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Resumen 
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RESUMEN 

En este  trabajo se desarrolla un modelo  matemático  para  describir  el  comportamiento 

hidrodinámica de un reactor biológico de aire ascendente  usado  en la eliminación de  compuestos 

orgánicos en  aguas  de  desecho  industrial. El modelo  propuesto  involucra  a  tres  especies  que  son: 

oxígeno, sustrato y microorganismos. Las ecuxiones de conservación de  las  tres  especies se 

plantean  para  tres  fases:  gaseosa,  líquida y sólida  (biopelícula). El  modelo  que  resulta  de los 

balances de las  especies  permite  hacer un estudio  del efecto que tiene la transferencia de oxígeno en 

la fase gas y líquida. 

El modelo  matemático  describe  a la fase gas  con un régimen  de flujo de  tipo pistón,  es  decir, 

que  existen  gradientes  en la concentración de oxígeno en dirección axial. La fase líquida  considera 

homogeneidad  en  cualquier  punto  del  reactor biológico, es decir, se considera  el  comportamiento  de 

un reactor  continuo  perfectamente  mezclado. La fase sólida  que  involucra  a la biopelícula se 

considera  como un catalizador  externamente  depositado,  no existe difusión  dentro  del  espesor 

biológicamente activo. 
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El modelo  matemático  que  resulta  de los balances de  materia  de  las  especies  involucradas 

consiste un sistema de ecuaciones  diferenciales  parciales de  tipo  hiperbólico. 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 

características, colocación ortogonal  utilizando 6 y 12  puntos interiores y uno de los  métodos 

implícitos de Runge-Kutta de  cuarto  orden. 

El estudio  en la hidrodinámica  que se realizó  determina  que no existen efectos en el 

crecimiento  celular y en la eliminación de  sustrato  cuando se aumenta la velocidad  del  gas  a la 

entrada  del  reactor. 2 

E n  este  trabajo se hace  también, un análisis  del  comportamiento  dinámico  del  reactor 

biológico; esto se realiza  introduciendo  perturbaciones o cambios  repentinos en la concentración de 

sustrato  a la entrada y cambios en el  tiempo  de  residencia  al  sistema en  forma  de escalones. Se hace 

también,  una  comparación  del  aumento  en la concentración de biomasa cuando se utilizan  diferentes 
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términos  de  inhibición y limitación de oxígeno, sustrato y biomasa en la ecuación  que  representa la 

cinética de crecimiento. 

El análisis de los resultados  obtenidos  sugieren  básicamente  lo  siguiente: 

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

- La transferencia de oxígeno 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  dinámicamente  est3ble,  ya  que  variaciones en las  condiciones de operación fueron 

amortiguadas  satisfactoriamente  por  el  biorreactor. I 

- LOS resultados  numéricos  obtenidos  a  partir  de  las  simulaciones  representan  cualitativamente los 

resultados  experimentales  obtenidos  por  Chávez-Rivera (1  994). 

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

La biopelícula  presenta  tres  resistencias  a la transferencia de masa, en la interfase líquido- 

biopelícula, difusión  interna y biorreacción. Al considerar un catalizador  externamente  depositado 

se redujeron  las  tres  resistencias  a  una  sola.  Un  trabajo  interesante consistiría en realizar un  estudio 

de la hidrodinámica  del  sistema  acoplado  con los fenómenos de  transporte  tanto  internos  como 

externos en la biopelícula. 

Este trabajo consiste de cinco capítulos  y  dos  apéndices. La parte  central de este trabajo esta 

contenida  en  los  últimos  tres  capítulos.  Todas  las  unidades  empleadas  son  consistentes  con el 

Sistema  Internacional de  Unidades (SI). 

El Capitulo 1 es la introducción  de  este trabajo. En el se incluye  una  breve  descripción de la 

importancia  del  agua en los seres  vivos, l a s  principales  causas de  'su contaminación y los métodos 

utilizados  para su tratamiento. Se hace  también la descripción  del  problema  que  motiva la 

realización de este trabajo, así como  de los objetivos que se pretenden  alcanzar. 

En el  Capitulo 2 se establece todo el  marco teórico necesario  para la realización  del  trabajo. 

El capitulo  comienza  con  una  descripción  de  los  sistemas  utilizados  para  remover  compuestos 

orgánicos de corrientes  líquidas, la formación de películas biológicas 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 descripción  del  sistema  utilizado  para la construcción  del  modelo. 

Posteriormente se muestran  los  diferentes  modelos  cinéticos  de  crecimiento,  los  factores  que  alteran 

el  crecimiento  e  inhibición. El capitulo  termina  con  el  modelo  que  describe  el  sistema  utilizado. 

En el  Capitulo 4 se presentan  los  resultados  numéricos ,de la solución  del  modelo. Se 

muestran  los  perfiles  axiales  de  concentración de oxigeno, sustrato y crecimiento  microbian0 

utilizando 6 y 12 puntos  interiores  de colocación para  tiempos  de  residencia  de 1 ,  2 y 5 horas. Los 

resultados  son  discutidos  realizando  comparaciones  en  cuanto  al  número  de  puntos  de colocación 

utilizados y tiempos  de  residencia  empleados. 

El Capitulo 5 muestra  los  perfiles  de  concentraciones  de  las  especies  como  función  del 

tiempo. Los resultados  mostrados  en  este  capitulo  son  una  representación  de la concentración  a la 

salida  del  reactor. Se hace  también, un análisis  del  comportamiento  del  sistema  modelado  cuando  se 

aplican  diferentes  cambios en los parámetros  de  transporte y condiciones de operación. Se realiza 

un anhlisis  de la respuesta  dinámica  del  sistema  cuando se implementan  cambios  repentinos en la 

concentración de  sustrato a la entrada  del  reactor. La finalidad  es  observar  el  comportamiento y la 

estabilidad  dinámica  del  sistema. El capitulo  finaliza  mostrando  resultados  numéricos  cuando se 

emplean  diferentes  términos  en la cinética micriobiana  como,  términos de inhibición y limitación de 

uno  de los componentes. v 

El capitulo 6 corresponde  a  las  conclusiones  generales  que se pueden obtener al hacer el 

análisis de los resultados  de los capítulos 4 y 5. En este  capitulo se adiciona un pequeño  párrafo  en 

el  cual se plantea un trabajo a futuro  el  cual  completara  el  estudio  realizado  en  este trabajo. 

El apéndice se presenta  información  mas  detallada acerca de la construcción  del  modelo 

dimensional y adimensional, y las técnicas numéricas  empleadas  para  resolver  las  ecuaciones 

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

NOMENCLATURA 

Al (t ref KM a,,b ) No. de  unidades  de transferencia de  masa fase gas,  (adimensional) 

(fief / tres) razón  numérica  entre  el  tiempo  de referentia y el tiempo  de  residencia, 
(adimensional) 

A3 (A, ) No. de  unidades  de transferencia de  masa  por la fracción de  gas  entre la del 
líquido,  (adimensional) 

& (Gef kls a, Is ) No. de  unidades  de transferencia de  masa  en la fase líquida,  (adimensional) 

x0 pm6xtref 

AS ( Yx/o2 c020 
) razón  entre la cantidad  de  biomasa  producida y la cantidad  de oxígeno 

consumido,  (adimensional) 

A6 (& ( E ~  No. de  unidades  de transferencia de  masa  por la fracción de líquido  entre la 
del  sólido,  (adimensional) 

A7 (""y,"/; ;! ) razón  entre la cantidad  de  biomasa  producida y la cantidad  de  sustrato 
consumido,  (adimensional) 

I 

As (hk cef) razón  entre el tiempo  de residencia  del  aire  entre la tasa  máxima de crecimiento 

Coz concentración de oxígeno en la fase gas, (kg/m3) 

Coz o concentración de oxígeno  a la entrada  del  reactor,  (kg/m3) 

Coz equ concentración de oxígeno en la fase gas en el arranque  del  reactor,  (kg/m3) 

Coz concentración de oxígeno en la fase líquida,  (kg/m3) 

Cop I equ concentración de oxígeno en la fase líquida en el  arranque  del reactor, (kg/m3) 

Cop concentración de oxígeno en la fase sólida,  (kg/m3) 

Cop equ concentración de oxígeno en la fase sólida en el  arranque  del reactor, (kg/m3) 

celular,  (adimensional) 

c s  I concentración de  sustrato  en la fase líquida,  (kg/m3) 

Cs I equ concentración de  sustrato  en la fase líquida en  el  arranque  del reactor, (kg/m3) 



Nowenclntura 

kgl %b 

k1s a, 1s 

L 

M02 

M 

m 

r 

8 0 2  

%X 

S 

S 
t 

tTef 

$esid 

U 

Ug 

V 

VT 

W 

X 

concentración de sustrato en la fase  sólida, (kg/m3) 

concentración de sustrato en  la fase  sólida en  el arranque del reactor,  (kg/m3) 

diámetro promedio de burbuja, (m) 

diametro  de la columna, (m) 

difusividad molecular de axígeno en agua, (m2 /S) 

aceleración  de la gravedad, (9.8 1 m/s) 

flujo volumétrico de líquido, (m3/s) 

constante  de la Ley de Henry, (concentración  de O2 en  el gas/  concentración  de O2 en 

el líquido) 

coeficiente  de  transferencia  de masa en la interfase gas-líq, (5-l) 

coeficiente  de  transferencia  de masa  en la  interfase líq-sól, (s'l) 

longitud del bioreactor, (m) 

parámetro  de mantenimiento de  oxígeno adimensional 

parámetro  de mantenimiento de  sustrato adimensional 

velocidad específica de consumo de sustrato para mantenimiento celular, (5-l) 

concentración adimensional para sustrato  en  la  fase  sólida 

tasa  de consumo de oxígeno, (kg/m3 S) 

tasa  de crecimiento de biomasa, (kg/m3 S) 

concentración  de  sustrato en la  fase líquida, (kg/m3) 

concentración adimensional de  sustrato para la fase  líquida 

tiempo, (S) 

(L/ U, ) tiempo de referencia, (S) 

(V, / F) tiempo  de residencia, (S) 

concentración adimensional para oxígeno  en la fase gas 

velocidad superficial  de gas, (m/s) 

concentración adimensional para  oxígeno en  la fase líquida 

volumen total del bioreactor, (m3) 

concentración adimensional para  oxígeno en la fase  sólida 

concentración  de microorganismos, (kg/m3) 

t 
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x0 concentración  inicial de  microorganismos, (kg/m3) 

X concentración  adimensional de microorganismos 

Y x/02 coeficiente de  rendimiento  de oxígeno, (kg / kg) 

Y x/s coeficiente de  rendimiento  de  sustrato,  (kg / kg) 

Z coordenada  axial 

Letras Griegas. 

c 

(Vg/VT ) fracción de gas 

(VI /VT ) fracción de  líquido 

(Vs/VT ) fracción de  sólido 

tasa  máxima de crecimiento  celular 

viscosidad  cinemática  de la líquida,  (m2/s) 

tensión superficial, @/m) 

coordenada axial adimensional 

tiempo  adimensional 

(cef / hs) fracción de  tiempo  adimensional  (adimensional) 

cociente de fracciones de  volumen gas-líq 

cociente de fracciones de  volumen  líq-Só1 
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CAPITULO 1 

c 

REACTORES BIOL~GICOS 

1.1 INTRODUCCI~N 

1.1.1 MÉTODOS DE TRATAMIENTO 

Uno de  los  principales problemas que surge a partir del desarrollo industrial es la producción 

de  desechos  sólidos,  líquidos y gaseosos que se suman  al problema de  la contaminación ambiental. 

En varios países han surgido  leyes para tener un control del nivel de  la  contaminación  ambiental y 

tratar de  detener  el  deterioro del mundo en  donde vivimos. 

A raíz de  lo  anterior,  la comunidad industrial ha buscado formas sencillas y económicas para 

eliminar  sus  desechos.  Existen  tres mdtodos de tratamiento de contaminantes: 

a)  tratamientos  físicos  tales como absorción y adsorción de  contaminantes  en materiales 

líquidos o sólidos y radiación UV. La utilización de columnas de burbujeo y adsorción en carbón 

activado son algunos ejemplos. 

". 
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b) tratamientos químicos como la incineración, combustión catalítica y cloración. 

c) tratamientos biológicos, biorreactores. Los métodos biológicos ofrecen considerables 

ventajas con respecto a los otros dos, ya que operan a temperaturas y presiones  normales,  los  costos 

de inversión y de operación son típicamente menores y generalmente se  tiene un porcentaje  de 

eliminación cercana al 100 % (Ottengraf y Van  den Oever, 1983). El equipo requiere poca  energía, 

y lo más importes es que  no se producen desechos secundarios. Estas ventajas hacen que  los 

métodos de eliminación de contaminantes utilizando microorganismos sean ampliamente usados en 

la industria. 

\ 

1.1.2 CONTAMINACIóN DEL AGUA 

El agua es uno de los principales materiales que dan soporte a diferentes  formas de vida.  La 

mayoría 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 O00 O00 k m 3  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 

precipitación  de agua  por las nubes, la filtración de  esta  en la superficie  terrestre  seguida  de  la 

evaporación y transpiración de agua a la atmósfera. Las tasas de precipitación y evaporación ayudan 

a definir una base para  medir la cantidad de  agua  útil para el  consumo  humano  (Aarne y Weiner, 

1989). 

Las industrias contribuyen a la contaminación de  los  sistemas  de aguas naturales,  como 

lagos, ríos etc. Los sectores industriales que descargan mayor cantidad  de  contaminantes  son 

principalmente dos: la industria petroquímica y la  de alimentos procesados. En México  existen 

aproximadamente 15 O00 fábricas que utilizan agua para diferentes  servicios, la transferencia  de 

calor, generación de energía y la aplicación a procesos son los más importantes.  Debido a la poca 

cantidad de  agua utilizable para  la actividad humana y a la recientes aparición 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 varían con el 

tamaño, tipo y pre-tratamientos con que cuente la industria. 

El objetivo de los tratamientos de aguas residuales es  reducir  las  concentraciones de 

contaminantes  específicos a niveles donde las descargas al medio ambiente no sean adversas. El 

tratamiento  de aguas residuales consiste en reducir la concentración de  compuestos  que pueden 

causar un daño al ambiente o un peligro a la salud. La reducción de  esos  compuestos  es  solo para 

niveles requeridos. La producción 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 : 

l. Pre-tratamiento 

2. Tratamiento  primario 

3. Tratamiento  secundario 

4. Tratamiento terciario. 

El pre-tratamiento  consiste en remover cualquier  clase de sustancia  s6lida  que  se  encuentra 

flotando en la corriente  de agua residual. Para llevar a cabo la eliminación  de  sólidos  en  suspensión 

se utilizan  una serie  de  pantallas con barras de acero en forma de rejillas donde quedan atrapados los 

materiales que puedan dañar el equipo de tratamiento. Posteriormente,  la  corriente de agua residual 

se hace pasar por la etapa  de tratamiento primario, el cual consiste  en una serie  de tanques 

sedimentadores; el objetivo de estos  es la remoción de materia sólida, como  lodos,  que  se  encuentran 
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Capitulo I : Reactores Biológicos 5 

en  el  fondo  de la corriente  de agua. El líquido que sale de los tanques sedimentadores,  conocidos 

como  clarificadores,  pierde la  mayor  parte de materia sólida orgánica. 

