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Resumen General

La fermentacién en medio sélido (FMS) es una tecnologia prometedora debido que, a partir
de subproductos agroindustriales es posible, recuperar y producir metabolitos con valor
agregado. La FMS utiliza un menor requerimiento de agua de agua con respecto a la
fermentaciéon sumergida (FSm), ademds, se ha demostrado que los costos de
implementacion para la FMS son menores a los costos de implementacidn de procesos de
FSm. Sin embargo, la FMS aun tiene limitaciones de acumulacién del calor metabdlico
producido por los microorganismos, siendo uno de los factores, que dificultan el disefio
conceptual de biorreactores a escala industrial.

Para lograr un disefio conceptual confiable de biorreactores para la FMS, es necesario
realizar una caracterizaciéon de los fendmenos de transporte (momento, calor y masa)
presentes en un biorreactor de FMS. En la actualidad, el disefio conceptual de esta clase de
biorreactores se realiza de manera heuristica, sin realizar un estudio deterministico sobre
la hidrodinamica, la transferencia de calor y masa dentro del biorreactor.

En el presente trabajo se caracterizaron los distintos mecanismos de transporte en un
biorreactor de lecho empacado de una FMS en condiciones abidticas con geometria
rectangular. El biorreactor se empaco con subproductos agroindustriales conformado por
pasta de soya y cascaras de frutas y verduras, previamente deshidratadas, el empaque tuvo
una altura de 5 cm, mientras que el flujo de alimentacion de aire fue de 0.2, 0.3 y 0.4 litros
de aire por minuto (0.5, 0.75 y 1 VKgM). La temperatura fue regulada por inmersién en un
bafio de agua con temperatura controlada.

Primero se caracterizdé la hidrodinamica del biorreactor de FMS, empacado y bajo
condiciones abidticas. Esto se realizd empleando dos modelos diferentes: el modelo
convencional de Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer, y un modelo pseudo-analitico que se
desarrollé a partir del modelo convencional mediante la determinacién de la viscosidad
turbulenta (parametro presente en el modelo hidrodinamico de dos zonas). Para ambos
modelos, las resistencias viscosas e inerciales debidas a la presencia del sélido (pasta de
soya y cascaras de frutas y verduras) se determinaron a partir de datos experimentales de
caida de presion. Asi también se caracterizé la transferencia de calor incorporando el efecto
de la hidrodinamica, y estimando la conductividad térmica efectiva en la direccién del ancho
y el coeficiente de transferencia de calor en la pared. Se encontré que la conductividad
térmica efectiva del biorreactor que se determind en este trabajo es hasta 10 veces menor
a lo que se obtiene de la literatura mediante correlaciones, las cuales sélo toman en cuenta
las caracteristicas del sélido (pasta de soya y cascaras de frutas y verduras). También se
obtuvo una correlacidn para la conductividad térmica efectiva en la cual se toma una
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contribucién estatica (mecanismos independientes del flujo del fluido) y otra contribucidn
dinamica (mecanismos dependientes del flujo del fluido), en la cual se obtuvo que la
conductividad térmica efectiva es 10 veces mayor en la region de la pared (donde se
encuentra la velocidad maxima).

Finalmente se caracterizé la dispersion dentro del biorreactor. El ajuste de datos
experimentales de concentracion de oxigeno/tiempo con un modelo de conveccidn-
dispersién permitid la determinacion del coeficiente de dispersion, o el inverso del numero
de Peclet (D/UL). Se obtuvieron valores de D/UL de alrededor de 176 lo cual sugiere que
existen fendmenos de retro-mezclado, lo cual puede limitar (en algunas zonas) el transporte
de oxigeno a sélo el mecanismo de difusion en el biorreactor.
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Capitulo 1.

1. Introduccion

La Fermentacion en Medio Sdélido (FMS), se lleva a cabo sobre la superficie del sustrato
solido o semisdlido en ausencia de agua libre [1, 2, 3, 4]. A diferencia de la fermentacién
sumergida (FSm), el sustrato no se encuentra diluido en grandes volimenes de agua. Este
tipo de fermentacidn ha sido aplicada desde antes de los afios 40°s, aunque, esta tecnologia
guedd en el olvido, debido a la importancia que obtuvo la FSm en esos anos. Sin embargo,
a partir de los afos 70’s adquirido mas estudio cientifico, con la produccion de proteinas
mediante residuos agroindustriales [1, 2, 3, 4, 5], se produjo un gran interés sobre la FMS.
Desde entonces se han desarrollado diferentes procesos de la FMS, para producir una gran
variedad de productos como: enzimas [6, 7, 8, 9, 10], alimento para animales [3, 5], acidos
organicos [11, 12, 13], pigmentos [14, 15, 16], etc. Asi también su uso se ha enfocado a
bioprocesos como: biorremediacién y biolixiviacion, entre otros [17].

Se ha demostrado que la FMS tiene ventajas de rendimiento de productos, sobre la FSm,
esto debido a que la FMS, simula el habitad natural en el cual se desarrollan los
microorganismos que requieren una baja actividad de agua [1, 3, 5]. Es importante
mencionar que, en este proceso, los microorganismos viables para su uso son hongos y
levaduras, debido al bajo contenido de humedad que requieren para su desarrollo (40-60%)
[3]. Aunque se han hecho publicaciones, en las cuales, ciertas bacterias se desarrollan bien
en sustratos sdlidos [18, 19].

Los biorreactores son los equipos en los que se lleva a cabo una fermentacién por lo que,
también son conocidos como: fermentadores. Existen cuatro tipos tomando como
referencia al sustrato y el tipo de aireacién (con o sin aireacién forzada) [1, 2, 20]:
biorreactores de charola, de lecho empacado, de tambor rotatorio y de lecho fluidizado.
También se pueden clasificar segun el tipo de mezclado en el sustrato [2, 20]: Biorreactores
estaticos (lecho empacado o de charolas) o biorreactores agitados (tambor rotatorio). Se
han reportado estudios en fermentadores a escala laboratorio y banco, los cuales presentan
problemas de gradientes de temperatura y humedad al interior, por lo que se espera que,
al llevar el reactor a escala industrial, estos problemas sean mayores. Uno de los mayores
retos que presenta la FMS es disefiar un biorreactor en el cual se pueda controlar la
humedad, temperatura, concentracién de microorganismos en el sustrato utilizado y que,
ademas, no existan resistencias a la transferencia de calor y masa [2].

Los fermentadores de lecho empacado son una de las clases de biorreactores mas citados
en la literatura [7, 21, 22, 23, 24, 25, 26, 27, 28, 29]debido a su facil y econdmica operacion.
En esta clase de sistemas el sustrato se coloca sobre una bandeja perforada para facilitar el
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flujo de aire a través del sustrato. Este sistema principalmente se utiliza para la produccion
de enzimas [22, 6]. El problema que presenta este tipo de biorreactores es la aparicion de
gradientes de temperatura, humedad y oxigeno a lo largo del lecho. Los gradientes de
temperatura se deben principalmente a la baja conductividad térmica del sustrato, lo cual
afecta al crecimiento del microorganismo, como consecuencia limitando la produccion de
los metabolitos de interés [25, 26, 28, 30, 31]. Para disminuir la aparicion de estos
gradientes de temperatura, la altura del sustrato empacado se limita a un rango de 20 cm
hasta 1 m [20]. No obstante, este tipo de mecanismos (gradientes de temperatura) siempre
se tienen en esta clase de sistemas, y su caracterizacion mediante la integracién de datos
experimentales [25, 26, 31, 7] y modelado [7, 23, 28, 24, 31, 30, 32] es necesaria para su
escalamiento [1, 33, 34, 20, 2].

La caracterizacion de los mecanismos de transferencia de momento, calor y masa se lleva a
cabo en sistemas a escala banco utilizando una configuracién geométrica y condiciones de
operacion similares a las que se tienen en un biorreactor a escala industrial. La transferencia
de calor se ha caracterizado en los biorreactores de lecho empacado [7, 23, 25, 26, 24, 20,
35, 31, 32, 30]. No obstante, la mayor parte de estos estudios no consideran
adecuadamente el posible efecto de la hidrodinamica en la transferencia de calor y masa.
Hay poca informacion en la descripcion de la hidrodinamica en biorreactores con aireacién
forzada [35, 20]. Existen trabajos sobre la caracterizacién de la caida de presién, por
ejemplo, Auria et al. (1993) [21] estudiaron el efecto de la caida de presidon en el crecimiento
microbiano. Asi también, Gumbira-Said et al. (1993) [27], estudiaron el efecto del tamafio
de particula del sustrato sobre el crecimiento del microorganismo y en la caida de presién
en un fermentador de lecho empacado. No obstante, actualmente no se tienen estudios
sobre la caida de presion y su relacion con los perfiles de velocidad del aire, y su impacto
sobre la transferencia de calor en fermentadores de lecho empacado con aireacién forzada.

En el presente trabajo se determind experimentalmente el del flujo de aireacidn en la caida
de presion, para posteriormente predecir los perfiles de velocidad del aire en el biorreactor.
Y después poder considerarlos en el estudio de transferencia de calor y masa. Este
documento se divide en 7 capitulos. El capitulo 1 es esta breve introduccién, mientras que,
en el capitulo 2 se explican las generalidades de los biorreactores de lecho empacado, desde
su forma de empleo, hasta los mecanismos de transporte presentes en este tipo de
sistemas. En el capitulo 3 se define la problematica existente y se definen los objetivos en
base a la revision bibliografica realizada. En el capitulo 4 se aborda el tema de la
hidrodinamica en biorreactores de lecho empacado, se presentan los experimentos
realizados; y los modelos empleados, las correlaciones empleadas para obtener caidas de
presion y perfiles de fraccién vacia, a considerar para la obtencion de un perfil de velocidad
confiable. En el capitulo 5 se desarrolla el tema de transferencia de calor en los
biorreactores de lecho empacado, se describen los modelos que se han utilizado a través
de los afios, hasta los resultados de la estimacién de la conductividad térmica efectiva y del
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coeficiente de transferencia de calor en la pared, tomando en cuenta el efecto de la
hidrodinamica.

El capitulo 6 es sobre la transferencia de masa, haciendo un enfoque en los pocos estudios
reportados en la caracterizacion de la dispersién dentro de estos sistemas, el modelo de
dispersién empleado y el cdlculo del mdédulo de dispersidon para conocer el grado de
dispersién que existe en el sistema experimental.

Finalmente, en el capitulo 7 se expresan las conclusiones del trabajo, asi como futuras
perspectivas.
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Capitulo 2.

2. Generalidades de fendmenos de transporte en biorreactores
para FMS.
2.1 Fermentacion en Medio Sélido (FMS).

La fermentacién en medio sélido (FMS) consiste en el crecimiento de microorganismos
sobre un sustrato sélido humedo en ausencia o casi ausencia de agua libre [1,3, 4, 5, 35].
El sustrato debe poseer la suficiente humedad para favorecer el crecimiento y el
metabolismo de los microorganismos. La FMS surge como una tecnologia potencial para la
produccién de productos microbianos tales como: enzimas [6, 7, 8, 9, 10, 22], alimento para
animales [5], dcidos organicos [11, 12, 13], pigmentos [14, 15, 16], etc. El uso de
subproductos agroindustriales como sustratos o inclusive sustrato soporte en procesos de
FMS ofrece una via alternativa para agregar valor a éstos, que de otra forma tendrian un
valor nulo o serian considerados como residuos no utilizables. Aunado a lo anterior, los
procesos en medios sélidos tienen menor requerimiento de energia, producen menos agua
residual y son ecoldgicos, resolviendo el problema de la eliminacion de residuos sélidos con
alto contenido acuoso [3, 5].

La FMS ofrece una oportunidad para el aprovechamiento de los subproductos de la
industria agroalimentaria. Al paso de los afios, se han definido criterios de seleccion de los
residuos para ser aprovechados con fines biotecnoldgicos, algunos de ellos son [34]:

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

e Que el residuo esté disponible localmente y en las cantidades necesarias para
asegurar la fabricacion de un producto de interés.

e Que no requiera pretratamiento, y en caso de requerirlo, que éste sea sencillo y
econdémico.

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

Ventajas y desventajas de la FMS.
Se consideran como ventajas los siguientes aspectos [2, 3]:

e Los medios de cultivo son simples, generalmente subproductos agroindustriales que
presentan un alto contenido de los nutrientes necesarios.
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e La baja actividad del agua (aw) ayuda a evitar contaminaciones, especialmente de
bacterias.

e Requiere poco volumen de agua, lo que disminuye el tamafio del biorreactor.

e Elproceso de recuperacién de producto es simple. Algunos productos son utilizados
integralmente como alimento animal, productos para control bioldgico, etc.

e Alta concentracidn de productos.

Entre las principales desventajas se encuentran:

e Su aplicacion se limita a microorganismos que crecen en bajos contenidos de
humedad.

e La extraccidn del calor metabdlico puede ser un problema, sobre todo cuando se
trabaja a gran escala y no se controla el proceso (gradientes de temperatura en el
sustrato).

e La naturaleza sdlida del sustrato trae problemas al medir los parametros de la
fermentacion, como el pH, temperatura, contenido de humedad y concentracién de
sustrato y productos en tiempo real.

e Elsistema es mds complejo de estudiar, debido a que cuenta con tres fases: la fase
solida (sustrato), fase liquida (agua contenida en el sustrato), y fase fluida (aire
presente en el biorreactor).

e Existenresistencias a la transferencia de calor y oxigeno intra-particula, lo cual limita
la produccién de los metabolitos deseados.

2.1.1 Aplicaciones de la FMS.
En las dltimas cuatro décadas se ha incrementado el interés de la FMS para la produccién
de diversos productos, los cuales incluyen [35, 3]:

e Enzimas como: amilasas, proteasas, lipasas, pectinasas, celulasas.

e Pigmentos

e Compuestos de sabores y aromas

e Compuestos organicos como: etanol, acido oxalico, acido citrico y acido lactico,
entre otros.

e Enriquecidos proteicos para alimento de animales (ensilaje).

e Alimento para animales con niveles reducidos de toxinas o con digestibilidad
mejorada.

e Antibidticos (penicilina).

e Indculo de esporas (como el indculo de esporas de Penicillium roqueforti para la
produccién de “blue cheese”).
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= Etapas generales de un proceso de FMS
A un nivel general, las etapas de un proceso de FMS no difieren de la FSm. Las etapas son
las siguientes [2, 35]:

e La preparacion del sustrato sélido (didmetro de la particula, pH, concentracion de
nutrientes).

e Preparacion de inoculo.

e Inoculacion del sustrato humedo.

e Incubacidn a la temperatura conveniente.

e Mantenimiento de las condiciones éptimas (pH, temperatura, humedad, mezclado,
aireacion, patron de flujo) del proceso.

e Recuperacion del producto.

La FMS es un proceso que ocupa volumenes de agua menores que la FSm, debido a que no
requiere agua libre. Sin embargo, es un proceso de interacciones complejas entre tres fases
(flujo de aire, sustrato sélido, agua en el interior del sustrato) [2, 3, 35]. Aun asi, la FMS se
encuentra bajo investigacion constante, desarrollando nuevos procesos, para el
aprovechamiento de subproductos agroindustriales. Un equipo de vital importancia para
llevar a cabo este proceso, son los biorreactores, los cuales, deben asegurar las condiciones
adecuadas para el crecimiento del microorganismo (temperatura, humedad y aireacion
adecuada).

En la siguiente seccidn, se describen brevemente algunos biorreactores comunmente
usados para procesos de FMS.

