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RESUMEN

RESUMEN

En afos recientes ha existido un gran interés en los procesos de fermentacion en medio
sélido (FMS) por los altos rendimientos que se han obtenido en la produccion de metabolitos
de alto valor agregado de interés industrial, por lo que se han llevado a cabo investigaciones
en el disefio de biorreactores en busca de que sean aplicados a nivel industrial.

En este trabajo se disefid y construy6 un biorreactor de charolas a escala de banco y se
caracterizaron los distintos mecanismos de transporte y reaccion en el sistema mediante
métodos experimentales y a través de la dinamica de fluidos computacionales empleando
el software COMSOL® Multiphysics.

Se construyd un modelo en frio del biorreactor de charolas en acrilico de % pulgada de
espesor considerandose la adaptacion de sensores de gas O, gas CO;, temperatura y
humedad relativa. Se eligi6 como material de sellado una junta tipo o-ring de neopreno de
geometria circular (4.7 mm didmetro) y densidad de 1.45 g/cm? para sellar bien la unién de
los modulos que componen el biorreactor. La charola se construy6 con malla (# 40) de acero
inoxidable y el difusor de aire tipo serpentin se construy6 con tubo de acero inoxidable de
% pulgada de diametro. El medio poroso de empaque del biorreactor consisti6 en una
mezcla de subproductos de frutas y verduras y pasta de soya con un tamafio de particula:
1.68>TP > 1.41 mm.

Se evalué el transporte de masa por dispersion por el método de inyeccién de un pulso o
trazador y se calcul6 el coeficiente de dispersion (D/uL) que caracteriza la dispersion en
todo el sistema mediante el analisis de las curvas de distribucion de tiempos de residencia
(DTR) en donde se obtuvieron valores de (D/uL) de 0.123, 0.196 y 0.220 para los flujos de
200, 300 y 400 mL/min respectivamente.

Se evalud el transporte de calor en el lecho empacado de los mecanismos conductivos y
convectivos en la determinaron del perfil radial y axial de temperatura respectivamente a
diferentes flujos de aireacion con una temperatura del aire de 20 °C observandose
gradientes radiales de 0.5, 0.58 y 0.63 °C/cm y gradientes axiales de 2.5, 2.9 y 3.5 °C/cm

para flujos de 200, 300 y 400 mL/min respectivamente.

Se evalud la produccién de proteasas por Y. lipolytica en fermentacion en medio sélido en
el biorreactor de charolas, obteniéndose la mayor actividad (40.1 U/gws) a las 36 h de cultivo
utilizando como sustrato subproductos de frutas y verduras-pasta de soya. Posteriormente

se realiz6 un balance estequiométrico a partir de los datos de produccion de CO, obtenidos
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mediante el monitoreo en linea con el sensor de gas CO; durante la fermentacion. Asi
mismo, mediante un ajuste de datos de CO, con el modelo logistico (R?> > 0.99) se
determinaron los pardmetros cinéticos aparentes: tasa maxima de produccion de CO;

(rcozmax = 11.83 mgco2/gush), tasa especifica de produccion de CO (uco, = 0.53 h™1),

produccion total de CO2 (P¢o, 154.83 mgco2/9gus) Y €l tiempo de fase “Lag” con un valor
final

de 6.83 h.

Finalmente se model6 el biorreactor utilizando la dinamica de fluidos computacionales en
el software COMSOL® Multiphysics 4.4. El modelado del biorreactor se realizé considerando
un sistema abiético en donde se determind el perfil hidrodinAmico a diferentes flujos de
aireacion, asi mismo el acoplamiento de las ecuaciones de transporte de masa y calor al
modelo hidrodinamico permitieron obtener los perfiles de transferencia de O y calor en el
biorreactor a diferentes intervalos de tiempo, en donde se obtuvo una diferencia de 2.2 °C
para la temperatura comprendida entre la superficie y la base del lecho empacado. Por otro
lado se modelo el biorreactor considerando un sistema biético en donde se obtuvieron los
perfiles de produccion de CO; y consumo de O, asi mismo mediante un analisis de
sensibilidad se obtuvieron los perfiles de produccion de CO; a diferentes tasas especificas
de crecimiento (ux) a valores de 0.23 a 0.66 h™* donde se observo que a mayor valor de px
(0.66 h)la curva del perfil de produccion de CO, es mas estrecha y se obtiene una tasa de
produccion de CO, mayor (11.83 mgcp,/gush) en comparacién con los obtenidos

(6.58 mgco2/gush) a valores mas bajos (0.23 h) de px.
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INTRODUCCION

La fermentacién en medio sélido se caracteriza por el crecimiento de microorganismos
sobre sustratos sélidos himedos con bajo contenido de agua libre y aire como fase continua
(Holker y col. 2005; Nava, 2003; Schutyser y col. 2003).

La FMS ha acumulado credibilidad en los ultimos afios en la industria biotecnolédgica debido
a su potencial en la produccion de metabolitos biolégicamente activos, biocombustibles,
aditivos alimenticios, productos quimicos industriales y farmacéuticos, entre otros. El
empleo de subproductos organicos como sustratos en los procesos de FMS ofrece una via
alternativa y de adicién de valor a estos subproductos que regularmente son escasamente

o no utilizados por las industrias que los generan (Singhania y col. 2008).

A pesar de los avances tecnoldgicos en los procesos de FMS en los ultimos afios, no se ha
prestado la suficiente atencién por parte de los investigadores en cuanto al disefio de
biorreactores se refiere, sin embargo; los avances logrados por pioneros en este campo de
la ingenieria ofrecen una via util para abrir camino en el disefio de este tipo de sistemas de
biorreaccién por lo que es un area de la biotecnologia que se encuentra en constante

desarrollo (Ruiz y col. 2007).

Los biorreactores de FMS involucran dos modos de operacion: estaticos (de charolas y
lecho empacado o columna) y agitados (tanque horizontal, lecho fluidizado y tambor
rotatorio). La transferencia de calor y masa (CO., O, y agua) se ha estudiado ampliamente
en biorreactores de lecho empacado y agitado (Mitchell y col. 2003). Sin embargo, aunque
los biorreactores de charola se han empleado desde hace mucho tiempo y son
considerados el tipo de biorreactor de FMS mas simple (Durand, 2003; Mitchell y col. 1992;
Pandey y col. 2001), se han publicado pocos estudios relacionados con la transferencia de
calor y masa (Figueroa-Montero, 2011; Khanahmadi y col. 2004; Rajagopalan y col. 1994 y
1995; Smits y col. 1999; Szewczyk, 1993) y estudios que incorporan el modelado (Chen,
2013; Jou y col. 2011; Lian y col. 2002) en este tipo de biorreactores.

El modelado es una herramienta ingenieril que ha permitido por un lado llevar a cabo el
disefio conceptual de diversos sistemas de biorreaccion (Froment y col. 2011) y por otro
entender la compleja interaccion entre los distintos fenbmenos de transferencia y reaccion
gue tienen lugar en dicho sistema, lo que ha permitido su optimizacién. Hasta hace tres

décadas, el modelado se habia visto limitado por restricciones en el tiempo de cémputo. En
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la actualidad el avance en computacién ha permitido el desarrollo de modelos mas
sofisticados, incluso al nivel de la Dindmica de Fluidos Computacionales (CFD) (Fromenty
col. 2011), un enfoque que permite modelar la configuracion “real” del sistema de
biorreaccién de interés y, a su vez, tener un mayor entendimiento sobre el comportamiento
y efecto de la hidrodindmica del fluido reaccionante en los distintos procesos de

transferencia de calor, masa y cinéticos a nivel local en este sistema (Parsa y col. 2014).

La importancia del empleo de biorreactores de charola en FMS radica no solo en la
simplicidad del disefio, lo que representa una cualidad muy importante en este tipo de
sistemas debido a que se reducen costos de operacién y energéticos ya que regularmente
no son equipos automatizados debido al modo de operacién estético. Por otro lado, dada
la facilidad para el escalamiento de este tipo de biorreactores, representa una gran ventaja
caracterizarlos como en este caso a escala de banco ya que emulan el comportamiento de

los equipos empleados a nivel industrial.

En este trabajo se disefid y construyd un modelo en frio de un biorreactor de charolas para
FMS a escala de banco y se caracterizaron los distintos mecanismos de transporte y
reaccion de manera experimental y mediante el modelado utilizando el enfoque CFD. En el
capitulo 1 se presenta una revision bibliografica que engloba en un mismo contexto la
generacion de subproductos de la industria de frutas y verduras y otros residuos organicos
y su aprovechamiento en procesos de FMS, asi también el modelamiento de este tipo de
sistemas mediante CFD en programas computacionales. En los capitulos 2 y 3 se presenta
la justificacion y objetivos de este trabajo. Posteriormente en el capitulo 4 se muestran a
detalle los materiales y métodos empleados en las diferentes etapas experimentales. En el
capitulo 5 se presentan los resultados obtenidos en cada una de las etapas que permitieron

llegar a las conclusiones contenidas en el capitulo 6.



REVISION BIBLIOGRAFICA

1. REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1. Subproductos de la industria alimentaria

En la actualidad el alto desarrollo de la industria conlleva a la generacion de residuos. En
el proceso productivo de los alimentos, ademas del producto deseado, se generan
subproductos, residuos y productos fuera de norma, cada uno de los cuales pueden servir
para consumo humano o animal y aplicacion industrial, lo que traeria beneficios
econdémicos. Sin embargo, la mayoria de este tipo de industrias no tiene algun plan para
estos subproductos, debido al alto costo de su reutilizacién y por el contrario, los ubican

junto con la basura en los vertederos o rellenos sanitarios (Yepes y col. 2008).

Un “subproducto” es un producto secundario, bien conocido, generalmente util,
comercializable y por lo tanto con valor agregado, que resulta de un proceso industrial. El
término “residuos”, se aplica a aquellos que pueden tener o no un valor comercial, porque
SON poco comunes 0 porque se generan en bajas cantidades, sin embargo, algunos de sus
constituyentes aln en baja proporcion, le pueden conferir algin interés para su utilizacion.
Desde este punto de vista, los términos “subproducto” y “residuo” podrian utilizarse como
sinbnimos (Saval, 2012). Los subproductos de la industria agroalimentaria pueden ser de
origen animal o vegetal, y se pueden dividir en siete grupos: (I) cereales, (Il) raices y
tubérculos, (Ill) plantas oleaginosas, (V) frutas y verduras, (V) productos carnicos, (VI)

pescados y mariscos y (VIl) productos lacteos (Galanakis, 2012).

1.1.1. Frutasy Verduras

Los residuos vegetales se producen en grandes cantidades en los mercados, en las zonas
de produccion intensiva y en las empresas de envasado de sus conservas, y constituyen
una importante fuente de molestias en los vertederos municipales, donde generalmente son
depositados, debido a su elevada biodegradabilidad (Alonso y col. 2006). Se estima que a
nivel nacional se producen cerca de 12, 754, 218 toneladas de subproductos de frutas y
verduras anualmente (INEGI 2013). Debido a que la produccién y procesamiento de frutas
y cereales ha crecido a nivel mundial, la generacién de estos subproductos sigue en

aumento (Godoy y col. 2014).
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En la mayoria de los procesos industriales que utilizan frutas, tanto las cadscaras como las

semillas suelen ser consideradas como un subproducto (Hermoso y col. 2004). Un claro

ejemplo son los citricos ya que de este tipo de frutas sélo se consume una pequefia parte,

generando subproductos constituidos por cascaras y semillas que son desechadas durante

la produccién de jugos y alimentos (Mirabella y col. 2014). Los subproductos citricos

representan hasta un 50 % de la masa total del fruto (Marin y col. 2007). En la Tabla 1.1 se

muestran los porcentajes de restos generados en funcién de la materia prima procesada.

Tabla 5.1. Porcentaje en peso de subproductos de frutas y verduras (Loanis y col. 2008; Ros y col.

0 Materia prima Tipo de subproductos % peso total
Jitomate Piel, semillas, corazén 15
Pimiento morrén Corazones, Piel 50-60
Esparrago Piel, trozos 51
Alcachofa Bracteas, tallos 60-65
Champifién Corte raiz, 21
Brotes de ajo Partes blancas 17
Cardo Penca, hoja, corazon 65
Acelga Pencas, hojas 48
Espinacas Hojas secas 13
Melocotén Piel, huesos 22-28
Ciruela, albaricoque Piel, huesos 10-25
Naranja, mandarina Céscara, corteza, semillas 40-45
Naranja zumo Cascara, corteza, semillas 60-65
Pera Piel, peciolos, corazén 42-45
Uva Piel, semilla 20
Platano Cascara 30
Guayaba Piel 10-15
Pasiflora Céscara, semillas 75
Kiwi Piel, corazén 30
Fresa Pulpa 5
Sandia Céscara 15
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En la inquietud por minimizar el impacto ecolégico que causa la generacion y la mala
disposicién de los subproductos de la industria de futas y verduras ha creado un interés en
el estudio, desarrollo e implementacion de nuevas técnicas o meétodos para el
aprovechamiento de éstos subproductos en la obtencién de productos de alto valor

agregado.

1.2. Valorizacién de subproductos de la industria alimentaria

En las Ultimas décadas, se han desarrollado y perfeccionado técnicas para el
aprovechamiento y la valorizacién de los subproductos de la industria agroalimentaria,
utilizando principalmente técnicas biotecnoldgicas (Godoy y col. 2014). Por ejemplo, la
produccion de enzimas de interés industrial principalmente de aquellas que son inducibles

entre las que destacan: las proteasas, lipasas, celulasas y pectinasas.

Al buscar una oportunidad de aprovechamiento de los residuos, es necesario
caracterizarlos para conocer su composicion quimica general, la calidad de sus
componentes y la cantidad que se genera, ya que con esto se pueden definir las tecnologias
mas apropiadas para su aprovechamiento y posterior tratamiento. Como cualquier proceso,
después del aprovechamiento de un residuo se genera un siguiente residuo mas agotado
que puede tener otra aplicacién, o bien, convertirse en un desecho (Saval, 2012). Las
tecnologias actuales deben ser capaces de recuperar, reciclar y dar sustentabilidad a la

obtencion de ingredientes de alto valor agregado (Galanakis, 2012).

En este sentido, 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:

¢ Que el principal componente del residuo pueda ser utilizado como sustrato para la
produccion 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

econdmico.
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¢ Que la disponibilidad del residuo permita planificar el proceso para el cual se va a
utilizar. En la Tabla 1.2 se muestra la produccion de algunos metabolitos
microbianos por FMS.