Posteriormente,  el agua residual  pasa  por un tratamiento secundario. En esta  etapa se elimina 

materia orgánica  e/o inorgánica disuelta en el medio por la acción microbiana.  Los  sistemas mas 

utilizados  son  los reactores biológicos continuos agitados, empacados,  de  escurrimiento, lecho 

fluidizado y tanques  de aeración con lodos activados. 

El tratamiento  terciario consiste en  una serie de técnicas que  permiten  alcanzar una calidad 

de  agua  que  depende  de la utilización posterior. En esta  etapa se utilizan métodos físicos  y químicos 

para  eliminar  impurezas. Los equipos que se utilizan en esta  etapa  son  adsorbedores, tanques 

cloración  etc.  (Aarne y Jeffrey, 1989) 
I 

1.2 REACTORES BIOL~GICOS 

1.2.1 GENET’ ALIDADES. 

La  biotecnología  es una integraci6n de microbiología, bioquímica,  biología  molecular  e 

ingeniería  química  con  el propósito de utilizar microbios, plantas  y  enzimas para la síntesis  de 

productos o el  desempeño de un servicio tal como una planta de  tratamiento  de  aguas  de  desecho La 

parte  central  del  proceso biotecnológico es  el “Reactor Biológico o Biorreactor”.  Estos  sistemas 

proveen la unión  entre la materia prima y  el producto final (Bothast y Sliniger,  1989). Un reactor 

biológico  es un dispositivo donde los materiales son tratados para  promover  transformaciones 

bioquímicas  por  la acción de células vivas o por componentes celulares  tales  como  enzimas. Los 

reactores  biológicos  son ampliamente usados en la industria  de  la  fermentación,  alimentos, 

tratamiento  de  aguas  y biomedicina (Moo-Young y Blanch, 1987). 

Considerando  el papel central de los reactores biológicos y la  diversidad  de  industrias, no es 

sorprendente la existencia de  una  gran  variedad de formas y tamaños. De cualquier  modo, por su 

forma  de  operación,  solo hay tres tipos de reactores biológicos cuya  clasificación mas general es: 

reactores  biológicos por lote, continuos y semicontinuos. 

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

deseados  en  aguas  de  deszcho industrial. Un reactor biológico continuo puede ser  considerado como 
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un reactor catalítico heterogéneo de dos o tres fases. La fase líquida contiene normalmente el 

sustrato en forma disuelta en el agua de desecho que se requiere tratar; el biocatalizador o fase sólida 

la componen los microorganismos, estos se pueden encontrar suspendidos en  el medio líquido o 

inmovilizados en un soporte. La fase gas esta representada generalmente por aire, en el  caso de los 

procesos aeróbios (Gaudy y Gaudy, 1980). 

Un gran número de investigaciones han sido conducidas para desarrollar técnicas para 

inmovilizar enzimas y células. Los reactores biológicos continuos utilizan estos biocatalizadores 

para lograr una  alta productividad o remoción  del producto de interés. Estos sistemas pueden ser 

clasificados dentro de dos grupos dependiendo del medio  en donde se localice el catalizador 

biológico: reactores de lecho fijo y de lecho móvil. Los sistemas de crecimiento suspendido o lecho 

móvil son generalmente dispositivos abiertos donde los microorganismos están dispersos en la fase 

líquida. Por  su parte los sistemas soportados se componen de películas biológicas que se forman por 

el crecimiento espontáneo de microorganismos  en la superficie de un empaque. 

Los reactores biológicos pueden clasificarse también, de acuerdo al tipo de microorganismo 

que se utilizan como biocatalizadores y estos pueden ser: reactores aeróbios y reactores anaerobios. 

La diferencia entre ellos es que para los primeros se utilizan microorganismos que requieren de 

oxígeno para llevar a cabo su actividad metabólica. 

1.2.2 EL AMBIENTE DE LOS REACTORES BIOL~GICOS 

El ambiente que describe una óptima operatividad de los biorreactores puede ser considerado 

bajo tres tipos : ambiente biológico, ambiente químico y ambiente físico. 

El ambiente biológico debe ser favorable para el proceso biológico cuando se desea que los 

microorganismos contribuyan al  proceso desde el punto de vista de producción. Una cantidad 

suficiente de microorganismos y la  prevención  de  un riesgo de contaminación son ejemplos de 

reglas que definen el ambiente biológico. 

El ambiente químico involucra la composición química para el crecimiento microbiano. 

Composición y concentración de sustrato o nutrientes, composición de microorganismos libres de 

sustancias inhibitorias, control de pH deseado y solubilidad de O, son algunas características que 

rigen el ambiente químico. 



El medio físico se refiere principalmente a la temperatura del sistema; el control de esta 

variable  es una consideración importante en el diseño de reactores biológicos (Winkler, 1988). 

1.2.3 REACTORES BIOL~GICOS AER~BIOS 

N Los reactores biológicos pueden operan en presencia o ausencia  de  oxígeno.  Cuando los 

microorganisrnos requieren de oxígeno molecular para completar la transformación del  sustrato y 

completar su metabolismo el proceso se denomina aeróbico. Si el proceso se lleva acabo en ausencia 

de  oxígeno,  este  se denomina anaeróbico. En estos Últimos,  la mayor parte del carbono  se emplea 

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

1.3 PELÍCULAS BIOL~GICAS 

La inmovilización  de microorganismos es el proceso por el  cual  se adhieren células  a un 

material sólido  que actúa como soporte en un reactor biocatalítico. Hay muchas técnicas para 

inmovilizar  microorganismos  dentro  de un biorreactor. Para reactores de  tratamiento  de  aguas, la 

mas importante  es  la colonización espontánea en la  superficie  del  soporte. Muchos microorganismos 

tienen la  habilidad natural de colonizar superficie  y, algunas veces, esta característica puede ser 

perjudicial; por ejemplo, puede acelerar la  corrosión en sistemas de distribución  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 físicos, químicos y 

biológicos  teniendo  como resultado una acumulacih  de microorganismos en la superficies de un 

soporte,  a  este acumulado se le denomina biopelícula. Una biopelícula puede ser definida  como una 

agregación  de microorganisrnos que semejan una capa fija en una superficie  sólida y es usualmente 

idealizada  como si estuviera compuesta de una  matriz  homogknea de bacterias y del polímero 

extracelular  que  enlaza  a  estas en  la superficie (Sáez  y  Rittmann,  1988). 
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Las biopelículas pueden  ser desarrolladas en la superficie de diferentes materiales, colno 

piedras, piezas de plástico de  alta calidad, gomas plásticas, o diferentes tipos de empaques como 

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

\ 
1.3.1 LA NATURALEZA DE LAS PELÍCULAS BIOL~GICAS. 

Los procesos y factores que se observan en las biopeiículas y que son determinantes para su 

desarrollo son: 

a) Transporte de materia  desde  el seno del fluido hacia la superficie de la biopelícula fija  en 

el soporte. 

b) Metabolismo microbiano  dentro de la película. El crecimiento microbiano y la producción 

de polímeros extracelulares por los microorganismos contribuyen al deposito e incremento en el 

espesor de la biopelícula facilitando la adherencia de s6lidos inorgánicos suspendidos. 

c)  El esfuerzo de corte en la superficie de la película. Tales fuerzas pueden limitar el deposito 

y crecimiento global de la  biopelícula. 

d) Propiedades físicas de la superficie del soporte. Las propiedades pueden influenciar el 

micromezclado cerca de la superficie y en la corrosión del material. Algunos metales pueden 

desprender compuestos tóxicos inhibiendo el desarrollo de la biopelícula. 

En las películas biológicas, la materia orghica es absorbida y metabolizada por las capas 

externas de microorganismos. Uno de los problemas que se presentan durante el metabolismo y 

crecimiento de la colonización de microorganismos es el aumento de las resistencias a la 

transferencia de masa interfacial y a la difusión intrapartícula de oxígeno y sustrato, que es 

proporcional al espesor de las biopelículas. 

La estructura física, química y biológica de una biopelícula esta influenciada por su 

ambiente. La superficie de la  película  biológica 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 biopelícula son sin duda las tasas  de 

muerte debido a la presencia de compuestos que inhiben la actividad metabólica  de  los 

microorganismos, además de la  falta de nutrientes o fuentes de carbono. Otro factor que es 



importante pero que regularmente no  se considera es la separación de porciones de la biopelícula 

debido a los esfuerzos cortantes del fluido. 

El desarrollo de una  biopelícula involucra una. diversidad de aspectos que dificultan la 

representación fenomenológica de los  procesos que se llevan a cabo en el espesor activo utilizando 

un modelo matemático. En la mayoría de los trabajos reportados en la literatura se describe a la 

biopelícula mediante modelos  de difusion-reacción 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 autólisis, 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 película activa en reactores que utilizan una membrana 

(Freitas dos Santos y Livignstm, 1995). 

Otros autores consideran solamente un cierto espesor de la película biológicamente activo. 

En esta región se llevan a cabo los procesos de difusión-reacción y metabolismo no habiendo 

actividad en las capas más internas. 

Los modelos de difusión están descritos en términos de la Ley de Fick y los cinéticos por la 

ecuación de Monod; estos a veces incluyen términos de inhibición por sustrato y productos. El 

describir adecuadamente el comportamiento de la biopelícula incluiría construir modelos donde el 

espesor varia con el tiempo, es decir, que se tendría un modelo con frontera móvil que sería difícil 

de resolver numéricamente. Una característica de los espesores biológicamente 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 matemático (Stewart, 1992). 

La mayoría de los autores agrupan los fenómenos de desprendimiento por esfuerzos cortantes 

y envenenamiento celular mediante un término denominado de muerte el cual se adiciona en el 

modelo matematico. Este parámetro se mide experimentalmente y agrupa una serie de 

simplificaciones que reducen la dificultad  para describir realmente el comportamiento de la 

biopelícula mediante un modelo  matemático. La siguiente ecuación representa 10s fenómenos de 

difusión-reacción y el término de muerte 
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C, es la concentración de  la  especie A, kd es  el  término  de  muerte  el  cual  agrupa  inhibición  por 

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

1.4 CONFIGURACIONES Y APLICACIONES DE REACTORES 
? 

BIOL~GICOS. 

1.4.1 REACTORES POR LOTE. 

Las configuraciones  básicas de reactores biológicos 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 operación,  generalmente  cuando la 

concentración de  sustrato  es  cercana  a  cero. 

En aiios recientes  los  reactores de  tanque  agitado  han  llegado a ser los sistemas  mas  usados 

para  fermentaciones  líquidas. La presión,  el  volumen  del  fermentador,  pH,  velocidad  de  agitación, 

flujo de aire, producción  de COZ, consumo  de 02, y la temperatura  son los parámetros  que se miden 

en la fermentación. 

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  diseños se da  en el  grado  de  mezclado  del  fluido  que 

caracteriza la forma y el  tamaño  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 patrón  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 c),  generalmente puede ser clasificado como flujo pistón donde la velocidad del fluido es 

independiente  de la posición 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 composición de la fase  reaccionante cambiando conforme 

avanza a través  de la longitud del tubo (Levespiel, 1972; Characklis, 1983). 

Cuando se considera que los dos diseños básicos anteriores pueden ser  los mejores, para  un 

proceso de eliminación  de aguas de desecho o fermentación, la elección  de  uno  de  ellos  podría estar 

“basada en  el balance  entre los costos de inversión, de operación, mantenimiento y ambiente  óptimo 

físicoquímico  para la actividad del biocatalizador. Eligiendo el diseño apropiado, este  puede ayudar 

a crear un ambiente  óptimo para la conversión biológica y reducir  los costos de  perdidas  de 

producto o biomasa. 

La  concentración  de sustrato de  un  RCTA  operando bajo condiciones  en  estado estable, es 

decir  donde  ya  no se observan cambios en la concentración, a una tasa  de  dilución  menor  al máximo 

crecimiento es característicamente menor e independiente del tiempo. A s í ,  el uso de un RCTA es 

ventajoso  cuando  existen procesos donde hay inhibición por sustrato. 

sustrato I 

T 

Cdlulas 

a) Tanque  Agitado Lote b) Reactor Continuo  de  Tanque 
Agitado 

c) Reactor Tubular 

Fig. 1.2. Configuraciones Generales  de Biorreactores 
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1.5 FEN~MENOS DE  TRANSPORTE EN UN REACTOR BIOL~GICO 

1.5.1 RUTA FÍSICA DE LOS PROCESOS DE TRANSPORTE EN REACTORES 

BIOL~GICOS. 

Una representación física generalizada de UP biorreactor que involucra dos o tres fases puede 

ser  observada en  la Fig. 1.2. Esta representación puede ser aplicada en fermentaciones  aeróbias en 

donde los microorganismos utilizan oxígeno y  otros nutrientes disueltos para crecer. 

\ 

Exis tensho  resistencias  a la transferencia de masa como se indica en la  ilustración : (1) en la 

película de gas; (2) en la interfase gas-líquido; (3) En  la  interfase gas-líquido del lado  de  la película 

de  liquido; (4) en el  líquido; (5) en la película del liquido  cubriendo al sólido; (6) en la interfase 

líquido-sólido; (7) en la  fase  sólida que contiene al biocatalizador y (8) la reacción bioquímica (Moo 

Young y Blanch,  1989). 

La mayor resistencia en un reactor biológico  se presenta en la  fase  líquida  y  esta  controla la 

transferencia de masa global interpartícula. Las  cuatro resistencias en la  fase  líquida son usualmente 

controlantes  de  todo  el proceso: 

i)  Resistencia en la fase  liquida cerca de  la interfase gas-líquido;  esta  resistencia 

frecuentemente  controla  la  tasa  de disolución de oxígeno en el proceso. 

ii)  Resistencia en la  fase  líquida 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  líquida  cerca  de  la interfase líquido-sólido:  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  sólida  dispersa,  esta  resistencia  puede ser 

significativa en empaques catalíticos y medios porosos. 
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Fase acuosa  reactanted  productos : 
Gas (O2, CO,, etc.) 
Liquido 
Sólido 

I 

I 

9 Fase sólida  reacción 
* Microorganismos 

i /  i I 

Fase ; Película i Interfasei  Película :Mezclado: Película i Interfase! Fase 
Gas : de ; ; Liquido: seno  del : de ; ; Sólida  (Biopelícula) 

: Gas ; ; Líquido: Sdlido ; 
I I 

I 

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 OXÍGENO Y COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE 

MASA 

En los  procesos  de fermentación aeróbios es necesario un suministro adecuado de oxígeno 

que satisfaga  los  requerimientos metabólicos de los organismos empleados.  La  oxidación de la 

fuente de carbono y su transformación en células, productos y CO, establece una demanda de 

oxígeno  que  es  esencial satisfacer a través de la aeración y el mezclado del cultivo. Es necesario 

conocer  los  requerimientos  de oxígeno del  cultivo para asegurar que su suministro  sea suficiente. 

