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RESUMEN

En el campo de las fermentaciones en medios solidos (FMS), los soportes inertes se utilizan como
medios experimentales ideales en los que se absorben medios de cultivo especificos. En estos
medios ideales, los microorganismos utilizan el agua y los nutrientes que contiene el soporte y
colonizan las superficies disponibles para producir metabolitos de interés comercial. La utilizacion
de soportes inertes de forma regular también resulta interesante como un medio ideal para la
elaboracion de modelos matematicos.

En este trabajo, se desarrollo la formulacion, solucion y validacion de un modelo matematico que
describe el crecimiento de un hongo filamentoso sobre el lecho empacado de un soporte inerte de

forma esférica regular.

Para la formulacion del modelo, se utilizd un enfoque fenomenologico local en un sistema
constituido por un medio poroso heterogéneo o sopurte inerte que contiene agua y nutrientes en
su interior. En la superficie de este medio poroso los microorganismos crecen intercambiando
materia con la fase liquida del interior del soporte y, con la fase gaseosa continua que los rodea.

Con base en un conjunto de hipotesis, se desarrolld un modelo general constituido por seis
variables de estado: (1) biomasa, (ii) azlicares solubles, (iii) agua, (iv) oxigeno, (v) bidxido de
carbono, y (vi) temperatura del medio. El comportamiento de cada variable de estado, en el
tiempo y en el espacio, se obtiene a partir de los balances de masa, los balances de energia interna
y las relaciones cinéticas correspondientes. El modelo general quedo constituido por: (i) seis
ecuaciones diferenciales parciales, seis condiciones iniciales y cinco condiciones frontera, (11) 13
ecuaciones algebraicas asociadas a los balances y las relaciones cinéticas y, (i) 43 parametros que
incluyen constantes fisicas, biologicas y las condiciones de operacion particulares.

La solucion del modelo general se realizo resolviendo dos niveles de complejidad:

1. En el primer nivel, el modelo se transformoé s6lo dependiente del tiempo. Esta simplificacion
permiti6 reducir el modelo general hasta un modelo constituido por: (i) seis ecuaciones
diferenciales ordinarias y seis condiciones iniciales, (ii) 13 ecuaciones algebraicas y, (iii) 36
parametros. Los parametros se estimaron en funcion de las caracteristicas fisicas de los
constituyentes, de una reaccion estequiométrica de transformacion de aziicares en biomasa y de
las condiciones particulares de operacion. El modelo se transformé a coordenadas cilindricas, se
adimensionalizo y se resolvio con el algoritmo de integracion de Runge-Kutta de cuarto orden.

2. En el segundo nivel de complejidad, el modelo se conservo en su forma general i.e. dependiente
del tiempo y del espacio. En este caso, se utilizaron los mismos valores de los parametros
encontrados para el modelo simplificado y se propusieron valores para los parametros restantes.
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El modelo se transformé a coordenadas cilindricas, se normalizé y se resolvié por el método de
diferencias finitas, utilizando una estrategia de integracién explicita en el tiempo, explicita en la

coordenada axial e implicita en la coordenada radial.

Los resultados cualitativos y cuantitativos del modelo, en sus dos niveles de complejidad,

mostraron congruencia con los principios fisicos y biolégicos en los que se fundamenté el modelo.

Para la validacién y el ajuste, se utilizé el modelo en su forma simplificada. Se compararon las
predicciones con resultados de experimentos realizados en pequefios reactores de lecho
empacado, en escala de laboratorio y bajo diferentes condiciones de operacion, incluyendo
concentraciones crecientes de azicares. Se encontré que los pardmetros que afectan de manera
clara las cinéticas de crecimiento celular y consumo de sustrato son los siguientes: (i) los
rendimientos base produccién de biomasa (Y,), (ii) el coeficiente de mantenimiento (my), (iii) el
coeficiente de afinidad por el sustrato (K) y, (iv) el coeficiente de inhibicién por el sustrato (K,).
Se demostrd que estos pardmetros biolGgicos, no podian considerarse constantes y que debian
cambiar con el tiempo de fermentacidn, i.e. con respecto a alguna variable de estado como los
azucares en el medio. También se demostrd que, para ajustar satisfactoriamente los resultados
experimentales, seria necesario incorporar diferentes valores en los pardmetros cinéticos, tanto
para el caso del crecimiento, como para el consumo de los azicares, particularmente los
pardmetros K y m. Por lo tanto, al tratar de ajustar los resultados del modelo, se encontré que el
problema tenfa muiltiples soluciones. Para resolver este problema se utilizé una funcién que
permitié asociar los rendimientos de biomasa Y, con los azicares del medio. Esta funcién
permitié emplear valores constantes de los tres pardmetros K;, K, y m, con ajustes satisfactorios a
los resultados experimentales.

Practicamente en todos los casos en los que se traté de validar el modelo con altas
concentraciones iniciales de azicares se observd, que se requiere incluir en el modelo al menos un
término de formacién de producto que justifique el crecimiento celular con el consumo de

azucares, el consumo de oxigeno, y la produccidn de bidxido de carbono y calor metabélico.

El modelo simplificado que se propone, es un simulador flexible de rapida respuesta, con un
aceptable grado de fidelidad con los resultados experimentales. Es un modelo que puede
contribuir: (i) a la explicacién de aspectos fisicos y fisioldgicos del fenémeno global estudiado, (ii)
al desarrollo de las estrategias de operacién de biorreactores para otros cultivos en FMS, (iii) a
establecer bases para el disefio, control y escalamiento de biorreactores y, (iv) al desarrollo de
nuevos modelos mds complejos, como es el caso de modelos que consideren los aspectos
difusivos de los nutrientes y de los productos.

vii






ABSTRACT

In the solid state fermentation (SSF) field, inert supports are ideal experimental media in which
specific culture media can be absorbed. In these ideal media, the microorganisms use the water
and nutrients contained inside the support and colonize available surfaces producing commercial
metabolites. Inert supports in a regular shape presentation are also particularly interesting as an
ideal media in developing mathematical models.

In this work a mathematical model dealing with the growth of filamentous fungi on a packed bed
of regular spherical shape inert support is developed, solved, and verified.

To develop the model, a local phenomenological approach for a system constituted by a porous
heterogeneous medium or inert support containing water and nutrients is considered. Cell growth
takes place on the surface of porous medium and microorganisms exchange mass with liquid
phase, within the support, and with the surrounding continuos gaseous phase. The general model
deals with six state-variables: (i) biomass, (ii) sugar, (iil) water, (iv) oxygen, (iv) carbon dioxide,
and (v) medium temperature; a set of hypotheses was taken account. The dynamic and spatial
behavior of each state variable is derived from correspondent kinetics and mass and energy
balances. The proposed general model involves: (i) six partial differential equations, six initial, and
five boundary conditions, (ii) 13 kinetic and balances associated algebraic equations, and (iii) 43
parameters including physical and biological constants and the particular operation conditions.

In order to solve such a general model, two complexity levels were approached:

1. In the first level, the general model was simplified to an only time-dependent model. This
simplification reduced the model to (i) six ordinary differential equation and six initial conditions,
(11) 13 algebraic equations, and (iii) 36 parameters. All parameters were estimated as a function of
the physical characteristics of each constituent, the particular operation conditions, and a
stoichiometrical reaction which transforms sugars into biomass. The model, in a cylindrical
coordinate system, and in a normalized form was solved by using the fourth order Runge-Kutta
numerical integration algorithm.

2. In the second level, the general model was retained as time and space-dependent. In this level,
same values for parameters found in the simplified mode!l were used and for the rest of parameters
new values were searched. The model, in a cylindrical coordinate system, and in a normalized
form was solved by using the finite differences method, in which an explicit in time, explicit in the
axial ordinate, and implicit in the radial ordinate strategy was used.

Qualitative and quantitative results, in all of the two approaches, showed a good agreement with
the physical and biological principles that encouraged the mode].
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To validate and fit results the simplified model was used. Model predictions were compared to
experimental results obtained under different operation conditions (increasing initial sugar
concentrations were also included) by using small packed bed reactors at laboratory scale. It was
found that sugar consumption and cell growth were clearly influenced by the following parameters
(i) the biomass yields (Y;), (ii) the maintenance coefficient (m), (iii) the affinity substrate
cefficient (K), and (iv) the inhibition constant (K;). It was shown that these biological parameters
could not be considered as a constants but variables as a function of fermentation time, i.e. as a
function of any state variable such as sugar in the medium. In order to fit experimental
satisfactorily, it was shown that should be necessary to include different values for the kinetic
parameters to fit cell growth and different values to fit sugar consumption, particularly in the
cases of K and m,. Therefore, when trying to fit results always a multiple solutions problem was
emerged. To solve such a problem the yields Y;, were explicited as a function of sugar in the
medium. The introduction of the Y, function in the model allowed to keep constant values for the
rest of biological parameters producing satisfactory fittings.

In order to justify simulated cell growth patterns with, sugar and oxygen consumption, carbon
dioxide, and metabolic heat evolution, it was shown, practically in all assayed cases in which high
initial sugar concentration was used, that a product formation term is required in the model.

The proposed simplified model can be regarded as a flexible quick-response simulator with an
acceptable accuracy to experimental data. Furthermore, the model could be a helpful simulation tool
in: (i) explaining physical and physiological aspects involved in the studied phenomenon, (i)

developing the suitable bioreactor operating strategies for any other SSF culture, (iii) Setting up

bases to the design, control and scale-up of bioreactors, and (iv) developing more complex models

such as diffusive models.
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NOTACION EMPLEADA

indices de los constituyentes y las fases:

a
ol Constituyente bidxido de carbono.
e Constituyente agua.
g Fase gaseosa.
i Constituyerite cualquiera.
) Fase liquida.
N: Constituyente nitrgeno.
g Constituyente sacarosa.
o Constituyente oxigeno.
ps' Conjunto de la fase estatica.
Ve Constituyente vapor de agua.
X Constituyente de la fase bioldgica.
Literales:
A, Paradmetro de la ecuacién (16-1), hrl.
Ay Parametro de la ecuacion (16-1), adimensional.
A3z:  Pardmetro de la ecuacién (27-1), adimensional.
G Tasa volumétrica de transformacién de i por concepto de reaccién, (kg de i) m= s°1.
c; Calor masico de la fase o constituyente i a presion o volumen constante, J (kg de i K)-1.
Cniax:- Tasa maxima de produccién de biomasa, s
E Energia de activacién de la biomasa, J (mol biomasa)-!.
E,,:  Energia de inactivacién de la biomasa, J (mol biomasa)1.
fm;:  Fraccién mol de i en la fase gaseosa, mol de i (mol de fase gaseosa, base seca)!.
fp;: Fraccion en peso del constituyente i en la fase gaseosa,
kg de i (kg de fase gaseosa base himeda)!.
G: Masa velocidad de la fase gaseosa, kg aire (m?2s)-1.
hct: Coeficiente interno de transferencia de calor convectivos J(m? s K)L
hco:  Coeficiente externo de transferencia de calor convectivos J(m? s K)-1.
h;: Calor de formacién o transformacioén, del constituyente i, J (kg seco de 1)-1.
H: Humedad absoluta del aire de la alimentacién, kg agua (kg aire seco) .
H,: Humedad relativa del aire de la alimentacion, (%).
Jgi¥: Flux de calor conductivo a través del constituyente i, J (m? s)-!.

Constituyente de la fase sélida.



K, Constante de inhibicién por sustrato, kg de azicar m-.
K.  Constante de afinidad por el azicar, kg de azicar m-.
k. Conductividad térmica del vidrio, J(m s Kyl

L: Altura del biorreactor, m.

L(T): Calor latente de vaporizacion del agua, J (kg vapor)-!.
m,:  Coeficiente de mantenimiento de oxigeno, (kg de oxigeno) (kg de biomasa himeda)! s-!.
mg; Coeficiente de mantenimiento del azicar, (kg azdcar) (kg de biomasa himeda)-! s1.

PM.: Peso molecular de i, (kg de i)(mol de i)1.

p: Presién absoluta de operacion, Pa.
P Presion al estado de referencia, Pa.
pe*: Presion de vapor del agua, Pa.
R: Constante universal de los gases perfectos, J (mol K)-!.
Ra: Radio del biorreactor, m.
Rep: Maiximo crecimiento superficial, (kg bionasa hiimeda) (m? de soporte inerte) !
S Superficie especifica disponible de soporte a t=0, (m? de soporte inerte) (m3 de VER).
tf: Tiempo de referencia, durante la fermentacidn, s.
T: Temperatura, K.
T,:: Temperatura del aire de alimentacién, K.
T, Temperatura en el estado de referencia, K.
T,,: Temperatura maxima permitida, constante, K.
T;: Temperatura de la chaqueta del biorreactor, K.
T, Temperatura promedio entre T, y T;, K.
T x: Gradiente de Temperaturas, K m-!.
u; Energia interna mdsica del constituyente i, J (kg de i)-!.
0. Tasa volumétrica de aporte de calor al constituyente i proveniente de
los otros constituyentes, J m=3 s-1.
U: Coeficiente global de transferencia de calor, J (m? K s)-1.
VX Velocidad fenomenolégica del constituyente o la fase i en la direccién x, m sl
\7% Velocidad de la fase gaseosa, m sl
W: Una funcién cualquiera del tiempo y de las coordenadas radial y axial.
Y Rendimiento tedrico de la especie i en relacién a la bitomasa producida,

(kg de biomasa seca)(kg de i)'!.
Y iMax: Rendimiento maximo esperado de la especie 1 en relacion a la biomasa producida,
(kg de biomasa seca)(kg de i)™}

Y, :  Coeficiente estequiométrico de transformacién total de azicares, sélo

X1



en biéxido de carbono, (kg CO»)(kg de aziicar) .

Grupos Adimensionales:

1

Pi:

Indice adimensional asociado a la coordenada radial.
Indice adimensional asociado a la coordenada axial.

Indice adimensional asociado al tiempo.

Grupo axial; ecuacion: (29-14).

Grupo que asocia la velocidad de la fase gaseosa con las
dimensiones del biorreactor, ecuacion (31-13).

Grupo radial; ecuacién: (29-15).

Grupo de reaccidn; ecuacion: (29-16).

Radio del biorreactor.

Tiempo.

Temperatura.

Altura del biorreactor.

Masa volumétrica del componente 1.

Literales griegas:

:

Espesor de pared del biorreactor, m.

Porosidad macroscdpica o fraccion de espacios vacios, adimensional.

Porosidad macroscépica o fraccién de espacios vacios inicial, adimensional.
Conductividad térmica del conjunto de las fases y constituyentes, J (m s K)1.
Didmetro promedio de las esferas del soporte inerte, m.

Viscosidad de la fase gaseosa, kg m™! s-1,

Contenido de agua de los microorganismos, (kg de agua)(kg biomasa hiimeda)-!,
Coeficiente estequiométrico del reactivo o producto 1, nimero de moles de 1.
Masa volumétrica real del aire, (kg de aire) (m3 de aire)’!.

Masa volumétrica aparente de i, (kg de i) m™3.

: Masa volumétrica mdxima de biéxido de carbono, (kg de biéxido de carbono) m-3.

: Masa volumétrica maxima aparente de i, (kg de i) m™3.

Masa volumétrica aparente de 1 al tiempo cero, (kg de i) m3.

Masa volumétrica aparente de i en z igual a cero, (kg de i) m™3.

Masa volumétrica real del constituyente o la fase i, (kg de i, Base humeda) (m3 de 1)).
coordenada angular en el sistema de coordenadas cilindricas.
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INTRODUCCION

Las FMS son cultivos tradicionales que se conocen desde tiempos remotos. Durante los ltimos
20 afios ha resurgido un claro interés por este tipo de cultivos. Los microorganismos filamentosos

son los mds estudiados, aunque las levaduras encuentran un espacio cada vez mas relevante.

Las ventajas que presentan estos cultivos son muchas y las desventajas se superan cada vez a un
ritmo mads acelerado. Entre las desventajas que mds se mencionan en la literatura especializada
destacan la acumulacién de calor metabdlico y los problemas de transporte asociados que

dificultan el disefio, control y escalamiento de biorreactores.

Estas desventajas han propiciado que la aplicacidon practica de estos cultivos se haya limitado a
sOlo algunos ejemplos concretos. En el campo del disefio y escalamiento de los biorreactores, se
conocen equipos desarrollados con base en la experiencia practica, pero poco se conoce acerca de
las bases teéricas que pudieran vincular a los fendmenos fundamentales que ocurren con los
resultados macroscépicos que se esperan de los equipos. En la mayoria de los casos la
acumulacion de calor y la naturaleza del sustrato o del soporte, son los dos factores que han

orientado el disefio y las estrategias de operacidn y control de los biorreactores.

Entre las ventajas que caracterizan a este tipo de cultivos, destaca la posibilidad de utilizar
sustratos solubles enddgenos en concentraciones tan elevadas que en otro tipo de cultivos seria
imposible emplear. Esta particularidad de las FMS abre nuevas perspectivas de aplicacion
directamente asociadas al uso de soportes inertes.

El uso de soportes inertes en el terreno prictico y en el de la investigacidn es promisorio en tanto
que aportan propiedades que mejoran las condiciones de las FMS. Los soportes que mds atencion
han recibido son el bagazo de cafia como una aplicacién préctica y las resinas de intercambio
16nico como un modelo de estudio. El bagazo de cafia presenta desventajas que hacen que las
resinas de intercambio resulten mds atractivas, particularmente como un modelo experimental
ideal en el campo de investigacién bdsica y en la elaboracién de modelos matemadticos que traten

los fenémenos que ocurren en estos cultivos en forma tedrica.

Para contribuir a la superacién de las desventajas mencionadas aprovechando las ventajas que
ofrece el uso de medios experimentales como los soportes inertes, resulta interesante desarrollar
un estudio con bases tedricas firmes que incluyan las caracteristicas fisicas de los soportes en
tanto medios porosos heterogéneos, las caracteristicas bioldgicas de los microorganismos y las
caracteristicas del medio que los rodea. El estudio debe partir de concepciones tedricas bien
forrnuladas y estructuradas y debe concluir en un modelo matemadtico que permita predecir el

comportamiento de las vanables que definen el estado del sistema y entender los fenémenos Gue
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ocurren en los cultivos de FMS. El principal interés por desarrollar este estudio estriba en situarlo
dentro de una dimensién que permita extrapolar los resultados hasta las dimensiones
microscépicas de los microorganismos o hasta las dimensiones macroscépicas de un biorreactor.
Un modelo con estas bases y dimensiones permitiria abordar de manera clara y objetiva aspectos

como la comprension de los fendmenos o el disefio, el control y el escalamiento de biorreactores.

A la fecha poco se ha publicado sobre el modelado matematico en el campo de los cultivos para
FMS. Se conocen importantes esfuerzos sobre el tema, pero aparentemente no han sido

suficientes. Sin embargo, constituyen un buen punto de partida.

El trabajo esta dividido en cuatro partes. En la primera, se presenta un andlisis bibliografico sobre
el tema de las FMS, el uso de soportes inertes y los biorreactores. Se incluye una discusion sobre

los modelos matemadticos para las FMS, de donde surgen los objetivos y el alcance del trabajo.

En la segunda parte, se selecciona un sistema de FMS sobre un soporte inerte como modelo de
estudio, se define el marco tedrico en el que se sitda el modelado i.e. se propone un conjunto de
hipdtesis de trabajo, las variables que contiene el modelo y se desarrollan los balances de masa y
energia. El modelo se presenta en forma adimensional, en coordenadas cilindricas y se propone
una estrategia global para la solucién del modelo general.

En la tercera parte, se proponen nuevas hipdtesis que, permiten una simplificacion del modelo
matemdtico general. Después de calcular y aproximar valores a los parametros, el modelo se
resuelve y se presenta una discusién sobre los resultados preliminares. Las predicciones del
modelo simplificado se comparan con resultados experimentales, se estudian cuatro casos
concretos con los que se obtienen ajustes muy aceptables y se decide por un conjunto final de
parametros.

En la cuarta parte, se resuelve el modelo general, en dos dimensiones, utilizando los pardmetros

encontrados con el modelo simplificado que ajustan mejor los resultados experimentales.

El presente trabajo tiene tres motivaciones fundamentales: (i) una premisa que establece que en la
medida que se conozca mds sobre los fendmenos detallados que caracterizan a este tipo de
cultivos, la probabilidad de aplicacion serd mayor, (ii) un intento serio para identificar los factores
mds relevantes que han limitado la formulacién y solucién de modelos matemdticos en este
campo, y (iil) una contribucién al conocimiento de los fenémenos detallados que ocurren, a través
de un modelo matemadtico con diferentes niveles de simplificacion.
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PARTE I: FERMENTACION EN MEDIOS SOLIDQS Y EN SOPORTES INERTES,
BIORREACTORES Y MODELOS MATEMATICOS. OBJETIVOS
Y ALCANCES DEL ESTUDIO.
En la parte I A se presenta una introduccién conceptual a los aspectos mds generales de las FMS:
la importancia practica de estos sistemas de cultivo, los microorganismos que participan, las
variables que controlan estos procesos y las caracteristicas y propiedades de los soportes inertes.
En la Parte I B se presenta una revision que se centra en los biorreactores para la FMS y a la
importancia de modelos matemdticos en el campo del disefio, la simulacién de los procesos y el
escalamiento de los mismos. Se discuten algunos modelos de crecimiento en superficie, l0s
modelos matematicos utilizados directamente en las FMS y en medios ideales. En la parte 1 C se

presentan los objetivos y el alcance de este trabajo.

A. FERMENTACION EN MEDIOS SOLIDOS Y SOPORTES INERTES.

§1. Definiciones, importancia practica, usos y aplicaciones.

En este trabajo, el término fermentacién se refiere a la transformacién de materiales diversos
mediante la utilizacién de microorganismos. El principal interés por estos sistemas se ha centrado
en los productos del metabolismo. En la actualidad se producen, a niveles comerciales,
compuestos tales como: antibidticos, hormonas, anticoagulantes, vitaminas y enzimas de interés
para la industria farmacéutica; sabores, aromas, enzimas y dcidos organicos de interés para la
industria alimentaria, entre otros. La lista se puede extender hasta mds de 100 productos distintos
en produccion o estudio. Cerca de un 90 % de estos productos se obtienen en cultivos liquidos,
agitados continuamente en donde el agua se encuentra en exceso. La funcién del agua en estos
sistemas de fermentacion es:
1. Disoiver los nutrientes homogéneamente y facilitar su acceso a las células.

g.. Mantener homogéneas las condiciones de los cultivos: pH, temperatura, etc.

Disolver los productos del metabolismo (cuando estos se exportan al medio de cultivo) y
facilitar su extraccién y purificacién.

Los cultivos en medios liquidos se han estudiado intensamente, se conoce muy bien la fisiologia,
la bioquimica celular y los aspectos de ingenieria de los procesos. Sin embargo, el exceso de agua
ha originado un buen nimero de problemas:

1. Grandes volimenes de operacién y las dificultades de espacio inherentes.

2. Obtencidén de productos diluidos, en donde los costos de separacion y extraccién llegan a
constituir un lugar preponderante en la economia de estos procesos.

3. La cantidad de agua desechada obliga a la instalacién de plantas especiales para el

tratamiento de los efluentes.



4.  El transporte de masa y calor en los biorreactores se dificulta, no obstante el exceso de
agua, cuando se presentan inconvenientes reoldgicos (los fluidos no newtonianos son
muy comunes con hongos filamentosos y ciertas bacterias).

Existen procesos alternativos que permiten conservar las ventajas y minimizar las desventajas.
Entre las alternativas mds interesantes se encuentran las fermentaciones en medios de cultivo en
donde el agua necesaria no se encuentra en exceso. A este tipo de cultivos se le conoce como
Fermentaciones en Medios Soélidos (FMS). Las FMS son cultivos que se desarrollan, en su

mayoria, en presencia de oxigeno en forma gaseosa y bajo condiciones controladas.

El interés por las FMS en los tltimos 20 afios ha sido creciente, en al Cuadro 1.1 se presenta la
distribucién, por afio de publicacién, de una muestra de 113 trabajos publicados sobre este tema.

CUADRO 1.1. DISTRIBUCION DE UNA MUESTRA DE TRABAJOS PUBLICADOS
SOBRE FMS EN LOS ULTIMOS 20 ANOS.

'PERIODO TRABAJOS | DISTRIBUCION

PUBLICADOS (%)
1970-1974 1 0.88
1975-1979 11 9.73
1980-1984 29 25.68
1985-1989 47 - 41.59
1990-1992 25 22.12

TOTAL 113 100

Los microorganismos que se emplean con mayor frecuencia en las FMS son los hongos
filamentosos. El andlisis de una muestra de la bibliografia de los dlumos 20 afios sobre el tema
indica que cerca del 50% de los trabajos publicados se realizé6 con hongos filamentosos (Ver
Cuadro 1.2), aunque el interés por las levaduras (30% aprox) y por los actinomicetos (15%

aprox) también es apreciable.

El interés por los hongos filamentosos se debe a que estos microorganismos reinen una serie de
caracteristicas interesantes para los sistemas de FMS, entre las que destacan: (i) los
requerimientos de agua son menores, (i) la forma y la velocidad con que colonizan las superficies
solidas, (i) la eficiencia con que transforman los sustratos, (iv) la diversidad de productos que se

pueden obtener, y (v) la facilidad para conservar y manejar las cepas en su forma esporulada.

Las ventajas que ofrecen las FMS, se han discutido ampliamente en la literatura (Hesseltine, 1972;

Alazard y Raimbault, 1981; Saucedo-Castafieda, 1992) y los avances cientificos y conocimientos



acumulados son notables. Sin embargo, los problemas e incognitas que aun estan sin resoiver, se

resumen a continuacion:

I, Laregulacion del metabolismo celular es diferente que en el caso de los cultivos liquidos
(Ramesh y Lonsane, 1991; Solis ef al, 1993) y se conoce poco al respecto (Alazard y
Raimbault, 1981; Tani et al, 1988, Lonsane et a/, 1992, Acufia-Arguelles, 1994b).

2. Los problemas de transferencia de masa (Lonsane et al, 1992), acumulacion de calor
(Saucedo-Castaiieda et a/, 1990) son considerables.

3. Por la heterogeneidad de estos cultivos, las variables que controlan estos procesos son
dificiles de medir con precision y no se conocen estrategias generales de control para los
biorreactores (Lonsane, 1985; Durand y Chereau, 1988, Pandey, 1992)

4. Debido a que no existen biorreactores comerciales, tanto el disefio como las estrategias
para el escalamiento a niveles comerciales, no han sido abordadas con la intensidad
deseada (Lonsane et al 1992).

CUADRO 1.2 DISTRIBUCION DEL TIPO DE MICROORGANISMOS ESTUDIADOS
EN LOS SISTEMAS DE FMS EN LOS ULTIMOS 20 ANOS.

TIPO DE TRABAJOS | DISTRIBUCION
MICROORGANISMOS | PUBLICADOS (%)
Hongos filamentosos 48 49 48
Actinimicetos 14 1444
Levaduras 27 27.30
Bacterias 8 822
TOTAL 97 100

Con el objeto de ejemplificar la importancia practica de estos sistemas de cultivo, en el Cuadro
1.3 se muestran algunos de los productos de interés industrial que se han estudiado y que se
pueden obtener a partir de diferentes sustratos y microorganismos. Los sistemas de FMS del
Cuadro 1.3 tienen en comin que se desarrollan en presencia de una cantidad minima de agua. En
la naturaleza los procesos biologicos proceden con una cantidad de agua suficiente y muchos
sistemas celulares, en su Adbitat original, operan con modulos de Thiele cercanos a la unidad
(Weiz, 1973) i.e. las limitaciones difusionales y las limitaciones debidas a la reaccion son del
mismo orden de magnitud. Por lo tanto, es de particular importancia estudiar sistemas biologicos
similares a los de la naturaleza (como las FMS) pero fuera de su hdbitat natural en donde se
esperan eficiencias menores atribuibles a las condiciones artificiales en que se desarrollan. Para
obtener resultados similares en eficiencia a los que se dan en la naturaleza es importante definir las
variables que inciden en la eficiencia de los procesos de FMS.



CUADRO 1.3 PRODUCTOS DE INTERES INDUSTRIAL ESTUDIADOS EN
DIFERENTES SISTEMAS DE FMS.

MICROORGANISMOS | SUSTRATOS PRODUCTOS REFERENCIAS

: . c L Favela er al, 1990; Huerta et
Aspergillus niger Pulpa Ic31<(3: café¢ y Pectinasas al. 1994: Boceas ef al, 1994

: : - ) Solis et al, 1993; Acuiia-
Aspergillus niger BC. glucosay Pectinasas Argiielles ef al 1994b

pectina

Aspergillus niger

Residuos de
manzana

Acido citrico

Hang y Woodams, 1987

Yuca, plitano,

Raimbault, 1980; Auna et al

A lius ni Bi

spergillus niger Amberlita iomasa 1990
Aspergillus niger Yuca Amilasas Oriol et al, 1988b
Aspergillus therreus BC y melazas Biomasa Gonzalez-Blanco et al, 1990
Giberella fujikuroi Centeno y Acido giberélico | Kumar y Lonsane, 1987

almidon soluble

Neurospora crassa

Paja de trigo

B-Glucosidasa

Macris et al 1987

Penicillium chrysogenum

BC y sacarosa

Penicilina G

Barrios-Gonzdlez er al, 1993

Penicillium roqueforti CL Aromas Revah y Lebault, 1989
Rhizopus arrhizus Yuca Biomasa Soccol et al 1993
Trichoderma harzianum BCy glucosa | Celulasas, esporas | Roussos er al, 1991; 1992

Candida utilis

BC, salvado de
trigo, Amberlita

Biomasa

Christen er al 1993

Schwanniomyces castellii

BC y almidén

Biomasa, etanol

Saucedo et al 1992

Bacillus licheniformis

Centeno

o-Amilasas

Ramesh y Lonsane, 1991

BC: Bagazo de caiia

CL: Cuajada de leche




§2. Variables que inciden en los procesos.

La lista de variables es vasta, en general se aceptan las siguientes: (i) la composicién y el pH de
los medios de cultivo; (ii) el tamafio y las condiciones fisiolégicas del inoculo; (iii) la humedad
inicial del material a transformar y la cantidad de agua disponible durante el proceso; (iv) la
cantidad, humedad y temperatura del aire; (v) las propiedades fisicas del material a transformar
i.e. espacios vacios disponibles, capacidad de retencién de agua, capacidad calorifica, y
conductividad térmica, entre otras; (vi) la proporcién de gases presente en el cultivo; y (vil) la

acumulacion de metabolitos.

Ante la gran cantidad de variables que se han estudiado, es dificil precisar el peso especifico de
unas con respecto a otras. Para poder ponderar variables seria necesario definir los objetivos de
un proceso particular. A continuacién se presenta una breve discusidn del efecto que tienen las
variables: humedad del medio y el agua disponible, las propiedades fisicas del medio, la

temperatura y la acumulacién de calor en diferentes sistemas de FMS.

2.1 Humedad del medio y actividad de agua.

Los materiales que se utilizan en las FMS deben contener una humedad inicial que fluctia entre
0.30 y 0.8 kg de agua kg'! de material himedo. El agua contenida cumple con una funcién distinta
a medida que el proceso se lleva a cabo, se puede decir que el agua: (i) contiene a los nutrientes
solubles en forma solvatada, (ii) hidrata las esporas, en el caso de los hongos filamentosos, y
promueve la germinacidn, (iii) transporta nutrientes a las células desde la fase sélida, aqui el agua
se incorpora al micelio como agua de reaccidén definida estequiométricamente, (iv) disuelve el
oxigeno desde la fase gaseosa y lo incorpora a las células en forma soluble, y (v) disuelve los

metabolitos producidos y es vehiculo para la exportacidn de compuestos extra celulares.

En términos précticos la carencia de agua disponible para las células se refleja en los rendimientos,
de biomasa y la formacién de productos (e.g. dcido citrico), as{ como en el tiempo de germinacidn
de las esporas y en la tasa mdxima de crecimiento celular. Rodriguez et al, (1986) encontraron
que la humedad inicial de residuos de citricos incide de manera deterrninante en la formacién de
biomasa con A. niger, que una variacion minima de 6.6% en humedad incrementa hasta en un
30% la biomasa. Hang y Woodams (1987), con dos cepas de A. niger en residuos de manzanas
encontraron que la humedad del medio afecta los rendimientos finales de acido citrico, los autores
demostraron que cuando la humedad inicial disminuye de 65 a 45%, los rendimientos disminuyen
hasta en un 25%, en presencia de metanol (3%). Por otro lado, con yuca pregelatinizada y A.
niger , Raimbault (1980) encuentra que el crecimiento celular se detiene, ain cuando el
microorganismo dispone de un 30% de los azicares iniciales. El autor atribuye este fenémeno a la
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faita de agua disponible aiin cuando el contenido de humedad del sistema medio-micelio es

superior cuando 1a FMS termina.

Para algunos autores (Narahara et al, 1982; Oriol et al, 1988a), la humedad del medio se debe
distinguir de la actividad de agua (Aw) del medio. Aunque existe una dependencia clara de la Aw
con la humedad del medio, se supone que mientras la humedad refleja el contenido total de agua
disponible y no disponible, la Aw refleja solo la disponible ya que es la que se encuentra en

equilibrio con su entorno gaseoso, a esta agua se le considera disponible para el metabolismo.

Oriol et al, (1988a) estudiaron el efecto de diferentes valores de Aw (desde 0.98 hasta 0.86,
aumentando la concentracién de glucosa en la fase liquida desde 37 hasta 477 g I'l) sobre el
tiempo de germinacion y la tasa mdxima de crecimiento de A. niger. Los autores encontraron que
al disminuir la Aw, el tiempo de germinacién aumenta (de 3 a 17 horas) y que la tasa médxima de

crecimiento disminuye hasta un tercio en el rango mencionado de Aw.

Los trabajos de Oriol ef al, (1988a y 1988b) y otros en el mismo sentido (Gervais et al, 1988) han
motivado un nuevo interés por los cultivos en medio sélido i.e. la posibilidad de cultivar
microorganismos bajo condiciones extremas de Aw propiciadas, en este caso, por elevadas
concentraciones de azucares que con cultivos sumergidos serian prohibitivas resulta muy
interesante. Particularmente en la sintesis de metabolitos de interés comercial como lo demuestran
Solis et al, (1993) en la sintesis de pectinasas utilizando elevadas concentraciones de glucosa y de
sacarosa. Recientemente Acuiia-Argiielles er al, (1994a) demostraron que cuando A. niger crece
en FMS bajo diferentes condiciones de Aw (desde 0.98 hasta 0.90 con la adicién de etilen glicol,
como depresor de la Aw), la proporcién de enzimas pectinoliticas sintetizadas varia de manera
considerable. Posiblemente debido a problemas de transporte de la fuente de carbono con las
bajas Aw.

En las FMS el agua es escasa, por definicién, desde un principio y si a esta particularidad se le
suma la necesidad de incorporar aire en continuo, el riesgo de deshidrataciéon esta siempre
presente. Por lo tanto es préacticamente obligatorio incorporar siempre agua exdgena. Para

incorporar agua a los medios de cultivo para FMS, se han propuesto diversas estrategias tales

como:
1 Humudificacién del medio a través de la humedad del aire que se alimenta en continuo
(Sato et al, 1982; Narahara et al, 1984; Sargantanis et al, 1993)
2 Adici6n directa de agua en sistemas con agitacién (Prebois et al, 1984; Huerta-Ochoa et
al, 1986; Durand y Chereau; 1988)
3 Incorporacion de soportes inertes con alta capacidad de retencién de agua (Oriol et al,

1988b; Raimbault er al, 1989; Huerta-Ochoa et al, 1994)
La incorporacion de soportes inertes resulta la menos costosa y la mds facil de manejar. Las

ventajas del uso de soportes inertes no se limita a mejorar la captacion de agua para el medio
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sélido sino que también incide de manera positiva en las propiedades fisicas del medio en su

conjunto.

2.2 Propiedades fisicas de los materiales a transformar.

Las propiedades fisicas de los medios sélidos que mayor incidencia tienen en la eficiencia de las
FMS, son: (i) capacidad de retencién de agua, (ii) superficie y el espacio disponible para el
crecimiento celular ie. tamafio de particula, geometria y compactacién del soporte, y (iii)

capacidad calorifica y conductividad térmica.

La capacidad de retencién de agua de un material depende de su naturaleza y del tratamiento. En
el Cuadro 2.1 se muestra la composicion aproximada de los materiales que mds se utilizan como
sustratos, los materiales son heterogéneos constituidos por tres fases: (i) una liquida que contiene
nutrientes y metabolitos disueltos y disponibles; (ii) una sélida constituida por una matriz porosa
que contiene a la fase liquida, y (iii) una fase gaseosa, en continuo cambio, constituida por gases
producidos, gases que se consumen y vapor de agua. Asociados a las fases sélida y liquida, los
microorganismos que constituyen una cuarta fase independiente (Gutiérrez-Rojas, 1991; Auria et
al, 1993).
CUADRO 2.1. COMPOSICION! DE MATERIALES AGROINDUSTRIALES.

MATERIAL CELULOSA |LIGNINA| ALMIDON | NITROGENO | CENIZAS REFERENCIAS
Bagaz}o, Caila 412 217 ND TR 55 Lépez R. (1989)
(médula)
Bagazo, Caiia 15 6.5 ND 24 10.0 Lépez R. (1989)
(cachaza)
Puipa, café 15.5 37 ND 1.3 8.2 Zuluoaga (1989)
Cascarilla, arroz 35.6 8.5 ND TR 17.3 Lopez R. (1989)
Sémola, maiz 1.3 ND 782 1.12 1.7 Sargantanis et al,
1993
Harina, yuca TR ND 90 04 35 Raimbault (1980)
! La composicién se expresa en porciento, base seca. NR: No reportado ND: No disponible
2 Como se obtiene en la industria TR: Trazas

Las propiedades fisicas de estos medios se pueden estudiar desde dos puntos de vista: uno

macroscopico en donde estas propiedades dependen directamente de la proporcién de cada una
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de las fases presentes y otro microscépico que es funcién de la naturaleza y composicion de cada

una de las fases.

En relacidén al enfoque macroscépico, utilizando una resina de intercambio iénico como soporte
inerte, se han estudiado propiedades tales como: (i) la porosidad interparticular del medio, a
través de la determinacién continua de la caida de presion, (Auria ef al, 1990, 1993) y (ii) el
intercambio gaseoso, a través de la determinacidn de los coeficientes efectivos de difusion de
bidxido de carbono y oxigeno (Auria et al, 1992). En estos estudios se ha encontrado una buena

correlacion entre la biomasa presente y las propiedades estudiadas.

En relacién al enfoque microscdpico, se conocen pocos trabajos. Esto se debe a la dificultad
inherente a la medicién continua de propiedades que varian en el transcurso de la fermentacion,
algunas son: la conductividad térmica, la difusividad de un compuesto en un medio determinado,
la capacidad calorifica. Hasta ahora estas propiedades se estiman en funcién de la composicion
aproximada del medio. Por ejemplo, Sargantanis et al, (1993) estiman la capacidad calorifica de
s€émola de maiz precocida en donde crece Rizhopus oligosporus en funcion de las variaciones de

la materia seca y del contenido de agua en el medio.

Las propiedades fisicas, sean macroscOpicas o microscopicas, estan siempre asociadas a los
fenémenos de transporte que ocurren en estos procesos, de aquf la importancia del conocimiento,

de la medicidn y, sobre todo, de la interaccién mutua de estas variables.

2.3 Temperatura y acumulacién de calor.

La temperatura es una de las variables que mas inciden en la eficiencia de los procesos de FMS.
Mucho se ha documentado respecto al calor que se genera como producto de la actividad
microbiana o calor metab6lico (Finger et al, 1976; Raimbault, 1980; Rathbun y Shuler, 1983;
Narahara et al, 1984; Saucedo-Castaiieda ez al, 1990; Sargantanis er al, 1993). La acumulacion
de calor se debe a las concentraciones elevadas de sustrato y microorganismos, al bajo contenido
en agua, a la ausencia de mezclado en las FMS estdticas asi como a la baja conductividad térmica
de los materiales biolégicos (Moo-Young et al, 1983; Grajek, 1988; Barstow et al, 1988;
Saucedo-Castafieda, 1990; Gonzalez-Blanco et al, 1990). Cuando el calor metabdlico se acumula
favorece tres aspectos negativos que se pueden cuantificar: (i) la actividad microbiana se
desacelera o se detiene; (ii) deshidrata el medio sélido y (iii) el metabolismo se desvia como un
mecanismo de defensa ante el calor o ante la deshidratacién. El exceso de calor se ha tratado de
controlar utilizando métodos de remocién convencionales y recientemente los llamados no

convencionales.