Tabla 1.6. Productos obtenidos a partir de subproductos de frutas y verduras por FMS

Subproducto Metabolito Microorganismo Referencia
Céscara de Pifia Compuestos R. oligosporus .
. Correia y col. 2004.
fendlicos
Orujo de fresa y manzana Pectinasa T. harzianum Zheng y col. 1998.
Residuos de Citricos Pectinasa A. nainiana Celestino y col. 2006.
Cascara de Pifia Etanol Z. mobilis Tanaka y col. 1999.
Pifion Proteasas A. oryzae Thanapimmentha y col. 2012.
Kiwi, cadscara de naranja Laccasa T. hirsuta Feron y col. 2000.
Céscara de melén, pulpa Xylanasa T. harzianum .
Bonnin y col. 2002.
de manzana.
Pulpa de café, residuos Celulasa A. niger )
. Bramorski y col. 2000.
citricos

1.3. Fermentacion en medio so6lido

La fermentacion en estado sélido consiste en el crecimiento de microorganismos sobre
matrices sélidas sin escurrimiento de agua (Mendoza y col. 2004). El sustrato debe poseer
la suficiente humedad para favorecer el crecimiento y el metabolismo de los
microorganismos. El crecimiento puede ocurrir en la superficie o dentro del sustrato,
dependiendo de su estructura porosa (Gervais, 2002). La FMS surge como una tecnologia
potencial para la produccién de productos microbianos tales como alimentos, combustible,
productos quimicos industriales y farmacéuticos. La FMS ofrece numerosas alternativas en
el procesamiento de los subproductos agroindustriales. El uso de estos subproductos como
sustratos 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 soélidos tienen menores requerimientos de
energia, producen menos aguas residuales y son ecoldgicos, resolviendo el problema de la

eliminacion de residuos solidos. (Pandey, 2003). En este sentido, la FMS tiene un enorme
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potencial para la produccion de enzimas por ejemplo, siendo de especial interés en aquellos
procesos en los que los productos fermentados crudos se pueden usar directamente como
fuetes de enzimas (Pandey, 1999). En todo proceso que implica FMS hay un equipo critico
donde se forman los productos a obtener, en este caso el equipo donde se lleva a cabo la
fermentacion es llamado “biorreactor” el cual proporciona las condiciones de operacion
adecuadas para que el microorganismo produzca el compuesto bioactivo deseado (Ruiz-
Lezay col. 2007).

1.4. Tipos de biorreactores para FMS

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 sélida
y gaseosa, 0 puede ser tratada como una sola fase pseudo-homogénea con las
propiedades promedio de las fases soélida y gaseosa. El arreglo de los subsistemas y su

relativa importancia varia con el tipo de biorreactor.

1.4.1. Biorreactores de charola

Las caracteristicas béasicas del biorreactor de charola son (Mitchell y col. 1992):

¢ Un lecho con el sustrato relativamente delgado empacado donde se tiene un area
transversal al paso de gas de alimentacion relativamente grande.

¢ No hay aireacion forzada, sin embargo, la base de la charola puede estar perforada
y el aire puede circularse suavemente alrededor de la charola.

e El mezclado, cuando se aplica, es intermitente y realizado por dispositivos
automaticos simples o manuales.

e Latemperatura puede variar con el ambiente o la charola puede ser colocada en un

gabinete o cuarto con temperatura controlada.
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En los procesos de FMS en biorreactor de charola el sustrato sélido es cargado sobre las
charolas (hechas de madera, plastico o metal, perforadas o no) en capas delgadas (2 - 15
cm) y colocadas una sobre la otra con un espacio entre ellas de unos pocos centimetros
dentro de un cuarto con temperatura controlada. Hay mucha evidencia empirica y
experimental (Durand, 2003; Mitchell, 2003; Montero-Figueroa y col. 2011; Pandey, 2003)
de las resistencias a la transferencia de calor y masa en las charolas, limitando el espesor
del lecho empacado, que no debe ser mas que unos pocos centimetros. Por lo tanto, tales
biorreactores tienen restricciones en el volumen de la matriz de sélidos usada: sélo una
delgada capa puede ser usada para evitar sobrecalentamiento y para garantizar
condiciones aerobias La temperatura de entrada, la temperatura del lecho, la humedad
relativa y el flujo de aireaciébn son los Unicos parametros externos que pueden ser

controlados.

El escalamiento en este caso sigue los principios de ingenieria heuristicos y deterministicos,
pero una de las principales desventajas de los biorreactores de charolas es que en
operaciones a gran escala no son facilmente automatizados y por lo tanto hacen uso
extensivo de mano de obra, ademas de requerir una gran area operacional y es dificil

aplicarlo a procesos estériles (Pandey, 1991).

1.4.2. Biorreactores de lecho empacado

Los biorreactores de lecho empacado se caracterizan por tener un sustrato estético sobre
una placa base a través de la cual se aplica aireacion forzada (Mitchell y col. 1992). Son
posibles algunas variaciones a este disefio. El disefio tipico es una columna cilindrica alta
y delgada. Sin embargo, también se usan charolas perforadas que pueden ser clasificadas

como lechos empacados sobre el criterio de aireacion forzada (Lonsane y col. 1985).
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La aireacién forzada se aplica comunmente en el fondo; sin embargo, en algunos casos
actla desde la parte més alta de la masa de sustrato (Sugama y col. 1979; Wissler y col.
1983). La humedad de aire entrante puede mantenerse alta para minimizar la pérdida de
agua del sustrato. De manera similar, la temperatura del aire entrante puede ser manipulada
para auxiliar en la regulacion de la temperatura de incubacion (Narahara y col. 1984). No

obstante, en la mayoria de los casos la temperatura del aire entrante se mantiene constante.
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Las columnas pequefias de hasta 30 cm aproximadamente de longitud pueden ser
colocadas en bafios de agua para controlar la temperatura (Carrizalez y col. 1981: Okazaki
y col. 1979; Raimbault y col. 1980;), mientras que las columnas mas grandes pueden ser
enchaquetadas con un serpentin de agua (Laukevics y col. 1984; Sato y col. 1983). Las
columnas delgadas tienen una superficie para la transferencia de calor relativamente
grande y pueden no requerir dispositivos especiales de enfriamiento, pero para columnas

mas amplias (con diametro > 10 cm) es esencial una chaqueta de agua (Silmany col. 1979).

La ventaja de los biorreactores de lecho empacado es que son relativamente simples y
permiten un mejor control del proceso (especialmente en la temperatura y la humedad)
comparado con los biorreactores de charolas. 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 remocién de calor, y problemas con el

escalamiento (Lonsane y col. 1985; Underkofler y col. 1947).
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1.4.3. Biorreactores de tambor rotatorio

Las caracteristicas basicas de los biorreactores de tambor rotatorio son (Mitchell y col.
1992):

e Un cilindro horizontal o inclinado.

¢ Rotacion del cilindro alrededor de su eje central para causar movimiento de giro del
sustrato, el cual puede ser auxiliado por bafles.

¢ La aireacién, cuando se aplica, es con aire alimentado a baja presién dentro del

espacio superior (headspace) del biorreactor.

MEDIO SOLIDD

TAMBOR 6
ROTATORID

El mezclado provisto por la accion de giro en los biorreactores de tambor rotatorio es
relativamente suave, y de todos los métodos de mezclado automéatico es el que causa el
menor dafio a los microorganismos o al sustrato. No obstante, pueden surgir problemas
debido a la aglomeracién de particulas del sustrato y/o a la reduccién de particula, lo cual
puede afectar a microorganismos que son altamente sensibles al dafio abrasivo. Ademas,
el control de temperatura es muy dificil, desde escalas pequefas, ya que es dificil rodear
con una chaqueta de agua al cuerpo con movimiento del biorreactor. Estos problemas

aumentan con la escala (Lonsane y col. 1985).

10
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1.4.4. Biorreactores agitados

Los biorreactores agitados son de dos tipos principales dependiendo si el eje del biorreactor
es horizontal o vertical. Los biorreactores agitados horizontales son muy similares a los
biorreactores de tambor rotatorios excepto que el mezclado es provisto por aspas internas,
mas que por la rotacion del cuerpo del biorreactor. Los biorreactores agitados verticales son
en muchas ocasiones sujetos a aireacion forzada. Difieren de los biorreactores de lecho
empacado por el hecho de que son agitados y que pueden ser tanto continuos como
intermitentes (Mitchell y col. 1992).

PALETAS CHAQUETA DEAGUA

MeDia poRasn

1.4.5. Biorreactores de lecho fluidizado aire-so6lido

Si se hace pasar una corriente de gas con una tasa de flujo lo suficientemente alta a través
de un lecho de particulas sélidas, los sélidos se suspenden en la corriente de gas. Bajo este
estado se dice que el lecho esté fluidizado. Para suministros de velocidades de gas por
arriba de la minima velocidad para la fluidizacion, el lecho toma la apariencia de un liquido
en ebullicién con los sélidos en movimiento vigoroso y con grandes burbujas elevandose
rapidamente a lo largo del lecho. Las caracteristicas del biorreactor de lecho fluidizado aire
sdlido son (Mitchell y col. 1992):

e Una columna relativamente alta.
¢ Una base perforada, por la cual pase el aire (u otro gas) inyectado con suficiente

velocidad para que las particulas floten.

11
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e Un dispositivo de agitacion especializado que pueda ser incluido para auxiliar en la

agitacion de los solidos.
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Las ventajas de la tecnologia del biorreactor de lecho fluidizado aire-sélido incluyen (Bauer
y col. 1985; Hong y col. 1988; Mishra y col. 1982):

e Una buena aireacion, permitiendo el buen crecimiento de organismos aerobios. Las
células en biorreactores de lecho fluidizado aire solido son capaces de tener tasas
de respiracion 10 veces mas grandes.

e El sobrecalentamiento no es un problema ya que el calor metabdlico es removido
por la corriente de aire.

e Se logra un mezclado altamente efectivo, evitando problemas de gradientes de
temperatura y del contenido de humedad dentro de los biorreactores.

e Se pueden obtener productividades mayores a las observadas en procesos de FMS

tradicionales, resultando en ahorro de espacio en las plantas.

12
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Tabla 1.7. Ventajas y desventajas de los diferentes tipos de biorreactores (Ruiz-Leza y col. (2007)

Biorreactor

Ventajas

Desventajas

Charolas

Columnas

Tambor rotatorio

Tanque horizontal con paletas

de mezclado

Lecho fluidizado

Econdmico, facil operacion y

mantenimiento.

Econémico, facil montaje,
monitoreo y control humedad,
temperatura, biomasa y COa:.
Conexién en forma continua de
varias columnas.

Mayor aireacién y mezclado
del

disefios con modificaciones

sustrato. Existen varios

gue mejoran la remocién del

calor

Menor tiempo de residencia.
Mejor mezclado y crecimiento

fungico. Mayor asepsia.

Operacién de forma continua.
del

Incremento en la

Menor  aglomeracién
sustrato.
transferencia de Oz vy

humedad.

En operaciones a gran escala
no son facilmente
automatizados y por lo tanto
hacen uso extensivo de mano
de obra. Requieren una gran
area operacional y es dificil

aplicarlo a procesos estériles

Canales preferenciales de O,
dificultad en la toma de
muestra y problemas en la

eliminacién de calor.

Dafo de estructura micelial.
Dificultad en el control de
temperatura y humedad. Poco

volumen utilizado en el tambor

Transferencia no homogénea

de calor. Aglomeracién de
células por rompimiento
micelial

Formacion de altos esfuerzos
cortantes quepueden afectar al
microorganismos y

rendimiento del producto

1.5. Modelamiento de biorreactores de charola

La importancia del modelamiento y la simulacion en el disefio y optimizacion de procesos

se conoce bien y estd ampliamente reportado (Chen, 2013; Jou y col. 2011; Lian y col.

2012). Debido a que los procesos biotecnol6gicos han ido convirtiéndose en procesos

13
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bastante viables en la obtencién de compuestos biolégicamente activos y/o de interés
industrial obteniéndose asi un beneficio econdémico (Castafieda y col. 2012), el
modelamiento de éstos es una herramienta indispensable para su desarrollo y optimizacion
(Jaray col. 2001). Los puntos que se presentan a continuacion son sobre los biorreactores
de charolas.

1.5.1. Balances de masay energia

En el desarrollo de modelos matematicos de los biorreactores, se deben considerar los
efectos del cambio de la temperatura, el cambio de las caracteristicas del medio de cultivo
(pH, concentracién de nutrientes, etc.) en la biorreaccion, sin embargo, la mayoria de los
modelos reportados en la literatura ignoran esto (Jara y col. 2001). Los balances de masa
y energia son escenciales en el desarrollo de un modelo de un biorreactor. No obstante
debido a que los procesos bioquimicos operan, por lo general, en condiciones isotérmicas,
el balance de energia no es necesario. Por lo tanto con el balance de masa es suficiente

para modelar el comportamiento del biorreactor.

En el caso que la temperatura juegue un papel escencial en el comportamiento del
biorreactor. Los modelos deben considerar el balance energético (Sahir y col. 2007). En
cuanto al balance de masa, existen modelos que consideran la transferencia de oxigeno
(Rajagopalan y col. 1995) y otros, incluso el balance de agua (Weber y col. 2002). Ragheva
y col. (1993) desarrollaron un modelo empirico, que considera un estado pseudo-
estacionario para la difusién de O; en el interior del lecho de un biorreactor de charola. Este
modelo empirico es una ecuacion algebraica que predice el perfil de concentracion de O-
en funcién de la altura dentro de la cama. El modelo de Weber y col. (1999) considera el
balance de energia y el balance de agua, lo que permite describir el comportamiento de la
humedad del cultivo durante la fermentacién. Mendoza y col. (2004) proponen una
modificacion al modelo Weber y col. (1999) incorporando la cinética de crecimiento de los
microorganismos. Los modelos mas recientes de balance para describir el proceso de FMS
incluye los balances de masa y energia y ecuaciones cinéticas (Ali y col. 2009)
considerando los términos generacion de calor metabdlico, conveccion y evaporacion de
agua. Ricardo y col. (2012) plantean el balance a partir del modelo pseudo-homogéneo en
un biorreactor de lecho fijo a escala industrial. Von Meien y Mitchell (2002), Figueroa-

Montero (2011) desarrollaron un modelo de dos fases para la transferencia de agua y

14
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energia dentro de un biorreactor para fermentacion en medio solido de mezclado

intermitente con aireacion forzada.

1.5.1.1. Balances de calor

La transferencia de calor se identifica como un mecanismo esencial para disefiar los
biorreactores de charola, tanto por estudios experimentales (Fanaei y col. 2009; Mendoza
y col. 2004; Rajagopalan y col., 1994) como de modelamiento (Chen, 2013; Lian y col.
2002).