Cuando  se  evalúa la transferencia  de  oxígeno en un proceso de oxidación biológica es  necesario 

calcular las resistencias  a la transferencia que encuentra el oxígeno antes  de  llegar  a  la  célula. Se ha 

demostrado  que la resistencia mayor  la ofrece  la película de  liquido  que rodea la burbuja. En  la 

biopelicula,  la  difusión  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 

oxígeno en un reactor biológico. Considerando el oxígeno en  las burbujas  de  gas que ascienden a 

través de la dirección axial del  reactor,  la tasa de transferencia de oxígeno en  la  interfase gas-líquido 

Na esta  dada por : 



Na = k,a ( Cg'- C,) 

/ 

donde C, es la concentración local  de oxígeno disuelto en el seno del líquido en algún tiempo t, Cg' 

es la concentración de oxígeno en el líquido en  la  interfase gas-líquido  a un tiempo infinito, que 

equivale a la concentración de saturación, a es el área interfacial; kLes el coeficiente  de  transferencia 

de masa local. 

En  la ecuación 1.2  la  tasa de transferencia de masa depende del coeficiente  de  transferencia, 

el área interfacial y la concentración. El área interfacial es  controlada por factores tales como el 

tamaño de burbuja y la velocidad de agitación, mientras que la  concentración 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  aproximación común es 

usar el  coeficiente global de transferencia de masa, K,, y la concentración  de  oxígeno en el seno del 

gas en vez del valor en la interfase.  Debido a que la  mayor resistencia  se  encuentra en la película 

líquida  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 

MCtodo Dinámico de llenado  y el MCtodo de Oxidaci6n de Sulfito. Es m6s común encontrar 

correlaciones  empíricas para estimar k, a. El número de correlaciones publicadas para sistemas de 

aeración microbiológicos son grandes. Estas correlaciones pueden ser difíciles de usar ya que han 

sido  producidas  a partir de experimentos con configuraciones particulares y un rango  especifico de 

parámetros y contliciones de operación. Alguna estimación podría ser  valida  solo  si  se utilizara un 

sistema  experimental,  condiciones de operación y parámetros similares. 

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

correlaciones  de kLa son de  la forma: 

k,a = b U: 

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

velocidad del gas. Andrew (1982) ha propuesto una ecuación como condición limite para 



Capitulo I : Reactores lliolrigicos 15 

transferencia de  oxígeno dentro de los cultivos que tienen una viscosidad similar  a la del agua. A 

partir de esta ecuación se pueden calcular valores de kL de acuerdo con : 

(y) = 0.4 (a 20 "C) 

donde mG es la fracción volumétrica de  gas, la cual es proporcional a la velocidad del gas. El efecto 

de la temperatura  en  la correlación anterior no se conoce. En ausencia de datos experimentales, se 

sugiere que kLa/ es afectada de la misma forma que kL para la sistemas gas-líquido en 

columnas empacadas. El incremento de kLa/ N, 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 

[E) = 0.512 s-l (30 "C) 

La  correlación  de Akita y Yoshida, que se muestra en la  siguiente ecuación, predice el valor 

de kL a en  columnas  de  burbujeo  de  diferente tamaño (Akita y Yoshida, 1974; Shah  et  al., 1982; 

Kawase  et al, 1991). 

Esta  correlación  fue  desarrollada  para  varios sistemas gas-líquido incluyendo aire-agua, con 

los  siguientes  rangos  de parámetros: 0.003 5 U, 5 0.4 m s-l, 0.152 1 Dc 5 0.6 m, O. 126 1 HL I 0.35 

m, 800 1 pL 1 1600  kg mm3, 0.00058 5 pL 10.021 Pa S, 0.022 I a, 10.0742 N m-'. 

Sustituyendo  estos parámetros en la ecuación 1.5 se obtiene : 



Para columnas de burbujeo  se utiliza (Shah et al., 1982) 

Y 

En las ecuaciones 1.8 

k,a = l. 1 74 U:''x2 (20 "C) (1.8) 

k p  = l. 503 U;'' (30 "C) (1.9) 

y 1.9 se observa una diferencia de casi 4 veces, esto refleja una 

incertidumbre  a  cerca  de cual correlación utilizar. Cuando se utilice  una u otra  correlación  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 líquido-s6lido  existen  correlaciones 

basadas en  la teoría de la película que tienen la siguiente forma general (Livingston y Chase, 1990; 

Calderbank, 1960). 

km 
ai 
" - 2.0+ CI Re" 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  geometría del soporte catalítico y de las características físicas y químicas  del medio 

líquido. 
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CAPITULO 2 

MODELOS  DE  CRECIMIENTO PARA 
MICROORGANISMOS 

Un  modelo es  la cuantificación  de un proceso físico al  cual se le quiere  hacer  una.  predicción 

de su comportamiento. El modelo  matemático  de un proceso es un sistema  de  ecuaciones  cuya 

solución  representa  una  respuesta  del  proceso  dando  parámetros específicos de  entrada.  Existen  tres 

tipos  de  modelos  matemáticos,  modelos  fundamentales  que se obtienen  a  partir  de  teorías  de 

procesos lógicos; modelos empíricos, que se obtienen a partir  de  observaciones  que  describen un 

eftperimento y modelos  analógicos los cuales  utilizan  ecuaciones  de  sistemas similares al  proceso 

que se quiere  modelar  (Denn, 1986). 

La razón  de  usar  modelos  matemáticos es obtener,  a  partir  de la solución  de un sistema de 

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

entrada y condiciones de  operación dados. 
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2.1 MODELOS DE CRECIMIENTO MICROBIAN0 

Los microorganismos requieren  para su crecimiento de fuentes  de  energía y materia. En la 

mayoría de los procesos biológicos 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 están sujetas a  las mismas condiciones de 

temperatura, pH, concentración 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 máxima  rapidez y 

finalmente  cesa, ya sea por carencia de un nutriente o por la  acumulación de un producto  inhibitorio 

o algún cambio en el ambiente físico-químico. Cuando la biomasa alcanza su máximo, aparece 

generalmente una fase estacionaria durante la cual la biomasa permanece constante;  después  esta 

disminuye  como consecuencia del metabolismo de mantenimiento o por autólisis. 

La duración de la  fase exponencial depende parcialmente de  la  concentración 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 Ecuación 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 función de  los parhetros de crecimiento. 

La ecuación de Monod (1942) describe la relación entre  la velocidad especifica de crecimiento, p, y 

la concentración del nutriente limitante, S, en un cultivo microbiano. De hecho la  ecuación de 

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

Biomasa 

Tiempo 

I. retardo IV. desaceleración 

11. aceleración  de  crecimiento V. estacionario 

111. crecimiento  exponencial VI. declinación 

Fig. 2.1 Curva  de  crecimiento típica para un cultivo microbian0 

La ecuación  de  Monod  que  expresa el crecimiento de microorganismos : 

dx -= p 
dt 

p es la tasa  de  crecimiento  celular y x es la concentración  de  biomasa. La ecuación (2.2) esta 

representada  en la Fig. 2.2 en  donde p se grAfica  en  función  de la concentración de  sustrato. El valor 

de K, se obtiene  cuando p=0.5pm;rx. Generalmente los valores  de Ks son  del  orden  de l o 5  M. 

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

crecimiento es alta (Quintero, 1981). 
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Fig. 2.2 Ecuación  de  Monod, donde lmh =1.0 h' 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 operación. Los 

psicrófilos presentan un rango de 5 a 15 o C, los mesófilos de 25 a 40 o C y  los  termófilos de  45 a 60 

C. Se han reportado  casos hasta de  94 o C. Los organismos termófilos  tienen un gran  potencial  de 

utilización pues la alta temperatura permite tener velocidades de  reacción  mayores  y menor 

posibilidad  de  contaminación, aunque  aparecen problemas para la  transferencia  de calor. La mayor 

parte de  los microorganismos que se utilizan actualmente pertenecen al grupo de los mesófilos. 

O 

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

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

,U= A e  -EaIRT 

donde 

Ea = energía  de activación 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 Yws, 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 p, respecto a la temperatura  es : 

(2.4 y 2.5) 

2.1.4 Efecto del pH. 

El  pH,  medida  de  la  concentracih de los iones hidrogeno, tiene tambih un marcado efecto 

en  la  velocidad  de  crecimiento y el rendimiento. El pH para una especie presenta generalmente un 

miiximo denominado pH óptimo. En bacterias el pH óptimo 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 ecuaci6n de Monod ha sido modificada para  indicar  el 

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

donde H, es  la  concentración  de iones hidrogeno, y K, y K, son las  constantes  de  disociación : 

sin  embargo, la ecuación (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 concentración celular x, la del sustrato limitante 

S y la de un inhibidor I. También  deben de considerarse que las condiciones de temperatura, fuerza 

iónica y pH se establecen al principio del proceso de reacción biocatalítica, y es probable que varíen 

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 expresión general es : 

dx 
dt 
- = f ( x , s , I , T , p H  ,... etc.) 

L a  ecuación de Monod es un modelo de crecimiento celular 

du S 

dt 
" - #&&x - 

Ks+s 
X 

donde dx/dt es la  velocidad de crecimiento. 

En la  mayoría de los  procesos de eliminación biológica aparecen sustratos que son 

compuestos inhibitorios, es decir que  des-aceleran la velocidad de crecimiento y por la tanto el 

rendimiento de la reacción. En este caso se deben utilizar modelos inhibitorios para describir el 

comportamiento de los microorganismos en la superficie de la biopelícula del reactor. El  modelo que 

se utiliza con mayor frecuencia para  presentar inhibición por sustrato es el  modelo propuesto por 

Andrews 

S 
p= p x  

S2 
&+S+- Kl 

Levenspiel (1987) propone un modelo de inhibición de producto 

(2.10) 
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p = p m á x -  ( I - ; -  
Ks + S 

(2.11) 

donde PL es la concentración de  producto  máxima  por  encima  de  'la  cual  no  hay crecimiento, n es 

constante.  Luong (1 987) propone un ecuación  para  inhibición  de  sustrato 

(2.12) 

SL es la concentración  limite  del  sustrato, mas arriba  de  esta  concentración 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  inhibición. 

Monod 

n\ 
Luong 

Fig. 2.3 Representación gráfka del  comportamiento en el crecimiento 
para  diferentes  modelos  de  crecimiento  con  inhibición  de  sustrato. 

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

podrá establecer la cantidad  de  nutríentes  que necesita la biomasa  para crecer. En el  balance de 
Y 
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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  celdas formadas 
masa de sustrato consumido 

Y x t s =  

El balance  para  sustrato es 

ds dx 1 
dt 
" "-" 

dt Y x  I S 
mx 

(2.13) 

(2.14) 

a  bajas  concentraciones,  la ecuación de rendimiento debe incluir un factor que tome en 

consideración  la  utilización  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 mayoría de  los  trabajos publicados hasta el momento se han realizado estudios  de los 

fenómenos que ocurren en la  biopelícula,  estos fenómenos están asociados con resistencias  a  la 

transferencia de masa por difusión y reacción bioquímica. Gooijer et al. (1991) describe un modelo 

de crecimiento  que incluye resistencias  difusionales  dentro y fuera de la biopelícula; ellos realizan 

simplificaciones  despreciando las resistencias  externas teniendo como producto final un modelo 

simplificado  que  describe  los fenómenos de difusión-reacción dentro de la biopelícula. El modelo 

que presenta  Gooijer  et al. (1991) es utilizado para comparar valores experimentales  encontrándose 

una buena aproximación con los resultados numéricos; ellos realizan además un análisis de 

sensibilidad  paramétrica  concluyendo que el parámetro más sensible  es el coeficiente de 

transferencia de masa externa, por lo tanto la resistencia a l a  transferencia interfacial no es 

despreciable. 



Melick et al. (1987) propone  por su parte un modelo  de difusión-reacción para ia producción 

de etanol en un fermentador de lecho empacado. Este modelo se describe un  patrón de flujo de tipo 

pistón. El fenómeno que limita el proceso es la difusión en  la biopelícula 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 biopelícula. Ellos resuelven las ecuaciones planteando una solución 

pseudoanalítica que se basa en un análisis 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 comparación 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 limitación por 

difusión en la degradación de sulfonato alquilnaftaleno. El  modelo considerada la existencia de 

dispersión radial para sustrato y oxígeno. 

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 

difusión dentro de la biopelícula es despreciable, el segundo modelo considera que las resistencias 

internas dominan el proceso. Los modelos  están  basados  en  dos consideraciones; a) solo un cierto 

espesor de la película es biológicamente activa, b)  la  tasa de reacción biológica es relativamente 

lenta. 

Entre los trabajos que se encargan  de  hacer un estudio de la dinámica de los biorreactores y 

que sobresalen por s u  contribucidn son los efectuados por  Worden  et al. (1987), Papathanasius et al. 

(1988) y Okabe y Hirata (1995). En estos trabajos se realiza un análisis del comportamiento 

diniímico del reactor cuando se implernentan cambios repentinos  en  la concentración de sustrato a la 

entrada del sistema concluyendo que  los  resultados  obtenidos describen adecuadamente las 

respuestas dinrimicas que se tienen  en  el  proceso real. 

En los trabajos que se mencionaron  anteriormente no se contempla el estudio de los efectos 

cl1K tiene l a  hidrodinhmica el sisterna en el crecimiento de los microorganismos. I,a hidrodinhmica 

colltempla una serie de factores  tales como mezclado, difllsih 0 dispersih, convecci6n de de 

Ins especies en una frise, que  afectan  directamente l a  eficiencia del biorreactor. Leyva-Ramos et al. 

( 1 ~ C ) o )  considera que el conocimiento de la hidrodinhica y ] a  reaccidn  global  en u n  biorreactnr es 
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fundamental para el diseño de este tipo de sistemas. La tasa  global de consumo de sustrato depende 

de tres pasos que son: difusión de sustrato del líquido a la biopelícula, difusión de sustrato dentro de 

la biopelícula y la reaccicin biocatalítica. Cunningham et al. (1995) plantean un modelo en estado 

estacionario en dos dimensiones que acopla  hidrodinámica,  transporte y reacción en un sistema de 

biopelícula con geometría irregular y flujo laminar. El modelo utilizado acopla procesos de flujo, 

transporte y reacción. 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 difusión 

y reacción en un soluto. Los resultados que se obtienen del  trabajo de Cunningham et al. (1995) 

demuestran la importancia de considerar a las cantidades de oxígeno dentro de la biopelícula. La 

importancia de estas cantidades se  debe  principalmente a diferencias en el mezclado  hidrodinárnico 

tales como patrones causados por la geometría y la superficie irregular de la biopelícula. 

