cuya clasificacién mas general es:
reactores bioldgicos por lote, continuos y semicontinuos.

Los reactores continuos se utilizan con mas frecuencia para eliminacién de productos no

deseados en aguas de desecho industrial. Un reactor bioldgico continuo puede ser considerado como
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un reactor catalitico heterogéneo de dos o tres fases. La fase liquida contiene normalmente el
sustrato en forma disuelta en el agua de desecho que se requiere tratar; el biocatalizador o fase solida
la componen los microorganismos, estos se pueden encontrar suspendidos en el medio liquido o
inmovilizados en un soporte. La fase gas esta representada generalmente por aire, en el caso de los
procesos aerébios (Gaudy y Gaudy, 1980).

Un gran ndmero de investigaciones han sido conducidas para desarrollar técnicas para
inmovilizar enzimas y células. Los reactores bioldgicos continuos utilizan estos biocatalizadores
para lograr una alta productividad o remocién del producto de interés. Estos sistemas pueden ser
clasificados dentro de dos grupos dependiendo del medio en donde se localice el catalizador
bioldgico: reactores de lecho fijo y de lecho mévil. Los sistemas de crecimiento suspendido o lecho
moévil son generalmente dispositivos abiertos donde los microorganismos estdn dispersos en la fase
liquida. Por su parte los sistemas soportados se componen de peliculas biol6gicas que se forman por
el crecimiento espontdneo de microorganismos en la superficie de un empaque.

Los reactores biolégicos pueden clasificarse también, de acuerdo al tipo de microorganismo
que se utilizan como biocatalizadores y estos pueden ser: reactores aerébios y reactores anaerobios.
La diferencia entre ellos es que para los primeros se utilizan microorganismos que requieren de

oxigeno para llevar a cabo su actividad metabdlica.

1.2.2 EL. AMBIENTE DE LOS REACTORES BIOLOGICOS

El ambiente que describe una Sptima operatividad de los biorreactores puede ser considerado
bajo tres tipos : ambiente bioldgico, ambiente quimico y ambiente fisico.

El ambiente biolégico debe ser favorable para el proceso biolégiéo cuando se desea que los
microorganismos contribuyan al proceso desde el punto de vista de produccién. Una cantidad
suficiente de microorganismos y la prevencién de un riesgo de contaminacién son ejemplos de
reglas que definen el ambiente biolégico.

El ambiente quimico involucra la composicién quimica para el crecimiento microbiano.
Composicién y concentracién de sustrato o nutrientes, composicién de microorganismos libres de
sustancias inhibitorias, control de pH deseado y solubilidad de O, son algunas caracteristicas que

rigen el ambiente quimico.
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El medio fisico se refiere principalmente a la temperatura del sistema; el control de esta

variable es una consideracion importante en el disefio de reactores biolégicos (Winkler, 1988).

1.2.3 REACTORES BIOLOGICOS AEROBIOS

-~ Los reactores biolGgicos pueden operan en presencia o ausencia de oxigeno. Cuando los
microorganismos requieren de oxigeno molecular para completar la transformacién del sustrato y
completar su metabolismo el proceso se denomina aerébico. Si el proceso se lleva acabo en ausencia
de oxigeno, este se denomina anaerdbico. En estos tltimos, la mayor parte del carbono se emplea

como fuente de energia y el 2 % se asimila como material celular (Quintero, 1981).

1.3 PELICULAS BIOLOGICAS

La inmovilizacién de microorganismos es el proceso por el cual se adhieren células a un
material sélido que actia como soporte en un reactor biocatalitico. Hay muchas técnicas para
inmovilizar microorganismos dentro de un biorreactor. Para reactores de tratamiento de aguas, la
mas importante es la colonizacién espontanea en la superficie del soporte. Muchos microorganismos
tienen la habilidad natural de colonizar superficie y, algunas veces, esta caracteristica puede ser
perjudicial; por ejemplo, puede acelerar la corrosién en sistemas de distribucidon de agua,
incrementar la resistencia a la transferencia de calor en intercambiadores, etc.(Characklis y
Wilderer, 1989).

El crecimiento de las células se ve favorecido por diversos factores fisicos, quimicos y
biolégicos teniendo como resultado una acumulacién de microorganismos en la superficies de un
soporte, a este acumulado se le denomina biopelicula. Una biopelicula puede ser definida como una
agregacion de microorganismos que semejan una capa fija en una superficie sélida y es usualmente
idealizada como si estuviera compuesta de una matriz homogénea de bacterias y del polimero

extracelular que enlaza a estas en la superficie (Sdez y Rittmann, 1988).
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Las biopeliculas pueden ser desarrolladas en la superficie de diferentes materiales, como
piedras, piezas de pldstico de alta calidad, gomas pldsticas, o diferentes tipos de empaques como

anillos Rasching, Lessing, Pall o empaques en forma de laminas.

\1.3.1 LA NATURALEZA DE LAS PELICULAS BIOLOGICAS.

Los procesos y factores que se observan en las biopeliculas y que son determinantes para su
desarrollo son:

a) Transporte de materia desde el seno del fluido hacia la superficie de la biopelicula fija en
el soporte.

b) Metabolismo microbiano dentro de la pelicula. El crecimiento microbiano y la produccién
de polimeros extracelulares por los microorganismos contribuyen al deposito e incremento en el
espesor de la biopelicula facilitando la adherencia de sélidos inorgénicos suspendidos.

c) El esfuerzo de corte en la superficie de la pelicula. Tales fuerzas pueden limitar el deposito
y crecimiento global de la biopelicula.

| d) Propiedades fisicas de la superficie del soporte. Las propiedades pueden influenciar el
micromezclado cerca de la superficie y en la corrosién del material. Algunos metales pueden
desprender compuestos téxicos inhibiendo el desarrollo de la biopelicula.

En las peliculas bioldgicas, la materia orgénica es absorbida y metabolizada por las capas
externas de microorganismos. Uno de los problemas que se presentan durante el metabolismo y
crecimiento de la colonizacién de microorganismos es el aumento de las resistencias a la
transferencia de masa interfacial y a la difusién intraparticula de oxigeno y sustrato, que es
proporcional al espesbr de las biopeliculas.

La estructura fisica, quimica y biol6gica de una biopelicula esta influenciada por su
ambiente. La superficie de la pelicula biolégica es altamente adsorbente y puede obtener cantidades
significantes de sales, arcilla y otros compuestos en aguas naturales

Los factores importantes que afectan el desarrollo de la biopelicula son sin duda las tasas de
muerte debido a la presencia de compuestos que inhiben la actividad metabélica de los

microorganismos, ademds de la falta de nutrientes o fuentes de carbono. Otro factor que es
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importante pero que regularmente no se considera es la separacion de porciones de la biopelicula
debido a los esfuerzos cortantes del fluido.

El desarrollo de una biopelicula involucra una-diversidad de aspectos que dificultan Ia
representacién fenomenolégica de los procesos que se llevan a cabo en el espesor activo utilizando
un modelo matemdtico. En la mayoria de los trabajos reportados en la literatura se describe a la
biopelicula mediante modelos de difusion-reaccién los cuales suponen que el espesor activo
permanece constante. Lo anterior no necesariamente es cierto a pesar de que se tiene una tasa de
muerte, por falta de fuentes de carbono o por autdlisis, sin contar con una tasa de desprendimiento
celular debido a los esfuerzos cortantes del fluido (Atkinson et al, 1968; Lewandowski et al, 1991;
Skowlund y Kirmse, 1988; Leyva-Ramos et al, 1989). Se han reportado diferentes trabajos donde se
afirma un crecimiento acelerado de la pelicula activa en reactores que utilizan una membrana
(Freitas dos Santos y Livignston, 1995).

Otros autores consideran solamente un cierto espesor de la pelicula biolégicamente activo.
En esta regién se llevan a cabo los procesos de difusién-reaccién y metabolismo no habiendo
actividad en las capas mds internas.

Los modelos de difusién estdn descritos en términos de la Ley de Fick y los cinéticos por la
ecuacién de Monod; estos a veces incluyen términos de inhibicién por sustrato y productos. El
describir adecuadamente el comportamiento de la biopelicula incluiria construir modelos donde el
espesor varia con el tiempo, es decir, que se tendria un modelo con frontera mévil que serfa dificil
de resolver numéricamente. Una caracteristica de los espesores biolégicamente activos es el
desprendimiento de porciones de células debido a los esfuerzos de corte; en trabajos recientes se ha
tratado de describir este efecto mediante un modelo matemético (Stewart, 1992).

La mayorfa de los autores agrupan los fenémenos de desprendimiento por esfuerzos cortantes
y envenenamiento celular mediante un término denominado de muerte el cual se adiciona en el
modelo matemdtico. Este pardmetro se mide experimentalmente y agrupa una serie de
simplificaciones que reducen la dificultad para describir realmente el comportamiento de la
biopelicula mediante un modelo matemadtico. La siguiente ecuacién representa los fenémenos de

difusién-reaccién y el término de muerte
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och  Oca 1 Ca ]
= ———-[m, X — kaX 1.1
ot D ox%  Ya Ka+Ca (1.1

C, es la concentracion de la especie A, k; es el término de muerte el cual agrupa inhibicion por

sustrato y/o producto, y desprendimiento celular por esfuerzos cortantes.

1.4 CONFIGURACIONES Y APLICACIONES DE REACTORES
BIOLOGICOS. ’

1.4.1 REACTORES POR LOTE.

Las configuraciones basicas de reactores biologicos se muestran en la Fig. 1.2. El mas
simple es el reactor por lote (Fig. 1.2 a). En este caso, los nutrientes son adicionados al cultivo
microbiano. El producto obtenido es removido al finalizar la operacioén, generalmente cuando la
concentracion de sustrato es cercana a cero.

En afios recientes los reactores de tanque agitado han llegado a ser los sistemas mas usados
para fermentaciones liquidas. La presion, el volumen del fermentador, pH, velocidad de agitacion,
flujo de aire, produccioén de CO,, consumo de O,, y la temperatura son los parametros que se miden

en la fermentacion.

1.4.2 REACTORES CONTINUOS. :

En procesos continuos todos los nutrientes son continuamente adicionados al reactor. Los
reactores continuos mas utilizados son los de tanque agitado (RCTA) y los tubulares (RT). La
diferencia fundamental entre los dos disefios se da en el gradé de mezclado del fluido que
caracteriza la forma y el tamafio del reactor. En el caso de los RCTA (Fig. 1.2 b), se tiene un
mezclado perfecto de la fase liquida, burbujas de gas o ambos. Este patron de flujo permite

considerar un sistema homogéneo durante todo el tiempo. El flujo de liquido a través de un RT (Fig.
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1.2 ¢), generalmente puede ser clasificado como flujo pistén donde la velocidad del fluido es
independiente de la posicion radial. Idealmente, no existe mezclado axial y todos los elementos del
fluido toman el mismo tiempo para atravesar la longitud del reactor. Cada elemento de fluido es
tomado como un reactor por lote, con la composicion de la fase reaccionante cambiando conforme
avanza a través de la longitud del tubo (Levespiel, 1972; Characklis, 1983).

Cuando se considera que los dos disefios basicos anteriores pueden ser los mejores, para un

proceso de eliminacién de aguas de desecho o fermentacién, la eleccion de uno de ellos podria estar

—basada en el balance entre los costos de inversion, de operacién, mantenimiento y ambiente 6ptimo

fisicoquimico para la actividad del biocatalizador. Eligiendo el disefio apropiado, este puede ayudar
a crear un ambiente Optimo para la conversion bioldgica y reducir los costos de perdidas de
producto o biomasa.

La concentraciéon de sustrato de un RCTA operando bajo condiciones en estado estable, es
decir donde ya no se observan cambios en la concentracion, a una tasa de dilucién menor al maximo

crecimiento es caracteristicamente menor e independiente del tiempo. Asi, el uso de un RCTA es

ventajoso cuando existen procesos donde hay inhibicion por sustrato.

Productos
Sustrato
_\ -
v
R
Sustrato had
CélulasF , Células
O - o)
Nutrientes Células l
Productos
Productos
Sustrato
a) Tanque Agitado Lote b) Reactor Continuo de Tanque
Agitado

¢) Reactor Tubular

Fig. 1.2. Configuraciones Generales de Biorreactores
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1.5 FENOMENOS DE TRANSPORTE EN UN REACTOR BIOLOGICO

1.51 RUTA FISICA DE LOS PROCESOS DE TRANSPORTE EN REACTORES
BIOLOGICOS.

Una representacion fisica generalizada de ur biorreactor que involucra dos o tres fases puede

ser observada en la Fig. 1.2. Esta representacion puede ser aplicada en fermentaciones aerébias en
donde los microorganismos utilizan oxigeno y otros nutrientes disueltos para crecer.
Existen_ocho resistencias a la transferencia de masa como se indica en la ilustracién : (Denla
pelicula de gas; (2) en la interfase gas-liquido; (3) En la interfase gas-liquido del lado de la pelicula
de liquido; (4) en el liquido; (5) en la pelicula del liquido cubriendo al sélido; (6) en la interfase
liquido-sélido; (7) en la fase sélida que contiene al biocatalizador y (8) la reaccién bioquimica (Moo
Young y Blanch, 1989).

La mayor resistencia en un reactor biolégico se presenta en la fase liquida y esta controla la
transferencia de masa global interparticula. Las cuatro resistencias en la fase liquida son usualmente
controlantes de todo el proceso:

i) Resistencia en la fase liquida cerca de la interfase gas-liquido; esta resistencia
frecuentemente controla la tasa de disolucién de oxigeno en el proceso. '

ii) Resistencia en la fase liquida en el seno del medio acuoso separando las fases dispersas;

esta resistencia generalmente es eliminada proporcionando un mezclado adecuado.

Resistencia interfacial :

iii) Resistencia en la fase liquida cerca de la interfase liquido-sélido: esta resistencia puede
ser significativa debido a una baja diferencia entre las densidades del medio acuoso y la fase
dispersa

iv) Resistencia liquida dentro de la fase sélida dispersa, esta resistencia puede ser

significativa en empaques cataliticos y medios porosos.
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Fase sdlida reaccion
Microorganismos

Fase acuosa con reactan--
tes y productos disueltos

Fase acuosa reactantes/ productos
Gas (0, CO,, etc.)

b Z

Liquido 4 .................... .;'
Selido : : e
Fase . Peh’culas Intcrfases Pelicula :Mezclado. Pelicula - ImerfaseE Fase
Gas . de : ' Liquido: senodel. de : : Sélida (Biopelicula)
v Gas . ' '

: : Liquido: S6lido

Fig. 1.3 Esquema generalizado de los procesos de transferencia de masa y
calor en un biorreactor de tres fases.

1.5.2 TRANSFERENCIA DE OXIiGENO Y COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE
MASA

En los procesos de fermentacién aerdbios es necesario un suministro adecuado de oxigeno
que satisfaga los requerimientos metabélicos de los organismos empleados. La oxidacién de la
fuente de carbono y su transformacién en células, productos y CO, establece una demanda de
oxigeno que es esencial satisfacer a través de la aeracién y el mezclado del cultivo. Es necesario
conocer los requerimientos de oxigeno del cultivo para asegurar que su suministro sea suficiente.
Cuando se evaldia la transferencia de oxigeno en un proceso de oxidacién bioldgica es necesario
calcular las resistencias a la transferencia que encuentra el oxigeno antes de llegar a la célula. Se ha
demostrado que la resistencia mayor la ofrece la pelicula de liquido que rodea la burbuja. En la
biopelicula, la difusién a través de esta es el paso controlante (Quintero, 1981).