Szewczyk (1993) model6 el efecto de la transferencia de calor en la biorreaccion,
considerando mecanismos convectivos y evaporativos. En este modelo se considera que
el coeficiente de transferencia de masa por evaporacion se relaciona con el coeficiente de
transferencia de calor superficie-alrededores por medio de una razén psicrométrica. El valor
de este coeficiente aumenta al incrementar el flujo de aire que pasa sobre la superficie de

la charola.

Rajagopalan y col. (1994, 1995), propusieron un balance de calor que toma en cuenta la
conduccién y la produccién de calor metabdlico. EI modelo de transferencia de calor lo
expresaron de la siguiente forma (Ec. 1.1):

oT 0°T
pstsE= kbﬁ'l'rQ Ec. 1.1

Donde ps, Cps, T y ko son la densidad, capacidad calorifica, temperatura y conductividad
térmica del lecho respectivamente; y rq la tasa metabdlica de produccion de calor por el

microorganismo.

Smits y col. (1999) afladieron un término al modelo de Rajagopalan y col. (1994, 1995) para

describir la remocion de calor por evaporacion (Ec. 1.2):

or _, 9T . 9Coar
pstsE = kbﬁ +79 + ADVAPW Ec.1.2

Dénde A es el calor latente de vaporizacion del agua. El dltimo término del lado derecho

describe la remocion de calor por evaporacion y difusion del agua con el espacio de aire en

15



REVISION BIBLIOGRAFICA

los poros del lecho, suponiendo que esta en equilibrio térmico y de humedad con el sélido.
Smits y col. (1999) demostraron que la contribucion de la evaporacion al enfriamiento puede
despreciarse si las charolas son incubadas en un ambiente con una humedad relativa del
98%. Sin embargo, en sistemas con aeracion forzada la evaporacion contribuye de manera
importante al enfriamiento. Ya que el aire saturado al calentarse debido al calor metabdlico

aumenta su capacidad de retener agua y ésta al evaporarse toma calor del medio sélido.

15.1.2. Balances de oxigeno

Las ecuaciones de balance de O; en el lecho consideran la difusion de O» dentro de los
poros y el consumo por el microorganismo. Sin embargo, debido a las diferentes formas en
que se visualizd el sistema, las ecuaciones aparecen de forma ligeramente diferente. La
ecuacion utilizada por Smits y col. (1999) para describir el balance de O, dentro del lecho
es (Ec. 1.3):

acgz ) azcgz
at 92 g2

- 10, Ec.1.3

Donde t es el tiempo, ng la concentracion de O; por unidad de volumen de lecho, z la
coordenada vertical y 70, es la tasa de consumo de O por el microorganismo. El primer
término del lado derecho describe la difusibn de O, en los poros, la difusividad Df)’z
corresponde a una difusividad efectiva que explica el hecho de que los poros representan
s6lo una parte del volumen total del lecho y proporcionan un trayecto tortuoso para la
difusion.

El modelo de Rajagopalan y col. (1995) reconoce la existencia de una biopelicula de

biomasa que cubre las particulas en el lecho. En este caso, la ecuacién para la transferencia

de O en los poros del lecho es (Ec. 1.4):

SGCOZ b BZCOZ
ot 02 972

— Kaa,(Co, — HCJ) Ec.1.4
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Donde (o, es la concentracion de O en los poros, ¢ la porosidad del lecho, K, el coeficiente
de transferencia de masa para el O en la interface aire/biopelicula, a, el area de la interface
aire/biopelicula por unidad de volumen del biorreactor, H la constate de la ley de Henry y
ng, la concentracién de O en la biopelicula. Otra ecuacién es requerida para describir el

consumo de O; por la biomasa. Una aproximacion al estado pseudo-estacionario fue

utilizada para describir la tasa de transferencia de O en la biopelicula (Ec. 1.5):

ac},

Jat

=0 = K,a,(Co, —HC} ) =10, Ec.15

Esto implica que la concentracion de O (C(’;2 ) en la biopelicula sea supuesta para ajustar

de tal manera que la tasa de transferencia de O sea igual a la tasa de consumo de O, que
se supone que depende de la concentracion de O, de acuerdo con la cinética de Monod.
En este modelo, el cambio en la concentracion de gas a medida que fluye en el espacio de

cabeza a través de la superficie del lecho también fue modelado (Ec. 1.6).

ack acX DP oD
2 = 222 Ec.1.6
dat dx zh 0x

Donde ng es la concentracion de O, en el espacio de cabeza, x la coordenada horizontal

en el espacio de cabeza, L la altura del lecho y zh la altura del espacio de cabeza. El primer
término del lado derecho describe la conveccion en el espacio de cabeza a través de la
superficie de la lecho y el segundo término describe la transferencia de O, del espacio de

cabeza hacia el lecho.

1.5.2. Dindamica de Fluidos Computacionales

El modelamiento en ingenieria es una herramienta esencial tanto para el disefio y/o

optimizacion de nuevos procesos, como para el entendimiento de los fenémenos de
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transporte y cinéticos presentes en el sistema. El modelado es una herramienta practica
para evaluar propuestas de disefios de sistemas biologicos, ya que permite por un lado
entender los mecanismos de transporte de momento y por otro su efecto local en los de
transporte de masa (Heniche y col. 2008). Por lo anterior diferentes areas del conocimiento
como la reologia, ingenieria mecanica, bioquimica, quimica, hacen uso del modelado como
herramienta bésica de disefio, (Krasnopolskaya y col. 1999). El modelado a nivel local de
los diferentes fendmenos de transporte se basa en las aportaciones numéricas de John Von
Neumann (1903- 1957), quien estudio la estabilidad numérica en sistemas dinamicos
(Krasnopolskaya y col. 1999). Por otro lado, Clough (1960) propuso el uso de un método
numeérico llamado elementos finitos, el cual es utilizado actualmente en la mayoria de los
simuladores, con aplicacion en el analisis estructural (Donea, 1992) y que se extendié al

estudio de la mecanica de fluidos (Heniche y col. 2008).

En los afios 80, se desarrollaron aportaciones en la propuesta de métodos numéricos que
abordan problemas complejos en dos dimensiones principalmente, y se limitaron a la
solucién de sistemas en tres dimensiones. El avance de esquemas numeéricos con
soluciones iterativas Krylov, y la tecnologia computacional en los Gltimos 20 afios es lo que
hace posible la solucion de sistemas tridimensionales con geometrias similares a las
experimentales, dando lugar a un nuevo paradigma que se refiere al disefio en modelado

de sistemas complejos a nivel local (Heniche y col. 2008).

Actualmente la dindmica de fluidos computacionales (CFD) es una herramienta que se
utiliza para la simulacién de procesos, estimacion de parAmetros de transporte y cinéticos,
asi como para determinar las condiciones de operacion. COMSOL Multiphysics® es un
software comercial que es utilizado como interfase para resolver sistemas complejos
utilizando la teoria de CFD. Este software maneja médulos relacionados con diferentes
areas de ingenieria. Un modulo es el de Ingenieria Quimica, que es un paquete que ofrece
una interfase para modelar fenémenos de transporte de momento, calor y masa, con y sin
reaccion en una gran cantidad de sistemas. Por ejemplo, con respecto al estudio
hidrodinamico, se generan interfases que permiten modelar un sistema considerando un
flujo laminar o un flujo turbulento. La solucién de los modelos se basa en el método de
elementos finitos. La notacion del médulo de ingenieria quimica relacionado a los
fendmenos de transporte se basa en libros de fundamentos como el libro Fenomenos de
transporte (Bird y col. 2010); mientras que en el ambito de la ingenieria de las reacciones

quimicas se basa en libros de ingenieria de las reacciones como el libro Elementos de
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ingenieria de las reacciones (Fogler, 2001). El enfoque CFD es una herramienta que
permite describir el comportamiento hidrodindmico del fluido asi como entender su efecto
en los distintos mecanismos cinéticos y de transferencia de calor y masa. Partiendo de esta
idea, Chen (2013) model6é mediante simulaciébn numérica utilizando el software COMSOL
Multiphysics una FMS en un biorreactor de charola la produccién de celulasas por P.
decumbens bajo diferentes modos de operacion del sistema y el efecto en las variables de
respuesta. Jou y col. (2011) utilizaron el enfoque CFD para simular el transporte de calor y
momento en un biorreactor de charolas asi como la estimacién de calor metabdlico
producido por T. virens durante el proceso de FMS. Lian y col. (2002) desarrollaron un
modelo de CFD para simular la transferencia de calor y la oxidacion enzimatica de
polifenoles en un lecho empacado durante la fermentacién del té negro.
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2. JUSTIFICACION E HIPOTESIS

Justificacion

La generacion de subproductos organicos ha motivado la busqueda de alternativas para su
valorizacién. Las propiedades de estos materiales hacen que los procesos convencionales
para su aprovechamiento sean costosos y/o contaminantes. Debido a las caracteristicas
de proceso, la fermentacion en medio sélido ofrece una alternativa atractiva para la
recuperacion de compuestos con mayor valor agregado. Sin embargo, es necesario
profundizar en el entendimiento del efecto de las variables del proceso en el

comportamiento de esta clase de biorreactores.

Hipotesis

El disefio, construccion y operacion de un prototipo simplificado de un reactor de charola y
su modelado permite caracterizar y entender el efecto de las variables de operacion durante

un proceso de fermentacién en medio sélido.
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3. OBJETIVOS

3.1. Objetivo general

Diseflar y caracterizar un biorreactor de charolas a escala de banco para evaluar los
distintos mecanismos de transporte en un proceso de fermentacién solida utilizando

subproductos de frutas y verduras como soporte.

3.2. Objetivos especificos

1. Disefiar, construir y poner a punto un biorreactor de charolas a escala de banco.

2. Evaluar los mecanismos de transferencia de masa por dispersion en condiciones

abioticas.

3. Evaluar los mecanismos convectivos y conductivos de transferencia de calor en

condiciones abidticas.
4. Evaluar el comportamiento del biorreactor en condiciones biéticas.

5. Modelar mediante CFD el biorreactor en condiciones bidticas.
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4. MATERIALES Y METODOS

4.1. Disefio y construccion del biorreactor de charolas

Se disefid un biorreactor de charolas a escala de banco. Esta escala se orienta a la
configuracion del biorreactor con caracteristicas geométricas y operacionales similares
a los equipos de planta piloto o industriales, a diferencia de la escala de laboratorio, donde

el equipamiento utilizado difiere considerablemente del industrial.
El disefio se llevé a cabo tomando en cuenta los siguientes parametros:

o Dimensiones de la charola

¢ Cantidad de soporte/sustrato

e Presion del sistema

e Temperatura maxima de operacion
e Aireacion del sistema

e Instrumentacion

41.1. Material

Al considerar los parametros de disefio, en especifico la presién del sistema y la
temperatura maxima de operacion se opté por disefiar un modelo en frio del biorreactor de

charolas en acrilico. Las propiedades de dicho material se presentan en la Tabla 4.1.
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Tabla 8.1. Propiedades del acrilico (Bill, 1999)

PROPIEDADES VALOR

OPTICAS

e Transparencia 93%
MECANICAS

e Alta resistencia al impacto (CHARPY) 20-30 kg.cm/cm?

e Densidad 1190 kg/m?

e Alta dureza 50-52
TERMICAS

e Punto de ablandamiento 120-124 °C

e Punto de inflamacion 280 °C

4.1.2. Geometria del biorreactor

El tanque debe disefarse para que funcione asépticamente durante numerosos dias, para
evitar la apariciébn de contaminantes en lo menor posible en los bioprocesos de larga
duracion asi como permitir una mayor area de contacto entre las fases biotica y abiética del
sistema, es decir, se debe proporcionar un sistema adecuado de aireacion y disponibilidad
de nutrientes para cubrir las necesidades metabdlicas de los microorganismos, disponer de
puertos de muestreo que faciliten la adaptacién de sistema de medicién en medida que

afecten en lo menor posible al bioproceso.

La geometria del biorreactor se disefid tomando la forma de un recipiente rectangular con
un volumen de 4.5 L. El biorreactor consta de dos médulos que se acoplan mediante

tornillos de acero inoxidable; de la misma manera se integra la tapa superior del sistema.

4.1.3. Cierre hermético

Se le denomina junta al anillo toroidal tipo O-ring, este por lo regular se emplea sellando
uniones en bridas. Su funcién principal es asegurar la estanqueidad de fluidos, por lo
general se encuentra en equipos para impedir el intercambio de liquidos o gases en las

uniones entre piezas desmontables. Existen diversos tipos de juntas dependiendo de su
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aplicacion o segun el material del que esta constituido. En ese caso, se observa
principalmente la presion y temperatura de trabajo a la cual serd sometida. Habitualmente
son de goma pues se fabrican de diferentes materiales como la buna, teflon o algun

elastbmero como el neopreno, polimeros o viton.

Mediante la inclusién de juntas de neopreno entre los médulos que componen al biorreactor

y en la tapa superior permitié un sellado 6ptimo que evité caidas de presion.

4.1.4. Charola

El disefio de la charola debe ser tal que la superficie facilite la disposicion del lecho
empacado y a su vez permita el crecimiento y mantenimiento del cultivo uniformemente
distribuido. En sistemas de aireacion forzada se emplean charolas perforadas que facilitan

el libre paso de aire a través del lecho empacado.

La charola consiste en una superficie plana rectangular de 300 cm? (15 x 20 cm) elaborada
de malla de acero inoxidable T-304 con un nimero de malla de 40 que permiti6 el flujo de

aireacion a través del lecho.

4.1.5. Difusor de aire

Estos sistemas de aireacién fijos garantizan una transferencia eficiente de oxigeno en los
procesos bioldgicos. Todos los sistemas de aireacion son soluciones de disefio completas
cuyo objetivo es adaptarse a la demanda de oxigeno y al tamafio y la geometria del depdsito

existentes en aplicaciones especificas.

El disefio del difusor de aire tipo serpentin consistié en un tubo de acero inoxidable T-304
de % de pulgada de diametro y perforaciones de 1 mm de diametro para permitir el paso de

aire a través del tubo.
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4.1.6. Humidificacién de aire

El contenido de humedad del aire es fundamental para la supervivencia y metabolismo de
los microorganismos. Las estrategias para asegurar un porcentaje de humedad adecuado
consisten en humidificar el aire de entrada al biorreactor. Generalmente el aire de entrada

debe tener una humedad relativa superior al 95%.

Para saturar el aire con agua se hizo pasar un flujo de aire a través de un humidificador de
vidrio sinterizado. Este flujo de aire saturado fue medido con un rotametro (AALBORG) con

capacidad maxima de 1000 mL/min.