En este trabajo se realiza un análisis de la hidrodinámica del sistema a modelar. En la 

mayoría 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 

oxígeno 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 oxígeno presente a lo largo del reactor. Debido 

al interés del estudio hidrodiniimico se hará  una  consideración  que simplifica más la representación 

detallada de la naturaleza biológica de l a  película.  El  modelo  considera a la biopelícula como un 

catalizador externamente depositado, es decir, que solo existe actividad  metabólica en la superficie 

externa de la película biológica. Esta  consideración plantea una  resistencia difusiva interna nula en la 

biopelícula y una reacción instantiinea  en  la superficie activa. 
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2.3 DEFINICI~N DEL PROBLEMA 

A la fecha, se han  realizado  una cantidad considerable de trabajos que tienen  por objetivo el 

tratar de describir matemáticamente el comportamiento de un reactor biológico que contiene una 

película inmovilizada de microorganismos. 

Los modelos utilizados para describir el comportamiento fenomenológico 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 biológico que utiliza microorganismo aeróbios, es importante considerar al oxígeno como un 

componente cuya importancia influye en el diseño y escalamiento de este tipo de equipos, ademas de 

que se encuentra en tres fases. La fase gas la  compone el oxígeno presente en e aire, la fase líquida 

contiene oxígeno y sustrato de  forma disuelta y la  fase sólida la  compone el agregado celular al que 

llamamos biopelícula. Un reactor biológico aeróbio es un sistema donde el catalizador biológico 

requiere de oxígeno para llevar a cabo l a  oxidación del sustrato o contaminante. La mayoría de los 

modelos reportados en la literatura, formulan balances para  dos fases y dos componentes, el líquido 

y la película de microorganismos. 

En este trabajo se construyó un modelo  matemático  que  permite  hacer un estudio de la 

hidrodinámica de un biorreactor que considera tres componentes, oxígeno, sustrato y biomasa, y tres 

fases correspondientes gas, líquido y sólido. La biopelícula  se  considera como un catalizador donde 

la superficie es la zona de reacción. 

L a  hidrodinhica de estos sistemas juega un papel  importante  en  la eficiencia de este tipo de 

equipos. Este trabajo contempla principalmente un estudio del comportamiento hidrodinrimico dc 

un reactor biológico que considera ciertas cantidades de oxígeno en  las tres fases. 

Uno de los objetivos de este trabajo  es  representar  mediante un modelo  matemritico  el 

comportamiento de un equipo experimental utilizado  para la eliminación de un compuesto aromlitico 

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 dinámico el cual represente  el comportamiento fenomenológico de un 

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

realizar un estudio de la hidrodinámica  del sistema. 

Particulares: 

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

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

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

sistema tales como cambios en los parámetros  de  transporte y en  las condiciones de operación. 

3. Realizar una comparación de  resultados obtenidos a partir  de  la  simulación  numérica  con datos 

experimentales reportados en l a  literatura. 
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2.5 DESCRIPCI~N DEL EQUIPO EXPERIMENTAL 

El equipo experimental utilizado  por  Chávez-Rivera (1993) consiste en un reactor cilíndrico 

hecho de Perspex@ con diimetro 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 750~10 '~  m3 y el flujo de aire de 

14.7~10" m3 S" , equivalente a una  velocidad  superficial de 7 . 5 ~ 1 0 ~  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 biocatalítico. 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  esquerrlsitica de u n a  unidad  de  soporte biocatalítico; a) unidad estrella, 
b )  arreglo de soporte en cuatro cadenas a l o  largo  del reactor. 
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Utilizando las estrellas se construyeron cuatro bloques o columnas de unidades biocatalíticas 

a lo largo del reactor. Cada cadena fue hecha estibando 17 estrellas  con goma adhesiva de silicón. 

Las cuatro cadenas fueron introducidas dentro  del  reactor.  Esta configuración provee  al  reactor  una 

área especifica mayor y de canales estrechos por  los  cuales se observa el flujo libre de la fase 

líquida. 

El área total expuesta de este empaque fue de  aproximadamente 0.282 m* y una área 

específica de 281 m” con una  fracción  vacía de cerca de 0.62. 

L a  biopelicula fue desarrollada mediante crecimiento espontáneo en  la superficie del soporte 

biocatalítico. El cultivo utilizado en el  trabajo  experimental  fue desarrollado por InterBio Ltd (UK) y 

llamado BAH (bacterias para aromáticos 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 población es la de degradar un amplio rango de compuestos  aromáticos halogenados. 

El compuesto aromático halogenado  utilizado  por  Chávez-Rivera (1994) fue  3- 

4dicloroanilina (34DCA), el cual es un sustrato inhibitorio. Este compuesto fue seleccionado por 

varias razones : 

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

presente en la biosfera de manera  natural; es tóxico y resistente a la biodegradación; 

ii)  es un compuesto difícil de degradar debido a l a  estructura aromática y a que contiene dos 

átomos de cloro; 

iii) es un compuesto que se utiliza  para l a  fabricacicin  de  herbicidas y tintes; 

iv) es considerado un compuesto xenobiótico  recalcitrante “real”, (en  comparación  con  el 

fenol) por la EEC, ya que causa daños  al  ambiente  marino  de l a  Comunidad (EEC, 1976; 

ECC, 1982). 

La estructura de 34DCA (C,H,  NH, C1,) se muestra  en la Fig. 2.5. Este compuesto tiene un 

peso molecular de 162.02 kg/kmol, punto de fusión  de 70 “C y de ebullicih de 272 “C. La 

solubilidad en agua es de 730x10” kg n i 3  a 20 “C. 

La disposición del empaque de CeliteO promueve una configuracicin  del  reactor  del tipo Air 

Lift de  tres fases, donde el flujo de líquido recircula  libremente  entre los canales formados por las 

columnas de estrellas. 



Capitulo 2 : Modelos de Creciuziento para Microorganisnws. 31 

Fig. 2.5 Estructura de  la 3-4 Dicloroanilina. 

La operación del reactor experimental fue  básicamente  en condiciones de estado estacionario 

simulando el comportamiento de un RCTA debido a la  recirculación presente en  el sistema. La 

aeración del reactor fue realizada por un difusor de  vidrio  poroso  en forma cónica en  el fondo de la 

cámara del reactor. El difusor provee una  mezcla  homogénea  de  pequeiias burbujas de aire, el  cual 

tiene  una ventaja para la transferencia de oxígeno. 

El reactor experimental fue utilizado  para  calcular  parámetros de transporte, tales COMO 

coeficientes de transferencia de masa, y parámetros cinéticos. Los experimentos también 

consistieron en la realización de corridas en las cuales se vario  el flujo de líquido a la entrada del 

rector. La concentración de sustrato a la  salida  fue  medido  observandose  una eliminación promedio 

de aproximadamente 99% para  los diferentes tiempos de residencia utilizados. Se realizó también, 

un análisis del comportamiento dinámico del  sistema  cuando  se  aplican cambios repentinos en la 

concentración de sustrato a la entrada y en  el  tiempo  de  residencia. 
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MODELO MATEMATICO 

3.1 REACTORES BIOLóGICOS CON FLUJO DE AIRE  ASCENDENTE. 

El sistema utilizado para la construcción del  modelo  consiste  en  un reactor biológico 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 neumáticamente que dan una corriente 

de recirculación con  patrón cíclico. Este tipo de reactores  ofrecen considerables ventaias con 

respecto a otros sistemas de tres fases,  como  columnas de burbu-jeo y lechos fluidizados. Los 

reactores biológicos de  aire ascendente requieren un menor fll1.jo de gas  para completar l a  

fluidizacih, si es que se trata de un biocatalizador  suspendido;  eliminan  zonas estancadas y ofrecen 

u n  ripido  mezclado. Una importante ventaja es  que  proveen u n  patron de  flujo  unifi>rme que 

fa\.orece las condiciones de escalamiento y operacibn  industrial (Douek et a l ,  ! 993). 



Este tipo de reactores biológicos  tienen una configuración  en cuatro secciones con diferentes 

características 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  pistón. 

2. Tubo Concéntrico de Retornor Es paralelo al tubo  elevador y conecta el flujo de la mezcla 

gas-líquido hacia arriba con  el flujo en  dirección  hacia abajo. El patrón de flujo en  el tubo de 

retorno se puede considerar igual  al de un  reactor  perfectamente mezclado, ya que la recirculación 

proporciona este tipo de patrón para  el flujo de gas. 

3. Zona de Regreso Superior. Conecta el flujo proveniente  del elevador con  el tubo de 

retorno proporcionando la recirculación de  la fase líquida. 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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3.2 MODELO MATEMÁTICO : REACTOR BIOL~GICO DE TRES FASES 

Un modelo matemático trata de describir el  comportamiento fenomenológico de un sistema. 

Para este trabajo, el  modelo trata de representar la configuración  del  reactor utilizado por  Chiivez- 

Rivera (1994). El modelo esta descrito por  los  balances de masa para las especies que están 

involucradas en  el proceso. En el  caso  del reactor biológico de tres fases de aire ascendente (Fig. 

3.1), las especies involucradas son oxígeno, sustrato O compuesto contaminante disuelto en  la 

corriente líquida (34 DCA) y biomasa (BAH). 
El  modelo matemático de un reactor biolbgico puede  ser sencillo o complejo, dependiendo 

de la necesidad  para describir el fenómeno. Generalmente, la dificultad  para resolver un modelo 

matemático es proporcional a la complejidad descriptiva del  mismo. Es una practica común hacer 

simplificaciones en la descripción del  proceso  para obtener un  modelo  serlciilo de resolver. Estas 

simplificaciones o suposiciones deben estar soportadas por principios que dependen de la situacibn 

fisica que se requiere modelar y de un análisis del orden de magnitud relativo de los mecanismos 

involucrados. 

3.2.1 consideraciones para  la construcción del modelo. 

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

I .  Se considera que los efectos caloríficos son despreciables, es decir, no existen gradientes 

de temperatura en  el reactor biológico. La temperatura es una variable que se controla externamente 

En general l a  reacción bioquimica de la asimilación de sustrato es  una reacción exotérrnica; existe 

generación de calor, pero se puede considerar que el calor  producido por  la  reacci6n biocatalítics es 

despreciable con respecto al volunlen del  reactor.  También, se puede suponer que el proceso  es 

isotérrnico  ya que se dispone de una  chaqueta de enfriamiento que proporciona una temperatura 

constante en el proceso. Esta  consideración evita plantear  balances de energla en  el reactor 

biolhgico. 
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2. Se considera que la variación de pH  del  sistema se controla externamente evitando 

introducir el termino en la variación de la  Concentración de iones hidrogeno, es decir, no se 

consideran cambios en el pH durante todo el proceso. 

3. El oxígeno 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 pistón, (véase 

sección 3. l), es decir, existe un variación en  la concentración de oxígeno con respecto a la posición 

axial  del reactor biológico. En esta fase se considera, además, que el diámetro de burbuja permanece 

constante, es decir, no existe coalescencia entre las  burbujas de aire. Esta consideración evita tener 

en  el balance un termino de difusión efectiva en  dirección  axial y radial. El oxígeno del aire es 

transferido por medio de la interfase a la corriente liquida  debido a la solubilidad de  oxígeno en 

agua. La concentración de oxígeno en la fase líquida 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 oxígeno disuelto en la fase liquida finalmente llega a la película 

biológica, donde los microorganismos toman  lo necesario para llevar a cabo el metabolismo celular. 

4. El balance de sustrato o contaminante disuelto en  la corriente liquida se obtiene al suponer 

que el patrón de  flujo es  el de  un reactor con mezclado perfecto, es decir, la concentración es 

constante e independiente de la  posición  axial y radial  del  reactor biológico. La ecuación de balance 

para  la biopelicula es similar al del oxígeno en la fase sólida. 

5 .  Una de  las consideraciones fuertes que se hacen  para  la construcción del  modelo es que la 

biopelicula, se considera como un catalizador externamente depositado, es decir, que la reacción de 

oxidación biológica se verifica solo en  la superficie externa de la  película biológica. Esta 

consideración plantea la  posibilidad de  no tener una  resistencia a la transferencia de masa debida a 

l a  difusión interna en  la biopelicula. La expresión cinética que predice  el crecimiento de biomasa se 

representa mediante la ecuación de Monod  con términos de limitaciones  por sustrato y oxígeno e 

inhibición  por sustrato de tipo Luong. 

6. No existe desprendimiento de biomasa debido a efectos cortantes en la superficie 

biológica. Además,  no se predice un efecto de muerte de rnicroorganismos,  es decir, la superficie 

catalítica tendrá solo acumulación de microorganisn1os. 
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3.2.2 El Modelo  Matemático. 

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

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

Cantidad 
acumulada de la 
especie A con 
respecto del 

tiempo 

Cantidad de A que 
entra por unidad 

de  tiempo I -  
- 

Cantidad de A que 
sale por  unidad de 

tiempo 

- 

Cantidad de A 
convertida por 

unidad de tiempo 

- 
(3.1) 

Si  la especie A se encuentra en mas de una  fase, la ecuación (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 matemáticas para la construccibn de modelos y diseño de reactores biológicos. 

En la Fig. 3.2 se puede observar un  esquema  de  los  procesos  de transferencia de masa en  las 

tres fases. El modelo dinámico no considera los balances de materia  para los productos de la 

reacción; se puede suponer que las cantidades de producto formado son estequiometricamente 

iguales  al de sustrato consumido. 

P 

Fig. 3.2. Esquema de los fenómenos de  transferencia ell las tres fases 

”” 
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Las ecuaciones  del balance para oxígeno son : 

Fase Gas. 

d cozg a cozs Eg 

a t  + &  a z  
- - - - El h a *  (T - COzJ 

C.I.  t = o c02 (0,z) = coz (& > o 
C.F z = O Cozg (t,O) = COZ s o  

38 

El primer termino corresponde al termino dinámico en la concentración de oxígeno en  el gas 

(Coz J .  El régimen de flujo de oxígeno en esta etapa es predominantemente de tipo pistón esta 

configuración esta representada con  el cambio de concentración de oxígeno en la dirección axial  del 

reactor biológico. C021* = COzg / H que corresponde a la  concentración  al equilibrio utilizando la 

Ley de Henry, q b  es  el área de transferencia de la interf'ase gas-líquido cuyo valor es  igual a - Db- 3 
16 

1 . Las concentraciones de oxígeno en esta fase están referidas al  volumen  del reactor. La condición 

inicial indica que al tiempo cero, en  el arranque del  reactor  debe existir una cantidad mínima de 

oxígeno para mantener activado el cultivo inicial. En cuanto a la condición de frontera, a la entrada 

del reactor esta definida por  el valor de la concentración de oxígeno en  el aire. 

Fase  líquida 

dCOz I F 
" - - (c0210 - COZI) + 

d t  E I VT E l  

( 3 . 3 )  

- lcIs av Is ( COZ, - ~02s ) .  