Los métodos convencionales incluyen la remocién de calor via conduccién y via conveccion
forzada. Se ha demostrado que los primeros no son tan efectivos como los segundos (Saucedo-
Castafieda er al, 1990). Los métodos de remocién de calor convectivo, para ser efectivos,
requieren de elevadas tasas de aireacién (Rathbun y Shuler, 1983) que, con frecuencia,

deshidratan e] medio.

Los métodos no convencionales se refieren a la utilizacién del calor latente de vaporizacion del
agua para eliminar el calor metabdlico de manera rdpida y efectiva (Barstow et al 1988), que
incluye la incorporacidn de aire saturado parcialmente y a baja temperatura. Se ha demostrado la
efectividad del método utilizando un reactor giratorio de laboratorio (Ryoo et al 1991) con
sémola de maiz como substrato y R. oligosporus como microorganismo filamentoso.
Recientemente, con el mismo equipo, Sargantanis et al (1993) lograron demostrar que el
enfriamiento del medio aprovechando la evaporacién de agua es el método mas eficiente y que la
modificacién de los coeficientes de transferencia de calor y las tasas de aireacion tienen un fuerte
efecto en la morfologia de R. oligosporus. Esto tltimo podria ser un serio inconveniente del
método ya que los cambios morfoldgicos, debidos a los cambios bruscos de temperatura, podrian

ser un reflejo de cambios metabdlicos no necesariamente deseados.

El control de la temperatura es uno de los problemas que se ha detectado desde siempre en las
FMS y que, a la fecha, no tiene una solucién clara. En funcién de las condiciones de cultivo, se
han reportado diversos gradientes de temperatura dentro del lecho de fermentacién: 3 °C cm'!
(Rathbun y Shuler, 1983); 2.5 °C cm'! (Raimbault, 1980); 4-5 °C cm! (Saucedo-Castaiieda et al,
1990; Gonzdlez-Blanco et al, 1990). Poco se conoce sobre la cuantificacién del calor metabdlico
generado en las FMS. En la mayoria de los casos se concretan a un valor constante, e.g. Rathbun
y Shuler, (1983) proponen que se producen hasta 15.9x106 J kg-! de materia seca, mientras que la
velocidad de generacion de calor es del orden de 3.3x10° J hr! kg'! de materia seca (Raimbault,
1980). Esto puede provocar un sobre calentamiento en la masa de la FMS, que influye
negativamente sobre la actividad microbiana. En el transcurso de la fermentacién la cantidad de
calor generado cambia y serd menor al principio y mayor durante la fase de crecimiento rapido.
Aparentemente existe un compromiso entre las soluciones drésticas y efectivas (métodos no
convencionales) versus las menos efectivas (métodos convencionales) pero que respeten la
integridad del sistema biolégico en su conjunto.



§3. Soportes inertes.

En 1967, van Wezel utilizé micro acarreadores (resinas de intercambio idnico) con células de
mamiferos, con resultados que condujeron a la produccién industrial del interferén para consumo
humano. Poco después Fujishima et al, (1972) ensayaron con esponjas naturales que utilizaron
como matrices inertes que mejoraban las caracteristicas del salvado de trigo y, con esto, producir
enzimas a partir de hongos filamentosos. Otros trabajos (Gbewoyno y Wang, 1983), en cultivos
liquidos, para la produccién de antibidticos aprovechan la facultad de Penicillium chrysogenum
para crecer sobre soportes inertes (tierras de diatomeas) para evitar los problemas reoldgicos que
se presentan en estos cultivos.

3.1 Caracteristicas y aplicaciones potenciales.

La utilizacién de soportes inertes se ha probado en cultivos sélidos con ventajas considerables. En
el Cuadro 3.1, se presentan algunos de los soportes inertes probados con mds €xito en cultivos
sumergidos y en FMS.

CUADRO 3.1. EJEMPLOS DE APLICACION DE LOS SOPORTES INERTES EN
CULTIVOS MICROBIANOS Y DE CELULAS.

SOPORTE INERTE | TIPO DE | MICROORGANISMO O REFERENCIAS
CULTIVO CELULAS
Resinas Sumergido Células animales van Wezel 1967
de intercambio Sélido Aspergillus niger Auria et al, 1990; 1992; 1993
16nico Sélido Saccharomyces cereviseae | Christen et al, 1993

Tierra de diatomeas | Sumergido | Penicillium chrysogenum | Gbewoynoy Wang, 1983
Sumergido | Pseudomonas auruginosa | Jones et al, 1993

Sélido Trichoderma harzianum | Prebois et al, 1985
Sélido Aspergillus niger Oriol et al, 1983a
Bagazo de cafia Sélido Aspergillus niger Raimbault et al, 1989
Sélido Schwanniomyces castelii | Saucedo-Castaneda, 1991
Sdlido Saccharomyces cereviseae | Christen et al, 1993
Vidrio poroso Sdlido Penicillium roquefortii | Larroche y Gross, 1989
Fibras siniéticas Sumergido Endo et al, 1987
Particulas de cerdmica Sélido Penicillium roquefortii Larroche y Gross, 1989
Polxuretanp de baja Sumergido Hongds filamentosos Endo et al, 1987
densidad
Esponjas naturales Sumergido Hongos filamentosos Endo et al, 1987
Sélido Hongos filamentosos Fujishima et al, 1972
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Como se aprecia, el bagazo de cafia es el que mayor atencién ha recibido, en cultivos sélidos,
principalmente por su alta capacidad de retencién de agua: hasta 4 kg de agua kg'! bagazo seco
(Oriol er al, 1988b). A modo de comparacién: la pulpa de café y la harina de yuca retienen, 2.0 y
1.3 kg de agua kg! de material seco respectivamente, mientras que la resina de intercambio 16nico
(Amberlita IRA-900) que proponen Auria et al, (1990) puede absorber 1.5 kg de agua kg! de
resina seca. Sin embargo, la capacidad de retencién de agua no determina totalmente la eficiencia
de un soporte para la FMS, por ejemplo: ia ocupacién de agua por unidad de volumen de reactor,
mientras para el bagazo de cafia es de 0.2 m? de agua m reactor, para la Amberlita es de
aproximadamente el doble. Esto se debe a que, mientras el primero absorbe mucha agua y ocupa

mucho espacio, el segundo absorbe menos agua pero también ocupa menos volumen de reactor.

Los soportes inertes deben reunir ciertas caracteristicas fundamentales, tales como una gran
disponibilidad y un bajo costo en el mercado; un facil manejo y almacenamiento, y reunir ciertas
propiedades fisicas y biolégicas. Ademads, un soporte inerte debe satisfacer ciertas especificaciones
técnicas. En el Cuadro 3.2 se proponen algunas de las propiedades fisicas y bioldgicas mas

importantes, asi como las especificaciones deseables que debe reunir un soporte.

CUADRO 3.2 ESPECIFICACIONES QUE DEBE CUMPLIR UN SOPORTE PARA SU

UTILIZACION EN FMS.
PROPIEDAD ESPECIFICACIONES
Toxicidad Ausente 100 %

Absorcion de agua por unidad de

La méxi 51
volumen de reactor a maxima posible

Resistencia mecdnica Soportar, sin deformacion, el empaque en
columnas
Hidrofobicidad Ausente 100 %
Porosidad macroscépica(™ Minimo: 0.6 m3 poros macroscépicos m?

soporte inerte humedo

Diametro de poros

Microscopicos Mayor al didmetro de una espora

80 m? superficie disponible m- espacio vacio

1 1 i (*’) ™~ . . .
Superficie especifica 1.0 m# de superficie disponible kg-! soporte

merte himedo

* . - - . . .
(*) Esta informacién corresponde a una caja Petri. Ver texto.
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Las propiedades que requieren una mayor atencién son: (1) la toxicidad, en definitiva ningin
soporte puede ser t0xico o inhibitorio a los microorganismos que se pretenden desarrollar; (i1) la
retencion de agua por unidad de volumen de reactor, ésta debe ser la mayor posible sin que el
agua absorbida escuira y quede libre; (iii) la resistencia mecdnica a la deformacién, esta es una
propiedad que no necesariamente se debe cumplir en todos los casos, e.g. cuando se requiera
empacar el soporte en columnas o agitar mecdnicamente serd indispensable poner atencion a este
factor; (iv) la hidrofobicidad, en tanto que el solvente universal en estos sistemas de cultivo es el
agua , este factor debe estar ausente siempre; (v) la porosidad macroscopica, se refiere a los
espacios vacios que deja el soporte inerte una vez impregnado e inoculado; (vi) el didmetro de
poros microscdpicos es una dimension que debe permitir a los microorganismos alojarse en el
interior del soporte y colonizarlo; (vii) la superficie especifica se refiere a la efectividad del
soporte en cuanto a la superficie que puede ofrecer por unidad de volumen o peso ocupado en un

biorreactor.

Para el cdlculo de las valores que se presentan sefialados (*) en el Cuadro 3.2 se considerd que el
crecimiento superficial que se realiza mejor es aquel que se lleva a cabo en una caja de Petri (Pirt,
1967, Trinci, 1971), por lo que se le considerdé como ideal y los cdlculos corresponden al espacio
vacio de una caja de Petri de 10 cm de didmetro que contiene 15 g de agar himedo. El agar
ocupa un volumen que cubre 0.8 cm de altura de la caja (la altura de la caja es de 2.0 cm), estos
valores calculados son los considerados como los minimos indispensables que debe satisfacer un

soporte inerte.

Cuando el soporte se somete a algin pretratamiento (molienda, lavado, tratamiento térmico, etc.),
la capacidad de retencién aumenta considerablemente. En trabajos recientes (Barrios-Gonzdlez et
al, 1993; Barrios-Gonzdlez 1994) con Peniciilium Chrysogenum se demuestra que la presencia de
bagazo de cafia pretratado, en proporciones bien definidas, aumenta la produccién de antibiéticos.
Estos autores encontraron que una relacién 5 a 7 kg de agua junto con 1.1 a 2.0 kg de nutnentes
por kg de bagazo seco incrementan la sintesis de penicilina G hasta en cuatro veces, respecto a
sus formulaciones originales. Estos resultados se pueden explicar tomando en cuenta que el
bagazo de cafa: (i) contiene agua y nutrientes disponibles para el cultivo durante toda la
fermentacion, incluyendo la fase estacionaria; (ii) conforma una matriz hiimeda y hueca que
facilita el intercambio gaseoso; (iii) proporciona la superficie y el espacio disponible para
favorecer el crecimiento superficial y aéreo que se requiere en el cultivo de microorganismos

filamentosos.

Saucedo-Castafieda (1991) demostré que estos conceptos también se apiican a cultivos de

levaduras. Este autor realiza una serie de estudios del control del metabolismo de



Schwanniomyces castellii en FMS modificando el intercambio gaseoso, en aerobidsis y en

anaerobidsis, con la ayuda de bagazo de cafia como soporte inerte.

En relacién a la superficie y el espacio disponible, desde 1985, Laukevics et al, proponen que la
morfologia y el metabolismo de los cultivos miceliares dependen directamente de estos dos
factores. Aparentemente, cuando la superficie disponible se agota, los microorganismos cambian
el metabolismo para colonizar el espacio aéreo y cuando el espacio disponible se agota los
microorganismos cambian el metabolismo a la sintesis de metabolitos secundarios o bien a iniciar

la etapa de conidiacién.

3.2 Tratamientos fisicos.

Estos tratamientos incluyen: (i) disminucién del tamaiio de las particulas; con esto se incrementa
la superficie especifica; (i) lavado del soporte; para la eliminacién de sustancias solubles que
pudieran interferir en el proceso que se pretende; y (iii) tratamiento térmico con el que se busca
incrementar el didmetro de los poros microscdpicos y, por lo tanto, mejorar la capacidad de

retencion de agua del material.

Saucedo-Castafieda (1991) propone un tamaifio de particula de 0.3 a 0.8 mm para bagazo de cana
en cultivos con Schwanniomyces castelii. Para Barrios-Gonzdlez (1994) el tamafo de particula de
bagazo de cafla no incide en la sintesis de penicilina G, pero propone un tamaifio de particula entre
0.35 y 0.81 mm, ademds de un lavado intenso. En general, con bagazo de cafia de azicar un
tratamiento térmico (por ejemplo 100°C durante 45 min) permite abatir cuentas microbianas en
bagazo de cafia e hinchar las fibras de celulosa lo suficiente como para permitir que un hongo
filamentoso como Trichoderma harzianum se desarrolle produciendo satisfactoriamente enzimas

celulasas (Roussos et al, 1992).

3.3 Tratamientos quimicos.

En lo que respecta a los materiales lignoceluldsicos, los tratamientos térmicos exclusivamente
pueden resultar insuficientes; en cuyo caso se recurre al auxilio de tratamientos quimicos,
incluyendo al hidréxido de sodio, amoniaco y dcidos fuertes, entre otros. Estos tratamientos se
utilizan solos o combinados y, en general, lo que se pretende es hinchar las fibras de celulosa para
as{ incrementar el drea de contacto, esto se logra mediante la hidrélisis o disolucion de la lignina y
de otros compuestos estructurales,

Otro tipo de tratamiento quimico es el que se propone para las resinas de intercambio i6nico. En
este caso el tratamiento consiste en lavar exhaustivamente la resina, filtrar y tratar con algin ion

como fosfatos (Auria et al, 1990) o con el mismo medio de cultivo que se utilizard después
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(Cérdova 1994). Estos tratamientos pretenden estabilizar la capacidad de intercambio de la resina

mediante la saturacidn de sus sitios activos.

El bagazo de cafa presenta las mejores caracteristicas: Disponibilidad en el mercado mexicano,
costos, nula toxicidad, capacidad de retencidn de agua aceptable, elevados espacios vacios (0.7
m? vacios m3 de bagazo himedo). Algunas desventajas son: por su contenido de lignina,
interfiere con algunas t€cnicas analiticas y, por su naturaleza fibrosa, es de composicién y forma
irregular.

Otros soportes que han recibido mucha atencién son las resinas de intercambio i6nico. Las
ventajas de las resinas son: por su produccién industrial, estdn disponibles siempre; nula toxicidad,
excelente capacidad de retencion de agua por unidad de volumen de reactor, moderados espacios
vacios (0.4 m? vacios m3 de resina himeda), inerte en cuanto a que no se disuelven sustancias
que interfieran con las técnicas analiticas, tiene presentacién esférica y composicién uniforme
siempre, se conocen con precision los valores de los pardmetros fisicoquimicos del soporte:
didmetro promedio de particulas, masa volumétrica, y su distribucién en un lecho empacado, entre

otros. Las desventajas de las resinas son los costos y la fragilidad de la resina deshidratada.

Resumen y conclusiones.

Se presenta una breve discusion del estado del arte de las FMS. Iniciando con una serie de
definiciones y conceptos generales en donde se pretende justificar el estudio de cultivos en FMS.
Los microorganismos filamentosos son los mds estudiados, aunque las levaduras encuentran un
espacio cada vez mds relevante. Entre los problemas detectados destaca el del transporte de calor.
El problema de la acumulacién de calor se conoce desde siempre en las FMS, sin embargo se ha
estudiado poco. Hace falta cuantificar el calor generado y la contribucién parcial de los diferentes
mecanismos de remocién (conduccidn, conveccién y evaporacién). Entre las ventajas que
caracterizan a las FMS destaca el hecho de poder utilizar sustratos solubles en concentraciones
tan elevadas que en cultivos sumergidos seria imposible emplear. Esta particularidad abre nuevas
perspectivas de aplicacion directamente asociada al uso de soportes inertes. El uso de soportes
inertes en el terreno practico y en el de la investigacion es promisorio en tanto que aportan
propiedades que mejoran las condiciones de las FMS. Se proponen algunas especificaciones para
poder aceptar a un soporte o rechazarlo. Los soportes que mads atenci‘én han recibido son el
bagazo de cafa y las resinas de intercambio i6nico. El bagazo presenta ventajas y desventajas que
hacen que las resinas de intercambio resulten con mayores atractivos, particularmente como un
modelo ideal en el campo de investigacion bdsica y en la elaboracién de modelos matematicos que

traten el problema global de las FMS en forma teérica.



B. BIORREACTORES Y MODELOS MATEMATICOS EN EL CAMPO DE LAS
FERMENTACIONES EN MEDIOS SOLIDOS.

§4. Biorreactores para las fermentaciones en medios sélidos.

En este trabajo el término biorreactor y fermentador se utilizan como sinénimos. En funcién de la
cantidad de agua que contienen los biorreactores se pueden clasificar en aquellos destinados a

cultivos liguidos y aquellos que transforman en cultivos sélidos.

Los biorreactores para cultivos liquidos son los més empleados en la industria. La mayoria son
biorreactores del tipo no agitados y anaerobios, 86%: mientras que un 13% son agitados y
aerobios y los del tipo no agitados y aerébios representan apenas un 11% del total cuantificado
por Cliffe en 1988 para los Estados Unidos. Debido a que todos estos procesos estdn controlados
por la cinética de las reacciones, los fenémenos de transporte se han considerado menos

importantes e inclusive despreciables (Veschoor 1985).

4.1 Tipos de biorreactores.

En los biorreactores para las FMS el crecimiento celular es fundamentalmente superficial, por lo
que la difusién de nutrientes, incluyendo al agua, y el espacio disponible son papel determinantes.
La heterogeneidad natural de los medios de cultivo o soportes empleados impiden la difusion
simple de calor, por lo que en este caso no es posible afirmar que los fendmenos de transporte
sean despreciables, particularmente cuando éstos inciden directamente en la fisiologia y
bioquimica celular (Georgiou y Shuler, 1986; Tani et al, 1988; Solis ez al, 1993). La acumulacién
de calor y la naturaleza del sustrato o del soporte, son los dos factores mds relevantes que han
conducido la investigacion en el campo de las FMS, particularmente en lo que se refiere a los

estudios de disefio y operacidn de los biorreactores.

Para este tipo de cultivos se conocen cinco tipos de biorreactores: (i) de columna empacada, (ii)
de charolas o bandejas, (ii1) de tambor o tazén rotatorio, (iv) tubular con agitacién interna y (v) de
lecho fluidizado aire-solido. Estos biorreactores pueden clasificarse en dos grupos: estdticos y
dindmicos.

Biorreactores estiticos. Son aquellos en donde el material permanece sin agitaciéon y estdn
provistos de calefaccion y aireacion. Estos equipos se pueden empacar de manera horizontal (el
caso de las bandejas o los lechos de los equipos para la produccién de koji) o bien de manera
vertical (el caso de las columnas empacadas). Recientemente se ha demostrado la eficiencia de un
disefio especial de un reactor de empaque vertical en una escala de 50 kg de materia hiimeda, para
la produccién de esporas y celulasas (Prebois et al, 1985; Roussos et al, 1991, 1992, 1993) y de
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pectinasas (Huerta-Ochoa et al, 1994). El biorreactor, esta construido en acero inoxidable y esta
provisto de una serie de placas de intercambio de calor, el control de la temperatura, es
automatico y se registra la temperatura del lecho empacado. La eliminacién del calor acumulado
se logra por medio del agua que circula por las placas y mediante la incorporacién de aire frio y
seco o caliente y saturado. El control de la temperatura del proceso se mantiene
convenientemente alrededor de los 35 °C (Roussos ef al, 1993).

La principal desventaja de estos equipos es que la remocion de calor conductiva es muy costosa y
que cuando se les trata de escalar a un nivel de operacién mayor, generalmente se requieren

equipos sumamente grandes ya que tienen como limite de empaque axial entre 0.5 y 0.8 m.

En relacién a los biorreactores horizontales o de charolas, se conocen muchos trabajos, realizados
con diferentes materiales y microorganismos (Ghildyal ez al, 1981; Ahmed er al, 1987). La
principal desventaja de estos biorreactores son los gradientes de temperatura y de concentracion
de gases. Para evitar estos problemas, recientemente Gowthaman et al, (1993) sugieren la
utilizacidn de biorreactores verticales con ventilacidn forzada; ellos logran mejorar la
productividad de amiloglucosidasas de A. niger con la eliminacion de los gradientes de calor y

biéxido de carbono.

Bicrreactores agitados. Son aquellos que se pueden agitar de manera continua o intermitente.
En este caso la remocién del calor metabdlico se realiza ademds por la via convectiva. En estos
biorreactores, se alimenta e] material a fermentar en forma continua o semicontinua (Gibbons et
al, 1986), o en forma de lotes (Huerta-Ochoa et al, 1986; Durand y Chereu, 1988). Durante el
proceso el material se mezcla, con movimientos suaves (1-5 r.p.m.). Existen otros tipos de
biorreactores para FMS que no se pueden clasificar como dindmicos estrictamente, debido a que
el movimiento del material a fermentar no es de tipo mecanico, estos son los lechos fluidizados

con aire (Hong et al, 1989).

El biorreactor agitado que mds se utiliza es el fermentador de tambor rotatorio. Principalmente
para la produccién de alcohol y de metabolitos secundarios. Existen prototipos que permiten
efectuar dentro del fermentador diferentes etapas de lavado de granos, cocimiento e inoculacion.
Estos fermentadores alcanzan hasta 2.0 m de didmetro y 4.0 m de largo (Steinkraus, 1984). La
presencia de mamparas sobre la pared interna evita la formacién de aglomerados y elevaciones
locales de temperatura. El fermentador se enfria con adicién de agua externa. La temperatura

interna, la humedad y el pH se controlan en continuo.

Los biorreactores agitados presentan las siguientes desventajas: (i) la fragilidad del micelio es la

principal limitante, (ii) las propiedades fisicas del material en cultivo se pueden alterar de manera
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negativa i.e. principalmente compactacion, (iii) los costos de agitacién en relacién a la cantidad de

material a procesar pueden ser muy elevados.

4.2 Diseifio y escalamiento de biorrectores.

La eficiencia de los procesos de FMS depende directamente del disefio de los biorreactores.
Aunque este aspecto se reconoce como uno de los mds relevantes a estudiar se encuentra apenas
en vias de desarrollo. El disefio de un biorreactor para FMS depende de aspectos tales como
(Mitchell er al, 1992): (i) si se requiere o no algln tipo de mezclado, (ii) la intensidad de
aireacién, (iii) la tasa de remocién de calor, (iv) las necesidades de medicién y control de
parametros del proceso, (v) el tipo de sustrato o soporte a tratar, (vi) las necesidades de
esterilizacién y prevencion de contaminaciones, (vii) el régimen de operacion deseado, i.e. lotes o
continuo, (viii) la inversién y los costos de operacién y (ix) los criterios de escalamiento que se

deben emplear.

El escalamiento de reactores se define como el conjunto de técnicas y procedimientos que
permiten disefiar un equipo en una escala mayor, partiendo de los resultados de un equipo de
escala menor (Koosen y Oosterhuis, 1981). El éxito del escalamiento depende siempre del manejo
y de la conservacién de ciertos criterios que predominen en los equipos de las dos escalas. Para
una aplicacidn prictica de estos sistemas se requieren estudios detallados que permitan el disefio y
control de los biorreactores en cualquier escala de operacién. Desafortunadamente esta
informacidn es escasa (Lonsane, et al. 1992) o no estd disponible . Las razones por las que los
biorreactores para cultivos sdlidos no han sido considerados en escala industrial son dos: la
primera es de tipo comercial, los reactores liquidos se disefiaron desde hace casi 50 afios y desde
entonces se comercializan con éxito. La segunda razén es que no existe un prototipo generalizado
unico (Gutiérrez-Rojas, et al, 1989) como es el caso del reactor agitado en los procesos liquidos.
La ausencia total de un criterio uniforme, entre los diferentes grupos de investigacidn, en la
definicion exacta de las caracteristicas que deben reunir estos biorreactores ha sido determinante
en el retraso de la aplicacion comercial de estos procesos. En términos pricticos el disefio y el
escalamiento de biorreactores se puede situar en cuatro niveles con diferente grado de desarrollo
(Mitchell er al, 1992b):

e La utilizacién de reglas empiricas simples en donde el criterio que predomina es la similitud
geométrica. En este caso se conocen muchos ejemplos en los que se ha logrado escalar a
niveles importantes de operacién con excelentes resultados, iguales o mayores que en las

escalas de laboratorio: en la produccién de pectinasas, amilasas, catalasas y renina (Lonsane et



al, 1985; Karant y Lonsane, 1989), en la produccién de pectinasas, esporas y celulasas
{Roussos et al, 1993; Huerta-Ochoa er al, 1994).

« La utilizacién de reglas semi-fundamentales con las que se pretende establecer criterios de
escalamiento mds firmes y reproducibles basados en fendmenos de transporte macroscopicos.
Entre las aproximaciones que se han reportado se pueden mencionar: (1) los estudios de
transferencia de masa entre particulas (Auria er al, 1992), (ii) mantener la relaciéon de
transporte de calor conductivo/convectivo constante (Saucedo-Castafieda et al, 1990), y (ii1)
mantener el balance de calor y de agua constantes (Saucedo-Castaifieda et al, 1992). Asi como
los modelos matematicos mecanisticos para transporte de masa propuestos por Mitchell et al,
(1991), constituyen, en su conjunto un buen punto de partida para todo el trabajo que resta
por desarrollar.

» La utilizacion de grupos adimensionales de pardmetros de operacién con los que se han
desarrollado los reactores para cultivos liquidos, en el caso de las FMS no ha recibido

atencidn alguna y, por tanto, el mejor nimero adimensional no ha sido atn identificado.

« La utilizacién de reglas fundamentales con las que, de manera ideal, deberia desarrollarse el
escalamiento y el disefio de biorreactores, resolviendo las ecuaciones fundamentales de
transferencia de momentum, masa y calor. Sin embargo, ain la interaccién de los fenémenos
que se presentan en las FMS es lo suficientemente desconocida y compleja como para
abordarse a este nivel.

Una estrategia global para la seleccién de criterios de escalamiento y disefio de estos reactores,
deberia de basarse tanto en estudios de transferencia de masa y calor, como en los resultados y
experiencias acumuladas en las FMS (Gutiérrez-Rojas er al, 1989). La estrategia deberia
considerar la posibilidad de utilizar modelos matemadticos (Mitchell er al, 1992a) que
contemplaran los fendmenos de transporte acoplados a la fisiologia celular, incluyendo modelos
cinéticos de crecimiento celular, consumo de azicares, intercambio gaseoso, temperatura del

medio sélido, y formacién de productos, entre otros .

§5. Modelos matematicos.

Un modelo se puede definir como una aproximacion fisica o abstracta que pretende representar un
fenémeno que ocurre en la naturaleza, i.e. un modelo matemdtico es la aproximacion de un

fenémeno determinado, escrita en un lenguaje matematico.

La concepcién de un modelo matemdtico se inicia con un conjunto de observaciones

experimentales. Las observaciones experimentales se centran en la bisqueda de correlaciones de
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causa y efecto entre un conjunto de variables relevantes e.g. aquellas variables que definen el
estado del sisterna o variables de estado. El conjunto de variables de estado deben definirse en el
momento en que se define el dominio espacial, o sistema, en el que se desarrolla el fenémeno que

se estudia.

Los modelos matemdticos estdn constituidos por un conjunto de ecuaciones, cada una definida
para cada variable de estado. Las ecuaciones se obtienen a partir de: (i) balances de materia y
energia, (ii) relaciones cinéticas, (iii) relaciones fenomenoldgicas y, (iv) resultados empiricos
restringidos a ciertas condiciones. Las ecuaciones resultantes siempre contienen constantes o
parametros que dependen de las condiciones globales bajo las que se desarrolla la
experimentacion. Las ecuaciones resultantes pueden expresar a las variables de estado de manera
explicita o implicita y, dependiendo de esto, se resuelven directa o indirectamente. La solucién de
un modelo se obtiene, dependiendo de la complejidad del mismo, utilizando técnicas analiticas o
nurnéricas. Los métodos analiticos conducen a soluciones exactas, mientras que los métodos
numéricos conducen a soluciones aproximadas. Independientemente del método utilizado, la
solucién de un modelo matemdtico refleja siempre los cambios de una variable de estado con
respecto a una o mas variables independientes, de aqui que la utilizacién de modelos matematicos
constituye una herramienta til de trabajo en tanto que: (i) facilitan el estudio de uno o varios
fenémenos, por separado o en su conjunto, (ii) complementan los conocimientos de un fenémeno
situdndolo en un contexto mas general, (i) permiten predecir resultados bajo condiciones de
operacion diferentes a las experimentadas, y (iv) permiten establecer estrategias globales para el
control y el escalamiento (Trambouze, 1979).

§6. Formulacién y volumen elemental representativo.

Para la formulacion de un modelo matemadtico, Luyben, (1973) propone que se deben cubrir, de

manera sistemadtica, al menos las etapas que se resumen a continuacioén:

» Descripcion de las bases del modelo. El modelado se inicia con la definicién exacta del sistema
y de las variables de estado que participan. Esto incluye variables fisicas, quimicas y
bioquimicas. Una vez definidas es necesario seguir su curso (entradas, salidas, aparicién y
desaparicién) dentro del sistema, mediante balances globales totales y parciales para cada
especie.

» Proposicién de hipétesis de trabajo. Estas son consideraciones hipotéticas que pretenden
simplificar la complejidad del modelo con base en observaciones experimentales. Obviamente
un modelo extremadamente riguroso que incluya todos los fendmenos en una escala

microscépica serfa tan complejo que su solucién podria tomar mucho tiempo o bien ser
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imposible. Para ilustrar la importancia de la seleccién apropiada de la escala del sistema de
trabajo y su relacién con la aplicacién de los modelos matemadticos, en el Cuadro 6.1 se
presenta un resumen de los modelos conocidos, el contenido y aplicaciones segiin su escala.
Como se puede apreciar, a medida que se desciende en el cuadro, el grado de complejidad del
modelo disminuye. Esto iltimo no invalida a los modelos macroscépicos en relacién a los
microscdpicos, simplemente indica que ambos tipos de modelos son dtiles en casos distintos.
Siempre serd necesario resolver un compromiso de ingenieria entre una descripcidon muy
rigurosa y la obtencién de respuestas que se puedan considerar como suficientes para los
objetivos finales del modelo en cuestién. En esta etapa es necesario listar las hipdtesis y

traducirlas a un lenguaje matematico que puedan incorporarse en las ecuaciones de balance.

e Andhsis de consistencia del modelo. Una vez que todas las ecuaciones se han escrito es muy
importanie asegurarse que se dispone del mismo nimero de variables que de ecuaciones y que

el sistema de ecuaciones es consistente desde un punto de vista dimensional.

¢ Solucién de las ecuaciones del modelo. E! conjunto de ecuaciones que resulta contiene algin
tipo de ecuaciones algebraicas, diferenciales ordinarias y diferenciales parciales o una
combinacién de las mismas. Para la solucién generalmente se recurre a uno o varios métodos
numéricos. Los métodos numéricos, a diferencia de los métodos analiticos puros, producen
valores aproximados que deben tomarse con cierta precaucién en la interpretacién final de
resuitados. Para facilitar la comprensién y la solucién del modelo con frecuencia se recurre a
la introduccidn de nuevas variables adimensionales o normalizadas. Con la normalizacién de
variables se producen agrupaciones de variables o nimeros adimensionales siempre con un
claro significado fisico util en la interpretacién y entendimiento del problema.

» Verificacién. La etapa final del modelado matematico es la validacién del conjunto de
hipétesis y consideraciones tedricas con las que se forrnuld y resolvid el modelo. Esta etapa
consiste en confrontar las predicciones del modelo con los resultados y observaciones
experimentales. En la mayoria de los casos ésta es la etapa critica. Esto se debe a que sélo
ciertos parametros y variables de estado se pedran medir directa o indirectamente, mediante

experimentos independientes, mientras que las otras se deben estimar.

De la discusion anterior se deduce la importancia de la seleccion de la escala con la que se realiza
el estudio. Un andlisis cuidadoso del Cuadro 6.1 sugiere que una dimensién entre la escala de
gradiente multipie y la escala de gradiente maximo seria la mas adecuada para un sistema de FMS
como el que se desarrolla en este trabajo. En el mismo sentido, con el enfoque de la
termodinamica de los procesos irreversibles en materiales porosos heterogéneos, Benet, (1981)

propone que entre la dimensién microscépica y la macroscépica se puede situar a un volumen
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intermedio apropiado para este tipo de estudios. Este volumen intermedio se denomina Volumen
Elemental Representativo (VER).

CUADRO 6.1. EJEMPLOS DE APLICACION DE LOS MODELOS MATEMATICOS
SEGUN LA ESCALA DE ESTUDIO.

ESCALA DE
ESTUDIO ( m)

EJEMPLO DE
LA ESCALA

DESCRIPCION

CAMPOS DE
APLICACION

Atdémica o molecular
(10-13)

Diametro de una
molécula o de
un atomo

Trata entidades discretas. Estd
constituido de funciones de
distribucién

Estudios fundamentales
de mecdanica cuantica,
mecdnica estadistica y

teoria cinética

Microscépica
(106)

Didmetro de un
microorganismo

Fenomenos de transporte en
régimen laminar, transporte de
nutrientes a través de
membranas celulares. Difusion
de nutrientes. Coeficientes de
transporte fenomenoldgicos.

Estudios fundamentales.
Metabolismo de
MICroorganismos.
Cinética y regulacion
microbiana.

Gradiente multiple
(10

Biorreactores de
laboratorio.
Columnas
empacadas

Fendmenos de transporte en
régimen laminar y turbulento.
Coeficientes de transporte
"efectivos”

Estudios de transporte
en medios porosos
heterogéneos.

Gradiente maximo

(109

Biorreactores
piloto

Fenomenos de transporte en
régimen laminar y turbulento.
Coeficientes de transporte de
interfase, constantes cinéticas.

Estudios de sistemas de -
flujo continuo, disefio de
biorreactores e ingenieria

de procesos

Macroscépica

(10Y)

Biorreactores
comerciales

Operaciones unitarias.
Coeficientes de transporte de
interfase, constantes cinéticas

macroscopicas, factores de
friccidn.

Diseifio de biorreactores
e ingenieria de procesos

Adaptado de Himmelblau y Bischoff (1976).

Un VER, por definicién, es un volumen de magnitud intermedia dentro del cual es posible realizar
mediciones macroscopicas representativas y confiables de una cierta variable de estado. En la
Figura 6.1 se muestra graficamente el concepto. Se observa que el VER existe dentro de una
region limitada y la validez del modelo se circunscribe a esta regién, en donde las fluctuaciones de

medicién de una variable, e.g. la temperatura, son minimas. En estudios mas recientes (Fras,

1989) se demuestra matemadticamente la validez de esta aproximacion, en donde se supone que
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cada fase del sistema se puede definir como un medio continuo y que cada constituyente de la fase
se puede considerar también como un medio continuo. El concepto supone que a cada uno de
estos medios es posible asociarle uno o varios campos de variables intensivas fenomenoldgicas.
Las vanables asociadas son capaces de definirlo en todo tiempo y en todo punto espacial
mediante el uso de promedios de magnitudes reales macroscépicas o microscopicas. Finalmente,
la macroscopizacion de la escala intermedia de un VER se logra extrapolando las predicciones
obtenidas dentro del dominio espacial del mismo, hasta el dominio macroscépico de un

biorreactor.

Variable de estado

60 — . 1
|
|
55 "VER -
50 /\v/\\\/l ;
45 J ’ ‘
| N e
40 " i D
0™ 1w 10" 10 10°% 10* 107 1.0

3
Volumen, m

FIGURA 6.1. Representacion esquematica del concepto de un volumen elemental
representativo (Fras, 1989).

En el campo de las FMS, se conocen pocos trabajos de modelado matemadtico que contengan
asociadas variables microscépicas y macroscépicas. Para Carrizales y Jaffe, (1986) ésta es una de
las razones que explican porqué los avances de las FMS, como una tecnologia apropiada para los

paises en vias de desarrolio, son muy limitados.

Entre los aspectos que se espera que aclaren los modelos matematicos en este campo son
predecir: (i) la eficiencia global de los biorreactores, esto incluye las tasas de reaccidn, las
concentraciones, productividad y tiempos Gptimos para la cosecha; (ii) el efecto de factores fisicos

externos tales como la cantidad, temperatura y humedad del aire que se alimenta a los
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biorreactores, en la optimizacién de la eficiencia global; (ii1) el efecto de factores fisicos internos
tales como la proporcién de espacios vacios en los lechos de fermentacion; (iv) el efecto del agua
y los nutrientes; (v) el efecto simultdneo de los diferentes fenémenos tanto fisicos como
biolégicos. Con este tipo de predicciones entender mejor los fenémenos que ocurren en los

cultivos solidos.

Actualmente se conocen tres tipos de modelos matematicos relacionados directa o indirectamente
con las FMS: (i) los modelos desarrollados para explicar el crecimiento en superficies,
principalmente cultivos en cajas de Petri, (ii) los modelos para los cultivos heterogéneos de las
FMS, y (iii) los modelos en sistemas experimentales ideales. Estos temas se desarrollan por

separado en los capitulos que siguen.

§7. Modelos de crecimiento en superficies.

Los modelos en cultivos sobre cajas Peui o en superficies se han abordado con un enfoque
totalmente microscépico atendiendo, en su mayoria, cinéticas de crecimiento y el modo de
colonizacién de hongos filamentosos. En los primeros intentos descriptivos (Pirt, 1967; Trinci,
1971) se estudia la colonizacién de cajas de Petri inoculadas en el centro. Se observan esporas
que germinan produciendo un tubo germinal que se ramifica en hifas que se extienden de manera
apical, siguiendo leyes exponenciales (Pirt, 1967) o lineares (Righelato, 1975). Las hifas se
distribuyen radialmente y forman colonias circulares (Bull y Trinci, 1977). A medida que la
colonia se expande se forman gradientes de nutrientes en el medio. El crecimiento se detiene
primero en el centro de la colonia y se inicia un proceso de autdlisis (Oliver y Trinci, 1985),
posiblemente debido al agotamiento de nutrientes que limitan los cultivos, y simultineamente se
producen conidias y esporas. También se ha observado que la densidad o peso especifico por
unidad de drea de las colonias, cambia a medida que el radio de la caja cambia (Koch, 1975).
Observaciones, con técnicas de inoculacion sobre toda la superficie de las cajas (Georgiou y
Shuler, 1986), demostraron que el sustrato (glucosa), inicialmente en altas concentraciones,
difunde libremente hasta las células en la superficie de las cajas. En el Cuadro 7.1 se muestra un
resumen de algunos de los modelos cinéticos correspondientes a estas observaciones
microscopicas.

En general estos modelos no muestran evidencias de asociacién con variables macroscépicas del

crecimiento celular o de extrapolarse a los sistemas de FMS.
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CUADRO 7.1 MODELOS CINETICOS DE CRECIMIENTO EN SUPERFICIES.

VARIABLE QUE SE
MODELA MODELO PROPUESTO NOMENCLATURA !
(SISTEMA (REFERENCIA)
EXPERIMENTAL)
Expansion logaritmica de Bt r, radio de la colonia
la colonia Inr= 5+ Inr, 1, tiempo
(Caja Petri con inoculacién i, tasa esp. de crecimiento
al centro} (Pirt, 1967) 1y radio de la coionia a t= 0

Expansidn linear de la

r=Uw(t-t) +r,

w, ancho de la zona periférica

colonia I, radio de la colonia cuando
{Caja Petri con inoculacion . , inicia crecimiento linear
al centro) (Righelato, 1975) t.. tiempo de inicio crec. lin.
W, peso de biomasa

Cambio en el peso de la
biomasa
(Caja Petri con inoculacion
al centro)

W __SeMT
dA ~ K-S+SeraT
AT = (T-t)

(Koch, 1975}

A, drea infinitesimal

h, altura mdxima de colonia
S. densidad inicial de micelio
K, densidad mdxima biomasa
A, tasa esp. max. de crec.

T, tiempo total del exp.

Consumo de sustrato
(Caja Petri con inoculacién
sobre toda la superficie)

o~ Mo
C=Coy,Ds,
(;Q+\/§coth( "l\e“th'A
uL’ \ w)S L

AT e aw(—nznthw
- B J

o+’ L2
n=1,2,.,0
(Georgiou y Shuler, 1986)

)

C, conc. de giucosa en la sup.