4.1.7. Instrumentacién

Se distribuyeron estratégicamente diferentes puertos de muestreo en la superficie del
biorreactor para permitir la toma de datos durante pruebas experimentales, los puertos se
acoplaron al tamafio los sensores especificos para cada tipo de medicién. Se utilizd un
sensor de temperatura de acero inoxidable (Vernier®), para las mediciones de CO,, O»y
humedad relativa se utilizaron sensores marca Vernier®. El registro en linea de los datos

de cada sensor se realizé mediante la interfaz LabPro® (Vernier®).

4.1.8. Sistema de calentamiento

El crecimiento microbiano es generalmente exotérmico, por lo que, el biorreactor debe
facilitar la transferencia de calor, del medio hacia las células y viceversa, a medida que se
produce el crecimiento celular, ademas de mantener estable la temperatura deseada a

través de sistemas de calefaccion.

El sistema de calentamiento-enfriamiento consistié de un recipiente rectangular de acrilico
de ¥ pulgada con capacidad de 51.8 L en donde se sumergié el biorreactor en agua
destilada. La adaptacion de un termo-recirculador (LAUDA) permitié regular la temperatura

del sistema de calentamiento.
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4.1.9. Cémara de gases

La medicion en linea de gas CO; y O, y de humedad relativa requirié del disefio de una
camara hermética independiente al disefio del biorreactor en donde se pudiesen acoplar
los sensores especificos para cada medicion. La cAmara de gases se construyd con placas

de acrilico de ¥ pulgada de espesor y un volumen de 1.2 L.

4.2. Operacion del biorreactor

La operacion del biorreactor de charolas se realizé en dos etapas. La primera consideré un
sistema abidtico y la segunda un sistema bidtico que consisti6 en una fermentacion en
medio solido (FMS).

4.2.1. Hermeticidad

La primera prueba abiética realizada al sistema se refiere a la capacidad de hermetismo del
mismo que se probd mediante la observacion de caidas de presion. El procedimiento se

realizé de la siguiente manera:

Se suministré un flujo de aireacion al biorreactor
Se cerraron las valvulas de salida de gases del sistema para presurizarlo

Se cancel6 el flujo de aireacién y se cierra la valvula de entrada

P wDdPRE

Por ultimo se registro la presion en el sistema cada 10 min durante 1 h.

En la Tabla 4.2 se muestran las propiedades fisicas de juntas tipo o-ring de neopreno
probadas en este estudio con el objetivo de encontrar la que permitiera la hermeticidad del
biorreactor. En particular la junta de geometria circular es mas densa que la de geometria

rectangular.
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Tabla 4.2. Propiedades fisicas de las juntas tipo o-ring de neopreno (Childs, 2014)

Espuma de neopreno Corddn de neopreno
Geometria Rectangular Circular
Temperatura de operacion -40a93 °C -20a 105 °C
Densidad 0.9 g/cm® 1.45 g/lcm?
Espesor 6.35 mm 4.7 mm

4.2.2. Medio poroso

El medio poroso para empacar el reactor de charola estuvo constituido 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 homogenizacion de tamafio de particula para poder ser utilizados como componente del

medio poroso, dicho proceso se describe a continuacion:

1. Se colectaron subproductos frescos de frutas y verduras de diversas fuentes de los
alrededores 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.

3. La materia seca se tritur6 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 se la materia seca se tamiz6 y separé en porciones segun el tamafio de

particula de acuerdo a la siguiente tabla:

No. Malla Tamafio de particula TP (mm)

12-14 1.68>TP>1.41

14-20 1.41>TP>0.84

20-30 0.84 > TP > 0.595

30-40 0.595 > TP > 0.42

40-60 0.42 > TP >0.25
60 0.25>TP
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4.2.2.1. Composicion elemental del medio poroso

Composiciéon elemental CHN en por ciento de los materiales que constituyen el medio

pOroso

Elemento Frutasy verduras Pasta de soya

C 66.72 44.2
H 11.58 6.83
N 2.8 7.43

Considerando la composicion elemental basada en carbono para la proteina
(CH1.9400.56N0.27), grasa (CH1.8400.114), carbohidratos (CH-0) y fibra (CH16700.3) (Smits y
col. 1996; Pomeranz y col. 1971), se determind la composicién elemental basada en
carbono para los subproductos de frutas y verduras CH2.0s00.52No.035 Y para la pasta de soya
CH1850075No144. En la Tabla 4.3 se muestra la composiciébn en por ciento de los

componentes medio poroso (Reyes y col. 2015).

Tabla 4.3. Composiciéon de los componentes del medio poroso

Componente Frutas y verduras Pasta de soya
Humedad (%) 5.09 6.91
Proteinas (%) 7.43 34.56
Carbohidratos (%) 73.04 52.01
Grasa (%) 2.02 1.36
Fibra (%) 11.13 5.3
Ceniza (%) 6.38 6.77

A partir de los datos mostrados en la Tabla 4.3 se determind la composicion elemental del

medio poroso basada en carbono CH1.8700.7No.o913.
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4.2.3. Calculo de propiedades fisicas y termodindmicas del medio poroso

Algunas propiedades fisicas para el medio poroso fueron estimadas a fin de facilitar su uso

en céalculos y procedimientos.

4.2.3.1. Densidad real de sdlido

La densidad real de los componentes del medio poroso es dificil de determinar por métodos
analiticos y depende de la composicion y la temperatura de los mismos. Las densidades
individuales (pi) de cada componente y la densidad de composicion (de particula) pueden

ser calculadas con las siguientes ecuaciones (Toledo, 1994; Figueroa-Montero, 2011):

pw = 997.18 + 0.0031439 T — 0.0037574 T2
pp, = 1329.9 - 0.51814 T
ps = 925.59 — 0.41757 T
pe =1599.1 — 0.31046 T
psi = 1311.5 - 0.36589 T

pa = 2423.8 — 0.28063 T

Donde py,, pp, s, P, Pri Y Pa SON las densidades individuales para el agua (w), proteina (p),
grasa (f), carbohidrato (c), fibra (fi) y cenizas (a), respectivamente y T es la temperatura de
la sustancia o mezcla. La densidad real de sdlido, se calcula con la siguiente ecuacion
(Toledo, 1994; Figueroa-Montero, 2011):

= Ec. 4.1
Pps X Xi/pi

Dénde py, es la densidad real de sélido, X; es la fraccién masica de cada componentey p; la
densidad individual de cada componente.
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4.2.3.2. Conductividad térmica del medio poroso

Se aplicod el procedimiento propuesto por Choi y col. (1987), el cual permite calcular la
conductividad térmica (k) de una sustancia a partir de las conductividades puras de sus
componentes (k;), y la fraccion volumétrica de cada componente, X,; (Choi y col. 1987,
Figueroa-Montero, 2011):

kb = Z(kini) Ec. 4.2

Los valores de conductividad en W-(m-K)* son calculados a la temperatura (T) en °C que
se esté considerando con las ecuaciones siguientes (Choi y col. 1987, Figueroa-Montero,
2011):

ky = 0.57109 + 0.0017625 T — 6.7306 X 1076 T2
ky = 2.2196 + 0.0062489 T + 1.0154 x 107* T2

ke = 0.1807 + 0.0027604 T — 1.7749 x 1077 T?

ke =0.2014 + 0.0013874 T — 4.3312 x 107° T?

ks =0.18331 + 0.0012497 T — 63.1683 X 1076 T2

k, = 0.3296 + 0.001401 T — 2.9039 x 1076 T2

Donde ky, kp, ke ke, ke k, son las conductividades para agua, proteina, grasa,

carbohidratos, fibra y cenizas, respectivamente.

La fraccion volumétrica de cada componente se determina a partir de la fraccion masica X;
y las densidades individuales p; y la densidad real p,s descritas anteriormente con la

siguiente ecuacion:

Xipbs
Pi

Ec.4.3

Xpi =
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4.2.3.3. Conductividad térmica del medio poroso

La conductividad del medio poroso se calcul6 conociendo el valor de la fraccidén volumétrica
del medio poroso, X,,;, y de espacio vacio (aire) X,,,. La fraccion volumétrica se calcul6é con

la siguiente ecuacién considerando que la fraccién méasica del medio poroso es igual a 1:

Xbpap

Xb=
v Pbs

Ec.4.4

Donde X,, es la fraccion masica del medio poroso, p,, Y pps SON las densidades aparente y

real. La fraccion volumétrica de aire X, se calculo por diferencia mediante la siguiente

ecuacion:

Xpa=1—Xup Ec.4.5

Conociendo los valores de X, y X, la conductividad aparente k,,, se calculo de la misma

manera que la conductividad real con la siguiente ecuacion:

Kap = kaXap + kpsXpy  Ec.4.6

4.2.3.4. Capacidad calorifica

La capacidad calorifica o calor especifico es la cantidad de calor que es ganado o perdido
por cantidad de masa de una sustancia que acomparfia un cambio de temperatura sin un
cambio de estado. La capacidad calorifica de una sustancia es definida por sus
componentes (Singh y col. 1993; Figueroa-Montero, 2011) y puede ser calculada mediante

la siguiente ecuacion

Cp = 1.42mc + 1.549mp + 1.675mf + 0.837ma + 4.187mw Ec.4.7

Donde, mc, mf, ma y mw son las fracciones masicas individuales de carbohidratos (c),

proteinas (p), grasas (f), cenizas (a) y agua (w).
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4.2.3.5. Propiedades fisicas y termodinamicas del medio poroso

Al considerar los métodos de calculo mencionados anteriormente y la composicién del
medio poroso empleado indicado en el capitulo 4.2.2.1, se presenta en la Tabla 4.4 los
valores de las propiedades fisicas y termodindmicas estimadas. El valor calculado para la
conductividad térmica del medio poroso (k) en el presente trabajo fue de 0.158 W/m K.
Casciatori y col. (2013), reportaron un valor de k de 0.158 W/m K para residuos de naranja
con 6 % de humedad. Figueroa-Montero (2011) reporté un valor de k de 0.158 W/m K para
un lecho compuesto por salvado de trigo y harina de soya. Por otro lado, el valor obtenido
para la capacidad calorifica (Cp) en este trabajo fue de 1.84 J/g K. Hwang, (2003) reporta
un valor de Cp para subproductos de frutas de 0.8374 J/g K, asi mismo presentan una
ecuacion para calcular el valor de Cp para harina de soya a partir de la fraccion de agua
mediante la cual obtuvieron un valor de 1.84 J/g K. Por lo que el valor calculado para el Cp
en este trabajo coincide con lo reportado por otros trabajos. Rahman (1995) reporté un valor
de 2.09 J/g K para el Cp de subproductos de frutas con una fracciébn masica de agua de 0.3
y un valor en el rango 1.79-1.88 J/g K para el Cp de harinas con una fraccién masica de
agua de entre 0.12 a 0.135.

Tabla 4.4. Propiedades fisicas y termodinamicas del medio poroso

Propiedad Valor
Densidad aparente p,,, (kg/m?) 660
Densidad real p,s (kg/m?) 1381.21
Conductividad térmica k (W/m - K) 0.158
Capacidad calorifica Cp, (J/g - K) 1.84

En la Tabla 4.5 se muestran los parametros de operacién del biorreactor para los estudios
abioticos. Se emplearon tres flujos de aireacion con el objetivo de determinar el efecto en
la hidrodinamica del sistema asi como en la transferencia de calor y masa en ausencia de
los microorganismos manteniéndose fijos los demas parametros presentados en la Tabla
4.5. En procesos de FMS se reporta el uso de materiales con tamafio de particula de 1 a
10 mm (Manpreet y col. 2005), por lo que se homogeniz6 a un 1.68 > TP > 1.41 (malla 12-

14). El medio poroso se ajustd a una humedad del 60 % con agua destilada y se empaco
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la charola a una densidad de empaque uniforme de 0.66 g/cm? evitando el apelmazamiento
del medio poroso. La fraccion vacia del lecho se calculé6 mediante el cociente del volumen

del lecho empacado antes de la compactacion entre el volumen del lecho compactado.

Tabla 4.5. Parametros de operacion en estudios abiéticos

Parametro Magnitud
Composicién del medio poroso 53.3 % pasta soya, 43.7 % frutas y verduras
Temperatura de sistema de calentamiento 45 °C
Flujo de aireacion (aire saturado) 200, 300, 400 mL/min
Altura del lecho empacado 2cm
Densidad del lecho empacado 0.66 g/cm?®
Masa del lecho empacado (humedo) 400 g
Humedad del lecho empacado 60 %
Tamafio de particula del lecho empacado <1.68 a >1.41 mm (didmetro)
Fraccién vacia del lecho empacado 0.4

4.2.4. Transferencia de calor

Este estudio consistié en generar los gradientes de temperatura en direccion axial y radial
en el lecho empacado. Se verificé la transferencia de calor por conveccion al suministrar al
sistema un flujo de aire frio (= 20 °C), y se consideraron los parametros de operacién que
se muestran en la Tabla 4.5

El procedimiento para realizar el estudio de transferencia de calor es el siguiente:

Antes de cada prueba, es importante comprobar la hermeticidad en el sistema.
Se precalent6 el bafio de agua a 45 °C.

Se ajusto la humedad del medio poroso al 60 % con agua destilada.

A w0 D PE

Se empaco la charola con la masa humeda a una misma densidad de empaque
en toda la superficie.
5. Se acomodaron los sensores de temperatura en la tapa superior del biorreactor

de acuerdo a la Figura 4.1 A.
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6. Se suministro el flujo de aireacion (aire frio = 20 °C).

N

Se sumergi6 el biorreactor en el bafio de agua durante 2.5 h a que se llego al
estado estacionario de temperatura en el espacio de cabeza del biorreactor.

8. Se registr6 la temperatura a diferentes alturas del lecho en las zonas del
biorreactor segun la Fig. 4.1 (A) y (B).

% Pared del biorreactor
¥ 3
375em s 5 — _Ocm
: L 2mm
l .g g L 4mm
] © - smm
7.5cm © § - smm G
| b S [ 12mm
11.25cm £ % - :m
° - 15mm
— 2cm
15cm Pared del biorreactor §
a

— 5cm —10cm—15cm—] b———— 20em ——
0

20cm

Figura. 4.1. (A) Distribucion de las zonas en el biorreactor (vista superior); (B) Registro de
temperatura a diferentes alturas del lecho

4.2.5. Transferencia de oxigeno

El estudio del transporte de oxigeno se realiz6 empleando el modelo de dispersion axial el

cual es util para representar el flujo en recipientes reales y para identificar interferencias en

el flujo.