El coeficiente de transferencia de masa puede ser definido por un balance de masa para el
oxigeno en un reactor biol6gico. Considerando el oxigeno en las burbujas de gas que ascienden a
través de la direccion axial del reactor, la tasa de transferencia de oxigeno en la interfase gas-liquido

N, esta dada por :
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N,=ka(Cg-C) (1.2)
donde C, es la concentracién local de oxigeno disuelto en el seno del liquido en algin tiempo t, Cg’
es la concentracion de oxigeno en el liquido en la interfase gas-liquido a un tiempo infinito, que
equivale a la concentracin de saturacion, a es el drea interfacial; k, es el coeficiente de transferencia
de masa local.

En la ecuacién 1.2 la tasa de transferencia de masa depende del coeficiente de transferencia,
el 4rea interfacial y la concentracion. El érea interfacial es controlada por factores tales como el
tamafio de burbuja y la velocidad de agitaci6én, mientras que la concentracién interfacial es afectada
por la temperatura y las presiones parciales (Ley de Henry), (Moo Young y Blanch, 1989).

Las concentraciones interfaciales usualmente no son medibles, la aproximacién comin es
usar el coeficiente global de transferencia de masa, K,, y la concentracién de oxigeno en el seno del
gas en vez del valor en la interfase. Debido a que la mayor resistencia se encuentra en la pelicula
liquida se ha demostrado que K, es aproximadamente igual a k,.

Existen técnicas experimentales para medir el término k, a. Los métodos mas usados son el
Meétodo Dindmico de llenado y el Método de Oxidacién de Sulfito. Es méds comiin encontrar
correlaciones empiricas para estimar k, a. El nimero de correlaciones publicadas para sistemas de
aeracién microbioldgicos son grandes. Estas correlaciones pueden ser dificiles de usar ya que han
sido producidas a partir de experimentos con configuraciones particulares y un rango especifico de
pardmetros y conciciones de operacién. Alguna estimacién podria ser valida solo si se utilizara un
sistema experimental, condiciones de operacién y pardmetros similares.

El coeficiente de transferencia de masa depende de la fraccién de gas, y en general las

correlaciones de £, a son de la forma:
ka=bU; (1.3)

donde b y n son nimeros constantes que dependen de las condiciones del sistema y U, es la

velocidad del gas. Andrew (1982) ha propuesto una ecuacién como condicién limite para
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transferencia de oxigeno dentro de los cultivos que tienen una viscosidad similar a la del agua. A

partir de esta ecuacion se pueden calcular valores de k; de acuerdo con :

(kLa) 1 o
—1=045s (a20°C) (1.4)

€6

donde M es la fraccion volumétrica de gas, la cual es proporcional a la velocidad del gas. El efecto
de la temperatura en la correlacion anterior no se conoce. En ausencia de datos experimentales, se
sugiere que k;a/ M, es afectada de la misma forma que &, para la sistemas gas-liquido en
columnas empacadas. El incremento de k;a/ M, con respecto a la temperatura es de 1.025 por cada
grado Kelvin incrementado (Andrew, 1982; Metcalf y Eddy, 1991). De tal forma que para 30 °C se

tiene

ki a 1 o
—|=0.512 57 (30 °C) (1.5)

€G

La correlacion de Akita y Yoshida, que se muestra en la siguiente ecuacion, predice el valor
de k; a en columnas de burbujeo de diferente tamafio (Akita y Yoshida, 1974; Shah et al., 1982;
Kawase et al, 1991).

0.62 0.31
D “\Dy c s ¢ '

T

Esta correlacion fue desarrollada para varios sistemas gas-liquido incluyendo aire-agua, con
los siguientes rangos de parametros: 0.003 < Ug < 0.4 ms™, 0.152 <D< 0.6 m, 0.126 < H; < 0.35
m, 800 < p; < 1600 kg m™, 0.00058 < i, <0.021 Pa s, 0.022 <, <0.0742 Nm’".

Sustituyendo estos parametros en la ecuacion 1.5 se obtiene :
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Para columnas de burbujeo se utiliza (Shah et al., 1982)
ka=1174 U™ (20°C) (1.8)
ka=1503U," (30°C) (1.9)

En las ecuaciones 1.8 y 1.9 se observa una diferencia de casi 4 veces, esto refleja una
incertidumbre a cerca de cual correlacién utilizar. Cuando se utilice una u otra correlacién se tienen
que tener cuidado de elegir la que represente mas cercanamente el sistema que se va a modelar pues
de lo contrario se pueden tener errores en los resultados esperados.

En cuanto a los coeficientes de transferencia de masa liquido-sélido existen correlaciones
basadas en la teoria de la pelicula que tienen la siguiente forma general (Livingston y Chase, 1990;

Calderbank, 1960).

ka5 0+ CiRe" Sc” 1.10
D2 1Re” Sc (1.10)

donde Re es el numero de Reynolds y Sc es el numero de Schmidt. C, , n y m son constantes que
dependen de la geometria del soporte catalitico y de las caracteristicas fisicas y quimicas del medio

lfquido.
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CAPITULO 2

MODELOS DE CRECIMIENTO PARA
MICROORGANISMOS

Un modelo es la cuantificacién de un proceso fisico al cual se le quiere hacer una prediccién
de su comportamiento. El modelo matemdtico de un proceso es un sistema de ecuaciones cuya
solucién representa una respuesta del proceso dando pardmetros especificos de entrada. Existen tres
tipos de modelos matemdticos, modelos fundamentales que se obtienen a partir de teorias de
procesos légicos; modelos empiricos, que se obtienen a partir de observaciones que describen un
experimento y modelos analdgicos los cuales utilizan ecuaciones de sistemas similares al proceso
que se quiere modelar (Denn, 1986). ’

La razén de usar modelos matemadticos es obtener, a partir de la solucién de un sistema de

ecuaciones, el comportamiento esperado del proceso que se modela para un rango de pardmetros de

entrada y condiciones de operacién dados.
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2.1 MODELOS DE CRECIMIENTO MICROBIANO

Los microorganismos requieren para su crecimiento de fuentes de energia y materia. En la
mayoria de los procesos bioldgicos estas fuentes son las mismas. Una vez que se proveen todos los
nutrientes necesarios a los microorganismos, estos los transforman en células y/o productos, a este

proceso se le denomina metabolismo.

2.1.1 Fases de Crecimiento.

En un cultivo microbiano todas las partes estdn sujetas a las mismas condiciones de
temperatura, pH, concentracién de nutrientes, etc. En la Fig. 3.1 se indican las diferentes fases en las
que ocurre un cultivo en las condiciones anteriores; estas fases indican cambio en la biomasa y en el
medio ambiente. Después de un periodo de retardo, el crecimiento ocurre a la mdxima rapidez y
finalmente cesa, ya sea por carencia de un nutriente o por la acumulacién de un producto inhibitorio
o algiin cambio en el ambiente fisico-quimico. Cuando la biomasa alcanza su maximo, aparece
generalmente una fase estacionaria durante la cual la biomasa permanece constante; después esta
disminuye como consecuencia del metabolismo de mantenimiento o por aut6lisis.

La duracién de la fase exponencial depende parcialmente de la concentracién inicial de un
sustrato limitante; lo anterior implica que el cultivo pasa de un estado en el cual crece con exceso de

sustrato a otro de carencia de sustrato.

2.1.2 Ecuacion de Monod.

Cuando el crecimiento de los microorganismos solo esta limitado por la cantidad inicial de
un sustrato, la curva de crecimiento puede expresarse en funcién de los pardmetros de crecimiento.
La ecuacién de Monod (1942) describe la relacién entre la velocidad especifica de crecimiento, W, y
la concentracién del nutriente limitante, S, en un cultivo microbiano. De hecho la ecuacién de

Monod es un caso particular de la ecuacién de Michaelis-Menten (Bailey y Ollis, 1986).
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Logdela

Biomasa

Tiempo
I. retardo IV. desaceleracién
II. aceleracién de crecimiento V. estacionario
III. crecimiento exponencial VI. declinacién

Fig. 2.1 Curva de crecimiento tipica para un cultivo microbiano

La ecuacién de Monod que expresa el crecimiento de microorganismos :

_ foix S
" Ks+s

yZi

19

(2.1

(2.2)

I es la tasa de crecimiento celular y x es la concentraciéon de biomasa. La ecuacién (2.2) esta

representada en la Fig. 2.2 en donde |1 se grafica en funcién de la concentracién de sustrato. El valor

de K, se obtiene cuando pu=0.5)1_, . Generalmente los valores de K son del orden de 10”° M.

En general, la relacién de Monod se cumple aunque hay desviaciones cuando la velocidad de

crecimiento es alta (Quintero, 1981).
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Fig. 2.2 Ecuacién de Monod, donde ., =1.0h™ y K, = 10 mg/l.

2.1.3 Efectos de la temperatura.

La temperatura afecta el crecimiento de manera notable, principalmente porque los
microorganismos de una especie dada solo pueden crecer en un rango restringido de temperatura.

Los microorganismos se pueden clasificar de acuerdo a la temperatura de operacién. Los
psicréfilos presentan un rango de 5 a 15 °C, los meséfilos de 25 a 40 °C y los terméfilos de 45 a 60
°C. Se han reportado casos hasta de 94 °C. Los organismos terméfilos tienen un gran potencial de
utilizacién pues la alta temperatura permite tener velocidades de reaccién mayores y menor
posibilidad de contaminaci6n, aunque aparecen problemas para la transferencia de calor. La mayor
parte de los microorganismos que se utilizan actualmente pertenecen al grupo de los meséfilos.

La dependencia de la velocidad especifica de crecimiento p, respecto a la temperatura puede

expresarse como una ecuacién de tipo Arrhenius (Bailey y Ollis,1986) :

L= Ae~BeIRT 2.3)
donde
E,= energia de activacién R = constante de la Ley de los Gases

A = factor de frecuencia T = temperatura absoluta
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La temperatura también afecta el rendimiento Y,,, El rendimiento se define como la cantidad
de células formadas entre la cantidad de sustrato consumido como se vera mas adelante.

Otra forma de expresar la dependencia de [, respecto a la temperatura es :

dx  fhis(T)s
di  Ks(T)+s "
(2.4y2.5)
ds Lini {T)s
as__ X
dt YX/S[KS (T)+s]

2.1.4 Efecto del pH.

El pH, medida de la concentracion de los iones hidrogeno, tiene también un marcado efecto
en la velocidad de crecimiento y el rendimiento. El pH para una especie presenta generalmente un
méximo denominado pH éptimo. En bacterias el pH éptimo varia entre 6.0 y 8.0; en levaduras entre

4.0 y 6.0 y en mohos entre 3.0 y 7.0. La ecuacién de Monod ha sido modificada para indicar el

efecto del pH en W (Andreyeva y Biryukov, 1973) :

fa 53 (2.6)

donde H, es la concentracién de iones hidrogeno, y K, y K, son las constantes de disociacion :

pH 6ptimo = VKK 2.7

sin embargo, la ecuacién (2.6) y (2.7) solo son validas en un cierto rango de pH y no necesariamente

se cumplen en la practica (Quintero, 1981).
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2.1.5 Modelos cinéticos de crecimiento.

El crecimiento de microorganismos esta limitado por la cantidad de sustrato suministrado
inicialmente, puede ser expresado en términos de la concentracién celular x, la del sustrato limitante
s y la de un inhibidor I. También deben de considerarse que las condiciones de temperatura, fuerza
i6nica y pH se establecen al principio del proceso de reaccién biocatalitica, y es probable que varien
durante el transcurso de la misma, a no ser de que se controlen externamente; lo anterior puede tener

un efecto notable en el crecimiento celular. Una expresion general es :

dx
Z:f(x,s,I,T,pH,...etC.) (2.8)

La ecuacién de Monod es un modelo de crecimiento celular

dx s

E;z Hed 5 Ks+sx

(2.9)

donde dx/dt es la velocidad de crecimiento.

En la mayoria de los procesos de eliminacién biolégica aparecen sustratos que son
compuestos inhibitorios, es decir que des-aceleran la velocidad de crecimiento y por la tanto el
rendimiento de la reaccién. En este caso se deben utilizar modelos inhibitorios para describir el
comportamiento de los microorganismos en la superficie de la biopelicula del reactor. El modelo que
se utiliza con mayor frecuencia para presentar inhibicion por sustrato es el modelo propuesto por

Andrews

H= iy (2.10)

Levenspiel (1987) propone un modelo de inhibicién de producto
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= Lt (1 ﬁ)” .11
h= B rs\ Pr 1D

donde Py, es la concentracion de producto méaxima por encima de‘la cual no hay crecimiento, n es

constante. Luong (1987) propone un ecuacion para inhibicion de sustrato

. (1 ijn 2.12
B Wi U 8 (2.12)

S, es la concentracion limite del sustrato, mas arriba de esta concentracion el crecimiento esta
completamente inhibido, n es una constante que generalmente toma el valor de 1. La Fig. 2.3

muestra el comportamiento del crecimiento para los modelos con inhibicion.

Monod

S

Fig. 2.3 Representacion grafica del comportamiento en el crecimiento
para diferentes modelos de crecimiento con inhibicion de sustrato.

El crecimiento depende de la concentracion de sustrato limitante, un balance de sustrato

podra establecer la cantidad de nutrientes que necesita la biomasa para crecer. En el balance de

?
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sustrato se tiene que hacer uso de una constante llamada coeficiente de rendimiento para sustrato y

se define como (Bailey y Ollis, 1986) :

masa de celulas formadas

Yx/s= - (2.13)
masa de sustrato consumido
El balance para sustrato es
é = jdﬁ ! mx (2.14)
dt  dt Yxis )

a bajas concentraciones, la ecuacién de rendimiento debe incluir un factor que tome en
consideracién la utilizacién de cierta cantidad de sustrato para mantenimiento, m es la velocidad

especifica de consumo de sustrato para mantenimiento.

2.2 SOBRE LOS TRABAjOS REALIZADOS.

En la mayoria de los trabajos publicados hasta el momento se han realizado estudios de los
fendmenos que ocurren en la biopelicula, estos fenémenos estdn asociados con resistencias a la
transferencia de masa por difusién y reaccién bioquimica. Gooijer et al. (1991) describe un modelo
de crecimiento que incluye resistencias difusionales dentro y fuera de la biopelicula; ellos realizan
simplificaciones despreciando las resistencias externas teniendo como producto final un modelo
simplificado que describe los fendmenos de difusién-reaccién dentro de la biopelicula. El modelo
que presenta Gooijer et al. (1991) es utilizado para comparar valores experimentales encontrindose
una buena aproximacién con los resultados numéricos; ellos realizan ademds un andlisis de
sensibilidad paramétrica concluyendo que el pardmetro mds sensible es el coeficiente de
transferencia de masa externa, por lo tanto la resistencia a la transferencia interfacial no es

despreciable.
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Melick et al. (1987) propone por su parte un modelo de difusién-reaccion para la produccion
de etanol en un fermentador de lecho empacado. Este modelo se describe un patrén de flujo de tipo
pistén. El fenémeno que limita el proceso es la difusién en la biopelicula y los resultados que se
predicen tienen un error del 40 %.