. conc. glucosa inicial

i, tasa especifica de
crecimiento durante ¢l
crecimiento exponencial

X, biomasa en el inoculo

S, area superficial inoculada

D, difusividad de la glucosa

Y, rendimiento biomasa base
sustrato

L, altura del lecho del sustraio

La notacién es la misma que se emplea en las referencias originales.

Recientemente, en cajas de Petri, Viniegra-Gonzélez et al, (1993: 1994) presentan un modelo (ver

Cuadro 7.1) que establece una clara interaccién entre variables microscépicas tales como el

didmetro de las hifas, los nodos de ramificacién y la velocidad promedio de extensién de micelio

con variables macroscépicas como la tasa especifica de crecimiento. Estos autores utilizan el

modelo de Okazaki er al, (1980) con un exponente de auto inhibicién, las predicciones del modelo
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se ajustan bien con resultados experimentales para A. niger var. hennebergii tanto de cajas Petri

como de sustratos sélidos heterogéneos como las particulas de yuca gelatinizada.

CUADRO 7.1 MODELOS CINETICOS DE CRECIMIENTO EN SUPERFICIES

(CONTINUA).
VARIABLE QUE SE
MODELA MODELO PROPUESTO NOMENCLATURA !
(SISTEMA (REFERENCIA)
EXPERIMENTAL) ’

Tasas de crecimiento
(Caja de Petri con
inoculacién al centro y en
FMS)

(X+X) X\
Hx=He 7y er
0.693 u,

L [ﬂ“ﬂ}

Dy,
(Viniegra-Gonzalez et al, 1993; 1994)

W, tasa esp. de crec. para un
cultivo miceliar dado

M., tasa esp. de crec. en est. est.

X, biomasa

X.,biomasa critica

X m-biomasa médxima

n, coef. de auto-inhibicion

u,, velocidad promedio de
extension miceliar

L, .longitud promedio de
segmentos distales

B, constante

Dy,, didmetro de las hifas

Consumo de glucosa y
produccién de biomasa
{Caja de Petri con
inoculacion al centro y
tubos de vidrio)

5t = C-BBxm+ Dg T30 1

9G p, Dla(aG
ot - St Por o Tor

(Molin et al, 1993)

dB 18[ aB]

B, biomasa

C., conc. de glucosa

Bnag, biomasa sin mantenimiento

Dg. coef. difusion de biomasa

r, radio de la colonia

a, coef. de conversion de
glucosa a biomasa

B,  tasade muerte de la By

G, glucosa

P,  glucosa consumida

Dg, coef. difusion de glucosa

1La notacién es la misma que se emplea en las referencias originales.

También en cajas Petri, Molin er al, (1993) desarrollan un modelo en el que acoplan dos

ecuaciones que describen el consumo de glucosa y el crecimiento, incluyen el fenémeno de lisis de

la biomasa. En el modelo se introduce el concepto de superficie médxima para el consumo de

glucosa, como un concepto relevante en los cultivos de FMS. Este modelo toma en cuenta la

difusion de la glucosa y los autores determinan los coeficientes (mantenimiento, rendimientos,

etc.) experimentalmente. En una comparacién entre las predicciones del modelo y los resultados

experimentales con R. oligosporus y con T. viride los autores encuentran una buena correlacién
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con T. viride y un ajuste regular con R. oligosporus, esto dltimo atribuido a la formacion de

metabolitos secundarios que no fueron considerados en el modelo.

§8. Modelos para las fermentaciones en medios sélidos.

Une de los primeros intentos por modelar simultdneamente mds de una cinética en cultivos
solidos, fue realizado con Aspergilius oryzae en la produccién de koji por Okazaki et al, (1980).
Los autores aproximan el crecimiento celular con una ecuaciéon empirica llamada logistica, a la
que asocian la produccién de bidxido de carbono (ver Cuadro 8.1). En este modelo incluyen una
constante similar, en el concepto, al coeficiente de mantenimiento propuesto antes por Pirt,
(1975). Posteriormente, este modelo se ha utilizado con excelentes resultados en muchos trabajos.
Otro modelo que también ha encontrado aplicaciones en diferentes cultivos de FMS es el
propuesto en 1983 por Sato er al, los autores sugieren que el consumo de oxigeno estd asociado a
la formacién de biomasa y al mantenimiento. Proponen, de manera implicita, que el crecimiento
puecde depender de algin nutriente o condicién limitante como el agua incluyendo el modelo
logistico de Okazaki et al, (1980).

Se han publicado modelos practicos y de fécil aplicacidn, e.g. el que permite controlar el
contenido de humedad de un lecho con agitacién intermitente, simplemente controlando la
temperatura ambiente (Narahara et al, 1984); el modelo de Laukevics et al, (1985) que predice la
mdaxima concentracién celular en funcién de la densidad de empaque i.e. de los espacios vacios en

lechos estdticos. Los principales elementos de los dos modelos se presentan en el Cuadro 8.1.

Los dos ejemplos anteriores resultan demasiado simples y limitados a casos aislados. Sin
embargo, los conceptos que manejan se pueden asociar a otros modelos y enriguecerlos.

Uno de los modelos mas completos, por que incluye balances de calor, es el que proponen
Saucedo-Castafieda et al, (1990). El modelo se resuelve en estado no estacionario y se supone
que: (i) el crecimiento de A. niger sobre yuca gelatinizada sigue un comportamiento de tipo
logistico (Okazaki et al, 1980), (il) ¢l consumo de azicares se distribuye en biomasa y
mantenimiento, (iii) la produccién de biéxido de carbono depende del consumo de aziicares, (iv)
los perfiles de temperatura en la direccién axial son despreciables y sélo se consideran los perfiles
radiales, y (v) la tasa especifica de crecimiento depende fuertemente de la temperatura siguiendo
un comportamiento doble logaritmico (Esener et al, 1981). El modelo predice gradientes radiales
de temperatura que coinciden bien con los experimentales, toma en cuenta la naturaleza
heterogénea de los materiales porosos. Sin embargo, en el modelo falta incluir otras variables
fisicas como los cambios de las propiedades fisicas del medio, el calor metabdlico generado con

respecto al tiempo y la humedad o la actividad del agua.
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CUADRO 8.1 MODELOS MATEMATICOS EN CULTIVOS HETEROGENEOS DE FMS.

SISTEMA MODELO PROPUESTO NOMENCLATURA!
EXPERIMENTAL (REFERENCIA)
dm m m, peso seco del micelio
. _d_ =um|l- N 1, tiempo
Aspergilius oryzae t L o
Arroz precocido L, tafa.esp. de crccxmxe'nto‘
Lechos con aireacién dA dm N,  mdximo peso seco micelio

continua y agitacién
intermitente

dt =kig kem

(Okazaki et al, 1980)

A,  CO, producido mg! de
materia seca

k,, CO, producido mg'! micelio

k,, CO, producido debido a la
respiracién mg'! micelio

& Candida lipolytica

& Pulpa de madera
impregnada de un
medio de cultivo

s Lechos estdticos

1 1 dX
OUR = M, (Y)do a T mX)

(Sato et al, 1983)

OUR, tasa de consumo de oxigeno
M,, materia seca en ¢l reactor
Y, rendimiento celular base O,
X, biomasa total en el reactor
m, tasa esp. consumo O, mant.

e  Aspergillus orvzae

& Arroz precocido

& Lechos con aireacion
continua y agitacién
intermitente

‘TSUKT = T

+ 1.03 AT -131 APCO,

out
AT = (Tout'Tin)
{(Narahara ef al, 1984)

T temp. que rodea al reactor

T, temp. salida del aire

T,,, temp. entrada del aire

APCO,, diferencia en la presion
CO, ala entrada y la salida

ot

e Trichoderma reesi
Trichoderma lignorum
Chaetomium
cellulolyticum

¢ Paja de trigo
Lechos empacados
estdticos

szXpXVX\PX

(Laukevics et al, 1985)

X,  biomasa seca I'! sustrato

fracc. de mat seca en biom.

py.  densidad de la biomasa
humeda

v, fraccion del volumen del
reactor, disponible

W, densidad del empaque

ILa notacién es la misma que se emplea en las referencias originales.
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CUADRO 8.1 MODELOS MATEMATICOS EN CULTIVOS HETEROGENEOS DE

FMS (CONTINUACION)
SISTEMA
EXPERIMENTAL MODELOQO PROPUESTO NOMENCLATURA!
(REFERENCIA)

e Aspergillus niger
Yuca gelatinizada
¢ Columnas empacadas

X
szumaxx(l -X——')(D

max

R
RS='§“‘+mX(D
x/s

[—E J
A exp _R_”l?i—

Hmax = _
1+B éﬂ;’:
RT*

(Saucedo-Castaiieda et al, 1990)

R,, tasade crec. de biomasa

X, biomasa

Xinay: Diomasa maxima

My max- MAXima tasa de crec.

D, tiempo adimensional

R.. tasa de consumo de sustrato
Y., rend. biomasa de sustrato
m, coeficiente mantenimiento
A, B, constantes

E,,. Energia de activacion

E.,, Energia de desactivacion
R, constante de los gases

T*,  temperaturaen K

Rhizopus oligosporus
Salvado de maiz
molido y cocido.

e  biorreactor de tambor
giratorio

dx X
o2

o

dx
—l

dt T Tex Y 2

dt

dx,
+mH20 XIX2 - X3 dt

(Sargantanis et al, 1993)

dx dx,  dx
Xy g = F(Hin-Hout+x Yo g #%o g,

x;, biomasa

X5,  Mmateria seca total

X1,  humedad del medio sélido

X4, temperatura del medio

U, maxima tasa de crec

X, biomasa mixima

Y ¢, rendimiento de biomasa base
sustrato consumido

Yony rendimiento de biomasa
base agua cons.

m, coef. de mant. para mat.seca
Myrn. coef. de mant. para agua
F, gasto de aire seco

Hin, humedad del aire de ent.
Hout; humedad del aire de salida

!La notacién es ia misma que se emplea en las referencias originales.
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Recientemente Sargantanis ez al, (1993) proponen un modelo menos formal y completo que el de
Saucedo-Castafieda er al, (1990), pero de una importancia indudable en tanto que lo aplican al
control en linea de un pequefio biorreactor rotatorio con capacidad de 1.3 litros, completamente
instrumentado. Estos autores desarrollan un modelo, estado no estacionario, en el que asocian
variables macroscopicas y se plantean el problema de controlar la temperatura del matenal.
Algunas de las ecuaciones que se proponen para el modelo se muestran en el Cuadro 8.1. Los
aspectos mds relevantes del modelo de Sargantanis et al, (1993) son: (i) describe el crecimiento
celular con la ecuacién logistica de Okazaki et al (1980), (i) el sustrato se distribuye en
catabolismo y anabolismo, (iii) la fase sélida se trata como materia seca (esto incluye a la
biomasa), (iv) utilizan coeficientes estequiométricos de transformacién de azicares en biomasa y
biéxido de carbono, (v) los balances de calor incluyen pérdidas de calor por evaporacion, y (vi)
algunos de los pardmetros como la capacidad calorifica del medio sélido, varfan con las
variaciones de agua del medio. Logran demostrar que la mayor cantidad de calor se remueve via
evaporacién, con lo cual se cumple el objetivo de este grupo de investigacion. Entre las
limitaciones del modelo destaca la dificultad que encontraron para extrapolar resultados para

biomasa y las tasas de crecimiento celular.

Como se aprecia, la formulacion de modelos matematicos directamente para cultivos de FMS esta
muy limitada. Para Mitchell (1992) se pueden distinguir tres limitaciones: (i) el complejo
tridimensional que se forma entre crecimiento de los hongos filamentosos vy el sustrato, (ii) la
complejidad del sustrato por si mismo, y (iii) las dificultades para medir biomasa directamente sin
interferencias. Una alternativa interesante para poder explicar y predecir los fenémenos que se
presentan en los cultivos en FMS es la utilizacién de sistemas de trabajo modelo o modelos
experimentales ideales, en donde sea posible minimizar las imprecisiones y que las hiptesis
emitidas sean congruentes, en la medida de lo posible con la realidad.

§9. Modelos en sistemas experimentales ideales.

Los sistemas experimentales ideales o sistemas modelo son aquellos que presentan
simplificaciones de sistemas complejos. Los sistemas modelo permiten caracterizar condiciones y
variables que en sistemas complejos o sisternas reales no seria posible. Sin embargo, un sistema
modelo debe conservar las principales caracteristicas del sistema real.

Los trabajos con sistemas modelo no son recientes pero tampoco son abundantes. Una discusién
sobre estos sistemas experimentales, que tratan de imitar las condiciones y aspectos mads

relevantes de los cultivos en FMS, se presenta en el capitulo §3 de la parte I A de este trabajo.



Destacan, entre otros, el uso de esponjas naturales (Fujishima ef a/, 1972, Endo et a/, 1987)
poliuretano de baja densidad (Endo ef a/, 1987), vidrio poroso (Larroche y Gross, 1989), bagazo
de cafia (Oriol, 1988a, Saucedo-Castafieda, 1991) y resinas de intercambio 16nico (Auna ef al,
1990, Christen et al, 1993). Sin embargo, la formulacién de modelos matematicos a partir de
sistemas experimentales ideales es apenas reciente y por lo tanto escasa.

El primer modelo matematico propuesto para los cultivos en FMS, a partir de sistemas ideales
(Mitchell et al, 1986, 1988, 1991), se fundamenta en observaciones experimentales realizadas en
un sustrato constituido por almidén y nutnientes absorbidos en una matriz gelificada de K-
carragenina. El gel absorbido permite elaborar diversas formas, excepto la esférica. Los autores
utilizan R. oligosporus y estudian la sintesis de glucoamilasas asociadas al crecimiento del hongo.
En el modelo mecanistico incluyen los siguientes aspectos: (i) exportacion de las glucoamilasas en
la superficie, (ii) difusion de las enzimas en el medio hacia el almidon, de acuerdo con la ley de
Fick, (u1) hidrolisis de almidon y liberacion de glucosa (iv) difusion de la glucosa hacia el hongo, y
(v) incorporacion de la glucosa al micelio y formacion de nuevas células. En el Cuadro 9.1 se
presentan los principales elementos del modelo matematico de Mitchell ef a/.(1991)

El modelo matematico mas reciente que se ha propuesto para cultivos en FMS, a partir de
sistemas ideales es el de Aurnia et af, (1990). En este caso, ¢l sistema modelo esta constituido por
sacarosa y medio de cultivo absorbido en una resina de intercambio i0mco (Amberlita IRA 900)
de forma esférica regular, i.e. la forma regular mas deseable en la formulacion de modelos
matematicos (Mitchell ef af, 1988). El modelo de Auna et a/, (1990) establece una correlacion
clara entre el crecimiento de Aspergillus niger con variables fisicas como ia caida de presion en
columnas empacadas. Aplicando la ley de Darcy obtienen una correlacidn muy aceptable entre
ambos parametros. En trabajos posteriores (Auna ef al, 1992) correlacionan los coeficientes de
permeabilidad efectivos de la difusion del oxigeno o del bioxido de carbono en columnas con los
cambios de los espacios vacios de las mismas. En el Cuadro 9.1 se presentan los principales
elementos del modelo difusivo propuesto por Aura ef af, (1992) en donde destacan tres
elementos: (1) la difusion de los gases es principalmente unidireccional, (1) la variacién de los
coeficientes difusivos efectivos depende de la biomasa que ocupa los espacios interparticulares del
soporte ideal, y (i) los rendimientos de los gases y los coeficientes de mantenimiento son
constantes. Estas simplificaciones permitieron correlacionar los coeficientes de difusion del
oxigeno y bioxido de carbono, en pequefias columnas empacadas, con concentraciones de
biomasa hasta de 30 mg biomasa seca g-! soporte seco. Posteriormente establecieron (Auria ez af,
1994), en un reactor convectivo empacado, una relacion entre la permeabilidad intrinseca del
sistema con concentraciones de biomasa hasta de 104 mg biomasa seca g-! soporte seco.
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CUADRO 9.1 MODELOS MATEMATICOS EN CULTIVOS CON SISTEMAS

EXPERIMENTALES IDEALES
SISTEMA
EXPERIMENTAL MODELO PROPUESTO NOMENCLATURA !
(REFERENCIA)
JF E, conc. de glucoamilasa (enz.)

»  Rhizopus oligosporus

¢  Almidén, nutrientes
absorbidos en Kapa-
carragenina con
diversas formas
geométricas.

* Recipientes con
ventilacién forzada,
humedad controlada

DE§; =R H(tg - )

E__ 0w
ot~ Egx2
oS k., ES

oG k,ES _ 9°G
ok +S TP 52

R, tasade liberaci6n de la enz.
durante la sintesis
D¢, Difusividad efectiva de enz.
t, tiempo
tz, tiempo al que se detiene la
sintesis de la enz..
H(tg-t), funcidn: 1 si t<ty
0 sit>tg
k.., constante caracteristica
K., constante deMichaellis-
Menten para la enz.
S, Concentracién de almiddn
G, Concentracion de glucosa
D¢, Difusividad efectiva glucosa

@_& §§ X, densidad de ]a biomasa
ot Yx6 Dg gx |8 Yy, rend. biomasa de glucosa
5, puntoen el que se evalia
(Mitchell et al, 1991)
0eC, ol C, concentracion .del gas,
Pg 3t Pg 9z Ra a  oxigeno o biéxido de carbono
£, porosidad interparticular
o Aspergillus niger 3eC & porosidad interpart. inicial
e  Sacarosa, nutrientes Jo=-Dg - |® tiemnpo _
absorbidos en una 0z z, coordenada axial
resina de intercambio Py, densidad del gas
i6nico (Amberlita IRA 1 1 9Xd J,. flux de la fase gaseosa
900) de forma esférica. Ra = i (W +my Xd) R,,. tasa de consumo del gas
¢ Columnas empacadas o D, difusividad efectiva del gas

con ventilacién
forzada en la parte
superior de las
columnas.

Xd=p, W Vr(gg-¢)

(Auria et al, 1992)

Vr, volumen del reactor

Y,. rend. biomasa base O, o0 CO,
m,,, coef. de mant. baseO, o CO,
Xd, biomasa seca

W.. materia seca en la biomasa

ILa notacién es la misma que se emplea en las referencias originales.
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Resumen y conclusiones.

Se presenta una revision bibliografica sobre lo que se conoce en el tema de los biorreactores para
cultivos en FMS, los tipos de biorreactores y los principios de disefio y escalamiento de los
mismos. La acumulacion de calor y la naturaleza del sustrato o del soporte, son los dos factores
que han orientado el disefio y operacion de los diferentes tipos de biorreactores que se conocen.
El disefio y el escalamiento de biorreactores ha surgido fundamentdndose en un balance que se
inclina mucho a las bases empiricas y poco a las bases tedricas de la fisica la termodindmica y la
bioquimica. Es necesario desarrollar modelos de estudio con bases mds tedricas firmes. Es
necesario desarrollar estudios que incluyan propiedades microscopicas de los soportes-sustratos
sin olvidar la dimensién macroscépica de los reactores, con esto se esperaria abordar de manera
clara y objetiva el disefio y el escalamiento de bioerreactores. Estos estudios deberian partir de
concepciones tedricas bien formuladas y estructuradas o modelos matemdticos que permitan
predecir y entender los fenémenos que ocurren en los cultivos de FMS. A la fecha, poco se ha
publicado sobre el modelado matemitico en el campo de los cultivos para FMS. Se conocen
esfuerzos encomiables, pero aisiados y aparentemente insuficientes, que, sin embargo, constituyen
un buen punto de partida.



C. PRESENTACION DEL PROBLEMA, OBJETIVOS Y ALCANCES DEL ESTUDIO

Una explicacién a la limitada aplicacién comercial de los cultivos sélidos es la carencia de
modelos tedricos que permitan (i) predecir la interaccion de las diferentes variables que participan,
(ii) entender la importancia relativa de unas variables con otras y (iii) extrapolar resultados a otros
sisternas experimentales similares. Uno de los factores que explican esta carencia de modelos
matemadticos tedricos es la dificultad inherente a la naturaleza heterogénea de los medios sélidos.
Una alternativa interesante es la utilizacion de sistemas experimentales modelo que conserven las
principales caracteristicas de los cultivos en medios s6lidos, que permitan utilizar concentraciones
elevadas de sustratos solubles y que permitan simplificar el tratamiento teérico del problema
mediante la utilizacién de hipétesis de trabajo apegadas a la realidad experimental. Por lo que el

objetivo y alcances del trabajo son los siguientes:
Objetivo:

Formular, resolver y validar un modelo matematico basado en observaciones provenientes de un
sisterna experimental ideal constituido por una resina de intercambio i6nico (Amberlita IRA-900),
una fase liquida con sustratos solubles concentrados, un hongo filamentoso (Aspergillus niger) y

una fase gaseosa continua.
Alcances del estudio:

1. La formulacién se concretard a un modelo de tipo puntual en torno a un volumen elemental
representativo en donde, a partir de una serie de simplificaciones hipotéticas, intervendran
variables que definirdn todo estado del sistema. Mediante el uso de términos cinéticos, de
relaciones estequiométricas; y de balances de masa y energia se generard un modelo tedrico
que sera capaz de predecir el comportamiento de las siguientes variables: Biomasa, azicares
solubles, agua, oxigeno, biéxido de carbono y temperatura del medio. El modelo deberd
contemplar las principales caracteristicas de estos cultivos i.e. los espacios interparticulares y

la posibilidad de incrementar la concentracidn inicial de nutrientes.

2. La solucién del modelo se realizard resolviendo dos niveles de complejidad (i) uno sencillo
(dependiente s6lo del tiempo) que permita evaluar parametros, valores iniciales y dar una idea
clara de los alcances del modelo, y (ii) uno mas complejo (dependiente del tiempo y del
espacio) que permita conocer variaciones distribuidas en el espacio.

3. La validacion del modelo se realizard confrontando las predicciones con resultados

experimentales realizados bajo diferentes condiciones de operacién en reactores de
laboratorio.
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PARTE 1I. DESARROLLO DE UN MODELO MATEMATICO GENERAL

PARA LA FERMENTACION EN MEDIO SOLIDO SOBRE

UN SOPORTE INERTE.
En la segunda parte de este trabajo se define el marco teodrico en el que se sitia al sistema de
fermentacion solida sobre un soporte inerte. Se propone un conjunto de hipotesis de trabajo que
justifica el modelo que se desarrolia mas adelante, también se definen las vaniables que contiene el
modelo y las variables que se consideran como las mas importantes o variables de estado. En los
capitulos §13 y §14 se desarrollan los balances de masa y energia para cada una de las vanables
de estado seleccionadas. Los balances de energia se reducen a un balance térmico en el capitulo
§15 y en el capitulo §16 se muestran las relaciones cinéticas contenidas en los balances de masa y
energia. Al conjunto de ecuaciones generadas se le identifica como modelo matematico general.
El modelo matematico general se presenta en coordenadas cilindnicas. Finalmente se discute la
estrategia para la solucion de este modelo matematico.

El objetivo explicito de esta segunda parte es proponer y discutir un conjunto de hipotesis de
trabajo obtenidas del conocimiento practico de los sistemas de FMS vy traducirlas a un lenguaje
matematico, a través de ecuaciones de conservacion, que permitan obtener un modelo general
como punto de partida.

A DEFINICIONES E HIPOTESIS DE TRABAJO

§10. Definicion del sistema, las fases y los constituyentes.

El sistema esta constituido por un material poroso heterogéneo que contiene una mezcla de
microorganismos, soporte y medio de cultivo, localizados dentro de un espacio bien delimitado y
bajo condiciones controladas. Para fines practicos del modelado matematico, el sistema se reduce
a un VER que representa una dimension media conceptual. Esta dimension es demasiado grande
en relacion al diametro de los poros del soporte y pequefia en relacion a las dimensiones de un
biorreactor, es una dimension mas proxima al diametro de las particulas que contiene. La
geometria del sistema, en principio es cilindnica y el volumen del orden de 10 m! (= 3.0 g de
soporte seco). En un VER, como el que se define sera posible medir: (i) las pérdidas de presion
que aumentan con el crecimiento de los microorganismos, (ii) la produccion de CO, y el consumo
de oxigeno, (iii) la biomasa producida, (iv) el consumo de los nutrientes solubles, (v) la
temperatura y (vi) la produccion de metabolitos volatiles o solubies. El VER es un sistema que se
caracteriza por que contiene cuatro fases:

« La fase solida indeformable constituida de esferas (soporte) Las esferas son autonomas entre
St.
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o La fase biologica, constituida por los microorganismos. Independientemente de su estado
fisiologico.

« La fase liquida constituida por agua, sustancias solubles del medio de cultivo y gases en forma
soluble. Toda la fase se encuentra atrapada dentro de las esferas del soporte.

o La fase gaseosa, siempre en movimiento entre las esferas del soporte, constituida por aire
himedo saturado que transporta oxigeno, bioxido de carbono y los metabolitos volatiles
producidos por los microorganismos.

H:2

H:3

H:4

H:S

§11. Hipotesis de trabajo.

Los microorganismos constituyen una fase autonoma o fase bidtica, cuyo particular estado
de agregacion esta determinado por las condiciones ambientales y el tiempo.

NOTA: Aunque cerca del 90 % de su peso es agua, no seria posible considerarlos como
parte de la fase liquida ya que se trata de agua estructurada y no libre; de la misma
manera no es posible considerarlos como parte de la fase sohda.

El soporte es un medio bifasico constituido por una matriz solida indeformable -al menos
durante la fermentacion- saturada por el medio liquido de cultivo.

El espacio interparticular esta ocupado por la fase gaseosa y por la fase biologica. La fase
liquida esta ausente entre las esferas del soporte.
NOTA: Esta hipotesis queda satisfecha desde el momento en que no se observa
escurnmiento macroscopico (Aurnia ef al, 1990).

El soporte empleado es inerte biologicamente, no contiene inhibidores del crecimiento

microbiano y su matriz sohida no es metabolizable.

Existe al menos una reaccion quimica compleja entre los constituyentes de las fases:
liquida, gaseosa y biologica. Esta reaccion es el crecimiento microbiano superficial, es
una reaccion irreversible limitada por algin factor fisico o por algun nutriente. El
crecimiento al interior de las esferas del soporte no se toma en cuenta. Toda el agua
requerida para el crecimiento proviene del interior del soporte.

NOTA: El tamafio promedio de los poros es de 2.5 - 25x10° m y el diametro de las
esporas fluctGa entre 12 y 20x10% m, por lo que el crecimiento al interior se puede
considerar despreciable (Auna ef al, 1990).

H:6 Existe un equilibrio térmico entre las cuatro fases, por lo que se considera una sola

H:7

temperatura local.

La masa inicial de agua no varia durante la fermentacion, la distribucion de la misma si
podra cambiar.
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H:8

H:9

H:10

H:11

H:12

H:13

H:14

La presion de la fase gaseosa es siempre constante y practicamente igual a la presion
atmosférica. Durante la fermentacion, el aire permanece siempre saturado en vapor de

agua.
En la fase gaseosa, todos los constituyentes tienen la misma velocidad fenomenolégica.

La viscosidad de la fase gaseosa es despreciable y las fuerzas internas estan caracterizadas

por las presiones parciales de la fase gaseosa.
La contribucion de la radiacion a la energia interna se puede despreciar.

El crecimiento microbiano depende directamente de los siguientes factores: (1) la
temperatura, (i1} la concentracién de los microorganismos, (iii) la disponibilidad de los

espacios vacios, y (iv) la cantidad de azicares presentes incluyendo alguna inhibicién.

Los microorganismos consumen la fuente de carbono para satisfacer dos funciones

bioldgicas el crecimiento microbiano y el mantenimiento celular.

La produccién de biéxido de carbono y el consumo de oxigeno (tanto para el crecimiento
como para el mantenimiento), dependen del crecimiento celular y de los aziicares

consumidos para las funciones propias del mantenimiento celular.

§12. Definicién de las variables del modelo y variables de estado:

un enfoque fenomenoldgico

Para poder representar adecuadamente al sistema de FMS o medio real, se decide por una

aproximacién fenomenolégica (Benet, 1981). Este tipo de aproximacién supone que existe una

superposicién macroscdpica de los medios que ocupan todo el espacio geométrico. Los medios se

identificardn de la manera siguiente:

Fase s6lida indeformable:  soporte inerte.

Fase bioldgica: MiCcroorganismos.
Fase liquida: agua y azucar.
Fase gaseosa: vapor de agua, nitrégeno, oxigeno y bidéxido de carbono.

Esta aproximacién supone que cada fase es un medio continuo y que cada constituyente se puede

considerar también como un medio continuo. A cada uno de estos medios es posible asociarle uno

o varios campos de variables intensivas fenomenolégicas que sean capaces de definirlo en todo

punto mediante el uso de promedios de magnitudes reales microscépicas dentro de un volumen

elemental representativo (Fras; 1989).
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Variables del modelo y definiciones. Para el desarrollo del modelo se empleardn las siguientes
variables y subindices, en el ANEXO I se presenta un resumen de las convenciones adoptadas:
1. Masa aparente por unidad de volumen, representada por: p

Para cada constituyente i, la masa aparente por unidad de volumen p; se define como:

_ Masa del constituyente i dentro de un volumen geométrico V (12-1)
~ volumen de V

Pi

Para una fase 0. que contiene i constituyentes, la masa aparente por unidad de volumen pg, estd

dada por la siguiente expresion:

Po =X Py (12-2

H

La masa aparente total por unidad de volumen del conjunto de las fases p es:

p= Zpy= X E_pm (12-3)

03 o 1

2. La velocidad fenomenoldgica del constituyente i, de la fase o, esta representada por:

k
Vai

que corresponde a un flujo de masa del constituyente i dentro de @, y estd dado por:

Paui Vaik (12-4)
3. La velocidad baricéntrica del medio se representa como vk, que corresponde a un flujo de masa

del conjunto de las fases, se define como:

pvk = Z Z p(ll Va‘lk (12‘5)

a i
4. La velocidad baricéntrica de la fase «, v X, estd asociada al flujo de masa de la fase o como
sigue:

Po Vo = Z Po Vai* (12-6)

1
5. El flux mdsico total para el conjunto de las fases del sistema, de las ecuaciones (12-5) y (12-6)
se puede ver que estd dado por

pvk = X povek (12-7)

o
6. La energia interna, representada por u, que se asocia a la energia interna mdsica pu.

Para el constituyente i de la fase o; p;u,; y para la fase o, que contiene i especies:

Polle = Z Poillyi (12-8)

1
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La energia interna mdsica total para el conjunto de las fases del sistema, esta dada por:

pu = 2 paua =X X paiuai (12'9)

o a1

7. La temperatura representada por: T

Variables de estado. Para una mayor simplicidad se omite la notacién con dobles indices, por lo
tanto, las variables seleccionadas para describir el estado del sistema son las siguientes:

» Las masas aparentes por unidad de volumen:
p, masa aparente de la fase sélida,
p, masa aparente de la fase bioldgica,
p, masa aparente del azicar - fase liquida-
p. masa aparente del agua - fase liquida-
p~ Mmasa aparente del nitrégeno - fase gaseosa-
p, masa aparente del vapor de agua - fase gaseosa-
p, masa aparente del oxigeno - fase gaseosa-
p. masa aparente del biéxido de carbono - fase gaseosa-

» Latemperatura, T

A continuacién se demostrard que las masas por unidad de volumen p, y py, podran considerarse

constantes y que el estado del sistema quedard definido con las siguientes variables:

px’ ps’ pe’ pv’ po’ pc Yy T
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B. ECUACIONES DE BALANCE, RELACIONES CINETICAS Y DEDUCCION
DEL MODELO GENERAL EN COORDENADAS CILINDRICAS.

§13. Balances de masa

La forma general del balance de masa para un constituyente i cualquiera, es la siguiente:

ap.
L= (pv + €, (13-1)
donde: C; es el aporte de masa del constituyente i por unidad de volumen y tiempo,
representa la tasa volumétrica de produccién del mismo constituyente, como producto de la

biorreaccidn. Para las convenciones utilizadas con los indices ver el ANEXO L.

Para las fases y los constituyentes del sistema:

Fase solida. Tomando en cuenta las hipétesis H:2 y H:4, el balance de masa de la fase sélida es:

9, _
5 - 0 (13-2)
Fase biologica. Segtin la hipétesis H:1 esta fase esta constituida por los microorganismos que
colonizan superficialmente (hipétesis H:S) el soporte impregnado. Toda variacién en la biomasa
es producto de ia biorreaccidn, es decir:

By o

EY (13-3)

Fase liquida. En tanto que estos constituyentes permanecen inméviles siempre en el interior del
soporte, es decir vk = v .k = 0; Los balances de masa para los constituyentes de esta fase (aztcar y
agua.) son los siguientes:

Para el azicar, el signo menos de la ecuacién (13-4) se debe a que este constituyente se consume

siempre:

P _ -

o= C, (13-4)
Para el agua, segin la hipétesis H:5 y considerando que al interior del soporte no hay cambio de
fase:

9.

a = Ce (13-5)
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El balance de masa para la fase liquida esta dado por:

B¢ (13-6)
donde: C;=C,+C, (13-7)
PL= Pe T Ps (13—8)

Fase gaseosa. Los balances de masa de esta fase son:

Para el nitrogeno, en tanto inerte:
PN
- -9
ot 0 (13-9)

Para el vapor de agua, segun la hipotesis H:8, el aire permanece saturado en vapor durante la
fermentacion, por lo que el balance de masa se puede anotar como:

15 .
ot =‘( pvvvk )’k (13"10)

por otro lado, segun las hipotesis H:9 y H:10:

PMe p, *
de donde, la presion de vapor del agua se puede aproximar con la ecuacion termodinamica:
5281.1
Pe =exp(25.775-"5 ) (13-12)

NOTA: para la deduccion de las ecuaciones (13-11) y (13-12), ver ANEXO 11

Para el oxigeno, el balance de masa es:

% :

o= (P Ve - Co (13-13)
Para el bioxido de carbono:

5 |

‘(%“i--( P V¥ g + C. | (13-14)

Las hipotesis H:9 y H:10, implican que:

WE=vEk=yk=yk=yk (13-15)

donde: v,* es la velocidad fenomenologica de la fase gaseosa.
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Sustituyendo (13-15) en las ecuaciones (13-13) y (13-14), se obtiene:

d :
—a%o= -( Po ng )9k - Co (13-16)
%, K 13-17
at =—( po\’g )’k + CC ( _ )
Finalmente, el balance de masa para la fase gaseosa en su conjunto se puede expresar como:
d v
B Py + G (13-18)
donde.
pgsz+p\'+po+pc (13-19)
Ce=Cc+C, (13-20)

§14. Balances de energia interna

La forma general del balance para un constituyente i, considerando las hipétesis H:10 y H:11, se
puede anotar como:

d
5; (plul) = - ( piui Vik + quk )’k + ﬁi + C'&ui (14-1)

donde: u; es la energia interna masica del constituyente I.
p;u; es la energia interna del constituyente i, por unidad de volumen.
piy; vik es el flux de energia interna del constituyente i.
Jgi¥ es el flux de calor conductivo a través del constituyente i.
(piy; vik +J %), esladivergencia del vector flux de energia.
{i; es la tasa de aporte de calor, por unidad de volumen, hacia el constituyente i,
originada por los otros constituyentes.
C,y, es la tasa de aporte de calor, por unidad de volumen, debida a la reaccion

de los otros constituyentes, para producir i.
Balances de energia interna para las fases y constituyentes del sistema

Fase sélida. Tomando en cuenta las hipdtesis H:2 y H:4 y en tanto que: v,k =0y C, = 0, el

balance de energia interna para el soporte inerte es el siguiente:

g K . )
ot (paua) =-( an ) + 1, (14-2)

Fase biolégica. Si v,k = 0, e! balance queda como:
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9 . )
37 (Pxu) = - (Jg e + 0, + Gy (14-3)

Fase liquida. Para la sacarosa y el agua, en tanto v* = v,k = 0, los balances respectivos de

energia son:

d ‘. . |
5; (psus) = - ( ‘Jqs ),k + uS - CSuS (14—4)

%(Peue) =- (Jge* h +10, +Cen, (14-5)
El balance de energia para toda la fase liquida se obtiene sumando las ecuaciones (14-4) y (14-3):
%(p;u,) = - (Jgk +dg 0k + 0 +Cpy (14-6)
donde: p;=p, + P,
4, =G, + G,
Cuy =-Cu, +Cou, (14-7)

Fase gaseosa. Los balances de energia para los constituyentes nitrégeno, vapor de agua, oxigeno
y biéxido de carbono:

Para el nitrégeno, con Cy = 0 ya que no participa en la reaccion, el balance es el siguiente:
d
3¢ (Pnun) = - (pnun INE + g ) + Oy (14-8)

Para el vapor de agua, en tanto que C, = 0 y ademds no hay cambios de fase internos, ver
hipétesis H:6, el balance es:

o
37 (o) = - (pyuy vk +Jg ) + 8, (14-9)
Para el oxigeno:

d \ _ .
3 (Poly) = - { Polly Vok + Jqok Yk + Gy - Cou, (14-10)
Para e} biéxido de carbono:

a3 .
ot (Peue) = - (o VX + chk ) + 0.+ Ceu, (14-11)

El balance de energia interna para toda la fase gaseosa, se obtiene sumando desde la ecuacién
(14-8) hasta la (14-11) y tomando en cuenta a la ecuacién (13-15):
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a A
57 (Pglp) = - (Pglly Vgt +dgg ) + 0, + Cou, (14-12)
donde:

pg=pN+pv+po+pc

Pgug = PNUN + POy + Polo + Pclc

iy =10y +0,+ 0, + 10,
Couy = Cyux + Cu, - Coug + Coue (14-13)

Finalmente, el balance global de energia interna para el conjunto de las fases se puede escribir
COmoO sigue:
a Kt Jgk (0, +C 14-14;
at ( ) -2 ( piui Vi + gi ) sk + Z { Ui + (/iui) ( - )
i 1 1

en donde: 1= a,x s8¢ N v,0,¢C

§15. Balance térmico.

En la ecuacién global de energia interna para el conjunto de las fases (14-14), el dltimo término
que representa la suma del intercambio de energia entre las fases y los constituyentes, se reduce a

cero, es decir:

E(ﬁl +C1ul)=0 (15'1)

i

Esta reduccién se debe a que no puede haber generacién auténoma de energia interna por el

primer principio de la termodindmica. Por lo que (14-14) queda como:
0 ‘
Zé‘t'( piYy ) = -2(9&; Vi ) 2 (g ) (15-2)
3 1 1
El término de la izquierda de (15-2) se puede descomponer como sigue:

9 _ 9p; )
Zat(piui)-ZLpl A J (15-3)

1 i

sustituyendo la ecuacién del balance global de masa (13-1), la ecuacién (15-3) se transforma en:
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d ou, |
Z—B—t(piui)zz(pi3f+“i( (‘Pi"ik)k*'ci)} (15-4)

1 1

Sustituyendo (15-4) en (15-2)

d , 7 |
p> pié—; U = - Z (0P w5 VK )y + ( quk D - Uy (P; viE ) ) - 2 Gy (15-5)

de donde:
CPi Uy Vi ) = Py ik (U ) + 0 (py viF ) (15-6)

por lo que la ecuacion se (15-5) se convierte en:

. d ,
;pié;ui =‘Z(Pi vik (y; )ak*‘(quk),k )“_ZCi u, (15-7)
1 i i

si las energias internas se escriben en términos de los respectivos calores especificos maésicos a
presién y volumen constante ¢;, esto es: u; = ¢; (T -Ty), entonces el término de la izquierda en la

ecuacion (15-7) se transforma en:

0 aT
Zpi'a_tui =zpici'a_t’ (15-8)

en el primer miembro de la derecha de la ecuacién (15-7) o término CONVECTIVO, v,k en todos
los casos es cero, excepto para los constituyentes de la fase gaseosa, por lo tanto, si vk = vgk

(constante) el término queda:

z Pi w‘lik (ui )’k = (pNng Cn t pvvgk ¢y + povgk Cot P vgk cc)[ Tsk I= Pg Cg ng [ T,k ]
i

(15-9)

donde: PgCg = PNCN + PyCy + PCo + PcLe

el segundo miembro de la derecha de la ecuacion (15-7) o término CONDUCTIVO, segun la ley

de Fourter, se puede escribir de la manera siguiente:

donde: A es la conductividad térmica del conjunto de las fases y constituyentes. Sustituyendo las

ecuaciones (15-8) a la (15-10) en (15-7) se obtiene la siguiente expresion:



T
Zpici g = - P Vet [Tul- (AT )y lzc;ui (15-11)
1

El tercer miembro de la derecha de la ecuacion (15-11) es el calor generado debido a la reaccion
que se realiza entre los constituyentes reactivos. Este término también se conoce como calor de
metabdlico. Generalmente este cantidad de calor liberado se asocia a la cantidad de fuente de
carbono que serd oxidada por los microorganismos en presencia de oxigeno, lo cual conduce a
asociarlo a los calores de formacién de cada constituyente que se produce. El calor de formacion
de un compuesto cualquiera es igual a la suma de los calores de formacién de los productos de la

oxidacion del mismo, por lo que:

1 i

donde: h; es el calor de formacion del constituyente i, expresado en J (kg de i)-!.

sustituyendo (15-12) en (15-11) se obtiene:
T ‘ |
Zpici 5 = ~PeCe Ve [Tul- (Al Ty D)y~ ECihy (15-13)

i i

La ecuacién (15-13) representa la ecuacién global de transporte de calor en este sistema en la que

queda incluido el calor metabdlico generado por los microorganismos.