C.I. t = o COZ" = coa ( 4  cy 

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

biológico  continuo perfectamente mezclado. El primer  término es el término de acumulación de 



oxígeno en  la fase liquida, seguido de los términos de entrada y salida en  el reactor biológico; la 

ganancia de  oxígeno  que atraviesa la  interfase  gas-líquido, y la transferencia de masa  en la interfase 

líquido-sólido. COZ, o es la  concentración de oxígeno en fase líquida a la entrada del reactor 

biológico, kls a, Is es el coeficiente de transferencia interfacial  líquido-sólido  por unidad de volumen, 

F es el flujo volumétrico de líquido, y E~ son las fracciones volumétricas ocupadas  de líquido y 

gas respectivamente, y VT volumen total del bioreactor. Las concentraciones son referidas al 

volumen del reactor. 

En  la fase sólida: 

1 
Y X I O ?  

% m = - -  %x 

= )( cms 
ks + Cs k02 + COZS Csmá . 

C.I. t = o c02s= c02s(z),q 

El primer término corresponde al cambio de concentración de  oxígeno en  la fase  sólida con 

respecto del tiempo seguido de la ganancia debida a la transferencia interfacial y por ultimo el 

termino de  consumo. '30, es  la  tasa de consumo de oxígeno, Yix es  la expresión de Monod  con 

limitación e inhibición por sustrato y limitación  por oxígeno. La ecuación de inhibici6n utilizada 

corresponde al tipo Luong, p,,iu es la  velocidad  máxima de crecimiento de la biomasa y Ysioz es el 

rendimiento en  el  consumo de oxígeno. En este caso y debido a la consideración de reacción 

superficial,, las concentraciones de las especies para  esta fase son referidas a la superficie  de 

contacto fluido-sólido. 

1 
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El balance para el sustratn es: 

Fase líquida: 

AI igual que para oxígeno, debe existir una cantidad  mínima de sustrato en  el tiempo cero 

para que la biomasa pueda subsistir. 

Fase  sólida 

dCss I 1  I 
E S  - - - E I kls&Is(Csr - G s )  1 G  %x + mx 

dt 1 

donde Yws 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  ecyación de Monod ampliada para 

limitación de oxígeno e inhibición de sustrato. 

(3.7) 

C.I. a t = O  X = X o  

el término de inhibiciOn de tipo h u n g  se emplea aquí 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 cindtica clt. L U O I I ~  (Chavez-Rivera, 1994). L a  

concentración de las especies involucradas sor1 referidas al area superf'icial de reacción biolbgica. 
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3.2.3 Modelo  Adimensional. 
Una  practica  que es común  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  numkricos  del  modelo. 

Utilizando  como  variables  de  referencia  a  las  concentraciones  de  oxígeno y sustrato  inicial  a 

la  entrada  del reactor biológico, Coz0 y CsO respectivamente,  se  definen  las  siguientes  variables 

adimensionales : 

Z c02 g coz 1 coz S 
c02 o c02 o c02 o 

r = -  u =  - 
L 

v =  - w = -  
(3.8) 

X c S 1  cs S 
S = -  r =  - cs o cs o x =  

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

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

oxígeno en  el líquido. 

L t 0 = -  
us t ref 

t ref = - entonces 

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

c.1 a 0 = 0  u = ueq 

C.F. en E,=O u = l  

(3.9) 

(3.10) 
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Para la  fase  líquida: 

- trd kis &IS (v - w> 

Para el sólido: 

c. I. a 8 = O  W = W e q  

El ks ko2 

E S  
Ks= - 

C S O  
Koz = - 

co20 donde e EIS - - - 

En  el caso del sustrato las ecuaciones adimensionales son: 

Para el líquido: 

dS 
d0 
" - e [I - S] - trefksa+ (S - r) 

C.I. a 8 = O S = Sequ 

donde C S e q u  
S e p u  = - 

c s o  

(3.11) 

(3.12) 

(3.13) 



Capitulo 3 :hlodelo  hfatemático. 43 

y para  la  fase  sólida: 

(3.14) 

C . I .  a @ = O  '=resu 

donde 

X0 m td 
E s  C S O  

resu= CsdCsO M =  

Para  la  biomasa 

C.I. a 0 = 0  x = ]  

(3.15) 

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

parciales  de  tipo  hiperbólico : 
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Para oxígeno gas : 

a u  a u  - +=  a e  = A I  - v ]  
c.1 a 0=0 u=uq 

C.F. en E , = O  u = ]  

líquido: 

dv 
de 
" - &(v0 - V) + A - v]  - A4(v -w)  

44 

(3.10) 

(3.11) 

C.I. a 0 = 0  V T e q  

sólido : 

(3.12) 

G.I. a 8 = O  w = wequ 

Para el sustrato en el líquido : 

dS 
- = A2(1- S) - A4(S-r) de 

(3.13) 

C.I. a 8 = O S = SeqU 

En la  biopelicula : 
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(3.14) 

Para la biomasa 

I 

C.1 a 8 = 0  x=l  

donde 

Al = t. ref KLS %b 

A, = 
X0 prnáxt-ef 

Y X l S  c s o  

(3.15) 

A, ,  A3, & y A6 son parámetros similares el  número de unidades de transferencia de masa 

que se representan como una medida de la  dificultad de la  transferencia de masa. A2 es la razón 

entre el tiempo  de referencia y el tiempo de residencia. A2 representa  la  velocidad de flujo de 

líquido entre las velocidad de  flujo  de  gas. A, y A7 representan la cantidad de biomasa producida 

entre la cantidad de  oxígeno y sustrato consumido respectivamente. Ax es un cociente entre la 
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velocidad de la reacción  biocata1ítica.y la velocidad  del  gas  que asciende en  la dirección axial  del 

reactor. 

Como puede observarse, el sistemas de ecuaciones diferenciales parciales hiperbólicas esta 

acoplado por medio de los términos de transferencia de  masa interfacial. 
7 

3.3 MÉTODOS  NUMÉRICOS DE SOLUCIóN PARA  EL  MODELO EN TRES 

FASES 

El  modelo resultante consiste en  un sistema de seis ecuaciones diferenciales parciales de tipo 

hiperbólico acopladas. Para resolver el sistema de ecuaciones  pueden utilizarse tres métodos 

numéricos : la técnica de las características, colocación ortogonal y un Runge-Kutta de 40 orden. 

El sistema de ecuaciones diferenciales parciales  hiperbólicas que describe al sistema 

utilizado en este trabajo tiene tres curvas características que corresponde a dos líneas constantes y 

una línea recta, (véase apéndice A). Al aplicar el  método de las características, el sistema original es 

reemplazado por un sistema de ecuaciones ordinarias a lo largo de las curvas características 

(Lapidus, 1962). Este sistema consta de una  ecuación  diferencial  con coordenada espacial y .el resto 

con dependencia temporal. La ecuación diferencial con  dependencia  espacial  es discretizada 

utilizando el método de colocación ortogonal con seis y doce  puntos interiores de colocación 

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 construyó un código en lenguaje Fortrari 77 el  cual utiliza  seis y doce puntos interiores de 

colocación. 

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 simulación es una herramienta poderosa que se utiliza para estudiar el comportamiento 

fenomenológico 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 simulación en computadora es la 

manipulación de una gran variedad de parámetros y de condiciones de operación 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 diámetro de burbuja o la 

altura del reactor, el flujo  de gas y liquido. r 

En este capitulo se presentan los resultados  obtenidos  en  las simulaciones utilizando 

parámetros de transporte, cinéticos y condiciones de operación  utilizados  por Chávez-Rivera, ( 1  994) 

en SU trabajo experimental. Posteriormente se realiza  una  validación  del modelo al comparar los 

resultados numéricos obtenidos con  los experimentales a nivel de planta piloto. 



, 
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4.1 DIMENSIONES Y PARÁMETROS DEL REACTOR BIOL~GICO 

El reactor  simulado tiene una longitud de 0.65 m con  un diámetro interno de 0.05 m. El  flujo 

de aire fue  de 1 4 . 7 ~ 1 0 - ~  m3 S" equivalente a  una velocidad superficial de 7.9~10" m s-l . El 

volumen de líquido en el reactor fue de 7 5 0 ~ 1 0 ' ~  m3 . En la Tabla 4.1 se muestran los parámetros de 

transporte y cinéticos utilizados para realizar las simulaciones. 

Los parámetros cinéticos fueron reportados por Chávez-Rivera (1994) en su trabajo 

experimental. El coeficiente de transferencia de masa  en la interfase gas-líquido se  obtiene  a partir 

de  la ecuación (1.9). 

Tabla 4.1 Parámetros de transporte y cinéticos. (Chávez-Rivera, 1994) 

kG-L a = O. 0223 S" 

kLeS a = 0.0112 S-' 

H = 30 

sg = 9.03 

€ 1  = 0.6 

E, = 0.37 

p = 1.6~1 S" 

Yws = O. 052 kg kg-' 

Ywo2 = O. 19 7 kg kg-' 

Ks = O. OOI73 kg m-3 

Ko2 = 2 . 6 ~ 1  O-' kg m-3 

ms = 1.611~10-~ kgm" 

Como puede observarse, los parametro cinéticos, de transporte y dimensiones fisicas que  se 

utilizan para el modelo matemático pretender ser los mismos utilizados o calculados en  el trabajo 

experimental. Se realizaron simulaciones para tiempos de residencia de líquido de 1, 2 y 5 horas, 

que  fueron  utilizados en la parte experimental, con una concentra'ción de alimentación de sustrato 

(34DCA) constante de I O O X ~ O - ~  kg m-3. El tiempo de cada simulación numérica fue  de  entre  4 y 25 

horas para 6 y 12 puntos interiores de colocación &n una estación de trabajo IBM Risc 6000/320. 
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4.2 SIMULACIONES PARA  TIEMPOS  DE  RESIDENCIA  DE 1 ,2  Y 5 HORAS 

Se realizaron simulaciones para tresid (tiempos de  residencia  del líquido) utilizando los 

parámetros antes mencionados. La concentración de oxígeno utilizada a la entrada del reactor fue la 

correspondiente a la concentración en  el aire cuyo valor es  de 0.27 kg m-3. La concentración de 

sustrato a la entrada para  estas corridas fue de ~ O O X ~ O - ~  kg m-3. , 

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 verá mas  adelante,  predicen la existencia de dos 

estados estacionarios. Uno de ellos aparece  cuando la biomasa  no  es activa o solo una pequeña 

concentración de microorganismos degrada  una fracción de sustrato. Esto se observa cuando la 

concentración de entrada es  igual a la  concentración  de salida; en términos de bioingeniería, existe 

una situación equivalente a un  lavado  en  el reactor en la que los microorganismos estan totalmente 

inhibidos. El segundo estado estable se observa cuando  la concentración de sustrato a la salida del 

reactor es menor al 1 % de la  concentración de entrada,  no observándose cambios en esta 

concentración para tiempos mayores a 20 horas. Estos dos  estados estacionarios fueron observados 

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

4.2.1 Pefilles de Concentración Axiales Utilizando 6 Puntos Interiores de 

Colocación. 

Una de las ventajas al utilizar el método  de  colocación ortogonal es que se puede obtener 

valores de las concentraciones en  cada  punto  de  colocación, construyéndose con esto perfiles en  la 

dirección axial  del reactor. En  la Fig. 4.1 se muestran  los  perfiles  de concentración de oxígeno en la 

fase gas (CO,, /C020) con  respecto a la longitud  normalizada  del sistema. Estos resultados fueron 

obtenidos utilizando un tiempo de  residencia  de líquido de una hora, 

r 

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

arranque. Como se observa en la entrada  del  reactor la concentración corresponde a la del oxígeno 
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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 mínima cantidad de  oxígeno  presente  en  la 

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

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

* 

Perfiles Axiales. Tres = 1 hr. 

0.96 I I I I I I 

O 0.2 0.4 0.6 0.8 1 
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Fig. 4.1 Perfiles  de concentración de  oxígeno en la fase gas a  diferentes  tiempos. 

Los  perfiles  de  oxígeno en las fases líquida (CO21/CO2o) y en la biopelícula (C02s/C020)  se 

muestran  en  la  Fig. 4.2 y 4.3 respectivamente. La concentración inicial en  la  fase  líquida  (Fig. 4.2) 

corresponde  a  la  establecida por la solubilidad de oxígeno en agua (Ley de  Henry). El 

comportamiento en esta fase es similar  a la fase gas, es decir, se  observa una disminución en la 

concentración  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  colocación  que 

corresponde al 10 % de la longitud del reactor.  La concentración inicial  de  oxígeno en la 

biopelícula, es arbitraria, ya que no se conocen datos experimentales que sugieran la magnitud de 

esta cantidad.  Para las simulaciones se  consider6,que la concentración en  la biopelícula  debía  ser 

menor a la del liquido ya que existe una resistencia interfacial. Esto es observable si vemos 

detalladamente las magnitudes en  ambas gráficas. L a  forma de los perfiles para  la fase líquida y 

sólida  demuestran el tipo  de patrón de flujo que se consideró para construir el modelo. Los perfiles 
t 
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corresponden a un patrón de flujo mezclado,  es decir, se observa una concentración homogénea en 

la dirección axial del reactor. 

Perfiles Axiales. Tres = 1 hr. 
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Fig. 4.2. Perfiles de concentración de oxígeno en la fase líquida. 

Perfiles Axiales. Tres = 1 hr. 
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Fig. 4.3. Perfiles de concentración de oxígeno en  la biopelícula. 

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

se observan cambios en la concentración  del sustrato con  el tiempo,  es decir, se alcanza  el estado 



Capitulo 4 : Resultados y Discusión. 52 

estacionario en  un periodo de tiempo  de entre 3 y 5 horas. Chávez-Rivera (1994) predice estados 

estacionarios de la concentración de sustrato en fase líquida menores  al O. 12 % de la concentración 

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 Chávez-Rivera 

(1 994). 
t 

Perfiles Axiales. Tres = 1 hr. 
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Fig. 4.4. Concentración de sustrato en  la fase líquida. 

Como se observa en la gráfica anterior los perfiles de concentración son homogéneos, es 

decir, no existen variaciones en la dirección axial del reactor debido a la consideración de suponer el 

patrón de flujo que rige en  un RCTA. Un comportamiento simular a la fase líquida se localiza en la 

biopelícula, 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 verá mas adelante. 

7 

La consideración de un catalizador externamente depositado y los parámetros 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 concentración de 

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

él. 
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Fig. 4.5 Perfiles de sustrato en  la biopelícula 

La Fig. 4.5 muestra que menos  del 10 YO del  reactor  es  útil  después de 2 horas a partir del 
I 

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

Una de las consideraciones que se hicieron  en la construcción del modelo  fue que la película 

biológica se considera como un catalizador externamente depositado, eliminando con esto la 

resistencia difusiva dentro del espesor activo. Físicamente,  el crecimiento del microorganismo se 

refleja en un aumento en la densidad  de la biopelícula y un aumento en  el espesor. En nuestro caso, 

el crecimiento se refleja en el  incremento de sitios activos en  la superficie de la película biológica, 

haciendo la similitud con reacciones catalíticas en sitios activos. El aumento en  Ia concentración de 

“sitios activos” se observa en la Fig. 4.6 que representa  los perfiles de concentración de 

microorganismos a lo largo del reactor. El crecimiento se observa ligeramente mayor en  la región 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 oxígeno y una misma 

concentración de sustrato en todo el reactor. Físicimente se ha observado un mayor crecimiento de 

la biomasa en  la primera sección del  reactor y menor  crecimiento en  la sección próxima a la salida 

(Chávez-Rivera, 1994). Esto se debe a que las cdulas 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 patrón de flu.jo 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. 