Saéz y Rittman (1988) plantean un modelo en estado estacionario que describe el flux de
masa dentro de la biopelicula. Ellos resuelven las ecuaciones planteando una solucién
pseudoanalitica que se basa en un anélisis de resultados numéricos de ecuaciones diferenciales; el
modelo al igual que los anteriores plantea resistencias difusivas y cinéticas. Los resultados obtenidos
por Saéz y Rittman (1988) son comparados con resultados numéricos obtenidos por otros autores, es
decir, no se hace una comparacién con resultados experimentales. Un trabajo similar al anterior es el
realizado por Wagner y Hempel (1988) donde se hace un estudio de los efectos de la limitacién por
difusién en la degradacién de sulfonato alquilnaftaleno. El modelo considerada la existencia de
dispersidn radial para sustrato y oxigeno.

Skowlund y Kirse (1989) plantean dos modelos, uno para concentraciones moderadas y otro
para concentraciones elevadas. En el primer modelo considera resistencias externas, es decir, la
difusién dentro de la biopelicula es despreciable, el segundo modelo considera que las resistencias
internas dominan el proceso. Los modelos estdn basados en dos consideraciones; a) solo un cierto
espesor de la pelicula es biolégicamente activa, b) la tasa de reaccién biolégica es relativamente
lenta.

Entre los trabajos que se encargan de hacer un estudio de la dindmica de los biorreactores y
que sobresalen por su contribucién son los efectuados por Worden et al. (1987), Papathanasius et al.
(1988) y Okabe y Hirata (1995). En estos trabajos se realiza un andlisis del comportamiento
dindmico del reactor cuando se implementan cambios repentinos en la concentracién de sustrato a la
entrada del sistema concluyendo que los resultados obtenidos describen adecuadamente las
respuestas dindmicas que se tienen en el proceso real.

En los trabajos que se mencionaron anteriormente no se contempla el estudio de los efectos
que tiene la hidrodindmica el sistema en el crecimiento de los microorganismos. La hidrodindmica
contempla una serie de factores tales como mezclado, difusién o dispersidn, conveccién de una de
las especies en una fase, que afectan directamente la eficiencia del biorreactor. Leyva-Ramos et al.

(1990) considera que el conocimiento de la hidrodindmica y la reaccién global en un biorreactor es
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fundamental para el disefio de este tipo de sistemas. La tasa global de consumo de sustrato depende
de tres pasos que son: difusién de sustrato del liquido a la biopelicula, difusion de sustrato dentro de
la biopelicula y la reaccién biocatalitica. Cunningham et al. (1995) plantean un modelo en estado
estacionario en dos dimensiones que acopla hidrodindmica, transporte y reaccién en un sistema de
biopelicula con geometria irregular y flujo laminar. El modelo utilizado acopla procesos de flujo,
transporte y reaccién. El flujo es modelado por las ecuaciones de movimiento de Navier-Stokes
acopladas con ecuaciones que describen los procesos de transporte de masa interfacial, por difusion
y reaccién en un soluto. Los resultados que se obtienen del trabajo de Cunningham et al. (1995)
demuestran la importancia de considerar a las cantidades de oxigeno dentro de la biopelicula. La
importancia de estas cantidades se debe principalmente a diferencias en el mezclado hidrodindmico
tales como patrones causados por la geometria y la superficie irregular de la biopelicula.

En este trabajo se realiza un andlisis de la hidrodindmica del sistema a modelar. En la
mayoria de los trabajos reportados se plantean balances de materia que describen al sustrato y a la
biomasa (Gooijev et al, 1990; Melick et al, 1986; Saéz y Rittman,1987; Skowlund y Kirse, 1988;
Wagner y Hemmpel, 1987). En estos trabajos, no se consideran los efectos que tiene la cantidad de
oxigeno presente en las tres fases. El modelo que se plantea en el siguiente capitulo describe el
comportamiento del sistema en base a la cantidad de oxigeno presente a lo largo del reactor. Debido
al interés del estudio hidrodindmico se hard una consideracién que simplifica més la representacion
detallada de la naturaleza biolégica de la pelicula. EI modelo considera a la biopelicula como un
catalizador externamente depositado, es decir, que solo existe actividad metabdlica en la superficie
externa de la pelicula bioldgica. Esta consideracidén plantea una resistencia difusiva interna nula en la

biopelicula y una reaccion instantdnea en la superficie activa.
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2.3 DEFINICION DEL PROBLEMA

A la fecha, se han realizado una cantidad considerable de trabajos que tienen por objetivo el
tratar de describir matemdticamente el comportamiento de un reactor biolégico que contiene una
pelicula inmovilizada de microorganismos.

Los modelos utilizados para describir el comportamiento fenomenolégico pueden ser tan
complicados o sencillos de resolver dependiendo de la necesidad descriptiva que se requiera. Los
balances de materia para sustrato y biomasa consideran dos fases. Cuando se elige como sistema un
reactor bioldgico que utiliza microorganismo aerébios, es importante considerar al oxigeno como un
componente cuya importancia influye en el disefio y escalamiento de este tipo de equipos, ademas de
que se encuentra en tres fases. La fase gas la compone el oxigeno presente en € aire, la fase liquida
contiene oxigeno y sustrato de forma disuelta y la fase sélida la compone el agregado celular al que
llamamos biopelicula. Un reactor biolégico aerébio es un sistema donde el catalizador bioldgico
requiere de oxigeno para llevar a cabo la oxidacién del sustrato o contaminante. La mayoria de los
modelos reportados en la literatura, formulan balances para dos fases y dos componentes, el liquido
y la pelicula de microorganismos.

En este trabajo se construyd un modelo matemdtico que permite hacer un estudio de la
hidrodindmica de un biorreactor que considera tres componentes, oxigeno, sustrato y biomasa, y tres
fases correspondientes gas, liquido y sélido. La biopelicula se considera como un catalizador donde
la superficie es la zona de reaccion.

La hidrodindmica de estos sistemas juega un papel importante en la eficiencia de este tipo de
equipos. Este trabajo contempla principalmente un estudio del comportamiento hidrodindmico de
un reactor bioldgico que considera ciertas cantidades de oxigeno en las tres fases.

Uno de los objetivos de este trabajo es representar mediante un modelo matemitico el
comportamiento de un equipo experimental utilizado para la eliminacién de un compuesto aromdtico
halogenado. Los resultados experimentales fueron reportados por Chavéz-Rivera (1994) en su tesis

doctoral.
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2.4 OBJETIVOS

Los objetivos de este trabajo son

General:

Construir un modelo dindmico el cual represente el comportamiento fenomenolégico de un

reactor bioldgico de tres fases, mediante balances de materia para sus tres componentes, que permita

realizar un estudio de la hidrodindmica del sistema.

Particulares:

1. Estudiar el efecto que tiene el comportamiento hidrodindmico en los microorganismos cuando se

utilizan diferentes valores en los pardmetros de transporte en la interfase.

2. Estudiar el comportamiento dindmico del sistema cuando se aplican diversas tensiones externas al

sistema tales como cambios en los pardmetros de transporte y en las condiciones de operacion.

3. Realizar una comparacioén de resultados obtenidos a partir de la simulacién numérica con datos

experimentales reportados en la literatura.
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2.5 DESCRIPCION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL

El equipo experimental utilizado por Chévez-Rivera (1994) consiste en un reactor cilindrico
hecho de Perspex® con didmetro interno de 0.05 m y cerca de 0.65 m de longitud. El flujo de liquido
utilizado dentro del reactor fue del orden de 700x10° a 750x10° m' y el flujo de aire de
14.7x10° m’ s, equivalente a una velocidad superficial de 7.5x10° m s

El reactor fue empacado con un soporte hecho de Celite®. Este soporte fue seleccionado ya
que se tiene la experiencia de trabajos desarrollados con anterioridad (Caunt y Chase,1988;
Livingston,1989).

El Celite”® esta hecho de roca sedimentaria compuesta por esqueletos de algas unicelulares
llamadas diatomeas. El principal uso del Celite® es como un filtro altamente poroso con estructura
no compresible, pero puede ser usado entre otras cosas como un soporte biocatalitico. Este soporte
tiene forma de estrella con ocho secciones o picos de aproximadamente 0.030 m de longitud. Las
estrellas fueron acomodadas dentro del reactor en cuatro cadenas o columnas las cuales se

esquematizan en la Fig. 2.4.

»

Fig. 2.4 Forma esquemadtica de una unidad de soporte biocatalitico; a) unidad estrella,
b) arreglo de soporte en cuatro cadenas a lo largo del reactor.
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Utilizando las estrellas se construyeron cuatro bloques o columnas de unidades biocataliticas
a lo largo del reactor. Cada cadena fue hecha estibando 17 estrellas con goma adhesiva de silicon.
Las cuatro cadenas fueron introducidas dentro del reactor. Esta configuracién provee al reactor una
drea especifica mayor y de canales estrechos por los cuales se observa el flujo libre de la fase
liquida.

El 4rea total expuesta de este empaque fue de aproximadamente 0.282 m’ y una drea
especifica de 281 m'' con una fraccién vacia de cerca de 0.62.

La biopelicula fue desarrollada mediante crecimiento espontdneo en la superficie del soporte
biocatalitico. El cultivo utilizado en el trabajo experimental fue desarrollado por InterBio Ltd (UK) y
llamado BAH (bacterias para aromdticos halogenados). El cultivo BAH esta hecho de cinco
Pseudomonas sp., una Klebsiella sp., cuatro Rhodococci sp., y dos cadenas de hongos. La habilidad
de esta poblacién es la de degradar un amplio rango de compuestos aromadticos halogenados.

El compuesto aromdtico halogenado utilizado por Chédvez-Rivera (1994) fue 3-
4dicloroanilina (34DCA), el cual es un sustrato inhibitorio. Este compuesto fue seleccionado por
varias razones :

i) es un compuesto xenobidtico, es decir, es un compuesto sintetizado por humanos y no esta

presente en la biosfera de manera natural; es téxico y resistente a la biodegradacion;

ii) es un compuesto dificil de degradar debido a la estructura aromadtica y a que contiene dos
atomos de cloro;

iii) es un compuesto que se utiliza para la fabricacién de herbicidas y tintes;

iv) es considerado un compuesto xenobidtico recalcitrante “real”, (en comparacion con el
fenol) por la EEC, ya que causa dafios al ambiente marino de la Comunidad (EEC,1976;
ECC,1982).

La estructura de 34DCA (C,H, NH, Cl,) se muestra en la Fig. 2.5. Este compuesto tiene un
peso molecular de 162.02 kg/kmol, punto de fusién de 70 ‘C y de ebulliciéon de 272 “C. La
solubilidad en agua es de 730x10”" kg m® a 20 °C.

La disposicion del empaque de Celite® promueve una configuracién del reactor del tipo Air
Lift de tres fases, donde el flujo de liquido recircula libremente entre los canales formados por las

columnas de estrellas.
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NH,

Cl

Cl

Fig. 2.5 Estructura de la 3-4 Dicloroanilina.

La operacién del reactor experimental fue bdsicamente en condiciones de estado estacionario
simulando el comportamiento de un RCTA debido a la recirculacién presente en el sistema. La
aeracién del reactor fue realizada por un difusor de vidrio poroso en forma cénica en el fondo de la
cédmara del reactor. El difusor provee una mezcla homogénea de pequeiias burbujas de aire, el cual
tiene una ventaja para la transferencia de oxigeno.

El reactor experimental fue utilizado para calcular pardmetros de transporte, tales como
coeficientes de transferencia de masa, y pardmetros cinéticos. Los experimentos también
consistieron en la realizacién de corridas en las cuales se vario el flujo de liquido a la entrada del
rector. La concentracion de sustrato a la salida fue medido observdndose una eliminacién promedio
de aproximadamente 99% para los diferentes tiempos de residencia utilizados. Se realizé también,
un andlisis del comportamiento dindmico del sistema cuando se aplican cambios repentinos en la

concentracién de sustrato a la entrada y en el tiempo de residencia.
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CAPITULO 3

MODELO MATEMATICO

3.1 REACTORES BIOLOGICOS CON FLUJO DE AIRE ASCENDENTE.

El sistema utilizado para la construccion del modelo consiste en un reactor biologico tipo
aire ascendente de tres fases, (TPAL; de las siglas en ingles Three Phases Air Lift) como se muestra
en la Fig. 3.1.

Los reactores de aire ascendente son equipos agitados neumaticamente que dan una corriente
de recirculacidn con patron ciclico. Este tipo de reactores ofrecen considerables ventajas con
respecto a otros sistemas de tres fases, como columnas de burbujeo y lechos fluidizados. Los
reactores biologicos de aire ascendente requieren un menor flujo de gas para completar la
fluidizacion, si es que se trata de un biocatalizador suspendido; eliminan zonas estancadas y ofrecen
un rapide mezclado. Una importante ventaja es que proveen un patron de flujo uniforme que

favorece las condiciones de escalamiento y operacion industrial (Douek et al, 1993).
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Este tipo de reactores biologicos tienen una configuracion en cuatro secciones con diferentes

caracteristicas de flujo :

1. Tubo Elevador. El gas es esparcido por medio del plato distribuidor y el flujo es
predominantemente hacia arriba en forma de flujo tipo piston.

2. Tubo Concéntrico de Retorno: Es paralelo al tubo elevador y conecta el flujo de la mezcla
gas-liquido hacia arriba con el flujo en direccion hacia abajo. El patron de flujo en el tubo de
retorno se puede considerar igual al de un reactor perfectamente mezclado, ya que la recirculacién
proporciona este tipo de patron para el flujo de gas.

3. Zona de Regreso Superior. Conecta el flujo proveniente del elevador con el tubo de
retorno proporcionando la recirculacion de la fase liquida. Esta zona se considera la de mayor
mezclado.

4. Zona de Regreso Inferior. Conecta el flujo del tubo de retorno con el tubo elevador

(Douek et al, 1993).
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Salida del gas
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Fig. 3.1 Esquema de un reactor biologico air-lift de tres fases.
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3.2 MODELO MATEMATICO : REACTOR BIOLOGICO DE TRES FASES

Un modelo matematico trata de describir el comportamiento fenomenologico de un sistema.
Para este trabajo, el modelo trata de representar la configuracion del reactor utilizado por Chavez-
Rivera (1994). El modelo esta descrito por los balances de masa para las especies que estdn
involucradas en el proceso. En el caso del reactor biologico de tres fases de aire ascendente (Fig.
3.1), las especies involucradas son oxigeno, sustrato o compuesto contaminante disuelto en la
corriente liquida (34 DCA) y biomasa (BAH).

El modelo matematico de un reactor biolégico puede ser sencillo o complejo, dependiendo
de la necesidad para describir el fenémeno. Generalmente, la dificultad para resolver un modelo
matematico es proporcional a la complejidad descriptiva del mismo. Es una practica comun hacer
simplificaciones en la descripcion del proceso para obtener un modelo sencillo de resolver. Estas
simplificaciones o suposiciones deben estar soportadas por principios que dependen de la situacion
fisica que se requiere modelar y de un analisis del orden de magnitud relativo de los mecanismos

involucrados.

3.2.1 Consideraciones para la construccion del modelo.

Para la construccion del modelo se hicieron varias simplificaciones las cuales son:

1. Se considera que los efectos calorificos son despreciables, es decir, no existen gradientes
de temperatura en el reactor bioldgico. La temperatura es una variable que se controla externamente.
En general la reaccion bioquimica de la asimilacion de sustrato es una reaccion exotérmica; existe
generacion de calor, pero se puede considerar que el calor producido por la reaccion biocatalitica es
despreciable con respecto al volumen del reactor. También, se puede suponer que el proceso es
1sotérmico ya que se dispone de una chaqueta de enfriamiento que proporciona una temperatura
constante en el proceso. Esta consideracion evita plantear balances de energia en el reactor

biologico.
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2. Se considera que la variacion de pH del sistema se controla externamente evitando
introducir el termino en la variacion de la concentracion de iones hidrogeno, es decir, no se
consideran cambios en el pH durante todo el proceso.