§16. Relaciones cinéticas.

A continuacidén se desarrollan las expresiones correspondientes a los términos cinéticos
representados por C; definidos en las ecuaciones de balance y que describen matematicamente la

produccién o desaparicion del constituyente i respectivo.

Produccion de biomasa. Considerando la hipdtesis H:12, la produccién de biomasa por unidad
de volumen, depende:

(1) De la temperatura, mediante la variacién de la tasa maxima de produccion de biomasa C,y,,

(en s-!) expresada por la ecuacién doble logaritmica propuesta por Esener et al (1981) y
aplicada a este tipo de cultivos (Saucedo-Castafieda et al 1990):

E
Ay exp (-ﬁj

1+A2exp(—§‘%

xMax

) (16-1)
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donde:
T es la temperatura absoluta.
R es la constante universal de los gases.
E,; y E,; se pueden definir como las energias respectivas de activacién
y desactivacion, del crecimiento microbiano.
A, y A, son constantes caracteristicas

(11) De la concentracién de los microorganismos, siguiendo la ecuacién logistica propuesta por
Okasaki er al (1980) y aplicada a este tipo de cultivos (Saucedo-Castafieda et al 1990; Auria
et al 1990; Sargantanis et al, 1992):

Cy o< Py { 1 "EL“) (16-2)

\ PxMax

donde:

PxMmax €S la mdxima cantidad de biomasa que puede alojarse en un volumen determinado.

(111) De la disponibilidad de espacios vacios, a través de la siguiente ecuacion:

6(1- R |
poaﬁ(“(T_‘;e—o“)J ("gfj (16-3)

donde:
£ s una fraccion del volumen total que denota los espacios vacios,
@ es el contenido de agua de la biomasa ,
R, es la méxima capacidad de colonizacién de un microorganismo en una superficie y
® del didmetro de las particulas del soporte inerte.
Nota: Para la deduccién de la ecuacidn (16-3) y la definicion de cada uno de los
términos, ver el ANEXO III.
(iv) De la cantidad de azicares presentes, mediante la utilizacién de una expresién de saturacion
convencional del tipo Monod, en donde se incluye un término que considera una inhibicién

producida por altas concentraciones de azlicar, como sigue:

C, = “‘—g‘:{—‘— (16-4)
K+ K. + P

donde:

K, es la constante de afinidad de la fase bioldgica por el sustrato.

K, es la constante de inhibicién por sustrato.
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Combinando las ecuaciones (16-1) a la (16-4), el término de formacién de biomasa esta dada por:

N

C, = Coarax P (1- Py J £ — (16-5)
poax KS+2KS1_+ ps 1,
/

La ecuacién (16-5) contiene los efectos simultdneos de la temperatura, la biomasa, los espacios
vacios, la cantidad de aziicares disponibles para el crecimiento celular y contiene un término de

inhibic1én por sustrato.

Consumo de aziicares. Segin la hipdtesis H:13 los azicares que se consumen tienen como
destino el crecimiento celular y el mantenimiento, esta hipétesis se traduce en la ecuacion cldsica
(Pirt, 1975) siguiente:

l-¢ .
C, = ((——Y—S-')-) C,+mp, (16-6)

donde:
Y, es la conversion de azicar en biomasa o rendimiento especifico y
g es el coeficiente de mantenimiento.
En la ecuacién (16-6) el primer sumando es el consumo debido al crecimiento y el segundo es el

que se refiere al consumo debido a otras funciones celulares diferentes del crecimiento.

Consumo y produccién de agua. De acuerdo con la hipdtesis H:7 la composicion de los
microorganismos es siempre constante e igual a una cierta fraccién ¢ expresada en (kg de agua)
(kg de biomasa himeda)-!, asi que el consumo biolégico de agua serd ¢ veces la produccién de la
blomasa, es decir: (- ¢ C, ). La sintesis de biomasa también implica produccién de agua. El agua

producida por la biorreaccién se puede aproximar con el rendimiento Y., esto es:
(1-2)).
Y. X
por lo que el consumo neto de agua estd dado por la suma de los dos términos anteriores, como

sigue:

1-
ce=((——§¥”—ln¢) C, (16-7)

e

Consumo de oxigeno. De acuerdo a la hipétesis H:14, el oxigeno que se consume tiene dos
destinos: el crecimiento celular, a través del rendimiento correspondiente y el mantenimiento que

depende de qué tantos azlcares se consuman para este fin, i.e. dependera de la magnitud del

47



coeficiente de mantenimiento my y la presencia de la biomasa. Por analogia con la ecuacién (16-
6, se tiene:

C_((l-9) ,

(“0 = ( YO C'x + M Py {16-8)

donde:

m, es el coeficiente de mantenimiento correspondiente al oxigeno.
Produccién de bidxido de carbono. Segin la hipétesis H:14, el biéxido de carbono se produce
por (i) el crecimiento celular a través del rendimiento correspondiente Y, (primer miembro de la
derecha de la ecuacién 16-9), y (ii) los aziicares consumidos para el mantenimiento m (segundo
sumando de 16-9), es decir:

_ (l-9)

. L

C. =( Y. J Cy + Y mep, (16-9)
donde:
Y, es el coeficiente estequiométrico de transformacion total de azicares en bioxido de
carbono.

§17. Modelo general en coordenadas cilindricas y estrategia de solucidn del modelo.

Antes de realizar la integracién numérica del modelo general desarrollado se decidi6 expresarlo en
un sistema de coordenadas bien definido que permitiera una mas facil comprensién y manejo. Se

seleccionaron las coordenadas cilindricas debido a que son las mds utilizadas en reactores.

Las coordenadas se definen como sigue:

r coordenada radial
8 coordenada angular
z coordenada axial

Oxigeno. Considerando el balance de masa para este constituyente, ecuacién (13-13) y en tanto
que: vk es igual a v, se obtiene la siguiente expresién:

d

-‘ap;“:-»(povgk ) - Cy | (17-1)

la divergencia del vector p, vgk , en coordenadas (r, 8, z), también se pued€ escribir como:

10 10 d
(pgvgk ),kz;g;(rpovgf)-r;éa( povg9)+5;(p0vgl) (17-2)
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considerando que la componente de la velocidad en la direccién axial es la predominante, la

ecuacion anterior se reduce a:
k = _8_ z 17-3
(povg )7k_az(povg) ( —)

derivando el miembro de la derecha, para el caso general en que la velocidad de la fase gaseosa es

constante e igual a v, entonces la expresién (17-3) queda como sigue:
g g p q g

%, (17-4)

(Po Ve )ik = vy Jz

sustituyendo (17-4) en la ecuacién (17-1), se obtiene:

9Py_ . 9Py
%= Ves, " Co (17-5)

Bioxido de carbono. Con un tratamiento analogo al aplicado al constituyente oxigeno, se obtiene

la siguiente expresion:

ap, d
“‘aet"‘z - Vg—_aEZc+ CC (17-6)

Temperatura. Partiendo de la ecuacién (15-13), esto es:

oT ;
Zpllat P Vgt [Tucd- (M Ty ]y -ZC by (15-13)
1
en donde el término convectivo (primero del lado derecho), en las coordenadas (r, 6, z) ver
ANEXO [, se puede escribir como sigue:

T

g

K _ )
PeCe Ve [T l=pgcy| vy
A"

AT 41T a7’
PeCel| Ve or g rae+vg azJ (17-7)

considerando que la componente en z del vector Vv, €s predominante sobre las componentes radial
y angular, la ecuacidn (17-7) se transforma en:



4 aT
Pg g vgk [Tyl= Py S ngl 5'2') (17-8)

En el segundo miembro de la derecha en la ecuacién (15-13) o término conductivo, la divergencia

del vector de derivadas también se puede escribir como:

T 19 AoT 9 _oT
(AT 1= a(”" )+;55(~-—)+az(x {17-9)

para una simetria cilindrica, (17-9) se reduce a:

10 oT aT
(A Ty Dy = ‘é‘lj(rka )+a (K“"‘) (17-10)

en donde el primer término de la derecha se puede expresar como:

19 9T 1 9T aT ar
= r(rkar2+a (r3 +2A) (17-11)

Si se considera que las variaciones de la conductividad térmica con respecto al radio son

despreciables y que A es una constante , entonces:

10 oT 10T 9T
ra(r?xa) A +

r o arz) (17-12)

en la direccién axial la conduccién de calor puede considerarse despreciable, en relacion a la
conveccidn en la misma direccidn, cuyo caso el segundo término de la derecha en la ecuacién (17-

10) es cero:

d . dT
Z(r5 =0 (17-13)

asi, sustituyendo (17-12) y (17-13) en (17-10), se obtiene la siguiente expresion:

1 0T 02T

(}‘-['Iak])k"";\'(r ar az) (17‘14)

finalmente, sustituyendo las ecuaciones (17-8) y (17-14) en la ecuacion original (15-13), se

obtiene la ecuacidn siguiente:

+—;2“)-ZCihi (17-15)
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en donde queda expresado el transporte global de calor con un término convectivo, uno

conductivo y la generacién de calor, en coordenadas cilindricas.

Estrategia de solucién del modelo.

Para resolver el modelo general de manera directa es necesario conocer: (i) valores de los
pardmetros, (i) resultados coherentes de la simulacién con modelos simplificados -derivados del
modelo general- y, sobre todo, (iii) resultados experimentales que permitan obtener indices de
confianza para después retomar el modelo general u otros mds complicados. Para poder resolver
satisfactoriamente se propone una estrategia de solucién que debe cubrirse por etapas. Los
principales eilementos de esta metodologia se presentan de manera grafica en la Figura 17.1 y son

los siguientes:

e Primera etapa. Simplificacién de las ecuaciones del modelo. Para lo que se debe postular un
conjunto de nuevas hipétesis que permita reducir su complejidad. Estas hipdtesis no deben
oponerse a las hipdtesis que dieron origen al modelo general.

e Segunda etapa. Asignacion de los valores correspondientes a todos los pardmetros. Parte de
esta informacién se encuentra en la literatura publicada, parte se obtiene a partir de
experimentos particulares que incluyen :las condiciones experimentales y las cinéticas de las
variables en estudio. En esta etapa se proponen y aplican métodos de solucién numérica al
modelo simplificado.

e Tercera etapa: Validacion de resultados tedricos, sensibilidad paramétrica y ajuste de
pardmetros. Esto mediante una comparacién con resultados experimentales obtenidos bajo
condiciones de operacion bien definidas. ‘

¢ Cuarta etapa. Solucion del modelo general completo. Esto mediante la aplicacion de métodos

numéricos y el apoyo de los pardmetros evaluados y ajustados antes con el modelo
simplificado.

e Quinta etapa. Evaluacién del alcance y las limitaciones del modelo general. Los resultados
emitidos por el modelo matemético general se comparan con los experimentales y se
establecen los alcances del mismo en términos practicos.
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FIGURA 17.1. Diagrama esquematico de la estrategia propuesta para la solucién del
modelo general a través de cinco etapas. Para la descripcion de cada etapa ver texto.

Resumen y conclusiones.

Se propone un modelo matemdtico general constituido por siete variables de estado: p,, P, Pes
Py Po Pc ¥ T cuyo comportamiento en el tiempo y en el espacio esta definido por los balances de
masa, los balances de energia interna que originaron el balance térmico y las respectivas relaciones
cinéticas. Estos balances se apegaron al conjunto de hipétesis discutidas antes. El modelo general
desarrollado contiene un total de 43 pardmetros que incluyen constantes fisicas, condiciones de
operacion, rendimientos y constantes bioldgicas. En el ANEXO III, se presenta un resumen de las

ecuaciones del modelo matemadtico y una lista completa de los parametros implicados.

Se propone también una estrategia de solucién numérica que comprende cinco etapas. Estas
etapas van desde la simplificacion del modelo general hasta evaluacién de los resultados finales,

via limitaciones y bondades del modelo, pasando por la solucién del modelo.
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PARTE III. DESARROLLO, VALIDACION Y AJUSTE DE PARAMETROS
DE UN MODELO MATEMATICO SIMPLIFICADO

En la tercera parte de este trabajo se proponen algunas simplificaciones al modelo matematico
general para generar un modelo simplificado que simula los cambios de las variables de estado
con respecto al tiempo, en independencia de la localizacion espacial. El modelo simplificado
representa variaciones puntuales que equivalen a las varaciones del proceso de fermentacion
cuando la escala de experimentacion corresponde a las pequefias columnas de vidrio (Raimbault,
1980, Alazard y Raimbault, 1981) discutidas en la primera parte de este trabajo. En el capitulo
§20 se listan y se evalian teoricamente los parametros que intervienen en el modelo, distinguiendo
a los parametros fisicos de los biologicos. En el capitulo §21 se resuelve el modelo con métodos
numéricos y se muestran los resultados (capitulo §22) En los capitulos §23 al §26 se presentan y
discuten resultados experimentales obtenidos con un sistema de trabajo analogo al que origina al
modelo simplificado. En el capitulo §26 se muestra un analisis de sensibilidad del modelo a
parametros como la constante de inhibicion por sustrato, el coeficiente de mantemmiento celular y
la constante de afinidad por el sustrato. Finalmente, el modelo se somete a un ajuste de
parametros con tres casos de cultivo solido en donde se destacan las limitaciones y el alcance del
modelo.

El objetivo de esta parte del trabajo es proponer un modelo de trabajo, que permita: (i) comparar
sus predicciones con resultados experimentales; (ii) ajustar los parametros que intervienen en el
modelo y (ii1) conocer el alcance y las limitaciones del mismo.

A. DESARROLLO Y SOLUCION DE UN MODELO SIMPLIFICADO.

§18. Hipétesis de trabajo: simplificaciones al modelo general.

Para simplificar el modelo general se parte de la base de que las hipotesis H:1 a la H: 14, siguen
siendo validas y solo se adicionaran las siguientes hipotesis particulares:

H:15 El VER es lo suficientemente pequeiio como para que las variaciones de la masa de cada
constituyente en el espacio sean despreciables, de tal manera que las variables de estado
solo cambian en el tiempo.

H:16 Las variaciones de la temperatura del VER con respecto al tiempo dependen de: (i) los
cambios de entalpia de la fase gaseosa en la entrada y en la salida del VER,; (i) los



gradientes entre la temperatura de la chaqueta (isotérmica) y la temperatura del interior
del VER y (iii) el calor metabdlico generado por las células.

Estas consideraciones conducen a reducir el modele a un conjunto de ecuaciones algebraicas y

diferenciales ordinarias con una tinica varniable independiente: ¢l tiempo.

A continuacidn se incorporan estas hipdtesis al modelo matematico general.

§19. Desarrollo del modelo simplificado.

Fase solida. Constituida exclusivamente por Amberlita, permanece sin cambios durante todo el

proceso, es decir, la masa volumétrica aparente del soporte inerte p, es siempre la misma que la

inicial p,0
P.=p.0 (19-1)
Fase bioldgica. .a biomasa producida dentro del VER, se deberd exclusivamente a los cambios
cinéticos:
apy _
dat = S (19-2)

donde C, estd dada por la ecuacién (16-1) y las ecuaciones (16-3) y (16-5) definidas antes.
Fase liquida. Constituida por glucosa y agua, los balances se mantienen tal y como se definieron
anteriormente:

Para los azucares:

P ¢

dt =-Lq (19'3)

donde C; estd definida por la ecuacién (16-6).

Para el agua

dp

—_—8

T C. (19-4)

donde C, se calcula segun la ecuacién (16-7)

Fase gaseosa. Esta fase esta constituida por vapor de agua hasta la saturacion, nitrégeno,
oxigeno y biéxido de carbono, la composicidn detallada se presenta mds adelante.

A continuacidn se desarrollan las ecuaciones correspondientes para cada uno de los constituyentes
de esta fase:
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Para el vapor de agua. Considerando que no forma parte de las reacciones y que sus
variaciones son debidas a los cambios de temperatura dentro del VER, el término p, se
calculard segtn la ecuacion (13-11) auxilidandose de la ecuacién (13-12) definidas antes, es
decir:

) PMe p.”
Pv={(PN*Po* P Prfaire (P-pe”)

(13-11)

donde pe*esté definida antes por la ecuacién (13-12)

Para el nitrégeno. Si se considera que la acumulacién de este constituyente se aproxima a
cero, ya que no reacciona ni se produce, entonces la masa de nitrégeno durante el proceso.
se puede aproximar en funcién de la fraccién en peso fpy que se alimenta en el aire de
entrada (ver Cuadro 19-1) y de los espacios vacios (€) en el VER, es decir:

PN = PN Paire € (19-5)
donde:

0 0
a=l-(9"‘*+£‘“+m§j (19-6)

Pa P P
con:
p.U , masa aparente de la fase s6lida por unidad de volumen de reactor al tiempo cero.
px » masa aparente de la fase biologica por unidad de volumen de reactor a cualquier t.
p\° , masa aparente de la fase liquida por unidad de volumen de reactor al tiempo cero.

pi* , es la masa real del constituyente o la fase 1, por unidad de volumen ocupado por i

Para el oxigeno. La acumulacién de este constituyente dentro del VER se debe a la diferencia
entre la masa de oxigeno que entra y la que sale y al consumido por el término cinético, es
decir, la ecuacién (17-5), en coordenadas cilindricas, se reduce a:

dp,_ (v ‘
dt =- (-]f-) (fpo Paire € - Po) - Co (19-7)
/
donde C se calcula segin la ecuacion (16-8)
L: es la altura del VER, en metros
fpo: es la fraccién en peso de oxigeno que se alimenta (ver Cuadro 19-1)

Para el biéxido de carbono. La acumulacién se puede estimar de manera andloga que en el

caso anterior y la ecuacién (17-6) se transforma en la siguiente expresion:

d v
_gf =- (‘f’j(fpc Paire € - Po) + C; (19-8)
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donde C_: se calcula segin la ecuacién (16-9)
fp.: es la fraccién en peso de bidxido de carbono que se alimenta (ver Cuadro 19-1)

Para la temperatura. La acumulacién de calor dentro del VER, lado izquierdo de la ecuacién
(17-15), se expresa como:

BT dT
Pic Bt =Pi% a0

donde:

(19-9)

PiC, = Pala + PxCy + PIC + PNON T POy + P86 + PC

Considerando que el nuevo balance térmico debe contener los tres términos definidos en (17-15):
el convectivo, el conductivo y el del calor metabdlico. Con la incorporacién de las uitimas

hipdtesis, cada uno de estos términos se reduce de la siguiente manera:

(1) Transporte de calor por conveccién. Este intercambio de calor se debe a la diferencia entre la
ternperatura del aire que entra por la parte baja del VER (Taire) y la temperatura de salida de la
fase gaseosa -la temperatura del conjunto de las fases T-, es decir:
oT v
= ~8- ;
- Pg gV g(a )—»pgcg(L)(Talre-T) (19-10)

donde:
PeCq = PNCN + PCy + PoCo + PcCc

(i1) Transporte de calor por conduccién. Este intercambio de calor se debe a la diferencia entre la
temperatura del bafio T, y la temperatura del conjunto de las fases T, a través de un coeficiente
global de transporte de calor U y el drea de transferencia especifica Aesp, como sigue:

1 dT d%T

X(r 3 +‘é“7)—--UAesp(TJ -T) {19-11)
pero:
Aesp = Area lateral de transporte de calor) (m2Ra L (2
5P = Volumen del VER J“ mRa?L |~ (Ra

por lo tanto:

1 oT 9°T 2
(""“+ ) -U(E;)(Tj-’r) (19-12)

or

donde: Ra es el radio del VER, en metros
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(iii) Calor metabdlico producido por la reaccidn. Este término se mantiene sin cambios:

Sustituyendo (19-9), (19-10) y (19-12) en la ecuacién del balance térmico original (17-15), se

obtiene la siguiente expresion:

dT v . 5 . |
PiCi g = ~PgCe (‘I‘%'J( Taire -T) - U (ﬁ;} (Tj -T) - Chy (19-13)
o bien:
g_I. — B&(-:g Xg_ . (_{__]__ _2_ . .(;LI.I.L )
de ™ - (Pici)(L }( Taire 1) - \pici)[Ra)(Tj - (\pici (19-14)

El modelo simplificado queda constituido por las ecuaciones definidas como:

(13- 2), (19-2), (19-3), (19-4), (19-6), (19-7) y (19-13)

En los Cuadros 20.1 y 20.2 se presentan los pardmetros que intervienen en el modelo

simplificado.

Los valores de los parametros se pueden encontrar de dos maneras: (i). una evaluacion tedrica, ya
sea asignando valores publicados para sistemas razonablemente parecidos o bien calculdndolos
con base en principios fundamentales de la fisica y (i) mediante una evaluacién experimental
directa o indirecta. En tanto que esta ultima alternativa no siempre es posible, en este trabajo se
emplean los dos métodos de evaluacion.

§20. Evaluacién tedrica de los pardmetros: Modelo simplificado

Por su naturaleza, el conjunto de pardmetros del modelo simplificado que se desarrollé en el
capitulo anterior puede dividirse en dos grandes grupos: los pardmetros fisicos y los pardmetros
bioldgicos.

20.1 Pardmetros fisicos

Este grupo de pardmetros fisicos se divide en dos subgrupos: las propiedades del sistema y las
propiedades de los constituyentes.

20.1.1 Propiedades del sistema

El sistema se encuentra a una presién de operacién que apenas excede en un 10 % a la presion
atmosférica, por lo que a 35°C (con 585 mm Hg de la Ciudad de México) la presién absoluta es:
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P =92633 Pa

el sistema simula el comportamiento real de pequeiias columnas experimentales de aprox. 10 ml
de configuracién cilindrica de vidrio cuyas dimensiones son:

L =0.1m

Ra =0.0055 m
el soporte inerte hiimedo contenido en las columnas es de forma regular esférica con un didmetro

promedio:
® = 0.00064 m

En los sistemas experimentales en que se apoya este trabajo (ver §24) la temperatura para el
crecimiento de A. niger es de 30°C o de 35°C, con una tasa de aireacién constante de 0.037 ml de

aire por ml de empaque en la columna por segundo (medido a 0.1 kg cm2 man.), por lo que:

Taire = Ty = 303.18 K o bien 308.13 K
vy =0.0039 m s

Coeficiente global de transferencia de calor. El coeficiente U, se estimé como sigue:

(1) Considerando que el coeficiente global de transporte de calor U, es consecuencia de tres
resistencias al transporte: la interna, la de la pared del biorreactor y la externa, entonces:

118 1
U=t Tk, *heo (20.1)

donde: hci: es el coeficiente interno de transporte de calor.
k,: es la conductividad térmica del material de construccién, vidrio.
O : es el espesor de la pared del material de construccion del biorreactor.

hco: es el coeficiente externo de transferencia de calor convectivo.

(i1) Evaluacién de hei. Para columnas empacadas con circulacidon de gases en régimen laminar,
Calderbank y Pogerski ( Perry, 1984. p. 10-46), proponen la siguiente ecuacion:

Ag [ ®G josﬁs

hei = 3.6 == (20-2)
Hy €

o
donde: @ : es el diametro promedio de las esferas del soporte inerte himedo = 0.00064 m
Ag: es la conductividad térmica de la fase gaseosa = 0.026 J (m s K)!
G : es la masa velocidad de la fase gaseosa = 0.005 kg aire (m? s)!
€ : es la fraccidn de espacios vacios dentro del reactor = (.6 adimensional
Mg es la viscosidad de la fase gaseosa @ 30°C= 1.8E-0S5 kg aire (m sy
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sustituyendo estos valores en (20-2), se obtiene que hci = 94 J (m? s K)'! y un Reynolds
(Re) evidentemente laminar, calculado con la ecuacion:

Re:(g“G—WZOB
Hee )

CUADRO 20.1 PARAMETROS FISICOS DEL MODELO SIMPLIFICADO

Simbolo Especificacién y unidades en que se expresa

. PROPIEDADES DEL SISTEMA

P Presidn total del sistema, Pa
L Altura del VER, m
Ra Radio del VER, m
o Didmetro promedio de las esferas del soporte inerte, m
R Constante universal de los gases, 8.314 J ( mol K)-!
Tj Temperatura de la chaqueta, K
Taire Temperatura del aire de entrada al VER, K
U Coeficiente global de transporte de calor, J (m< s K)~!
Ve Velocidad de ascenso de la fase gaseosa, m s~!

. PROPIEDADES DE LOS CONSTITUYENTES

C, Calor mdsico: Amberlita a presién constante, J (kg de Amberlita K)-!
c, Calor masico, fase gaseosa a presion o vol. constante, J (kg de g K)-!
¢ Calor masico: fase liquida a presion constante, J (kg de liquido K)-!
C, Calor masico: biomasa a presion constante, J (kg de biomasa K)-!

h, Calor de formacién de CO,, J (kg de CO,)!

h, Calor de formacién de agua, J (kg de agua)-!

h, Calor de transformacion de oxigeno, J (kg de oxigeno)-!

h, Calor de transformacién de glucosa, J (kg de glucosa)-!

hy Calor de formacién de biomasa, J (kg de biomasa seca)-!

Pa* Masa volumétrica real, kg Amberlita himeda (m3 de Amberlita)-!

P Masa volumétrica real, kg fase liquida (m? de fase liquida)-T

Px* Masa volumétrica real (kg biomasa, base humeda) (m3 de biomasa)!
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(ii1) Evaluacion de hco. Para el caso de un banco de columnas (0.011 m de didmetro externo),
sumergidas en un bafio de temperatura constante (30°C) en donde la velocidad del agua del

bafio recircula a 0.2 m s°!, en Perry, (1984 p. 10-19) se propone la siguiente ecuacion:

0.206
hco = 986 [1.21 + 0.0067 (30)] (

WJ: 3217 J (m?s K)'!

(iv) Finalmente, con: k, = 1.1 J (m s K)'!, conductividad térmica del vidrio y & = 0.001 m,
espesor del vidrio, sustituyendo en (20-1) se obtiene:

1 1 0001 1

UT9a™ 1.1 Y3217
de donde: U = 84 J (m? s K)-! .
El valor estimado para el coeficiente global es ligeramente mayor al determinado
experimentalmente por Raimbault (1980) de 72 J m2 5! K-len un sistema de fermentacion

s6lida en columnas de vidrio sumergidas en un baiio y empacadas con harina de yuca.

20.1.2 Propiedades de los constituyentes.

Capacidad calorifica de los constituyentes. Se estiman de la manera siguiente:

(i) Soporte inerte. Para la Amberlita IRA-900, en ausencia de informacion directa, se adopta
un promedio de calores especificos de materiales razonablemente parecidos (Perry, 1984, p.
3-133), expresados en J (kg base seca K)'! tales como: baquelita (1462), poliuretano
(1050). polimeros de la piroxolina (1505) y criolita (1057):

c, = 1268 J (kg base seca K)'!

(ii) Fase gaseosa. Se considera la capacidad calorifica del aire y que ésta pricticamente no
varia entre 0 y 106°C:

cg = 72017 (kg K)'!
(iii) Fase liquida. Esta fase se puede considerar como una solucion en donde el agua siempre

predomina, por lo que la capacidad calorifica de esta fase, entre 20 y 60°C se aproxima a la

del agua es decir que, para fines practicos:

c,=4180J (kg K)'!



(iv) Fase biolégica. En tanto que la fraccion de agua en esta fase es siempre constante y

aproximadamente de un 80%, la capacidad calorifica de la biomasa es:

c, = 0.8 (4180) = 3344 J (kg base huimeda K)!

Energias de formacion. Se estiman a partir de las energias de oxidacion de los constituyentes
reactivos, se considera (ver hipétesis H:5 ) que la produccion de la fase biologica, a expensas de
la oxidacion de la fuente de carbono, es estequiométrica y que sigue la reaccion que se detalla mas
adelante en el Cuadro 20 4, segun esta reaccion los productos son: biomasa, biéxido de carbono y
agua, que se generan a expensas de la energia de consumo de la glucosa. Esta energia se
considera igual a la calculada para la combustion total de la misma segun la reaccion siguiente:

Cﬁ H]z ()6 + 6 02 =2 C02 +6 H20 (20'3)

La cantidad de calor que libera cada electron-equivalente que se transfiere en la reaccion (20-3) a
un enlace del tipo metano es de 26 05 kcal Asi para los cuatro electrones equivalentes de un mol
de oxigeno, se liberaran 104 2 kcal por mol, por tanto el calor de combustién, por kg de glucosa

se calcula como sigue:

B kcal mol O, ) 1000 (mol glucosa) (1
hs = - 104.2 (mol O) 6 (mol glucosa) 180 (kg glucosa , 4184 chal)

hs = - 14.532E06 J (kg glucosa)-!

Los calores de formacion para el agua y el CO, a 25°C (Weast, 1977, pag. D-279) son:
h, = 15 88x10% J (kg de agua)!

h,= 8.943x10° J (kg de bioxido de carbono)!

El calor de formacion de la fase biologica se estimo partiendo del principio que establece que el
calor de formacion de un compuesto cualquiera es igual a la suma de los calores de formacion de
los productos de su combustion menos el calor de combustion del componente mismo (Daubert,
1985: pp. 65-68). Considerando que la composicion promedio de la biomasa de hongos
filamentosos, segin Roels, (1980) es: C;, H;g Os N,, su peso molecular 246 g (mol biomasa)!, y

si la reaccion de oxidacion total de la biomasa es la siguiente:

C]O Hls 05 N2+ 12 02 ======> |0 C02+9H20+N2 (20-4)
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entonces, por estequiometria de la reaccién (20-4), los calores de formacién de los productos

bidxido de carbono y agua, por kg de biomasa seca, son:

« para el bioxido de carbono:

] mol CO 44 (kg CO, Y1000 (mol biomasa
6 2 -
8.943x10 (kg Co, } 10 (mol biomasa) 1000 (mol CO, ) 246 (kg biomasa )

15.996x10° J (kg biomasa)'!

» parael agua:

] mol H,0 18 (kg H,O ) 1000 {mol biomasa
14 2 2 -
15.880x10 (kg Hzo) ? (mol biomasa) 1000 (mol HEO} 246 (kg biomasa J“

10.458x10° J (kg biomasa)!

de donde, la suma de ambos calores de formacidn es:
15.996x106 + 10.458x106 = 26.454x106 J (kg biomasa)'!

El calor de combustion de la biomasa se estima siguiendo el mismo procedimiento empleado para

la glucosa. Partiendo de la reaccién (20-4), se obtiene:

kcal mol O, 1000 ( mol biomasa Iy 6 . o
104.2(m01 02) 12 (mol biomasa) 246 | kg biomasa )4184(1(%})— 21.267x10° J (kg biomasa)

AN

de donde la diferencia con los calores de formacion calculados antes es:
26.454x106 - 21.267x106 = 5.187x10% J (kg biomasa}}

corrigiendo este valor por concepto del contenido de sales inorgdnicas medidas como cenizas en
ia biomasa (10%), finalmente resulta:

h, = 5.187x106 (0.9) = 4.668x10° J (kg de biomasa)-!

Para distinguir entre la formacién y el consumo de los constituyentes reactivos, se incluye un

signo menos para el calor que se produce cuando la glucosa desaparece.
Densidad volumétrica real de los constituyentes o las fases . Los valores aproximados son:

(1) Soporte inerte. Se incluye el valor proporcionado por el fabricante de Amberlita.

p." = 1070 kg de Amberlita seca (m3 de soporte seco)-!

(1) Fase liquida. La densidad de esta fase varia con la concentracion de glucosa o de algun otro
azicar soluble, se utilizaron las siguientes aproxirmaciones polinomiales, en kg fase liquida

(m? de fase liquida)-!:
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Para glucosa como fuente de carbono (Honig, 1967; p. 93)

2
or* = 998.4 +378.8 (—-E*—L 141.2 (——p—ﬁ—} (20-5)
\Ps + Pe ) \Ps + Pe
Para sacarosa como fuente de carbono (Honig, 1967; pp. 52-53)
l'/ 2
oI = 998.4+ 368.46 L——E&——\ 172.61 (—Bﬁ——) (20-6)
<+ Pe Py + Pe

En ambos casos el término entre paréntesis representa la concentracién del constituyente

aztcar soluble en el medio acuoso.

(ii1) Fase bioldgica. Se adopta un valor experimental para A. niger medido después de centrifugar

biromasa hiimeda.
px"< = 1150 kg de biomasa himeda (m? de biomasa himeda)-!
20.2 Pardmetros bioldgicos.

En el Cuadro 20.2 se listan los pardmetros bioldgicos del modelo simplificado. Este grupo de
pardmetros se divide en dos subgrupos con caracteristicas comunes:(i) pardmetros que inciden

directamente en el crecimiento celular y (ii) coeficientes de mantenimiento y los rendimientos.

CUADRO 20.2 PARAMETROS BIOLOGICOS DEL MODELO SIMPLIFICADO.

Simbolo Especificacion y unidades

. PARAMETROS DEL CRECIMIENTO

% Contenido de agua en microorganismos, (kg de agua) (kg biomasa himeda)!.

A, | Constante de frecuencia, s°!

A, Constante adimensional

Energia de activacion de la biomasa, J (mol biomasa)-!

E., Energia de desactivacion de la biomasa, J (mol biomasa)!

R., | Méaximo crecimiento superficial, (kg biomasa hiimeda) (m? de soporte inerte)"!

K. Constante de afinidad por el glucosa, kg de glucosa m-3

K, Constante de inhibicién por glucosa, kg de glucosa m-3
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CUADRO 20.2 PARAMETROS BIOLOGICOS DEL MODELO SIMPLIFICADO

(CONTINUA).
Simbolo ; Especificacion y unidades
. COEFICIENTES DE MANTENIMIENTO Y RENDIMIENTOS
m Coeficiente de mantenimiento glucosa, (kg glucosa) (kg biomasa himeda)-! ¢!
m,, Coeficiente de mantenimiento oxigeno, (kg oxigeno) (kg biomasa hiimeda)! s-!
Y, Rendimiento tedrico maximo: glucosa, (kg biomasa seca) (kg glucosa)~!
Y. Rendimiento tedrico maximo: agua, (kg biomasa seca)(kg agua)!
Y, Rendimiento tedrico médximo: oxigeno, (kg biomasa seca)(kg oxigeno)!
Y. Rendimiento tedrico maximo: CO,, (kg biomasa seca)kg CO,)!
Yp Coeficiente estequiométrico de transformacidn total de azdcares a CO,, en ausencia
de crecimiento: (kg CO,)(kg de glucosa)"!

20.2.1 Parametros del crecimiento.

Contenido de agua en la biomasa. Este pardmetro se utiliza con mucha frecuencia en las
ecuaciones cinéticas para pasar de la base himeda a la base seca. Evidentemente este parametro
no puede ser constante ya que durante las primeras 10 horas de la fermentacidn la biomasa es un
conjunto de esporas en pleno proceso de germinacién. Ademds, algunos factores ambientales
como la temperatura, la concentracién de azdcares en el medio y la relacidén carbono:nitrégeno
también influyen en el contenido de agua de la biomasa (Laukevics et al, 1985). Por simplicidad
se considera que la cantidad de agua contenida en la biomasa, independientemente de la edad de
las células o las condiciones ambientales, es siempre constante e igual a aquella encontrada
experimentalmente en la biomasa en forma de micelio:

¢ = 0.8 (kg de agua) (kg biomasa hiimeda)!.

Crecimiento celular. Anteriormente se establecié que este fenémeno dependia de tres factores: la
temperatura, los espacios vacios y la glucosa presente.

e La dependencia de la temperatura se modelé con una funcién doble exponencial, ver
ecuacidn (16-1), en donde se presenta la tasa méaxima de crecimiento C,y,,, en funcién de la
temperatura. En la ecuacion aparecen cuatro parametros: A, A,, E,; v E,,. Los valores que
se adoptan para estos parametros son los mismos utilizados por Saucedo-Castaneda et al,
(1990) para A. niger C10, que es el mismo microorganismo con el que se valida
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experimentalmente este trabajo. En la Figura 20.1 se muestra la ecuacién (16-1) graficada

con los siguientes pardmetros:
Ay =2.7x1011hl A, = 1.38x10%7 adimensional

E,, = 70255 J (mol biomasa)-! E,, = 283256 J (mol biomasa)"!

=
w

0 10 20 30 40 50 60
Temperatura, C

Figura 20.1 Representacion grafica de la funcion, doble exponencial, del crecimiento
microbianc (CxMax) con la temperatura. Ver ecuacion (16-1).

+ La dependencia de los espacios vacios incluye al pardmetro bioldgico R, definido antes

cp?
como es la mdxima capacidad de colonizacién de un microorganismo en una superficie
disponible, este factor se determiné experimentalmente creciendo A. niger Cl10 sobre
Amberlita tratada y con el medio de cultivo que se describe en el capitulo §24 sobre cajas
Petri. El valor promedio encontrado fue: 0.017 kg de biomasa himeda m2. Este valor en
relacién a otros encontrados en la literatura (ver Cuadro 20.3) es 17 veces mas bajo que el
promedio de todos los valores inferiores que se muestran, pero solamente 1.4 veces menor
que los encontrados por Larralde-Corona, et al (1993) con la misma cepa de A. niger con

que se desarroll6 este trabajo.
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CUADRO 20.3. COMPARACION DE VALORES DE R., PARA DIFERENTES

MICROORGANISMOS.
R, (1 MICROORGANISMO | TIPO DE CULTIVO REFERENCIAS
0.25-0.5 Aspergillus nidulans Cajas Petri/Agar | Georgiou y Shuler (1986)
0.08 -0.16 Sclerotium rofsii Cajas Petri/Agar Edelstein, ez al (1983)
0.025 - 0.045 Aspergillus niger Cajas Petri/Agar Larralde-C., et al {1993)
0.017 Aspergillus niger Cajas Petri/Amberlita Este trabajo

(1} kg de biomasa himeda m™2. Calculados considerando 80% de humedad en la biomasa

« La dependencia del sustrato presente. Este factor esta definido en la ecuacién (16-4):

C oo [— B (16-4)

como se observa, el crecimiento depende de dos pardmetros: (i) uno del tipo de la constante
de saturacién de Monod (K,) y (ii) otro de inhibicidn (K;} debido a la concentracion del
sustrato. Como uno de los objetivos implicitos en este trabajo es el de modelar tomando en
cuenta elevadas concentraciones iniciales de sustrato y en tanto que no se encuentran
disponibies en la literatura valores de K ni de K; para este tipo de cultivos, se decidié
utilizar ambos pardmetros para ajustar con los resultados experimentales de corridas con
diferentes concentraciones iniciales de sustrato. Por lo tanto los siguientes valores son

tentatlvos:

Para establecer estos rangos de variacion se consideré que: (i) la concentracidn inicial de
azdcar (P0), a partir de la cual se produce una disminucién de la tasa maxima de
crecimiento en experimentos con harina de yuca, bagazo de cafia y glucosa (Oriol er al,
1988a) es de 350 g glucosa I'! fase liquida, que equivalen a 315 kg aziicar m™? de soporte, y
(i1) en cultivos sumergidos, cuando la concentracidn inicial de sustrato se eleva hasta
valores superiores a los minimos de la constante de saturacién e.g. 10 a 20 veces mayor K
(Marison, 1988; p. 194), la tasa de crecimiento disminuye debida a una inhibicion por

sustrato. En cultivos sdlidos en donde las concertraciones iniciales de sustrato son del
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orden de 30 a 150 kg aziicar m3 de soporte, se esperarian valores de K entre 2.0y 10 kg

aziicar m-3 de soporte, por 10 que se proponen los siguientes rangos de variacion:

K, entre 250 y 350 kg aziicar m3 de soporte, y K entre 2.0 y 20 kg aziicar m™3 de soporte

20.2.2 Coeeficientes de mantenimiento.

En las hipitesis H:13 y H:14 se establece que una fraccién de los azdcares consumidos se
destinan funciones diferentes del crecimiento celular, i.e. también se destina una fraccion del
oxigeno estequiométricamente equivalente a la oxidacion de esta fraccion de los azicares. Para el

coeficiente de mantenimiento para los azicares se decidié por el valor siguiente:
m, = 2.24x107 (kg de glucosa) (kg de biomasa himeda)-! s-!

que corresponde al encontrado por Raimbault (1980) para la misma cepa pero con almidén como
fuente carbonada, aunque menor al reportado para R. oligosporus (Molin et al, 1993) en tubos

con agar y glucosa de 7.73E-07 (kg de glucosa) (kg de btomasa himeda)! s 1.