0.0  0.2 0.4 0.6  0.8 1 .O 
z/L 

+t=2hrs  +t=12hrs  , . , t=ldía  +t=5días 
+t = 10  días -t = 15 días  +t = 20 días 

Fig. 4.6. Concentración de biomasa  en dirección axial. 

Uno de los parámetros de operación importantes es  el  tiempo de residencia del líquido, 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 oxígeno y sustrato tienen  el mismo comportamiento a lo largo de la dirección axial. 

Las Figs. 4.7 y 4.8 muestran los perfiles de oxígeno en la fase gas para tiempos de 

residencia de 2 y 5 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 

oxígeno hacia la fase líquida es  mayor  para  un tiempo de residencia menor; este comportamiento 

sugiere que a mayores tresid (Tiempo de residencia) la concentración de sustrato en  el biorreactor es 

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

función. 
r 
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Perfiles  Axiales. Tres = 2 hr. 
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Fig. 4.7. Concentración de oxígeno trasid = 2 horas. 

Perfiles Axiales.  Tres = 5 hr. 
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Fig. 4.8. Concentración de oxígeno tresid = 5 horas. 

El utilizar diferentes tresid de líquido tendría como consecuencia cambios en  las 

concentraciones de las especies involucradas en el reactor. Para hacer un análisis del 

comportamiento del reactor cuando se utilizan  diferentes tresid es  práctico graficar la concentracibn 

de la especie-a con respecto del tresid,, el cual se encuentra  en horas. La  Fig. 4.9 muestra la 

concentración de  oxígeno en  la fase gas a la salida del  reactor, cuando se alcanza el estado 

r 
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estacionario (t=20  días), con respecto del tresid. Como se observa la concentración  de  oxígeno en  la 

fase gas a  la  salida del reactor es proporcional al fresid esto sugiere  que  la  tasa  de consumo de 

oxígeno  es menor con respecto al $esid. 
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Fig. 4.9. Concentración de oxígeno en la fase gas a la salida 
para  t=20 días con respecto al tiempo de  residencia. 

La  concentración  de oxígeno en la fase líquida 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  oxígeno  menor. 
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Fig. 4.10. Concentracih de oxígeno en la fase líquida a la salida 
para t=20 días 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. 4.1 l. En 

la Fig. 4.11 se grafica la concentración de sustrato en  el  líquido a la salida del reactor para t = 20 

días contra el tiempo de fresid. Como se observa,  la  concentración de sustrato es menor para  un Tresid 

de 5 horas, esto implica que la cantidad de oxígeno que requieren  los microorganismos para 

consumir al sustrato es menor con  respecto a un tresid de  una hora. Al aumentar el Tresid 

implícitamente se disminuye el flujo de líquido y la concentración de sustrato es menor ya que se 

tienen una tasa de dilución mayor,  por  lo  tanto los microorganismos requieren menor cantidad de 

oxígeno para llevar a cabo su función. v 

O 1 2 3 4 5 6 
Tres 

Fig. 4.1 l. Concentración de sustrato en  el líquido a la salida 
para t=20 días  con  respecto  al  tiempo  de residencia. 

El crecimiento de los microorganismos depende de la concentración de sustrato en  el medio, 

por  lo tanto, si se tiene poca  cantidad  de sustrato la  concentración de biomasa es proporcional a la 

concentración de sustrato. La  Fig. 4.12 demuestra  la  afirmación anterior. En esta figura se grafica 

la concentración de biomasa para  t=20  días  con  respecto al 'rreSjd. Un tiempo de residencia menor (1 

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

Tresid de 5 horas. 
r 
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Fig. 4.12. Concentración de biomasa a la salida para t=20 días 
con respecto al tiempo de residencia. 

4.2.2 Perfiles de Concentración Axiales Utilizando 12 Puntos Interiores de 

Colocación. 

El error numérico obtenido en  los peflles axiales depende del número de puntos de 

colocación utilizados en  las simulaciones y sobre todo  de  la forfna de estos peflles (Finlayson, 

1980). Se realizaron simulaciones con 12 puntos  interiores  de  colocación utilizando los mismos 

parámetros y condiciones de operación de las corridas obtenidas  para 6 puntos. Las Fig.  4.13,  4.14 y 

4.15 muestran las concentraciones de oxígeno en  la fase gas  para los tiempos de residencia de 1, 2 y 

5 horas respectivamente. 

Comparando las figuras 4.1 y 4. 13, que corresponden a la concentración de oxígeno en  el 

gas para un mismo tiempo de residencia  utilizando 6 y 12 punto interiores de colocación, no se 

observan diferencias significativas entre los dos conjuntos de perfiles. Lo mismo se sucede para los 

perfiles  con 2 y 5 horas de Tresid. Como se observa en este conjunto de figuras, los perfiles no 

presentan cambios significativos debido a los pafámetros  utilizados y a l a  estructura del sistema de 

ecuaciones 

. 
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Perfiles Axiales. Tres = 1 hr. 
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Fig. 4.13. Perfiles  de concentración de oxígeno utilizando 
12 puntos interiores. Tresid = 1 horas. 

Perfiles Axiales. Tres = 2 hrs 
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Fig. 4.14. Perfiles de concentración de  oxígenb utilizando 
12 puntos interiores. Tresid = 2 horas. 



Perfiles  Axiales.  Tres = 5 hrs 

Fig. 4.15. Perfiles de concentración de oxígeno utilizando 
12 puntos interiores. tresid = 5 horas. 

. 
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4.3 PERFILES DE CONCENTRACI~N A LA SALIDA DE REACTOR 

El estado estacionario es difícil de visualizar en los perfiles  axiales mostrados anteriormente. 

Gráficas de concentración 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 sección 4.2. Los valores de  concentración son tomados en el ultimo 

punto de colocación que representa la salida del reactor. 

La Fig.  4.21 muestra los perfiles de  concentración  de  oxígeno  en  la fase gas a la salida del 

reactor con respecto del tiempo utilizando tiempos de residencii de 1, 2 y 5 horas. Cada 1 O00 

tiempos adimensionales, (Utref), corresponde aproximadamente a un día de tiempo de operación, 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 sección 4.2. Para tiempos  de  residencia mayores se tiene mayor 

cantidad de oxígeno en la  fase gas, esto quiere decir que  existe  poca  cantidad de oxígeno transferido 

hacia la fase líquida. Al disminuir el tiempo de residencia  disminuye  el tiempo de contacto de 

oxígeno y sustrato en la fase líquida con  la biopelícula, esto  puede tener como consecuencia que 

existan mayores concentraciones en  el líquido de estas  especies, debido a que se tienen tasas 

menores de consumo. AI utilizar un tiempo de residencia  de 1 hora  las cantidades de sustrato y 

oxígeno son menores con respecto a un tiempo de residencia  mayor, es decir, la dilución de oxígeno 

y sustrato para tiempos de residencia menores, son mayores. En la Fig. 4.21 las concentraciones de 

oxígeno para los diferentes tiempos de residencia  aumentan  con  respecto  del tiempo de residencia ya 

que se requiere de menor cantidad transferida a la fase líquida y p?steriormente  menor consumo de 

oxígeno para completar el metabolismo celular. La  concentración  de oxígeno en  la fase liquida 

presenta un comportamiento similar al  del  gas,  las  magnitudes  están  regidas  por  la  Ley de Henry, la 

Fig. 4.22 muestra estos valores. 

La  Fig. 4.23 muestra los estados estacionarios para la concentración  de sustrato utilizando 

10s diferentes tiempos de residencia, En esta gráfica se observa  una  concentración  de sustrato 

ligeramente mayor para un tiempo de  residencia  de 1 hora.  Esto  debido a que, como se discutió 

anteriormente, se tiene una  dilución  menor  de sustrato para  tienlpos  de  residencia  InenoreS, En Fig, 

4.23  se observa que se alcanza el estado estacionario para las tres corridas nu111ericas  en 

" . "" 
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aproximadamente 5 horas de tiempo de operación a partir del arranque del reactor. Lo anterior es 

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

1 ,  
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o, 0.985 
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O 5000 10000 15000 20000 
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Fig. 4.21 Concentración de oxígeno 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 Concentración de oxígeno en l a  h e  liquida a la salida del reactor 
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Fig. 4.23 Concentración de sustrato a l a  salida del reactor 
para diferentes tiempos de residencia. Reducción  de escala. 

* 

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 limitación por 

sustrato y oxígeno, por lo tanto,  si se tiene poca  cantidad  de  sustrato  el crecimiento se ve limitado. 

AI tener un crecimiento que  esta limitado por  el sustrato, l a  biomasa requiere de menor cantidad de 

oxígeno para realizar su función; esto sucede cuando se trabaja con tiempos de residencia mayores. 

r 
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Fig.  4.24 Concentración de biomasa para diferentes tiempos de residencia. 

Para  un tiempo de residencia de una hora el crecimiento en 20 días es cerca del 700 % de la 

concentración inicial, de 2 horas de 300 % y 5 horas de 100 %. La cantidad de biomasa obtenida  en 

20 días podría pensarse que es excesiva, sin embargo, resultados experimentales obtenidos por 

Freitas dos Santos y Livingston (1995) muestran un aumento en  el espesor de la biopelícula 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 

biopelícula en función 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 días de operación 

utilizando un flujo a contracorriente de líquido y aire.  La Fig. 4.25 b) utiliza flujos paralelos de  la 

fase líquida y gas.  Las condiciones HI, 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 experimeqtales efectuadas. 

Fr-eitas  dos Santos y Livingston ( 1  995) reportan  una  densidad promedio de la biopelicula de 

60 kg m" indicando que el rango en l a  densidad  de biopelícula es de 10 - 130 kg m-3. 

Los resultados experirnentales 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. Además, tienen que tomarse en cuenta que el  modelo  que describe el crecimiento de 

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

esfuerzos cortantes, que disminuirían la concentración de microorganismos. 

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

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

se considera una área de reacción microbiana y no un  volumen. 
t 

Fig. 4.25. Resultados experimentales. Evolución del  espesor de biopelícula sobre 
el tiempo en  un biorreactor de membrana usando Xnnthohacter crutotrophic1l.s GJl O. 
a) Corridas I y 2 utilizando flujo contracorriente, b) corridas 3 y 4 utilizando flujo paralelo, 
c) promedio en  las cuatro corridas experimentales. H1, H2, H3 y H 4  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 parámetros de transporte, como es el coeficiente de transferencia gas- 

líquido. También, se hace un análisis de la dinámica del sistema cuando se utilizan valores mayores 

en la concentración 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 biológico. r 

Finalmente, se realizan simulaciones numéricas utilizando diferentes términos en  las 

cinéticas de crecimiento con  la  finalidad de hacer  una  comparación de los resultados numéricos y 

poder elegir la cinética que describa con  mayor  exactitud los resultados experimentales obtenidos 

por ChávezRivera ( 1  994). 



5.1 CONCENTRACIONES DE SUSTRATO MAYORES  EN  LA  ENTRADA 
DEL REACTOR 

En procesos continuos es común 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 concentración de contaminante a la entrada del reactor. 

En esta sección 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 concentración 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 loe3, 250 x 10” y 500 x kg m-3. 

Los valores de los parámetros cinéticos y de transporte fueron los utilizados en  el Capitulo 4. 

En la Fig. 5.1 se muestran los perfiles  de concentración de oxígeno en el gas con respecto 

del tiempo, utilizando un tiempo de residencia  de 2 horas.  Las concentraciones de sustrato a la 

entrada fueron de 1 O0 x 10” y 250 x 1 O-3 kg 

Como  se observa en  la Fig. 5.1, existe mayor  consumo de oxígeno cuando se incrementa l a  

concentración de sustrato a la entrada del reactor, esto se debe a que los microorganismos requieren 

de mayor cantidad de oxígeno 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  concentración de oxigeno en  la fase líquida 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 concentración de sustrato tiene como consecuencia un aumento  en la concentración de biomass 

que a SU vez necesita de mayores  cantidades  de oxigeno para  llevar a cabo el metabolismo aeróbio. 
1 
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Fig. 5.1 Concentración de oxigeno en el gas utilizando diferentes 
magnitudes en  la  concentración de sustrato a la  entrada. 

Variación en CSo. Tres = 2 hrs. 
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Fig. 5.2. Concentración de oxígeno en l a  fase líquida. 
Concentración  mayor de sustrato a l a  entrada. 

r 

En  el arranque del  reactor se tiene la mayor tasa de consumo de  oxígeno debido al 

requerinliento de esta especie por parte  de la biomasa c ~ ~ a n d o  se tienen  concentr-aciotles de sustrato 

altas; conforme transcurre el tiempo se observa un incremento en la concentraciim d e  oxígeno en el 



reactor. Este incremento se debe a que en determinado tiempo el sustrato es consumido y los 

microorganismos no requieren de la  misma  cantidad de oxígeno para llevar a cabo la eliminación 

del contaminante. 

La  Fig. 5.3 muestra que al  incrementar l a  concentración de sustrato el tiempo para la 

eliminación es mayor, es decir, se requiere de mayor tiempo de operación para lograr la remoción 

del sustrato, en este caso, un aumento de 150 % en  esta concentración desplaza en 3 horas la 

eliminación de  sustrato con respecto a una concentración de 100 x IOe3 kg mV3. 

Variación en CSo. Tres = 2 hrs. 
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Fig. 5.3. Concentración de sustrato en  la fase líquida. 

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

de CSo. 

Un aumento en  la concentración de sustrato a la entrada implicaría mas tiempo para eliminar 

al contaminante  no deseado. El  crecimiento c,elulq depende de l a  cantidad de sustrato presente, por 

lo tanto, si se tienen concentraciones de sustrato  mayores el crecimiento se verá 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  oxígeno 

necesario para llevar a cabo el metabolismo celular. 
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Fig. 5.4. Concentración de microorganismos en función de CSo. 