4.2.5.1. Distribucion de Tiempos de Residencia (DTR)

La determinacion del grado de dispersion en lechos empacados se realiza mediante el

método de estimulo-respuesta, técnica muy adecuada que emplea un trazador para

conocer el tiempo que permanece cada elemento de fluido en el medio poroso, es decir, la

distribucion de tiempos de residencia (DTR) necesaria y suficiente para caracterizar la

hidrodinamica del biorreactor.
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La sefal pulso, consiste en inyectar un volumen de 200 mL de oxigeno (trazador) a la
corriente de alimentacion de forma instantanea, de tal manera que se aprecie un pico de

concentracion de oxigeno en un grafico de concentracion vs tiempo (Bahl y col. 2012).

Pueden emplearse diferentes tipos de modelos para caracterizar los tipos de flujo no ideal
en los recipientes, un ejemplo son los modelos de dispersion que explican las desviaciones
de los sistemas reales respecto al flujo pistén (caso de los reactores tubulares y los lechos

empacados).

El coeficiente de dispersion D (m?/s) caracteriza el proceso de dispersion. Asi:

= Unvalor grande de D indica que el mecanismo de transferencia de masa por
dispersién es dominante.

= Un valor pequefio de D indica que el mecanismo de transferencia de masa
por dispersién no es dominante.

= D=0 indica que no hay dispersion.
Asimismo,

D/uL o coeficiente de dispersion es el grupo adimensional que caracteriza a la dispersion

en todo el sistema.

El procedimiento realizado para dicho estudio es el siguiente (Levenspiel, 2004):

Se realizo la prueba de hermeticidad.
Se empaco la charola.

Se instalé el sensor de gas O; en el efluente de gases del biorreactor.

w0 DD PRE

Se suministré una corriente de gas N. hasta desplazar por completo el oxigeno

dentro del biorreactor.

5. Posteriormente se hizo pasar un volumen conocido de aire (21 % O2) manteniendo
constante el flujo de gas No.

6. Por dltimo se registr6 mediante captura automatica los datos correspondientes a la

concentracion de oxigeno.
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La Figura 4.2 representa el procedimiento antes mencionado para la determinacion de DTR.
La alimentacion continua de gas nitrégeno y la inyeccion del pulso de aire se realizaron
mediante un conector tipo “Y” que une los dos flujos de alimentacion en un solo punto y se
instalé el sensor de gas O en el efluente de salida de gases del biorreactor para la

deteccién continua de concentracién de gas O..

BIORREACTOR
AlimM Efluente
N,
Deteccidon
Inyeccion de Pulso Aire (SenS(Z; de 0,)
trazador (21% 0,) 2

Figura 4.2. Esquematizacion del método de inyeccién de trazador (aire)

4.2.5.2. Céalculo del coeficiente de dispersion axial (D)

Se calcula D o D/uL registrando la forma de la curva del trazador conforme pasa por la

salida del sistema. En particular, se calcula:
t = tiempo medio de transito, o cuando la curva pasa por la salida.

o?= varianza, o una medida de la dispersion de la curva.

Estas medidas, t y o2, estan directamente relacionadas por la teoria con D y D/uL' La

media, para datos discretos o continuos, se define como:

J, tC dt _XtGAL Y tG

. = Ec.4.9
Jy cdt  XCGAt NG

t =
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La varianza se define como

_Jy @=D*cdt ["t*Cdt

2 = = — —t? Ec.4.10
J, cadt J, cat
0 en forma discreta
2
GZZZtECi_t_ZZthCi_ XtG Ee 411
XG X G X G o

La varianza representa el cuadrado de la dispersion de la distribucién conforme pasa por la
salida del recipiente y tiene unidades de tiempo (t?). Es particularmente Util para ajustar

curvas experimentales a una familia de curvas tedricas.

Cuando el grado de dispersion es grande para recipientes abiertos, la concentracion de la

sustancia trazadora esta dada por la siguiente ecuacion (Modelo de dispersion):

(=———exp|-——— Ec.4.12

Donde:

6 =t/; Tiempo adimensional
Finalmente se estima (%) por la siguiente expresion mediante un procedimiento iterativo.
Que en este trabajo es método de error y tanteo.

D D\’
% == (uL) z(uL> [1-e | Ec.4.13
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4.3. Sistema biético

Esta etapa experimental consistié en evaluar el sistema en condiciones bidticas mediante
el montaje de una FMS. En especifico, se determind la produccion de proteasas por
Yarrowia lipolytica utilizando como soporte-sustrato los subproductos de frutas y verduras

y pasta de soya.

4.3.1. Microorganismo

Para los estudios biéticos se utiliz6 la levadura Yarrowia lipolytica (Coleccién de cepas PP4,
UAM-I). La cepa empleada es considerada como GRAS (Generally Recognized As Safe):
es decir que bajo las condiciones de fermentacion no produce toxinas y que los productos

de fermentacion que genera pueden ser utilizados como alimento.

4.3.2. Conservacion del microorganismo

Para la propagacion de Y. lipolytica se parti6 de un liofiizado de la misma, que se
resuspendié con 10 mL de una solucién 0.01 % (v/v) de Tween-80. Se inoculé 1 mL de la
suspension celular en matraces Erlenmeyer con agar PDA y se incubaron a 45 °C durante
8 dias. Las células nuevas se colectaron agregando una solucion 0.01 % (v/v) de Tween-
80 y se agitaron con un agitador magnético para desprender las células de la superficie del
agar. Para la conservacion del microorganismo se mezclaron 500 pL de la solucion de
células en viales con 500 pL de una solucion de glicerol al 30 % (v/v) y chaquiras. La mezcla

de conservacion se mantuvo en refrigeracion a 4 °C hasta su uso.

4.3.3. Preparacién del inoculo

Se tomaron de 3 a 4 chaquiras de los viales anteriormente mencionados y se colocaron en
matraces con agar PDA. Los matraces se incubaron a 45 °C durante 8 dias. El cultivo celular
se colecto adicionando 3 mL de una solucién estéril de Tween-80 al 0.01 % (v/v), se agitd

con una barra magnética para recuperar la mayor cantidad de células. Se tomé una alicuota
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de 100 ul de la suspension y se diluyd 1:100 con solucion de Tween-80 al 0.01 % (v/v) y se

contaron las células en una camara de Neubauer.

4.3.4. Medio de cultivo

El medio de cultivo empleado para la FMS para la produccién de proteasas (Reyes y col.
2015) se muestra en la Tabla 4.6.

Tabla 4.6. Medio de cultivo para FMS

Compuesto Concentracién (g/L)
Sulfato de amonio (NH4).SO4 0.02
Fosfato de potasio monobasico KH2PO4 1
Sulfato de magnesio MgS0O,47H-0 0.5
Cloruro de potasio KCI 0.5
Glucosa 30

Para la preparacion del medio de cultivo, se disuelven las sales en una solucion
amortiguadora NaOH-NaH2PO4 0.2 M, pH 12 y CaCl. 5 mM.

4.3.5. Cultivo en el biorreactor de charolas

Se pesaron 160 g de medio poroso (subproductos de frutas y verduras-pasta de soya) y se
impregnaron con 240 mL del medio de cultivo previamente inoculado con una solucion de
1x107 cel/gvs para una humedad inicial del 60 %. La charola se empaco con 400 g de medio
poroso humedo, ajustando a una altura de 2 cm del lecho empacado. La FMS se realizé a
45 °C durante 36 h, suministrando aire saturado a un flujo de 300 mL/min para favorecer la

aireacion del lecho y empleando un sistema de recirculacion para mantenerla constante.
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4.3.6. Monitoreo de latemperatura en el biorreactor

La temperatura se midié con un termopar (Sonda de acero inoxidable, Vernier®) en la zona
central y a una altura media del lecho empacado del biorreactor, los valores de temperatura
se recopilaron automéaticamente cada 5 min mediante la interfaz de adquisicion de datos
LabPro® y el software LoggerPro® marca Vernier®.

4.4. Métodos analiticos

4.4.1. Respirometria

Se utilizé la produccion de CO. como indicador del crecimiento de Y. lipolytica. Se
suministré el biorreactor de charolas con aire saturado para suministrar el O, necesario para
la respiracion del microorganismo y remover el CO», asi como parte del calor metabdlico
generado por el microorganismo. El efluente de gases del biorreactor se hizo pasar a través
de una columna empacada con silica-gel para deshidratarlo. Finalmente el efluente de
gases seco fluy6 hacia la camara de gases en donde se midieron los niveles de CO, y O..
El sensor de gas de CO; (Vernier®) midio los niveles de diéxido de carbono gaseoso en el
intervalo de 0 a 1 % (ajuste de rango bajo) o de 0 a 10 % (ajuste de rango alto). El sensor
de gas O; (Vernier®) midié la concentracion de oxigeno en el intervalo de 0 a 27 %. La
coleccion de los datos en linea se llevo a cabo usando la interfase LabPro® y el software
LoggerPro® de Vernier. Las concentraciones de CO; y O, se obtuvieron en por ciento (mL

de gas/100 mL de aire).

En la Figura 4.3 se muestra un ejemplo del perfil de la tasa de produccion de CO; (rCOy) y
de la produccién acumulada de CO; de un cultivo en medio soélido de Y. lipolytica. La tasa
de produccion de CO; se modifica durante el periodo de incubacion. En las primeras 6 h la
rCO. presentd un valor cercano a cero. Posteriormente, la rCO, aumenté hasta alcanzar su
valor maximo a las 12 h aproximadamente. Por ultimo, la rCO, decay6 hasta permanecer

constante cercana a las 39 h de cultivo, aproximadamente.

Las tasas de produccion se integraron utilizando el método numérico de la regla del trapecio
para obtener la produccion acumulada de CO. (mg/gws). En el perfil de la produccion

acumulada (Figura 4.3) se distinguen cuatro zonas (sefialadas con lineas punteadas).
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Figura 4.3. Perfil de la tasa de produccion de CO: y de la produccién acumulada de Y.lipolytica en

cultivo en biorreactor de charolas.

Los datos de produccién de CO, comprendidos en la segunda etapa (Il) se ajustaron con el

modelo logistico (Ecuacién 5.2) utilizando la funcién Solver de Excel.

El modelo logistico es simétrico a un punto de inflexion. Por tanto, no puede describir la
cinética completa de produccion de CO,. El ajuste al modelo logistico sin ningun criterio de
simetria subestima la tasa especifica de produccion de CO. (u) en un 20%
aproximadamente (Juarez, 2014). En la Figura 4.4 se muestran los datos de produccion de
CO. (etapa Il) de Y. lipolytica y su ajuste al modelo logistico. Todos los datos en este

intervalo presentaron un ajuste adecuado al modelo utilizado (R? > 0.99).
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Figura 4.4. Ajuste de la etapa Il de los datos de produccion de COz de Y. lipolytica al modelo

logistico

4.4.2. Obtencién del extracto enzimético

El extracto enzimatico se obtuvo con 20 mL de agua Bonafont® por cada 6 g de masa
fermentada. El material fermentado se agitd6 en un matraz durante 10 minutos y se
centrifugd a 7000 rpm por 10 min. Se descart6 el precipitado y el sobrenadante se utilizé

para determinar la actividad proteolitica.

4.4.3. Actividad proteolitica

La actividad proteolitica en los extractos se determiné acorde a lo reportado por Johnvesly
y col. 2001, empleando como sustrato una solucién. De caseina al 1 % en solucién
amortiguadora de fosfatos pH 7 50 mM. Para el ensayo se mezclaron 100 pl del extracto
enzimatico con 900 pul de solucion sustrato. Se prepard un control con 100 pl de extracto
enziméatico y 900 pl de solucién amortiguadora. La reaccion se llevo a cabo a 40 °C durante

10 min. Para detener la reaccién se adiciond 1 mL de acido tricloroacético (TCA) al 5 % a
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4 °C. Las muestras se centrifugaron a 10 000 rpm por 10 min y se descart6 el precipitado.
El sobrenadante se recuperé y se filtré a través de papel filtro de poro fino (Per-Filter Grado
615, abertura de poro 8 um). Se midié la lectura del filtrado en un espectrofotometro
(Shimadzu UV-1800) a 280 nm. Se prepardé una solucion de tirosina (1 mg/mL) para
preparar una curva de calibracién. Una unidad de actividad proteasa fue definida como la
cantidad de enzima necesaria para liberar 1 pg de tirosina por minuto bajo las condiciones

de ensayo.

4.5. Modelamiento del biorreactor por CFD

Las simulaciones de transporte de momento, calor y masa en el biorreactor se realizaron
con CFD usando el software comercial COMSOL® Multiphysics 4.4. Los parametros
involucrados en el modelo fueron obtenidos experimentalmente en el biorreactor de

charolas y algunos otros obtenidos de la literatura (Tabla 4.7).

45.1. Hidrodinamica

El modelo del reactor esta representado por 3 diferentes secciones, 2 de ellas corresponden

al fluido y la tercera al lecho empacado:

FASE FLUIDA I

(AIRE)

SR YA VA \

FASE FLUIDA

[ (AIRE) LECHD
EMPACADDO

Figura 4.5. Seccion transversal del biorreactor

= Fases fluidas

Una vez definido el sistema a modelar se deben establecer los modelos necesarios para
describir la hidrodindmica de cada seccion (2 fases fluidas y un flujo a través de un lecho

empacado).
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El flujo en las dos fases fluidas se describe a través de la ecuacién de continuidad (Ec.4.15)
y la ecuaciéon de movimiento (Ec.4.14) considerando que se trata de un fluido newtoniano

incompresible con u 'y p constantes:

an

P = —Vp + usVPus + prg Ec.4.14

V-uu=0  Ec.4.15

= Lecho empacado
Para describir el flujo en el lecho empacado se utilizé la ecuacién de Darcy-Brinkman.

pou ™\ _ 2k Ky Qb
Ea_tp =V- [—pl + g (Vup + (Vuy) ) — ¥(V : up)l] _ (7 + E2r> " Ee 416

4.5.2. Modelado de la transferencia de masa

De manera analoga al planteamiento utilizado en el modelado hidrodinamico se realizaron
los balances de materia para la especie i (CO,, Oz, biomasa y H.O) en cada dominio del
sistema (2 fases fluidas y transporte a través del lecho empacado).

El transporte de materia en las dos fases fluidas se describe a través de la ecuacion de

transporte para soluciones diluidas (Ec.4.17).

aCif
= =—Uf'VCif+V'(DifVCif) Ec.4.17

Donde el campo de velocidades estard determinado por los modelos hidrodindmicos de las

fases fluidas descritos anteriormente (Ec.4.14 y 4.15).

Para poder describir el transporte con reaccién se propone un modelo homogéneo que

incluye los términos de reaccién en la ecuacion que gobierna al fluido en el lecho (Ec.4.18).

aCl'p

—= Uy Ve, + V- (Dy,Veyp) + R Ec.4.18
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4.5.3. Modelado de transferencia de energia

Se establecieron los modelos para la transferencia de calor en el biorreactor de la misma

manera como fue descrito anteriormente.