El coeficiente de mantenimiento para el oxigeno corresponde a la cantidad equivalente para
oxidar, hasta biéxido de carbono y agua, a esta fraccién de glucosa. Partiendo de la reaccion (20-

3), para consumir los m, (kg de glucosa) (kg de biomasa himeda)-! s', se requerirdn:
kg glucosa 6 / mol Oy 1000\ (mol glucosa( 32 (kg Os ) 1066
s kg biomasa himeda s Lmol glucosa ){ 180 /| kg glucosa /{1000 j{mol Oy )~ ™ Ms

sustituyendo el valor para mg encontrado por Raimbault (1980), se obtiene que:

mg = 2.37x1077 (kg de oxigeno) (kg de biomasa himeda)! s-!

que es casl igual al obtenido por gasometria por Soccol et al (1993) para R. oligosporus con
almidon como sustrato de 2.2E-07 (kg de oxigeno) (kg de biomasa hiimeda)! s1.

20.2.3 Rendimientos.

Para calcular los rendimientos tedricos, segin la hipétesis H:5, se utiliza la reaccion del Cuadro
20.4, en donde la base de cdlculo es un mol de biomasa seca y un rendimiento de azicares de 0.5
kg de biomasa seca producida por kg de glucosa consumida. A partir de estas dos restricciones,
empleando los valores de los coeficientes estequiométricos 1); y con los pesos moleculares (PM;)
respectivos, cada rendimiento se calcula a partir de :
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M, PM
- (e a0

1

de donde se obtienen los valores de cada rendimiento para cada especie reactiva. Los valores que
se obtienen son:

Y, = 0.50 kg biomasa seca (kg glucosa)'! Y. = 1.10 kg biomasa seca (kg agua)-!

Y, = 1.30 kg biomasa seca (kg oxigenoy! Y, =0.876 kg biomasa seca (kg CO,)!

Para la produccion de bioxido de carbono en ausencia de crecimiento celular, el rendimiento

correspondiente se calcula a partir de la informacién estequiométrica de la reaccién (20-3) con:

6 )[4 1
Y, = I,OJ T80 |= 1:466 kg CO, kg'! glucosa

En el Cuadro 20.4 se incluye un balance estequiométrico de masa, en el que se puede observar

que se satisface el principio de conservacidn:

) ( T PMi )reactivos -X ( n; PMi )produclos =0

CUADRO 20.4 BALANCE ESTEQUIOMETRICO DE MASA Y ENERGIA EN LA
REACCION DE FORMACION DE BIOMASA.

FUENTE ) BIOXIDO
GLUCOSA |+ DE +| OXIGENO | ==> BIOMASA + DE +| AGUA
NITROGENO CARBONO
PM: 180 PM: 35 PM: 32 PM: 246 PM: 44 PM: 18
n ]C6H1206 + ﬂzNH4OH + 1']302 =4 T]4Clo H1805N2 + n5C02 + T]6H20
n,=2.73 n,=2.0 N,=5.88 My =10 Ns= 6.38 Ne=12.38

BALANCE DE MASA:

0.491 + 0.070 + 0188  ==> 0.246 + 0280 + 0.223
kg de glucosa kg NH,OH kg O, kg Biomasa kg CO, kg Agua
TOTAL  0.749kg ==> 0.749 kg TOTAL

BASE: Produccién de un mol de biomasa y un rendimiento de 0.5 kg biomasa seca (kg de sustrato consumido)™!
PM; : Peso molecular del constituyente i, g de i (mol de iy
7); : Niimero de moles del constituyente i, mol de i
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20.3 Resumen de los pardmetros a utilizar.
Tentativamente, el conjunto (36 pardmetros) con el que se valida mds adelante el modelo
simplificado es el siguiente:
Pardmetros fisicos:

fpon= 0.75443 kg nitrégenc (kg aire himedo)-!

fp,= 0.21143 kg oxigeno (kg aire humedo)-!
fp.=  0.00045 kg bidxido de carbono (kg aire hiimedo)-!

P = 92633 Pa
L = 0lm

Ra = 0.0055m
¢ = 0.00064 m
T. = 308.13K

Tjaire = 308.13K

v, = 0.0039ms!

U = 83J)J(m?sK)!

c, = 12681 (kg base seca K)!

c, = 72017 (kg K)!

4180 J (kg K)*!

¢, = 33207 (kg base himeda K)!

hs = -14.532x100J (kg de glucosa)-!

he = 15.88x106J (kg de agua)’!

he = 8.943x10¢J (kg de biéxide de carbono)-!

hx = 4.668x10°J (kg de biomasa)-!

pa*= 1070 kg de Amberlita seca (m3 de Amberlita seca)-!
pl* = Variable segtin las ecuaciones (20-5) o (20-6)

P, = 1150 kg de biomasa hiimeda (m? de biomasa hiimeda)!

o
H

Parametros biolégicos:

¢ = 0.8 (kg de agua) (kg biomasa humeda)!
A, = 2.7x1011p!

1.38x 1047 adimensional

70255 J (mol de biomasa)!

E,, = 283256 J (mol de biomasa)-!

oo = 0.017 kg de biomasa hiimeda (m?® de soporte inerte)-!

>
N
I}

~
i
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= 2.0-20 kg de glucosa m™2 de empaque

= 250-350 kg de glucosa m~ de empaque

= 2.24x107 (kg de glucosa) (kg de biomasa humeda)™} s-!
= 2.37x107 (kg de Oxigeno) (kg de biomasa himeda)-! s!

g B K

Y, = 0.50 kg biomasa seca (kg glucosa)’!

Y. = 1.10 kg biomasa seca (kg agua}!

Y, = 1.30kg biomasa seca (kg oxigeno)!

Y. = 0.876 kg biomasa seca (kg biéxido de carbono)-!
Y, = 1.466 kg CO, (kg glucosa)'!

§21. Solucién del modelo: Un problema de valor inicial.

El modelo simplificado que se propone, representa un problema de valores iniciales, a partir de los
cuales se deberan calcular los valores de las variables de estado, en cada tiempo t, con métodos
numéricos. A continuacién se presenta una idea global de la estrategia de solucién numérica,
seguida de un conjunto de condiciones iniciales propuestas con las que después se detalla el
procedimiento empleado de normalizacién del modelo antes de resolverlo.

21.1 Estrategia de la solucidén numérica

Para resolver el modelo simplificado se propone la siguiente metodologia global: (i) asignar una
condicién inicial a cada variable de estado, es decir asignar el valor (constante) que debe adoptar
ésta en el tiempo igual a cero, (ii) definir, a partir de las variables originales, un conjunto de
nuevas variables de estado adimensionales utilizando las condiciones iniciales u otros pardmetros
que resulten convenientes (iil) sustituir las nuevas variables adimensionales en el modelo

simplificado original (iv) resolver el sistema de ecuaciones resultante con el algoritmo de
integracion de Runge-Kutta.

21.2 Condiciones iniciales.

Las condiciones iniciales con las que se resuelve el problena, i.e. los valores de los parametros al

tiempo cero, para cada variable de estado, se presentan resumidos en el Cuadro 21.1 que sigue.
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CUADRO 21.1 CONDICIONES INICIALES PARA LA SOLUCION DEL MODELO

SIMPLIFICADO
VARIABLE VALOR PROPUESTO @ t=0
Amberlita P, = p,0 = 250 kg Amberlita seca m?
Biomasa P, = P, = 0.2 kg biomasa himeda m-3
Glucosa p, = p’ = 37 kg Glucosa m-3
Agua P = P2 = 350 kg agua m™
Py =pL= (N0 + P + D) PM:;ZA i
Agua vapor (P+pe)
donde p,” se calcula a Tp
Nitrégeno pn = PN = 0.3893 kg Nitrégeno m-3
Oxigeno Po = P2 = 0.10909 kg Oxigeno m3
Bioxido de p. = p Ll = 0.00023 kg Biéxido de carbono m-3
carbono
Temperatura T=Tp=308.13K
T, Temperatura inicial promedio, ral—r;n

21.3 Normalizacién del modelo simplificado.

Para la elaboracion del modelo en términos adimensionales, as{ como para facilitar su manejo y
solucién, en el Cuadro 21.2 se proponen las variables adimensionales y nuevas condiciones
iniciales para cada variable de estado, incluyendo a la variable independiente, donde: tf es el
tiempo total de fermentacion, expresado en segundos. Los términos de méaxima produccidén de
biomasa y madxima temperatura permisible, se definieron antes en la ecuacién (16-3) y en el
Cuadro 21.1 respectivamente. En el caso de la maxima produccién de biéxido de carbono, P aaxs
se considera que ésta se dard cuando la maxima cantidad de biomasa esté presente y se calcula

mediante la ecuacion siguiente:

(l-9)
PcMax = Y. PxMax (21-1)
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Para una mayor facilidad de aqui en adelante las nuevas variables adimensionales se distinguiran
por presentarse en letras itdlicas y negritas.

CUADRO 21.2 CONDICIONES INICIALES PARA CADA VARIABLE NORMALIZADA

NUEVAS
VARIABLE i C%ﬁ‘%&fgsm VARIABLE CONDICIONES
(Adimensional) INICIALES
P, @t=0 p;@1=0
Pa pao Pa =£% Pg = 1.0
a
9 E 0
Px pxo Py = Px=
poax PxMax
Ps pl Py = P‘% py= 1.0
P
Pe pel Pe = B"5 Pe=1.0
Pe
PN pNC PN —-’E% py=1.0
PN
Py pY Py —*le o p,=1.0
Po Po’ Py = f%, p, =10
0
Pe po Pe = e p.=0
pcMax
_TTp _
T Tp T= TinTp T=0
t t=0 t = ‘!‘ t=0
tf

Tin: Temperatura maxima permisible, 50°C

A partir de las variables normalizadas que se presentan en el Cuadro 21-2, a continuacion se

presenta el modelo simplificado en su forma adimensional.
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Fase bioldgica. Sustituyendo el cambio de variable propuesto en el Cuadro 21.2 y la ecuacién

(21-1) en la ecuaciodn (19-2 ), se obtiene la siguiente expresion:

d tf
‘(%"z > Cy (21-2)

xMax

donde C, segtn la ecuacién (16-5) con el cambio de variables queda como sigue:

ps pL

4 2
K 2T

I(i SpS

Cy= CxMax PxMax Px ( 1- Py ) (21-3)

donde: C,y,, € calcula con la ecuacién (16-1).

Fase liquida. Para glucosa, sustituyendo el cambio de variable propuesto en la ecuacién (19-3 ),

se obtiene la siguiente expresién:

dpg A, (21-4)

d = po0

donde C, se modifica, a partir de la ecuacién (16-6), en:

L _(l-e)
e[

)Cx + Mg Pr PxMax (2 1_5)

S
Para el agua, partiendo de la ecuacién (19-4), se obtiene:

dp, tf
e ﬁCe (21-6)
[

donde C, se modifica a partir de la ecuacién (16-7) y la ecuacién (21-3).

Fase gaseosa. Para el oxigeno, a partir de las definiciones del Cuadro 21-2 y de las ecuaciones
(19-6) y (21-3), se obtiene la siguiente expresion:

d t v
—deta = (‘—)f)-éj (f ( poo po - fpo Paire 8) - Co) (21'7)
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donde C: se convierte, segin (16-8), en:

(1-¢)
Co = Y Cx + M, PyMax Px (21'8)

o}

Para el biéxido de carbono, por analogia con el oxigeno:

d t
j‘%“= (b—;—)(xf (PcMax Pe - IPc Paire &) + ch (21-9)

donde C_: se convierte, segin (16-9), en:

(1-9)
Cc = Y Cx + Ypms PxMax Px (21-10)

[

Temperatura. A partir de los balances de calor, ecuacién (19-13), sustituyendo la temperatura y
el tiempo adimensional, se obtiene la siguiente expresion:

- e (R )

Lf C h
(Tin-Tp)(piCi ) (21-11)

El conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias por resolver numéricamente esta constituido
por las ecuaciones:
(21-2), (21-4), (21-6), (21-7), 21-9) y (21-11)

§22. Resultados tedricos y discusion.

Para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias desarrolladas en el capitulo
anterior, se utilizé el algoritmo de Runge-Kutta de cuarto orden con un paso de integracion
constante igual a 0.006 veces el tiempo de residencia de la fase gaseosa en el VER. El programa
se elaboré en el lenguaje de programacién Turbo Pascal 6.0 en el modo de doble precision
utilizando variables del tipo "pointer" que dejaban libre la memoria cuando esto se requeria. El

programa se resolvié con la ayuda de una computadora personal (IBM-compatible) con un
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coprocesador 486 y 40 MHertz. A continuacién se detallan Jas principales caracteristicas del

programa.

22.1 Programa de simulacion.

El programa esta constituido por un total de nueve procedimientos que se invocan a través de un
programa principal. En el Cuadro 22.1 se presenta una lista de los programas y una breve

descripcidn de la funcién de cada uno.

CUADRO 22.1 DESCRIPCION DE LOS PROGRAMAS UTILIZADOS EN LA
SIMULA CION DEL MODELO SIMPLIFICADO

PROGRAMA DESCRIPCION

Define constantes, tipos, variables y todos los procedimientos
que se emplearan. Invoca a todos los procedimientos. Calcula las

condiciones iniciales y establece las reglas de impresién y
PRINCIPAL.PAS almacenamiento de datos. Detecta la finalizacién del proceso y
detiene la simulacién.

LECTURA PAS Asigna valores a 41 variables. Lo invoca PRINCIPAL.PAS.

Calcula condiciones de operacion y permite la modificacion de
25 variables previamente leidas, esto mediante la presentacion de
VALIDA PAS cinco pantallas. Cada pantalla tiene la doble opcidén de modificar
B ' o aceptar todos los valores. Al final recalcula conforme a las
modificaciones propuestas por el usuario. Lo invoca
PRINCIPAL.PAS.

Abre un archivo con un nombre asignado por ei usuario.
Imprime un encabezado con los valores de nueve pardmetros y la

ABRE.PAS X :

fecha. Imprime el encabezado para siete columnas y las

condiciones iniciales. Lo invoca PRINCIPAL.PAS.

4 Imprime en la pantalla la misma informacién que el
IMPRESION.PAS procedimiento ABRE.PAS. Lo invoca PRINCIPAL PAS.

Define variables propias del procedimiento. Calcula las nuevas
condiciones de operacién y los valores de cada una de las
DERIVA.PAS derivadas empleando el vector de variables dependientes
evaluado en el tiempo anterior. Entrega el vector de derivadas y
otras variables. Lo invocan PRINCIPAL.PAS y RK4.PAS
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CUADRO 22.1 DESCRIPCION DE LOS PROGRAMAS UTILIZADOS EN LA
SIMULACION DEL MODELO SIMPLIFICADO (CONTINUA)

PROGRAMA DESCRIPCION

Utiliza al vector de derivadas evaluadas en el tiempo anterior y
calcula, dividiendo en cuatro intervalos el paso de integracién.
RK4.PAS En cada etapa invoca a DERIVA.PAS. Acumula los valores y
entrega el nueve vector de variables dependientes. A este
procedimiento lo invoca PRINCIPAL.PAS.

Utiliza al vector de variables dependientes producido por
RK4.PAS y compara los valores calculados con valores

ANALISIS.PAS establecidos, sea para asignar nuevos valores o para detener el
crecimiento o el programa. Ver texto. A este procedimiento 1o
invoca PRINCIPAL.PAS.

Imprime en la pantalla el vector de resultados al tiempo t. Lo
A_PANTALLAPAS | i/ voca PRINCIPAL PAS.
A_DISCO.PAS Almacena en el archivo preparado por ABRE.PAS, el vector de

resultados al tiempo t.. Lo invoca PRINCIPAL.PAS.

El proceso de simulacién se inicia con la declaracién de constantes, tipos, procedimientos y las
variables principales. Realiza una lectura de valores de los parametros discutidos en el capitulo
§21. Presenta una lista de los pardmetros para dar la opcién al usuario de modificarlos o
aceptarlos. Abre un archivo en donde almacenard la informacién producida y presenta en la
pantalla, a medida que calcula. Cuando los pardmetros han sido modificados o aceptados por el
usuario, el programa recalcula las condiciones de operacién y se inicia la solucidon numérica del
sistema de ecuaciones evaluando un nuevo vector de derivadas con el vector de vanables
dependientes correspondientes al tiempo anterior. La técnica de solucion que se emple6 demostro

una gran estabilidad numérica y rapida respuesta (80 horas de fermentacién se simulan en 5 min).

En la Figura 22.1 se muestra un diagrama de la légica con que opera el programa. Como se puede
apreciar, cuando el programa sale del procedimiento RK4.PAS el procedimiento ANALISIS.PAS
compara los valores recién calculados de: las masas volumétnicas adimensionales glucosa, agua y
oxigeno, temperatura adimensional y la fraccién de espacios disponibles, contra valores limite o

condiciones limite establecidos previamente.
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LECTURA

NUEVOS
PARAMETROS

sl |

VALIDA
<NUEVOS?

L ABRE J

|

CALCULA
t:=0

I

ALMACENA
IMPRIME
k=0

FIN

CALCULA

DERIVA '

| k:=Succ(k) 1

CALCULA [

RK-4

ANALISIS

If rs<0 then rs:=0
If re<0.2 then Cx:=0
Ifro<0.1 then Cx:=0
If T>50 then Cx:=0
He>1.0 then Cx:=0

; MPRIME ?
¢ ki=kimp ?

ti=t+ Dt »

Figura 22.1 Légica de cdlculo del programa para la simulacién del proceso empleando el
modelo simplificado. Diagrama de bloques.
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Cuando alguna de las variables se agoté o adquirié algin valor que pudiera producir algin efecto
irreversible sobre €l crecimiento celular, entonces se ejecuta una determinada accion. Las variables
comparadas y la condicion que se debe cumplir para ejecutar las acciones respectivas se muestran
en el Cuadro 22.2. Si alguna de estas condiciones se cumple, al menos una vez, la accién
correspondiente se realiza siempre, es decir, en ningln caso el crecimiento se puede restablecer
aun cuando el valor de la variable se restituyera a un valor normal. Estas condiciones evitan, por
ejemplo, que se produzcan valores negativos para los sustratos consumidos, temperaturas mas
altas que la mixima establecida o crecimiento atin cuando el agua o los espacios vacios ya no

estén disponibles.

CUADRO 22.2. CONDICIONES QUE DEBEN SATISFACERSE PARA QUE EL
PROGRAMA DE CALCULO SE DETENGA. COMPARACIONES REALIZADAS POR
EL PROCEDIMIENTO ANALISIS.PAS

CONDICION A ACCION QUE COMENTARIOS
CUMPLIR REALIZA
_ _ La masa de glucosa no puede ser
ps<=0 ps=0 negativa

El crecimiento se detiene cuando el agua

Pe<=0.2 C. =0 disponible llega a este valor: 20% del
nicial
El crecimiento se detiene cuando el

P, <=0.1 C, =0 oxigeno llega, al menos una vez, a este

valor: 10% del inicial

El crecimiento se detiene cuando la

T>=1.0 C,=0 temperatura llega, al menos una vez, a
50°C
El crecimiento se detiene cuando el
e>=10 C, =0 espacio vacio llega a ocuparse
totalmente.

En el ANEXO 1V, se presentan los listados de los programas para la solucién del modelo
simplificado. Los listados corresponden a los procedimientos siguientes: (i) PRINCIPAL.PAS, (i)
LECTURA.PAS, (iii) ANALISIS.PAS, (iv) RK4.PAS, y (v) DERIVA.PAS.
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22.2 Simulacién del proceso.

Los resultados que emite el programa en la pantalla y en el

archivo, se presentan tabulados en

siete columnas: el tiempo, las seis variables dependientes y, en ocasiones, la fraccién de espacios

vacios. en el Cuadro 22.3 se puede observar la impresion de

corrida de simulacidn cualquiera.

resultados de un ejemplo para una

CUADRO 22.3 EMISION DE RESULTADOS EN PANTALLA: EJEMPLO DE

SIMULACION

Fecha: 30/11/1993
Taire =35.00C Tj = 35.00°C
Area de Transf = 400.00 m2 m-3
K =37.0kgm™
ms = 2.2E-7 kg gluc./kg biom. him. s
mo = 2.5E-7 kg oxigeno/kg biom. hiim. s

Ki

Gasto =0.15 m3 aire m-3 5!
ps =

= 1000 kg m™3

U =50.0Jm2s!K!

37.0kg m3

Tiempo
(horas)

RhoX

RhoS

RhoE

RhoO

RhoC
X 1000

Temp
(°C)

0.0

0.000391

1.000000

1.000000

1.000000

0.003401

35.00000

4.5

0.000756

0.999517

0.999592

0.974847

0.003732

35.00378

8.99

0.001460

0.998585

0.998804

0.974633

0.004119

35.00729

13.49

0.002819

0.996788

0.997285

0.974220

0.004864

35.01405

17.99

0.005432

0.993330

0.994363

0.973429

0.006287

35.02698

22.48

0.010432

0.986711

0.988772

0.971929

0.008983

35.05144

26.98

0.019902

0.974169

0.978183

0.969137

0.013981

35.09679

31.48

0.037492

0.950843

0.958514

0.964115

0.022897

35.17757

35.98

0.069001

0.908961

0.923281

0.955671

0.037639

35.31078

40.47

0.121857

0.838379

0.864179

0.943141

0.058731

35.50019

44.97

0.201240

0.731415

0.775414

0.928270

0.081652

35.70255

49.47

0.302492

0.592604

0.662195

0.916211

0.095678

35.81765

53.96

0.408302

0.442826

0.543880

0.911679

0.092939

35.77379

58.46

0.499299

0.306512

0.442128

0.914212

0.077439

35.61162

Con el conjunto de pardmetros propuestos en el capitulo §20

resultados que se detallan y discuten a continuacién.
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22.2.1 Produccion de biomasa.

La cinética del crecimiento celular se muestra en la Figura 22.1 Se puede apreciar una fase de
adaptacion de aproximadamente 10 horas, seguida de un rapido aumento en la masa celular que se
prolonga hasta alrededor de las 25 horas. A partir de las 26 horas de cultivo el crecimiento se
detiene. De acuerdo a la estructura con que se elaboré el modelo, las razones por las que el
crecimiento se puede interrumpir son: (1) algun sustrato vital (glucosa, oxigeno, agua) se termina
o deja de estar disponible, (ii) la temperatura del sistema se incrementa hasta provocar dafios
iurreversibles en la biomasa, (it1) el espacio disponible se agota.

1 f\‘{:%z“r “’\“—7_:»»1"»\/"\ N
P 4 \; R N
08t .
061 . (a)
044 )
*
02% ﬂﬁ}‘;‘jﬁjﬂiCﬁ:r—{_}t}{j{ﬁ; G
0 e e e O e e e st PO
0 10 20 30 40 50
P Lo - B
0.8
(b)
0.6
0.4 1
024
%9
om
0 10 20 30 40 50
tiempo, h

Figura 22.1 Resultados tedricos producidos por el modelo simpliﬁcado: (a) (-i-),
produccién de biomasa; (-¢-), consumo de azicares, (-A-), consumo de agua. (b) (-X-),
Consumo de oxigeno, (-¢-), produccién de biéxido de carbono x10-3..
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22.2.2 Consumo de azicares.

En la Figura 22.1 (a) se muestra el acoplamiento entre el crecimiento celular y el consumo de los
azticares. Se puede observar que desde antes de las 10 horas los aziicares desaparecen de manera
rapida hasta hacerse cero (aproximadamente a las 26 horas de cultivo) coincidiendo plenamente
con la interrupcién del crecimiento celular. Aparentemente este es el factor que limita la

produccién de la biomasa.

22.2.3 Consumo y produccién de agua.

Como se puede apreciar en la Figura 22.1 (a) la variable adimensional correspondiente al agua se
incorpora a la biomasa siempre en cantidades estequiométricas y constantes (la composicién de la
biomasa se consideré constante siempre con un 80% de agua). Debido a esto el perfil mostrado
sigue a la produccién de biomasa como un imagen especular y el consumo de agua se detiene
cuando el crecimiento celular cesa. Al detenerse el crecimiento, la masa de agua presente
corresponde a cerca de un 85% del total de agua adicionada al principio, por lo que al estar

siempre en un exceso, el agua no es el factor que limita la produccion de la biomasa.

22.2.4 Consumo de oxigeno.

Esta cinética se presenta en la Figura 22.1 (b), en donde se aprecia un ligero descenso cercano a
las 30 horas en donde solamente se consume un 10% del total que se incorpora en la corriente
gaseosa, sin embargo es suficiente para soportar el rapido consumo de los azicares mostrado en
la Figura 22.1 (a), como se demuestra a continuacion:

¢«  Independientemente del destino de los azicares, segun el balance estequiométrico del cuadro

20.4, por cada kg de glucosa que consumen las células se requieren 0.383 kg de oxigeno.

. Como se puede ver en la Figura 22.1 (a), entre las 8 y las 26 horas de cultivo se consumen el

90% del total de azdcares adicionados en un principio (p9), es decir:

09 p.0=0.82(37) = 33.3 kg de glucosam™>
. Por lo tanto, para consumir 33.3 kg de glucosa m3 se requieren:

kg de glucosa kg de oxigeno 5 kg de oxigeno
33.3( 3 0.383 kg de glucosa )= 12.75 3

) En 20 horas de cultivo se suministran (ver 20.1.1):
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m3 s 1h m? aire m? oxigeno m?

3 . 3 ’ ” k P
0.037 [m mre) (3600 S)O.Z (m omgeno)o.g_] (kg omgeno)zo h = §42 ( g ox1geno)

42
es decir: ( >

1 61) = 42 veces mds oxigeno del requerido estequiométricamente

Por lo tanto el oxigeno, como en el caso del agua libre, se encuentra en exceso siempre sugiriendo

que no es ¢l factor que limita el crecimiento celular que se simula.

22.2.5 Produccidn de bidxido de carbono.

En la Figura 22.1(b) se observa que la produccién de bidxido de carbono se desarrolla siguiendo
al crecimiento celular de manera mas o menos paralela hasta la mitad de la fase exponencial,
produciéndose un maximo alrededor de las 20 horas de iniciado el cultivo. Este maximo de
biéxido de carbono coincide con el minimo de oxigeno presente. Con un razonamiento similar al
desarrollado en 22.2.4 para el oxigeno, a continuacién se demuestra que las cantidades

producidas de biéxido de carbono corresponden bien a las consumidas de oxigeno

»  Segun el balance estequiométrico del cuadro 20.4, por cada kg de oxigeno consumido por
las células se producen 1.49 kg de biéxido de carbono.

e  Como se puede ver en la Figura 22.1 (b), a las 20 horas de cultivo p, = 0.87 y p, = 1.3x10

+  Las ecuaciones (21-7) y (21-9) para el consumo de oxigeno y la produccion de biéxido de

carbono total respectivamente, en el estado estacionario se pueden escribir como:

Oxigeno consumido = Yf" ( fP6 Paire € - P Po ) (22-1)
Biéxido de carbono producido = Xf‘ ( P Paire € - PcMax Pe ) (22-2)
. Sustituyendo los valores de los pardmetros y variables correspondientes, al dividir la

ecuacion (22-2) entre (22-1) se obtienen 2.5] kg de biéxido de carbono producidos por kg de
oxigeno consumido, es decir, el modelo genera resultados de bidxido de carbono, del mismo
orden de magnitud de los estequiométricos pero (2.51/1.49) = 1.7 veces mayores que los
esperados estequiométricamente. La discrepancia entre ambos valores puede deberse a que se

subestimaron los coeficientes de mantenimiento.

22.2.6 Evolucion de la temperatura.

En la Figura 22.2 (a) se muestra la cinética de la temperatura del medio. El maximo que se

produce coincide con el méximo para el CO, producido y con el minimo de O, consumido en la
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etapa final del crecimiento exponencial. El modelo predice un incremento méxime en temperatura
cercano a un grado centigrado. Este valor parece demasiado grande para las pequeiias
dimensiones del sistema que se modela. Sin embargo, si se considera que la distancia mayor en la
direccidn radial i.e. entre el centro y la pared del VER -una columna de vidrio- es de 0.5 cm,
entonces el aumento relativo de la temperatura seria de 2.0 °C cm!, valor que se puede comparar
con los gradientes de temperatura mds elevados que encontraron Rathbun y Shuller, (1983) y
Saucedo-Castafieda et al, (1990) de 3.0 y 4.5 °C cm! respectivamente. Como se ve, el aumento

en temperatura que predice el modelo no seria determinante para detener el crecimiento celular.
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Figura 22.2 Resultados tedricos producidos por el modelo simplificado. (a) Temperatura y
(b) ocupacion de los espacios libres.
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22.2.7 Ocupacién de los espacios libres.

Aunque ésta no es una de las variables de estado, resulta interesante simular la manera como la
biomasa ocupa la porosidad macroscépica o huecos interparticulares en una columna empacada
con Amberlita. En la Figura 22.2 (b) se puede observar un evolucién del tipo sigmoidal idéntica a
la curva del crecimiento celular. La funcién de espacios vacios que se utiliza en el modelo fue
definida en el ANEXO III con la ecuacién (111-4) conforme a la hipétesis H:2 para el tiempo cero.
La misma ecuacion estd incluida en el programa con la siguiente modificacién que permite evaluar

los espacios libres € para todo tiempo de célculo:

* + *

0 0 0py
l-g= (‘EL Ex.b‘;la.LQx + (Ps psp+*pe Pe) (22-1)
a x i Y.

Los cambios de | - € con respecto al tiempo indican que la biomasa ocupa apenas una fraccion del
total de espacios disponibles, cercana al 10% y que, para las condiciones de operacién simuladas,
los espacios libres no limitan el crecimiento celular. Sin embargo, si se considera que la maxima
ocupacidn de espacios libres se lleva a cabo cuando la biomasa producida es la maxima, lo que es
posible s6lo cuando los aztcares y el agua disponible en la fase liquida son muy préximos a cero,
con la ecuacién (22-1) se puede encontrar un valor aproximado para los epacios ocupados, caso
hipotético en que p, tienda a ser uno, en este caso, 1 - € = 0.71. Lo que implica que ia ocupacién
de espacios, en el mejor de los casos, se incrementaria de (.34 hasta casi el doble: 0.71. El
méximo valor tedrico deberia ser UNO, que corresponderia a € = 0; i.e. si en algun momento se
lograra una colonizacién total de la superficie disponible, prevista con el término p,y,, todavia
habria un 29% de espacios libres disponibles.

Resumen y conclusiones.

La incorporacién de dos nuevas hipétesis (H:15 y H:16) permitié reducir el modelo general
planteado hasta un modelo simplificado constituido por: (i) seis ecuaciones diferenciales
ordinanas: (19-2), (19-3), (19-4), (19-6), (19-7) y (19-13) y 13 ecuaciones algebraicas asociadas
en los términos cinéticos y balances, y (ii} 36 pardmetros de los cuales 22 son pardmetros fisicos y
14 son bioldgicos. Los parametros se estimaron en funcién de las condiciones de operacién, las
caracteristicas fisicas de los constituyentes y de una reaccién de transformacién de aziicares en
biomasa. El modelo resultante se normaliz6 mediante la definicién de nuevas varables
adimensionales y se resolvié con el algoritmo de Runge-Kutta de cuarto orden.. Los resultados

tedricos producidos por el modelo simplificado permitieron concluir:
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« Desde un punto de vista cualitativo, los resultados emitidos por el modelo evolucionan

conforme a lo esperado.

« Desde un punto de vista cuantitativo, los resultados emitidos son congruentes entre si y

responden satisfactoriamente a los principios fundamentales en los que se basa el modelo.

« Con las condiciones de operacién y el conjunto de pardmetros ensayado, aparentemente el
crecimiento celular se detiene debido al agotamiento de los aziicares y no a las otras

variables de estado: agua, oxigeno, espacios libres o la temperatura.
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B. ESTIMACION DE PARAMETROS Y SENSIBILIDAD
PARAMETRICA DEL MODELO.

§23. Estrategia de estimacién y sensibilidad paramétrica.

La estrategia de validacién que se propone parte de la suposicién de que los valores asignados a
los parametros en la Parte III A de este trabajo, requieren de ajustes razonables. Un ajuste
razonable se refiere a cualquier cambio en el valor de uno o varios pardmetros que aproxime
mejor los resultados teéricos a los experimentales. Estos ajustes deben darse dentro de un cierto
dominio en el que no se pierda el significado fisico o biolégico del pardmetro en cuestién. La
estrategia que se propone comprende tres etapas: (i) comparacién preliminar del modelo con
resultados experimentales, (ii) aproximacién de los resultados del modelo a los experimentales,
incluyendo un andlisis de sensibilidad paramétrico, y (iii) ajuste final de resultados, incluyendo

comparaciones con otros sistemas experimentales.

§24. Resultados experimentales.

La metodologia que se utilizé en estos experimentos, se disefié con el propdsito de aproximarse
lo més posible a los supuestos tedricos en que se apoya el modelo simplificado, incluyendo
experimentos con concentraciones crecientes de fuente de carbono inicial. Los resultados fueron
obtenidos por Cérdova, (1994) con Amberlita-IRA 900, en pequefias columnas de vidrio de 0.011
m de diametro y 0.106 m de altura empacada. Cada columna se empacé con 7.0 g de resina
impregnada e inoculada. La densidad de empaque fue de 0.69 g de soporte impregnado e
inoculado ml'! ocupado en la columna y el microorganismo fue Aspergillus niger No. 10. Se

utilizaron los cinco medios de cultivo que se describen en el Cuadro 24.1.

CUADRO 24.1. COMPOSICION DE LOS MEDIOS DE CULTIVO UTILIZADOS.

cosrmovirm. | MDA MEBo e MmO weblopes | wepio
Glucosa 30.000 50.000 100.000 200.000 400.000
(NH4)» SO4 2.200 6.600 6.600 6.600 6.600
K>HPO4 2.470 2.470 2.470 2.470 2.470
CaCly 0.485 0.485 0.485 0.485 0.485
MgS04.7HH20O 0.380 0.380 0.380 0.380 0.380
NaCl 0.320 0.320 0.320 0.320 0.320
RELACION (C/N) 25.7 14.3 28.5 57.1 114.3

(*) Medio de propagacién.

86



Las columnas se incubaron a 35°C durante 50-70 h. A cada columna se alimenté una corriente de
aire de 3.6 1 h'l, i.e. 0.1 m3 de aire m* de columna s’!, a 35°C y 0.1 kg cm™2 man. En el Cuadro
24.2 se presenta la proporcién de cada uno de los constituyentes del sistema, en las unidades y

terminologia con que se desarrollé el modelo.

CUADRO 24.2 PROPORCION DE LOS CONSTITUYENTES EN EL SISTEMA DE

EXPERIMENTACION®)
Constituyente Medio M-B Medio M-C | Medio M-D Medio M-E
Amberlita 278.0 278.0 278.0 278.0
Glucosa 17.4 41.7 83.5 167.0
Agua 399.4 375.1 333.3 249.8
Sales 4.3 4.3 4.3 4.3
MASA TOTAL 699.1 699.1 699.1 699.1

(*) Todo se expresa en kg del constituyente por m3 de columna.

En el Cuadro 24.3 se muestra un ejemplo de resultados obtenidos con el medio de cultivo M-B.
En las columnas (1) y (2) se presentan los promedios de cuatro determinaciones analiticas para
biomasa y glucosa respectivamente, ambas expresadas en miligramos de constituyente por gramo

de resina seca original.

CUADRO 24.3. RESULTADOS EXPERIMENTALES PARA BIOMASA Y GLUCOSA,
OBTENIDOS CON EL MEDIO DE CULTIVO M-B.

1 2 3 4 5 6
TIEMPO| BIOMASA GLUCOSA BIOMASA GLUCOSA BIOMASA GLUCOSA
(h) (mggTR.S)| (mgg'RS)| (kgBHm?3) | (kg BS m3) | (adimensional)| (adimensional
)

0 0.022774 75.54579 0.031883 21.00173 0.000062 1.000000
11.5 0.060791 73.15264 0.085108 20.33643 0.000166 0.968322
20.5 0.883755 68.30306 1.237257 18.98825 0.002417 0.904128
26.6 6.4950348 50.80082 9.086488 14.12263 0.017747 0.672451

32.187 34.74016 36.24634 48.63622 10.07648 0.094993 0.479793
38.5 46.55051 10.5347 65.17071 2.928646 0.127287 0.139448
44.5 55.19169 5.055524 77.26836 1.405436 0.150915 0.06692
47.83 52.52036 4.404705 73.5285 1.224508 0.14361 0.058305
524 48.31529 6.779247 67.6414 1.884631 0.132112 0.089737

R.S.: Resina seca BS: Base humeda BH: Base himeda
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En las columnas (3) y (4) los constituyentes biomasa y glucosa se expresan en las unidades de py
y p, del modelo. En las dos dltimas columnas, los mismos valores se expresan de manera
adimensional (p, y p,), calculados con:

x| P

Px = poax’ Y Ps = pSO

donde, segin el Cuadro 24.2, p,0 = 17.4 kg de glucosa m de empaque. El valor calculado para
la maxima biomasa tedrica pyy,, €s de 512 kg de biomasa humeda m de empaque, este valor
tedrico para la mdxima biomasa es muy préximo al que se obtiene aplicando el modelo de
Laukevics et al, (1985), los autores encuentran un valor de 476 kg de biomasa hiimeda m? de
empaque. Estos cdlculos se repitieron para todos los medios de cultivo.

En la Figura 24.1 (a) se presentan las cinéticas de produccién de biomasa para cada medio de
cultivo. La ordenada adimensional se calcula de la misma manera que en la columna (5) del

Cuadro 24.3. De la figura se puede decir que, para las concentraciones de glucosa ensayadas:

1. La duracién de la fase de germinacién de esporas no se ve afectada por la composicién del
medio, confirmando la predominancia de tipo sigmoidal propuesta en el modelo a través de

la ecuacidn logistica para el crecimiento.

2. La tasa de crecimiento, durante la fase exponencial, aumenta ligeramente cuando aumenta la
concentracion inicial de glucosa, sugiriendo una ligera dependencia del término C,y4,, con
respecto a la concentracién inicial de azicares.

3. Los valores de méaxima biomasa que se logran en las diferentes corridas son muy parecidos
entre si, en independencia de la composicion del medio de cultivo.
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FIGURA 24.1. Cinéticas de (a) crecimiento celular, y (b) consumo de glucosa en Amberlita.
Resultados experimentales con los medios : (<3-) M-B; (-¢-) M-C; (-A-) M-D; (-X-) M-E
(ver Cuadros 24.1 y 24.2)

4. En los medios de cultivo con menos glucosa (medios B y C), el crecimiento celular se
detiene aproximadamente a las 45 h de cultivo, ain en presencia del 10% de la glucosa
inicial. Este resultado sugiere que el crecimiento celular se detiene debido a la limitacion de

alguin otro factor no previsto hasta ahora.

5. En los medios M-D y M-E el crecimiento celular se detiene ain en presencia de un fuerte

exceso de glucosa, sugiriendo una inhibicién por sustrato.