En los resultados analizados hasta este momento, se ha  viito clue el componente que limita 

fuertemente el crecimiento celular es el sustrato. El sistema podría soportar concentraciones 

iniciales mayores  debido a la fuerte actividad biocatalítica, esto posiblemente no se observe en  la 

practica ya  que  la  mayoría  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 función de la concentración 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 

1 O" kg m-3 . 

La Fig. 5.6 corresponde a los perfiles de oxígeno en  la fase líquida. L a  cantidad de  oxígeno 

en esta fase es inversamente proporcional a la concentración inicial. L a  Fig 5.7 muestra las 

concentraciones de sustrato en función de la  concqntración  inicial.  ,En este caso un aumento de 400 

Yo en  la cantidad inicial desplaza al tiempo de  eliminación en  12 horas  con respecto a una 

concentración de I O0 x 1 kg 

La Fig. 5.8 muestra la cantidad de biomasa en función de l a  cantidad de sustrato 
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Fig. 5.5. Concentración de oxígeno en  el gas. 
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Fig. 5.6. Concentración de oxígeno en  el líquido. 
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Fig. 5.7 Concentración de sustrato en  el líquido. 

AI aumentar la concentración de sustrato a la  entrada, se incrementa el tiempo de 

eliminación empleado  por los microorganismos y el crecimiento se ve acelerado. 

Fig. 5.8. Concentración de biomasa 
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5.2 CAMBIOS REPENTINOS EN LA CONCENTMCI~N DE SUSTRATO A 
LA ENTRADA DEL BIORREACTOR 

Los reactores biológicos frecuentemente están sujetos a variaciones en  las condiciones 

ambientales. En particular, los procesos  para tratamiento de aguas residuales experimentan 

diariamente grandes fluctuaciones en la concentración de entrada y tiempos de residencia. Es 

necesario tener información del comportamiento dinámico del sistema para  definir las posibles 

respuestas a estos cambios repentinos en  las condiciones de operación (Sundtrom et al, 1976). 

2 

Los resultados mostrados a continuación se obtuvieron manteniendo constante el tiempo  de 

residencia para  cada simulación numérica. A un tiempo determinado, posterior al tiempo en  que se 

llega al estado estacionario, se incremento la concentración de sustrato en forma  de escalón desde 

IOOXIO-~ kg m-3 a 2 5 0 ~ 1 0 ~ ~  kg m-3 y S O O X ~ O - ~  kg m-3 . Los valores de los parámetros fueron los 

utilizados en el capitulo anterior. 

En la Fig. 5.9 se muestra la concentración de sustrato a la salida del reactor en función de 

cambios repentinos en  forma  de escalón a la entrada. El tiempo de residencia utilizado fue  de 2 

horas. Como se observa, el sistema soporta cambios hasta  del 250 % de la concentración de entrada. 

Para cambios en las concentraciones de ~ S O X I O - ~  y ~ O O X ~ O - ~  kg m-3 no se observa una alteración en 

el sistema, sin embargo, concentraciones mayores de 4 0 0 ~ 1 0 ' ~  kg inhiben el crecimiento de los 

microorganismos ya que se observa un fuerte aumento en  la concentración de sustrato que tiene 

conlo resultado la  muerte  de los microorganismos. 

El comportamiento anterior se explica a partir de un análisis  del modelo. El balance en  la 

biomasa presenta un término de inhibición de tipo Luong, es  decir, se tiene una concentración 

máxima permisible de sustrato, un valor mayor a esta  concentración tiene como resultado la muerte 

de los microorganismos. 

El tiempo que tarda el  reactor  en  regresar  al  estado  estacionario para un escalón de 3 5 0 ~ 1 0 - ~  

kg m-' es de aproximadamente de 3 días. I 



Capitulo 5 : ContportarnieMto Operacional del Reactor. 74 

v1 
O 

u 
I I  
v1 

0.8 o'9 I/ oI so, .+so, 
~ 1.0 --- 2.5 

0.7 

0.6 

0.5 

0.4 

0.3 

0.2 

0. 1 

0 

A __ 1 .O --- 3 .O - 1.0 --- 3.3 
1.0 --- 3.5 

A 1.0 --- 4.0 
O 

-" 
2, 0 1.0 --- 4.5 

"-4 a 1.0 --- 5.0 A -  
-" 

--" 
S" 
"" 

-" 
"" 

O 1 O00 2000 3000 4000 
t/tref 

Fig.  5.9. Efecto de cambios  repentinos  en la concentración de sustrato a la 
entrada. Tres = 2hrs. Cambios  en  la  concentración  en forma de 

escalones de 1 OOx 1 O-3 hasta  500x 1 t 

En la Fig. 5.10 se muestran los perfiles de concentración  de sustrato cuando se utiliza un 

tiempo de residencia de 5 horas. Para este Tres no se observan  disparos  en  las concentraciones que 

darían como resultados la muerte de la  biomasa  por  inhibición de sustrato. Como se observa para  un 

tiempo de residencia de 5 horas,  el  sistema soporta cambios súbitos hasta de 400 % de  la 

concentración inicial. Para escalones menores  de 4 3 0 ~ 1 0 ~ ~  kg m-3 no se observan perturbaciones en 

el reactor. En este caso, para  un  escalón  de 5 0 0 ~ 1 0 - ~  kg m-3 el  regreso al estado estacionario fue de 

menos de 4 días aproximadamente. 

Los resultados obtenidos en  las figuras anteriores son cualitativamente similares a los 

obtenidos por Cháves-Rivera (1994) en  su  trabajo experimental. La diferencia notable  es que en los 

resultados experimentales el incremento en  la concentración  aplicando la misma magnitud en los 

escalones, las cantidades de sustrato observadas  son  menores ytel tiempo en regresar al estado 

estacionario es un  poco menor. L a  Figs.  1 1  presenta los resultado experimentales obtenidos por 

Chhvez-Rivera ( 1994). 
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Fig.  5.10. Efecto  de cambios repentinos en  la concentración de  sustrato  a la 
entrada.  Tres = 5 horas. Cambios en  la concentración en forma de 
escalones de 100x1 O-3 hasta 500x10". 

Se realizaron corridas numéricas realizando cambios repentinos en  el tiempo de  residencia 

para un valor  constante en la concentración de  entrada. En este caso no se  observaron cambios en 

concentración a  la  salida del reactor biológico. 

r 
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Fig. 5.11 Resultados experimentales. Efecto de un cambio en la concentración 
Tiempo  de residencia de 2 y 5 horas. (Chávez-Rivera, 1994). 
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5.3 EFECTO EN EL CRECIMIENTO CELIJLAR EN FUNCIóN DE LA 
HIDRODINÁMICA DEL REACTOR 

El conocimiento de la hidrodinámica y la  reacción global en un reactor biológico es 

fundamental para el diseño de este tipo de sistemas. La hidrodinámica contempla  una  serie de 

factores tales como el mezclado, difusión o dispersión, convección de una de las especies y la 

transferencia de masa en la interfase gas-iíq. El modelo matemático utilizado en este  trabajo  solo 

contempla la  transferencia  de masa  en  las interfases gas-líq y líq-sól, por lo tanto, la  hidrodinámica 

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 sección se realiza un análisis 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-líq 

asociados a la velocidad del gas se obtuvieron a partir de  la ecuación 1.9. El área transversal del 

reactor es de  0.0019634 m2. 

t 

Faire (m"9 ug  (m/s> 
14.7 x 

0.03 60.7 x 

0.0176 34.7 x 

0.0125 24.7 x10m6 

0.0075 

k,la, (S") 

0.0271 

0.0413 

0.0547 

0.0848 

Tabla 5.2 Flujos de aire, velocidades y coeficientes de transferencia 
utilizados para el análisis en l a  hidrodinámica. 

Los parámetros cinéticos y de transporte utilizados para l a  obtención de los sigpientes 

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 concentración de oxígeno en la fase gas con respecto del 

tiempo, estas concentraciones están dadas a la salida del reactor. 
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Fig. 5.12 Concentración de oxígeno en  el gas a la salida del reactor en función 
del coeficiente de transferencia de masa en  la interfase gas-líq. 

Ccrno se observa en  la figura anterior, la concentración de  oxígeno en  esta fase es  mayor 

para un coeficiente de transferencia cuyo valor absoluto es  mas grande. El kgla, 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 oxígeno. 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-líquida disminuirá. Esta afirmación se puede demostrar al observar las 

concentraciones de  oxígeno en  la fase líquida  en función del coeficiente de transferencia o de la 

velocidad del gas  en la Fig. 5.13. Como se observa, la  concentración de oxígeno en esta fase es 

directamente proporcional al  k,,a,. 

El modelo utilizado en este trabajo incluye una  ecuación que representa el balance de 

materia para la biomasa. En  esta  ecuación se plantea que el crecimiento depende de la cantidad de 

sustrato y de  oxígeno  que llegan a la biopelícula a través de la interfase l í q - S ó í .  Las cantidades de 

sustrato y oxígeno disueltas en el líquido que abandona el reactor  dependen de la tasa de consumo 

de estas dos especies por parte de la biomasa. Una hipótesis que podría formularse al realizar el 

r 
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análisis de la hidrodinámica es que si se aumenta kg,& se podría  lograr mayor transferencia de masa 

hacia la biopelicula y por lo tanto la tasa de consumo de sustrato y oxígeno aumentaran dando como 

consecuencia un efecto directo de la hidrodinámica en  el crecimiento celular. 
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Fig. 5.13 Concentración de oxígeno en  el líquido a la salida del  reactor  en 
función del coeficiente de transferencia de  masa  en  la interfase gas-líq. 

Sin embargo, la Fig. 5.14 y 5.15, que corresponden a la  concentración  de sustrato a la salida 

del reactor y a la cantidad de biomasa formada, respectivamente;  no muestran ningún efecto de la 

hidrodinámica en  el crecimiento celular. 

El no observarse ningún efecto puede deberse a que  la  velocidad de reacción es muy rápida, 

es decir, la tasa de consumo de sustrato es  muy rápida, debe recordarse que la zona de reacción en  la 

biopelicula es considerada solamente en la superficie y por lo tanto  la  reacción  es jnstantánea, es 

decir  no existen resistencia en  esta fase. Si se consideran  resistencias difusionales y cinéticas en  el 

modelo  el efecto de la hidrodinámica en  el crecimiento sería notorio. 
r 
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Fig. 5.14 Concentración de sustrato a la salida del reactor en función 
del coeficiente  de  transferencia de  masa  en  la interfase gas-líq. 
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Fig. 5.15 Concentración de biomasa en función  del coeficiente 
de transferencia de  masa en  la interfase gas-liq. 
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5.4 EFECTO EN EL COMPORTAMIENTO UTILIZANDO DIFERENTES 
TÉRMINOS EN LA CINÉTICA DE CRECIMIENTO 

La mayoría  de los modelos utilizados para describir el  crecimiento microbian0 son modelos 

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

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

sería 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 continuación. 

1 

I. Cinética Tipo  Monod. 

C.I. a t = O  X = X o  

11. Inhibición por Biornasa. 

C.I. a t = O  X = X o  

111. Limitacih por Oxígeno e Inhibición por Biornasa. 
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IV. Limitación por Oxígeno  e Inhibición por  Biomasa y Sustrato. 

C.I. a t = O  X = X o  

I 

La cinética I describe el crecimiento microbian0 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 I, la cinética tipo I1 contiene un término  que describe 

el crecimiento el cual puede ser inhibido por una concentración elevada de biomasa.  Este tipo de 

inhibición por sustrato es de tipo Loung. La concentración de biomasa máxima que  se considera 

para estas simulaciones corresponde a un 200 % de la inicial, es decir, Xmdx es igual a 3 unidades 

adimensionales. 

La cinética tipo IT1 contiene los términos de la cinética 11, la diferencia es que para la, 

primera se adiciona un término de limitación de crecimiento por oxígeno. 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 mayoría de los sustratos inhiben el 

crecimiento cuando existen en concentraciones mayores a las permisibles por los microorganismos. 

Para las simulaciones realizadas utilizando la cinética tipo IV el valor se Smax fue  de 1.2 unidades 

Chávez-Rivera (1 994). Los valores de los parámetros 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 oxígeno 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 utilizó la cinética de  tipo Monod 

se observa una tasa de transferencia de oxígeno constante en todo el proceso a diferencia de la 

cinética IV. Para la cinética tipo Monod se considera que el oxígeno no es una especie que limita el 

crecimiento si no que  se encuentra en exceso en  el sistema. En  el caso de las cineticas Tipo I1 y 111 

se observa que para tiempos mayores a 3 días 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 observará en  la Fig. 5.19, a que la biomasa alcanza la máxima concentración 

permisible, fijada para  un valor del 200 % de la inicial. Una vea alcanzada esta concentración el 

modelo  no permite que la  biomasa crezca mas de 3 unidades adimensionales. La cantidad de 

microorganismos máxima, que se permite tener dentro del reactor, no  es  capaz de remover el 

sustrato observándose que el reactor tiene los mismos valores de las concentraciones a la entrada y a 

la salida. 

L a  Fig, 5.17 muestra los perfiles de concentración de oxígeno en la fase líquida. En el  caso 

de la cinética tipo 111, los perfiles  muestran  un comportamiento similar a los resultados discutidos en 

la sección 4.3. La diferencia que existe con respecto a los  dos conjuntos de resultados es que la 

concentración de biomasa a los 20 días utilizando la cinética Tipo IV es ligeramente menor si 

utilizamos la cinética de crecimiento que presenta el modelo original 

1 .o1 

I 

0.99 

0.98 

O. 97 

' I11 

I r 

Cinitica Tipo I 
Cinética Tipo I1 
Cinitica Tipo 111 
Cinética Tipo IV 

t J I 

O. 96 "" { ~ i 

1 

O 5000 1 O000 15000 20000 
t/tref 

Fig. 5.16 Concentración de oxigeno en  la fase gas 
empleando diferentes cinéticas de crecimiento. 
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Fig. 5.17 Concentración de oxígeno.en la fase líquida 
empleando diferentes cinéticas  de crecimiento. 

La Fig. 5.18 muestra los perfiles de concentración de sustrato para  las cuatro cinéticas 

empleadas  en  esta  sección. Corno se observa, la cinética de  Monod y tipo IV que incluye términos 

de inhibición 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 I1 y 111. 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 máximo valor fijado en  tres  unidades. Esta concentracih  de biomasa no es 

suficiente  para poder remover la  cantidad de sustrato que entra al, reactor produciéndose el efecto 

antes mencionado. Si Xmi, fuera mayor que 3 se tendría un efecto similar a los resultados cuando 

se utiliza la cinética tipo IV debido a que se tendría una  menor  restricción  por parte de la inhibici6n 

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

El crecimiento  microbian0  se  puede  apreciar  en  la Fig. 5.19. Como  se  observa en esta  figura, 

la concentración de  biomasa  utilizando  las cinéticas I1 y 111 permanece  constante a partir  de tres días. 

Si comparamos  las  concentraciones  utilizando  la  cinética  de  Monod y la  tipo IV existen  grandes 

diferencias. En el  primer caso se  observa  una  relación  lineal en el crecimiento  como knción del 

tiempo la cual  tiene la forma X = 7 . 5 ~ 1  O4 8 + 1. 

La cantidad  de  biomasa  en  fbnción  del  tiempo  para un cultivo  por  lotes  esta  descrita  por  una 

hnción exponencial. La relación  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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CAPITULO 6 

CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS 

6.1 CONCLUSIONES 

La simulación es una herramienta que permite estudiar y analizar el comportamiento de 

sistemas en  donde se lleva a cabo cualquier proceso químico o bioquímico para diferentes 

condiciones de operación y parámetros cinéticos y de transporte, sin realizar grandes esfuerzos 

experimentales. 