2.2 Tipos de Biorreactores para la fermentacion en medio sélido

Los biorreactores se pueden clasificar segun el tipo de aireacién que tengan y agitacién con
el que cuenten [3, 35]; en este sentido, se dividen en cuatro grupos, los cuales, son los
siguientes:

e Grupo |: Biorreactores sin aireacidon forzada y sin mezclado (o poco frecuente)
(Biorreactor de tipo charolas)

e Grupo llI: Biorreactores con aireacién forzada y sin mezclado (o poco frecuente)
(Biorreactor de lecho empacado)

e Grupo llI: Biorreactores sin aireaciéon forzada y con mezclado frecuente (Biorreactor
de tambor rotatorio)

e Grupo IV: Biorreactores con aireacion forzada y con mezclado frecuente (Biorreactor
de lecho fluidizado)

En la siguiente seccion, se describe brevemente dos tipos de biorreactores diferentes:
biorreactores de charola y biorreactores de lecho empacado, siendo el segundo tipo el
sistema experimental utilizado en el presente trabajo.
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2.2.1 Biorreactores de charola

Los biorreactores de charolas son sistemas simples, en los que el sustrato se extiende en
charolas de madera o acero inoxidable, los cuales, son perforadas en el fondo para facilitar
la conveccion de aire [1, 3, 35]. El sustrato se coloca en la charola homogéneamente en
capas delgadas (desde 5 cm hasta 15 cm de altura) que también estan arreglados con un
espacio entre ellos para permitir la aireacién [35]. Las charolas son arregladas en una
camara o cuarto con temperatura y humedad controlada. Este modelo es facil de escalar,
pero requiere grandes dreas para operacion, labor intensiva y dificultades con el control de
la contaminacién [35]. Los problemas de operacidon pueden ocurrir con la transferencia de
oxigeno, lo cual depende de las caracteristicas de la charola y el espesor o altura de la capa
de sustrato. Cuando el sustrato es inoculado, la concentracién de oxigeno es uniforme. Sin
embargo, cuando son utilizados microorganismos filamentosos, la formacién y crecimiento
de filamentos microbianos cambia la porosidad y por lo tanto la difusividad efectiva. La
liberacién de CO; y calor también limitan el transporte de O; y la creacidon de mayores
gradientes de oxigeno lo cual es inevitable, especialmente para mayores espesores de
sustrato [1, 3, 35].

Figura 2.1. Esquema de un biorreactor de charolas [35].

2.2.2 Biorreactores de lecho empacado

Los biorreactores de lecho empacado se caracterizan por tener un sustrato estdtico sobre
una placa base a través de la cual se aplica aireacion forzada [2, 3, 35]. El disefio tipico es
una columna cilindrica alta y delgada, sin embargo, son posibles algunas variaciones al
disefio.

La aireacién forzada se aplica comunmente desde la parte inferior o fondo; debido a que, si
la aireacion se hiciera desde la parte superior, el lecho sufriria compactaciéon, lo cual
aumentaria la caida de presién en el interior del sistema [35]. La humedad de aire entrante
puede mantenerse alta para minimizar la pérdida de agua del sustrato. De manera similar,
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el flujo del aire entrante puede ser manipulado para auxiliar en la regulacién de la
temperatura de incubacién [25, 26]. No obstante, en la mayoria de los casos la temperatura
del aire entrante se mantiene constante [21, 24, 26, 28, 35, 30, 31, 32, 36].

Las columnas generalmente tienen una altura de entre 20 cm hasta 1 metro, pueden ser
colocadas en bafios de agua para controlar la temperatura [22, 31], pero para columnas de
mayor diametro (mayores a 10 cm) es esencial una chaqueta de agua para el control de
temperatura [25, 26, 31].

Una de las ventajas de los biorreactores de lecho empacado es que son relativamente
simples y permiten mejor control de la temperatura y humedad del proceso comparado con
los biorreactores de charolas [1, 3, 4, 35]. Debido a lo anterior, muchos investigadores han
empleado los biorreactores de lecho empacado. Las principales desventajas de los
biorreactores de lecho empacado incluyen dificultades con el vaciado del producto final
desde el biorreactor, crecimiento no uniforme, baja remocion de calor, y problemas con el
escalamiento [1, 2, 35].
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Figura 2.2. Esquema de un biorreactor de lecho empacado [35].

Sin embargo, como se menciond antes, existen retos de disefio en los biorreactores para
FMS, los cuales, para atenderlos con mayor posibilidad de éxito, es necesario un mayor
entendimiento de los fendmenos que coexisten, dependiendo el tipo de biorreactor
(aireacién forzada, agitados, estaticos). En el siguiente apartado se da una breve descripcién
de los fendmenos que pueden estar presentes en los biorreactores de charola y de lecho
empacado.
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2.3 Bases de transferencia de calor y masa en biorreactores para fermentacion

en medio sélido.

Cada tipo de biorreactor que se utiliza en FMS tiene tres subsistemas, la pared del
biorreactor, el lecho con el sustrato y los gases del “headspace”. El lecho con el sustrato
puede por si mismo ser tratado como un sistema con dos fases separadas, las fases solida y
gaseosa [7], o puede ser tratada como una sola fase pseudo-homogénea con las
propiedades efectivas de las fases sdlida y gaseosa [22, 24, 23, 28, 30, 31, 36, 32].

2.3.1 Fendmenos presentes en el interior del sustrato
Los fendmenos que se mencionan a continuacién son para un sustrato estatico, el cual se
considera como una simple fase pseudo-homogénea [35]:

Produccidn de calor metabdlico. El lecho es el sitio del crecimiento microbiano, y por lo
tanto el sitio de la produccidn de calor metabdlico.

Conduccion. Esto ocurre en respuesta a los gradientes de temperatura, con la energia
fluyendo de regiones calientes a regiones frias. Dependiendo del biorreactor, gradientes de
temperatura significantes pueden existir en ninguna, una, dos o tres dimensiones. La
conducciéon usualmente es de menor importancia si el lecho es aireado forzadamente o
mezclado.

Difusién. Los componentes de la fase gas (02, CO; y vapor de agua) se difundiran entre los
espacios inter-particula en respuesta de algun gradiente de concentracion. Tipicamente la
contribucién de difusién a la transferencia de masa a través del lecho solo es importante en
los biorreactores de tipo charola.

Transferencia de calor convectivo. Esto ocurre si el lecho es aireado forzadamente. Como
el aire se mueve a través del lecho, la energia es transferida a él desde la fase sdlida,
incrementando la temperatura y, por lo tanto, la energia del aire. Desde que el aire se
mueve a través del lecho, se lleva la energia lejos desde el sitio de produccion, y esto
representa un gran flujo de energia a través del lecho.

Evaporacion. El agua se evapora desde el sélido hasta la fase de aire, removiendo energia
de la fase solida en la forma de entalpia de vaporizacidn. El grado de evaporacién depende
de la saturacién del aire, pero incluso si se utiliza aire saturado para airear el biorreactor, si
la temperatura del aire incrementa mientras el aire esta dentro del lecho, la capacidad del
aire de absorber agua incrementa.

Transferencia de masa convectiva. Como el flujo de aire forzado a través del lecho, arrastra
vapor de agua, oxigeno y dioxido de carbono, lo que representa grandes flujos de esos
componentes.
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2.3.2 Fendmenos presentes en la pared del biorreactor.

El calor serd transferido a través de la pared del biorreactor por conduccién si hay un
gradiente de temperatura a través de ella. Teniendo en cuenta que, dependiendo del
gradiente de temperatura, la conduccién no se produce necesariamente directamente
desde el interior hacia el exterior. La distribucién de las temperaturas en las paredes del
biorreactor de FMS y su influencia en la conduccién han recibido muy poca atencién [35,
37, 20].

2.3.3 Transferencia entre subsistemas cuando el lecho es tratado como una fase
simple pseudo-homogénea.

La transferencia de calor puede ocurrir entre cualquiera de las fases: el lecho y la pared del
biorreactor. En todos los tipos de biorreactores, el calor puede ser transferido por
conduccién desde el sustrato hacia la pared. También, habrd transferencia de calor por
conveccién entre el aire y la pared del biorreactor [34, 20, 35, 31].

e En biorreactores, en los cuales, la aireacion es forzada, el flujo convectivo de aire
dejando el lecho, arrastra energia y masa (vapor de agua, oxigeno y didxido de
carbono).

e En biorreactores donde el aire es circulado sélo pasando por la superficie del lecho,
la transferencia de calor y masa ocurre por conduccion y difusién a través de la capa
de gas estatico en la superficie del lecho, hacia el aire que circula arriba del lecho.
Mientras que una cantidad significativa de agua puede evaporarse a partir de las
particulas de sustrato expuestas.

Circulacion de aire a través del "headspace”

I T Flujo de aire en el "headspace”

Transferencia
.. directamente desde
la particula

o

Difusion

Flujo

Gas
estatico

flujo de
gas

En este caso gran parte de la transferencia
desde los sélidos ocurre dentro del lecho

Figura 2.3. Diferencia entre aireacién “sobre” el lecho y aireacién forzada “entre” el lecho [35].
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En la Figura 3.3 se puede apreciar la diferencia entre dos tipos de aireacion: sobre el lecho
(biorreactores de charola), donde el transporte de masa y energia se ve limitado a difusion,
y la aireacion forzada entre el lecho (biorreactores de lecho empacado), en la cual, el
transporte de masa y energia se promueve de manera convectiva, mientras que la difusion
se limita para ciertas zonas donde la aireacién pueda no existir.

2.3.4 Transferencia entre subsistemas cuando el lecho es tratado como dos fases
separadas

En algunos casos, el sustrato no es tratado como una fase pseudo-homogénea, sino como
dos fases separadas. De hecho, esto es necesario en los casos en donde no es razonable
suponer que las particulas del sustrato y el aire que se encuentra entre las particulas estan
en equilibrio térmico y de humedad [35].

2.4 Problemas de disefio en biorreactores para FMS

Los problemas que se encuentran en el proceso de la fermentacion son generalmente
debido al inapropiado diseno del reactor, el cual debe mantener la humedad requerida, la
temperatura y que no existan gradientes de concentracion de oxigeno al interior del
sustrato. La eficiencia, productividad y economia de la FMS es afectada por varios factores
como la transferencia de masa y calor a un nivel macro y micro en el biorreactor [1, 4, 22,
5,2, 3, 35].

En los siguientes apartados, se mencionan las dificultades que deben solucionarse, para
poder llevar el escalamiento a nivel industrial de los biorreactores de lecho empacado.

2.4.1 Problemas de transferencia de masa

A un nivel microscdpico, la transferencia de masa depende de la naturaleza y del patrén de
crecimiento del microorganismo y su respuesta a los cambios del ambiente local. El
crecimiento del microorganismo depende de la difusidn intra e inter-particula de gases
como oxigeno, dioxido de carbono, nutrientes y productos del metabolismo en el sustrato
[35].

A nivel macroscopico, el flujo de aire en la entrada y la salida del reactor afecta el calor
sensible y la composicidn de oxigeno, didxido de carbono y humedad. Los problemas en
FMS ocurren en reactores industriales donde, el problema de la ausencia de agua libre y la
generacién de calor metabdlico, pueden resultar en gradientes de temperatura [2, 3, 35].
Para asegurar una buena transferencia de calor y masa en el reactor, deben ser adoptadas
velocidades de flujo adecuados y patrones de contacto entre las fases en el biorreactor.

El tamafo de particula y forma del sustrato puede afectar el patrén de flujo y la porosidad
en el lecho [21, 27]. El mezclado vy la aireacién benefician a una buena transferencia de
nutrientes en el lecho. Para mantener la humedad adecuada en el sustrato, el monitoreo
continuo de la humedad en la entrada y salida del aire es esencial [2].
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En sistemas con aireacion forzada, la transferencia de oxigeno es menos probable que sea
un factor limitante [25, 26], pero la transferencia de algunos nutrientes puede afectar el
crecimiento del microorganismo. En el caso de hongos filamentosos, la capa en el sustrato
depende de la transferencia intra-particula de oxigeno y el contenido de humedad de Ila
particula [33].

2.4.2 Problemas de transferencia de calor

La generacién de calor es directamente proporcional a la actividad metabdlica del
microorganismo en el biorreactor [1, 38, 4]. A medida que la fermentacién avanza, el
oxigeno se difunde y activa la bio-reaccion, liberando calor, el cual, se acumula en el
biorreactor debido a las pobres propiedades de transporte del sustrato (baja conductividad
térmica) [2, 3, 35]. Por lo que, gradientes de temperatura se pueden crear con una
temperatura que ascienda tan alto como 70 °C (la temperatura optima fluctua entre 35 a
45°C, dependiendo del microorganismo empleado). La remocién de calor y regulacién
depende de la aireacion en el sistema de fermentacion. Altas temperaturas, afectan la
germinacién de esporas, el crecimiento, y, por lo tanto, la formacidn de productos [1, 2, 3,
35]. Baja humedad, baja conductividad térmica del sustrato, resulta en una transferencia
de calor pobre en la FMS [2].

Para dar un paso mas en la mejora de este tipo de sistemas, es necesaria una caracterizacién
adecuada de los fendmenos de transporte (momentum, calor y masa), debido a que con la
informacién que pueda brindar esta caracterizacién, se pueden proponer nuevos disefios
gue podrian mejorar esta problematica. En los siguientes capitulos se desarrolla toda la
caracterizacion.
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Capitulo 3.

Planteamiento del problema.
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Capitulo 3.

3. Definicién del problema.

La fermentacion en medio sélido (FMS) ofrece una alternativa para llevar a cabo procesos,
en los cuales, se crean productos de valor agregado a partir de desechos agroindustriales
[1, 2, 3]. En México se generan anualmente alrededor de 76 millones de toneladas de
residuos organicos de frutas (limén, peras, manzanas, papaya, pifia, platano, naranja) y
vegetales (maiz, cafia de azucar, frijol, col, zanahoria, tomate, lechuga, papa). Estos
residuos, provenientes de la industria de alimentos, asi como del sector agroindustrial y
domeéstico [39], puede ser aprovechado para usarlo en la FMS y producir diferentes
productos con valor agregado.

La produccion de las proteasas es de interés industrial ya que esta clase de enzimas
representan alrededor del 60% de ventas en el mundo [40]. Las proteasas son utilizadas
para la fabricacién de bebidas, panificaciones, galleteria, ablandadores de carne, jabones,
saborizantes, etc.

El disefio conceptual de un biorreactor de FMS para producir proteasas presenta
complicaciones en la ingenieria de disefio ya que en los biorreactores que se utilizan para
su produccion, de charola y de lecho empacado, se presentan resistencias a la transferencia
de calor , debido a la actividad metabdlica del microorganismo y a la baja conductividad
térmica del sustrato [2, 3, 35], que deben ser caracterizadas adecuadamente para el
adecuado disefio conceptual de esta tecnologia. Es importante resaltar que las altas
temperaturas afectan la germinacién de esporas, el crecimiento y como consecuencia, la
produccién de proteasas [2]

Sin embargo, para poder llevar a escala industrial este tipo de biorreactores, existen
problemas de disefio, en los cuales, se genera un aumento de temperatura, debido a la
actividad metabdlica del microorganismo y a la baja conductividad térmica del sustrato [2,
3, 35], esta baja conductividad es la principal resistencia a la transferencia de calor. Las altas
temperaturas afectan la germinacién de esporas, el crecimiento y como consecuencia: la
formacién de productos [2].

Para proponer el disefio de nuevos biorreactores y mejorar ciertos aspectos en términos de
los fendmenos de transferencia de energia, es necesario llevar a cabo una caracterizacién
de los fendmenos de transporte presentes en el biorreactor. Aunando a lo anterior, es
importante resaltar que los biorreactores de lecho empacado con aireacién forzada no
existen actualmente a escala industrial [4, 38, 33], debido al problema de acumulaciéon de
calor metabdlico dentro del biorreactor [1, 2, 3], de aqui la importancia del presente
estudio.
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3.1 Pregunta de Investigacién

¢Es relevante tomar en cuenta la hidrodindmica al estudiar los fendmenos de transporte de
calor y masa?