3. El oxigeno se encuentra presente en las tres fases. El balance de masa en la fase gas se
puede obtener considerando que el régimen de flujo de las burbujas de aire es de tipo piston, (véase
seccion 3.1), es decir, existe un variacion en la concentracion de oxigeno con respecto a la posicion
axial del reactor biologico. En esta fase se considera, ademas, que el diametro de burbuja permanece
constante, es decir, no existe coalescencia entre las burbujas de aire. Esta consideracion evita tener
en el balance un termino de difusion efectiva en direccion axial y radial. El oxigeno del aire es
transferido por medio de la interfase a la corriente liquida debido a la solubilidad de oxigeno en
agua. La concentracion de oxigeno en la fase liquida esta regida por la solubilidad del gas que se
representa mediante la Ley de Henry. Para el balance en la fase liquida se considera que el régimen
de flujo es similar al de RCTA. El oxigeno disuelto en la fase liquida finalmente llega a la pelicula
bioldgica, donde los microorganismos toman lo necesario para llevar a cabo el metabolismo celular.

4. El balance de sustrato ¢ contaminante disuelto en la corriente liquida se obtiene al suponer
que el patron de flujo es el de un reactor con mezclado perfecto, es decir, la concentracion es
constante e independiente de la posicion axial y radial del reactor biolégico. La ecuacion de balance
para la biopelicula es similar al del oxigeno en la fase solida.

5. Una de las consideraciones fuertes que se hacen para la construccion del modelo es que la
biopelicula, se considera como un catalizador externamente depositado, es decir, que la reaccion de
oxidacion bioldgica se verifica solo en la superficie externa de la pelicula biologica. Esta
consideracion plantea la posibilidad de no tener una resistencia a la transferencia de masa debida a
la difusion interna en la biopelicula. La expresion cinética que predice el crecimiento de biomasa se
representa mediante la ecuacion de Monod con términos de limitaciones por sustrato y oxigeno e
inhibicion por sustrato de tipo Luong.

6. No existe desprendimiento de biomasa debido a efectos cortantes en la superficie
biologica. Ademas, no se predice un efecto de muerte de microorganismos, es decir, la superficie

catalitica tendra solo acumulacion de microorganismos.
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3.2.2 El Modelo Matematico.

Para obtener las ecuaciones de los balances de las especies se toma en cuenta la ecuacion

general de continuidad para un elemento de volumen de cada una de las fases y que se expresa :

‘ C::\ﬂnti(;lag | Cantidad de A que Cantidad de A que Cantidad de A
acumula z cla _ entra por unidad | sale por unidad de | _ convertida por
especie A con de tiempo tiempo unidad de tiempo

respecto del
tiempo

G.1)

Si la especie A se encuentra en mas de una fase, la ecuacion (3.1) es necesaria para cada una
de ellas (Froment y Bischoff, 1979). Howell (1983) y Moo-Young y Blanch (1985) proponen un
serie de herramientas matematicas para la construccion de modelos y disefio de reactores biologicos.

En la Fig. 3.2 se puede observar un esquema de los procesos de transferencia de masa en las
tres fases. El modelo dinamico no considera los balances de materia para los productos de la
reaccion; se puede suponer que las cantidades de producto formado son estequiometricamente

iguales al de sustrato consumido.

0, 0,
S
GAS LIQ. SQL.
(Biope-
licula)
P p

Fig. 3.2. Esquema de los fendmenos de transferencia en las tres fases.
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Las ecuaciones del balance para oxigeno son :

Fase Gas.

ot ™5z T T &

ClL t=0 Co, 4 (0,2) = Co, 4 (2)eq >0
CF z=0 COZg (t,O) = C02g0

6 CO 8O o)
o == e Kuavb( s COz:) (G.2)

El primer termino corresponde al termino dinamico en la concentracion de oxigeno en el gas
(Coz )- El régimen de flujo de oxigeno en esta etapa es predominantemente de tipo piston esta
configuracion esta representada con el cambio de concentracion de oxigeno en la direccion axial del

reactor biologico. Cozf = Cgye / H que corresponde a la concentracion al equilibrio utilizando la

Ley de Henry, a,, es el area de transferencia de la interfase gas-liquido cuyo valor es igual a % Db’

. Las concentraciones de oxigeno en esta fase estan referidas al volumen del reactor. La condicion
inicial indica que al tiempo cero, en el arranque del reactor debe existir una cantidad minima de
oxigeno para mantener activado el cultivo inicial. En cuanto a la condicion de frontera, a la entrada

del reactor esta definida por el valor de la concentracion de oxigeno en el aire.

Fase liquida
dCOz1 F (COmo - COP) + =2 Kis avb (cozg ] coz.j
dt e Vr € H
(3.3)
- kisavis ( COz21 - CO2s).
Cl t=0 CO,, = Coy (2)

En esta ecuacion se pueden observar los términos que caracterizan al balance para un reactor

biologico continuo perfectamente mezclado. El primer término es el término de acumulacion de




Capitulo 3 :Modelo Matemdtico. 39

oxigeno en la fase liquida, seguido de los términos de entrada y salida en el reactor biologico; la
ganancia de oxigeno que atraviesa la interfase gas-liquido, y la transferencia de masa en la interfase
liquido-sélide. CO,; , es la concentracion de oxigeno en fase liquida a la entrada del reactor
biologico, kis a, i es el coeficiente de transferencia interfacial liquido-s6lido por unidad de volumen,
F es el flujo volumétrico de liquido, €, y €, son las fracciones volumétricas ocupadas de liquido y
gas respectivamente, y Vi volumen total del bioreactor. Las concentraciones son referidas al

volumen del reactor.

En la fase solida:

T

€s = ¢ kisavis(Cozt - Cozs) - Roz

" Yx/o: (3.4)

e — ( Css )( Cozs j(l CSSJX
umaxks+Cs ko2 + Cozs Csma =

CI t= 0 C02S = COZS(Z)eq

El primer término corresponde al cambio de concentracion de oxigeno en la fase solida con
respecto del tiempo seguido de la ganancia debida a la transferencia interfacial y por ultimo el
termino de consumo. Ro, es la tasa de consumo de oxigeno, 9Nx es la expresion de Monod con
limitacion e inhibicion por sustrato y limitacion por oxigeno. La ecuacidon de inhibicion utilizada
corresponde al tipo Luong, w4 €s la velocidad maxima de crecimiento de la biomasa y Yy, es el
rendimiento en el consumo de oxigeno. En este caso y debido a la consideracion de reaccion
superficial,, las concentraciones de las especies para esta fase son referidas a la superficie de

contacto fluido-solido.
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El balance para el sustrato es:

ﬂ : ‘ 7 ( lo l) l(l S a’ N ( St g'S) (3 : )

Cl t=0 CSIZCSI(Z)eq'

Al igual que para oxigeno, debe existir una cantidad minima de sustrato en el tiempo cero
para que la biomasa pueda subsistir.

Fase solida

dCss [ 1
€s = e ksavs(Gs: - Css) -L

Rx + mX} (3.6)

xX/s

Cl t=0 Css= CSS(Z)eq

donde Yy es el rendimiento para el sustrato, y m es la velocidad especifica de consumo de sustrato
para mantenimiento celular.
La cinética microbiana esta representado mediante la ecuacion de Monod ampliada para

limitacion de oxigeno e inhibicion de sustrato.

s
[
i

- L GCs \t [ Co \i{ Cs !
RX =— = p.méxg ; X (37)

| 1- |
dt ks +Cs ) Lkos + Coz) Csmax/
ClL a t=0 X =Xo

el término de inhibicion de tipo Loung se emplea aqui ya que el sustrato que se quiere remover es
un compuesto inhibidor. Los resultados experimentales predicen que este compuesto inhibe el
crecimiento de biomasa de forma similar a la cinética de Luong (Chavez-Rivera, 1994). La

concentracion de las especies involucradas son referidas al area superficial de reaccion biologica.
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3.2.3 Modelo Adimensional.
Una practica que es comun al desarrollar modelos de procesos es introducir variables
adimensionales para acotar el rango de soluciones, generalmente entre cero y uno, y acelerar la

convergencia de los resultados numéricos del modelo.
Utilizando como variables de referencia a las concentraciones de oxigeno y sustrato inicial a

la entrada del reactor biolégico, Co,, y Cs, respectivamente, se definen las siguientes variables

adimensionales :

oz _ Cozs _ Cox _ Cozs
s - L u= Coz. V= Cozo W= Coa,
(3.8)
_ X g - Cs _ Css
X Xo B Cso r= Cso

El tiempo adimensional esta referido al tiempo que tarda una burbuja en atravesar el reactor,

suponiendo que la etapa que controla la transferencia de masa es precisamente la absorcion del

oxigeno en el liquido.

L t
tet = —  entonces 6 = (3.9)
Usg t orer

Por lo tanto las ecuaciones adimensionales para oxigeno en la fase gas :

d u du _ u
ao + ag - 'trenglavb h - V] (310)

Cl1 a 06=0 U= U
CF en E=0 u=1

donde ueq = C02e¢/C0y.
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Para la fase liquida:

—g-g— = 0. [Vo - V] + 0 eqtir ke aw [% - V}
(3.11)
- teer Kis @vis (V -W)
Cl a 6=0 V = Veq Veq = C02¢/C020
_ trer o _F_ _ g_g
dOIlde 0 t El t,wid tr%xd VT 0 cgl El
Para el solido:
daw
W = 0 ester kxsavls(V -W)
- l— Xo ’,Lma'xtref r S [ w 1_ S
I_Es Yx /02 Coz le + S lKoz + w S x X
(3.12)
CI a 0 = O W = Weq .
€ ks ko2
d d = — = =
ondae 0 cis = Ks Cs Ko Con
En el caso del sustrato las ecuaciones adimensionales son:
Para el liquido:
das
5 = 0l - 8)- tekuan S -1)
ClL a 6=0 S = Sew (3.13)
donde Sequ = CSequ

CSo
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y para la fase sélida:

ﬂ- = 0 ci ter s (S -I‘)

do
(3.14)
l-XO ILmdxtref r S [ w - S + M
) I_Gs Yx/s Cso le + S lKoz+ w Seas x X X
Cl a 0=0 r=req
donde
Xo m trer
Tequ= Css/Cso M= Es Co
Para la biomasa
 _ o [LS ) [w S
ds i bt IKS'*‘S] lKOz'*‘W][l Smix]x (3.13)

El modelo adimensional esta representado por el siguiente sistema de ecuaciones diferenciales

parciales de tipo hiperbolico :
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Para oxigeno gas :

du du u

'a*—e—- -+ ﬁ = Ai H - V] (3~10)
Cl a ©0=0 U = Ugq

CF. en &=0 u=1

liquido:
N -+ A v - A -w) @3.11)
do H
CL a 0=0 V =Veq
solido :

R N | e o R

ClL a

Para el sustrato en el liquido :

das
d@ = A (1 - S) As (S - I')
(3.13)

CI a 0 = O S - Sequ

En la biopelicula :
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dr :r(r)(w)( rJ 1
36_ B Ae(S-I‘)-LA7 Ks+r/\Koz + w 1-rmé X+MXJ
(3.14)
CI a 9 =0 I' = lequ
Para la biomasa
% - a0
o - MG/ \ Ko rw L ® (3.15)

donde
Aj=t s Kisaw

Ar= ol tres = O

A=A (Eg/ €)= A Oy

Ay= ter Ky i

A5 - Xo fma x tref
Yx/02 Co2

A=Ay (€1 €5)= AyBs

A7= X0 P ma xtref ‘ v
Yx/s Cso

y AS = Hmax tref

A,, A;, A, y Aq son parametros similares a el nimero de unidades de transferencia de masa
que se representan como una medida de la dificultad de la transferencia de masa. A, es la razon
entre el tiempo de referencia y el tiempo de residencia. A, representa la velocidad de flujo de
liquido entre las velocidad de flujo de gas. As y A, representan la cantidad de biomasa producida

entre la cantidad de oxigeno y sustrato consumido respectivamente. A, es un cociente entre la
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velocidad de la reaccion biocatalitica y la velocidad del gas que asciende en la direccion axial del
reactor.
Como puede observarse, el sistemas de ecuaciones diferenciales parciales hiperbolicas esta

acoplado por medio de los términos de transferencia de masa interfacial.

T

3.3 METODOS NUMERICOS DE SOLUCION PARA EL MODELO EN TRES
FASES

El modelo resultante consiste en un sistema de seis ecuaciones diferenciales parciales de tipo
hiperbolico acopladas. Para resolver el sistema de ecuaciones pueden utilizarse tres métodos
numéricos : la técnica de las caracteristicas, colocacion ortogonal y un Runge-Kutta de 40 orden.

El sistema de ecuaciones diferenciales parciales hiperbolicas que describe al sistema
utilizado en este trabajo tiene tres curvas caracteristicas que corresponde a dos lineas constantes y
una linea recta, (véase apéndice A). Al aplicar el método de las caracteristicas, el sistema original es
reemplazado por un sistema de ecuaciones ordinarias a lo largo de las curvas caracteristicas
(Lapidus, 1962). Este sistema consta de una ecuacion diferencial con coordenada espacial y el resto
con dependencia temporal. La ecuacion diferencial con dependencia espacial es discretizada
utilizando el método de colocacion ortogonal con seis y doce puntos interiores de colocacion
utilizando polinomios de Jacobi no simétricos (Villandsen y Michelsen, 1978, Finlayson, 1972,
Finlayson, 1980). Finalmente se obtiene un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias como un
problema de valor inicial que se integran mediante uno de los métodos de Runge-Kutta de cuarto
orden, generalizado para seis variables. (Véase apéndice A). Para integrar el sistema de ecuaciones
resultante construy6 un codigo en lenguaje Fortrad 77 el cual utiliza seis y doce puntos interiores de
colocacion.

Para mas detalle acerca del tratamiento numérico realizado para el modelo propuesto en este

trabajo refiérase al Apéndice A.
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CAPITULO 4

RESULTADOS Y DISCUSION

La simulacion es una herramienta poderosa que se utiliza para estudiar el comportamiento
fenomenoldgico de un proceso. La dificultad al resolver los sistemas de ecuaciones que resultan del
modelo es proporcional a la complejidad de este. La ventaja de la simulacién en computadora es la
manipulacion de una gran variedad de parametros y de condiciones de operacién del sistema, que
permite evaluar y analizar el efecto de cada uno de estos en el comportamiento del reactor de
acuerdo a la necesidad del problema a resolver. Por ejemplo, se puede hacer variar el coeficiente de
transferencia de masa, la tasa especifica de crecimiento microbiano, el diametro de burbuja o la
altura del reactor, el flujo de gas y liquido. '

En este capitulo se presentan los resuitados obtenidos en las simulaciones utilizando
parametros de transporte, cinéticos y condiciones de operacion utilizados por Chavez-Rivera, (1994)
en su trabajo experimental. Posteriormente se realiza una validacién del modelo al comparar los

resultados numéricos obtenidos con los experimentales a nivel de planta piloto.
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4.1 DIMENSIONES Y PARAMETROS DEL REACTOR BIOLOGICO

El reactor simulado tiene una longitud de 0.65 m con un diametro interno de 0.05 m. El flujo
de aire fue de 14.7x10° m® s”' equivalente a una velocidad superficial de 7.9x10° m s’ . El
volumen de liquido en el reactor fue de 750x10° m’ . En la Tabla 4.1 se muestran los parametros de
transporte y cinéticos utilizados para realizar las simulaciones.