El modelo matemático fue resuelto,  para cada simulación, utilizando diversos valores en  el 

flujo de líquido y del gas a la entrada del reactor. Los parámetros 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 empíricas en el 

C ~ S O  de los parámetros de transporte. L,os parámetros tisicos utilizados corresponden a las 

r 



Capitulo 6 : Conclusiones. y PerLvpectivas. 88 

dimensiones reales del equipo experimental. El objetivo de utilizar los mismos parámetros, tanto 

cinéticos, de transporte y físicos fue el tener un marco de comparación entre los resultados 

experimentales y los numéricos. 

La solución numérica del modelo proporcionó los  valores de las concentraciones de oxígeno 

en la dirección axial del reactor para la  fase  gas.  Las concentraciones de sustrato y biomasa  en  las 

fases en  que están definidas y estas concentraciones están referidas a la salida del reactor. 

Los perfiles de concentración de oxígeno en la fase gas ;on respecto a la posición axial 

muestran un comportamiento similar cuando se varía el tiempo de residencia. Este  comportamiento 

refleja un incremento en los valores para las concentraciones de oxígeno en esta fase. Es decir, para 

un tiempo de  dos  horas después del arranque del reactor (t=O) se observa cantidades relativamente 

menores con respecto a tiempos de 10, 15 y 20 días. Si comparamos los perfiles cuando se cambia  el 

tiempo de residencia del líquido podemos concluir que para tiempos de residencia mayores la tasa 

de consumo de  oxígeno y por lo tanto la tasa de transferencia es menor ya que  se observan 

cantidades mayores  de  oxígeno  en  la  fase  gas. 

Al incrementar el tiempo de residencia implícitamente 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 tendrá 

como consecuencia mayores cantidades de sustrato que entran al reactor; la cantidad de biomasa 

depende directamente de la  cantidad de sustrato presente,  por lo tapto  si hay mayores cantidades de 

sustrato la biomasa necesita mayores cantidades de oxígeno para llevar a cabo la eliminación del 

sustrato. Es por eso  que se observan  cantidades  menores de oxígeno en  las tres fases  cuando se 

utilizan tiempos  de residencia menores. Resultados experimentales muestran que grandes cantidades 

de biomasa propician problemas de corrosión y transferencia de masa y calor principalmente, por 

10 tanto, los resultados numéricos obtenidos en este trabajo  sugieren  la  utilización de tiempos de 

residencia grandes ya que estos  proporcionan  cantidades  de  biomasa menores y una tasa de  consumo 

de sustrato mayor. L a  desventaja operacional es que se necesitaría  mayor tiempo para eliminar 

concentraciones mayores de sustrato con  respecto a l a  concentración de alimentación utilizada para 

las simulaciones numéricas. Este problema podría ser resuelto si se construyera LJn reactor biológico 

de mayor volumen. 
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Los modelos que describen reactores  biológicos que utilizan microorganismos aeróbios 

deben consideran balances de  oxígenosen dos o tres fases. La mayoría de los autores no se interesan 

por estudiar los efectos que pueda tener la transferencia y el  consumo de oxígeno en la eficiencia del 

proceso argumentando que es un reactivo  en exceso. Sin embargo, los efectos son notables como 

muestran los resultados de este trabajo. 

7 

Las corridas numéricas utilizando 6 y 12  puntos  interiores de colocación no presentan 

diferencias cuantitativas, es decir los perfiles de concentración son los mismos. Esto se debe 

posiblemente a los parámetros 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 

comparación de 5 horas que es el tiempo de computo que tarda una simulación que utiliza 6 puntos 

interiores de colocación. Para  la solución del sistema modelado  es suficiente utilizar 6 puntos 

interiores de colocación ya que los perfiles que se obtienen son  lineales. 

Chávez-Rivera (1994) reporta en su trabajo experimental que la eliminación de sustrato es de 

cerca del 100 %. Los resultados numéricos obtenidos en este trabajo logran reproducir la tasa de 

eliminación de sustrato observada por él. 

En plantas de tratamiento de aguas  residuales  es  común tener cambios en las cantidades de 

contaminantes a tratar; estas cantidades  dependen  del flujo másico o de la cantidad de producto 

secundario que es desechado hacia la  planta de tratamiento. Como  es sabido, una gran mayoría de 

compuestos orgánicos  son tóxicos para los microorganismos ya que pueden inhibir o eliminar el 

crecimiento celular. Por lo tanto es  necesario conocer la  capacidad de la población para resistir 

concentraciones mayores y cambios repentinos en  la concentración de sustrato o contaminante. Los 

resultados obtenidos  en este trabajo predicen  una relativa resistencia a cambios en  la concentración 

de alimentación de contaminante. Se utilizaron diferentes cantidades  de sustrato a la entrada del 

reactor observándose la eliminación de este  en  su totalidad, las  cantidades de  oxígeno y de biomasa 

observadas varían  en forma directa con l a  cantidad de sustrato  como se explico en los capítulos 

anteriores, pero se puede concluir que l a  biomass tiene l a  capacidad de amortiguar concentraciones 

nlayores de sustrato. 
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Una forma  de observar el comportamiento dinámico  del sistema es introducir cambios 

repentinos en  la concentración de sustrato y en  el tiempo de residencia  una vez que se ha alcanzado 

el estado estacionario. Los resultados mostrados en  la  sección 5.2 muestran que el sistema  puede 

soportar cambios repentinos en la  concentración 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 

concentración de sustrato a la  entrada,  representan cualitativamente los obtenidos 

experimentalmente por Chavéz-Rivera (1994). En nuestro  caso, existe una diferencia en  la 

magnitud del escalón  que es menor  con  respecto a los resultados experimentales y el tiempo  en 

regresar al estado estacionario es mayor. 
T 

Los estados estacionarios que se observan en los resultados obtenidos en  este  trabajo son dos. 

El primero corresponde a una eliminación de sustrato cercana  al 100 % y el segundo a una 

eliminación cero, es decir, que  la concentración de entrada de las especies es igual a la de salida. 

Estos dos estados fueron encontrados experimentalmente por Chávez-Rivera (1 994). 

L a  hidrodinámica  de  un reactor biológico debe de tomarse  en cuanta para el diseño y el 

escalamiento de estos sistemas. Los resultados obtenidos en este trabajo sugieren que la 

hidrodinámica no  tiene ningún efecto en la eficiencia del sistema ya que se observa una misma tasa 

de  eliminación y crecimiento celular cuando se varían  los  coeficientes de transferencia en  la 

interfase. Posiblemente  este comportamiento se deba a que  la biopelícula es considerada como un 

catalizador externamente depositado, por lo cual  no  existan  resistencias difbsionales dentro de la 

biopelicula. Se ha  demostrado experimentalmente que estas  resistencias son las que dominan  el 

proceso biológico.  Para el sistema modelado en esta trabajo, el crecimiento es independiente de  la 

hidrodinámica del reactor. ? 

El  oxígeno  es un componente importante en  el sistema ya que la baja concentración de este 

limita notoriamente el crecimiento microbian0 y l a  eliminación de sustrato teniéndose como 

consecuencia un tiempo de eliminación mayor. 

L a s  cinéticas de crecimiento que contienen u n  termino de inhibición por biomass no 

favorecen la eliminación de sustrato cuando 10s valores de X,,,,, son relativamente nlenOreS.  En el 

caso de 10s resultados numéricos obtenidos en la seccicin 5.4, seria inconveniente utilizar u n a  
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concentración de  biomasa máxima de crecimiento de tres  unidades adimensionales ya que esta 

cantidad no  sería  suficiente para remover la  concentración de sustrato que  se esta  alimentando. 

Podría establecerse una concentración máxima de crecimiento de biomasa de las tres cuartas partes 

de la concentración alcanzada en la sección 4.4; la cual podría representar la magnitud total  de 

biomasa  en presencia de muerte y desprendimiento por efectos cortantes. Sin  embargo, l a s  

concentraciones grandes  de biomasa encontradas en este trabajo  están soportadas por los resultados 

experimentales obtenidos por Freitas dos Santos y Livington (1 995). 

La cinética de Monod que se emplea para comparar resultados numkricos utilizando 

diferentes términos  de inhibición y limitación  no tiene un comportamiento exponencial como podría 

esperarse, en  vez  de esto se tiene  un comportamiento lineal. Una razón podría ser  que velocidad de 

crecimiento especifico es muy grande observándose la  desviación antes mencionada (Quintero, 

198 1). 

En  general, el modelo  del reactor biológico describe  el comportamiento fenomenológico del 

sistema, al suponer actividad externa en la biopelícula. Una  descripción  mas detallada para la fase 

sólida  sería adicionar una resistencia difusional  intrapartícula e interpartícula. Obviamente el precio 

sería grande ya que  las ecuaciones tendrían otra estructura  con  mayor dificultad numérica para 

resolver. 

1 

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  catalítico. El modelo que se construyó y se resolvió en este trabajo carece de un termino 

que describa la difusión de masa  dentro de la biopelícula. Un modelo que describa con  mayor 

detalle el comportamiento fenomenológico del  reactor  debería de contemplar el termino de difusión 

dentro de la biopelicula además de un término que describa el mezclado en  la  posición axial y/o 

radial. L a  desventaja de introducir  estos términos en le modelo matemático se reflejaría en la 

dificultad  para resolver el sistema de ecuaciones, pero sin duda, 'la descripción fisica del  sistema 

seria completa. 
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A.l MÉTODO DE LAS CARACTER~STICAS 

El método de las características es  una  técnica  numérica  poderosa que se utiliza para resolver 

ecuaciones diferenciales parciales de tipo hiperbólico, el  cual es descrito en  la literatura (Acrivos, 

1965; Lapidus, 1962; Ames, 1965). 

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

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



c.1 @ e = o u =ueq 
C.F. en c = O  u =  1 

dv 
~ = Az(v~ - V) + A - d0 (G - v) - A ~ ( v  -w> 

C.I. @ e = o v =Veq 
? 

(A.3 1 
C.I. a O = O  w = Wequ 

Las derivas con respecto a 8 y 5 para U,  V, JJ w son : 

dU d U  dU=--dO +-4 
de  86 
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Las ecuaciones (A.l) a (A.6) pueden ser consideradas  como ecuaciones simultáneas cuyas 

a l a l a V 3 v d W d W  
incógnitas son - - - - - ,- respectivamente. Las ecuaciones para cada variable pueden a'¿y,'ay l-33 ag 
ser agrupadas en  forma matricial para obtener los determinantes cuyo valor es igual a cero, que 

indican los valores característicos 

por lo tanto, 

= 1 para la curva característica I 

5 1 1 1  =constante para la curva característica 11 

Y 

5 I m =constante para  la  curva  característica 111 

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

(A. 1 O)  

(A. 1 1 )  
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(A. 12) 

El sistema original de EDPH ha sido reducido a un  sistema de ecuaciones diferenciales 

ordinarias a lo largo  de las curvas características  especificadas  por las ecuaciones (A.7), (A.8) y 

(A.9). 

A.2 MÉTODO DE COLOCACIóN ORTOGONAL 

La teoría y las técnicas del método de colocación  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 características. 

El método de colocación ortogonal es un caso especial  del. método de colocación que es una 

clasificación de los métodos de residuos ponderados. En este  mktodo se requiere encontrar 

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

(A. 13) 

donde yi(x) son funciones de la  posición, de las  cuales se seleccionan de tal forma  que las 

condiciones de  frontera  se satisfacen, y los coeficientes ai  se determinan de tal forma  que la 

ecuación diferencial se satisface. 

En el método de colocación'se requiere que la  ecuación  diferencial sea cero en  el grupo de 

puntos, llamados puntos de colocación. Las filnciones de prueba son  sustituidas dentro de l a  

ecuación diferencial y el  resultado es llamado residuo. El residuo  puede ser cero en todo el  rango de 

l a  funci6n que generalmente esta entre O y 1 para l a  solucibn  exacta de y(x). En los puntos de 

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



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 

solución es simétrica alrededor de x=O por ejemplo, perfiles de concentración y temperatura en  la 

dirección radial, para ello la función de prueba tienen la forma 

(A. 14) 

el segundo caso en  donde no existe simetría de la solución, por ejemplo, perfiles de concentración y 

temperatura en  la dirección axial, para este tipo de sistemas las funciones de prueba son de la forma 

N 
y(x) z p ( x )  = b + CX + x(1- x)CaPi - (X) 

i=l 
(A. 15) 

En ambos casos, N es el  numero de puntos interiores de colocación los cuales son elegidos como 

ceros de polinomios ortogonales PN(x). Cuando los puntos de colocación son ceros de algún 

polinomio de Jácobi, el método de colocación es llamado colocación ortogonal. En la S ecuaciones 

anteriores PN(x2) y PN(x) son polinomios de Jácobi que satisfacen la siguiente condición de 

ortogonalidad: 

donde ~ ( x ) ,  es una función de peso,dada por : 

(A. 16) 

(A. 17) 

Los parrimetros a y [j caracterizan a los polinomios  desplazados  de Jicobi PN(x) = PN'"'' (x) l o s  

cuales pueden expresarce mediante l a  siguiente fhrmula de rccurrencia 



con 

Y,, = 1 

Y , , , = ( N - k ) ( N + a + p + k   + l ) / ( k + l ) ( p + k + l )  

(A. 18) 

(A. 19) 

dondek=0,1,2 ......., N - 1  y a, p > l  

Si bien  la selección de N, a y p nos  permite tener la flexibilidad de concentrar los puntos de 

colocación alrededor de la  localización  especifica,  Michelsen y Villandsen (1980) y Villandsen 

(1980) han demostrado que la  selección de a= O y p = S-*'27 donde S =O, 1 ,  2 para placas cilindros y 

esperas respectivamente, es optimo en términos de exactitud  ya que para estos valores , colocación 

ortogonal es equivalente al  mktodo 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 aproximación y velocidad de convergencia etc. y por  lo tanto 

puede  extenderse a colocación ortogonal. 
1 

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

dado por 

(A.20) 

Las matrices A y &y xi, y = I ,  ..., N con N+I=l .O son fácilmente 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 ecuaci6n que escribe el comportamiento de oxigeno  en l a  fase 

gas utilizando colocación ortogonal con a, p = O utilizando polin'omios no  simétricos con 6 y 12 



siguiente : 

dU 

d0 

(A.21) 

(A. 11) 

dS 
- = R2(1- S) - A4(S-r) 
d0 (A.22) 

(A.23) 

(A.24) 

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

De la ecuación (A.21) la variable “u” es despejada para posteriormente ser sustituida en  la 

ecuación (A. 11) teniendo finalmente un sistema de ecuaciones diferenciales con valores iniciales 

que se resuelve simultáneamente utilizado Runge-Kutta de 4 0 .  orden. 