6. En los medios de cultivo con més glucosa, se observa una fase de disminucién brusca de la
biomasa, que sustituye a la fase estacionaria final. Este fendmeno, aparentemente debido a
una lisis que antecede siempre a la etapa de esporulacién (Smith, 1977), no esta

contemplado en el presente modelo matematico.
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En la Figura 24.1 (b) se muestran las cinéticas de consumo de azicares con la ordenada
normalizada. Se puede observar que, para las concentraciones de glucosa inicial ensayadas:

1. El consumo del sustrato se inicia antes para los mediosM-B y M-C, sélo en el caso de estos
medios el consumo coincide con el inicio y la fase exponencial del crecimiento. Con los

medios M-D y M-E el consumo de glucosa y el crecimiento parecen estar desacoplados.

2. En el caso de los medios menos concentrados las maximas tasas de consumo son

practicamente paralelas. S6lo el medio M-E muestra un comportamiento diferente.

3. Cuando el crecimiento se detiene el consumo de glucosa continua. Este efecto es mas
marcado a medida que el medio contiene mds glucosa. Este fendmeno sugiere la sintesis de
algin metabolito de reserva o algiin dcido orgdnico que pudiera estar asociado parcialmente
al crecimiento.

Estos resultados sugieren que, a partir de una cierta concentracién inicial de glucosa, se presenta
un desacoplamiento en el metabolismo. Este desacoplamiento se aprecia con mas claridad en la
Figura 24.2 en donde se presentan, para cada medio de cultivo, las tasas especificas de consumo
de sustrato y crecimiento celular. Las derivadas puntuales se evaluaron a partir de polinomios que
se ajustaron a los resultados experimentales.

En los medios con baja concentracién de glucosa (M-B y M-C), ambas curvas evolucionan
paralelamente y el mdximo se presenta aproximadamente al mismo tiempo de cultivo. En los
medios M-D y M-E el comportamiento es completamente distinto al de los medios M-B y MC,
inclusive se observa que cuando la tasa de crecimiento celular se hace cero, la tasa de consumo de
glucosa continia. Este fenémeno se puede explicar a través de la sintesis de algiin producto del

metabolismo que se produce a expensas de la glucosa consumida, sin necesariamente reflejarse en
el crecimiento.

La discusién del desacoplamiento metabélico con estas concentraciones de glucosa en el mismo
sistema experimental motivé la publicacién de un trabajo reciente (Gutiérrez-Rojas et al, 1994b)
en el que se demuestra que A. niger en Amberlita IRA-900, con los medios M-D y M-E produce
cantidades importantes de 4cido citrico, glicerol y eritrol. El efecto de estos resultados se toma en
cuenta en las discusiones, pero su demostracion y origenes quedan fuera del alcance del presente
trabajo.
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FIGURA 24.2. Tasas especificas de (-8-) crecimiento celular y, (- 4) consumo de sustrato
en funcion del tiempo con los diferentes medios de cultivo (ver Cuadros 24.1 y 24.2).

§25. Estimacién de los pardmetros.

Para estimar los valores numéricos del rendimiento celular (Y ) y del coeficiente de
mantenimiento (my), se utilizé la informacién experimental del capitulo anterior y las ecuaciones
{19-3) y (16-6) del modelo simplificado, esto es:

d (l-9)
jdetf‘:-CS=(‘—‘)(TS‘—)CX+mSpx (25-D)

de donde, dividiendo entre p,, se obtiene:

C l-¢)\C
(e o

s

Al sustituir los valores experimentales correspondientes de p, y p, para los mismos tiempos se

obtienen rectas cuya ordenada al origen es m y la pendiente es:
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(1-4)
YS
Los resultados se muestran en forma grafica en la Figura 25.1, en donde se puede una clara

lineatidad asociada al acoplamiento metabdlico encontrado en los medios M-B y M-C. Con los

otros medios no se encontré lineatidad y por eso no se muestran en la Figura 25.1.
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FIGURA 25.1. Tasas especificas de consumo de sustrato con respecto a las tasas especificas
de crecimiento para los medios (-88-) M-B y (- ¢ -) M-C definidos antes.

Los valores numéricos que se obtienen de la informacion graficada en la Figura 25.1 se muestran
en el Cuadro 25.1, en donde se comparan con los valores tedricos propuestos antes (ver 20.2.2 y
el Cuadro 20.4). Como se aprecia, los valores tedricos para los dos parametros se deben

modificar y apegarse mds a los obtenidos con cualquiera de los dos medios de cultivo.

CUADRO 25.1 COMPARACION ENTRE LOS VALORES EXPERIMENTALES Y LOS
TEORICOS PARA LOS COEFICIENTES DE MANTENIMIENTO Y RENDIMIENTO

COEFICIENTE MEDIO EXPERIMENTAL | TEORICO
. N - M-B 0.396
Y., kg biomasa B.S. (kg glucosa)™! M-C 0250 0.50
m,, kg glucosa (kg biomasa B.H. s)-! ﬁ:g % ég:g 2.24E-07
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Para continuar con el estudio de ajuste de pardmetros, se selecciona el medio M-C. Se selecciona
porque es el que produce la fase exponencial y la fase estacionaria mds estables. A partir del
andlisis de los resultados experimentales, se modifica el rendimiento base sustrato consumido
(Y, a 0.25 kg biomasa B.S. (kg glucosa)! y por lo tanto los demds valores estequiométricos
asociados también cambian. Los nuevos valores que se obtienen a partir de la estequiometria del
Cuadro 20.4 son : Y,, 0.475 kg biom. seca kg-! agua; Y,, 0.34 kg biom. seca kg-! oxigeno; y Y,
0.245 kg biom. seca kg! biéxido de carbono.

§26. Andlisis comparativo y sensibilidad paramétrica.

Para continuar con el estudio de estimacién de pardmetros, en este capitulo se presenta un analisis
comparativo utilizando como referencia los resultados generados con el medio de cultivo M-C. Se
mantiene sin variacién el rendimiento Y, calculado a partir de los resultados experimentales, asi
como los rendimientos Y., Y,y Y,, evaluados tedricamente a partir de Y. Como variables de
respuesta se utilizan el crecimiento celular y el consumo de glucosa y cada variable se analiza por
separado en los subcapitulos 26.1 y 26.2, respectivamente. En ambos casos se estudia la
sensibilidad del modelo a los pardmetros: m, (coeficiente de mantenimiento de glucosa), K

(coeficiente de afinidad de las células por el sustrato) y K; (coeficiente de inhibicién por sustrato).

26.1 Crecimiento celular. Efecto de m, K, y K.

En la Figura 26.1 se presentan las cinéticas de crecimiento del modelo y las experimentales con el
medio M-C. En todos los casos, los pardmetros calculados y estimados en el capitulo §20 se
conservan sin modificacién. Los pardmetros iniciales que se modifican, para simular una
equivalencia con el medio M-C, son:

p,0= 278 kg de soporte m3

pLl= 417 kgde glucosam3

p0= 375.1 kgdeaguam3

En la Figura 26.1 (a) se muestra un ejemplo del efecto de las variaciones del parametro mg en el
crecimiento, conservando K y K se conservan constantes en los valores centrales propuestos en
el capitulo §20, i.e. 3.0 y 300 kg de glucosa m3, respectivamente. En estas simulaciones, el valor

de mg que hace que la prediccién del modelo se aproxime mejor a la biomasa mdxima
experimental es:

m, = 3.6E-6 kg de glucosa kg-! biom. him. s-!
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este valor se aproxima mucho al determinado a partir de los datos experimentalas (ver Cuadro

25.1) con el medio M-C y por lo tanto se mantiene constante en las simulaciones que siguen.
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FIGURA 26.1. Crecimiento celular. Comparacién de resultados experimentales, ( ¢ )y
tedricos: (a) Constantes K_ y K; (2.0 y 300 de glucosa m-3), variable m_, en kg glucosa kg-!
biom. him. s-1; ( ) 2.6E-6 (— —) 8.0E-6 (-----) 2.0E-5. (b) Constantes m_ = 3.6E-6 kg
glucosa kg'! biom. him. s'! y K, = 300 kg glucosa m-3, variable K, en kg glucosa m-3: (—)
5, (— —) 20, (-----) 40. (c) Constantes m, = 3.6E-6 kg glucosa kg1 biom. him. s'! y K =

3.0 kg glucosa m3, variable K;, en kg glucosa m-3: (—) 50, (— —) 100, (----- ) 300.
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En la Figura 26.1 (b) se presenta el efecto de las variaciones de K, en el crecimiento, conservando
m, y K; constantes en 3.6E-6 kg de glucosa kg'! biom. him. s y 300 kg de glucosa m,
respectivamente. Como se puede observar los valores bajos de K simulan mejor la forma
sigmoidal de la cinética experimental del medio M-C, aunque se alejan de la cinética experimental.
A medida que se incrementa el valor de K el modelo se aproxima mejor en detrimento de la
forma sigmoide. Para continuar con las simulaciones se seleccioné un valor de K, que asegure la
forma de la cinética experimental de 3.0 kg glucosa m™3.

En la Figura 26.1 (c) se puede ver el efecto de las variaciones de K, en el crecimiento,
conservando m, y K constantes en 3.6E-6 kg de glucosa kg-! biom. him. s-! y 3.0 kg de glucosa
m3, respectivamente. Como se observa un valor muy bajo para la constante de inhibicién, entre
100 y 300 kg de glucosa m3, se aproxima bien a la cinética experimental. Esta discusion se
complementa en el apartado que sigue en donde se presenta el efecto los mismos pardmetros

sobre el consumo de sustrato, como variable de respuesta.

26.2 Consumo de sustrato. Efecto de mg, K.y K;.

En la Figura 26.2 se muestran las cinéticas de consumo de glucosa bajo las mismas condiciones
descritas en el apartado 26.1. Es interesante notar en la Figura 26.2 (a) que las tasas de consumo
de glucosa son menos sensibles, en el dominio simulado, a las variaciones del coeficiente de
mantenimiento que para el caso del crecimiento celular. Por el contrario, en la Figura 26.2 (b) se
ve que el consumo de sustrato resulta mucho mds sensible a las variaciones de K que en el caso
del crecimiento y los valores mds altos de K, que se simularon aproximan mejor al modelo a los
resultados experimentales. En la Figura 26.2 (c) se puede ver que los valores mds bajos en la

constante de inhibicién son los que mejor aproximan al modelo a los resultados experimentales.

Al comparar los mejores valores de los pardmetros para la cinética de crecimiento con respecto a
los mejores valores para la cinética de consumo de glucosa, se puede apreciar facilmente que no
son los mismos, inclusive las tendencias son opuestas. Para resolver este problema de estimacion
de parametros y tratar de explicar el fendmeno, se estudiaron las tres alternativas excluyentes que
siguen:

1. La cinética de consumo de sustrato debe modelarse con pardmetros cinéticos cuyos valores

deben ser diferentes a los valores de los parametros cinéticos para el crecimiento.

2. Los tres pardmetros de estudio, K, K; y m,, no son constantes y cambian durante el tiempo de
fermentacion, i.e. dependen de al menos una variables de estado.
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3. Las variaciones de los tres pardmetros de estudio, K, K; y m,, se pueden mantener constantes
siempre y cuando un pardmetro global, como el rendimiento de biomasa base sustrato, cambie
con el tiempo de fermentacion i.e. con respecto a una variable de estado.
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FIGURA 26.2. Consumo de glucosa. Comparacion de resultados experimentales, ( ¢ )}y
tedricos: (a) Constantes K, y K, (2.0 y 300 de glucosa m-3), variable m, en kg glucosa kg'!
biom. him. s-1: ( ) 2.6E-6 (— —) 8.0E-6 (-----) 2.0E-S. (b) Constantes m_ = 3.6E-6 kg
glucosa kg! biom. him. s*1 y K, = 300 kg glucosa m-3, variable K, en kg glucosa m-3: (—)
5, (— —) 20, (-----) 40. (c) Constantes m, = 3.6E-6 kg glucosa kg1 biom. him. s! y K =

3.0 kg glucosa m-3, variable K, en kg glucosa m-3: (—) 50, (— —) 100, (----- ) 300.
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Los resultados del estudio de las tres alternativas se presentan a continuacion:
Alternativa 1.

Los términos C, y C, del modelo simplificado se modifican de la manera que sigue:
Para el crecimiento celular, la ecuacién (16-5) establece que:

_Ps ] ps )
PxMax Ks'*Ei )

Cx = CxMax Px ( 1
K, + Ps
Para el consumo de sustrato, la ecuacion (16-6) establece que:

(l-9)
Csz'( Y )Cx+mspx

S

Para el crecimiento celular, la ecuacién (16-5) se modifica como sigue:

Cx = CxMax px ( 1- ppL ) p52 (26-1)

donde: KI; constante de afinidad de las células por la glucosa, para el crecimiento.

K,l; constante de inhibicién del crecimiento debida a la concentracién de glucosa

Para el consumo de sustrato, a partir de la ecuacién (16-5) y (16-6):

|- )
Cs =- (( Y ? ))CxMax Px 2 + mspx (26'2)
s Ks“+%ﬁ+ps

donde: KI; constante de afinidad de las células por la glucosa, para el consumo.

K.&; constante de inhibicidn del consumo debida a la concentracién de glucosa

La ecuacién (26-2) implica que el consumo de sustrato no depende de los espacios libres
contenido en el término logistico, lo cual parece razonable. Con estas modificaciones, i.e.
incluyendo las ecuaciones (26-1) y (26-2) en el programa y con los valores (ver apartado 26.2) de
los pardmetros, siguientes: ‘ '

m = 3.6E-6 kg de glucosa kg-! biom. hiim. s°!
K =3.0kgde glucosa m3
K;!  =300kg de glucosa m™3

K =45 kg de glucosam3
K1 =50kg de glucosa m3
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Los resultados de estas simulaciones se muestran en la Figura 26.3. Como se aprecia, el modelo
ajusta de manera aceptable para el crecimiento celular, pero en el consumo de sustrato la
respuesta del modelo presenta un defasamiento de cerca de cinco horas con respecto a los
resultados experimentales. Para aproximar la cinética de consumo de glucosa a los valores
experimentales, fue necesario incorporar valores de K;! hasta valores cercanos a los de K;l. Sin
embargo, no resulta facil explicar una supuesta independencia entre el consumo de sustrato y el
crecimiento, como tampoco resulta facil explicar el significado biolégico que implica obtener el
mismo valor para la constante de inhibicion del crecimiento que el de la constante de afinidad para
el consumo de sustrato. Por estas dificultades la Alternativa 1 se descarto.
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Figura 26.3. Comparacién de resultados experimentales ( ¢ ) y teéricos. Modificacion al
modelo segiin la Alternativa 1. Para los valores de los parametros, ver texto.

Alternativa 2.

Para estudiar esta alternativa se requeria encontrar una funcién capaz de asociar los cambios de
K,, K, y m con respecto al tiempo de fermentacién. Para simplificar el problema se decidi6
mantener constante el valor de K, en 300 kg de glucosa m? y modificar los otros. La metodologia
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empleada fue la siguiente: (i) con los programas de célculo antes descritos, el programa principal
se hizo evolucionar dentro del dominio de valores para K, y m, que se sugieren en las Figuras
26.1 y 26.2, (ii) el programa comparaba resultados simulados con experimentales y cuando
encontraba un valor que ajustaba bien i.e., cuando el cuadrado de la diferencia entre el
experimental y el tedrico se aproximaba a cero, lo almacenaba junto con los valores de K; y my
para cada punto experimental, y (iii) el procedimiento de comparacién y almacenamiento se
realizé para ambas la cinéticas, la de crecimiento y la de consumo de glucosa. Los resultados se
muestran en la Figura 26.4. En las corridas del ajuste, se obtienen cuatro funciones con respecto
al tiempo: (i) dos funciones del mantenimiento con respecto al tiempo mg(t), una contiene el
conjunto de valores de m, que mejor ajustaron para el crecimiento celular 0 my(t)(Biomasa) y otra
con los valores de m para el consumo de sustrato o m(t)(Glucosa), ver Figura 26.4 (a) y; (ii) dos
funciones Ks(t) una que ajusta bien para el crecimiento celular o K (t)(Biomasa) y otra para el
consumo de sustrato o K (t)(Glucosa), ambas mostradas en la Figura 26.4 (b). En la Figura 26.4

(a) se puede observar que:

1. Para la fase de germinacién de esporas, primeras 20 horas, la cinética de m sugiere que los
valores para el mantenimiento son cero o muy proximos a cero. Esto se debe a que, en esta
fase, no hay cambios en la masa de glucosa.

2. Para la etapa de crecimiento, entre las 20 y las 40 horas de cultivo, se observan tres
subetapas, en donde: (i) se inicia del crecimiento, de las 20 a las 25 horas de cultivo, aqui la
funcién my(t)(Biomasa), aumenta rdpidamente mientras que la funcion ms(t)(Glucosa) no
cambia, ain cuando el consumo de glucosa se inicia; (ii) el crecimiento es muy rdpido, de
las 25 a las 35 horas de cultivo, aqui mg(t)(Biomasa) se mantiene en un ascenso constante
hasta lograr un mdximo justo al finalizar el periodo, mientras que my(t)(Glucosa) se
manifiesta paralela a m(t)(Biomasa), pero con un retraso de unas cinco horas y; (iii) el
crecimiento y el consumo de glucosa se desaceleran, de las 35 a las 40 horas de cultivo.
Mientras que m(t)(Biomasa) coincide con el cambio, descendiendo suavemente,

m(t)(Glucosa) continda en franco ascenso.

La forma particular de las dos funciones encontradas durante esta etapa, en especial para el
caso de my(t)(Biomasa), se puede explicar como una respuesta a la necesidad de atender el
suministro energético requerido durante el crecimiento celular, pero una vez que la

demanda queda satisfecha, el mantenimiento disminuye también.

3. En la fase de crecimiento cero o estacionaria, después de las 40 horas de cultivo,
mg(t)(Biomasa) continia descendiendo pero con una pendiente menor, sugiriendo valores
bajos y casi constantes, mientras que my(t)(Glucosa) se manifiesta con un mdximo para
luego descender bruscamente llegando inclusive a ser cero.
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Figura 26.4. Valores encontrados con el modelo para los parametros que ajustan mejor las
cinéticas experimentales conservando constante a K; = 300 kg glucosa m-3. (a) Coeficientes
m para crecimiento (-8-), y consumo de glucosa (- ¢ -); (b); coeficientes K para
crecimiento (-8-), y consumo de glucosa (- ¢ -).

La discusion precedente sugiere que la funcién my(t)(Biomasa) responde con mads fidelidad a los
cambios metabdlicos observados en los datos experimentales, que su homdloga my(t)(Glucosa).
Con un andlisis similar para las funciones K (t), en la Figura 26.4 (b) se puede observar que:

1. Para la etapa de germinacién, ambas funciones, K (t)(Biomasa) y K (t)(Glucosa), sugieren
los valores mds altos ensayados en la simulacién. Esta tendencia, congruente con esta etapa
de crecimiento y consumo cero o casi cero, se puede explicar como una baja afinidad de las
esporas por la glucosa y una mayor preferencia por los compuestos carbonados que ellas

mismas generan durante la germinacién (Smith, 1977).

2. Para la etapa de crecimiento ripido, independientemente de las tres subetapas que la
componen, ambas funciones K(t)(Biomasa) y K (t)(Glucosa) se comportan pricticamente
paralelas descendiendo hasta llegar a un minimo, en el que coinciden ambas -alrededor de
las 35 h- para después subir hasta los mismos valores altos encontrados al principio. Es



interesante notar que este minimo para las dos funciones K(t), también coincide con el
maximo encontrado en la Figura 26.4 (a) para my(t)(Biomasa). Estos resultados sugieren
que la preferencia del micelio por la glucosa aumenta gradualmente y una vez que el
crecimiento miceliar se desacelera, su afinidad por la glucosa disminuye lentamente hasta
llegar a un punto similar al de partida. Esta pérdida gradual de afinidad puede deberse a la
formacion de conidias para iniciar otra forma de reproduccion asociada al consumo de otros

metabolitos producidos por la autolisis que antecede siempre a la esporulacion.

3. En la etapa de crecimiento cero, los valores de la funcion K (t)(Biomasa) aumentan poco y
practicamente se mantienen constantes, mientras que los correspondientes a la
K (t)(Glucosa) de la biomasa siguen en ascenso con una pendiente menor a la de descenso.
Ambas funciones coinciden en producir, al final del cultivo, valores tan altos como los

iniciales .

Con el analisis de la Alternativa 2, se demuestra que los valores de los dos parametros que se
estudian no pueden ser constantes, y aunque ambos parametros se podrian expresar en funcion del
tiempo, se decidid que esta simplificacion restringiria mucho la aplicacion futura del modelo. Por
lo tanto, se exploraron varias combinaciones suponiendo que tanto m, como K. podian ser
constantes o variables (en funcion de la biomasa o de la glucosa).

Los resultados del estudio de esta alternativa se muestran en la Figura 26.5. Como se puede ver,
se requiere de funciones exponenciales, asociadas a nuevos conjuntos de parametros que, st bien
mejoran los coeficientes de correlacion, no mejoran mucho los ajuste con respecto a los
resultados encontrados con una simple aproximacion conservando a K, y m.

Por otro lado, en ninguno de los casos en que se intent6 ajustar con funciones, m la funcion
misma ni los coeficientes que mejor ajustaban, permitian una explicacion fisica o bioldgica dentro
del marco del fenomeno en estudio. En la Figura 26.5 se presenta un ejemplo de las discrepancias
encontradas al tratar de ajustar las cinéticas de crecimiento, Fig. 26.5 (a) y consumo de sustrato,
Fig. 26.5 (b). Como se puede apreciar, invariablemente se encontré que el mejor ajuste para una
cinética no lo era para la otra, exactamente igual que para el caso de la utilizacion de valores
constantes para K, y m,

Esta discrepancia de los resultados tedricos podria deberse a que los resultados experimentales
con los que se ajusta presentan una etapa de retardo demasiado prolongada, atipica en relacion a
las cinéticas obtenidas en cultivos solidos con el mismo microorganismo y otros sustratos
(Raimbault, 1980, Saucedo-Castaﬁ'eda, 1990) y con el mismo microorganismo, soporte inerte y

sacarosa (Aurna et al, 1990). Sin embargo se decidié continuar con el analisis de alternativas del
capitulo.
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Figura 26.5. Comparacion de resultados experimentales ( ¢ ) con el modelo, con
parimetros constantes: (—) K, = 2.0, m; = 3.5E-6 y (— — ) K, =35, m_ = 2E-6; y con
parametros variables: (—) K, = p,0 (1- p,) + 0.7 p,0 €32 P9 y mep, E+6= 2 pe(-4.5 ).
Para: (a) crecimiento celular y (b) consumo de glucosa.

Alternativa 3.

Manteniendo constantes los tres pardmetros K, K, y m,, se requeria encontrar una funcién para el
rendimiento de biomasa, base sustrato consumido, en funcién de una de las variables de estado,
para este fin se seleccioné a la concentracién de azicares en el medio. Para el estudio de esta
alternativa el procedimiento fue el siguiente:

1. A partir de los datos experimentales (ver Fig. 24.1 (a) y (b)), se calculé un valor global de Y|
para cada concentracién inicial de glucosa (ver Cuadro 24.2). Asi para p0 = 17.4, 41.7, 83.5
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1. A partir de los datos experimentales (ver Fig. 24.1 (a) y (b)), se calculo un valor global de Y
para cada concentracion inicial de glucosa (ver Cuadro 24.2). Asi para p = 17.4, 417, 83.5
y 167 kg glucosa m-3, se encontraron los valores globales siguientes: Y, = 039,025,017,y
0.15 kg biomasa seca kg'! glucosa, respectivamente. Como se aprecia con estos valores,
existe una clara dependencia de los rendimientos con la concentracion de glucosa.

2. Con cada valor de Y, y utilizando la reaccion estequiométrica que se presenta en el Cuadro
20.4, se calcularon los rendimientos de biomasa para: agua, oxigeno y bioxido de carbono
para cada concentracion inicial de glucosa. En la Figura 26.6 (a) se muestran los resultados,
de las funciones graficadas, ajustandose una ordenada al origen para cada caso.

3. . La funcién Y; (Py) de dependencia con la glucosa queda explicita en la expresion siguiente.

AP
Yi = YiMax - (Ki P (26-3)

donde Yjmax €8 €l maximo rendimiento de la especie i (sacarosa, agua, oxigeno y bioxido de
carbono) que se puede esperar, K, es la constante de inhibicion, general para cualquier especie,
expresada en forma adimensional, i.e. dividida entre la concentracion inicial de aziicar y A; es una
constante adimensional (0.4, para este caso) que se utilizO para ajustar con los resultados
experimentales.En la Figura 26.6 (b) se muestra la funcion Y; (P) de la ecuacion (26-3) para cada
especie 1. Los valores de los parametros Y, > que se utilizaron fueron los siguientes:

Y cMmax = 0.52 kg biomasa seca kg-! COp
YeMax = 0.87 kg biomasa seca kg! agua
Yomax= 0.93 kg biomasa seca kg'! O»

Y sMax = 0.42 kg biomasa seca kg-! sacarosa

La utilizacion de la ecuacién (26-3) en el modelo permiti6 simulaciones para cualquier
concentracion inicial de azucares, manteniendo constantes los parametros K;, K, y m, con
resultados satisfactorios.
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Figura 26.6. (a) Variacién de los rendimientos de biomasa Yi con respecto a la
concentracién inicial de glucosa y Funcién Y; (P,) que se muestra en la ecuacién (26-3) para
P? = 41.7 kg glucosa m-? (condiciones del medio M-C).

En la Figura 26.7 se muestran los resultados de crecimiento celular y consumo de glucosa
obtenidos con esta modificacién en el modelo, con las condiciones experimentales de operacion
cel medio M-C y con los siguientes valores constantes: K, = 20 kg glucosa m3, K, = 300 kg
glucosa m3 y mg = 3.6E-6 kg biomasa hiimeda kg~! glucosa s'l. Como se puede observar, con
respecto a las otras alternativas estudiadas, el ajuste en las dos cinéticas es el mejor. La utilizacion

de la ecuacién(26-3) en el modelo permitié utilizar un valor de K alto sin deformar la cinética de

crecimiento.
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Figura 26.7. Ajuste de resultados del modelo (lineas continuas) con experimentales (¢ )
para (a) crecimiento y (b) consumo de sustrato.

Resumen y conclusiones.

Se desarrolla parte de la estrategia de validacion del modelo simplificado. La estrategia se apoya
en los resultados obtenidos con sistemas de experimentacién similares a los concebidos en el
conjunto de simplificaciones propuestas antes. Se analiza y discute un conjunto de resultados
experimentales realizados con cuatro medios de cultivo en donde la concentracién de glucosa es
creciente. A partir de los resujtados experimentales se decidi6 por las cinéticas producidas con el

medio de cultivo M-C como referencia para el ajuste de los pardmetros.

Para el ajuste de los resultados tedricos con los experimentales, se seleccionaron dos conjuntos de
parametros biolégicos: (i) los rendimientos base produccién de biomasa, y (ii) el coeficientes de
mantenimiento, la constante de afinidad celular por el sustrato y la constante de inhibicién por
sustrato. Se demostré que estos pardmetros bioldgicos no podian considerarse constantes y que
debfan cambiar con el tiempo de fermentacion, i.e. con respecto a alguna variable de estado como

los azticares en el medio. También se demostré que para ajustar satisfactoriamente con los
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resultados experimentales serfa necesario incorporar diferentes valores en los parametros
cinéticos, para el caso del crecimiento que para el caso del consumo de los azicares,
particularmente los parametros K, y m. Por lo tanto, al tratar de ajustar los resultados del modelo
con los experimentales siempres se encontrd que el problema tenia miltiples soluciones. Para
resolver este problema se utilizé una funcién que permitié asociar los rendimientos de biomasa Y;
con los azdcares del medio. Esta funcién permitié emplear valores constantes de los tres

parametros K;, K, y m, con ajustes satisfactorios a los resultados experimentales.
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C. VALIDACION DE RESULTADOS TEORICO, AJUSTE DE PARAMETROS Y ESTUDIO
DE CASOS. ’

§27. Vahdacion y ajuste con otros resultados.

Para descartar la posibilidad de que el ajuste de parametros, discutido en el capitulo §26,
solamente fuera valido para el caso particular del medio M-C, se decidid comparar con los
resuitados experimentales de tres casos de cultivo solido sobre soportes inertes, tomando en
cuenta nuevas variables de respuesta. Para realizar estas comparaciones se utiliza la ecuacion (26-
3) del capitulo anterior, con algunos ajustes para el caso nimero tres que se discute aqui, se
emplean valores constantes para los tres parametros cinéticos K, K; y m,. Los valores iniciaies de
los parametros que se adoptan son los que se sugieren en el capitulo anterior y, en su caso, se
obtienen nuevos valores.

271Caso 1.

En este caso (Auria ef al, 1990) los autores emplean Amberlita-IRA 900 y 4. niger C10, la fuente
de carbono es sacarosa (24 kg de sacarosa inicial m-3), en columnas de 2.5 cm de diametro y 6.5
cm de altura del empaque, con un gasto de aire a la entrada, por columna, de 2 | h'l; la relacion
carbono:nitrogeno inicial es de 12 (a diferencia del medio M-C que fue de 28.5, ver Cuadro 24.1)
con sulfato de amonio y urea, el tratamiento de Amberlita es diferente que en caso del medio M-C
ellos saturan al soporte con una solucion amortiguadora de fosfatos y el tamaiio del inoculo inicial
es 10 veces mayor que para el caso del medio M-C.

Estos cambios se incorporaron al programa para simular el proceso bajo condiciones
experimentales equivalentes.

En las figuras 27.1 (a) y 27.1 (b) se presentan las cinéticas de crecimiento celular y consumo de
sustrato respectivamente, publicados por Auna et a/, (1990), en donde se muestra que la duracion
de la fase lag es de casi la mitad de la que se obtiene con el medio M-C y que la maxima
produccion de biomasa apenas es de un tercio de la que se logra con el medic M-C. Las
diferencias se pueden deber a que Auria ef al/, (1990) determinaron la biomasa a través del
contenido de proteinas, para la elaboracion de la Figura 27.1 (a) se consideré que cada gramo de
biomasa seca contiene 0.37 g de proteina.

Los resultados simulados con K; constante (300 kg sacarosa m™3) y para dos pares de valores de
K, y m, se presentan en las Figuras 27.1 (a) y 27.1 (b). Como se puede apreciar el modelo
produce masas celulares ligeramente mayores que las experimentales con una buena
aproximacion. Los resultados simulados, para ambos pares de K y m,, el crecimiento ajusta de
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manera aceptable, mientras que para el consumo de sustrato el ajuste es muy bueno s6lo cuando
K, = 2.0 kg sacarosa m-3 y m_ = 3.5E-06 kg de biomasa himeda kg-! sacarosa s!. Con respecto a
los valores obtenidos para el medio M-C, esta discrépancia en los valores de los pardmeiros es

razonable en tanto que las condiciones experimentales de ambos casos fueron distintas.
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Figura 27.1. Comparacién de los resultados del modelo con K, = 2.0 kg sacarosam™3 y m, =
3.5E-6 kg sacarosa kg'! biom. hum s-1 ( --- ) y K = 35 kg sacarosa m3 y m, = 2.0E-6 kg
sacarosa kg'! biom. hum s-1(— — ). Simulados bajo las mismas condiciones de operacién
de la referencia (Auria ef al, 1990) experimental: (a) Crecimiento celular, (B3) y (b)
Consumo de sacarosa,( ¢ ).
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27.2 Caso 2.

En este caso (Palacios, 1992) los experimentos fueron realizados con A. niger C10, Amberlita
(IRA-900) y sacarosa como fuente de carbono. Se estudia el efecto de tres diferentes tasas de
aireacién: 2, 8 y 17.5 | h'! para cada columna de vidrio (2.5 cm de didmetro y 15 c¢cm de altura).
La biomasa se determiné por peso seco y la concentracién inicial de sacarosa fue de 32 kg m3.
En la Figura 27.2 se muestra una comparacién entre los resultados experimentales y los resultados
producidos por el modelo. Como se aprecia en la Fig. 27.2 (a), entre los tres conjuntos de datos
experimentales practicamente no se detectan diferencias entre si. Los resultados producidos con el
modelo, para el crecimiento celular y para el consumo de azicares, también fueron insensiblesa

estos cambios de aireacidn.

En la Figura 27.2 (b), se muestra una comparacién para la produccién de bidéxido de carbono,
obtenidos con columnas con 4 cm de didmetro, 15 cm de altura y un gasto de aire de 20 1 h! por
columna. El mdximo de biéxido de carbono, experimental y el tedrico, se sitidan entre Jas 22 y las
24 horas de cultivo, sélo que el valor del maximo experimental es casi tres veces mayor que el de
la prediccién y con un perfil mucho mds agudo. Aunque al calcular las integrales aproximadas de
ambas funciones, los valores obtenidos resultaron muy parecidos: el biéxido de carbono tedrico,
producido durante las 28 horas del proceso fue un 20% menor que en el caso del detectado en el
laboratorio, sugiriendo que los rendimientos para bidxido de carbono obtenidos con la ecuacion
(26-3) del modelo estdn subestimados.

En la Figura 27.2 (c) se muestra una cinética de las diferencias entre la temperatura del lecho
empacado y la temperatura de entrada del aire, medidas y simuladas. Como se aprecia, el modelo
predice un gradiente mdximo de 0.7°C entre el lecho y la temperatura del aire, que coincide bien
con las observaciones experimentales. Para lograr este ajuste fue necesario aumentar el coeficiente
global de transferencia de calor (U) desde el valor inicial de 83 hasta 120 J (m2 s K)*!.

27.3 Caso 3.

En este caso (Gutiérrez-Rojas et al, 1995a) se estudiaron cuatro concentraciones iniciales de
sacarosa: 30, 55, 120 y 125 kg m3, la relacién carbono:nitrégeno se mantuvo constante (12:1).
Los experimentos se realizaron en columnas de 1.8 cm de didmetro y 6.5 cm de altura, empacadas
con 5.0 g de soporte (Amberlita IRA-900) con el medio de cultivo absorbido y el inoculo de A.
niger C10. Las columnas se mantuvieron a 30°C con una tasa de aireacién constante de 0.16 m3
aire m> de empaque-s!. La biomasa se estimé con el método propuesto por Auria y Revah

(1994) en el que se correlaciona con la caida de presion y los coeficientes de permeabilidad
efectiva.
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Figura 27.2. Comparacién de resultados del modelo (—) con K, = 300 kg sacarosa m3, K =
35 kg sacarosa m-3 y m, = 2.0E-6 kg sacarosa kg-! biom. hum. s-1, simulados bajo las
mismas condiciones de operacién de la referencia (Palacios, 1992). (a) Crecimiento celular a
diferentes tasas de aireacién 2.0 (» ), 8.0 ( *), y 17.5 ( A} 1 aire h-1 por columna; (b)
Produccién de CO, ( @) y (c) Diferencia de temperatura entre el lecho empacado y la
entrada del aire ( * ). Para las condiciones de operacion ver texto.

Para el ajustar los resultados del modelo con los datos experimentales de este caso, se utilizaron
los siguientes valores para los pardmetros: K; y K, 300 y 3.0 kg sacarosa m3 respectivamente y

para m,, 2.5E-6 kg sacarosa kg'! biomasa hiimeda s-1.
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Para los rendimientos, se volvio a evaluar la ecuacion (26-3) a partir de los datos de este caso, se
calculo un nuevo valor global de Y, para cada concentracion inicial de azucar y por lo tanto un
conjunto de rendimientos (agua, oxigeno y bioxido de carbono) para cada concentracion inicial de
aztcar, asi para p’ = 30, 55, 120 y 125 kg sacarosa m™, se encontraron los siguientes valores’
Y, = 042,03, 0.17, y 0.2 kg biomasa seca kg'' sacarosa, respectivamente. El valor para la

constante adimensional A5 fue de 0.57.

En las Figuras 27.3 (a) y 27.3 (b) se muestra la funcion Y; (P) de la ecuacion (26-3) para cada
especie i del caso de estudio.
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Figura 273 Funcién Yj (P¢) que se muestra en la ecuaciéon (27-1) para dos concentraciones
iniciales de azacar (a) 30 kg de sacarosa m-3 y (b) 125 kg de sacarosa m-3.
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Los valores de los pardmetros Yjpgax, fueron:

Y .Max = 0.484 kg biomasa seca kg'! CO;
Y Max = 0.89 kg biomasa seca kg'! agua
Y oMax= 0.693 kg biomasa seca kg-! O

Y Max = 0.42 kg biomasa seca kg-! sacarosa

En la Figura 27.3 (a) se ve que cuando la concentracién inicial de aztcar es baja (30 kg de
sacarosa m3) los rendimientos permanecen pricticamente constantes mientras que para
conceniraciones elevadas (125 kg de sacarosa m3) los rendimientos bajan bruscamente, ver 27.3
(b), incluso hasta aproximarse a cero al inicio de la fermentacién. Esta aproximacién es razonable,
por ejemplo la misma cantidad de biomasa activa bajo una presién osmoética excesiva, como la del
medio mds concentrado, se esperaria que consumiera mas oxigeno y produjera mas bidxido de
carbono que bajo las condiciones del medio menos concentrado.

Con esta modificacién al modelo, con las condiciones experimentales de operacidn de este caso y
con una estrategia de ajuste de parametros basada en el crecimiento celular y la produccién de
biéxido de carbono, se realizaron las simulaciones con el modelo que se muestran a continuacién.

Crecimiento celular. En la figura 27.4 se muestran los resultados del modelo y los
experimentales para las cuatro concentraciones iniciales de sacarosa. Como se ve la etapa inicial
del crecimiento es practicamente la misma para las cuatro concentraciones de sacarosa y nunca es
mayor a 12 horas. La biomasa maxima aumenta cuando la concentracién inicial de sacarosa se
incrementa, mientras que la tasa maxima de crecimiento disminuye de 0.32 h'! para el medio
menos concentrado a 0.15 h-! para el mas concentrado, confirmando la hipétesis de inhibicién por
sustrato incluida en el modelo. Como se ve en la figura 27.4 la aproximacién del modelo a los

resultados experimentales con las cuatro concentraciones iniciales de sacarosa es muy aceptable.
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Figura 27.4. Comparacién de resultados del modelo (lineas continuas) y experimentales:
para el crecimiento celular con cuatro concentraciones iniciales de sacarosa, en kg m-3: (a)
30, (b) S5, (c) 120, y (d) 125.

Consumo de azicares. En la Figura 27.5 se muestra un buen ajuste entre las predicciones del
modelo y los resultados experimentales, particularmente para con los medios de baja
concentracién inicial de sacarosa, ver Figura 27.5(a). Con los medios mds concentrados, ver
Figura 27.5(b), el modelo es menos exacto. Este fendmeno de desajuste con altas concentraciones
también se present6 en el andlisis del capitulo §26, en donde se.observé un claro desacoplamiento
entre el crecimiento y el consumo de glucosa. En el estudio de este caso, cuando se comparan las
Figuras 27.4 y 27.5, especialmente cuando el medio de cultivo es el mdas concentrado, también se
observa el mismo fenémeno de desacoplamiento, que sugiere la formacién de metabolitos. Se
conocen diversos trabajos con cepas de A. niger en los que se han encontrado concentraciones
importantes de metabolitos como glicerol y eritrol para regular la presién osmética del medio
(Bloomberg y Adler, 1992), 4cido citrico en FMS (Hang y Woodams, 1987), en otro .tipo de
cultivos (Legi¥a y Mattey, 1986) y los tres metabolitos en FMS con Amberlita como soporte
inerte y altas concentraciones de glucosa (Gutiérrez-Rojas et al, 1995b).
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Figura 27.5. Comparacién de resultados del modelo (lineas continuas) y experimentales
para el consumo de aziicares con cuatro concentraciones iniciales de sacarosa, en kg m-3:
(a) (-0) 30, (-#-) 55,y (b) (-X-) 120, (--) 125.

Estas observaciones sugieren, una vez mds, que para simular con concentraciones elevadas de
azicares, es necesario incorporar un término que tome en cuenta la formacién de productos del
metabolismo.