Los parametros cinéticos fueron reportados por Chavez-Rivera (1994) en su trabajo
experimental. El coeficiente de transferencia de masa en la interfase gas-liquido se obtiene a partir
de la ecuacion (1.9).

1

Tabla 4.1 Parametros de transporte y cinéticos. (Chavez-Rivera,1994)

kgpa=0.0223s" nw=16x10" s’
kiga=00112s" Yys = 0.052 kg kg’
H=30 Yyo, =0.197 kg kg
g, = 0.03 Kg =0.00173 kgm”

g =06 K,, =2.6x10" kg m”
g, =0.37 mg = 1.611x10° kgm’

Como puede observarse, los parametro cinéticos, de transporte y dimensiones fisicas que se
utilizan para el modelo matematico pretender ser los mismos utilizados o calculados en el trabajo
experimental. Se realizaron simuldciones para tiempos de residencia de liquido de 1, 2 y 5 horas,
que fueron utilizados en la parte experimental, con una concentracion de alimentacion de sustrato
(34DCA) constante de 100x10~ kg m”. El tiempo de cada simulacion numérica fue de entre 4 y 25

horas para 6 y 12 puntos interiores de colocacion en una estacion de trabajo IBM Risc 6000/320.
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4.2 SIMULACIONES PARA TIEMPOS DE RESIDENCIA DE 1, 2 Y 5S HORAS

Se realizaron simulaciones para t. g, (tiempos de residencia del liquido) utilizando los
parametros antes mencionados. La concentracion de oxigeno utilizada a la entrada del reactor fue la
correspondiente a la concentracion en el aire cuyo valor es de 0.27 kg m~. La concentracion de
sustrato a la entrada para estas corridas fue de 100x10” kg m”. ,

El estado estacionario o estable se define cuando a un tiempo infinito no se observan
cambios en las concentraciones de los componentes a la salida del reactor. Ciertamente, puede
existir mas de un estado estable dependiendo de la estructura del sistema de ecuaciones a resolver.
Los resultados obtenidos en este trabajo, como se vera mas adelante, predicen la existencia de dos
estados estacionarios. Uno de ellos aparece cuando la biomasa no es activa o solo una pequefia
concentracion de microorganismos degrada una fraccion de sustrato. Esto se observa cuando la
concentracion de entrada es igual a la concentracion de salida; en términos de bioingenieria, existe
una situacion equivalente a un lavado en el reactor en la que los microorganismos estan totalmente
inhibidos. El segundo estado estable se observa cuando la concentracion de sustrato a la salida del
reactor es menor al 1 % de la concentracion de entrada, no observandose cambios en esta
concentracion para tiempos mayores a 20 horas. Estos dos estados estacionarios fueron observados

por Chavez-Rivera (1994) en su trabajo experimental.

4.2.1 Perfiles de Concentracion Axiales Utilizando 6 Puntos Interiores de
Colocacion.

Una de las ventajas al utilizar el método de colocacion ortogonal es que se puede obtener
valores de las concentraciones en cada punto de colocacion, construyéndose con esto perfiles en la
direccién axial del reactor. En la Fig. 4.1 se muestran los perfiles de concentracion de oxigeno en la
fase gas (CO,, /CO,0) con respecto a la longitud ;ormalizada del sistema. Estos resultados fueron
obtenidos utilizando un tiempo de residencia de liquido de una hora.

Cada curva de concentracion axial corresponde a un tiempo determinado a partir del

arranque. Como se observa en la entrada del reactor la concentracion corresponde a la del oxigeno
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alimentado la cual disminuye a lo largo del reactor. En el arranque, se observa una mayor tasa de

transferencia debido a que en este momento existe la minima cantidad de oxigeno presente en la
L4

fase liquida, la cual, permite la respiracion de los microorganismos antes de introducir la corriente

de gas. La concentracion aumenta ligeramente para alcanzar el estado estacionario.

Perfiles Axiales. Tres =1 hr.
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gt =10 dias st = 15 dias -yt =20 dias

Fig. 4.1 Perfiles de concentracion de oxigeno en la fase gas a diferentes tiempos.

Los perfiles de oxigeno en las fases liquida (CO,l/CO,0) y en la biopelicula (CO,s/CO,0) se
muestran en la Fig. 4.2 y 4.3 respectivamente. La concentracion inicial en la fase liquida (Fig. 4.2)
corresponde a la establecida por la solubilidad de oxigeno en agua (Ley de Henry). El
comportamiento en esta fase es similar a la fase gas, es decir, se observa una disminucién en la
concentracion para un tiempo de 48 horas y un aumento para tiempos posteriores. Los perfiles
demuestran que la mayor transferencia se localiza entre los primeros dos puntos de colocacion que
corresponde al 10 % de la longitud del reactor. La concentracion inicial de oxigeno en la
biopelicula, es arbitraria, ya que no se conocen datos experimentales que sugieran la magnitud de
esta cantidad. Para las simulaciones se considerd que la concentracion en la biopelicula debia ser
menor a la del liquido ya que existe una resistencia interfacial. Esto es observable si vemos
detalladamente las magnitudes en ambas graficas. La forma de los perfiles para la fase liquida y

solida demuestran el tipo de patron de flujo que se considerd para construir el modelo. Los perfiles
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corresponden a un patron de flujo mezclado, es decir, se observa una concentracion homogeénea en

la direccidn axial del reactor.

Perfiles Axiales. Tres =1 hr.

CO,l/CO,0

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

'
—gf—t=2hr5s  wnt=12hrs wgpent=1dia —pe—t=35 dias
—&—1=10 dias w1 =15 dias oyt =20 dias

Fig. 4.2. Perfiles de concentracion de oxigeno en la fase liquida.

Perfiles Axiales. Tres =1 hr.
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Fig. 4.3. Perfiles de concentracion de oxigeno en la biopelicula.

La Fig. 4.4 muestra los perfiles de concentracion de sustrato en el liquido. En esta figura, no

se observan cambios en la concentracion del sustrato con el tiempo, es decir, se alcanza el estado
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estacionario en un periodo de tiempo de entre 3 y 5 horas. Chavez-Rivera (1994) predice estados
estacionarios de la concentracion de sustrato en fase liquida menores al 0.12 % de la concentracion
de entrada para diferentes tiempos de residencia. El modelo que se estudia en este trabajo, reproduce

los estados estacionarios que aparecen en los resultados experimentales hechos por Chavez-Rivera

(1994).

Perfiles Axiales. Tres =1 hr.
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0.6
0.4
0.2

0 - & et Py

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
z/L

CSVCSo

—g—t=2hrs o t=12hrs cgeut=1dia -e-t=5dias
et = 10 dias et =15 dias ... t =20 dias

Fig. 4.4. Concentracion de sustrato en la fase liquida.

Como se observa en la grafica anterior los perfiles de concentracion son homogéneos, es
)

decir, no existen variaciones en la direccion axial del reactor debido a la consideracion de suponer el
patrén de flujo que rige en un RCTA. Un comportamiento simular a la fase liquida se localiza en la
biopelicula, Fig. 4.5. Los resultados anteriores sugieren que la biomasa es sumamente activa ya que
el consumo de sustrato se da en las primeras 5 horas como se vera mas adelante.

La consideracion de un catalizador externamente depositado y los parametros cinéticos
utilizados sugieren el comportamiento descrito anteriormente, ya que observa una velocidad de
consumo de sustrato grande. Melick et al. (1987) obtiene perfiles axiales en la concentracion de

sustrato observandose una mayor resistencia en el consumo debido al termino difusivo utilizado por

él.
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Perfiles Axiales. Tres =1 hr.
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Fig. 4.5 Perfiles de sustrato en la biopelicula

La Fig. 4.5 muestra que menos del 10 % del reactor es atil después de 2 horas a partir del
;

arranque. Como se menciono anteriormente esto se debe a la rapida tasa de consumo de sustrato.

Una de las consideraciones que se hicieron en la construccion del modelo fue que la pelicula
biolégica se considera como un catalizador externamente depositado, eliminando con esto la
resistencia difusiva dentro del espesor activo. Fisicamente, el crecimiento del microorganismo se
refleja en un aumento en la densidad de la biopelicula y un aumento en el espesor. En nuestro caso,
el crecimiento se refleja en el incremento de sitios activos en la superficie de la pelicula biologica,
haciendo la similitud con reacciones cataliticas en sitios activos. El aumento en la concentracion de
“sitios activos” se observa en la Fig. 4.6 que representa los perfiles de concentracion de
microorganismos a lo largo del reactor. El crecimiento se observa ligeramente mayor en la region de
mayor consumo de sustrato que abarca el 10 % de la longitud. El crecimiento de biomasa es
homogéneo a lo largo del reactor debido a que se tiene un exceso de oxigeno y una misma
concentracién de sustrato en todo el reactor. Fisicamente se ha observado un mayor crecimiento de
la biomasa en la primera seccion del reactor y menor crecimiento en la seccidn proxima a la salida
(Chavez-Rivera, 1994). Esto se debe a que las células que se localizan cerca de la entrada del reactor

consumen la mayor cantidad de sustrato. En nuestro caso, las consideraciones realizadas en cuanto a
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un patron de flujo tipo RCTA y catalizador externamente depositado proveen un crecimiento

homogéneo a lo largo del reactor lo cual hace eficiente al sistema.

Perfiles Axiales. Tres =1 hr.
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Fig. 4.6. Concentracion de biomasa en direccion axial.

Uno de los parametros de operacion importantes es el tiempo de residencia del liquido, este
fue variado cambiando el flujo volumétrico para diferentes simulaciones. El comportamiento del
sistema con tiempos de residencia de 2 y S horas es cercano al discutido anteriormente; los perfiles
de oxigeno y sustrato tienen el mismo comportamiento a lo largo de la direccion axial.

Las Figs. 4.7 y 4.8 muestran los perfiles de oxigeno en la fase gas para tiempos de
residencia de 2 y S horas respectivamente. Comparando las Figs. 4.1, 4.7 y 4.8 que corresponden a
corridas numéricas con diferente tiempo de residencia, se observa que la cantidad transferida de
oxigeno hacia la fase liquida es mayor para un tiempo de residencia menor; este comportamiento
sugiere que a mayores t.4 (Tiempo de residencia) la concentracion de sustrato en el biorreactor es

menor y por lo tanto la biomasa requiere de menor cantidad de oxigeno para llevar a cabo su
12

funcion.
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Perfiles Axiales. Tres = 2 hr.
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Fig. 4.7. Concentracion de oxigeno t..qq = 2 horas.
Perfiles Axiales. Tres = 5 hr.
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Fig. 4.8. Concentracion de oxigeno t,.q = 5 horas.

El utilizar diferentes t.iy de liquido tendria como consecuencia cambios en las
concentraciones de las especies involucradag en el reactor. Para hacer un analisis del
comportamiento del reactor cuando se utilizan diferentes t, 4 es practico graficar la concentracion
de la especie-a con respecto del t,.4., el cual se encuentra en horas. La Fig. 49 muestra la

concentracion de oxigeno en la fase gas a la salida del reactor, cuando se alcanza el estado
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estacionario (t=20 dias), con respecto del t.s. Como se observa la concentracion de oxigeno en la
fase gas a la salida del reactor es proporcional al .4 esto sugiere que la tasa de consumo de

oxigeno es menor con respecto al t,.q.
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Fig. 4.9. Concentracion de oxigeno en la fase gas a la salida
para t=20 dias con respecto al tiempo de residencia.

La concentracion de oxigeno en la fase liquida tiene un comportamiento similar al de la fase
gas, esto se observa en la Fig. 4.10. Esta figura muestra que para tiempos de residencia mayores se

tienen un consumo de oxigeno menor.
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Fig. 4.10. Concentracion de oxigeno en la fase liquida a la salida
para t=20 dias con respecto al tiempo de residencia.
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El comportamiento descrito por las Fig. 4.9 y 4.10 se explica si observamos la Fig. 4.11. En
la Fig. 4.11 se grafica la concentracion de sustrato en el liquido a la salida del reactor para t = 20
dias contra el tiempo de t, 4. Como se observa, la concentracion de sustrato es menor para un g
de 5 horas, esto implica que la cantidad de oxigeno que requieren los microorganismos para
consumir al sustrato es menor con respecto a un t.gq de una hora. Al aumentar el gq
implicitamente se disminuye el flujo de liquido y la concentracién de sustrato es menor ya que se
tienen una tasa de dilucion mayor, por lo tanto los microorganismos requieren menor cantidad de

oxigeno para llevar a cabo su funcion. v
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Fig. 4.11. Concentracion de sustrato en el liquido a la salida
para t=20 dias con respecto al tiempo de residencia.

El crecimiento de los microorganismos depende de la concentracion de sustrato en el medio,
por lo tanto, si se tiene poca cantidad de sustrato la concentracion de biomasa es proporcional a la
concentracion de sustrato. La Fig. 4.12 demuestra la afirmacion anterior. En esta figura se grafica
la concentracion de biomasa para t=20 dias con respecto al ;4. Un tiempo de residencia menor (1

hora) implica mayor cantidad de sustrato y por lo tanto un crecimiento mayor con respecto a un

r

Tresia d€ 5 horas.
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Fig. 4.12. Concentracion de biomasa a la salida para t=20 dias
con respecto al tiempo de residencia.

4.2.2 Perfiles de Concentracion Axiales Utilizando 12 Puntos Interiores de
Colocacion.

El error numérico obtenido en los perfiles axiales depende del nimero de puntos de
colocacion utilizados en las simulaciones y sobre todo de la forma de estos perfiles (Finlayson,
1980). Se realizaron simulaciones con 12 puntos interiores de colocacion utilizando los mismos
parametros y condiciones de operacion de las corridas obtenidas para 6 puntos. Las Fig. 4.13, 4.14 y
4.15 muestran las concentraciones de oxigeno en la fase gas para los tiempos de residenciade 1, 2 y
5 horas respectivamente.

Comparando las figuras 4.1 y 4. 13, que corresponden a la concentracion de oxigeno en el
gas para un mismo tiempo de residencia utilizando 6 y 12 punto interiores de colocacion, no se
observan diferencias significativas entre los dos conjuntos de perfiles. Lo mismo se sucede para los
perfiles con 2 y 5 horas de y,.4. Como se observa en este conjunto de figuras, los perfiles no

presentan cambios significativos debido a los pafametros utilizados y a la estructura del sistema de

ecuaciones
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Perfiles Axiales. Tres =1 hr.
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Fig. 4.13. Perfiles de concentracion de oxigeno utilizando
12 puntos interiores. 1.4 = 1 horas.

Perfiles Axiales. Tres =2 hrs

C0,g/CO,0

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

—e—t=2min ..g..t=12hrs .. t=1dia ....t=5djas
——t=10dias —g-t=151as gt =20 dias

Fig. 4.14. Perfiles de concentracién de oxigenb utilizando
12 puntos interiores. T,y = 2 horas.
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Perfiles Axiales. Tres = 5 hrs
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Fig. 4.15. Perfiles de concentracion de oxigeno utilizando
12 puntos interiores. t.q = 5 horas.
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4.3 PERFILES DE CONCENTRACION A LA SALIDA DE REACTOR

El estado estacionario es dificil de visualizar en los perfiles axiales mostrados anteriormente.
Graficas de concentracion contra tiempo muestran los estados estacionarios de las especies
involucradas. Las figuras siguientes muestran estos perfiles con respecto del tiempo utilizando los
resultados obtenidos en la seccion 4.2. Los valores de concentracion son tomados en el ultimo
punto de colocacion que representa la salida del reactor.