Las fases fluidas quedaron descritas mediante el siguiente modelo (Ec. 4.19):

oT,
f
Prlor 5 = ~Prlpsls VI + V- (kVT;)  Ec.4.19

De forma analoga al modelo de transporte de materia homogéneo descrito en la ecuacion

18, se desarrollé un balance de energia para el fluido en el lecho (Ec. 4.20).

Y .
evaporacion

aT, -
(pc,,)pa—;’ = —(pCp)pU VT + V- (keffVTp) + Qe+ z(—AHi)RL- Ec.4.20
i=1

reacciom

En la Tabla 4.7 se presentan los parametros del modelo utilizados en las simulaciones en
COMSOL®. Los valores de algunos parametros se obtuvieron experimentalmente y otros

se tomaron de la literatura.
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Tabla 4.7. Parametros del modelo

Parametro Descripcién Unidades Valor Estatus
u Viscosidad dinamica Paxs 1 Papaegeorgi y
col. 1995
p Densidad del medio poroso kg/m3 1381.21 Calculado
Qin Flujo de alimentacion cm®/min 300 Variable de
operacion
k Permeabilidad m? 1.38e* Foumenyy col.
1994
€ Porosidad del lecho Adimensional 04 Variable de
operacion
d, Diametro de particula (lecho) m 0.3 Variable de
operacion
D¢ Difusividad efectiva m?/s 6.16e®  Papaegeorgiy
col. 1995
D/ulL Coeficiente de dispersién axial m?/s 1.67e2 Calculado
ks Conductividad térmica efectiva W /mK 0.1048 Lian y col.
2002
k, Conductividad térmica del medio W /mK 0.158 Calculado
poroso
Y; Rendimiento mol; /mol; Variable de
operacion
Hco, Tasa especifica de produccion de CO:2 h~t 0.64 Calculado
€02, Cantidad méaxima producida de CO: mg/Gms 153.48 Calculado
h, Coeficiente de transferencia de calor W /m2K 0.0511 Foumeny y col.
1994
Altura del lecho m 0.02 Calculado
T, Temperatura de la pared K 318 Variable de
operacion
Tin Temperatura de alimentacion K 295 Variable de
operacion.
Ci,, Concentracion de alimentacion mol/m3 8 Variable de
operacion
M Contenido de humedad % 60 Variable de
operacion.
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

Los resultados se presentan acorde a cada etapa del proyecto. La primera seccidn
corresponde al disefio y construccion del biorreactor, mostrando el sistema experimental
compuesto por dos médulos acoplados, asi como la instrumentacién con los diferentes

sensores utilizados.

La segunda seccién de resultados corresponde al estudio del biorreactor empleando un
sistema abidtico en donde se evalud la hermeticidad del sistema, la transferencia de masa
y de calor. Posteriormente se muestran los resultados obtenidos en la operacion del
biorreactor en un sistema bi6tico evaluando la produccién de proteasas por Yarrowia
lipolytica en FMS. En esta seccidn se presenta el andlisis de datos y la determinacién de

pardmetros cinéticos aparentes.

Finalmente se presenta el modelado del biorreactor de charolas utilizando Dinamica de
Fluidos Computacionales (CFD) mediante el software COMSOL® Multiphysics 4.4. En esta
seccion se muestra el modelado de la hidrodindmica del sistema y el efecto en los

fendmenos de transferencia de calor y masa.

5.1. Disefio y construccidn

En Figura 5.1 se presenta un esquema explosionado del disefio del biorreactor de charolas,
se observan las piezas que componen el sistema y la forma como se acoplan. En la Figura
5.2 se presenta el biorreactor con las piezas completamente acopladas visto desde distintos
angulos, la Figura 5.3 muestra el biorreactor instrumentado dentro del sistema de
calentamiento. Asi mismo se observan los sensores de CO,, O, y humedad relativa

instalados en la cAmara de colecta de gases asi como los equipos de adquisicion de datos.

47



RESULTADOS Y DISCUSION

1. Tapones (Puerto toma de muestra)

5. Area de charola

9. Tapon del difusor

2. Tapa superior

6. Junta redonda de neopreno

10. Difusor

3. Junta redonda de neopreno

7. Modulo inferior

11. Base

4. Médulo superior

8. Conexion tipo espiga

Figura 5.1. Esquema explosionado del disefio del biorreactor de charolas
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(A) Superior (B) Inferior

(C) Frontal

(D) Esquina

Figura 5.2. Diferentes vistas del disefio del biorreactor de charolas
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SENSOR DE COz, Oz Y HR

SENSOR DE TEMPERATURA

Figura 5.3. Instrumentacion del biorreactor

5.2. Estudios abiéticos

5.2.1. Hermeticidad

Para la prueba de hermeticidad se probaron dos tipos de juntas de neopreno cuyas
propiedades se muestran en la Tabla 4.2. Los resultados de la prueba de hermeticidad se
muestran en la Figura 5.4. Al emplear la junta de espuma de neopreno se presentaron
caidas de presién importantes, debido a que este tipo de junta no provee un cierre hermético
adecuado. Por el contrario, el uso del cordén de neopreno provee un cierre hermético del
sistema, ya que no se observan caidas de presion durante la prueba. El cordén de neopreno
es mas denso que la espuma de neopreno, en este sentido y debido a su geometria, la
deformacion de la junta redonda es minima satisfaciendo un mejor sellado entre los

maédulos que componen la estructura del biorreactor (Ver Figura 5.1).
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Figura 5.4. Efecto del tipo de junta sobre el perfil de presion en el biorreactor. (X) cordén de
neopreno; (A) espuma de neopreno

5.2.2. Transferencia de calor

Se seleccionaron las zonas 2A-2B-2C y las zonas 1B-2B-3B segun la Figura 4.1 para
monitorear los gradientes radiales de temperatura a diferentes profundidades del lecho
empacado. Se realizaron un conjunto de experimentos donde se estudi6 el efecto del flujo
de aireacion en la transferencia de calor del sistema. Para esto se suministro aire al
biorreactor a 20 °C y el bafio de calentamiento se mantuvo a 45 °C. Las Figuras 5.5-5.7
muestran los perfiles de temperatura en direccion radial a diferentes profundidades del
lecho para flujos de aireacioén de 200 a 400 mL/min. Se observa que el gradiente de mayor
magnitud es el que se forma en el fondo del lecho empacado y el de menor magnitud se
tiene en la superficie del lecho para todos los flujos (Tabla 5.1). Se registré una diferencia
de = 23 °C entre la temperatura del aire de entrada y la temperatura de la fase gaseosa en
el espacio de cabeza del biorreactor. Ashley y col. (1999) reportan que en biorreactores de
lecho empacado utilizados en FMS que implican la aireacién desde la parte inferior del lecho
conduce a gradientes axiales de temperatura y con diferencias entre la temperatura del aire
de entrada y de salida del sistema hasta mas de 20 °C. Por otro lado, la tasa de
transferencia de calor de un solido a la fase gaseosa puede ser aumentada

considerablemente a través de la aireacion forzada a través del lecho empacado. Donde no
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hay dicha conveccion forzada, el calor se transfiere de la fase sélida a la fase gaseosa
esencialmente por un mecanismo de conduccion (Finger y col. 1976).

45 45
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44.6 u44'6
© 44.4 ‘wd4.4
<442 244.2
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g 44 dg)_ 44
2 43.8 4— 200 ml/min qJ43.8 —&— 200 ml/min
2 43.6 —+— 300 ml/min Fa36 —+— 300 ml/min
43.4 —o6— 400 ml/min 43.4 —o— 400 ml/min
43.2 43.2
Pared A2 B2 Cc2 Pared Pared B1 B2 B3 Pared

Figura 5.5. Perfil radial de temperatura para una profundidad del lecho de Omm
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Figura 5.6. Perfil radial de temperatura para una profundidad del lecho de 10mm
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Figura 5.7. Perfil radial de temperatura para una profundidad del lecho de 20mm
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Tabla 5.1. Gradientes radiales de temperatura a diferentes profundidades del lecho
2A-2B-2C 1B-2B-3B
Flujo 0Omm 10 mm 20 mm Omm 10 mm 20 mm
200 mL/min 0.09 °C/cm 0.3 °C/cm 0.5°C/lcm 0.04°C/lcm 0.3°C/cm  0.5°C/cm
300 mL/min 0.13°C/cm 0.37 °C/cm 0.58 °C/cm 0.13°C/cm 0.37 °C/cm 0.58 °C/cm
400 mL/min 0.15°C/cm  0.4°C/ecm  0.63°C/cm 0.15°C/cm 0.4°C/cm 0.63 °C/cm

La Figura 5.8 muestra el perfil de temperatura en direccién axial a diferentes flujos de
alimentacién de aire. Se observa que un mayor flujo de aireacibn promueve un mayor
enfriamiento de la masa de lecho empacado, alcanzando una diferencia de 4.8 °C entre la
temperatura en la superficie (= 43.5 °C) y la temperatura en el fondo del lecho (38.7 °C).
Ashley y col. (1999) reportaron una diferencia de 5 °C entre las temperaturas de la superficie
(40 °C) y del fondo (35 °C) del lecho al suministrar aire a 30 °C en un biorreactor tubular en
ausencia de crecimiento microbiano.
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Figura 5.8. Perfil axial de temperatura

La generacion de gradientes de temperatura durante la fermentacién es la causa del
problema de sobrecalentamiento en la parte superior de los biorreactores de lecho
empacado cuando se airean desde la parte inferior. Ashley y col. (1999) mencionan que la
parte inferior del lecho se enfria mas eficazmente porque esta en contacto con el aire frio.

A alturas superiores del lecho el aire se precalienta por el contacto con las zonas mas
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calientes durante el transito, por lo tanto, el lecho se enfria con menos eficiencia dando

lugar a temperaturas mas altas durante la fermentacion.

5.2.3. Distribucién de tiempos de residencia (DTR)

Las curvas de respuesta de concentracion de oxigeno o curvas de distribucion de tiempos
de residencia (DTR) se obtuvieron experimentalmente a diferentes flujos de aireacién y los
parametros de operacion presentados en la Tabla 4.5. Asi mismo se obtuvieron las curvas

de DTR predichas por el modelo de dispersion (Ecuacion 4.12).

En las Figuras 5.9-5.11 se presentan las curvas de dispersion de O, experimentales y las
curvas obtenidas con el modelo de dispersion. Se observa que el modelo es capaz de
describir las observaciones ya que se captura la tendencia experimental. Observaciones
similares se han reportado por otros autores (Cruz, 2005; Nardi y col. 1999; Rojas y col.
2010;) empleando otro tipo de configuracion de reactores y diferentes trazadores.

Asi mismo, se calcularon los pardmetros que describen las curvas de DTR por medio de

las ecuaciones 4.9, 4.11 y 4.13. En todos los casos el valor de D/

ul. fue > 0.01, es decir,

una desviacion grande respecto al flujo piston, lo cual implica que la respuesta al impulso
se ensanche y pase por el punto de medida tan lentamente que cambia de forma (se
extiende) durante el tiempo que es medida, formando una curva de DTR asimétrica
(Levenspiel, 2004). Los valores calculados para los pardmetros a partir del analisis de las

curvas de DTR se presentan en la Tabla 5.2.

54



RESULTADOS Y DISCUSION

0.8

Experimental
= = Modelo

0.6 — Flujo Piston

Tiempo (min)

Figura 5.9. Curvas de dispersion de Oz para un flujo de 200 mL/min.
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Fig. 5.10. Curvas de dispersion de O2 para un flujo de 300 mL/min.

55



RESULTADOS Y DISCUSION

Experimental

- = =Modelo
—— Flujo Pistén

0 5 10 15 20 25 30

Tiempo (min)

Figura 5.11. Curvas de dispersion de O2 para un flujo de 400 mL/min.

En la Tabla 5.2 se presentan los valores para el coeficiente de dispersion D/uL para cada

flujo de aireacion, se obtuvieron valores de 0.123, 0.196 y 0.220 para flujos de 200, 300 y
400 mL/min respectivamente, asi mismo se presenta el perfil predicho por el modelo que
en este caso es capaz de describir las observaciones experimentales adecuadamente con
un coeficiente de correlacion >0.95, >0.99 y >0.94 para flujos de 200, 300 y 400 mL/min

respectivamente. El valor de D/uL aumenta conforme aumenta el flujo de aireacion, este

comportamiento implica la presencia de fendmenos de retromezclado en el sistema a
causa del alto flujo de aireacion. A manera de comparacién se presenta el perfil que hace
referencia al flujo pistén en donde el transporte de masa se da por mecanismos difusivos

con valores para D/uL < 0.001 donde el mecanismo de dispersion no existe. Nardi y col.

1999 reportan un D /ul = 0.141 para un reactor tubular, empleando verde de bromocresol
como trazador y una porosidad de lecho de 0.4. Rojas y col. 2010 reportaron un D /ulL =
0.145 para un sistema de lixiviacion industrial ajustando los valores experimentales al
modelo de dispersién de tanques en serie. En este sentido cada trazador provee una

respuesta de transporte diferente y la interpretacién de las caracteristicas de mezclado es
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claramente dependiente del trazador elegido y de la geometria de cada sistema para

evaluar el fenémeno. De acuerdo con Nardi y col. la difusion del trazador dentro del medio

poroso puede ser la principal caracteristica que afecta las curvas de respuesta, causando

“colas” largas y, consecuentemente afectando la interpretacion de los datos obtenidos

experimentalmente.

Tabla 5.2. Parametros de las curvas DTR.

Flujo t a? D/ulL
200 mL/min 15.67 min 89.15 0.123
300 mL/min 9.4 min 33.75 0.196
400 mL/min 8.46 min 19.92 0.220

5.3. Fermentacion en medio sdlido (Sistema biotico)

La Figura 5.12 muestra el diagrama general del proceso para la produccién de proteasas

por Y. lipolytica en FMS empleando el biorreactor de charolas. Cabe mencionar que se

consideraron los parametros de operacion presentados en la Tabla 4.5 y la composicién de

medio de cultivo utilizado (Tabla 4.6).