éSe pueden proponer mejoras en el disefio conceptual, mediante una adecuada
caracterizaciéon de los fendmenos de transporte (momento, calor y masa)?

3.2 Objetivos

3.2.1 Objetivo general

Caracterizar la hidrodinamica, la transferencia de calor y masa en un biorreactor de charola
con aireacion forzada para la fermentacidon en medio sélido en condiciones abidticas.

3.2.2 Objetivos especificos

v Describir la hidrodindmica dentro del biorreactor obteniendo los perfiles de velocidad
a través de experimentos de caida de presion, y la determinacion de la viscosidad
turbulenta.

v’ Caracterizar la transferencia de calor estimando la conductividad térmica efectiva y el
coeficiente global de transferencia de calor en la pared (tomando en cuenta el efecto
de la hidrodindmica) mediante datos experimentales.

v Evaluar el coeficiente de dispersion y el médulo de dispersion del oxigeno dentro del
biorreactor, mediante mediciones experimentales de distribucién de tiempos de
residencia.
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Hidrodindmica.
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Capitulo 4.

4. Hidrodinamica
4.1 Estudios de hidrodinamica.

Para estudiar el biorreactor de lecho empacado con geometria rectangular, se consideré el
estudio realizado por Vortmeyer y Schuster (1983) [41]. Ellos determinaron mediante
modelado el perfil de velocidad en un lecho rectangular, comparando sus resultados con
observaciones locales de velocidad. Encontraron que las mismas correlaciones
desarrolladas para sistemas cilindricos eran aplicables a sistemas rectangulares, sin
embargo, emplearon perfiles de fraccion las cuales sélo toman en cuenta el efecto de la
pared (sin oscilaciones) y, como consecuencia obtuvieron perfiles de velocidad planos en
donde sdlo se muestra la velocidad maxima cerca a la pared.

Actualmente se han publicado pocos estudios sobre la caracterizacidén de la hidrodinamica
en biorreactores de lecho empacado, a continuacion, se mencionan estos trabajos:

En 1993, Auriay colaboradores [21] llevaron a cabo estudios de caida de presidn en un lecho
empacado de 8 cm de altura del lecho y 2 cm de didametro interno. El medio fue un sustrato
artificial basado en una resina (amberlita), impregnada con nutrientes, los flujos de
aireacion fueron de: 0.0325, 0.0675 y 0.1 litros de aire min™. Los autores reportaron que, la
caida de presidon presenta un perfil semejante al comportamiento de la produccién de
didxido de carbono. En sus mediciones reportan que la caida de presidn aumenté de 2060
Pa m?! a 6766 Pa m?, debido al crecimiento microbiano (Aspergillus niger ANH15), sin
embargo, el estudio estuvo orientado a encontrar la relacidn entre la caida de presién en el
lecho y el crecimiento del microorganismo. En este trabajo no se obtuvieron perfiles de
velocidad. En el mismo afio, Gumbira-Sa’id [27], estudio el efecto del didmetro de particula
y el crecimiento del microorganismo (Rhizopus oligosporus ACM 145F) sobre la caida de
presidn en dos lechos empacados con aireacion forzada: el primero de 4.9 cm de diametro
internoy 60 cm de alto, mientras que el segundo biorreactor de 4.2 cm de didmetro interno
por 5.2 cm de altura, las particulas tenian un didmetro de: 2, 3 y 4 mm, mientras que el flujo
de aireacion fue de: 12.5 litros de aire min. La caida de presidon méxima registrada fue
empleando las particulas mas pequefas (2 mm de didmetro), las mediciones variaron de la
siguiente forma: 225.55 Pa m en particulas de 2 mm de didmetro, 201.03 Pa m? en
particulas de 3 mm y 187.96 Pa m! en particulas de 4 mm. En este trabajo, los autores
utilizaron la ecuacién de Ergun [42] para calcular la fraccién vacia dentro del lecho usando
los datos experimentales de caida de presidn:
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Donde 4p es la caida de presion (g cm™); L es la altura del lecho (cm); € es la fraccion vacia;
1if es la viscosidad del fluido (g cm™ s); U es la velocidad superficial del gas en la ausencia
de la columna empacada (cm s2); ¢ es la esfericidad de la particula; d, es el diametro de
particula (cm); y p es la densidad del fluido (g cm™). Sin embargo, este estudio fue realizado
para relacionar la caida de presion con el crecimiento microbiano y no para caracterizar la
permeabilidad del lecho y obtener un perfil de velocidad. Aunado al hecho de que no se
comprobd si la ecuacién de Ergun predecia la caida de presidn del sistema en estudio [42].

En ambos trabajos, los autores llegaron a la conclusion de que, en caso de no contar con un
equipo para medir la concentracién de oxigeno y diéxido de carbono, se puede usar la caida
de presidn como un indicador del crecimiento microbiano. Por otro lado, Pessoa et al.
(2016) [43] llevaron a cabo la simulacién de un biorreactor de lecho empacado a escala
piloto mediante la Dinamica de Fluidos Computacional (CFD) empleando el software Ansys
fluent en el cual realizaron experimentos de caida de presidn para estimar las resistencias
viscosas e inerciales del sustrato. Empleando un flujo de aire de 4000 | min, obtuvieron
caidas de presion entre: 761.2 hasta 1712.7 Pa mL. Sin embargo, emplearon una fraccion
vacia media, lo cual genera incertidumbre principalmente en lo que pasa cerca a la pared,
debido a que es la region en donde se encuentra una mayor fraccidon vacia, como
consecuencia, se obtiene un perfil de velocidad plano (flujo pistdn).

4.1.1 Modelo Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer

El modelo de Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer es uno de los mds empleados para describir
el perfil de velocidad en un lecho empacado [44, 45, 46], este es un modelo que toma en
cuenta el medio poroso como pseudo-continuo y es aplicable a fluidos newtonianos
(suponiendo viscosidad y densidad constantes). El modelo es el siguiente:

0 R . . R (4.2)
&(pfsu) + preu. (Veu) = —Vep + uVeeti + prg — Ry—s

Donde:

. [% (pfsz_i) + preu. (Veﬁ’)]: son las fuerzas inerciales, provenientes de la ecuacion
de Navier-Stokes.

e [Vep]: Es la caida de presion.

o [ufvzsz_i]: Es el término que toma en cuenta los cortes viscosos.

o [pfg)]: Son las fuerzas volumétricas.
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o [Rg_s]: Son las interacciones sélido-fluido, que toma en cuenta la presencia del
sélido (Términos Darcy-Forchheimer).

Donde el ultimo termino, representa las resistencias viscosas e inerciales, debido a la
presencia del sélido, los términos fueron propuestos por Darcy y Forchheimer:

=  _ Ko Pr (4.3)
Ro—s= r@az" T I 0d, ™

Para predecir los campos de velocidad, se utilizan diferentes expresiones para las variables
k(g) y ka(g). Estas expresiones tienen una relacion directa con las ecuaciones usadas para
calcular la caida de presidn en lechos empacados [45]. Las siguientes ecuaciones muestran
la dependencia de k(g) y kz(g) con la fraccion vacia, segun Ergun [42]:

4.4
k(e) = — (44)

; Para Re, < 10

1
150<§L§;93)

(4.5)

k,(¢) = — ; Para Re, > 10

175(55)

4.2 Sistema experimental

El sistema en estudio es un biorreactor de charola (lecho rectangular) con aireacion forzada,
el cual se encuentra en un bafo de agua con temperatura controlada, también cuenta con
un humidificador para asegurar una alta humedad en el aire de entrada y asi, evitar la
pérdida de humedad en el lecho durante la operacion del sistema. El sustrato esta
conformado por particulas esféricas de 1.5 mm de didmetro, lo cual da una relacion de
ancho a diametro de particula de 100. Mientras que para el rango de flujo de aireacién se
optd por emplear flujos de: 0.2, 0.3 y 0.4 litros de aire por minuto (0.5, 0.75 y 1 VKgM). El
lecho esta soportado por una malla de acero inoxidable. El sistema se describe
detalladamente en el anexo A.
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Lecho
empacado

Figura 4.1. Dimensiones del biorreactor en estudio (las dimensiones solo describen la zona
donde se empaca el lecho).

En la Figura 4.1 se observa el biorreactor rectangular, y las dimensiones que toma el lecho
empacado, la imagen se muestra sin la tapa, la cual es atornillada al cuerpo del biorreactor,
ademas, cuenta con una junta de neopreno para evitar la entrada de agua del sistema de
calentamiento.

El medio poroso para empacar el biorreactor estuvo conformado por una mezcla que
contenia: 46.7 % de subproductos de frutas y verduras y un 53.3% de pasta de soya, en
donde los subproductos de frutas y verduras se sometieron a un proceso de deshidratacién
y homogeneizacion de tamafo de particula mediante tamizado, el proceso se describe a
continuacion [22]:

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

2. Posteriormente se deshidrataron los subproductos frescos por medio de la
aplicacion de un flujo de aire a 60 °C en un secador tipo charola de 10 kg de
capacidad durante 12-15 horas, hasta alcanzar una humedad de alrededor del 6%.

3. La materia seca se trituro en porciones de 300 a 400 g en una licuadora de uso
domeéstico en periodos de 30 s con el objetivo de reducir el tamafio de particula.

4. Por ultimo, la materia seca se tamizd y se separd en porciones segun el tamafio de
particula. Para este trabajo se emplearon las particulas de tamafno entre 1.68 mm y
1.41 mm.
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4.2.1 Algoritmo para la caracterizacion de la hidrodinamica

En el siguiente diagrama, se muestra el algoritmo que se siguio para la caracterizacién de la
hidrodinamica en el biorreactor de lecho empacado con aireacién forzada:

Caracterizacion de hidrodindmica
Experimentos de caida de presion.

Comparar observaciones de caida
de presion con Correlaciones de
caida de presion.

Emplear parametros que engloban las
resistencias viscosas e inerciales
propuestas por Ergun (1952) [42]

éSon
iguales?

Yes

Desarrollar el modelo hidrodinamico
pseudo-analitico de Aparicio et al.
(2017) [44).

Emplear parametros que engloban
las resistencias viscosas e inerciales
propuestas por Ergun (1952) [42]

Comparar con el modelo de Navier-
Stokes-Darcy-Forchheimer.

Estimar la viscosidad turbulenta por
el método de minimos cuadrados
siguiendo el algoritmo de

Levenberg-Marquart [53].
Figura 4.2. Algoritmo para la caracterizacion de la hidrodinamica.

4.2.2 Modelos de hidrodinamica
4.2.2.1 Aproximacion hidrodinamica de dos zonas.

El perfil de velocidad dentro del lecho se obtuvo mediante el modelo de dos zonas

propuesto por Aparicio et al. en 2017 [44]. En el cual se divide el interior del reactor en dos
zonas (Figura 4.3):

1. Laregion del centro (o del nucleo) en la cual dominan las interacciones sélido-fluido
donde las pérdidas de energia por friccién son debido a la presencia del sdélido.
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N 7 Region del
-centro

Figura 4.3. Regiones dentro del biorreactor: (zona roja) regién de la pared y (zona amarilla) region del centro
(o del nucleo).

La ecuacién propuesta que describe esta zona es:

p_f (4.6)

aPZ Hf CR
0=~ e e

EZ(VZCR)Z] + €prg,

Su solucion da la ecuacién que describe la velocidad axial en la region del centro del lecho:

e =—1+\/1+/1 (4.7)
%
Donde los parametros A y ¢ son:
_ Py K_2 (APZ ) (4.8)
A= 48#% <Kz> L o
Pr (K) (4.9)
=2e—\|—>
¢ .uf KZ
e2dp? (4.10)
K= ———-
a(l —e)?
gzdp (4.11)
K, = ———
B(1 —e&)?

Donde L es la altura del lecho, AP, es la caida de presion observada en todo el lecho, py es
la densidad del fluido, g, es la fuerza de gravedad, us es la viscosidad del fluido y los
parametros de permeabilidad K y K, contienen los parametros a y B los cuales engloban
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las resistencias viscosas e inerciales, originalmente son los valores propuestos (o = 150y B
= 1.75) por Ergun [42], sin embargo, estos pardametros deben ser reestimados mediante
observaciones de caida de presion, ya que fueron propuestos de un sistema diferente al
estudiado.

2. La zona cercana a la pared: en esta region controlan las interacciones fluido- fluido
debido a la baja presencia de sélidos (g > 0.8), por lo que existe menos resistencia al
flujo del fluido, despreciando los términos que toman en cuenta las interacciones
fluido-particula, se propuso el siguiente modelo:

R OVVE op, 10 oV WR (4.12)
= HefsT

2yw
&V, =—¢€ +—-= —Y
Preta —ay, 9z ' ror ar
Sin embargo, se desprecia el fendmeno inercial debido a la interaccién fluido-fluido (primer
término del lado izquierdo de la ecuacion 4.8) y, ademas, se desprecia la curvatura debido

al pequefio espesor de esta region, con lo cual se obtiene la siguiente ecuacion:

10 oV VR op, (4.13)
ﬁ&(“eff ox ) ~ 0z

En la ecuacion 4.9 se introdujeron diferentes términos: una relacién lineal de la viscosidad
efectiva (Uefr) con la viscosidad del fluido (ps), una viscosidad turbulenta (u:) y una distancia
adimensional desde la pared (x = (Rt - r) /3): Hefr = ps (1 + Ox), donde: B¢ = p: /s y también
una velocidad adimensional: U"R = V,"R/V,0. Lo que da origen a la siguiente ecuacidn:

0 1+ 0 )BSUWR 5%¢ 0p, (4.14)
O0x t* d0x
Después se introducen diferentes términos como el diametro de tubo efectivo, radio

hidraulico y factor de friccidon (para mas detalles consultar el articulo de Aparicio et al.
(2017) [44].

- P—fVZO 0z

Finalmente, la ecuacion que describe el perfil de velocidad en la region cercana a la pared
es la siguiente:
1+ 6,)In(1+ 6:x) —6:x (4.15)

e Vi 1= <r <Rt
z 1+ 6,)In(1+ 6,) -6, 7 x=1 para (n <r < Rt)

Donde x es la distancia adimensional que existe desde la pared hasta 7, el cual es el limite
entre la region del centro y la regidon de la pared, y se encuentra con la siguiente expresion:

6 Rt (4.16)
1 Rt + d_pfn r[1 —e(r)]dr
Rt —n 4 fnRtre(r)dr
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46 [(1+6) In(L+6) 6] | 4 [ Fre(rdr < Evzopf>

2
9 0 R + dithr[l —e(r)]dr 2 py
N

La cual se soluciona por algin método numérico para resolver ecuaciones algebraicas no
lineales, al mismo tiempo que las integrales son resueltas numéricamente.

Asi mismo 6, es la relacion entre la viscosidad del fluido y una viscosidad turbulenta, la cual
engloba fenémenos de turbulencia que pueden estar presentes debido a la presencia de

sélido en esta regién: 8, = '“t/ﬂf

Generalmente esta viscosidad turbulenta se estima mediante datos experimentales, sin
embargo, en este caso, no fue posible obtener observaciones de velocidad local del fluido,
como alternativa, se empled el modelo de Navier-Stokes (NSDF) acoplado con los términos
gue toman en cuenta las resistencias viscosas e inerciales debido a la presencia del sélido
(Darcy- Forchheimer), que con una caracterizacién adecuada de las resistencias viscosas e
inerciales debidas a la presencia del empaque permite describir con confianza el perfil de
velocidad en un lecho empacado [45].Esta comparacion permitid estimar la viscosidad

turbulenta del lecho.