Consumo de oxigeno y produccién de biéxido de carbono. En la Figura 27.6 se muestra la
comparacidn de los resultados de la tasa de consumo de oxigeno (C,) del modelo en relacion a los
datos experimentales con las cuatro concentraciones iniciales de sacarosa de este caso. Como se
observa existe una buena correlacién especialmente con las corridas de baja concentracién de
azucar. Para las concentraciones elevadas, el modelo produce los miximos de consumo de
oxigeno con un retraso de aproximadamente dos horas. Otra diferencia considerable con los
resultados experimentales es el total de oxigeno consumido, este fendmeno se repite en la

produccién de bioxido de carbono, en teoria debe producirse mds del que se produce realmente.
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Figura 27.6. Comparacion de resultados del modelo (lineas continuas) y experimentales
para el consumo de oxigeno con cuatro concentraciones iniciales de sacarosa, en kg m3: (a)
(-U) 30, (-#-) 55,y (b) (-X-) 120, (-»-) 125.

En la Figura 27.7 se muestran las cinéticas de la tasa de produccion de biéxido de carbono (C,)
simuladas y las experimentales. Como se observa, los resultados del modelo son aceptables. Sin
embargo, nuevamente las predicciones para las concentraciones elevadas de sacarosa son mayores
a las medidas en el laboratorio. Estas discrepancias se explican a continuacion.

Las diferencias entre el modelo y los resultados experimentales, tanto para el consumo de oxigeno
como para la produccién de biéxido de carbono se pueden explicar suponiendo que se forma un
producto, e.g. acido citrico. Al desarrollar un balance de carbono y oxigeno con los resultados
experimentales, para cada concentraciéon de sacarosa, se puede apreciar que se acumulan
cantidades crecientes de carbono no celular en el medio. Cuando se transforman estas cantidades

de carbono a equivalentes de 4cido citrico, se encuentra que para las concentraciones iniciales de
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sacarosa de 30, 55, 120 y 125 kg m3, se acumulan 0, 8.5, 130 y 66 kg 4cido citrico m
respectivamente. Los rendimientos, expresados en kg de 4cido citrico kg! sacarosa consumida,
van desde 0.15 hasta 0.53, que coinciden bien con los obtenidos en otros cultivos de FMS (Hang
y Woodams, 1987) con dos cepas de A. niger (0.19 a 0.6 kg 4cido citrico kg-! sacarosa) con
condiciones parecidas a las del caso que se estudia.
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Figura 27.7. Comparacién de resultados del modelo (lineas continuas) y experimentales,
para la produccién de biéxido de carbono con cuatro concentraciones iniciales de sacarosa,
en kg m-3: (a) (-+-) 30, (-¢-) 55,y (b) (-X-) 120, (--) 125.

Consumo de agua libre y ocupacion de espacios vacios. En la figura 27.8(a) se presentan los
resultados tedricos del consumo del agua que proviene de la fase liquida. Como se aprecia, en las
cuatro concentraciones iniciales de sacarosa siempre queda una cantidad apreciable de agua, entre
un 88 y un 92% del agua inicial. Estos resultados son opuestos a los reportados por Raimbault
(1980) con la misma cepa de A. niger C10 en harina precocida de yuca, en donde el autor
encuentra que la principal limitacién al crecirniento es el agua ya que al final de la FMS encuentra
un 30% del almidén inicial. Sin embargo estudios posteriores de Oriol et al, (1988) demostraron

que el agua disponible de estos cultivos se incrementa sensiblemente con la incorporaciéon de
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soportes inertes (bagazo de cafia) en los mismos cultivos con harina de yuca, en concordancia con

los resultados del modelo.

En la Figura 27.8 (b) se muestran los resultados tedricos de la ocupacién de los espacios vacios
en las columnas empacadas con Amberlita.Las predicciones del modelo sugieren que los espacios
disponibles en las columnas empacadas estan siempre subutilizados por la biomasa. Por ejemplo
cuando la produccién de biomasa alcanza su maximo valor solamente ocupa cerca de un 3% del
espacio libre inicial. Sin embargo, esta ocupacion de espacios aparentemente pobre es suficiente
como para inducir caidas de presioén hasta de 3.5 mmn de agua cm'! de empaque (Auria et al,
1993).

Pe

0.96 1

092 ¢

0.88 . -

g 065
0.64 (b) N . ~
0.63 N N
0.62
0.61

0.6 = et

tiempo, h

Figpfa 27.8 Predicciones del modelo para: (a) Cinéticas de consumo de agua, y (b)
ocupacion de espacios vacios, con cuatro concentraciones iniciales de sacarosa, en kg m-3:
30 _),55; (......), 120, y (.......), 125.

Evolucién de la temperatura y acumulacién de calor metabélico. En la Figura 27.9(a) se
muestran las cinéticas de temperatura del medio que produce el modelo para cada concentracion
inicial de sacarosa. Como se aprecia, el modelo predice aumentos en la temperatura del medio

respecto a la temperatura del aire o del bafio (30°C) hasta de 0.7°C para el medio menos
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concentrado y hasta 2.1°C para los medios mas concentrados. Considerando las dimensiones de

las columnas (1.8 cm didmetro y 8 cm de altura) que se emplearon en estos experimentos, los
gradientes especificos radiales serian de 0.77 y 2.3 °C c¢m!, los axiales de 0.175 y 0.525 °C cm!
para el medio menos concentrado y el mds concentrado, respectivamente. Los gradientes

especificos radiales encontrados por Saucedo-Castafieda et al, (1990) con harina de yuca fueron

hasta de 5 °C cm'!, mientras que para Rathbun y Shuler, (1983) no son superiores a 2.5 °C cm'l.
Esta comparacion permite suponer que las temperaturas de las predicciones y que el coeficiente

global de transporte de calor son razonables.
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Figura 27.9 Predicciones del modelo: (a) cinéticas de temperatura del medio, y (b)
evolucion del calor metabélico, con cuatro concentraciones iniciales de sacarosa, en kg m-3:
( ), 30; (_ __), 555 (....-. ), 120,y (........), 125.

En la Figura 27.9(b) se muestran las cinéticas de las tasas de produccién de calor metabdlico para
las cuatro concentraciones iniciales de sacarosa. En el caso de la concentracién inicial de sacarosa
mds baja, el maximo encontrado es de 19600 J m? s! i.e. para una carga de 276 kg de materia
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seca m3, equivalen a 2.55E-5 J h! kg'! de materia seca, que es un valor muy parecido al maximo
que reporta Raimbault (1980) con harina de yuca, de 3.3E5 J h'! kg'! de materia seca. Cuando se
integran las curvas de la Figura 27.9(b) y se refieren a un kilogramo de materia seca fermentable
i.e. restando la masa de soporte inerte, los resultados van desde 23.57E6 J kg'! de materia seca
para la concentracién mas baja, hasta 19.1E6 J kg! de materia seca para la maés alta
concentracién, estos valores son ligeramente superiores a los reportados por Rathbun y Shuler,
(1983) que proponen que se producen hasta 15.9E06 J kg'! de materia seca.

Los resultados del modelo sugieren que en el transcurso de la fermentacion la cantidad de calor
generado cambia y, como se aprecia en la Figura 27.9(b), es menor al principio y mayor durante la

fase de crecimiento logaritmico.
§28. Resumen de los pardmetros.

A partir de la comparacidén de resultados discutidos en los capitulos §26 y §27, particularmente
con base en las comparaciones realizadas en el estudio del caso 3, y para poder continuar con la
simulacién del proceso utilizando modelos mds completos, se proponen los siguientes valores

constantes para los pardmetros del crecimiento:

K; =300 kg azdcar m3 m, = 2.6E-06 kg aziicar kg'! biomasa himeda s-!
K, = 3.0 kg aziicar m™ U=120J m2s!K!

Para el caso de los rendimientos de biomasa se utilizard la ecuacién (26-3).

Resumen y conclusiones.

Préacticamente en todos los casos en los que se valida el modelo, para diferentes variables de
respuesta, se observa un ajuste aceptable del modelo. En el estudio de los diferentes casos, los
resultados sugieren en mayor o menor medida, que el modelo se podria mejorar incluyendo un
término de formacién de producto que justifique el consumo de azicares, el consumo de oxigeno,
la produccién de bidxido de carbono y de calor metabdlico. El modelo que se presenta es un
modelo muy simple, es un simulador que contribuye a explicar aspectos fisicos y fisioldgicos del
fenémeno global que se estudia. Es flexible y de rdpida respuesta, con un aceptable grado de
fidelidad con los resultados experimentales. Puede ser de gran utilidad para proponer nuevos
experimentos y nuevos modelos mds complejos, como es el caso de modelos que consideren los
aspectos difusivos de los nutrientes o el caso de modelos que tomen en cuenta la distribucién
espacial de la evolucién de las variables de estado.
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PARTE IV. SOLUCION Y VALIDACION DEL MODELO MATEMATICO GENERAL
EN DOS DIMENSIONES.

El modelo simplificado que se desarrolld en los capitulos anteriores y los pardmetros encontrados,
sirven de base para la solucién del modelo general en dos dimensiones. En la parte IV A se
presenta un andlisis de los resultados que produce el modelo general sin las restricciones
impuestas por las hip6tesis H:15 y H:16. En el capitulo §29 se discuten algunas restricciones
minimas, necesarias para desarrollar el nuevo modelo en coordenadas cilindricas y en términos
adimensionales, se proponen las condiciones iniciales y de frontera para resolver el problema. En
el capitulo §30 se justifica la seleccién del método numérico con el que se resuelve el problema y
se presenta una breve descripcién del principio del método. En los capitulos §31 y §32, se
propone una estrategia de solucién con el método de diferencias finitas y se describen los
programas de cdlculo. En la parte IV B (capitulos §33 al §39) se comparan los resultados tedricos
con los experimentales, de donde se desprenden las limitaciones y alcances del modelo
matemaético general.

El objetivo de esta parte es presentar la solucién numérica del modelo general en dos dimensiones
tratando de imponer el menor nimero posible de restricciones. En este estudio se parte del
supuesto de que el menor nimero de restricciones impuestas producird los resultados mds
préximos a la realidad.

A. DESARROLLO Y SOLUCION DEL MODELO.
§29. Planteamiento: Un problema de valor inicial y en la frontera.

29.1 Simplificaciones e hipdtesis de trabajo.

El modelo que se desarrolla a continuacién se basa en el conjunto de hipétesis descritas en el
capitulo §11.El modelo completo en coordenadas cilindricas estd descrito en las secciones IIIA a
la IIIB, en donde se incluyen los términos cinéticos que también se conservan sin mnguna
alteracion. Para escribir el modelo general en su forma adimensional, se incluyen las variables
independientes siguientes:

e El uempo adimensional ¢, antes definido como:

t ' :
t=7% (29-1)
donde: tf es el tiempo de fermentacién expresado en segundos.

o La altura adimensional z, del biorreactor, que se define como:
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z

== 29.
2= (29-2)
o El radio adimensional r, del biorreactor, que se define como:
r
e (29-3)

donde: z es un punto axial, m
r es un punto radial, m
L y Ra son la altura y el radio del biorreactor expresados, m

Para seguir con la misma légica de los capitulos anteriores las variables adimensionales se escriben
en negritas e itdlicas.

Los balances de masa y energia y los términos cinéticos adimensionales, se obtienen sustituyendo
el conjunto de adimensionales definidos en el capitulo §21 (ver Cuadro 21.2), para cada una de las
variables dependientes, asi como las ecuaciones (29-1) a la (29-3) en las ecuaciones del ANEXO

[ll, de donde resulta el siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales parciales:
Fase biolégica. Sustituyendo el cambio de variable propuesto en el Cuadro 21.2'y la ecuacion

(29-1) en la ecuacién (19-2 ), se obtiene la siguiente expresién:

Py = Y
= Cx

29-4
ot PxMax ( )

donde C, de definié en (21-3) y (16-1)

Fase liquida. Azicares, sustituyendo el cambio de variable propuesto en la ecuacién (19-3 ), se
obtiene la siguiente expresion:

9Pt
5t 00 C, (29-5)
donde C fue definida en la ecuacién (21-5)
Para el agua, partiendo de la ecuacién (19-4), se obtiene:
e = U
oa O C. (29-6)

La fase liquida p,, expresada en kg de 1 m™3, se obtiene de la siguiente forma:

P1 = Ps + Pe = Ps0 Ps + PO Pe (29-7)
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El conjunto de las fases sélida, bioldgica y liquida o fase estética p,, expresada en kg m3, se
obtiene de la siguiente forma:
Pps=PatPx+Ps+Pe.= pao Pa + PxMax Px + P (29-8)

Fase gaseosa. Para el oxigeno, a partir de las definiciones del Cuadro 21-2 y de las ecuaciones
(17-5), (29-1) y (29-2), se obtiene la siguiente expresion:

9p, tfv.\d tf
o - (—1_8)_3%& (po(’)co (29-9)

donde C: se definié en la ecuacion (21-8)

Para el biéxido de carbono, por analogia con el oxigeno:

9P (tfv )_Ec (_f
= P -~ C, (29-10)

donde C_: se defini6 en la ecuacién (21-10)
La fase gaseosa p,, expresada en kg m3, se obtiene de la siguiente forma:

Pg = PN * Pvt Pot P = PNO PN + PO Pyt P Po + Pemtax Pe (29-1D)
El conjunto global de las fases p; , expresado en kg m-3 esta dado por:

Pi =Pps + Py (29-12)

Es importante notar a través de las ecuaciones (29-7), (29-8), (29-11) y (29-12) que representan
el acoplamiento fisico de todos los constituyentes del sistema y que el modelo, al tomar en cuenta
los cambios en la composicion del sistema durante el proceso, incluye también los cambios

implicitos en las propiedades fisicas del mismo.

Estas observaciones se aprecian con mayor claridad en la ecuacién de balance de calor que se

presenta a continuacion.

Temperatura. A partir de los balances de calor, ecuacién (17-15), sustituyendo las varables

adimensionales correspondientes, se obtiene la siguiente expresién:

2
or /ar] laT T (29-13)

o = Naxt | 5 [N

rad (p 57 ¥ 3r2) ~ Nrea
Los grupos adimensionales N,; , N, .4 ¥ NV, se definen como sigue:
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Naxi = (B“E‘g) (Lffg) (29-14)

Nypa = (’p—}é‘) (Et‘%) (29-15)
_(Gb ) f__ .

Nrea - (pici ) ((Tin-Tp)] (29 16)

En la ecuacidn (29-14), el término Pl S€ obtiene introduciendo los calores especificos de cada

constituyente de la fase gaseosa. Partiendo de la ecuacion (29-11)

pgcg = pNO Pn oN T pvo Py + poo Po €0t PcMax Pe €c (29-17)
donde c;: es el calor mdsico de i a presién o volumen constante, J (kg de 1 K)-!

En las ecuaciones (29-14) a la (29-16), el término p;c; se obtiene introduciendo los calores
especificos de cada constituyente del conjunto de las fases. Las ecuaciones (29-8) y (29-17)

implican que:
PpsCps = Pa’ Pa Ca* PxMax Px Cx T P1 € (29-18)

PiCi = PeCy + PpsCps (29-19)

En la ecuacién (29-16), el término C;h; se define antes en la ecuacién (15-12).

El conjunto de ecuaciones diferenciales parciales que se pretende resolver con métodos numéricog

esta constitutdo por las ecuaciones:

(29-4), (29-5), (29-6), (29-9), (29-10) y (29-13)

29.2 Condiciones iniciales y en la frontera.

Para resolver el modelo general, las condiciones iniciales que se utilizan para el tiempo ¢t =0 y
para todo punto en el espacio radial y axial son las mismas definidas antes en el Cuadro 21.2.

Las condiciones en los limites espaciales de las coordenadas cilindricas en que se expresa el
modelo, se establecen a partir de las coordenadas adimensionales definidas por las ecuaciones
(29-2) y (29-3). Las condiciones frontera son:
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e Paraz =0,y para cualquier valorde ¢t y/o de r:

Para el oxigeno:

0
p,= 222 10 (29-20)
Po

Para el bidéxido de carbono:

0
Lo (29-21)

Pe = pcMax

Para la temperatura:

(Tair-Tp)
= 29-
(Tin-Tp) (29-22)
» Parar =0,y para cualquier valor de ¢ y/o de z:
dr
= 0 (29-23)
« Parar = Ra, y para cualquier valor de ¢ y/o de z:
(T3-Tp)
= TinTp) (29-24)

29.3 Valores de los parametros

Los valores de los pardmetros fisicos y biolégicos se presentan de manera detallada en el capitulo
§20. Los pardmetros que se emplean en el modelo general que se describe aqui, son esencialmente
los mismos, también se adoptan aqui los pardmetros que se modificaron en el capitulo §28,
excepto que el coeficiente global de transferencia de calor (U), no aparece en el modelo general y
en su lugar queda incluida la conductividad térmica efectiva (A) del conjunto de las fases sélida,
bioldgica y liquida. Para conocer el orden de magnitud de este parimetro se realizaron una serie
de experimentos utilizando el método propuesto por Benet (1981) para la medicién experimental
de la conductividad térmica de materiales porosos heterogéneos tales como suelos humedos. Los
resultados mostraron que la conductividad térmica del sistema amberlita-medio de cultivo-hongos
filamentosos pricticamente no varfa en relacidn a la evolucién de la fermentacién, probablemente
debido a que la cantidad de biomasa producida en estos sistemas siempre fue baja. Con estos
experimentos se encontrd que los valores de la conductividad térmica fluctuaron entre 0.05 y 0.1

Jml sl K-l Estas cifras son del mismo orden de magnitud de la conductividad térmica del aire
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(0.02 T m-! 57! K1) y entre 5 y 10 veces menores que la del agua (0.5 J mr! s'! K-1). Por lo que se
consideraron como aceptables y durante las simulaciones se trabajé con un valor de A de 0.06 J m°
1 S‘] K-l'

§30. Seleccién y descripcidn del método de integracion.

Por las caracteristicas del modelo que se propone, el problema puede considerarse como de valor
inicial en el tiempo y en la coordenada axial, sin embargo la ecuacién para la temperatura indica
que el problema también debe considerarse como de valores en la frontera. Para resolver un
sistema de ecuaciones simultdneas como el propuesto en el capitulo §29 debe seleccionarse
cuidadosamente el método de solucién numérico buscando siempre una alternativa que produzca
resultados estables, confiables y de respuesta rapida. Las alternativas numéricas existentes en la
literatura son muchas y una seleccién eficiente del método implicaria ensayar varios y compararlos
entre si, evaluando con diferentes criterios. En tanto esto Gltimo sale del alcance establecido en

este trabajo, se selecciona el método de diferencias finitas por las siguientes razones:
1. Es el método de mds facil comprensidn y aplicacion (Press et al, 1989).

2. Se aplica extensivamente en sistemas de coordenadas cilindricas con resultados aceptables
(Finlayson, 1971), (Raghavan y Ruthven, 1983).

3. En problemas similares al del modelo que se presenta aqui, invariablemente el método de
diferencias finitas se utiliza como el método de referencia que produce los resultados mds
proximos a la solucidn analitica (Finlayson, 1971; 1980), Segall, et al (1984).

Algunas desventajas del método de diferencias finitas son: (i) la simplicidad del método puede
conducir a obtener soluciones inestables que limitan mucho su aplicacién, (ii) por lo general, el
método requiere de una malla de elementos discretos muy cerrada y por lo tanto el tiempo de
computo puede ser muy prolongado en relacién al requerido por otros métodos como por
ejemplo el de colocacién ortogonal desarrollado por Villadsen y Michelsen (1978).

De los métodos existentes de aproximacién numérica para resolver ecuaciones diferenciales
parciales, los mds utilizados son aquellos que emplean alguna modalidad de las diferencias finitas.
El método es un método de aproximacion en el sentido que las derivadas se aproximan a un punto
a través de cocientes de diferencias en intervalos muy pequefios, pero las soluciones no se
consideran como aproximadas en el sentido de ser estimados burdos o crudos (Smith, 1985). En
términos generales, la informacién experimental invariablemente esta sujeta a errores de medicién,
de manera similar todo trabajo de andlisis aritmético esta sujeto a un cierto ndmero finito de

valores significativos que contienen errores de redondeo, de tal manera que aun las soluciones
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analiticas proporcionan solo respuestas aproximadas. El método de diferencias finitas proporciona
soluciones precisas y confiables, en la misma proporcién en que los datos experimentales son
precisos o, en otras palabras, las soluciones del método son tan precisas como se requieren en

problemas tecnoldgicos en donde se busca una solucidn.

El principio del método consiste en sustituir cada derivada parcial por un cociente de diferencias
fimtas. Esto conduce a transformar un conjunto de ecuaciones diferenciales parciales en un
conjunto de ecuaciones algebraicas a resolver por métodos matriciales de manera simultdnea,
siguiente alguno de los esquemas de solucién que se describen mds adelante. Para aplicar el
método es necesario definir, en primer lugar, una espacio delimitado por las dimensiones del
biorreactor. El espacio de integracién se debe expresar a través de una malla imaginara de
dimensiones finitas. A partir del dominio de integracién discretizado, es posible aproximar a cada
una de las derivadas parciales a su equivalente de diferencias finitas resolviendo simultdneamente
el conjunto de ecuaciones resultantes, en donde las incégnitas pueden o no estar de manera
explicita, por métodos de aproximacién numérica en donde las variables independientes cambian
paso a paso. Estas etapas y su aplicacién particular al problema del modelo general se discuten en
los subcapitulos que siguen.

30.1 Discretizacidn del dominio de integracidn.

El dominio de integracidn esta compuesto por un conjunto de puntos o nodos bien definidos en el
espacio. En la Figura 30.1 se presenta graficamente el dominio de integracién en las coordenadas
radial y axial. Si se define a Ar y a Az como el paso en el espacio en la direccion de las ordenadas
radial y axial respectivamente, entonces un punto de coordenadas (r,z) representara un nodo (1,)),

asociado al punto a través de:
r=1Ar; z=jAz (30-1)
Vi=0,1,2,3,. Vj=0,1,2,3,

30.2 Aproximacion de las derivadas parciales
La primera y segunda derivada de una funcién continua cualquiera W de r y de t, se puede

aproximar en términos de series truncadas de Taylor hasta el primero y segundo orden,

produciendo las expresiones generales siguientes:

126



1-1,j+1 1,J+1 1+1,j+1
— o :
)AZ l—l,j 1, l+1,_]
- ‘ ‘v{i,m e
i-1,j-1 1,)-1 1-1,j+1
| |
4' r .
"""""""""" AP

Figura 30.1. Discretizacion del dominio de integraciéon. En donde r es la coordenada
radial y z es la coordenada axial.

La primera derivada de W con respecto at o ar evaluada en el punto (i,n) donder=iAryt=n

At, se puede expresar como sigue:
Diferencia central

con respecto al tiempo

OW(i,n)  W(in+l) - W(i,n-1)

o)
ot 2At (30-2)
con respecto al radio
dW(i,n)  W(i+1,n) - W(i-1,n)
or 2Ar (30-3)
Diferencia hacia adelante (forward difference)
con respecto al tiempo
OW(i,n) W(in+l) - W(i,n)
o At (30-4)

con respecto al radio
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WG, W(i+l,n) - W(in)
or Ar

(30-5)

Diferencia hacia atras (backward difference)

con respecto al tiempo

IW(,n)  W(in) - W(in-1)
at At

(30-6)

con respecto al radio

dW(i,n)  W(.n) - W(i-1,n)
or Ar

(30-7)

Finalmente, la segunda derivada con respecto al radio se expresa como sigue:
0?W(i,n)  W(i+l,n) - 2W(i,n) + W(i-1,n)
oz Ar?

NOTA: Las definiciones de las derivadas con respecto a la coordenada axial z son idénticas que
las que se muestran.

(30-8)
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30.3 Seleccidn del esquema de integracion.

Se conocen muchos esquemas de integracién con el método de diferencias finitas, cada esquema
representa una estrategia de cdlculo y de solucién diferente, sin embargo, todos los esquemas se
basan en el mismo principio: una vez definidos los valores de las variables en los nodos iniciales y
en los limites, el problema se reduce a calcular simultaneamente, los valores que corresponden a
los puntos vecinos, en el espacio y en el tiempo hasta lograr la cobertura total del dominio
especificado antes. En la discusién que sigue un esquema explicito o implicito se refiere a si la

variable en cuestidén se puede obtener de manera directa o indirecta respectivamente.
Esquema explicito-explicito

Esta estrategia se refiere a tratar de dejar al tiempo y a la coordenada espacial, ambas de manera
explicita. En este esquema se parte del principio que los valores de las variables se conocen en los
nodos definidos por (i-1,n) y (1,n-1) y que con estos valores se puede calcular un nuevo valor en
el nodo (i,n). En la figura 30.2 se muestra el principio de este esquema de integracidn, en donde

se pueden observar, a manera de ejemplo, los primeros tres pasos de integracion.

Tiempo Prirmer pcso S egundo poso Tercer 80 |
| B B L
. R . -
+ ; X ; 1 y
i i ! ‘ E i
3 —e . -
1' . b
n+2 —® —e *—X :
n+l T e X H X
| n X —e f X— e
ml e e e-—e t o o o o | o o o
i : ! i i
-1 0 i+l 42 i1 i i+l j42 i1 i i+l 42
Espacio |

F igu’ra 30.2 Est’rgtegia de gélculo para el caso explicito-explicito: las tres etapas iniciales del
calculo numérico. Los circulos cerrados representan los datos conocidos y la cruces las
incégnitas
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Esquema explicito-implicito.

En esta estrategia de cdlculo se considera que la solucidén puede obtenerse con el tiempo de forma
explicita y solo es implicita en el espacio. Para el tiempo t + At, se realizan los cdlculos de los
valores de la funcion W de manera simultdnea para todos los nodos vecinos del mismo tiempo de
calculo, solo hasta obtener todas las incégnitas se pasa al siguiente nivel de tiempo. En la figura

30.3 se presentan los primeros tres pasos de integracién con este esquema.

Tiempo Primer pcso S egundo paso Tercer pcs0
e s .
e 8 - .
n+l —e@ ’ : f L —
n2 e f & % —X—X—
n+l —e - * X X X ——f 06— o —¢—
| }
n - f——x_———x—‘f“——*‘——*‘——.—‘vfw—— ———0— 9 —@——
nl —e—o & —o—] o ¢ @ o1 oo o —
o |
_ | -
i-1 i i+l i+2 i-1 ioi+l 42 i-1 i i+l i+2 ‘
‘ Espacio |

Figura 30.3 Estrategia de cilculo para el caso explicito-implicito: las tres etapas iniciales del
cilculo numérico. Los circulos cerrados representan los datos conocidos y la cruces las
incognitas.

El esquema de integracién implicito supone que la funcién W es conocida al menos en los limites
espaciales de la malla de trabajo. Como se puede apreciar en la figura 30.3 la solucién simultidnea
de la funcién en todo nodo i al mismo tiempo, implica que se debe producir un mimero de
ecuaciones igual al nimero de incOgnitas en la malla. Una vez desarrollado el sistema de
ecuaciones la solucidn se encuentra utilizando un ordenamiento matricial tridiagonal que, a su vez
se obtiene de la discretizacién de las derivadas parciales y con los valores conocidos en el espacio
y el tiempo precedente. En estos sistemas las incognitas y los valores conocidos se agrupan en las

ecuaciones para resolver de manera simultanea los vectores de incdgnitas.
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Esquema de las direcciones alternas

Este esquema es una variante del anterior. Consiste en tratar el problema de manera sucesiva
hacia cada una de las direcciones siempre fijando las otras. Por lo general el tiempo es la variable
que queda fija mientras se cubre la malla espacial alternando las coordenadas espaciales. En la
figura 30.4 se muestra esta estrategia de cdlculo para los primeros tres pasos de integracion, en
donde ¢l tiempo se mantiene constante, es decir explicito, mientras que en el espacio puede ser
implicito-implicito o bién implicito explicito. En problemas bidimensionales este esquema es el
mas practico y facil de aplicar, siempre y cuando se conozca el valor de la funcién a integar en
todos los limites espaciales.

t = constante

Espacio Primer pcso S egundo poso Tercer pso

T : T
i : | ; : i | 1 |

+3

j+2 '

j+1 -
_ i
j |
|
i1 ?
i-1 i i+l 42 i-1 i i+l i+2 i-1 i i+l 42 j
Espacio |

'F i.gpra 30.4 E§trategia de calculo para el caso de las direcciones alternas: las tres etapas
iniciales del calculo numeérico. Los circulos cerrados representan los datos conocidos y la
cruces las incégnitas

Para la solucién del problema que plantea el modelo matemdtico general con el método de
diferencias finitas, se propone la malla de trabajo que se muestra en la figura 30.5, en donde el
plano r-z adimensional se muestra discretizado en elementos cuadrados o rectangulares generando
los nodos a los que se aproximarén las diferentes derivadas parciales. En la figura se observa la

direccién de integracién que se propone para cada coordenada espacial.
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. Ar
z=1 —j=jmax ’ —
‘ : Az
- -+ : L -~ . *
F——r - 3
z 8 Z
= o
=3 "3— " %
J= - : :
g &
i=2 | al 2
j =
z=0___ ij= 0
i=0 1 2 3 4 i=imax
- r e
r=0 r=1
.
Direccién de la Integracion Radial

Figura 30.5. Discretizacion del dominio de integracion para el plano r-z del problema
cilindrico del modelo general.
En lo subsecuente se sigue la convencién de indices que se detalla a continuacion:

1. Los indices i,j,n estdn siempre asociados a las coordenadas adimensionales r, z, £y los

incrementos Ar,Az, At mediante:

r=i1Ar en el limite:  si r = Ra entonces " r=imax Ar
z2=]4Az en el limite:  si z=L entonces Z = jmax Az
t=nM en el limite:  si t=tf entonces t = nmax Af

2. La funcién T (por ejemplo) evaluada en el punto (i,j) al tiempo n queda representada por:
T (ijn) |

3. La derivada parcial con respecto al tiempo, evaluada en el mismo punto (i,j) al tiempo n

queda representada por:
or
gt 'Lin
132



4. Los indices espaciales i,j adquieren valores que van desde O hasta imax y jmax
respectivamente (ver figura 30.5). El indice n asociado al tiempo solo adquiere los valores O

y 1, que se refieren al tiempo precedente y al tiempo de cdlculo respectivamente
El esquema de cdlculo numérico que se selecciona es el siguiente:
Explicito en el tempo
Explicito en el espacio axial
Implicito en el espacio radial

En el capitulo siguiente se detalla la estrategia de solucién que se propone.

§31. Solucién del modelo por el método de diferencias finitas.

La solucién del modelo supone una estrategia especialmente disefiada para el caso, €sta
comprende la discretizacién de las ecuaciones diferenciales, la discretizacion del modelo asi como
de las condiciones iniciales y frontera y, finalmente supone también un conjunto de programas que
ejecuten con precisioén y rapidez la estrategia de la solucién y la légica secuencial que esto
implica. A continuacién se presenta, de manera muy simple la légica global con que se aborda el
problema, aplicando el método de diferencias finitas.

31.1 Estrategia de la solucién.

La estrategia de solucion que se ha seleccionado para resolver el problema se puede resumir en las
siguientes etapas:

1. Definicién de los valores para todas las variables de estado al inicio del proceso: n =0y para
el limite espacial de la base del biorreactor: j = 0.

2. Las variables independientes se hacen explicitas para el tiempo de calculon = 1.

3. Para j= 1, se calculan los valores de la funcién con derivadas en r sobre la misma ordenada
radial, desde i = O hasta i = imax, en donde para cada paso de integracion Ar se escribe una
ecuacion algebrdica y, el conjunto de ecuaciones hasta imax, permite encontrar las

incégnitas que se muestran con una cruz en la figura 30.3, utilizando el algoritmo de Gauss-
Seidel.

4. Sin cambiar el valor del tiempo, j aumenta hasta j+1 en donde se vuelven a calcular
implicitamente las imax-2 incégnitas radiales en el "nivel” j+1.
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5. El paso 4 se repite hasta cubrir los jmax "niveles” de la malla de integracién que equivale a
alcanzar la parte superior del biorreactor cilindrico que se pretende simular. Los resultados
se almacenan sucesivamente en la matriz del tiempo de calculo conelindicen=1V iy V.

6. La matriz de resultados con indice n = 1 se fija como el nuevo valor inicial y se le asigna el

indice n = O para regresar al paso 2 y repetir la secuencia completa.

7. Los cdlculos se detienen cuando el tiempo de fermentacién alcanzé el valor tf
preestablecido.

La aplicacién de la estrategia que se detalla en este subcapitulo parte de la base de que se dispone
del conjunto de ecuaciones que constituyen el modelo en su forma discreta. En los subcapitulos

que siguen se desarrollan estos conceptos.

31.2 Discretizacién de las derivadas parciales.

Para una funcién adimensional cualquiera p evaiuada en el nodo (i,j,n), asociado al punto de
integracion (rz,t), las derivadas parciales se pueden aproximar utilizando cocientes de diferentes
finitas, seguin la malla de trabajo y los esquemas de integracién seleccionados y discutidas antes,
como sigue:

Para la primera derivada con respecto al tiempo, se selecciona la expresion de diferencia
hacia atrds, dada por la ecuacién (30-6), es decir:

5 - b
do | oGk il ah)

Para la primera derivada con respecto a la coordenada axial, se selecciona la expresion
explicita de diferencia hacia atrds, dada por la ecuacién (30-6), es decir:

9 | _pan) - pGj-1n) (31-2)

oz |‘-j'” Az

Para la primera derivada con respecto a la coordenada radial, se selecciona la expresion

implicita de la diferencia central, definida por (30-3) y ahora dada por:

9| _pirlim - pli-lin
or ‘LT 2Ar

(31-3)

Para la segunda derivada con respecto a la coordenada radial, segin (30-8), queda como:

0? G+1,),n) - 2p(i,j.n) + p(i-1,j,n)
_é;% li‘j‘n - p ) pArJZ ) P ) (31_4)
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31.3 Discretizacion del modelo.

Fase biolédgica. Sustituyendo (31-1) en la ecuacion (29-4), se obtiene la siguiente expresion:

PG - poGijn-1) _
ot PxMax

C, (31-5)

La ecuacién (31-5) se puede escribir de manera explicita en el tiempo:

At
p,(ij.n) = po(i.j.n-1) + —;ﬁ—— c, (31-6)

xMax

Fase liquida. Para los azicares, sustituyendo (31-1) en la ecuacidn (29-5) y pasando a la forma

discretizada, se obtiene la siguiente expresion:

Ps(ij,n) = py(i

te AL
,j,n-l)-‘gﬁcs (31-7)

Para el agua, sustituyendo (31-1) en (29-6) y procediendo de manera andloga que con la fase
biolégica, se obtiene:

.. .. o tr AL
pe(lv.]’n) = pe(19.]’n'1) - —f‘;o_ Ce (3 1‘8)

Para la fase liquida en su conjunto, expresada en kg de 1 m-3, se obtiene de la siguiente expresion:
pl(l’j’n) = psO ps(ls.} 9n) + pco pe(iaj’n) (3 1’9)

El conjunto de las fases sélida, bioldgica y liquida o fase estdtica, expresada en kg m3, se obtiene
de la siguiente forma:

Pps(1jon) = Po° Py + Paptax Px(Lian) + py(ij.m) (31-10)

Fase gaseosa. Para el oxigeno, a partir de la ecuacion (29-9) y las ecuaciones (31-1) y (31-2), se
obtiene la siguiente expresion:

Po(i,) - Pp(i)on-1) (tfvgjpn(i,j,n) - Py(,)-1,0) (_tf_JC G1-11)
=- § o -

At L Az P OO
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Como se puede observar, en la ecuacién (31-11) se tiene una sola incégnita p,(i,j,n), ya que el
término p,(i,j-1,n) que corresponde a la masa de oxigeno en z precedente se conoce siempre, por
lo tanto, para el oxigeno la expresién explicita en el tiempo y explicita en la coordenada axial se

obtiene resolviendo (31-11) para la Ginica incégnita, es decir:

g Az y AN N AtAz ) tf |
N D _ e _ . _
Poi) °(Az+AtNg) Polin-1) +(Az+AtNg] Po(1i-1.0) (Az+AtNg) b0 G

donde:
ifv
Ng=(“—gL ) (31-13)

Para el biéxido de carbono, a partir de la ecuacién (29-10) y las ecuaciones (31-1) y (31-2),
procediendo de manera andloga que con el oxigeno, la expresién explicita en el tiempo y explicita

en la coordenada axial es la siguiente:

A

.. Az . MIN . NAzZ te
| — _ e . . .
pc(1,),n) (! n Ng) p.(i,j.n-1) +( . Ng}pc(l,_] L,n) ( : Ng] Do C. (@(31-14)

La fase gaseosa pg(i,j,n), expresada en kg m3, se obtiene a partir de (29-11) y de las ecuaciones
(31-12) a la (31-14) de donde se obtiene:

Pe(idom) = P? Py + 0.0 Py (0§ + P Py (1.1) + Povtax Pelisn) (31-15)

El conjunto global de las fases p;(i,j,n), expresado en kg m3 se obtiene con las ecuaciones (31-10)
y (31-15):

Pi(1jn) = Pyg(ij.n) + pelinj.n) (31-16)

Temperatura. A partir de la ecuacién de balance de calor, ecuacién (29-13) y sustituyendo las
ecuaciones (31-1) ala (31-4), se obtiene la siguiente expresion:

T(,j.n) - T(i,),n-1) =N T@,,n) - T(,j-1,n)
AL = Vaxi Az
N 1 (T(@+1,j,n) - T(i-1,j,n) T(i+1,3,n) - 2T(i,j,n) + T(i-1,i,n)
" rad (i) | 287 * Ar?
“Nrea (31-17)
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Donde los grupos adimensionales N,; , Nyqq Y Nyeq.definidos con las ecuaciones (29-14) a la (29-
16), se calculan siempre en el tiempo precedente, es decir, en lo subsecuente y solo para facilitar
la escritura de las ecuaciones, los coeficientes escritos como N,y , Nyuq ¥ N,q sOD equivalentes a
N i(ij.n-1) , Npopy(ijn-1) y N, (1,5,n-1).

Como se puede apreciar, en la ecuacién (31-17) aparecen tres incégnitas: T(i-1,j,n), T(1,1,n} y
T(i+1,j,n) todos los demds términos son conocidos. Para calcular las temperaturas de manera
implicita a lo largo del radio adimensional del biorreactor, es decir para todos los valores de i (i =
0, 1, 2, 3, .. .imax) asociados al dominio 0 < r < 1, la discretizacién produce un sistema de
imax-+1 ecuaciones con imax+1 incégnitas. Para resolver un sistema de ecuaciones como el que se
genera con la ecuacion (31-17), es necesario recurrir a métodos numéricos matriciales. Entre los
métodos matriciales utiles para abordar el problema, en este trabajo se selecciona e] método de
Gauss-Seidel. Para la aplicacion de este método se requiere de las definiciones que se presentan a
continuacién:

1. Sea o la matriz de los coeficientes de la ecuacidn (31-17), de dimensién imax; [ el vector de
incégnitas y C el vector de términos conocidos y constantes, ambos también de dimension
tmax.

2. La ecuacidén matricial con la que se resuelve la ecuacién (31-17) esta dada por:
al=C (31-18)

3. La ecuacidn (31-18) también se puede escribir de la forma siguiente:

[ o0,0)0(0,1) "\ ( 10) /€O

o(1,i-1) ou,i) oi,i+l) I() = C()

\ o(imax,imax-1) o(imax,imax) } \I(imax)} \C(imax))

Con la ecuacién matricial precedente se pretende que al incorporar el vector transpuesto de
términos constantes a la matriz tridiagonal de coeficientes y al invertir la nueva matriz aumentada,

el vector resultante sea el correspondiente vector de resultados para un valor de j y un valor de
tiempo.
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Para poder aplicar la ecuacién (31-18) a la ecuacién (31-17), es necesario encontrar cada uno de
los términos utilizando la ecuacion de balance de calor (31-17); primero para los puntos interiores
del dominio y luego para las condiciones frontera.