La Fig. 4.21 muestra los perfiles de concentracion de oxigeno en la fase gas a la salida del
reactor con respecto del tiempo utilizando tiempos de residencia de 1, 2 y 5 horas. Cada 1000
tiempos adimensionales, (t/tref), corresponde aproximadamente a un dia de tiempo de operacion, el
tiempo de referencia tienen un valor de 86.9 s. Como puede observarse en esta figura es mas notorio
el comportamiento descrito en la seccion 4.2. Para tiempos de residencia mayores se tiene mayor
cantidad de oxigeno en la fase gas, esto quiere decir que existe poca cantidad de oxigeno transferido
hacia la fase liquida. Al disminuir el tiempo de residencia disminuye el tiempo de contacto de
oxigeno y sustrato en la fase liquida con la biopelicula, esto puede tener como consecuencia que
existan mayores concentraciones en el liquido de estas especies, debido a que se tienen tasas
menores de consumo. Al utilizar un tiempo de residencia de 1 hora las cantidades de sustrato y
oxigeno son menores con respecto a un tiempo de residencia mayor, es decir, la dilucion de oxigeno
y sustrato para tiempos de residencia menores, son mayores. En la Fig. 4.21 las concentraciones de
oxigeno para los diferentes tiempos de residencia aumentan con respecto del tiempo de residencia ya
que se requiere de menor cantidad transferida a la fase liquida y posteriormente menor consumo de
oxigeno para completar el metabolismo celular. La concentracién de oxigeno en la fase liquida
presenta un comportamiento similar al del gas, las magnitudes estan regidas por la Ley de Henry, la
Fig. 4.22 muestra estos valores.

La Fig. 4.23 muestra los estados estacionarios para la concentracion de sustrato utilizando
los diferentes tiempos de residencia. En esta grafica se observa una concentracion de sustrato
ligeramente mayor para un tiempo de residencia de 1 hora. Esto debido a que, como se discutio
anteriormente, se tiene una dilucion menor de sustrato para tiempos de residencia menores. En Fig.

4.23 se observa que se alcanza el estado estacionario para las tres corridas numeéricas en
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aproximadamente 5 horas de tiempo de operacion a partir del arranque del reactor. Lo anterior es

mas notorio al hacer una reduccion de escala en el eje de las abscisas

Tres =5 hrs
0.995 Ab\—-—-"‘—""'_ res 3 RN e
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0.99 ¢ e Tres = lhr

0.96 : ; ;
0 5000 10000 15000 20000
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Fig. 4.21 Concentracién de oxigeno en la fase gas a la salida del reactor
para tiempos de residencia de 1, 2 y 5 horas.
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Fig. 4.22 Concentracion de oxigeno en la fase liquida a la salida del reactor.
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Fig. 4.23 Concentracion de sustrato a la salida del reactor
para diferentes tiempos de residencia. Reduccion de escala.

T

La Fig. 4.24 muestra las concentraciones de biomasa en cualquier punto del reactor, ya que
recordemos que esta es homogénea a lo largo del eje axial para cualquier tiempo, utilizando
diferentes tiempos de residencia. Como se observa, para un tiempo de residencia menor el
crecimiento de microorganismos es mayor. Este crecimiento mayor se debe a que existe mayor
cantidad de sustrato (se encuentra menos diluido) cuando el tiempo de residencia disminuye. De
cualquier forma, recordemos que la cinética de crecimiento contiene términos de limitacién por
sustrato y oxigeno, por lo tanto, si se tiene poca cantidad de sustrato el crecimiento se ve limitado.
Al tener un crecimiento que esta limitado por el sustrato, la biomasa requiere de menor cantidad de

oxigeno para realizar su funcion; esto sucede cuando se trabaja con tiempos de residencia mayores.
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Fig. 4.24 Concentracion de biomasa para diferentes tiempos de residencia.

Para un tiempo de residencia de una hora el crecimiento en 20 dias es cerca del 700 % de la
concentracion inicial, de 2 horas de 300 % y 5 horas de 100 %. La cantidad de biomasa obtenida en
20 dias podria pensarse que es excesiva, sin embargo, resultados experimentales obtenidos por
Freitas dos Santos y Livingston (1995) muestran un aumento en el espesor de la biopelicula que se
traduce en altas concentraciones de biomasa, en el caso de reactores de membrana. Estos resultados
experimentales se pueden observar en la Fig. 4.25. En esta figura se muestra el espesor de la
biopelicula en funcion del tiempo para un reactor que utiliza una membrana como soporte de los
microorganismos. La Fig. 4.25 a) muestra los resultados experimentales para 22 dias de operacion
utilizando un flujo a contracorriente de liquido y aire. La Fig. 425 b) utiliza flujos paralelos de la
fase liquida y gas. Las condiciones H1, H2, H3 y H4 corresponden a alturas de la membrana
utilizadas para las corridas experimentales. En la Fig. 4.25 c) se presenta en promedio del
incremento del espesor para las corridas experimentales efectuadas.

Freitas dos Santos y Livingston (1995) reportan una densidad promedio de la biopelicula de
60 kg m™ indicando que el rango en la densidad de biopelicula es de 10 - 130 kg m™,

Los resultados experimentales mostrados en esta Fig. 4.25 pueden enmarcar las

concentraciones de biomasa obtenidas en las simulaciones realizadas en este trabajo en un contexto
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real. Ademas, tienen que tomarse en cuenta que el modelo que describe el crecimiento de

microorganismos carece de términos como muerte y arrastre o desprendimiento debido a los

esfuerzos cortantes, que disminuirian la concentracion de microorganismos.

El crecimiento de la biomasa encontrado en los resultados numéricos obtenidos en este

trabajo, se veria reflejado como un incremento en los sitios activos del biocatalizador debido a que

se considera una area de reacciéon microbiana y no un volumen.
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Resultados experimentales. Evolucion del espesor de biopelicula sobre

el tiempo en un biorreactor de membrana usando Xanthobacter autotrophicus GJ10.
a) Corridas 1 y 2 utilizando flujo contracorriente, b) corridas 3 y 4 utilizando flujo paralelo,
¢) promedio en las cuatro corridas experimentales. H1, H2, H3 y H4 corresponden
longitudes de la membrana utilizada. (Freitas dos Santos y Livingston, 1995).
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CAPITULO 5

COMPORTAMIENTO OPERACIONAL
| DEL REACTOR

En este capitulo se hace un estudio del comportamiento operacional del reactor cuando se
realizan cambios en los parametros de transporte, como es el coeficiente de transferencia gas-
liquido. También, se hace un analisis de la dindmica del sistema cuando se utilizan valores mayores
en la concentracion de entrada de sustrato y se ejercen tensiones externas como cambios repentinos
en estas concentraciones. Mediante los resultados anteriores se pretende realizar un estudio de la
sensibilidad paramétrica del reactor biologico.

Finalmente, se realizan simulaciones numéricas utilizando diferentes términos en las
cinéticas de crecimiento con la finalidad de hacer una comparacion de los resultados numéricos y
poder elegir la cinética que describa con mayor exactitud los resultados experimentales obtenidos

por Chavez Rivera (1994).
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5.1 CONCENTRACIONES DE SUSTRATO MAYORES EN LA ENTRADA
DEL REACTOR

En procesos continuos es comun tener variaciones en las concentraciones de sustrato a la
entrada del reactor debido a alteraciones operacionales en el sistema. En ocasiones puede aumentar
la cantidad de sustrato o contaminante que se requiere eliminar teniendo como consecuencia un
incremento en la concentracion de contaminante a la entrada del reactor.

En esta seccion se hace un estudio del comportamiento del reactor cuando es necesario
introducir cantidades mayores de sustrato, que es el mismo que se utilizo en el capitulo anterior, es
decir, el sustrato utilizado es 3-4 Dicloroanilina. La concentracion de sustrato se incrementa desde el
arranque del reactor y se mantienen constante hasta que se alcanza el estado estacionario. Los
valores para las concentraciones de sustrato fueron de 100 x 107, 250 x 10” y 500 x 10~ kg m™.
Los valores de los parametros cinéticos y de transporte fueron los ytilizados en el Capitulo 4.

En la Fig. 5.1 se muestran los perfiles de concentracion de oxigeno en el gas con respecto
del tiempo, utilizando un tiempo de residencia de 2 horas. Las concentraciones de sustrato a la
entrada fueron de 100 x 10> y 250 x 10” kgm™.

Como se observa en la Fig. 5.1, existe mayor consumo de oxigeno cuando se incrementa la
concentracion de sustrato a la entrada del reactor, esto se debe a que los microorganismos requieren
de mayor cantidad de oxigeno para poder remover cantidades mayores de sustrato. Para
concentraciones mayores de sustrato se observa mayor consumo de oxigeno en cada una de las
fases.

En la Fig.5.2 se observan los perfiles de concentracion de oxigeno en la fase liquida para
diferentes tiempos de residencia. Los perfiles que se presentan en esta figura tienen un
comportamiento similar a los resultados obtenidos en el capitulo anterior, es decir, un incremento en
la concentracion de sustrato tiene como consecuencia un aumento en la concentracion de biomasa

que a su vez necesita de mayores cantidades de oxigeno para llevar a cabo el metabolismo aerobio.
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Variacion en CSo. Tres = 2 hrs
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Fig. 5.1 Concentracion de oxigeno en el gas utilizando diferentes
magnitudes en la concentracion de sustrato a la entrada.
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Fig. 5.2. Concentracion de oxigeno en la fase liquida.
Concentracion mayor de sustrato a la entrada.
T

En el arranque del reactor se tiene la mayor tasa de consumo de oxigeno debido al
requerimiento de esta especie por parte de la biomasa cuando se tienen concentraciones de sustrato

altas; conforme transcurre el tiempo se observa un incremento en la concentracion de oxigeno en el
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reactor. Este incremento se debe a que en determinado tiempo el sustrato es consumido y los
microorganismos no requieren de la misma cantidad de oxigeno para llevar a cabo la eliminacion
del contaminante.

La Fig. 5.3 muestra que al incrementar la concentracion de sustrato el tiempo para la
eliminacion es mayor, es decir, se requiere de mayor tiempo de oi)eracién para lograr la remocion
del sustrato, en este caso, un aumento de 150 % en esta concentraciéon desplaza en 3 horas la

. ., ., 3 3
eliminacién de sustrato con respecto a una concentracion de 100 x 10~ kg m™.

Variacion en CSo. Tres = 2 hrs.
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Fig. 5.3. Concentracion de sustrato en la fase liquida.

En la Fig. 5.4 se muestra el crecimiento de microorganismos en funcion de diferentes valores
de CSo.

Un aumento en la concentracion de sustrato a la entrada implicaria mas tiempo para eliminar
al contaminante no deseado. El crecimiento celular depende de la cantidad de sustrato presente, por
lo tanto, si se tienen concentraciones de sustrato mayores el crecimiento se vera favorecido como
sucede en la Fig. 5.4. La biomasa crece con mayor velocidad si se tienen cantidades de sustrato que
no limitan su crecimiento, como consecuencia de esto, existe un mayor consumo de oxigeno

necesario para llevar a cabo el metabolismo celular.
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Variacion en CSo. Tres =2 hrs.
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Fig. 5.4. Concentracién de microorganismos en funcion de CSo.

En los resultados analizados hasta este momento, se ha visto que el componente que limita
fuertemente el crecimiento celular es el sustrato. El sistema podria soportar concentraciones
iniciales mayores debido a la fuerte actividad biocatalitica, esto posiblemente no se observe en la
practica ya que la mayoria de los sustratos en concentraciones elevadas pueden ser inhibitorios,
como se mostrara mas adelante.

Las figuras siguientes son resultados obtenidos para un tiempo de residencia de 5 horas. La
Fig. 5.5 muestra los perfiles en el gas con respecto al tiempo en funcion de la concentracion a la
entrada del reactor. En esta figura se observa un comportamiento similar al de la Fig. 5.1. Las
concentraciones de entrada utilizados para esta corridas numéricas fueron de 100, 250 y 500 x
107 kgm™ .

La Fig. 5.6 corresponde a los perfiles de oxigeno en la fase liquida. La cantidad de oxigeno
en esta fase es inversamente proporcional a la concentracion inicial. La Fig. 5.7 muestra las
concentraciones de sustrato en funcion de la concentracion inicial. [En este caso un aumento de 400
% en la cantidad inicial desplaza al tiempo de eliminacion en 12 horas con respecto a una
concentracion de 100 x 107 kg m™.

La Fig. 5.8 muestra la cantidad de biomasa en funcion de la cantidad de sustrato.
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Fig. 5.5. Concentracion de oxigeno en el gas.
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Fig. 5.6. Concentracion de oxigeno en el liquido.
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Variacion en CSo. Tres = 5 hrs
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Fig. 5.7 Concentracion de sustrato en el liquido.

Al aumentar la concentracion de sustratc a la entrada, se incrementa el tiempo de

eliminacion empleado por los microorganismos y el crecimiento se ve acelerado.
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Fig. 5.8. Concentracion de biomasa.




Capitulo 5 : Comportamiento Operacional del Reactor. 73

5.2 CAMBIOS REPENTINOS EN LA CONCENTRACION DE SUSTRATO A
LA ENTRADA DEL BIORREACTOR

Los reactores biologicos frecuentemente estdn sujetos a variaciones en las condiciones
ambientales. En particular, los procesos para tratamiento de aguas residuales experimentan
diariamente grandes fluctuaciones en la concentracion de entra;ia y tiempos de residencia. Es
necesario tener informacion del comportamiento dinamico del sistema para definir las posibles
respuestas a estos cambios repentinos en las condiciones de operacion (Sundtrom et al, 1976).

Los resultados mostrados a continuacion se obtuvieron manteniendo constante el tiempo de
residencia para cada simulacion numérica. A un tiempo determinado, posterior al tiempo en que se
llega al estado estacionario, se incremento la concentracién de sustrato en forma de escalon desde
100x10™ kg m™ a 250x10™ kg m™ y 500x10™ kg m™ . Los valores de los parametros fueron los
utilizados en el capitulo anterior.

En la Fig. 5.9 se muestra la concentracion de sustrato a la salida del reactor en funcién de
cambios repentinos en forma de escalon a la entrada. El tiempo de residencia utilizado fue de 2
horas. Como se observa, el sistema soporta cambios hasta del 250 % de la concentracion de entrada.
Para cambios en las concentraciones de 250x10™ y 300x10™ kg m™ no se observa una alteracion en
el sistema, sin embargo, concentraciones mayores de 400x10™ kg m™ inhiben el crecimiento de los
microorganismos ya que se observa un fuerte aumento en la concentracion de sustrato que tiene
como resultado la muerte de los microorganismos.

El comportamiento anterior se explica a partir de un analisis del modelo. El balance en la
biomasa presenta un término de inhibicion de tipo Luong, es decir, se tiene una concentracion
maxima permisible de sustrato, un valor mayor a esta concentracion tiene como resultado la muerte
de los microorganismos.