L] L]
:
T T T
C= e (@)

Figura 4.4. Vista lateral del biorreactor (simetria en el
biorreactor).
Suposiciones del modelo:

1. Se supone estado estacionario.

2. El cambio en la temperatura del aire es muy pequefio por lo que sus propiedades
fisicas (densidad y viscosidad) no cambian.

3. Elsistema es simétrico en la direccion del ancho (Figura 4.4).

4. Lafraccién vacia sélo varia en la direccion del ancho del biorreactor.
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Es importante resaltar que el uso del modelo de dos zonas reduce los tiempos de computo,
los cuales son mucho mas cortos con respecto al modelo NSDF debido a que es un modelo
pseudo-analitico, reduciendo los tiempos en alrededor de 400% en una computadora con
procesador intel core i7 a 3.4 Ghz y 16 Gb de memoria RAM. Esto es esencial ya que a
medida que el modelo hidrodinamico se acopla a transferencia de calor y a su vez a
estimacion, el tiempo de computo incrementa de manera exponencial.

4.2.3 Caida de presion

Se la ha dado poca atencion a los patrones de flujo de gas en biorreactores para FMS.
Basicamente, hay dos extremos para los patrones de flujo: en un extremo la fase gas esta
bien mezclada y el otro se encuentra bajo flujo piston [47, 48]. En el caso de flujo pistdn el
fendmeno de caida de presidn se debe a la pérdida de energia por la presencia del sélido,
donde, la viscosidad y la densidad contribuyen a estas pérdidas de energia [42].

Las superficies en el lecho, como en la superficie de las particulas, la superficie de alguna
bio-pelicula creciendo en la superficie de la particula y en las superficies de los filamentos
gue crecen en los espacios inter-particula, generan un esfuerzo de corte sobre el aire. Esto
hace que se tenga una pérdida de energia por la friccion viscosa entre varias capas de aire.
El aire debe de fluir a través del lecho a una velocidad constante, por lo tanto, esta
resistencia al flujo se ve reflejada en una pérdida de caida de presién [35].

Generalmente, a medida que la fermentacion transcurre, la caida de presién aumenta
debido al crecimiento de filamentos en los espacios vacios dentro del lecho. La caida de
presion se relaciona con la produccion de CO; y el cambio de temperatura en el lecho [21,
27].

Para que exista el movimiento de un fluido debe de existir una diferencia de presién, la
caida de presidn es importante para el disefio de un biorreactor ya que a partir de ésta se
obtiene el perfil de velocidad dentro del reactor [45]. Generalmente este término se
obtiene experimentalmente o de correlaciones de la literatura. Sin embargo, es
recomendable obtenerlas experimentalmente debido a que es propio de cada sistema [44,
45, 47]. Ademas, se debe de tener la menor incertidumbre posible para obtener perfiles de
velocidad confiables.

Se emplearon tres diferentes correlaciones de caida de presidon usadas en lechos
empacados con el objetivo de evaluar la confianza de los parametros que engloban las
resistencias viscosas e inerciales en el lecho. Las tres correlaciones son las siguientes:

La ecuacion de Ergun [42], la cual es ampliamente utilizada para predecir la caida de presién
dentro de un lecho empacado [44, 45, 46, 47]:
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Region de flujo donde se evalué :(0.1 < Re, < 1000)

+1.75 A—2)ps U @2
83 (¢sdp)2 83 ¢sdp

La ecuacién de Tallmadge [49, 50], la cual tiene una mayor cobertura con respecto al
numero de Reynolds:

Region de flujo donde se evalué: (0.1 < Re, < 100000)

((PO_Pl)pf><dP)( i )—150( L-e >+42< 1-¢ )1/6 (4.18)
G(? L 1—¢ dpGO/Mf ' dpGO/I'l'f

Finalmente, la ecuacién de Eisfeld & Schnitzlein [51]:

AP _ fmpr2
L 4,
Donde:
KA, 1-€2)? A, (1-e) (4.19)
" Re, €3(1—¢) B, &3
2

+—
a9

FRCEE
o= [ () +il
t

fm

p

A, =1

Las condiciones a las que estd sujeta esta ecuacion son las siguientes:

0.01 < Re, < 17635
dy
1.624 < — < 250
dp

0.330 < £ <0.882
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4.2.3.1 Procedimiento experimental para la caida de presidn.
Para estudiar la hidrodinamica en el fermentador, se cuentan con las siguientes variables
independientes y variables de respuesta:

Tabla 4.1. Variables independientes y variables de respuesta.

Variables independientes Variable de respuesta
Temperatura del sistema de Caida de presion
calentamiento

Temperatura del aire a la entrada
Flujo de aire en la entrada

4.2.3.2 Condiciones de operacion
Las condiciones de operacién que se utilizaron son las siguientes:

Tabla 4.2. Parametros de operacién en estudios abidticos.

Parametro Magnitud

Composicién del medio poroso 53.3 % pasta soya, 46.7 % frutas y verduras
Temperatura de sistema de calentamiento 20,30y 45°C

Temperatura del aire en la entrada ~20°C

Flujo de aireacion (aire saturado) 1-10I/min (2.5 — 25 VKgM)

Altura del lecho empacado 5cm

Masa del lecho empacado (himedo) 2500 g

Humedad del lecho empacado 60 %

Tamafiio de particula Esferas de 1.5 mm de didmetro

Para llevar a cabo la medicién adecuada de la caida de presion en el reactor, se establecié
la siguiente estrategia:

1. Se empaco homogéneamente a una altura de lecho de 5 cm manteniendo la misma
densidad de empaque en toda la superficie de la charola.

2. Se verifico la hermeticidad del biorreactor.

3. Poner el bafio a la temperatura deseada y sumergir el reactor anclandolo
adecuadamente para evitar su flotacién.

4. lLa temperatura del sistema se equilibrd, previo al inicio de las mediciones
experimentales.

5. Se ponen en cero las lecturas de los mandémetros previo al inicio de las mediciones.

Se ajusto y monitoreo el flujo de aire a utilizar.

7. Se registraron los datos pertinentes.
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Figura 4.5. Arreglo experimental para llevar a cabo la medicién de la caida de presidn.

En la Figura 4.5 se muestra el arreglo experimental para obtener la caida de presidn, el aire
seco se hace pasar por un humidificador para asegurar una alta humedad en el aire y reducir
la pérdida de agua contenida en el sustrato. Se mide la presidon en la entrada y en la salida
del biorreactor.

4.2.4 Fraccion vacia

4.2.4.1 Perfil de fraccion vacia

La fraccion vacia es otro término que juega un papel importante en la descripcién del perfil
de velocidad, por lo que es importante tener una buena correlacion que describa el
comportamiento, como en este caso, no es posible obtener experimentalmente un perfil
de fraccidn vacia, se optd por usar la correlacidn propuesta por de Klerk [52], la cual es
ampliamente usada en reactores quimicos de lecho empacado [44, 45, 46].

La ecuacidn es la siguiente, la cual se divide en dos regiones (de la pared y del centro):
Para la region de la pared:

g =2.14z% — 253z + 1 z <£0.637 (4.20)

Para la regidon del centro:

& = &, +0.29 exp(—0.62)cos[2.3n(z — 0.16)] + 0.15exp(—0.92) (4.21)
z > 0.637
Donde:
b—x (4.22)
7 =
dp



4.2.4.2 Fraccién vacia media

Para poder evaluar las correlaciones de caida de presidn, es necesario tener un valor de
fraccidn vacia media, debido a que la caida de presidn de igual forma es media (de todo el
lecho). Para esferas se optd por elegir la correlacién de de Klerk [52], la cual es la siguiente:

d, (4.23)
& =¢p +0.35exp [—0.39 T
P

Donde ¢, es la fraccidon vacia en ausencia del efecto de la pared y depende de la técnica de
empaque. Para empaque aleatorio (como en este caso) &, = 0.363.

4.3Resultados y discusion

4.3.1 Caida de presion

Los resultados que se obtuvieron para la caida de presién en el lecho empacado usando
particulas esféricas de 1.5 mm de didmetro a una relacién ancho/ didmetro de particula de
100, siguiendo la metodologia propuesta en la seccion 4.2.3.1, se reportan en la Tabla 4.6:

Tabla 4.3. Resultados de caida de presidn.

Flujo de Aire Temperatura (°C)
(VKgM) 20 30 45
2.5 200 400 600
5 1000 1200 1500
7.5 2000 2200 2700
10 3000 3400 3900
12.5 4200 5000 5700
15 5600 6400 7200
17.5 7000 8000 9200
20 8200 9800 11100
22.5 9600 11600 13000
25 11600 14000 15600

Enla Figura 4.6 se observa la variacion de la caida de presidn con el flujo de aire, la tendencia
que tienen en flujos desde 1 hasta 4 litros por minuto es lineal, mientras que a flujos
mayores de 4 | min! hasta 10 I min’, el comportamiento parece ser cuadréatico, esto puede
deberse a que los efectos inerciales que a flujos altos comienzan a hacerse presentes,
mientras que la diferencia entre temperaturas puede deberse al cambio de la viscosidad del
aire, debido a su aumento con la temperatura (en gases) [49]. Comparando las caidas de
presidn con otros sistemas, como, por ejemplo, Auria et al. [21] obtuvieron caidas de
presion desde 2060 hasta 6766 Pa m1, para flujos de aireacién no mayores a 0.1 | min™.
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Mientras que Gumbira-Said et al. [27]. Obtuvo caidas de presion mucho menores: desde
201.03 hasta 187.96 Pa m™ en un flujo de 12.5 | min’. Y también, Pessoa et al. [43]
obtuvieron caidas de presién entre: 761.2 y 1712.2 Pa m™! para un flujo de 4000 | min. La
diferencia entre lo obtenido experimentalmente con lo que se reporta en la literatura radica
en las diferencias geométricas del lecho, el empaque y las resistencias viscosas e inerciales
gue pueden tener los distintos sistemas en los que se realizaron los experimentos de caida
de presién.

16000 - -
= T=20C A

14000 | ® T=30°C .

| | & T=45C A ]

= 12000 - -
A [ ]

)

10000 ° .
8000 - e = .

6000

ne )

o)

4000

o)

Caida de presion (Pam

»)
!

2000

0 I é ' 1'0 ' 1I5 ' 2|0 ' 2|5
Flujo de aire (VKgM)

Figura 4.6. Caida de presién obtenidas experimentalmente con flujos desde 1 hasta 10 litros de aire por minuto: (m)
Temperatura de 20°C; (e) Temperatura de 30°C; ( A ) Temperatura de 45°C.

Con la finalidad de comparar las observaciones con las correlaciones de caida de presion,
se evaluaron las tres correlaciones antes mencionadas en la seccidn 4.2.3. propuestas para
los mismos flujos de aire en la entrada, la diferencia se puede observar en las figuras 4.7 y
4.8:
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Figura 4.7. Caida de presion estimadas mediante tres correlaciones diferentes de la literatura, calculados a
una temperatura de 20°C: () Ecuacidn de Ergun [42]; (—) Ecuacidn de Tallmadge [50]; (—) Ecuacién de Eisfeld
& Schnitzlein [51].

12000 A [ = T=20°C| .

)
-_—
o
o
o
o

1

1

[e:]
o
o
o
1
|
1

6000 .

Caida de presion (Pam™
5
8
1
| |
| |
1

2000 | -

1|0 1|5 20 25
Flujo de aire (VKgM)

Figura 4.8. Caida de presién experimental obtenida a una temperatura de 20°C y flujos de aireacidn desde:
1 hasta 10 litros de aire por minuto.
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En las Figuras 4.7 y 4.8 es posible observar que existe una gran diferencia significativa entre
las caidas de presidn experimentales y las obtenidas con los modelos reportados en la
literatura (dos d6rdenes de magnitud). Por lo que es evidente que las correlaciones
propuestas no son adecuadas para describir la caida de presion en el sistema en estudio.
Por lo que es necesario realizar una estimacion de parametros de una ecuacién
fenomenoldgica, para la cual se eligid la correlacidon de Ergun [42] la cual cuenta con dos
parametros (o y B) que toman en cuenta las resistencias viscosas e inerciales al flujo,
respectivamente. Obteniendo estos pardmetros se puede caracterizar la permeabilidad
propia del sistema, y realizar predicciones confiables de caida de presién, lo cual es
fundamental para el calculo del perfil de velocidad.

4.3.2 Estimacién de parametros viscosos e inerciales

La estimacion de parametros se realizd mediante el método de minimos cuadrados
siguiendo el algoritmo de Levenberg-Marquart [53], el cual es un proceso iterativo de
convergencia que combina el método de Gauss y optimizacion por el método del descenso
mas pronunciado. Donde el intervalo de confianza para todos los casos fue del 95%.

Para obtener el valor del parametro que se desea estimar se comparan los datos
experimentales, con el modelo correspondiente, y el parametro se obtiene minimizando la
suma de cuadrados de la siguiente funcién:

n , (4.24)
5(0) = ) (Yons — £(6))
u=1
Los resultados de la estimacidn de parametros fueron los siguientes
Tabla 4.4. Estimacién de parametros de la ecuacién de Ergun [42].
150 (-) 1.75(-)
12994.09 (+ 2397.8) 20146.40 (+ 3433.54)
13089.27 (+ 1674.43) 27734.80 (+ 2537.63)
16166.98 (+ 1608.67) 29987.32 (+ 2616.29)
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Figura 4.9. Caida de presién en el biorreactor ajustando la ecuacidn de Ergun [42], datos experimentales:
(m)20°C; (A) 30°C; (#) 45°C, Predicciones: (—)20°C; (—) 30°C; (—) 45°C.

Como se observa en la Figura 4.9, al emplear la correlacidn de Ergun [42] con los valores
estimados, el ajuste es adecuado (R? = 0.9987). También se observa es que a medida que
aumenta la temperatura, la caida de presién aumenta de igual forma, esto se pudiese deber
al comportamiento de la viscosidad y la densidad de los gases, parametros que son funcion
de la temperatura [49], afectando las resistencias viscosas e inerciales en el lecho.

Se encontré que los parametros estimados (o y B) tienen una funcionalidad con la
temperatura, lo cual puede deberse al efecto de la viscosidad y densidad. Se observé que
el efecto de la humedad en la caida de presidn es despreciable debido a que la humedad
empleada no supera la capacidad de retencion de agua del sustrato sélido, por lo que el
agua no ocupa espacios vacios dentro del lecho y en consecuencia, no afecta la caida de
presidn en el sistema en estudio, esto también fue comprobado por Casciatori et al. [23].

Las caidas de presion y parametros que se determinaron se emplearon para predecir los
perfiles de velocidad del fluido, sin embargo, antes de pasar a esta seccion, es
indispensable, obtener los perfiles de fraccion vacia, que de igual forma juegan un papel
importante en la prediccion de los perfiles de velocidad.

4.3.3 Perfil de fraccidn vacia

El perfil de fraccion vacia es una caracteristica geométrica del sistema en estudio, el cual se
genera por la distribucidon de las particulas dentro del biorreactor, debido al efecto que tiene
la presencia de la pared [46]. El perfil de fraccién vacia empleando la correlacion propuesto
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por de Klerk [52] y aplicado al sistema en estudio se presenta a continuacién en la Figura
4.10.
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Figura 4.10. Perfil de fraccién vacia en la regién cercana a la pared.

El perfil se tomd de la mitad del ancho (como se menciond en la seccidn 4.2.2), hasta la
pared del biorreactor (se supone simetria) y se obtiene en la direccién del ancho (“x”),
suponiendo que, para cada valor en x, serd la misma para todo el largo (“y”). En la Figura
4.10. se aprecia que la fraccion vacia tendra un impacto sobre el perfil de velocidad en la
region cercana a la pared, debido a que, en esta zona se tiene un desorden natural
ocasionado por la presencia de la pared en el sistema.