Cultivo de Y. lipolytica
(PDA, 7 dias)

Solucion, Tween-800.01%

Cosecha de células

Conteo de célulasen
cdmara de Neubauer

Inoculacion del medio de
cultivo, 1x107 cel/gys

FMS

Figura 5.12. Diagrama de flujo para la produccién de proteasas por FMS

Propagacion en soporte
solido

Biorreactor

Extractos

Actividad
proteolitica
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5.3.1. Monitoreo en linea de CO.y O (Respirometria)

El registro de CO; permite evaluar el crecimiento microbiano, validar los modelos de difusion
de gases y monitorear la fermentacion (Bellon-Maurel y col. 2003). En este trabajo se

monitored la emisioén de CO: y el consumo de O en la fase gaseosa durante la FMS

» Dilucién del gas CO;

El sensor de gas CO, (Vernier®) posee un rango de medicion de 0 a 10 %, lo cual
representé una limitante en la obtencion del perfil completo de producciéon de CO.. Para
solucionar este problema se optd por diluir el CO; con aire, el cual se suministrd a la salida

del biorreactor a una proporcion de 1:2, tal como se muestra en la Figura 5.13.

e
Compresor T ‘El]l]mlx’rnin L0z Diluida

800 ol e h

L m — |l
. . \d
Biorreactor 300 il i Sensar [ll7

Figura 5.13. Esquema general para la dilucién del gas CO:2

5.3.2. Estimacién de parametros cinéticos aparentes

El consumo de O y la produccion de CO-. son el resultado de la respiracion; proceso
metabdlico en donde los microorganismos aerobios invierten gran parte de su energia para
el crecimiento (Raimbault, 1998). La tasa de produccion de CO; se utiliza como un método

para estimar el metabolismo microbiano (Saucedo Castafieda y col. 1994).
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Se evalué el perfil respiratorio durante el cultivo de la cepa de Y. lipolytica, que se llevo a
cabo en condiciones asépticas en el biorreactor de charolas. La humedad se ajusté a 60 %
para satisfacer las necesidades de agua del microorganismo (Nagel y col. 2001), evitando
el escurrimiento de la fase liquida y la saturacion de los poros (Pandey, 1992). Los niveles
de CO, producido y O, consumido se calcularon a partir de las concentraciones (%) de CO;
y O, experimental, asi como la cantidad de materia seca (MS) del lecho empacado. Los
resultados de CO; producido y O, consumido se expresaron como mg/gMS h. La tasa
especifica de produccion de CO; (MCO;) se determind de acuerdo con lo reportado por
Saucedo y col. (1994). Para ello, los valores de produccién de CO, expresados como mg
COq2/gwms, se ajustaron con el modelo logistico (Ec. 5.1 y 5.2). Para la estimaciéon de uCO
se selecciono el intervalo desde el tiempo inicial al tiempo en el que se obtiene la maxima
tasa de produccién de CO.. La produccion de CO, se obtuvo por integracién numérica de

los datos de tasa de produccién de CO; en funcion del tiempo.

ax X Xmax
— = umaxX (1 — —) Ec.5.1 X = Ec.5.2
dt Xmax Xmax —

Forma diferencial 1+ ( X, ) —1 e #x

Forma integrada

El modelo logistico es de los modelos mas utilizados para ajustar los datos de crecimiento
microbiano, ya que la curva logistica integrada es sigmoidal y simétrica con respecto al
punto central de inflexion y consta de tres fases, similares a una curva de crecimiento
microbiano. Es importante enfatizar que este es un modelo cinético aparente, que permitio
determinar el orden de magnitud de los parametros cinéticos que seran de utilidad en el

modelado del biorreactor de charola por CFD.

En la Figura 5.14 se muestra la tasa de produccion de CO. y la tasa de consumo de O; para
el cultivo de Y. lipolytica. Se observa que la tasa de produccion de CO, maxima se obtiene
a las 12.66 h de incubacién con valor un de 11.83 mgCO2/gws h, asi mismo se observa el

consumo de oxigeno respecto al CO- producido.
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Figura 5.14. Tasa de produccién de CO: (a); Tasa de consumo de Oz ().

Los pardametros cinéticos aparentes estimados a partir del ajuste con el modelo logistico se
muestran en la Tabla 5.3, observando un valor de 6.83 h para el ti.g. El valor de tiag obtenido
en el presente trabajo es similar al reportado por Workman y col. (2013) durante el
crecimiento de Y. lipolytica en cultivos sumergidos, siendo cercano a 6 h. Steele (2000)
presenta valores de ti,gde 3 a 10 h para diferentes levaduras crecidas a 30 °C. En el caso
de hongos y bacterias, se han reportado valores muy distantes, siendo de 13.7 h para A.
versicolor sobre aserrin embebido en medio Czapec-Dox (Juarez-Luna, 2014) y de 36 h
para un cultivo de M. anisopliae en biorreactores tubulares crecido a 32 °C (Porcayo-Loza,
2014). En general, la tasa de crecimiento de las levaduras es mas lenta que la de las
bacterias, pero méas rapida que la tasa de crecimiento de hongos filamentosos. Bajo
condiciones Optimas, las levaduras pueden llegar a tener un tiempo de generacién
alrededor de 1 a 2 h que corresponde a una tasa de crecimiento de 0.7 a 0.35 h’. La tasa
especifica de producciéon de CO. obtenida en este trabajo fue de 0.53 h*. Por otro lado,
bajo condiciones desfavorables (escases de nutrientes, temperatura no 6ptima, actividad
de agua menor a la necesaria) la tasa de crecimiento disminuye y el tiempo de la fase lag
aumenta (Steele, 2000).

La tasa de producciéon de CO; (rcozmax) obtenida en este trabajo (11.83 mg/gms-h) es muy

superior respecto al valor reportado con M. anisopliae (0.37 mg/gms-h) por Porcayo-Loza

(2014). Los pardametros cinéticos son particulares para cada microorganismo, los cuales
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varian de acuerdo a su capacidad de desarrollo en las condiciones utilizadas. En el trabajo

reportado por Juarez-Luna (2014) se obtuvo un valor de 10y, . de 7.56 mg/gms-h con A.

versicolor crecido a 37.5 °C sobre aserrin.

Tabla 5.3. Parametros cinéticos aparentes del cultivo de Y. lipolytica

Parametro Valor
Pcos MG/ Gms) 154.83 + 10.32
7 (b1 0.53 + 0.06
Tco,, ..  (MG/Gms h) 11.83 £ 0.81
lag (h) 6.83 + 0.82
R? >0.99

Los parametros cinéticos aparentes presentados en la Tabla 5.3 servirAn como referencia
para llevar a cabo el modelado del biorreactor en condiciones bidticas con el software
COMSOL® Multiphysics.

En la Figura 5.15 se presenta la cinética de produccién de proteasas por Y. lipolytica. La
maxima produccién de proteasa (40.10 U/gus) se obtiene a las 36 h, y a partir de las 48 h
comienza un decremento. No obstante, alin se registra actividad proteasa después de 72 h
de fermentacién. Resultados similares fueron obtenidos por Farias y col. (2014), en la
produccién de proteasas por Y. lipolytica en FMS empleando biorreactores de charolas,
quienes reportan la maxima actividad proteasa (53 U/gwms) a las 32 h de fermentacion. La
diferencia en los niveles de produccion de proteasa respecto a trabajos similares puede ser
debido a las condiciones de cultivo y sustrato utilizado. En un estudio sobre la produccion
de proteasas de Y. lipolytica en FMS a partir de harina de pescado en biorreactores de
columna, Hernandez y col. (2011) reportaron la maxima actividad proteasa (252 U/mL) a

las 36 h de fermentacion a 45 °C.
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Figura 5.15. Produccidn de proteasas por Y. lipolytica en un biorreactor de charolas.

5.3.3. Balance estequiométrico

Anteriormente se reportd que los coeficientes de rendimiento pueden ser obtenidos a partir
de modelos estequiométricos especificos mediante balances elementales (Gutiérrez-Rojas
y col. 1995; Khanahmadi y col. 2004; Smits y col. 1999).

Cuando se emplea un sustrato complejo, como en el caso de subproductos de frutas y
verduras se puede proponer una biorreaccién como la que describe la Ecuacién 5.3. Los
coeficientes de rendimiento pueden expresarse en base C-mol (Figueroa-Montero, 2011),
de tal manera que:

Yco,/sCHxOyN; + Yco, /0,02 = Yeo,/xCH1.740045No 132 + CO; + Yoo,y wH,0  Ec.5.3

La Ecuacion 5.3 es util cuando se conoce la composicion elemental del sustrato (x, vy, z).
Todos los coeficientes de rendimiento pueden ser obtenidos algebraicamente. Una vez
definido el balance estequiométrico de la ecuacion de biorreaccion, se pueden estimar o
calcular el consumo y/o produccion de sus elementos a partir de la medicién de uno de
ellos, por ejemplo el CO, medido experimentalmente.
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La formulacion de ecuaciones de reaccion en FMS usando residuos organicos es necesaria
principalmente por tres razones: (1) La medicion de la biomasa formada en procesos de
FMS presenta complicaciones, principalmente en soportes que sirven como sustrato
(Mitchell, 1992), (2) no es posible medir la produccion real de agua metabdlica en los
procesos de FMS y (3) tampoco es posible describir todas las reacciones exotérmicas
llevadas a cabo por el microorganismo. Estas razones justifican el célculo de la biomasa
formada, del agua metabdlica y generacién de calor metabdlico a partir de la medicion del

CO; producido (Figueroa- Montero, 2011).

Tabla 5.4. Coeficientes de rendimiento obtenidos a partir de los balances elementales (C, H, O y N)

en base al CO2 producido de la ecuacion de reaccién para el crecimiento de Y. lipolytica

Coeficiente de rendimiento Valor Unidades
Yco,/s 3.38 [Cmol S - molCO2"]
Yco,/0, 0.89 [mol Oz - molCO2]
Yco,/x 2.38 [Cmol X- molCO2"]
Yco,/w 1.08 [mol W- molCO2"]

Se asumid la siguiente ecuacién para el crecimiento de Y. lipolytica, considerando un
crecimiento aerobio sin formacién de producto, a partir de la Ecuacién 5.3, se tiene en base

a C-mol de biomasa:

Yx/sCH1.870071No.0913 + Yx /0,02
= CH17400.45No 132 + Yx/c0,C02 + Yx/wH,0  Ec.5.3b

En la Ecuacién 5.3b se asume que la composicion elemental para Y. lipolytica es
CH; 7,00 45Np 132 (Ochoay col. 2014) y CH, 7071 Ny 0913 €S la composicion elemental para
el sustrato empleado en la fermentacion (capitulo 4.2.2.1). En la Tabla 5.5 se presentan los
valores y las unidades de los coeficientes de rendimiento obtenidos al realizar los balances

elementales sobre la Ecuacion 5.3b. Se obtuvo un coeficiente de rendimiento Yy ,s de 0.7,

similar al que reportaron Workman y col. (2013) con un valor de 0.69 para un cultivo de Y.
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lipolytica a 30 °C en biorreactores agitados con glucosa (0.65 Cmol/L) como Unica fuente

de carbono. Kawasse y col. (2003) reportaron un valor de Yy,; de 0.76 en cultivos
sumergidos de Y. lipolytica bajo condiciones de estrés térmico y con glucosa como fuente

de carbono. A partir del balance estequiometrico se estimaron los coeficientes Yy, /co, ¥
Yw,co,, Obteniéndose valores de 0.90 y 1.06 respectivamente. Figueroa-Montero, (2011)
reporta valores de 0.98 para Yy, /co, Y de 1.02 para Yy ,co, €n €l crecimiento de A. niger
sobre residuos agroindustriales en un biorreactor de charola. Asi mismo, se obtuvo un valor
para Yo, /s de 0.29, similar al obtenido por Workman y col. (2013) con un valor 0.30 durante
el crecimiento de Y. lipolytica en cultivo sumergido con glucosa (0.65 cmol/L) como fuente

de carbono.

Tabla 5.5. Coeficientes de rendimiento obtenidos a partir de los balances elementales (C, H, O y N)

de la ecuacion de reaccion para el crecimiento de Y. lipolytica

Coeficiente de rendimiento Valor Unidades
Yx/s 0.70 [Cmol X - Cmol S
Yo,/s 0.26 [mol O, - Cmol S
Yco,/s 0.29 [mol CO2: Cmol SY
Yw/s 0.31 [mol W- Cmol S7]

5.4. Calor de reaccion

Al observar el perfil de temperatura durante el cultivo de Y. lipolytica (Figura 5.16), se pudo
apreciar que la temperatura se mantiene constante durante la fase lag. No obstante, cuando
el cultivo llega a la fase exponencial, se observa un cambio drastico en la temperatura hasta
alcanzar los 49.6 °C a las 16.7 h de incubacion. Posteriormente, cuando la tasa de
produccion de CO, comienza a decaer, la temperatura también disminuye hasta alcanzar
nuevamente el equilibrio térmico en el sistema. Debido a la alta concentracion de sustrato
por unidad de volumen tipica de los procesos de FMS, la generacion de calor microbiano
por unidad de volumen es mucho mayor que la generada en cultivos liquidos (Smith y col.
1988). El aumento en la temperatura del cultivo se debe principalmente a la exotermicidad
de las reacciones metabdlicas llevadas a cabo por el microorganismo. Por lo tanto, es
importante medir la evolucion de CO, durante los procesos de FMS ya que esti

directamente relacionada al incremento en la temperatura (Figueroa-Montero, 2011).
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Figura 5.16. Perfil de temperatura (- * -) y tasa de produccion de CO2 (A) durante el cultivo de Y.
lipolytica.

5.4.1. Célculo de la entalpia de reaccion (AH,.)

La entalpia de reaccién se refiere a la cantidad de calor que se absorbe o como en este
caso que se desprende, es decir, una reaccién exotérmica (Wylen, 1985). La diferencia de
calor, 0 mas exactamente el cambio de entalpia que se da en una reaccion se calcula la

siguiente expresion:

AHT‘ = Z n* AI-ICProaluctos - Z nx AI-ICReactivos Ec.5.4

Donde:

AHc, . iueios = Entalpia de combustion de productos

AHc,, civos = Entalpia de combustion de reactivos
eactivos

n = Numero de moles
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El célculo de la entalpia de reaccion se realiz6 partiendo del balance estequiométrico para
la formacién de biomasa, tomando en cuenta los coeficientes estequiométricos en base C-

mol de biomasa. El balance estequiométrico se presenta a continuacion:

1.42 CH147,09.71Ng 9913 + 0.37 0O, > CH;740945Ng 132 + 0.41 CO, + 0.44 H,0

Para calcular el valor del calor de combustion de compuestos carbdnicos se aplicd una

correlacion simple reportada por Tillman, (1978). En este caso el sustrato y la biomasa.

Btu
AH, =188 C — 718 T Ec.5.5

Dénde C es el porcentaje de carbono

De acuerdo a los datos mostrados en el capitulo 4.2.2.1 se tiene un porcentaje de carbono
del 54 % en la composicion del medio poroso, asi como un porcentaje de carbono del 52 %
en la composicion de la biomasa (Reed 1985). Para cada compuesto se obtuvo el valor de

AH sustituyendo el valor de C (%) en la Ecuacion 5.5.