El tiempo que tarda el reactor en regresar al estado estacionario para un escalon de 350x10~

v

-3 . .
kg m™ es de aproximadamente de 3 dias.
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Fig. 5.9. Efecto de cambios repentinos en la concentracion de sustrato a la
entrada. Tres = 2hrs. Cambios en la concentracidén en forma de
escalones de 100x10™ hasta 500x107 .

En la Fig. 5.10 se muestran los perfiles de concentracion de sustrato cuando se utiliza un
tiempo de residencia de 5 horas. Para este Tres no se observan disparos en las concentraciones que
darian como resultados la muerte de la biomasa por inhibicién de sustrato. Como se observa para un
tiempo de residencia de 5 horas, el sistema soporta cambios subitos hasta de 400 % de la
concentracion inicial. Para escalones menores de 430x10” kg m” no se observan perturbaciones en
el reactor. En este caso, para un escalén de 500x10” kg m™ el regreso al estado estacionario fue de
menos de 4 dias aproximadamente.

Los resultados obtenidos en las figuras anteriores son cualitativamente similares a los
obtenidos por Chaves-Rivera (1994) en su trabajo experimental. La diferencia notable es que en los
resultados experimentales el incremento en la concentracion aplicando la misma magnitud en los
escalones, las cantidades de sustrato observadas son menores y'el tiempo en regresar al estado

estacionario es un poco menor. La Fig.5.11 presenta los resultado experimentales obtenidos por

Chavez-Rivera (1994).
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Fig. 5.10. Efecto de cambios repentinos en la concentracion de sustrato a la
entrada. Tres = 5 horas. Cambios en la concentracion en forma de
escalones de 100x10~ hasta 500x107.

Se realizaron corridas numéricas realizando cambios repentinos en el tiempo de residencia
para un valor constante en la concentracion de entrada. En este caso no se observaron cambios en

concentracion a la salida del reactor bioldgico.
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Fig. 5.11 Resultados experimentales. Efecto de un cambio en la concentracion
Tiempo de residencia de 2 y 5 horas. (Chavez-Rivera, 1994).
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5.3 EFECTO EN EL CRECIMIENTO CELULAR EN FUNCION DE LA
HIDRODINAMICA DEL REACTOR

El conocimiento de la hidrodinamica y la reaccion global en un reactor biolégico es
fundamental para el disefio de este tipo de sistemas. La hidrodindmica contempla una serie de
factores tales como el mezclado, difusion o dispersion, conveccion de una de las especies y la
transferencia de masa en la interfase gas-liq. El modelo matematico utilizado en este trabajo solo
contempla la transferencia de masa en las interfases gas-liq y lig-sol, por lo tanto, la hidrodinamica
del sistema se localiza englobada dentro de los coeficientes de transferencia de masa en las
interfases. Los coeficientes de transferencia de masa dependen directamente del numero de Reynols
y este a su vez de la velocidad de cada una de las fases. En esta seccion se realiza un analisis del
efecto que se tienen en el comportamiento del reactor cuando se aumentar el flujo de gas o
indirectamente la velocidad de este. Los flujos de aire utilizados y las velocidades asociadas e este
flujo se muestran en la Tabla 5.2. Los coeficientes de transferencia de masa en la interfase gas-liq
asociados a la velocidad del gas se obtuvieron a partir de la ecuacion 1.9. El area transversal del

reactor es de 0.0019634 m”.

F e (m’/s) Ug (m/s) keay (s
14.7x 10° 0.0075 0.0271
24.7 x10° 0.0125 0.0413
34.7x 10° 0.0176 0.0547
60.7 x 107 0.03 0.0848

Tabla 5.2 Flujos de aire, velocidades y coeficientes de transferencia
utilizados para el analisis en la hidrodinamica.

; .

Los parametros cinéticos y de transporte utilizados para la obtencion de los siguientes
resultados fueron los utilizados en el capitulo anterior. El tiempo de residencia seleccionado fue de 2
horas. La Fig. 5.12 muestra los perfiles de concentracion de oxigeno en la fase gas con respecto del

tiempo, estas concentraciones estan dadas a la salida del reactor.
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Fig. 5.12 Concentracion de oxigeno en el gas a la salida del reactor en funcién
del coeficiente de transferencia de masa en la interfase gas-liq.

Como se observa en la figura anterior, la concentracién de oxigeno en esta fase es mayor
para un coeficiente de transferencia cuyo valor absoluto es mas grande. El kya, depende de la
velocidad de gas y esta a su vez del flujo de aire, por lo tanto si se tiene una velocidad mayor se
observaran cantidades mayores de oxigeno. El coeficiente de transferencia tiende a incrementarse
cuando se aumenta la velocidad del gas, por lo tanto la resistencia a la transferencia de masa en la
interfase gas-liquida disminuira. Esta afirmacion se puede demostrar al observar las
concentraciones de oxigeno en la fase liquida en funcion del coeficiente de transferencia o de la
velocidad del gas en la Fig. 5.13. Como se observa, la concentracion de oxigeno en esta fase es
directamente proporcional al kya,

El modelo utilizado en este trabajo incluye una ecuacion que representa el balance de
materia para la biomasa. En esta ecuacion se plantrea que el crecimiento depende de la cantidad de
sustrato y de oxigeno que llegan a la biopelicula a través de la interfase liq-sol. Las cantidades de
sustrato y oxigeno disueltas en el liquido que abandona el reactor dependen de la tasa de consumo

de estas dos especies por parte de la biomasa. Una hipotesis que podria formularse al realizar el
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analisis de la hidrodinamica es que si se aumenta kya, se podria lograr mayor transferencia de masa
hacia la biopelicula y por lo tanto la tasa de consumo de sustrato y oxigeno aumentaran dando como

consecuencia un efecto directo de la hidrodinamica en el crecimiento celular.
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Fig. 5.13 Concentracion de oxigeno en el liquido a la salida del reactor en
funcion del coeficiente de transferencia de masa en la interfase gas-liq.

Sin embargo, la Fig. 5.14 y 5.15, que corresponden a la concentracion de sustrato a la salida
del reactor y a la cantidad de biomasa formada, respectivamente; no muestran ningiin efecto de la
hidrodinamica en el crecimiento celular.

El no observarse ningin efecto puede deberse a que la velocidad de reaccion es muy rapida,
es decir, la tasa de consumo de sustrato es muy rapida, debe recordarse que la zona de reaccion en la
biopelicula es considerada solamente en la superficie y por lo tanto la reaccién es instantanea, es
decir no existen resistencia en esta fase. Si se consideran resistencias difusionales y cinéticas en el

modelo el efecto de la hidrodinamica en el crecimiento seria notorio.

r
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Fig. 5.14 Concentracion de sustrato a la salida del reactor en funcion
del coeficiente de transferencia de masa en la interfase gas-liq.
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Fig. 5.15 Concentracion de biomasa en funcion del coeficiente
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5.4 EFECTO EN EL COMPORTAMIENTO UTILIZANDO DIFERENTES

TERMINOS EN LA CINETICA DE CRECIMIENTO

La mayoria de los modelos utilizados para describir el crecimiento microbiano son modelos

que se obtienen a partir de la observacion del comportamiento de un cultivo en un reactor por lotes.

Un modelo que describa completamente el metabolismo y comportamiento real de una sola célula

seria complicado y dificil de resolver. En este trabajo, se realizaron simulaciones empleando

diferentes cinéticas de crecimiento con el fin de analizar y comparar los resultados numéricos y

poder decidir cual modelo de crecimiento describe con mas detalle el comportamiento observado del

sistema experimental. Las cinéticas que se emplearon se muestran a continuacion.

I. Cinética Tipo Monod.

I1. Inhibicién por Biomasa.

dX [ Cs | X
T = ’J,md x| i \ I 1 - j X
dt LkS + CS/‘ k mé x/
Cl a t=0 X =Xo
III. Limitacion por Oxigeno e Inhibicion por Biomasa.
dX [ Cs | Co: . X |

KT MG G Ko 5 Con T X X

C.L a t=0 X=Xo

(5.1)

(5.2)

(5.3)
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IV. Limitacion por Oxigeno e Inhibicion por Btomasa y Sustrato.

—’

dX _ [ Cs i( Co: \H/ Cs (( X
—d? B um‘ixtks‘f'CsJ Lka'*‘COzJLl— CSmmJ '\1— Xméy,JX G4

CL a t=0 X =Xo

La cinética I describe el crecimiento microbiano limitado por la cantidad de sustrato, esta
cinética es la conocida como cinética de Monod que es un caso particular de la cinética de
Michaelis-Menten. A diferencia de la cinética 1, la cinética tipo II contiene un término que describe
el crecimiento el cual puede ser inhibido por una concentracion elevada de biomasa. Este tipo de
inhibicién por sustrato es de tipo Loung. La concentracion de biomasa maxima que se considera
para estas simulaciones corresponde a un 200 % de la inicial, es decir, X ;, es igual a 3 unidades
adimensionales.

La cinética tipo III contiene los términos de la cinética II, la diferencia es que para la,
primera se adiciona un término de limitacion de crecimiento por oxigeno. La cinética IV puede ser
considerada como la que describe con mayor detalle el comportamiento observado
experimentalmente, en esta cinética se introduce un término que inhibe el crecimiento de la biomasa
debido a altas concentraciones de sustrato, recordemos que la mayoria de los sustratos inhiben el
crecimiento cuando existen en concentraciones mayores a las pern{isibles por los microorganismos.
Para las simulaciones realizadas utilizando la cinética tipo IV el valor se S, fue de 1.2 unidades
Chavez-Rivera (1994). Los valores de los parametros de transporte y cinéticos fueron los utilizados
en el capitulo 4. El tiempo de residencia que se empleo para estas simulaciones fue de 2 horas.

Los perfiles de oxigeno en la fase gas que se obtienen utilizando las cinéticas arriba
mencionadas se muestran en la Fig. 5.16. En el caso en el cual se utilizé la cinética de tipo Monod
se observa una tasa de transferencia de oxigeno constante en todo el proceso a diferencia de la
cinética I'V. Para la cinética tipo Monod se considera que el oxigeno no es una especie que limita el
crecimiento si no que se encuentra en exceso en el sistema. En el caso de las cinéticas Tipo Il y III
se observa que para tiempos mayores a 3 dias el sistema se localiza en el estado estacionario trivial,

donde, las concentraciones de entrada de las especias son iguales a las concentraciones de salida.
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Esto se debe, como se observara en la Fig. 5.19, a que la biomasa alcanza la maxima concentracion
permisible, fijada para un valor del 200 % de la inicial. Una vez alcanzada esta concentracion el
modelo no permite que la biomasa crezca mas de 3 unidades adimensionales. La cantidad de
microorganismos maxima, que se permite tener dentro del reactor, no es capaz de remover el
sustrato observandose que el reactor tiene los mismos valores de las concentraciones a la entrada y a
la salida.

La Fig. 5.17 muestra los perfiles de concentracion de oxigeno en la fase liquida. En el caso
de la cinética tipo II1, los perfiles muestran un comportamiento similar a los resultados discutidos en
la seccion 4.3. La diferencia que existe con respecto a los dos conjuntos de resultados es que la
concentracion de biomasa a los 20 dias utilizando la cinética Tipo IV es ligeramente menor si

utilizamos la cinética de crecimiento que presenta el modelo original.
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Fig. 5.16 Concentracion de oxigeno en la fase gas
empleando diferentes cinéticas de crecimiento.
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Fig. 5.17 Concentracion de oxigeno en la fase liquida
empleando diferentes cinéticas de crecimiento.

La Fig. 5.18 muestra los perfiles de concentracion de sustrato para las cuatro cinéticas
empleadas en esta seccion. Como se observa, la cinética de Monod y tipo IV que incluye términos
de inhibicion por sustrato y biomasa, muestran perfiles similares; el consumo de sustrato es cercano
al 100 % a diferencia de los resultados que se obtienen al utilizar las cinéticas tipo II y III. En estos
casos se observa las mismas concentraciones de sustrato a la entrada y a la salida, esto se debe a que
la biomasa alcanza el maximo valor fijado en tres unidades. Esta concentracion de biomasa no es
suficiente para poder remover la cantidad de sustrato que entra al, reactor produciéndose el efecto
antes mencionado. Si1 X ;. fuera mayor que 3 se tendria un efecto similar a los resultados cuando
se utiliza la cinética tipo IV debido a que se tendria una menor restriccion por parte de la inhibicion

*

por biomasa.
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Fig. 5.18 Concentracion de sustrato empleando diferentes
cinéticas de crecimiento.

El crecimiento microbiano se puede apreciar en la Fig. 5.19. Como se observa en esta figura,
la concentracion de biomasa utilizando las cinéticas I1 y III permanece constante a partir de tres dias.
Si comparamos las concentraciones utilizando la cinética de Monod y la tipo IV existen grandes
diferencias. En el primer caso se observa una relacion lineal en el crecimiento como funcion del
tiempo la cual tiene la forma X =7.5x10*0 + 1.

La cantidad de biomasa en funcion del tiempo para un cultivo por lotes esta descrita por una
funcion exponencial. La relacion lineal que describe los resultados numéricos puede incluir
desviaciones que se deben al error numérico o debido a que la velocidad de crecimiento especifico es

muy grande y con esto la cinética de Monod tenga desviaciones (Quintero, 1983).
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Fig. 5.19 Crecimiento de biomasa con diferentes cinéticas de crecimiento.
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CAPITULO 6

CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS

6.1 CONCLUSIONES

La simulacion es una herramienta que permite estudiar y analizar el comportamiento de
sistemas en donde se lleva a cabo cualquier proceso quimico o bioquimico para diferentes
condiciones de operacion y parametros cinéticos y de transporte, sin realizar grandes esfuerzos
experimentales.

El modelo matematico fue resuelto, para cada simulacion, utilizando diversos valores en el

.
flujo de liquido y del gas a la entrada del reactor. Los parametros cinéticos y de transporte que se
utilizaron para obtener los resultados numéricos mostrados en el capitulo cuatro y cinco fueron
obtenidos experimentalmente, en el caso de los cinéticos, y mediante correlaciones empiricas en el

caso de los parametros de transporte. Los parametros fisicos utilizados corresponden a las




Capitulo 6 : Conclusiones. y Perspectivas. 88

dimensiones reales del equipo experimental. El objetivo de utilizar los mismos parametros, tanto
cinéticos, de transporte y fisicos fue el tener un marco de comparacion entre los resultados
experimentales y los numéricos.

La solucién numérica del modelo proporciond los valores de las concentraciones de oxigeno
en la direccion axial del reactor para la fase gas. Las concentraciones de sustrato y biomasa en las
fases en que estan definidas y estas concentraciones estan referidas a la salida del reactor.

Los perfiles de concentracion de oxigeno en la fase gas con respecto a la posicion axial
muestran un comportamiento similar cuando se varia el tiempo de residencia. Este comportamiento
refleja un incremento en los valores para las concentraciones de oxigeno en esta fase. Es decir, para
un tiempo de dos horas después del arranque del reactor (t=0) se observa cantidades relativamente
menores con respecto a tiempos de 10, 15 y 20 dias. Si comparamos los perfiles cuando se cambia el
tiempo de residencia del liquido podemos concluir que para tiempos de residencia mayores la tasa
de consumo de oxigeno y por lo tanto la tasa de transferencia es menor ya que se observan
cantidades mayores de oxigeno en la fase gas.