4.3.4 Perfil de velocidad

En esta seccidn, se muestra el perfil de velocidad que se obtiene con los datos de caida de
presidn, los parametros reestimados (a y B) que consideran las resistencias viscosas e
inerciales y con el perfil de fraccién vacia.

Debido a que no se cuentan con datos experimentales de velocidad, el perfil se compard
con el modelo de Navier-Stokes acoplado con los términos de Darcy y Forchheimer, el cual
es confiable para predecir el perfil de velocidades en lechos empacados [44, 45, 46]. Esto
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permitid la estimacion de la viscosidad turbulenta presente en el modelo hidrodindmico de
dos zonas utilizado en este trabajo [44].

En las Figuras 4.11 — 4.13, se muestran los perfiles de velocidad, en los ultimos 5 mm del
reactor, debido a que es la zona donde el perfil muestra mds perturbaciones debido a la
mayor fraccién vacia (Figura 4.10) presente en esta zona. Como se puede observar, el
modelo de dos zonas ajusta la informacion obtenida con las ecuaciones de Navier-Stokes-
Darcy-Forchheimer (NSDF), permitiendo estimar con confianza la viscosidad turbulenta
presente en el modelo de dos zonas. Se observa que la velocidad maxima se tiene en la
region cercana a la pared, la cual es alrededor de 6 hasta 10 veces (dependiendo del flujo
de aireacion) mayor que en la regién del centro del lecho y cuatro mil veces mayor que la
velocidad superficial a la entrada del lecho, debido a que en esta region la fraccién vacia
alcanza valores entre 0.6 hasta 1, debido al efecto de la pared. Este perfil de velocidad tiene
un impacto en los coeficientes de transferencia de calor en la pared.

El perfil de velocidad es importante debido a que, en el modelo de transferencia de calor,
existe en el término de conveccidn, la velocidad pseudo local. La velocidad tendra (como se
observa mas adelante) un impacto al estimar los coeficientes de transferencia de calor en
el biorreactor.
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Figura 4.11. Perfil de velocidad a 0.5 VKgM y temperatura de 45°C: (m) Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer; (—) Modelo de dos
zonas. [44]; (—) Flujo pistén.
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Figura 4.12. Perfil de velocidad a 0.75 VKgM de flujo de aireacién y temperatura de 45°C: (m) Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer;
(=) Modelo de dos zonas. [44]; (—) Flujo piston.
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Figura 4.13. Perfil de velocidad a 1 VKgM de flujo de aireacién y temperatura de 45°C: (m) Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer; (—)
Modelo de dos zonas. [44]; (—) Flujo piston.
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Sin embargo, Barrios et al. (2015) utilizé correlaciones para obtener la caida de presién en
el mismo sistema, sin validar con datos experimentales del sistema experimental propio,
con lo cual obtuvo perfiles de velocidad con magnitudes completamente diferentes a las
gue se presentan en este estudio. Barrios et al. (2015) También utilizé una fraccion vacia
media, lo cual no es recomendable, debido a que la correlacidon que empled se obtuvo de
diferentes condiciones y la fraccidn vacia tiene una variacion a lo largo del ancho. Por lo que
obtendria un perfil de velocidad plano (flujo pistén). A continuacién, se muestra la
diferencia (Figura 4.14) que existe entre tomar correlaciones de caida de presion y emplear
una fraccidn vacia media, y obtener datos experimentales del sistema en estudio y emplear
un perfil de fraccién vacia.
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Figura 4.14. Comparacion entre perfiles de velocidad a 300 ml/min: (---) Barrios et al. (2015) [22]; (—)
Modelo de dos zonas [44]; (—) flujo pistdn; (m) Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer.

En la Figura 4.14 se muestra la comparacién entre los perfiles de velocidad obtenidos con
los modelos hidrodindmicos (NSDF y el modelo de dos zonas) y lo reportado por Barrios et
al. [22]. Como se menciond anteriormente emplear una correlacion de caida de presidn sin
validar en el sistema experimental, lleva a diferentes magnitudes de velocidad como en este
caso: en la regidon del centro la diferencia entre la velocidad intersticial reportada por
Barrios et al. [22] (Vz = 0.0032 cm/s)y este trabajo (Vz = 0.016 cm/s) es de alrededor de 5
veces menor. Mientras que en la zona cercana a la pared la diferencia es aun mayor: Barrios
et al. [22] obtuvo una Vz = 6.833 x 10*cm/s, mientras que para este trabajo se obtuvo: Vz
= 0.0406 cm/s. Alrededor de 60 veces mayor. Ademas, el perfil reportado en el trabajo de
Barrios et al. [22], tiene un comportamiento similar al de un flujo de tipo Hagen-Poiseuille,
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donde la velocidad maxima se encuentra en el centro del tubo y disminuye a medida que
se acerca a la pared, hasta cumplir la condicién de no deslizamiento en la pared [49].

4.3.5 Viscosidad Turbulenta

La viscosidad turbulenta es un pardmetro de cardcter ingenieril, el cual se introduce en
modelos, para simplificar la turbulencia que pueda existir en ciertas regiones del sistema en
estudio. En este caso se emplea para englobar los vortices que puedan existir en la region
cercana a la pared y la disipacion de energia cinética en energia térmica, debido a la
presencia del sélido y de la misma pared. En el actual trabajo, se estimé este parametro,
comparando el modelo de dos zonas utilizado en este trabajo [44] con el modelo NSDF
como se menciond anteriormente en este capitulo.

Se hicieron estimaciones a dos diferentes temperaturas 20 °Cy 45 °C haciendo un barrido
a diferentes flujos con el objetivo de encontrar un comportamiento de la viscosidad
turbulenta, los resultados fueron los siguientes:
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Figura 4.15. Viscosidad Turbulenta: (m) Temperatura de 20°C ;(®) Temperatura de 45°C

Como se observa en la Figura 4.15. La viscosidad turbulenta muestra un comportamiento
dividido en dos secciones: en la seccién 1 (flujos bajos < 2 I/min (5 VKgM)); la viscosidad
turbulenta disminuye, esto puede deberse a que la velocidad de disipacion de energia
térmica es alta cuando el flujo aumenta, mientras que en la seccién 2 (flujos mayores a 2
I/min (5 VKgM)); la viscosidad turbulenta aumenta de manera lineal conforme aumenta el
flujo de aire, esto puede deberse a que la energia cinética turbulenta, es mayor a la
velocidad de disipacion de energia cinética. Se muestra el mismo comportamiento en las
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dos diferentes temperaturas, la diferencia entre temperaturas se debe al comportamiento
de la viscosidad de los gases con la temperatura [49].

A partir de los datos obtenidos se propone una correlacidn para la viscosidad turbulenta,
especialmente para el sistema en estudio, se realizé un andlisis dimensional empleando el
teorema de Pi de Buckingham para relacionar las variables involucradas y se estimaron
pardmetros para hacer el ajuste a los datos de viscosidad turbulenta. Las ecuaciones se
muestran a continuacion:

e Para flujos menores a 2 litros por minuto es:

R 649.3832 — 6.3401x10~*Re,03*®

Mg

(4.25)

e Paraflujos mayores a 2 litros por minuto es:

Bt _ 630.1205 — 81.8466Re, (4.26)

Mg

Donde p: es la viscosidad turbulenta, pses la viscosidad del fluido y Rep es el nUmero de
Reynolds de particula.
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Figura 4.16. Correlacién de la viscosidad turbulenta: (m) Datos experimentales; (—) Correlacion.

4.3.6 Capa limite

La regidn donde ocurren los cambios importantes es la capa limite, del modelo de Aparicio
et al [44]. Se obtuvo la variacién de la capa limite con respecto al flujo. Lo que se puede
apreciar en la figura 4.14. Es que la capa limite disminuye de una forma cuadratica al
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aumentar el flujo de aireacion. La diferencia entre las dos temperaturas se debe al cambio
de viscosidad del aire.
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Figura 4.17. Variacion del espesor de la capa limite con respecto al flujo de aireacién: (m) Temperatura de
45°C ;(®) Temperatura de 20 °C.

4.4 Conclusiones y perspectivas

Se caracterizé la hidrodinamica dentro del biorreactor, donde se demuestra la importancia
de hacer las estimaciones de los parametros que toman en cuenta las resistencias viscosas
e inerciales del sistema (a y B) de la ecuacién de Ergun [42], la estimacién provee de una
correlacién confiable de caida de presidn, la cual es indispensable para obtener los términos
que caracterizan la permeabilidad del sistema y que son usados para calcular el perfil de
velocidad tanto en el modelo de dos zonas que se desarrollé en este trabajo como en el
modelo convencional de Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer.

Es necesario obtener los perfiles de velocidad, debido a que es importante acoplar este
término (que no es constante en todo el lecho empacado) con el modelo de transferencia
de calor y asi poder estimar con confianza los pardmetros de transferencia de calor
(conductividad térmica efectiva y coeficiente global de transferencia de calor de la pared).

Como trabajo futuro seria interesante poder modificar la hidrodindmica del lecho
cambiando el ancho del conducto, el tamafio o geometria de la particula empacada. Esto
modificaria el perfil de fraccién vacia en el lecho, lo que, como consecuencia, modificaria el
perfil de velocidad del lecho empacado, mejorando los mecanismos de transferencia de
calor y masa en el lecho.
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Capitulo 5.

Transferencia de calor en condiciones abidticas.
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Capitulo 5.

5 Transferencia de calor bajo condiciones abidticas

En esta seccion se presenta la caracterizacidn de la transferencia de calor bajo condiciones
abidticas, la cual es esencial, debido a que se obtienen los pardmetros de transporte que
identifican las condiciones térmicas del sistema. Para obtener estos parametros bajo
condiciones térmicas intrinsecas es necesario realizar un estudio bajo condiciones abidticas.
La seccidn se divide en cinco partes, primero, se mencionan trabajos anteriores sobre la
caracterizacion de la transferencia de calor en biorreactores de lecho empacado para
fermentacidén en medio solido, después se muestra el modelo a emplear para caracterizar
el sistema en estudio, en el siguiente apartado se muestran resultados los cuales se dividen
en tres: la estimacion de la conductividad térmica efectiva tomando en cuenta la
hidrodinamica, la estimacion de las contribuciones estatica y dinamica en la conductividad
térmica efectiva y se presentan estimaciones de dos parametros (conductividad térmica
efectiva y el coeficiente de transferencia de calor en la pared), finalmente se muestra una
conclusion y perspectivas del actual trabajo.

5.1 Transferencia de calor en biorreactores de lecho empacado

Uno de los pocos trabajos experimentales que caracterizan la transferencia de calor en
lechos empacados para la fermentacion en medio sélido es el de Gowthaman et al. (1993)
[26], su sistema experimental fue una columna de acero inoxidable de 345 mm de altura
por 150 mm de diametro, mientras que las particulas fueron en promedio menores a 2 mm
de diametro, lo cual da una relacién de didmetro de tubo a didametro de particula de 75. El
campo de temperatura fue medido de manera axial a tres diferentes posiciones desde el
centro del lecho: 33, 170 y 280 mm de altura. El empaque fue salvado de trigo. El sistema
fue utilizado para la produccion de amiloglucosidasa usando Aspergillus niger CFTRI 1105.
El flujo de aireacion fue variado de 5 | min a 25 | min?, con incrementos de 5 | min?,
mientras que las mediciones de temperatura se realizaron soélo en el centro del lecho a
diferentes alturas. En este trabajo se encontrdé que al incrementar el flujo de aireacién se
mejora el transporte convectivo de calor, lo cual mejora el rendimiento, sin embargo, una
mayor aireacion también reduce la humedad del lecho (a medida que incrementa la altura)
lo cual, a su vez, afecta al rendimiento del producto. Asi también comprobaron que, debido
a la actividad metabdlica, se llega a tener un gradiente de temperatura de hasta 12 °C lo
cual reduce considerablemente el rendimiento de productos deseados. También
compararon el gradiente de temperatura que se genera dentro del biorreactor de lecho
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empacado, con un biorreactor convencional de charola, llegando a la conclusion de que
para lechos empacados se tienen gradientes desde 0.75 °C cm™ hasta 0.07 °C cm™!, mientras
que, para biorreactores de charola, se llega a tener gradientes de 3.2 °C cm™ hasta 4.25 °C
cml. Ghildyal et al. (1994) [25], realizaron un estudio experimental semejante al de
Gowthaman et al. (1993) [26] en el cual se llegé a las mismas conclusiones.

Uno de los primeros trabajos experimentales que modelaron la transferencia de calor fue
el de Saucedo-Castafieda et al. (1989) [31] en donde el sistema experimental era un
biorreactor de lecho empacado de 60 mm de radio por 350 mm de largo mientras que el
lecho eran particulas de yuca de tamafio 4 — 5 mm de diametro, por lo que la relacién de
didmetro de tubo a particula fue de 13.3 (suponiendo un didmetro de particula de: 4.5 mm).
El flujo de aireacidn fue de 1.5 | min?, el campo de temperatura fue obtenido mediante
termopares tipo j, colocados a 4 posiciones a lo largo del radio.

El modelo propuesto fue de tipo pseudo-homogéneo de dos parametros, el cual toma en
cuenta la acumulacién, la conductividad en la direccién radial, la conveccién y el término de
reaccion:

aT 6T]]_ (aZT 19T (5.1)

pC, [E+vz£ W-I_FW) + p(—4AH)Rp,

Sin embargo, el modelo no toma en cuenta el transporte de calor debido a la evaporacion,
se tomd en cuenta sélo una velocidad superficial en el término convectivo, y no deja en
claro la diferencia entre la capacidad calorifica y la densidad del sustrato y del aire, debido
a que, en el término convectivo, se debe emplear las propiedades del aire, mientras que en
el término de acumulacién se emplea un promedio de pesos de las propiedades del aire y
del sustrato [47]. También desprecid el término convectivo debido a que el flujo empleado
es muy pequefio, y se agruparon términos en niumeros adimensionales, los cuales fueron
estimados por el método de Marquardt, resolviendo el modelo por colocacién ortogonal y
Runge-Kutta. Este trabajo presenta incertidumbre acerca de los pardmetros estimados,
debido a que en el término del numero de Peclet se engloba la conductividad térmica
efectiva y el coeficiente de transferencia de calor en la pared, y no se sabe el valor intrinseco
de cada parametro de transporte de calor, asi también, en este estudio se desprecia la
direccion axial.

Sangsurasak & Mitchell [54] propusieron un modelo pseudo-homogéneo en el cual toman
en cuenta dos direcciones (axial y radial) y el término de produccién de calor metabdlico:

c 6T+ OT] _x 62T+16T LK a%T N (5.2)
p"[at Vig N T Ko\ gzt ar ) T K Gz ) T e

Sin embargo, hacen muchas suposiciones, las cuales se mencionan a continuacion:
a) Lavelocidad axial es constante a través de una seccion transversal del biorreactor.
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b) La porosidad (fraccién vacia) es constante y uniforme.

c) Laresistencia en la pared del biorreactor es despreciable y el flujo del refrigerante
es alto, por lo que la superficie de fuera del lecho se mantiene a una temperatura
constante.

Ademads de estas simplificaciones en el modelo, al igual que Saucedo-Castaiieda et al. (1989)
[31], no diferencian las propiedades del fluido y del sélido. En su modelo no emplean una
conductividad térmica efectiva que englobe diferentes mecanismos de transferencia de
calor, debido a que es un modelo simplificado [47], ademas, suponen al sistema con
comportamiento isotrépico. Ademds, no validan el modelo con observaciones,
simplemente llevan a cabo un analisis de sensibilidad en el cual varian diversos parametros
como: la velocidad de entrada, temperatura de entrada del aire, y la altura del lecho. Para
observar el comportamiento del perfil de temperatura.