AH di = 9434 btu _ 582 K
¢ medio poroso = T ——
Btu K]

AH; Biomasa = 9095.6 — = 482.76 —
lb mol

Mediante la Ecuacion 5.4 se obtuvo:

.

K K
Entalpia de reaccion = AH, = 482.76 —]l —1.42 (582 _]l> = —343 l
mo

mo mo

El valor obtenido para la entalpia de reaccién (AH,) es negativo, lo que indica que la

reaccion es exotérmica, es decir, libera calor. El calor liberado en la reaccion es
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consecuencia de la actividad metabdlica del microorganismo y es la respuesta al aumento

de la temperatura en el lecho empacado durante la fermentacion (Figura 5.16). En este

trabajo se obtuvo un valor de —343 % Stockar y col. (1999) reportan un valores de

—357 a — 649 % para la entalpia de reaccién del crecimiento aerobio de Candida lipolytica

ahora Yarrowia lipolytica en varios sustratos.

5.5. Modelado del biorreactor mediante CFD

Inicialmente el modelado se realizé considerando al biorreactor como un sistema abidtico.
Se muestran los perfiles de velocidad a diferentes flujos de alimentacién (200-400 mL/min)
posteriormente se presentan los perfiles de concentracion de oxigeno y de calor
considerando sélo la hidrodinAmica del sistema. Por Ultimo se muestra el modelado del
biorreactor considerando un sistema biotico, en este apartado se presentan los perfiles de
produccion de CO, y consumo de O, asi como el efecto que tiene sobre éstos un cambio

en la tasa especifica de crecimiento microbiano mediante simulaciones en COMSOL®.

5.5.1. SISTEMA ABIOTICO

55.1.1. Transporte de momento

En la Figura 5.17a se presenta el dibujo del biorreactor en 2 dimensiones en la interface de
trabajo de COMSOL. La Figura 5.17b muestra el malleo que se realizé al biorreactor para
dar soluciéon a las ecuaciones de transporte de momento, calor y masa descritas

anteriormente en el capitulo 4.5.
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Figura 5.17. a) Dibujo del biorreactor en COMSOL,; b) Malleo generado en COMSOL

En la Figura 5.19 se muestra el campo de velocidad en el biorreactor de charolas en estado
transitorio considerando los parametros del modelo presentados en la Tabla 4.7. Se vari6
el flujo de aireacién tomando como referencia los flujos probados en la etapa experimental
(200, 300 y 400 mL/min) y el coeficiente de dispersién axial D /ulL calculado en el capitulo
5.2.3. Se observa que la magnitud de velocidad estd en un rango de 0 — 1 cm/min,
dependiendo la zona del biorreactor. Con ayuda de la Figura 5.18 se puede identificar la
direccion de la magnitud de velocidad respecto a la geometria del biorreactor y mediante la
escala de colores se logra percibir la diferencia entre la magnitud de velocidad a la entrada
del sistema respecto a las demas zonas del biorreactor (Figura 5.19). La velocidad maxima
se encuentra a la entrada y conforme pasa a través del difusor esta va disminuyendo
paulatinamente con el Unico fin de realizar una aireacién homogénea y con tiempos de
residencia necesarios a lo largo del sistema, asi mismo se observa que cuanto mayor sea
el flujo de alimentacion, mayor serd la velocidad del flujo a la salida.

ol w s L
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Figura 5.18. Superficie de flechas del transporte de momento en el biorreactor para un flujo de

aireacion de 400 mL/min.
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Figura 5.19. Simulaciones del efecto del flujo de aireacién sobre la hidrodindmica en el biorreactor
de charolas.

En la Figura 5.20 se presenta el perfil de la magnitud de velocidad radial en el lecho
empacado obtenido de la simulacion en COMSOL. La velocidad del flujo de aireacion es
homogénea a lo largo de todo el lecho. Sin embargo, en zonas cercanas a las paredes la
velocidad de aireacién disminuye paulatinamente debido a los esfuerzos corte. Este mismo
comportamiento se observé en las simulaciones a los tres flujos de aireacién evaluados.
Resultados similares fueron reportados por Jou y col. (2011) en simulaciones de transporte
de momento en un biorreactor de doble charola, quienes reportaron una disminucion en la

velocidad del flujo de aireacion en la zona comprendida entre las paredes de las charolas.
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Figura 5.20. Perfil de magnitud de velocidad radial en el lecho empacado para un flujo de 300

mL/min.

5.5.1.2. Transporte de masa de oxigeno en el sistema abiético

En la Figura 5.21 se presenta del perfil de transporte de oxigeno en el biorreactor respecto
al tiempo a diferentes flujos de aireacion. La simulacion de transporte de oxigeno se acopl6
al modelo hidrodinamico descrito anteriormente. Se observa que al aumentar el flujo de
aireacion, la concentracion de oxigeno aumenta notablemente en todo el sistema, sin
embargo, debido a la hidrodindmica del sistema el transporte de oxigeno se ve afectado
cerca de las paredes. Se observa como es la dispersién oxigeno desde el tiempo inicial

hasta el tiempo en que se alcanza la maxima concentraciéon de oxigeno en el sistema.
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Figura 5.21. Perfil de concentracién de O: en el biorreactor a diferentes flujos de aireacion.
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A partir de las simulaciones de transporte de masa de O, se obtuvo el perfil de
concentracion de O; en el biorreactor (Figura 5.22) para los tres flujos de aireaciéon. Se
observa que cuanto mayor es el flujo de aireacién, la concentracion de O, aumenta en un
menor tiempo. Se aprecia que el tiempo en que se alcanza la concentracion maxima de O
en el sistema es de cercano a 4 h para los flujos de 300 y 400 mL/miny de 5 h para el flujo
de 200 mL/min.

0.09
o ——
0.07
~ 0.06
£
g 0.05 —e—200 ml/min
E 004 ——300 ml/min
o 0.03 —A— 400 ml/min
0.02
0.01
0.00
0 2 4 6 8 10 12
Tiempo (h)
Figura 5.22. Perfil de concentracion de O: en el biorreactor.
5.5.1.3. Transporte de calor en el sistema abiético

La Figura 5.23 muestra el perfil de temperatura en el biorreactor a los diferentes flujos de
aireacion a diferentes tiempos. Al igual que en la etapa experimental se consider6 una
temperatura de 20 °C para el flujo de aireacion. Con la ayuda de la escala de color se logra
apreciar la diferencia entre las temperaturas de las diferentes zonas del sistema, se observa
gue inicialmente el biorreactor se encuentra a 45 °C y conforme se suministra el flujo de
aireacion frio, la temperatura comienza a disminuir notablemente, este fenémeno de
transporte de calor se observo en las simulaciones a los diferentes flujos de aireacién (200-
400 mL/min), siendo a 400mL/min donde la temperatura disminuye mas rapidamente
debido al enfriamiento que se produce por el transporte de calor por conveccion entre el

flujo de aire y las paredes del biorreactor.
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Figura 5.23. Perfil de temperatura en el biorreactor a diferentes flujos de aireacién
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En la Figura 5.24 se presenta el perfil axial de temperatura obtenido mediante simulacion
de trasporte de calor, se observa una diferencia de 2.2 °C entre la temperatura del fondo y
de la superficie del lecho empacado, siendo menor la temperatura del fondo del lecho dado
que esta en contacto directo con el flujo de aire frio. Resultados similares son reportados
por Cheng, (2013) en simulaciones mediante CFD de un biorreactor de charolas para FMS
con aireacién forzada en donde obtiene una diferencia de 1 — 2 °C entre las temperaturas
del fondo y la superficie del lecho. En el presente trabajo en la etapa experimental se
observé un gradiente axial de temperatura de 2.9 °C/cm en el lecho al suministrar aire a 20
°C (Figura 5.8), a pesar de que el gradiente de temperatura experimental es mayor al
obtenido por simulacion, la tendencia de los perfiles es la misma.
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Figura 5.24. Perfil axial de temperatura

5.5.2. SISTEMA BIOTICO

5.5.2.1. Biorreaccion

La Figura 5.25 muestra el perfil de la tasa de produccion de CO, en mg/gus h obtenido a
partir del andlisis de datos obtenidos mediante simulaciones en COMSOL, en este caso se
utilizaron los valores de los parametros cinéticos aparentes (Tabla 5.3) para alimentar el
programa. En este sentido, se asumié que la tasa especifica de produccion de CO: (uco,)
es igual a la tasa especifica de crecimiento (ux) para realizar las simulaciones. El perfil

obtenido por simulaciones se asemeja al obtenido en la etapa experimental (Figura 5.14)
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en donde la maxima produccién de CO; (11.83 mg/gus h) se logra a las 12 h de cultivo
mientras que en simulaciones se obtiene la méxima tasa de produccion de CO, (14.81
mg/gms h) a las 10 h. Asi mismo se presenta el perfil de consumo de oxigeno respecto al
CO; producido, en este caso se observa un perfil muy similar al obtenido
experimentalmente, en donde el oxigeno que se consume es casi proporcional al CO; que

se produce en las primeras fases del crecimiento.
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Figura 5.25. Perfil de CO obtenido mediante simulaciéon en COMSOL con px=0.53 ht

Por otro lado, se realizaron simulaciones variando el valor de la tasa especifica de
crecimiento con el objetivo de determinar el efecto que tiene este parametro en la
produccion de CO; y a fin de verificar la respuesta que otorga el programa a cambios

sensibles en los valores de los parametros del modelo.

Las Figuras 5.26 y 5.27 muestran la grafica y la simulacion del modelo fisico del biorreactor
respectivamente para la produccion de CO: a diferentes tasas de crecimiento (ux). Para un
valor de ux=0.66 (h'!) se observa que la tasa de produccién de CO, aumenta notablemente
alcanzandose la méxima tasa de produccion a las 9 h con un valor de 16.87 mg/gws h. De
acuerdo a resultados presentados anteriormente, con un valor de x=0.62 se obtiene la tasa
maxima de produccion de CO; a las 10 h con un valor de 14.81 mg/gus h. Asi mismo se
realizaron simulaciones con valores menores para ux, en estos casos se observd un
comportamiento contrario a los anteriores, es decir, la curva se ensancha

considerablemente y disminuye la velocidad de produccién de CO; obteniéndose la maxima
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tasa de produccién a las 17 h para una ux=0.32 (h?) y a las 22 h para un valor de ux=0.23
() con valores de 9.29 y 6.58 mg/gus h respectivamente. En este sentido tanto la
productividad como la tasa de produccién se ven afectadas por el cambio en el valor de px,
estas simulaciones nos ayudan a evaluar la sensibilidad del modelado en la determinacion

del efecto que tiene un cambio en el valor de un parametro en especifico.
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Figura 5.26. Perfil de la tasa de produccion de CO: a diferentes tasas de crecimiento (Lx)
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Figura 5.27. Perfiles de produccion de CO: a diferentes tasas de crecimiento
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6. CONCLUSIONES

Se selecciond al acrilico como el material de construccién del biorreactor que se construy6

en piezas desmontables.

El difusor de aire permite una distribucién homogénea de la aireacion en el lecho empacado.
La distribucion de los puertos de muestreo y el acoplamiento de los sensores permitio

caracterizar la superficie interna del biorreactor.

El disefio de una camara de colecta de gases independiente al cuerpo del biorreactor
representé una gran ventaja para la cuantificacion global y mas precisa de los niveles de
CO.y O..

Los estudios en un medio abiético permitieron evaluar el efecto de la hidrodinamica en el
transporte de masa y calor. Asi mismo se determinaron experimentalmente parametros
importantes (Coeficiente de dispersion, D/uL; Capacidad calorifica, Cp; Conductividad
térmica, k; densidad real de soélido p, fraccion vacia del lecho; entalpia de reaccién, AHg)

gue sirvieron como referencia en las simulaciones en COMSOL.

El biorreactor de charolas construido es un sistema adecuado para realizar procesos de
FMS.

Mantener el biorreactor completamente sumergido en el sistema de calentamiento resulto

en un control eficaz de la temperatura, evitando la condensacion dentro del sistema.

Una dilucién del gas CO2 a una proporcién de 1:2 es suficiente para obtener el pefrfil

completo de produccién de CO; en sus puntos mas altos.

La medicion en linea de producciéon de CO; fue muy importante ya que a partir de estos
datos fue posible calcular los rendimientos tanto de consumo de sustrato como de
produccion de biomasa y se determiné la exotermicidad de la reaccion mediante del célculo
de la entalpia de reaccion a partir del uso de correlaciones empiricas de la reaccion para el

crecimiento de Y. lipolytica.

El modelado de la hidrodinamica del biorreactor mediante CFD permitié identificar zonas
muertas donde el transporte de momento se ve afectado en las regiones proximas a las
paredes del sistema. El acoplamiento de las ecuaciones de transporte de masa y energia

al modelo hidrodinamico permitio obtener el perfil de concentracién de oxigeno asi como la
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distribucion de la temperatura en las diferentes zonas del biorreactor y a través del lecho.
Se obtuvieron los perfiles de produccion de CO, y consumo de O, para describir el
crecimiento microbiano mediante la integraciébn del modelo cinético en el esquema de

simulacion del biorreactor como un sistema de reaccion.

El uso de paquetes computacionales como herramienta ingenieril en la simulaciéon de
procesos que implican reacciones quimicas y/o bioldgicas en sistemas de reaccion es de
gran ayuda en el disefio de biorreactores ya que nos da una idea sobre el comportamiento
gue el equipo tendria a diferentes condiciones de operacion haciendo posible evaluar el

efecto de pardmetros especificos en el rendimiento global del sistema.
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7. PERSPECTIVAS

Evaluar el grado de desgaste de las juntas de neopreno, ya que la exposicion continua a
altas temperaturas y humedad puede afectar en la elasticidad de las juntas y

consecuentemente la pérdida de firmeza.

Elaboracion de un manual del usuario del biorreactor que describa detalladamente la forma
correcta de armarlo y que especifique el torque recomendado para los tornillos que unen

los médulos del biorreator con el fin de evitar fracturas en la estructura del equipo.

Evaluacioén del efecto de la aireacion superficial sobre los mecanismos de transporte en el

lecho empacado del biorreactor.

Optimizacion de las variables de operacion para la produccién de proteasas por Y. lipolytica
en FMS.

Determinacién de los perfiles de transporte de momento, calor y masa del biorreactor a
mayores escalas mediante simulaciones en COMSOL considerando ambos sistemas,

biotico y abidtico.

Obtencion de nuevas simulaciones en COMSOL considerando un modelo tridimensional

del biorreactor para lograr una mejor aproximacion al sistema real.
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