Al incrementar el tiempo de residencia implicitamente disminuimos el flujo del liquido y
por lo tanto la cantidad de sustrato que entra al reactor. El comportamiento mencionado con
anterioridad puede ser explicado de la siguiente manera. Un tiempo de residencia menor tendra
como consecuencia mayores cantidades de sustrato que entran al reactor; la cantidad de biomasa
depende directamente de la cantidad de sustrato presente, por lo tanto si hay mayores cantidades de
sustrato la biomasa necesita mayores cantidades de oxigeno para llevar a cabo la eliminacion del
sustrato. Es por eso que se observan cantidades menores de oxigeno en las tres fases cuando se
utilizan tiempos de residencia menores. Resultados experimentales muestran que grandes cantidades
de biomasa propician problemas de corrosion y transferencia de masa y calor principalmente, por
lo tanto, los resultados numéricos obtenidos en este trabajo sugieren la utilizacion de tiempos de
residencia grandes ya que estos proporcionan cantidades de biomasa menores y una tasa de consumo
de sustrato mayor. La desventaja operacional es que se necesitaria mayor tiempo para eliminar
concentraciones mayores de sustrato con respecto a la concentracion de alimentacién utilizada para
las simulaciones numéricas. Este problema podria ser resuelto si se construyera un reactor bioldgico

de mayor volumen.
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Los modelos que describen reactores biologicos que utilizan microorganismos aerdbios
deben consideran balances de oxigeno.en dos o tres fases. La mayoria de los autores no se interesan
por estudiar los efectos que pueda tener la transferencia y el consumo de oxigeno en la eficiencia del
proceso argumentando que e€s un reactivo en exceso. Sin embargo, los efectos son notables como
muestran los resultados de este trabajd.

Las corridas numéricas utilizando 6 y 12 puntos interiores de colocaciéon no presentan
diferencias cuantitativas, es decir los perfiles de concentracién son los mismos. Esto se debe
posiblemente a los parametros cinéticos y de transporte utilizados y a la estructura del sistema de
ecuaciones que se obtienen como modelo del sistema. La desventaja de utilizar 12 puntos interiores
es que las corridas numéricas consumen mayor tiempo de computo, cerca de 25 horas a
comparacion de 5 horas que es el tiempo de computo que tarda una simulacion que utiliza 6 puntos
interiores de colocacion. Para la solucion del sistema modelado es suficiente utilizar 6 puntos
interiores de colocacion ya que los perfiles que se obtienen son lineales.

Chavez-Rivera (1994) reporta en su trabajo experimental que la eliminacion de sustrato es de
cerca del 100 %. Los resultados numéricos obtenidos en este trabajo logran reproducir la tasa de
eliminacion de sustrato observada por él.

En plantas de tratamiento de aguas residuales es comun tener cambios en las cantidades de
contaminantes a tratar, estas cantidades dependen del flujo masico o de la cantidad de producto
secundario que es desechado hacia la planta de tratamiento. Como es sabido, una gran mayoria de
compuestos organicos son toxicos para los microorganismos ya que pueden inhibir o eliminar el
crecimiento celular. Por lo tanto es necesario conocer la capacidad de la poblacion para resistir
concentraciones mayores y cambios repentinos en la concentracion de sustrato o contaminante. Los
resultados obtenidos en este trabajo predicen una relativa resistencia a cambios en la concentracion
de alimentacion de contaminante. Se utilizaron diferentes cantidades de sustrato a la entrada del
reactor observandose la eliminacion de este en su totalidad, las cantidades de oxigeno y de biomasa
observadas varian en forma directa con la cantidad de sustrato como se explico en los capitulos

anteriores, pero se puede concluir que la biomasa tiene la capacidad de amortiguar concentraciones

mayores de sustrato.
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Una forma de observar el comportamiento dinamico del sistema es introducir cambios
repentinos en la concentracion de sustrato y en el tiempo de residencia una vez que se ha alcanzado
el estado estacionario. Los resultados mostrados en la seccion 5.2 muestran que el sistema puede
soportar cambios repentinos en la concentracion de sustrato y en el tiempo de residencia, por lo cual
se puede concluir que el reactor es estable.

Los resultados numéricos obtenidos cuando se realizan cambios repentinos en la
concentraciéon de sustrato a la entrada, representan cualitativamente los obtenidos
experimentalmente por Chavéz-Rivera (1994). En nuestro caso, existe una diferencia en la
magnitud del escalon que es menor con respecto a los resultados experimentales y el tiempo en
regresar al estado estacionario es mayor.

.

Los estados estacionarios que se observan en los resultados obtenidos en este trabajo son dos.
El primero corresponde a una eliminacion de sustrato cercana al 100 % y el segundo a una
eliminacién cero, es decir, que la concentracion de entrada de las especies es igual a la de salida.
Estos dos estados fueron encontrados experimentalmente por Chavez-Rivera (1994).

La hidrodinamica de un reactor biologico debe de tomarse en cuanta para el disefio y el
escalamiento de estos sistemas. Los resultados obtenidos en este trabajo sugieren que la
hidrodinamica no tiene ningun efecto en la eficiencia del sistema ya que se observa una misma tasa
de eliminacion y crecimiento celular cuando se varian los coeficientes de transferencia en la
interfase. Posiblemente este comportamiento se deba a que la biopelicula es considerada como un
catalizador externamente depositado, por lo cual no existan resistencias difusionales dentro de la
biopelicula. Se ha demostrado experimentalmente que estas resistencias son las que dominan el
proceso biologico. Para el sistema modelado en esta trabajo, el crecimiento es independiente de la
hidrodinamica del reactor. '

El oxigeno es un componente importante en el sistema ya que la baja concentracion de este
limita notoriamente el crecimiento microbiano y la eliminacion de sustrato teniéndose como
consecuencia un tiempo de eliminacion mayor.

Las cinéticas de crecimiento que contienen un termino de inhibicion por biomasa no
favorecen la eliminacion de sustrato cuando los valores de X, son relativamente menores. En el

caso de los resultados numéricos obtenidos en la seccidon 5.4, seria tnconveniente utilizar una

)
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concentracion de biomasa maxima de crecimiento de tres unidades adimensionales ya que esta
cantidad no seria suficiente para remover la concentracion de sustrato que se esta alimentando.
Podria establecerse una concentracion maxima de crecimiento de biomasa de las tres cuartas partes
de la concentracion alcanzada en la seccion 4.4; la cual podria representar la magnitud total de
biomasa en presencia de muerte y desprendimiento por efectos cortantes. Sin embargo, las
concentraciones grandes de biomasa encontradas en este trabajo estan soportadas por los resultados
experimentales obtenidos por Freitas dos Santos y Livington (1995).

La cinética de Monod que se emplea para comparar resultados numéricos utilizando
diferentes términos de inhibicion y limitacidn no tiene un comportamiento exponencial como podria
esperarse, en vez de esto se tiene un comportamiento lineal. Una razon podria ser que velocidad de
crecimiento especifico es muy grande observandose la desviacion antes mencionada (Quintero,
1981).

En general, el modelo del reactor biologico describe el comportamiento fenomenologico del
sistema, al suponer actividad externa en la biopelicula. Una descripcion mas detallada para la fase
sOlida seria adicionar una resistencia difusional intraparticula e interparticula. Obviamente el precio
seria grande ya que las ecuaciones tendrian otra estructura con 1mayor dificultad numérica para

resolver.

6.2 PERSPECTIVAS O TRABAJOS A FUTURO

Se ha discutido con anterioridad que las resistencias difusionales dentro de la biopelicula
juegan un papel importante en sistemas donde se hace crecen un acumulado de microorganismos en
un soporte catalitico. El modelo que se construyo y se resolvio en este trabajo carece de un termino
que describa la difusion de masa dentro de la biopelicula. Un modelo que describa con mayor
detalle el comportamiento fenomenoldgico del reactor deberia de contemplar el termino de difusion
dentro de la biopelicula ademas de un término que describa el mezclado en la posicion axial y/o
radial. La desventaja de introducir estos términos en le modelo matematico se reflejaria en la
dificultad para resolver el sistema de ecuaciones, pero sin duda, la descripcion fisica del sistema

seria completa.
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APENDICE A

METODOS NUMERICOS DE SOLUCION

A.1 METODO DE LAS CARACTERISTICAS

El método de las caracteristicas es una técnica numérica poderosa que se utiliza para resolver
ecuaciones diferenciales parciales de tipo hiperbolico, el cual es descrito en la literatura (Acrivos,
1965; Lapidus, 1962; Ames, 1965).

El procedimiento desarrollado por Lapidus 1962, esta descrito a continuacion utilizando las

ecuaciones de los balances de masa para oxigeno en las tres fases

v
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Las ecuaciones (A.1) a (A.6) pueden ser consideradas como ecuaciones simultineas cuyas

incognitas son —-, =, o7, > oo, = fespectivamente. Las ecuaciones para cada variable pueden

%’a&’%)a&)%’a&

ser agrupadas en forma matricial para obtener los determinantes cuyo valor es igual a cero, que

?

indican los valores caracteristicos

1 1
[de d§]=0=d§“d9

por lo tanto,

=1  para la curva caracteristica I (A7)

)
|y

10
[de dg}zo:d&

'g ’II =constante para la curva caracteristica II (A.8)

g ] [I] =constante para la curva caracteristica I1I (A9)

sustituyendo las ecuaciones (A.7), (A.8) y (A.9) en (A.4), (A.5) y (A.6) respectivamente

dul du _ou _ . (u
&~ o0 | aE 'Al(*'v)' (A.10)

dv dv \ u :
ZE” :%— = A:(v, - v) + Ag(ﬁ - vj - A4(v -w) (A1)
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dw dw W) T w T
%—m—gé_ B AG(V w) [AS(Ks + I’)(Koz“‘ w)(l rméxij (A.12)

El sistema original de EDPH ha sido reducido a un sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias a lo largo de las curvas caracteristicas especificadas por las ecuaciones (A.7), (A.8) y

(A.9).
A.2 METODO DE COLOCACION ORTOGONAL

La teoria y las técnicas del método de colocacidn ortogonal son presentados por Villadsen &
Stewart (1967), Villandsen (1970), Finlayson (1972, 1974) y Villandsen & Michelsen (1978). El
método es brevemente descrito para el sistema de ecuaciones!diferenciales ordinarias que se
obtienen al utilizar el método de las caracteristicas.

El método de colocacion ortogonal es un caso especial del método de colocacion que es una
clasificacién de los métodos de residuos ponderados. En este método se requiere encontrar

soluciones aproximadas a las ecuaciones que resultan del modelo de la forma lineal

Y0 () = o) + 3 ayx) (A13)

donde y;(x) son funciones de la posicion, de las cuales se seleccionan de tal forma que las
condiciones de frontera se satisfacen, y los coeficientes a; se determinan de tal forma que la
ecuacion diferencial se satisface.

En el método de colocacion se requiere que la ecuacion diferencial sea cero en el grupo de
puntos, llamados puntos de colocacion. Las funciones de prueba son sustituidas dentro de la
ecuacion diferencial y el resultado es Hamado residuo. El residuo puede ser cere en todo el rango de
la funcion que generalmente esta entre 0 y 1 para la solucion exacta de y(x). En los puntos de

colocacion el residuo tiene que ser cero y asi determinar los coeficientes en las funciones de prueba.




Apéndice A : Métodos Numéricos de Solucién. 100

Hay dos clases de problemas que son normalmente encontrados dependiendo del sistema de
“ecuaciones diferenciales. La primer clase son los conocidos como sistemas simétricos en donde la
solucién es simétrica alrededor de x=0 por ejemplo, perfiles de concentracion y temperatura en la

direccion radial, para ello la funcién de prueba tienen la forma

x?) = pr(x?) = b+ (1 —xZ):ZlaiP,-“ (x?) (A.14)

1

el segundo caso en donde no existe simetria de la solucion, por ejemplo, perfiles de concentracion y

temperatura en la direccion axial, para este tipo de sistemas las funciones de prueba son de la forma
N
Y(x) = yu(x) = b+ Cx +x(1-x)D_aPi - (x) (A.15)
i=1

En ambos casos, N es el numero de puntos interiores de colocacion los cuales son elegidos como
ceros de polinomios ortogonales Py(x). Cuando los puntos de colocacién son ceros de algin
polinomio de Jacobi, el método de colocacion es llamado colocacion ortogonal. En la s ecuaciones
anteriores PN(xz) y Pn(x) son polinomios de Jacobi que satisfacen la siguiente condicion de

ortogonalidad:

[ WP ()P(x)ebx = 0 Ao
j=0,1,2,....N-1

donde w(x)‘, es una funcion de peso dada por :
wix) = x"(1-x)" (A.17)

Los parametros o y 3 caracterizan a los polinomios desplazados de Jacobi Pu(x) = Py (x) los

cuales pueden expresarce mediante la siguiente formula de recurrencia
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u B N-1

Py (x) = Py (x) = Yo x™ = Yo X Yo XV 2 +-DVY, (A.18)
con
Y, =1
Yo =(N-K(N+a+p+k +1)/(k+1)(B+k+1) (A.19)

dondek=0,1,2 ....... ,N-1 y o B>1

Si bien la seleccion de N, o y B nos permite tener la flexibilidad de concentrar los puntos de
colocacion alrededor de la localizacion especifica, Michelsen y Villandsen (1980) y Villandsen
(1980) han demostrado que la seleccionde =0y B = S donde S =0, 1, 2 para placas cilindros y
esperas respectivamente, es optimo en términos de exactitud ya que para estos valores , vcolocaci()n
ortogonal es equivalente al método de Galerkin, el cual e superior a los otros métodos de residuos
ponderados (Villansen y Michelsen, 1978). Esto es importante ya que para Galerkin existe un gran
conocimiento a cerca de error de aproximacion y velocidad de convergencia etc. y por lo tanto

puede extenderse a colocacion ortogonal.

Finalmente, puede ser mostrado que el gradiente del Laplaciano para la funcidén y(x) esta

dado por
dyN N+1
= ZA;;Y (X7)
dx X=Xi =i
(A.20)
) N+l
V yN{X:. e Bl Yn(xi
Las matrices Ay By x;, y=1, ..., N con N+1=1.0 son facilmente calculados con el método

dado por Villansen y Michelsen (1978). Estos también son tabulados para n <3 (Finlayson, 1972).
En este trabajo se resuelve la ecuacion que escribe el comportamiento de oxigeno en la fase

gas utilizando colocacion ortogonal con o, § = 0 utilizando polinomios no simétricos con 6 y 12
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puntos interiores de colocacion. El sistema que resulta al discretizar con colocacion ortogonal es el

siguiente
du 8 u
A S qu = ALy . A21
dg | A (H \j .
dv dv u '
D Ay - - . - Ai(v - A1l
By = de T AT AB(H V) Ay -w) (10
aw dw ( r w r
AWE 29 Ay -w)- | A - 12
do |y do A (V W) LA (Ks + I') (Koz + W) (l I'méx) X:} (A-12)
ds
L= Al S) - AS-T) (A22)
da _ G-1)- | AT Yo -y My (A.23)
de KS+ T KOZ + w T'imax
dy r w _r
o AS(Kerrj (K02+ w)(l rmdx)x (429

donde las condiciones iniciales y las constantes son definidas en el Capitulo 3.

(S

De la ecuacion (A.21) la variable “u” es despejada para posteriormente ser sustituida en la
ecuacion (A.11) teniendo finalmente un sistema de ecuaciones diferenciales con valores iniciales

que se resuelve simultaneamente utilizado Runge-Kutta de 4to. orden.