Igualmente, Sangsurasak & Mitchell en 1998 [30] introdujeron el término de evaporacién
en un balance de energia de igual forma pseudo-homogéneo en dos direcciones, validando
el modelo con datos experimentales de Saucedo-Castafieda et al. (1990) [31] y Ghildyal et
al. (1994) [25]:

aT aT 9’T 10T 9’T (5.3)

(pCp)b <E> + pf((,'pf + fﬂ)vza = Kb (F + ;a) + Kb ﬁ + TQ
Este modelo hace la diferencia entre las propiedades del fluido y del sélido, sin embargo, se
vuelve a proponer una isotropia en las dos direcciones (axial y radial), y no involucran una
conductividad térmica efectiva, si no que se obtiene simplemente con las propiedades
ponderadas de la fraccion vacia que ocupa el sdlido y el fluido, ademas, suponen una
velocidad constante en todo el biorreactor. Fanaei & Vaziri [24] emplearon un modelo de
transferencia de calor con las mismas consideraciones que Sangsurasak & Mitchell en 1998
[30], sin embargo, despreciaron el transporte conductivo radial.

En 1999 Ashley et al. [38], Mitchell et al. [20], describieron la transferencia de calor en un
biorreactor lo suficientemente ancho para despreciar la conduccion en la direccion radial,
lo cual reduce la ecuacién a:

aT aT 9*T (5.4)
(pCp)b <E> + pf(Cpf + f/l)vz <£) = Kb ﬁ + TQ

En trabajos mas recientes, en 2016, Casciatori et al. [7] propusieron un balance de energia,
para las dos fases (gas y sdlido) y en dos direcciones. En este balance, afirman que se
capturan todos los mecanismos de transferencia de calor, donde, es necesario, separar las
dos fases, para analizar el efecto de la evaporacién del agua del medio sélido. El balance es
el siguiente:
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e Fase gas:

oT, (5.5)
paeo( + Yva) + vopa( + Yva) a—g

92T,

= AHmp(Ts)v’(X)Bapaeo(Y* —Y) .- ha(T, — T) + oAy, o7

10 62
+ eoAgr;Br 67‘2

El primer término, del lado izquierdo, representa la acumulacion de energia en la fase gas a
lo largo de la fermentacidn. El segundo término representa el flujo de energia con el flujo

de aire por conveccién. En ambos términos (Cpa+Yva), representa la capacidad
calorifica del aire humedo.

El primer término del lado derecho representa la cantidad de energia asociada al flux de
evaporacion de agua en la interface entre las fases gas-sélido. El segundo término describe
la transferencia de calor convectiva en la interface gas-sélido. Y los ultimos términos
representan la conduccion de calor en direccidn axial y radial, respectivamente.

e Fase solida:

aT, as :
S(Cps + XCp) a—: + Ts(Cps + XCp) == o (=l

= ha(Ty — Ts) — AH 0, (T)v (X)Bapaee(Y* = Y) ...
2

o o1,
+ R, [s " 6t] - e)ds o

1 6 0° T,
1- 80))15 r 5.2

El término de la izquierda representa la acumulacién de energia en la fase sélida. Como la
concentracion de sélido seco (S) cambia en el tiempo simultaneamente con la temperatura
de la fase sélida (Ts), por lo que se aplica la regla del producto. La cantidad (Cps + XCpy,)

representa la capacidad calorifica del sélido humedo.

El primer término del lado derecho describe la transferencia de calor convectiva en la
interface sdélido-gas. El segundo término representa la cantidad de energia asociada con la
evaporacion de agua en la interface solido-gas. El tercer término describe el calor generado
debido a la actividad metabdlica del microorganismo. Y los ultimos dos términos
representan la conduccion de calor a través de la fase sdlida, en la direccidn axial y radial.

Casciatori & Thoméo (2018) [23], caracterizaron dos lechos empacados en condiciones
abidticas, un lecho fue compuesto de bagazo de cafia de azucar, pulpa y cascara de naranja
y salvado de trigo, mientras que el otro fue solo de bagazo de cafia de azucar. La relacién
de diametro de tubo a particula fue de: 260, y evaluaron el efecto de la altura del empaque
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(60 — 180 mm) y diferentes flujos de aireacién (400 — 1200 | h'). Ellos usaron un modelo
pseudo-homogéneo de dos pardmetros en estado estacionario, donde consideran sélo la
conduccion en la direccion radial, despreciando el transporte de calor debido a la
evaporacion. Promediaron la temperatura en la direccién axial. El modelo fue el siguiente:

oT 0’T 10T (5.7)
PalpaVs (a) =Kerrr\Grz T 77

Con las siguientes condiciones de frontera:

ZZO,T: To
_0 aT 0
=0T
aT
r =R, _Keff,ra = hw(Twall - TR)

El punto interesante, es que consideraron una conductividad térmica efectiva la cual
engloba diferentes mecanismos de transferencia de calor (por ser un modelo simplificado),
la cual la dividen en contribuciones estaticas y dinamicas, segun lo propuesto por Yagii y
Kuni (1957) [55] para lechos empacados.

Todos los modelos mencionados, emplean una velocidad superficial de entrada vy
desprecian la existencia de un perfil de velocidad dentro del biorreactor. La incertidumbre
en estos modelos es que, en la mayoria de ellos, proponen los sistemas como isotrdpicos
en cuanto a la conduccién, es decir, tienen el mismo comportamiento en distintas
direcciones, sin embargo, las conductividades efectivas serian diferentes debido a que la
velocidad del flujo (contribucién dindmica) no es la misma en la direccién radial y la axial
[45, 47, 56]. A continuacion, se menciona como se ha obtenido la conductividad térmica
para evaluar los modelos de conservacién de energia.

5.2 Conductividad Térmica en biorreactores de lecho empacado para FMS
A continuacién, se hace una revision bibliografica de la forma en que se ha propuesto
calcular la conductividad térmica:

e Sangsurasak & Mitchell en 1995 [54], propusieron la siguiente correlacion para la
conductividad térmica del sélido:
k= eke + (1 —&)ks
Donde ¢ representa la fraccion vacia media del lecho empacado, ks: la conductividad
térmica del aire y ks: la conductividad térmica del sélido.

e Hasan et al. (1998) [28], obtienen una expresién matematica para la conductividad
térmica para una mezcla de salvado de arroz con paja de arroz, la cual depende de
la densidad y humedad del sustrato:

k = 47.5080 + 0.0115p + 0.1295M — 6.0737 In(p)
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donde p es la densidad del sélido y M es la humedad absoluta del sélido.
Fanaei et al. (2009) [24]. Proponen que la conductividad sea obtenida por un
promedio ponderado de las propiedades del flujo y del sustrato con sus fracciones

volumétricas correspondientes, como se muestra en la siguiente ecuacién:
kb = gkf + (1 - S)kb

Barrios et al. (2015) [22], quien utilizé una mezcla de pasta de soya y desperdicios
de frutas y verduras, y el mismo sustrato que se empled en el actual trabajo, utilizan
una correlacién propuesta por Choi et al. (1987). La cual toma en cuenta la
composicion del sustrato como se muestra a continuacion:
k, =0.57109 + 0.0017625T — 6.7306 x 107°T?
k, = 22196 + 0.0062489T — 1.0154 x 107412
ks =0.1807 + 0.0027604T — 1.7749 x 1077T?
k. =0.2014 + 0.0013874T — 4.3312x 107°T?
ks = 0.18331 + 0.0012497T — 63.1683 x 107612
k, = 0.3296 + 0.001401T — 2.9039 x 107°T2
Donde: kw, kp, ki, ke, kfi, ka son las conductividades para agua, proteina, grasa,
carbohidratos, fibras y cenizas, respectivamente, y T, representa la temperatura del
sustrato.

5.3 Conductividad térmica efectiva
Sin embargo, se ha propuesto que, por ser modelos simplificados, varios mecanismos de
transferencia de calor se engloban en parametros “efectivos” los cuales pueden depender
del flujo de aireacion o no (contribuciones estaticas y dindmicas) [47, 55, 56]. A
continuacion, se mencionan estos mecanismos [56]:

Mecanismos independientes del flujo del fluido:

- Conduccidn a través del fluido.

- Conduccidn por contacto entre particulas.

- Radiacion entre los huecos del lecho.

- Radiacidn entre la superficie de los sélidos.

- Conduccidn a través del sdlido.

Mecanismos dependientes del flujo del fluido:

- Conveccion por el fluido en direccién del flujo del fluido.

- Conduccidn a través de la pelicula de fluido cerca de la superficie de contacto
entre dos particulas.

- Transferencia de calor por el mezclado transversal y longitudinal del fluido.

- Transferencia de calor por conveccidn sélido-fluido-sdlido.
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5.4 Modelo de transferencia de calor para el sistema en estudio
Para caracterizar el biorreactor con el sustrato es importante hacer experimentos bajo
condiciones abidticas para conocer la conductividad térmica efectiva (Ket), el coeficiente de
transferencia de calor en la pared (hw), y los diferentes mecanismos de transporte de calor
que intervienen en la remocion de calor en el biorreactor.

Para este sistema se eligid el siguiente modelo; pseudo-homogéneo y en estado
estacionario:

d aoT (5.8)
(korro )

c( o | /1( o _9
PCp ”Zaz) prf ”Zaz)_ax

“y,n “ n

Figura 5.1. Localizacién de coordenadas dentro del biorreactor: la direccidn “x” es el ancho, la direccién “y
largo vy la direccién “z” es la altura del lecho.

El cual tiene las siguientes suposiciones:
1.- No existe diferencia apreciable entre la fase sélida y fluida (equilibrio térmico).
2. No hay gradientes de temperatura significativos en la direccion (“y”) del biorreactor.

3. La conduccién en la direccién axial se desprecia debido a que se considera que el
transporte convectivo en esta direccién es dominante (misma direccidn del flujo).

3. No existe velocidad en las otras direcciones (“x” y “y”) por lo que solo existe en la
direccion axial.

4. Las propiedades fisicas (Capacidad calorifica, densidad y viscosidad) del aire son
constantes.

Como se puede observar, el modelo de hidrodinamica se acopla con el modelo de
transferencia de calor en el término de la conveccién y en el término evaporativo en el lado
izquierdo de la ecuacion (5.8). Aqui es donde, en diferentes trabajos [24, 28, 30, 54, 31, 32,
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36] realizados para este tipo de sistemas, sélo han considerado una velocidad constante
(flujo piston) a lo largo del reactor. Lo cual puede impactar en la determinacion de los
coeficientes de transferencia de calor (Kefr y hw).

El modelo de transferencia de calor estd sujeto a las siguientes condiciones de frontera:
- En z=0; se tiene la temperatura del aire de entrada.
z=0,T=T,
- Enx=0; se propone una condicién de simetria.

0 dr
X = _— =

" odx

Sin embargo, para frontera en la pared se evaluaron diferentes condiciones de frontera, las

cuales son las siguientes:

a) Una temperatura constante en la pared, donde es necesario tomar en cuenta la
hidrodinamica, para tomar en cuenta los mecanismos que ocurren en esta region:

X = b/2, T = Tpared

b) Una condicion de frontera que tome en cuenta el coeficiente global de transferencia
de calor en la pared (hy):

dT
_keff,xa = hw(T - Tb)
Donde:
Ty es la temperatura del bafio de calentamiento.

Barrios et al. (2005) [22], realizaron la caracterizacidon del mismo sistema en estudio, sin
embargo, para la transferencia de calor emplearon correlaciones para obtener los
coeficientes de transferencia de calor como la conductividad y el coeficiente global de
transferencia de calor en la pared. Por lo que se cree necesario estimar estos coeficientes
de observaciones ya que las correlaciones fueron obtenidas para diferentes sistemas.

Romero et al. (2017) [56], describe los diferentes mecanismos que engloba una
conductividad térmica efectiva, y la importancia que tiene estimarla mediante
observaciones para cada sistema experimental.

En el actual trabajo se tomaron los datos experimentales obtenidos por Barrios et al. (2015)
[22], para caracterizar la transferencia de calor en el biorreactor, englobando todos los
mecanismos de transferencia de calor dentro de una conductividad térmica efectiva y
obtener el coeficiente global de transferencia de calor en la pared.
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5.4.1 Condiciones de operacion
Las condiciones de operacién y el arreglo experimental con el que fue realizado los
experimentos fueron los siguientes:

Tabla 5.1. Parametros de operacién en estudios abidticos.

Parametro Magnitud

Composicién del medio poroso 53.3 % pasta soya, 46.7 % frutas y verduras.
Temperatura de sistema de calentamiento 45°C

Temperatura del aire en la entrada ~20°C

Flujo de aireacion (aire saturado) 0.2,0.3y0.41mint(0.5,0.75 y 1 VKgM)
Altura del lecho empacado 5cm

Masa del lecho empacado (himedo) 400 g

Humedad del lecho empacado 60 %

Tamafiio de particula Esferas de 1.5 mm de didmetro

Para llevar a cabo la medicién adecuada de la caida de presién en el reactor, se siguieron
los siguientes pasos:

1. Antes de cada prueba, es necesario comprobar la hermeticidad en el sistema.
2. Poner el bafio de calentamiento a 45°C.

3. Ajustar la humedad requerida en el lecho con agua destilada.

4. Empacar en el biorreactor y tapar adecuadamente.
5

Colocar los termopares tipo K (cromel-alumel) en los puertos de la tapa del
biorreactor.

o

Suministrar el flujo de aireacion.

7. Sumergir el biorreactor en el bafio de agua, hasta que alcance el estado estacionario.

)]
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Termorecirculador

Figura 5.2. Arreglo experimental para llevar a cabo la medicién del campo de temperatura.

En la Figura 5.2 se muestra el arreglo experimental para obtener la caida de presion, el aire
seco se hace pasar por un humidificador, para asegurar una alta humedad en el aire y
reducir la pérdida de agua contenida en el sustrato. Las mediciones de temperatura se
hicieron en la direccién del ancho y a tres diferentes posiciones axiales, como se describe
mejor en la siguiente figura:

i

ll-lf,clliliﬂ
:I‘I:
ol
3

©

Figura 5.3. Mediciones dentro del biorreactor para tener un campo de temperatura: (figura izquierda)
mediciones en el ancho; (figura derecha) mediciones axiales.

5.4.2 Algoritmo para la caracterizacion de la transferencia de calor
A continuacion, se muestra el algoritmo que se siguid para la caracterizacion de la
transferencia de calor en el biorreactor de lecho empacado con aireacién forzada.
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Caracterizacion de la transferencia de
calor

Experimentos de transferencia de calor en
estado estacionario.

Resolver el modelo propuesto por el
método de colocacion ortogonal y Runge-
Kutta de cuarto orden.

Comparar el modelo con las
observaciones experimentales.

Estimar los coeficientes de transferencia de
calor por el método de minimos cuadrados,
siguiendo el algoritmo de Levenberg-
Marquart.

Figura 5.4. Algoritmo para la caracterizacién de la transferencia de calor en el biorreactor de lecho empacado.

5.5 Resultados y discusion.

5.5.1 Estimacion de la conductividad térmica efectiva

El modelo se resolvié mediante el método de colocacién ortogonal, utilizando 60 puntos
interiores, debido a que con esta cantidad de puntos se captura mas informacién del perfil
de velocidad en la regién cercana a la pared presente en el lecho. Las ecuaciones que se
discretizaron se resolvieron mediante el método de Runge-Kutta de cuarto orden. Mientras
gue la estimacion de pardmetros se llevd a cabo por el método de minimos cuadrados
siguiendo el algoritmo Levenberg-Marquart [53], en el cual se obtiene el intervalo de
confianza del 95% para el pardmetro estimado.

A continuacidn, se muestran los graficos de las observaciones con el modelo ajustado por
la estimacion, para los tres diferentes flujos de aireacion (0.2, 0.3 y 0.4 I/min). En donde el
pardmetro de ajuste fue sélo la conductividad térmica efectiva.
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Tabla 5.2. Estimacién de la conductividad térmica efectiva.

200 ml/min (0.5 VKgM) 2.242 x 102 (£ 8.305 x 10%)
300 ml/min (0.75 VKgM) 2.998 x 102 (£ 3.124 x 10%)

400 ml/min (1 VKgM) 4.113x 102 (+ 1.552 x 10
Barrios et al. (2015) [22] 1.58 x 10!

Comparando con conductividades térmicas reportadas en la literatura se encuentran
diferentes valores reportados, como: Hasan et al. (1998) [28], para un flujo de aireacién de
0.2 | min! empleando salvado de trigo, obtiene un valor de: 0.3460 W m™ K, también,
Fanaei et al. (2009) [24], para un sistema de salvado de trigo y una aireacién variada desde
51 min? hasta 25 | min’, reporta un valor de 0.2157 W m* K'! y finalmente Casciatori &
Thomeo (2018) [23], reportan conductividades térmicas de 0.9 W m* Kty 0.06 Wm1K?!a
para un sistema de bagazo de cafia de azucar y otro de un medio compuesto de bagazo de
cafia de azucar, pulpa y cascara de naranja y salvado de trigo, respectivamente. Para un
flujo de aireacién de 6.66 | mint.

Las diferencias se pueden deber a los diferentes compuestos organicos que se emplean para
conformar el lecho empacado, asi también, esta diferencia se puede atribuir a la diferencia
en el flujo de aireacion empleado, sin embargo, para las conductividades térmicas
reportadas por: Barrios et al. (2015) [22], Hasan et al. (1998) [28] y Fanaei et al. (2009) [24],
son mayores (una orden de magnitud) a las reportadas en este trabajo. Mientras que lo
reportado por Casciatori & Thomeo (2018), estan en las mismas ordenes de magnitud sin
embargo el flujo de aireacién que emplearon estda muy por arriba del flujo empleado para
este trabajo, por lo que es dificil hacer una comparacion concreta. En las Figuras 5.5 - 5.7
se muestran los ajustes del modelo, estimando los parametros de transferencia de calor.
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Figura 5.5. Predicciones del modelo empleado, a un flujo de aireacién de 0.5 VKgM: (m) datos
experimentalesaz=0cm; (e) z=2.5cm; (A) z=5 cm; predicciones del modelo: (<) z=0cm; () z=2.5 cm;

(-)z=5cm.
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Figura 5.6. Predicciones del modelo empleado, a un flujo de aireacién de 0.75 VKgM: (m) datos

experimentalesaz=0cm; (®) z=2.5cm; (A) z=5 cm; predicciones del modelo: (<) z=0cm; (=) z=2.5 cm;
(-)z=5cm.
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Figura 5.7. Predicciones del modelo empleado, a un flujo de aireacién de 1 VKgM: (m) datos experimentales
az=0cm;(®)z=2.5cm; (A)z=5cm; predicciones del modelo: (<) z=0cm; (=) z=2.5cm; (-)z=5cm.

Enlas Figuras 5.5—5.7 se pueden observar las predicciones del modelo con la conductividad
térmica efectiva estimada, y las observaciones experimentales, se observa que el modelo
sigue la misma tendencia de los datos experimentales, en la parte del fondo del lecho, la
temperatura es la mas baja, debido al contacto con el aire entrante, a medida que se avanza
por la direccién axial, la temperatura incrementa generando gradientes de temperatura de
hasta 4.6°C. en este sistema se encontraron gradientes de 0.92 °C/cm, Gowthaman et al.
[26] reportaron gradientes de temperatura desde 0.75°C/cm hasta 0.07°C/cm, lo cual
parece ser tipico para biorreactores de lecho empacado. El modelo, llega a tener una
diferencia de hasta en un grado centigrado con respecto a las observaciones, lo cual es,
aceptable para este tipo de sistemas, donde los cambios pequefios de temperatura afectan
el crecimiento del microorganismo, lo cual afecta el rendimiento del producto deseado [2,
3].

En la Figura 5.8, se muestra una simulacidon empleando la conductividad térmica reportada
por Barrios et al. (2015) [22], la cual fue obtenida mediante una correlacion que sélo
caracteriza la conductividad del sélido (contribucidn estatica) propuesta por Choi et al.
(1987) [57]. Se observa que se obtienen perfiles planos de temperatura, muy alejados de
los datos experimentales.
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Figura 5.8. Predicciones del modelo empleando la conductividad térmica propuesta por Barrios et al. (2015)
a un flujo de 0.75 VKgM: (m) datos experimentalesaz=0cm; (®) z=2.5cm; (A)z=5 cm; predicciones del
modelo: (-)z=0cm; (-)z=2.5cm; (-)z=5cm.

Casciatori & Thomeo (2018) [23], mediante estimacién de parametros encontrdé que la
relacidon entre la conductividad térmica efectiva y la conductividad térmica del sélido (es
decir, la relacidn: Kes/Kssiido) llegaba a ser de hasta 5.7, mientras que para el actual trabajo
esta misma relacidn varia entre 0.153 y 0.26, estos datos sugieren que es necesario hacer
una estimacién de parametros para cada sistema experimental, debido a que calcular una
conductividad del solido es insuficiente para capturar los diferentes mecanismos de
transferencia de calor que engloba una conductividad térmica efectiva [47, 55, 56].

5.5.2 Contribuciones estatica y dinamica

En el presente apartado se muestra la conductividad térmica efectiva como una
conformacion de contribuciones estaticas y dinamicas a la transferencia de calor (como se
explicé en la seccién 5.3), asi como lo propuso Yagii & Kuni (1957) [55]. A continuacion, se
muestra un grafico en el cual se hace una variacién de la conductividad térmica efectiva en
funcién de la coordenada “x” (en lo ancho del lecho) la cual esta en funcién de la velocidad
intersticial.
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Figura 5.9. Conductividad térmica efectiva en funcién de la posicién: (=) flujo de 0.5 VKgM; () flujo de 0.75
VKgM (-) flujo de 1 VKgM.

En la Figura 5.9 se muestra la variacion de la conductividad térmica con respecto a el ancho
del biorreactor, debido a la variacion en la velocidad intersticial, en la figura se observa el
comportamiento de este parametro en la region cercana a la pared, donde se puede
observar que las conductividades varian entre 0.021 - 1.1 W mt kX, Por lo que en esta zona
se mejora considerablemente la eliminacidn de calor con el transporte convectivo, debido
a la mayor velocidad intersticial que existe en esta zona.

Se propone una correlacién con forma semejante a las propuestas por Romero et al. (2017)
[56] donde se estimaron dos parametros por el método de minimos cuadrados siguiendo el
algoritmo de Levenberg-Marquart [53]:

keff,x = kO + 6RepPr (5.9)

Donde K° es la conductividad debido a las contribuciones estéticas (cuando Rep = 0), y tiene
un valor de: 0.00658 W/ m k1, 3 es el pardmetro que caracteriza la conductividad térmica
debido a la contribucién dindmica y tiene un valor de: 2.2006 W/ m k', Re, es el nimero
de Reynolds basado en el diametro de particula y Pr el nimero de Prantl. Casciatori &
Thomeo [23] propusieron una correlacién semejante a la propuesta en este trabajo,
ademas, mencionan que generalmente se emplean correlaciones que caracterizan
solamente al sélido debido al hecho de que se emplean flujos de aire pequefios, y por lo
tanto la contribucion dinamica no juega un papel importante, sin embargo, en su trabajo
no considera un perfil de velocidad, por lo que no obtiene zonas donde la velocidad sea
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maxima e incremente de manera considerable, por lo que no observan la contribucién
dinamica, como en este trabajo, que al involucrar el perfil de velocidad, la conductividad
térmica aumenta hasta alrededor de 30 veces en la region cercana a la pared, debido a la
contribucién dinamica.

5.5.3 Conductividad térmica efectiva y coeficiente de transferencia de calor en la
pared.

En esta seccidn se presenta una aproximacién incluyendo la conductividad térmica efectiva
y también un coeficiente de transferencia de calor en la pared, para la estimacién de
parametros se emplearon los datos experimentales obtenidos por Barrios et al. (2015) [22].
El modelo propuesto (5.8), fue resuelto sujeto a las siguientes condiciones de frontera:

Condiciones de frontera para la ecuacion (5.8)

EnZ=0;T =T,

aT
Enr—O,E—O

oT
Enr = R, _keff,xg = hW(T — Tb)

El modelo se resolviéo mediante el método de colocacién ortogonal, empleando 20 puntos
interiores, debido a que en este caso se empled una velocidad constante (flujo pistén), el
conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias resultantes se resolvido mediante el método
de Runge-Kutta de cuarto orden. La estimacién de parametros se realiz6 mediante el
método de minimos cuadrados siguiendo el algoritmo de Levenberg-Marquart [53], el cual
provee de un intervalo de confianza del 95%, Los parametros estimados y las predicciones
del modelo se muestran a continuacion.
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Figura 5.10. Predicciones del modelo empleado, a un flujo de aireacién de 0.5 VKgM: (m) datos
experimentalesaz=0cm; (e) z=2.5cm; (A) z=5 cm; predicciones del modelo: (<) z=0cm; (=) z=2.5 cm;
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Figura 5.11. Predicciones del modelo empleado, a un flujo de aireacién de 0.75 VKgM: (m) datos

experimentalesaz=0cm; (®) z=2.5cm; (A) z=5 cm; predicciones del modelo: (<) z=0cm; (=) z=2.5 cm;
(-)z=5cm.
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Figura 5.12. Predicciones del modelo empleado, a un flujo de aireacién de 1 VKgM: (m) datos
experimentalesaz=0cm; (®) z=2.5cm; (A) z=5 cm; predicciones del modelo: (<) z=0cm; (=) z=2.5 cm;
(-)z=5cm.

En las Figuras 5.10- 5.12 se observan las predicciones del modelo 5.8 con las condiciones de
frontera antes mencionadas, tomando en cuenta un coeficiente de transferencia de calor
en la pared (hw), se puede apreciar que las tendencias seguidas por el modelo son idénticas
a los datos experimentales, la aproximacion es muy semejante a la mostrada, empleando
s6lo la conductividad térmica efectiva y una temperatura constante en la pared.

Tabla 5.3. Estimacion de la conductividad térmica efectiva y el coeficiente global de transferencia de calor en

la pared.
Kefix [W m™ K] 3.123x 107 4.290 x 102 4.074 x 102
(+2.889x 103) (+4.676 x 103) (£3.472x103)
hw [W m2K1?] 2.235 2.3462 2.422
(£9.399 x 107) (£7.587 x10%Y) (+6.407 x 10%)

Como se puede observar para esta aproximacion, a medida que aumenta el flujo aumenta
la conductividad térmica efectiva, debido a que el transporte de calor en la regidn central y
de la pared del lecho se mejora, de manera andloga sucede con el coeficiente de
transferencia de calor en la pared, como el gradiente entre la temperatura del bafio y la
temperatura interior del lecho en la pared, es pequeifia, el valor de este coeficiente es
relativamente grande, debido a que las resistencias ofrecidas por la pared son pequefias.
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Saucedo-Castafieda et al. (1989) [31] obtiene mediante estimaciones del nimero de Biot
de calor, reporta valores del coeficiente de transferencia de calor en la pared (hy) de
alrededor de 1.1533 W m2 K%, este mismo valor fue empleado por Hasan et al. (1998) [28]
en su modelo de transferencia de calor. Recientemente, Casciatori & Thomeo (2018) [23]
estima valores desde 7.26 W m2 K'! hasta 53.95 W m™2 K1 para su sistema en estudio. Esto
confirma que es necesario hacer una estimacién de los parametros de transferencia que
caracteriza a cada sistema en estudio, ya que de un sistema a otro pueden variar
considerablemente, dependiendo del tipo de material de construccion, los compuestos
organicos empleados como sustraido, tamafo de particula, o las temperaturas de
operacion, e incluso del bafio de calentamiento.

5.6 Conclusiones y perspectivas del trabajo

Se caracterizd la transferencia de calor del sistema mediante la estimacién de la
conductividad térmica efectiva y el coeficiente global de transferencia de calor en la pared,
tomando en cuenta el efecto de la hidrodindmica. Esto ayuda a tener mayor certidumbre
sobre estos parametros que caracterizan al sistema.

También se encontré que la caracterizacidon de la transferencia de calor previa a este
sistema era a través de correlaciones, lo cual daba como resultado predicciones del perfil
de temperatura muy alejadas de la realidad, por ejemplo, comparando un trabajo previo,
se encontrd que los parametros estimados fueron alrededor de 10 veces menores a los
reportados y obtenidos por correlaciones. Lo cual afirma que es importante estimar los
parametros desde observaciones obtenidas experimentalmente, ya que, las correlaciones
generalmente son obtenidas para sistemas diferentes a los propios en estudio.

Se realizé un analisis de la variacién pseudo-local de la conductividad térmica efectiva con
el perfil de velocidad, teniendo en cuenta que este parametro engloba mecanismos
dependientes e independientes del flujo del fluido. Se encontrd que en donde se alcanza la
velocidad mdaxima (regidn cercana a la pared) la conductividad térmica efectiva alcanza
valores de hasta 10 veces mayores a la region del centro del lecho empacado, lo que afirma
gue, en la regidn cercana a la pared, la eliminacién de calor es mejor, debido al incremento
en el transporte convectivo (maxima velocidad de flujo). Esto se corrobordé con la
estimacion del coeficiente de transferencia de calor en la pared.
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Capitulo 6.

Transferencia de masa en condiciones abidticas.
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Capitulo 6.

6 Transferencia de masa bajo condiciones abidticas

La caracterizacidon de transferencia de masa se realizd con la finalidad de caracterizar la
dispersidn en el biorreactor [48].

6.1 Estudios de transferencia de masa en biorreactores de lecho empacado

Existen pocos trabajos que caracterizan la transferencia de masa (dispersién) dentro de un
biorreactor de lecho empacado, debido a que: en 1993 Gowthaman et al. [26], hicieron
mediciones de concentracidn de oxigeno en la direccién axial (diferentes aturas: 33, 170 y
280 mm de altura) en un biorreactor de lecho empacado. La conclusidn fue que el oxigeno
no era una limitante para el crecimiento debido a que la concentracion en la direccién axial
se mantenia en niveles aceptables para el crecimiento del microorganismo. Sin embargo,
no realizaron una caracterizacion adecuada de la dispersién de masa ni del mdédulo de
dispersién, el cual provee informacion valiosa sobre el grado de dispersién dentro del
biorreactor.

Debido a este trabajo experimental, se ha ignorado la caracterizacién adecuada de la
dispersidn en el interior de este tipo de biorreactores.

Uno de los pocos trabajos fue el de Barrios et al. (2015) el cual caracteriza la dispersién
mediante la metodologia de distribucién de tiempos de residencia y calculo de varianzas,
en el cual obtiene el tiempo medio de residencia, y obtiene el médulo de dispersidn, dichos
resultados muestran que existe una desviacion grande con respecto al flujo piston (D/UL =
0.123-0.220) [22].

6.2 Transferencia de masa en el sistema en estudio.

En el actual trabajo se tomaron los datos reportados por Barrios et al. (2015) debido a que
es el mismo sistema experimental en estudio, sin embargo, para calcular el pardmetro de
dispersién y el médulo de dispersion, se resolvido el modelo de dispersidon-conveccion
discretizandolo con el método de colocacién ortogonal (20 puntos interiores), mientras que
el conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias resultantes se resolvid por el método de
Runge-Kutta de cuarto orden, y se realizé una estimacion del parametro de dispersién
mediante el método de minimos cuadrados siguiendo el algoritmo de Levenberg-Marquart.

El modelo de dispersidn-conveccidn es el siguiente:

aCo, 3*Co, . Co, (6.1)

=D
at effz" gz2 9z

Sujeto a las condiciones de frontera:
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t= 0; Coz = COzin

z=0;Cy,=0
dCy,
z = h; iz =0

Donde Co, es la concentracion de oxigeno; Det, es el coeficiente de dispersiéon en la
direccidn axial, U es la velocidad superficial en la direccion axial y Co2in €s la concentracion
de entrada al sistema.

Figura 6.1. Direccidn axial (direccién del flujo del fluido).

6.2.1 Condiciones de operacién
Las condiciones de operacién y el arreglo experimental utilizados para el estudio del tiempo
de residencia del oxigeno fueron las siguientes (Tabla 6.1):

Tabla 6.1. Parametros de operacién en estudios abidticos.

Parametro Magnitud

Composicién del medio poroso 53.3 % pasta soya, 46.7 % frutas y verduras.
Temperatura de sistema de calentamiento 45°C

Temperatura del aire en la entrada ~20°C

Flujo de aireacion (aire saturado) 0.2,0.3y0.41min(0.5,0.75 y 1 VKgM)
Altura del lecho empacado 5cm

Masa del lecho empacado (himedo) 400 g

Humedad del lecho empacado 60 %

Tamafiio de particula Esferas de 1.5 mm de didmetro

Para llevar a cabo la medicién adecuada de la caida de presién en el reactor, se siguieron
los siguientes pasos:

0o
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1. Empacar el sustrato y ajustar a la humedad requerida.
2. Realizar una prueba de hermeticidad.
3. Instalar el sensor de oxigeno en el efluente de gases del biorreactor.

4. Suministrar una corriente de gas nitrégeno hasta desplazar por completo el oxigeno
dentro del biorreactor.

5. Hacer pasar un volumen conocido de aire (21 % oxigeno) manteniendo constante el
flujo de nitrogeno

6. Registrar la variacidon de concentracion de oxigeno en el tiempo.

Oxigeno (Pulso)

Nitrogeno

Biorreactor

22| | et

de gases

Bario de calentamiento

Figura 6.2. Arreglo experimental para llevar a cabo la medicién del tiempo de residencia del oxigeno.

Enla Figura 6.2 se observa el esquema del sistema experimental empleado para la medicién
de la concentracion de oxigeno en el tiempo. El sistema es purgado con gas nitrégeno,
cuando el sensor de oxigeno ya no logra detectar nada, se hace la inyeccion de cierta
cantidad de aire (oxigeno), a través del depurador en “Y”, y se registra la variacién en el
tiempo.

De igual forma que en los experimentos de hidrodindmica y transferencia de calor, el bafio
de calentamiento se pone a una temperatura de 45°C, el biorreactor es cargado con el
sustrato, se humedece, y se pone en el bafio de calentamiento hasta alcanzar una
temperatura constante.

6.2.2 Algoritmo para la caracterizacion de la dispersion.
A continuacién, se muestra el algoritmo que se siguid para la caracterizacién de la
dispersidn de oxigeno en el biorreactor de lecho empacado con aireacién forzada.
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Caracterizacion de la transferencia de masa.

Experimentos de transferencia de oxigeno
(Estimulo-respuesta).

Resolver el modelo propuesto por el método de
colocacion ortogonal y Runge-Kutta.

Comparar el modelo con las observaciones
experimentales.

Estimar el coeficiente de dispersion por el
método de minimos cuadrados, siguiendo el
algoritmo de Levenberg-Marquart.

Figura 6.3. Algoritmo para la caracterizacién de la dispersién en el biorreactor de lecho empacado.

6.3 Resultados y discusion
6.3.1 Estimacion de parametros

Mediante la estimacién de parametros, se obtuvieron los siguientes resultados del
coeficiente de dispersion y el médulo de dispersion (D/UL). asi también, se muestran los

datos reportados previamente por Barrios et al. (2015) [22].

Tabla 6.2. Estimacion del coeficiente y médulo de dispersién.

Defr,, [m?s] 3.927 x 10* 7.109 x 104
(+3.371x 10°) (+ 5.882 x 10°5)
D/UL 176.741 213.364
Barrios et al. (2015). Deff,z 2.733 x 107 6.533 x 10”7
Barrios et al. (2015). D/UL 0.123 0.196
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Los resultados mostrados en la Tabla 6.1, muestran que se obtuvo una diferencia de tres
6rdenes de magnitud en el coeficiente de dispersion entre este trabajo y el realizado por
Barrios et al. (2015) [22]. La diferencia puede ser debido a que en el presente trabajo el
modelo se resolvid por colocacion ortogonal y se realizd una estimacién del coeficiente de
dispersién, mientras que en el trabajo de Barrios et al. (2015) [22], el coeficiente se obtuvo
por calculo de varianzas de la curva de distribucion de tiempos de residencia. Sin embargo,
los dos resultados muestran un efecto significativo de los mecanismos dispersivos.

El ajuste del modelo dispersidn-convecciéon mediante la estimacion del coeficiente de
dispersidn, se presentan en las Figuras 6.4 — 6.6:

0.40 ———

1 m  Observaciones (200 ml min™)
0.35 - e Modelo .

0301

Concentracién (kmol m™
o
N
(&)
|

o o o o
o = - (V)
a o 3 o
I ! I I

0.00 T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (min)

Figura 6.4. Ajuste del modelo dispersién-conveccion a los datos experimentales: (m) Observaciones
a un flujo de 0.5 VKgM;(-) predicciones del modelo.
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Figura 6.5. Ajuste del modelo dispersidn-conveccion a los datos experimentales: (m) Observaciones a un
flujo de 0.75 VKgM;(—) predicciones del modelo.
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Figura 6.6. Ajuste del modelo dispersidn-conveccion a los datos experimentales: (m) Observaciones a un
flujo de 1 VKgM;(—) predicciones del modelo.
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En las figuras se puede observar el ajuste del modelo mediante la estimacion del coeficiente
de dispersion. Debido a que la curva es asimétrica, se espera que el modulo de dispersion
(D/UL) sea mayor a 0.01 [48], lo cual indica que existen mecanismos de dispersion
considerables en el lecho que se estudia. De otra forma, pueden estar presentes diferentes
fendmenos como retro mezclado, flujo preferencial (canalizacién), lo cual puede dar lugar
a zonas donde el oxigeno no esté presente en la cantidad necesaria para el microorganismo
(zonas muertas).

6.3.2 Correlacion para el coeficiente de dispersion.

La correlacion que se propone en el presente trabajo se basa por la propuesta hecha por
Levenspiel en 2004 [48], en la cual propone que el coeficiente de dispersidon depende del
numero de Bodenstein (nimero de Reynolds y numero de Schmidt). La cual, a su vez, se
ajustd mediante estimacion de parametros, la correlacion es la siguiente:

D¢, = D° + yRe,Sc (6.2)

Donde D%es la difusividad molecular del oxigeno en nitrégeno igual a: 7.424x10°m? s, y
es la contribucién dinamica debido al flujo del fluido y es igual a: 8.596x10” m? s, Re; es el
Reynolds basado en el didametro de particula y Sc es el nimero de Schmidt. Segun lo
obtenido la parte dinamica es la que juega un papel importante en el coeficiente de
dispersion.

6.4 Conclusiones y perspectivas

Por lo que se ha obtenido es necesario evaluar la dispersién dentro de este tipo de sistemas,
debido a que pueden existir serias desviaciones del flujo ideal, lo cual es indeseable si se
quiere maximizar el rendimiento de los productos de interés.

Se obtuvieron diferencias significativas entre lo obtenido anteriormente en el mismo
sistema y lo obtenido en este trabajo, la diferencia puede radicar en la diferencia de
obtencién del médulo de dispersién, (uno por célculo de varianzas y en el presente trabajo
mediante estimacién de parametros), sin embargo, en los dos célculos la informacién
obtenida sugiere que existen grandes mecanismos dispersivos dominantes, lo cual afirma
que existen fendmenos de retro mezclado y gradientes de concentracién considerables.

Para caracterizar la dispersion en este tipo de sistemas es necesario la estimacion de
pardmetros a través de datos experimentales, debido a que, como existen pocos estudios
que calculen experimentalmente el coeficiente de dispersion (generalmente se obtiene de
correlaciones), no es confiable la caracterizacidon del transporte de masa, la cual pudiera
afectar al rendimiento de los productos deseados.
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Capitulo 7.

Conclusiones generales.
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Capitulo 7.

7. Conclusiones generales

Las conclusiones en este trabajo fueron las siguientes:

e La hidrodinamica debe ser considerada, para tener una menor incertidumbre en la
estimacion de los parametros que caracterizan la transferencia de calor y de masa
del biorreactor en estudio.

e Los parametros que toman en cuenta las resistencias viscosas e inerciales (ay ) en
la ecuacidn de Ergun, deben ser estimadas para que la correlacién sea validada con
datos experimentales de caida de presidn y tener la certeza sobre las magnitudes de
estas resistencias en el sistema en estudio. Ya que se debe de contar con buenas
predicciones de caida de presidon para la obtencién del perfil de velocidad, ya que
esto define la magnitud de la velocidad intersticial dentro de lecho.

e El modelo hidrodindmico de dos zonas se ajusta (mediante la estimacion de la
viscosidad turbulenta) de manera precisa (diferencias no mayores al 3%) al modelo
convencional de Navier-Stokes-Darcy-Forchheimer. Por lo que su uso es confiable
para describir los perfiles de velocidad en este tipo de sistemas, ademas de la
ventaja que tiene por ser un modelo pseudo-analitico (tiempos de computo
menores a NSDF).

e Los perfiles de velocidad mostraron un incremento considerable en la regién
cercana a la pared, lo cual sugiere que en esta zona el transporte de calor por el
mecanismo de conveccion es mejor que en la regidn del centro.

e La conductividad térmica usada debe ser un parametro efectivo, debido a que en
ella se engloban diferentes mecanismos dependientes e independientes del flujo del
fluido, y, ademas, debe ser estimada de datos experimentales obtenidos del sistema
en estudio. Debido a que en este estudio ninguna correlacién se aproxima a la
conductividad térmica efectiva estimada de datos experimentales. Por lo que no es
adecuado el uso de correlaciones.

e La conductividad térmica efectiva depende de las propiedades del sdlido, del
régimen del flujo (nimero de Reynolds), y las propiedades del fluido (numero de
Prantl).

e Elestudio de dispersidn mostré que existen mecanismos de dispersion presentes en
el lecho, lo que quiere decir que, existen fendmenos como flujo preferencial, retro-
mezclado, lo cual puede generar gradientes de concentracion de oxigeno y como
consecuencia tener zonas muertas en el biorreactor.
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Anexos

A. Descripcion del sistema experimental
El sistema se disefid y construyd a un nivel (escala) banco, en el cual la investigacion empieza
a tener un caracter tecnolégico, debido a que, el sistema se asemeja a una escala piloto o
industrial, en cuanto a la geométrica y variables de operacidén, este sistema fue desarrollado
por Barrios et al. [22].

Material de construccion

El material con el que fue construido el fermentador fue acrilico, debido a que la presién y
temperatura de operacion del sistema permite emplear este material. Algunas de sus
propiedades se muestran en la siguiente tabla:

Tabla A.1. Propiedades del acrilico.

Propiedad Valor
Opticas
e Transparencia 93%
Mecdnicas
e Resistencia al impacto 20-30 kg-cm cm™
e Densidad 1190 kg m3
e Dureza 50-52
Térmicas
e Punto de ablandamiento 120-124 °C
e Punto de inflamacidén 280 °C
Geometria

La geometria del biorreactor es un recipiente rectangular con una capacidad de 4.5 L. La
tapa se acopla al cuerpo mediante tornillos de acero inoxidable.

Cierre hermético

La junta o sello que se empled fue de neopreno, para garantizar la hermeticidad del sistema
y evitar caidas de presidon dentro del reactor.

Tabla A.2. Propiedades de la junta de neopreno.

Espuma de neopreno Corddn de neopreno
Geometria Rectangular Circular
Temperatura de operacién -40a93°C -20a 105 °C
Densidad 09gcm3 1.45gcm3
Espesor 6.35 mm 4.7 mm
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Soporte del sustrato

El soporte debe tener la suficiente resistencia para poder mantener fijo al sustrato y
uniformemente distribuido, debe ser de un material que no contamine al mismo sustrato y
también debe ser perforado para permitir la aireacidn a través del lecho.

El soporte consiste en una superficie plana rectangular de 300 cm? (15 x 20 cm) elaborada
de malla de acero inoxidable T-304 con un numero de malla 40.

Difusor de aire

El objetivo del difusor de aire es proveer de oxigeno al microorganismo, ya que la
fermentacidn que se lleva a cabo es aerobia, por lo que la disponibilidad de oxigeno en el
lecho es crucial para el crecimiento y metabolismo del microorganismo. También el aire se
emplea como un medio de transporte de calor por conveccidn, es decir, para retirar parte
del calor producido por el metabolismo del microbio.

El difusor de aire es un tubo de acero inoxidable T-304 tipo serpentin de % de pulgada de
didmetro y perforaciones de 1mm de didmetro para permitir el paso de aire a través del
tubo.

Humidificacion de aire

El contenido de humedad en el sustrato es crucial para el crecimiento y metabolismo del
microorganismo. Debido a esto, se humidifica el aire de entrada al biorreactor. Para
favorecer la humedad del sustrato, el aire de entrada debe tener una humedad relativa
superior al 95%.

Para saturar el aire con agua se hace pasar un flujo de aire a través de un humidificador de
vidrio sinterizado. El flujo de aire es medido con un rotametro.

Sistema de calentamiento

El sistema de calentamiento-enfriamiento consiste en un recipiente rectangular de acrilico
de % pulgada con capacidad de 51.8 | en donde se sumergid el biorreactor en agua destilada.
La adaptaciéon de un termo-recirculador (LAUDA) permite regular la temperatura del
sistema de calentamiento.

Camara de gases

La medicién de gas CO; y Oz y de humedad relativa requirié del disefio de una cdmara
hermética independiente al disefio del biorreactor en donde se pudiesen acoplar los
sensores especificos para cada medicion. La camara de gases se construyé con placas de
acrilico de % pulgada de espesor y un volumen de 1.2 I.

Sensores
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Se distribuyeron diferentes puertos de muestreo en la tapa del biorreactor para permitir la
toma de datos durante las pruebas experimentales, los puertos se acoplaron al tamaiio los
sensores especificos para cada tipo de medicidn. Se cuenta con un sensor de temperatura
de acero inoxidable (Vernier®), para las mediciones de CO2, 02 y humedad relativa se
utilizaron sensores marca Vernier®. El registro en linea de los datos de cada sensor se realizo
mediante la interfaz LabPro® (Vernier®).

Diagramas del sistema

Figura A.1. Esquema explosionado del biorreactor de charolas (Barrios et al. 2015).

Tabla A.3. Partes del biorreactor.

1. Tapones (puerto de toma de muestra) 6. Junta redonda de neopreno | 11. Base
2. Tapa superior 7. Mddulo inferior

3. Junta de neopreno 8. Conexion

4. Mddulo superior 9. Tapon del difusor

5. Area de charola 10. Difusor
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(A) Superior (B) Inferior

(C) Frontal

(D) Esquina

Figura A.2. Diferentes vistas del biorreactor [22].
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Figura A.3. Fotografia frontal del sistema experimental.

Tabla A.4. Instrumentacién del sistema experimental.

1. Sensor de oxigeno

4. Camara de gases

7. Biorreactor

2. Sensor de humedad

5. Camara de calentamiento

8. Sensor de temperatura

3. Sensor de didoxido de
carbono

6. Regulador de temperatura

9. Interfaz de los sensores
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Figura A.4 Fotografia del sistema experimental.
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