31.4 Discretizacion de los puntos interiores de integracion.

Para un punto interior del dominio de integraciéni Li=1,2, 3, ... imax-1, los coeficientes a.(i,1)
se obtienen agrupando, del lado izquierdo, las tres incégnitas T'(i-1,j,n), T(i,j,n) y T(i+1,j,n) de la
ecuacion (31-17) y dejando del lado derecho los términos constantes correspondientes a C(i), de
la manera siguiente:

AN NN
(A’QNrad - Ar2r(1)] T(l'l’_’vn)

2A¢ .
1+XZ‘Nan Aer""d T(ij.n)

Ar AN Yo A
+(Z,_21de+A,2,(i))T(!+LJ,n) T(i,jin-1) + 5 Nogi TG-1n) - A N (31-19)

Las ecuaciones (31-18) y (31-19) implican que parai =1, 2, 3,...,imax-1:

(i) Para la matriz de coeficientes:

o AIN, 4
afii-1) = ArZN""’ Ar2r(i)

. A 288 )
af1,1) = 1+AZN,m 'Aer’ J

- At AN )
o(i,i+]) = Ar”N’“d+Ar2r(1)}

(i1) Para el vector de términos constantes:

C(i)=T(@,j,n-1) + = &

Az Ny T(ij-1,n) - At N,

rea

Como se puede observar el primer renglén de la matriz, correspondiente al punto i = 0 y el dltimo

de la misma, para el punto imax, no se pueden obtener solo con la ecuacién (31-17). Para
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encontrar estos elementos de la matriz y del vector de incdgnitas, es necesario discretizar ias

condiciones en los limites.

31.5 Discretizacidn de las condiciones en la frontera.

Enel punto1=0.

Para la discretizacién para el punto i = 0, debe recordarse que la condicién establecida
originalmente es que la derivada de la temperatura con respecto al radio es cero, esto conduce a
suponer un maximo en este punto y a considerar que existe una cierta simetria en los perfiles

radiales de temperatura. Estas dos consideraciones se aplican en este subcapitulo.
Antes de comenzar con la discretizacién en el punto en que r se hace cero, para evitar una
indeterminacion en la expresién:

Lo o
r or + or?

que proviene de la ecuacién (29-13), Smith (1985) propone que se puede aproxirnar, por series de
MacLaurin, al doble de la segunda derivada, es decir que:
1 oT 03T 0T
r or or? or?

(31-20)

Por lo tanto, para i1 = O se puede sustituir (31-20) en la ecuacién de calor original (29-13)
obteniéndose la expresion siguiente:

T Nt [ E) 2,0 ZE oy
ot~ e \az ) rad 5.2 " ‘Vrea 31-21)

Sustituyendo las ecuaciones (31-1), (31-2) y (31-4) en (31-21), se obtiene la siguiente expresion
que es vdlida solo para el punto en el que i es igual a cero, es decir en el centro radial del

biorreactor:

TO,,n) - 7(O,jn-1) - N ‘(T(O,j,n) - T(O,j-l,n)j

At ~“Vaxi Az

2N, (T(l,j,n) -2T(0,j,n) + TQI,J',Q)

Ar2

“Nyea (31-22)

139



Si se considera que la temperatura en el punto i = - 1 es igual a la temperatura del punto 1= 1, por
simple simetria, entonces la ecuacién (31-22) tiene dos incégnitas: T(0,j,n) y T(1,j,n), por lo tanto
agrupando términos semejantes se obtiene:

( At 4At
\1+_A—zN“" A2 N,yaq | T(0,5,0)

4As At
(A,z rad)T(l’J m) = T(0,n-1) + =Noyy T(0,j-1n) - A N, (31-23)

Las ecuaciones (31-22) y (31-23) implican que, exclusivamente en el punto 1 = O:

(1) Para la matriz de coeficientes:

At 4N
(0,0) =| 1 +5Noyi - 33Nraa

®(0,1) = [A%N, )

(11) Para el vector de términos constantes:

At
C(0) = T(0,j,n-1) + —

Az N T(0,j-1,n) - M N,,,

En el punto 1 = imax.

Tomando en cuenta que las temperaturas en el punto r = 1, correspondientes a 1 = imax, son
conocidas, se aproximan a la temperatura de la chaqueta, a lo largo de toda la coordenada axial y
para todo tiempo, sustituyendo el indice imax por el indice i en la ecuacién (31-17), se obtiene:

T(imax,j,n) - T(imax,j,n-1) (T (imax,j,n) - T{imax,j JQ]
At = Nax Az

1 (TQmaxH,'_L,n) T(imax-1,j, n) T(imax+1,j,n) - 2T(imax,j,n) + T(imax-1.j,n)
r(imax) | 24r Ar?

- Nyieg (31-24)
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en donde la temperatura evaluada en el punto ficticio imax+1 ( el punto es ficticio por que se sitiia
fuera de la malla de trabajo), se puede aproximar al valor de la temperatura en el punto imax y
ambas: T(imax,j,n) y T(imax+1,j,n) a la temperatura de la chagueta que, en este caso, es siempre
constante. Por otro lado el punto r(imax), corresponde al radio del biorreactor Ra. Con estas
consideraciones y agrupando los términos semejantes a uno y otro lado de la igualdad, se puede
observar que (31-24) contiene una sola incégnita: T(imax-1,j,n), resolviendo para la incognita se

obtiene:

Nrea
Nrad Nrad
2RaAr Ar?

T(imax-1,j,n) = (31-25)

Esta simplificacién conduce a resolver el sistema de imax-2 ecuaciones, definidos arriba, y el
dltimo renglén de la matriz tridiagonal queda explicito con T(imax,j,n) conocida V jy V ny
donde T(imax-1,j,n) también queda explicita con la ecuacion (31-25).

§32. Programas de simulacién.

Para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales parciales que se presentan en los capitulos
anteriores, se utilizé el lenguaje Turbo-Pascal. El conjunto de programas esta constituido por un
total de doce procedimientos o subprogramas y dos unidades de Turbo-Pascal que contienen la
mayoria de los programas de presentacion en pantalla y los formatos de almacenamiento en disco.
En el Cuadro 32.1 se presenta una lista de los programas y unidades y una breve descripcion de la
funcién de cada uno.

El proceso de cdlculo se inicia con la declaracién de constantes, tipos, procedimientos y las
variables principales. En la Figura 32.1 se muestra un diagrama de la l6gica seguida con el
procedimiento CALCUL2.PAS. Como se puede apreciar, la secuencia es equivalente a la
resefiada en el capitulo §31 (ver 31.1). El programa continia con la lectura de los valores de los
pardmetros, presenta una lista de los pardmetros para dar la opcién de modificarlos o aceptarlos.
El programa abre un archivo para cada variable de estado en donde almacenara la informacién
producida, presentando en la pantalla, a medida que calcula. Los célculos de las variables en su
forma explicita se realizan con el programa CALCUL2.PAS en dos bucles: el primero cubriendo
la direccion radial, calculando siempre con el apoyo de los valores conocidos de z y del tiempo
precedentes; el segundo calcula cubriendo la direccion axial. Al finalizar el primer bucle se

dispone de la informacidn suficiente como para calcular las temperaturas que se utilizardn en la
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siguiente "capa" axial, estos cdlculos se realizan con el algoritmo de Gauss-Seidel. Al finalizar el
segundo bucle se realiza un cambio de indice en las matrices calculadas y las nuevas matrices
cumplen la funcién equivalente a las nuevas condiciones iniciales, para continuar con el método
recursivo (ver figura 32.1, segunda parte). El tiempo evoluciona solo después de que se cierra el

segundo bucle o bucle axial.

CUADRO 32.1 LISTA Y DESCRIPCION DE LOS PROGRAMAS UTILIZADOS EN LA
SOLUCION DEL MODELO GENERAL EN SU FORMA BIDIMENSIONAL

PROGRAMA DESCRIPCION

PRINCIPAL PAS Define constantes, tipos, variables y a los principales procedimientos
que se emplearan.

LECTURA.PAS Asigna valores a 53 variables. Lo invoca PRINCIPAL.PAS.

Calcula condiciones de operacidén y permite la modificacién de 27
VALIDA PAS variables previamente leidas, esto mediante la presentacion de cinco

) pantallas. Cada pantalla tiene la doble opcién de modificar o aceptar
todos los valores. Al final recalcula conforme a las modificaciones
propuestas. Lo invoca PRINCIPAL.PAS.

Define variables, arreglos vectoriales y matriciales propios del
CALCULLPAS procedimiento CALCUL2.PAS. Lo invoca PRINCIPAL PAS

Establece las reglas de impresién y almacenamiento de datos. A
partir de las condiciones iniciales y de frontera calcula las variables
CALCUL2.PAS en su forma explicita en toda la malla de trabajo. Construye las
matrices tridiagonales y los vectores de términos constantes. Invoca
a la mayoria de los procedimientos. Detecta la finalizacién del
proceso y detiene la simulacion. Lo invoca PRINCIPAL.PAS.

Calcula las condiciones iniciales y de frontera. Lo invoca
CONDINLPAS CALCUL2.PAS

Abre un archivo para cada una de las variables de estado. Imprime el
ABRE.PAS encabezado para cinco puntos radiales, cinco puntos axiales y el
tiempo, esto para cada variable. Lo invoca CALCUL2.PAS.
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CUADRO 32.1 LISTA Y DESCRIPCION DE LOS PROGRAMAS UTILIZADOS EN LA
SOLUCION DEL MODELO GENERAL EN SU FORMA BIDIMENSIONAL
(CONTINUA)

PROGRAMA DESCRIPCION

Unidad de Turbo-Pascal que contiene los procedimientos de
UAMITPU presentacion en pantalla, deteccién de errores y variables globales.
Lo invocan PRINCIPAL.PAS y CALCUL2.PAS.

ARCHIVAO.PAS Imprime las condiciones iniciales. Lo invoca ABRE.PAS

Imprime en la pantalla la misma informacién que los procedimientos
IMPREINIPAS ABRE.PAS y ARCHIVAO.PAS. Lo invoca CALCUL2 PAS.

Unidad de Turbo-Pascal (Borland Inc.) que contiene los
MATRIX.TPU procedimientos de inversién de matrices y el algoritmo de Gauss-
Seidel. La invoca CALCUL2.PAS

Imprime en la pantalla la matriz de resultados, para cada variable, al
A_PANTALLAPAS | o hn0 t. Lo invoca CALCUL2.PAS.

Almacena en el archivo preparado por ABRE.PAS, la matriz de

A_DISCO.PAS resultados, para cada variable, al tiempo t.. Lo inveca
CALCUL2.PAS.
ANALISIS PAS Compara valores calculados y contiene los criterios para detener los

programas. Lo invoca CALCUL2.PAS

El programa tiene definidos tres contadores de cada ciclo completo de cdlculo indican si la
informacién debe almacenarse en disco, imprimir en pantalla o, en su caso, detener los programas.
Al finalizar cada ciclo completo de cilculo, el programa ANALISIS.PAS realiza una comparacién
de resultados calculados; si encuentra valores inadecuados (i.e. temperaturas negativas o mayores
a la maxima permitida; masa de aziicares u oxigeno negativos o absurdos), entonces fija un valor
y/o detiene los programas. El procedimiento ANALISIS.PAS utiliza los siguientes criterios para
detener los programas: a. aziicares agotados, b. oxigeno agotado y c. tiempo de fermentacién

concluido; en alguno de los dos primeros casos el crecimiento celular, para el punto espacial en
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cuestion, se hace cero, permitiendo que si los azucares o el oxigeno no se agotan en otros puntos,

el crecimiento celular continde.

En el ANEXO V se presentan los listados de los programas mds importantes para la solucion del
modelo general en dos dimensiones, los siguientes procedimientos se listan en el ANEXO V:

(1) PRINCIPAL.PAS

(1) LECTURA PAS

(i) CONDINIPAS

(1)  CALCULI!.PAS

(iv)  CALCULZ2.PAS.
En el citado ANEXO se incluyen las notas y aclaraciones pertinentes de cada caso. El conjunto de
programas, escritos en Turbo-Pascal, simulan 40 horas de fermentacion en aproximadamente 2.5

h de tiempo real en una computadora personal provista de un coprocesador 486 y 40 Megahertz.

En el capitulo siguiente se muestran resultados correspondientes a simulaciones bajo diferentes

condiciones de operacion.
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Condiciones

/-\ Iniciales y en los Imprime: C.L y C.F.
c —*-I
Q-M/ Limites Abre archivos

‘ TK:= T(i,J,0)
A 4
Calcula
Coeficientes y

pL [i=i+1] [Ti=0 | [Ci=0 ]
A

SI o

Construye :

matriz de  coeficientes:
y el vector: C
4
Subprograma
Gauss-Seidel
A 4

Vector solucién Li=j+1]} Li=1]
para j = constante T(i,,1) 4 4

Figura 32.1 Légica de célculo del programa CALCUL2.PAS empleado para la solucion del
modelo general en su forma bidimensional. Diagrama de bloques, primera parte.
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A A
Almacena las matrices calculadas

en las matrices de indice n=0
Rhoi (i,j,0) = Rhoi {i,j,1)
T (i4,0) = T(,j, 1)

. Imprime
Resultados ?

T t=t+ At

S1

il

! k 4
Resultad Resultados
a pantalia a disco

. Se cumple al gun?
condi cidn de alto ?

NO

SI

Figura 32.1 Légica de calculo del programa CALCUL2.PAS empleado para la solucion del
modelo general en su forma bidimensional. Diagrama de bloques, segunda parte.
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Resumen y conclusiones.

En esta parte, el modelo se conserva en su forma general, i.e. dependiente del tiempo y del
espacio. Se propone una serie de condiciones iniciales y en la frontera y, para resolver el
problema, se selecciona el método de integracién de diferencias finitas. El model, en coordenadas
cilindricas, se normaliza y discretiza dentro de un dominio de integracién bien definido. Para la
integracién se utiliza una estrategia explicta en el tiempo, explicita en en la coordenada axial e
implicita en la coordenada radial.

Para la solucién numérica se desarrolla un conjunto de programas de cdlculo en donde se utlizan
los mismos valores de los pardmetros encontrados para el modelo simplificado y se proponen
valores para los valores restantes.
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B. VALIDACION DEL MODELO GENERAL

En esta parte del trabajo se simula la operacién de un biorreactor de laboratorio de 0.25 m de
altura y un radio de 0.1 m. El modelo general se resuelve con el método de diferencias finitas en
dos dimensiones con los programas que se describen en el §32. Las respuestas de la simulacion se
comparan con los resultados experimentales, obtenidos en columnas pequefias de 1.8 cm de
didmetro y 6.5 cm de altura de empaque, que se describen en el capitulo §27, estudio del caso 3, y
con mayores detalles en una publicacién reciente (Gutiérrez-Rojas, et al, 1995b). Los programas
de cdlculo se adaptan a las condiciones iniciales y de operacién del caso citado y se incluyen los

parametros siguientes:

At=10s Paso de integracioén en el tiempo
imax =5 Maiximo de nodos radiales

jmax = 20 Maximo de nodos axiales
A=0.08J(msK)! Conductividad térmica efectiva del medio
v,=0.015ms! Velocidad de la fase gaseosa

Ki = 300 kg azicar m3 Constante de inhibicién

Ks = 3.0 kg azucar m3 Constante de afinidad por sustrato
my = 3.6E-06 kg azicar Coeficiente de mantenimiento

(kg biom s)!

p¥ = 55 kg azticar m-3 Aziicar inicial

p.Y =375 kg agua m3 Agua inicial

Tair, T) = 30°C Temperatura del aire y de la chaqueta

Los valores de los pardmetros que no se especifican, son los mismos del capitulo §20, seccién
20.3.

§33. Produccion de biomasa.

En la Figura 33.1 se presentan las cinéticas de produccién de biomasa, para diferentes alturas del
biorreactor: base, 0 m; centro axial, 0.125m y, parte alta 0.25 m, los resultados se muestran para
el centro, (Figura 33.1 a) y para la pared del biorreactor, (Figura 33.1 b). Como se ve, los valores
numéricos de la simulacién ajustan bien con los resultados experimentales. El modelo predice una

produccién de biomasa ligeramente mayor en la parte alta de la columna solamente en el centro
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del biorreactor, en las paredes no se aprecian diferencias. Esto se debe que la temperatura en la
pared es constante e igual a la temperatura de la chaqueta, mientras que en el centro del
biorreactor se encontraron las mayores fluctuaciones de temperatura que se reflejan en tasas de

crecimiento variables.

J.16 1

P 0.14 ¢
0.12 ¢

0.1 %

0.08 ¢

0.06 ¢

0.04 ¢

0.02 {

0 i

0.16 e a
014t (b) P

0.12
0.1¢
0.08 ¢
0.06 %

0.04 $ opd
0.02 { _//__

0 o

0 4 8 12 16 20 24 28 32

tiempo, h

Figura 33.1. Comparacion de resultados experimentales de produccion de biomasa ( A ) con
la simulacién del modelo: (a) En el centro y (b) en las paredes, para diferentes alturas del
biorreactor ( y0m, (— —)0.125m y, (------ ) 0.25 m.

§34. Consumo de azicares.

En la Figura 34.1 se muestran las cinéticas de consumo de azicares en los mismos puntos radiales
y axiales que se discuten en el capitulo §33. Como en el caso de la produccién de biomasa, el

modelo se ajusta bien a los resultados experimentales. También predice con una mayor claridad
perfiles de consumo de azicares en la direccién axial.
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0.6 ¢
041
0.2 1

0 4 8 12 16 20 24 28 32

tiempo, h

Figura 34.1. Comparacion de resultados experimentales de consumo de aziicares ( A ) con
ia simulacion del modelo: (a) En el centro y (b) en las paredes, para diferentes alturas del
biorreactor ( YOm, (— —)0.125 m, y (------ ) 0.25 m.

En la zona en donde se observa un mayor consumo de la fuente de carbono es en la parte superior
del biorreactor, también es donde se lleva a cabo un mejor crecimiento (ver Fig. 33.1 a).

Un ejemplo de las cifras exactas calculadas y las diferencias en los puntos radiales y axiales se
puede ver en el Cuadro 34.1; en donde se presentan valores para la masa de azicares (p,) a
diferentes tiempos de fermentacién en tres alturas: la base (j = 0), el centro (j = 10) y la parte mas
alta (j = 20) del biorreactor, asi como dos puntos radiales: el centro (i = 0) y la pared (i = 5). En el
Cuadro destacan dos resultados: (i) los aziicares primero se agotan en el centro y en la parte mas
alta del biorreactor y (ii) en la direccién axial, pero en la pared del biorreactor, las cifras

calculadas para el consumo de azicares son pricticamente las mismas.
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CUADRO 34.1. CONSUMO DE AZUCARES. RESULTADOS NUMERICOS DURANTE

LA FERMENTACION PARA DOS PUNTOS RADIALES Y TRES AXIALES.

Tiempo 1=0 =5

(h) j=0 j= 10 i=20 j=0 i= 10 j=20

0 1 i 1 1 1 1

1.1 0.97211 | 0972029 | 0.971918 | 097211 | 097211 |0.97211
13.2 | 0.712533 | 0.705835 | 0.697181 | 0.712533 | 0.712533 {0.712533
19.8 0.265868 | 0.242226 | 0.217133 | 0.265868 | 0.265868 |0.265868
242 ]0.019482 | 0.008154 0 0.019482 | 0.019482 [0.019482
25.3 0 0 0 0 0 0

NOTA: Los valores corresponden a pg y son adimensionales.

El mismo esquema que se observa para la produccién de biomasa y para el consumo de azicares,
se repite para el consumo de agua y para la ocupacion de los espacios vacios, es decir las maximas
diferencias calculadas, en el centro del biorreactor y para un mismo tiempo de fermentacion, entre
la base y la parte m4s alta no exceden un 2%. De manera andloga, en las paredes del biorreactor el
modelo produce practicamente los mismos valores de consumo de agua y de espacios ocupados.
Estos resultados son razonables en tanto que ambas variables dependen sélo de la biomasa
producida.

§35. Consumo de oxigeno.

En este caso, las diferencias calculadas, en especial las axiales, son mas claras que en los casos de
produccion de biomasa y consumo de aziicares. En la Figura 35.1 se muestran las cinéticas de la
masa de oxigeno (p,) que se obtienen con el modelo. En la Figura 35.1 (a) se presentan los
resultados en el centro, y en la Figura 35.1 (b) en las paredes, para diferentes alturas. Como se
puede ver, en el centro del biorreactor las diferencias entre la parte baja y la parte alta son

ligeramente mayores que en las paredes.

En el centro, el maximo gradiente de oxigeno entre la base y la parte alta, se presenta a las 24
horas de cultivo y equivale aproximadamente a una disminucién de un dos porciento del total de
oxigeno en la base del reactor, i.e. en 0.25 m. Este valor es muy parecido al que obtiene Saucedo-
Castafieda, (1991) en una columna de 0.9 m empacada con bagazo de cafia y con
Schwanniomyces castelii, en donde en el punto axial de 0.3 m, encuentra cerca de un 19% de
oxigeno en la fase gaseosa, como el maximo gradiente en el punto experimental.

151



------ :,NQ — . - .-
\._:::“\\\\ —————————
| R -~ -
09951 (a) TN S~o_ 7T
. \‘\ - N
~ . P
0.99 % ST
.
0.985 1
0.98 -

po I'W:—'L‘_ ______
RN -

09954+ (b USL T~ P

(b) e
0.99 { R N
0.985
0.98 . - .

0 4 8 12 16 20 24 28 32

tiempo, h

Figura 35.1. Resuitados del modelo para el consumo de oxigeno: (a) En el centro y, (b) en la
pared del biorreactor, para diferentes alturas: ( ), 0 m; (— - —), 0.037 m; (— —),
0.125m; (—--—),0.2125m y (------- ), 0.25 m.

Los perfiles de la Figura 35.1 indican que el consumo de oxigeno es mayor a medida que la
coordenada axial progresa. Esto se debe a que en el biorreactor se presenta una mayor actividad
microbiana en la parte alta que en la parte baja, como se demuestra en la Figura 35.2 donde se
presentan las tasas de consumo de oxigeno (C,) calculadas con el modelo y comparadas con la
cinética experimental del caso con que se valida el modelo. Como se puede apreciar las tasas de
consumo de oxigeno son ligeramente mayores, también a medida que la coordenada axial
progresa.

Si se comparan las Figuras 35.1 y 35.2 se observa que, mientras los minimos de oxigeno se
producen a las 25 horas de cultivo, las maximas tasas de consumo de oxigeno se manifiestan unas
tres horas antes, coincidiendo con la mitad, aproximadamente, de la fase de crecimiento rapido o
de mdxima actividad microbiana.
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Figura 35.2. Comparacion de las tasas de consumo de oxigeno experimentales ( A ) con las

del modelo. Centro del biorreactor para diferentes alturas:(
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En la Figura 35.2 destacan dos aspectos importantes:

(1)

(i)

El modelo ajusta con mucha precision con los resultados experimentales durante la etapa de
crecimiento, hasta la mitad de la fase de crecimiento rdpido (22 horas de cultivo); durante el
descenso de actividad microbiana, el modelo predice una rdpida caida que no coincide con la
caida de los resultados experimentales. En el laboratorio se detecta una actividad metabolica
entre las 24 y las 30 horas, cuando los azicares se agotaron y el crecimiento €s cero,
probablemente debido a la formacién de productos que no considera el modelo.

El modelo predice una cinética de consumo de oxigeno en la base de la columna que difiere
hasta en un 25% del promedio de los valores calculados en las otras predicciones en la
direccién ascendente. La diferencia es notable ya que entre las predicciones, diferentes a la
de la base, no existe mas de un 5% de diferencia entre ellas. Esta discrepancia puede deberse
a que el método de solucién impone siempre una condicién, de tipo inicial, en la base que
inclusive produce resultados que, graficados, son de forma diferente al resto.

En la Figura 35.3 se muestran las variaciones de la masa de oxigeno con respecto a la coordenada

axial para a diferentes tiempos de fermentacién y para un punto radial que corresponde al centro

entre el centro del biorreactor y la pared del mismo. Para poder presentar mds informacién en
forma gréfica, en la elaboracion de la Figura 35.3 se utilizaron 24 nodos en la coordenada axial y

8 en la coordenada radial, sin modificar la altura del biorreactor. Como se puede observar, los
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perfiles son practicamente lineares a lo largo de la coordenada axial. Este comportamiento se debe
a que en el modelo siempre se mantiene constante la velocidad de la fase gaseosa (v,).
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Figura 35.3 Perfiles axiales de la masa de oxigeno con respecto a ia altura, en el punto
radial 0.025 m, a diferentes tiempos de cultivo:( } 0 h; ( y2.3h; (——) 6.2 h;,
(—-—)115h;(---)17hy(...)25h.

La prediccién de perfiles lineares teéricos es importante porque permite establecer criterios de
control en tiempo real, tomando como principio e.g. el tratar de corregir cualquier desviacion de
un comportamiento linear respecto a la altura del biorreactor.

§36 Produccién de biéxido de carbono.

En la Figura 36.1 se muestran las cinéticas teéricas de la masa de biéxido de carbono (p,) que se
produce en el biorreactor que se simula. En la Figura 36.1 (a) se presentan los resultados en el
centro, y en la Figura 35.1 (b) en las paredes, para diferentes alturas. Como se puede apreciar la
produccién de bioxido de carbono presenta un comportamiento similar al del consumo de
oxigeno. Comparando la Figura 35.1 con la Figura 36.1 se ve que ambos coinciden, uno como
imagen especular del otro. Las dos cinéticas, también coinciden con la etapa de crecimiento
rdpido y consumo de azdcares (ver Fig. 33.1).
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Figura 36.1. Resultados del modelo para produccién de biéxido de carbono: (a) En el
centro y, (b) en la pared del biorreactor, para diferentes alturas: (——), 0 m; (— - —),
0.037m; (— —),0.125m; (—--—),0.2125m y (------- ), 0.25 m.

Los gradientes maximos de biéxido de carbono que predice el modelo, en el centro radial y a las
25 horas de cultivo (ver Fig. 36.1 a) para 0.037, 0.125, 0.215 y 0.25 m de altura, son mas o
menos equivalentes, a 2, 4, 6 y 9 veces, respectivamente, ia masa de bidxido de carbono que se
alimenta en la corriente de aire. En un estudio reciente (Gowthaman, et al, 1993) en una columna
de 34 cm de altura y 15 cm de didmetro, empacada con salvado de trigo inoculado con
Aspergillus niger se encontré que para 0.033, 0.08, 0.17 y 0.28 m de altura, la composicién de la
fase gaseosa, en el maximo de produccién, se enriquecia en biéxido de carbono 2, 2.5, Sy 7
veces, respectivamente, la masa de bidxido de carbono que se alimenta en la corriente de aire.
Como se aprecia, los resultados concuerdan bien con los simulados. Los resultados citados
(Gowthaman, et al, 1993) corresponden a experimentos en donde la velocidad de la fase gaseosa
fue de 0.014 m s-!. En estas simulaciones la velocidad de la fase gaseosa fue de 0.015 m st
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En la Figura 36.2 se muestran las tasas de produccion de biéxido de carbono (C,) calculadas con
el modelo y comparadas con la cinética experimental del caso con que se valida el modelo. Como
en el caso del consumo de oxigeno, a medida que la coordenada axial aumenta, aumenta la
actividad metabolica. Como se puede ver el promedio de las predicciones axiales coinciden bien
con los resultados experimentales, excepto durante el descenso de la actividad metabdlica. La
explicacion de este desajuste aparente se discute en el capitulo §35.

~”
¥

40

Figura 36.2. Comparacion de las tasas de produccion de biéxido de carbono experimentales
( A) con el modelo. Centro del biorreactor para diferentes alturas:( yo0om; —-—)
0.037 m; (— —),0.125 m; (—--—),0.2125m y (------ ), 0.25 m.

En los resultados del modelo que se muestran en las Figuras 35.2 y 36.2 se observa que cuando el
crecimiento se detiene, por que los azicares se agotaron, las tasas de consumo de oxigeno y de
produccién de bidéxido de carbono no se hacen cero y se mantienen en un nivel final bajo, pero
nunca cero. Esto se debe a que el programa no se detiene cuando los aziicares se agotan. El
programa hace cero la masa de azicares y, con esto, la tasa de crecimiento se hace siempre cero.
Pero la tasa de consumo de oxigeno y la de produccién de biéxido de carbono no sélo dependen
de los azicares sino que también dependen de un sumando que es funcién de la biomasa, este
sumando es el mantenimiento. Como se aprecia el término del mantenimiento produce un efecto,

durante la etapa de no crecimiento, que coincide bien con los resultados experimentales.

156



pec 0.000025 ¢
0.00002 {-
0.000015 4
0.00001 4

0.000005 ¢

0
0 2 4 6 8 1012 14 16 18 20 22 24

Coordenada axial, j
Figura 36.3 Figura 35.3 Perfiles axiales de la masa de biéxido de carbono, con respecto a la

altura, en el punto radial 0.025 m, a diferentes tiempos de cultivo: Y0 h; ¢ )2.3 h;
(——)6.2h; (—-—)11.5h; (--—--)17hy(...)25h.

En la Figura 36.3 se presentan las variaciones de la masa de bidxido de carbono en funcién de la
coordenada axial, calculadas en las mismas condiciones que se describen para la Figura 35.3.
Como en el caso del consumo de oxigeno, los perfiles de la produccién de biéxido de carbono son
también lineares. En el trabajo de Gowthaman er al, (1993), los autores presentan perfiles axiales
de consumo de oxigeno y produccién de biéxido de carbono que son practicamente iguales a los
de las Figuras 35.3 y 36.3 respectivamente. Con la diferencia de que, en el citado trabajo, utilizan
un biorreactor mds alto que el que se simula con el modelo y, para la maxima altura, observan una
tendencia asintdtica de la masa de oxigeno y la de bidxido de carbono con respecto a la abcisa.
También observan que la tendencia linear de los perfiles se pierde a medida que disminuyen el
gasto de aire.

Una de las ventajas mds claras del modelo que se presenta, es que los valores de las variables de
estado estdn expresados en unidades de masa por volumen de lecho empacado. Esto es
importante, particularmente en el caso de los gases consumidos o producidos, por que la
composicion de la fase gaseosa puede variar por cualquiera de las razones siguientes: (i) un
constituyente desaparece debido a una reaccién, o bien (ii) se incorpora otro constituyente
gaseoso y la proporcién de los demds constituyentes disminuye. Como el segundo argumento no
se aplica al caso del modelo que se valida, se considera que los resultados de las simulaciones para
los constituyentes de la fase gaseosa que se discuten en este capitulo y en el §35, se apegan bién a

los resultados experimentales y a las bases teéricas con que se estructura el modelo.
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§37 Evolucion de la temperatura.

En relacién a la distribuciéon de temperaturas en la columna empacada, en la Figura 37.1 se
muestran las cinéticas, en el centro del biorreactor y en un punto radial intermedio entre el centro
y la pared, a diferentes alturas. Como se observa la maxima diferencia de temperatura gue se
produce, con respecto a la temperatura de la chaqueta y del aire de entrada (30°C), se localiza en
el centro y es de 2.2 °C. La parte baja del biorreactor se mantiene siempre a la temperatura del
aire de entrada y medida que la coordenada axial progresa la temperatura aumenta.
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Figura 37.1 Cinéticas de la temperatura del lecho empacado: (a) Centro radial y (b) en el
punto radial 0.025 m para diferentes alturas: ( YO0 m; (— -—) 0.037 m; (— —), 0.125
m; (—--—),02125my (------ ), 0.25 m.

El maximo gradiente calculado, en el centro, entre la parte alta del biorreactor y la temperatura
del aire fue de 0.088 °C cm! y el promedio de los gradientes calculados a las 24 horas de cultivo
fue de 0.075 °C cm!. La magnitud de los gradientes axiales que se obtienen con el modelo son de

cerca de la mitad de los que se obtienen con yuca gelatinizada y A. niger (Saucedo-Castafieda et
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al, 1990) pero comparados a los encontrados (Palacios, 1992) con Amberlita y A. niger €n una
columna de 15 cm de altura, de 0.053 °C c¢m'! las predicciones del modelo son ligeramente

mayores pero razonablemente aceptables.

Un resultado interesante de las simulaciones con el modelo es el que se muestra en la Figura 37.2,
los perfiles de temperatura del lecho empacado con respecto a la coordenada axial. Como se
puede ver la temperatura no muestra un comportamiento linear como en el caso de la distribucion

axial de los constituyentes de la fase gaseosa.
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Figura 37.2. Distribucién de temperaturas en la coordenada axial: (a) Centro radial y (b)
en el punto radial 0.025 m para diferentes tiempos de cultivo: (—) 5.5 h; (— - —) 13 h;

(— —) 185, () 245.

De acuerdo con las predicciones del modelo, la acumulacion del calor metabélico en las zonas
superiores del biorreactor que se simula es sensiblemente mayor que en la base, reflejandose en un

cambio brusco de la temperatura a partir de una cierta altura, préxima al punto mds alto.

La informaci6n experimental con columnas empacadas con Amberlita y A. niger (resultados no
publicados obtenidos en nuestro laboratorio; Palacios, 1992) demuestra que los perfiles axiales no
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son del tipo linear pero discrepan de las predicciones del modelo en tanto que los maximos de
temperatura se localizan en el centro radial y en el centro axial de las columnas.

Al comparar los perfiles axiales experimentales con los del modelo facilmente se puede concluir
que las predicciones del modelo son mds razonables en tanto que las mediciones experimentales
de temperatura , con mucha frecuencia, se distorsionan por problemas de una mayor humedad,
asociada a fendmenos de condensacién, en la parte superior de las columnas, que producen

temperaturas menores que las del centro axial.

Un aspecto importante es el que se refiere a la forma de las curvas de las temperaturas en la
direccion radial. Durante la aplicacién del método de diferencias finitas, particularmente en el
proceso de biisqueda de los valores de los parametros del método (nimero de nodos axiales,
radiales y pasos de integracién}, uno de los problemas mas persistentes que se encontré fue el de
obtener respuestas inestables en la funcién T(r). Por esta razén no se muestran los perfiles de

temperatura en la direccién radial.

La inestabilidad se presenté siempre, desde un principio, y a medida que el tiempo de
fermentacién transcurria la inestabilidad se acentuaba mds, inclusive deteniendo el programa.de
calculo. El problema se logré evitar integrando la ecuacion de calor desde el centro del
biorreactor, i = 0, hasta el punto imax-2 y con la suposicién de que la temperatura en el punto
imax+1 (punto fuera de la malla de integracidn) se aproximaba a la temperatura de la pared (i =
1max) y a la temperatura de la chaqueta. Con estas suposiciones, la temperatura en imax-1!
quedaba explicita (ver ecuacién 31-25) y solo en funcidn de los coeficiente Nrea, Nrad y otras
constantes. Desafortunadamente esto no fue suficiente, i.e. el problema de inestabilidad de la
temperatura en las inmediaciones de la pared del biorreactor no se logré superar sino que se evitd
menteniendo las temperaturas oscilantes dentro de los valores vecinos que se calculaban. Esto
permitié que los programas corrieran adecuadamente y sin interferencias en los cdlculos de las
variables de estado en el resto de la malla de integracion.

La solucién del problema de inestabilidad numérica detectado en las inmediaciones de la pared

queda como uno de los retos mas interesantes a resolver en el futuro.

Resumen y conclusiones.

Se presenta una solucién al modelo matemdtico general en la que se incluyen las variaciones de las
variables de estado en la direccién de las coordenadas axial y radial. El modelo contiene

practicamente los mismos pardmetros que el modelo simplificado que se desarrolla y discute en la



parte III. Para los nuevos parametros que surgen en el nuevo modelo, se proponen valores
obtenidos con bases experimentales o calculados.

Se discuten y comparan los resultados del modelo con experimentales. Los resultados demuestran
que el modelo general reproduce con mucha fidelidad los perfiles del modelo simphficado
aportando nuevos elementos de discusién como las variaciones axiales de la temperatura y de los

constituyentes de la fase gaseosa.

Los resultados producidos por el modelo general sugieren que, para la variaciones en la direccién
radial, los cambios en la produccién de biomasa y consumo de azicares son apenas perceptibles,
asi como tampoco se aprecian cambios importantes en el caso del consumo de oxigeno o en la
produccién de biéxido de carbono. Por el contrario, los resultados del modelo sugieren marcados
perfiles, de tipo linear, para el oxigeno y el biéxido de carbono a lo largo de la coordenada axial y

marcados perfiles axiales no lineares en el caso de la temperatura.
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CONCLUSIONES GENERALES

1.

o

La dependencia de los procesos metabélicos con los fenémenos de transporte de masa y de
calor, es un tema de investigacién que no se ha desarrollado de manera intensa y queda mucho
por hacer. Es necesario desarrollar mds estudios tedricos en una dimension intermedia, que
incluyan propiedades microscépicas sin olvidar la dimensiéon macroscopica de los

biorreactores.

Los sistemas experimentales ideales, como el soporte inerte que se utiliza en este trabajo,
facilita el estudio de sistemas heterogéneos complejos como es ¢l caso de los cultivos en
medios sélidos. La utilizacién de soportes inertes de forma regular son también un medio ideal

para la elaboracién de modelos matematicos.

El modelo matemadtico general que se propone permite simplificaciones a cualquier nivel de
complejidad.

El modelo simplificado, que se deriva del modelo general. produce resultados que se apegan
razonablemente a la informacién experimental. Por su simplicidad, facil comprensién y
manejo, es til para: (i) conocer aproximaciones cualitativas de las tendencias de las variables
que intervienen; (ii) aproximar valores a los pardmetros implicados; (iii) desarrollar estudios
de sensibilidad paramétrica y, (iv) proponer nuevos modelos mds complejos y nuevos
experimentos.

El modelo general contiene las variables de estado que describen los fenémenos que ocurren
en la fermentacién en medios sélidos. No obstante a su grado de complejidad, produce
respuestas tan apegadas a los resultados experimentales como las respuestas del modelo

simplificado, con la diferencia de que aporta una mayor y mds completa informacién sobre el
fenémeno.

La solucién propuesta para el modelo general con el método de diferencias finitas
probablemente no sea la mds adecuada, en tanto que presenta una inestabilidad persistente en
la coordenada radial. No obstante, las respuestas que se obtienen dan una idea muy clara de la
manera como se desarrolla el proceso en estudio.

Los programas desarrollados muestran flexibilidad para la simulacién del fenémeno en
estudio. El lenguaje de programacién empleado resulta muy prdctico en cuanto la facilidad de
programacion y en cuanto a la légica, comprensién y adaptacion de los mismos.

162



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS.

1.

10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.

Ahmed S. Y., Lonsane B. K., Ghildyal N. P., Ramakrishna S.V. 1987. Design of solid state
fermentor for production of fungal metabolites on large scale. Biotechnol. Lett. 1: 97-102.

Acuia-Argiielles M. E., Gutiérrez-Rojas M., Viniegra-Gonzélez G., Favela-Torres, E. 1994a.
The effect of water activity on exo-pectinase production by Aspergillus niger CH4 on solid
state fermentation. Biotechnol. Lett. 16; 23-28.

Acuna-Argiielles M. E., Gutiérrez-Rojas M., Viniegra-Gonzalez G., Favela-Torres, E. 1994b.
Production and properties of three pectinolytic activities produced by Aspergillus niger by
submerged and solid state fermentation. Applied. Microbiol. Biotechnol. (Aceptado).

Alazard D., Raimbault M. 1981. Comparative study of amylolyitic enzymes production by
Aspergillus niger in liquid and solid cultivation. Eur. J. Appl. Microbiol. Biotechnol., 12: 113-
117

Auna R., Hernandez S., Raimbault M., Revah S. 1990. Ion exchange resin: A model support
for solid state growth fermentation of Aspergillus niger. Biotechnol. Techniques, 4: 391-396.

Auria R., Palacios J., Revah S. 1992. Determination of the interparticular effective diffusion
coefficient for CO7 and O3 in solid state fermentation. Biotechnol. Bioeng. 39: 898-902.

Auria R., Morales M., Villegas E., Revah S. 1993. Influence of mold growth on the presssure
drop in aerated solid state fermentors. Biotechnol. Bioeng. 41: 1007-1013.

Auria R., Revah S. 1994. Pressure drop as a method to evaluate mold growth in solid state
fermentation. En: Advances in Bioprocess Engineering. Galindo E., Ramirez O. 1. (Eds.),
Kluwer Academic, The Netherlands: 289-284

Barrios-Gonzdlez J., Castillo T. E., Mejia A. 1993. Development of high penicillin producing
strains for solid state fermentation. Biotech. Adv. 11: 525-537.

Barrios-Gonzélez J. 1994. Produccién de metabolitos secundarios por fermentacion sélida.
Tesis Doctorado. Fac. de Ciencias. México. 138 pp.

Barstow L. M., Dale B. E., Tengerdy R. P. 1988. Evaporative temperature and moisture
control in solid substrate fermentation. Biotechnol. Techniques 2: 237-242.

Bloomberg A., Adler L. 1992. Physiology of osmotolerance in fungi. Adv. Microbial Physiol.
33: 145-212.

Benet J. C. 1981. Contribution a l'étude thermodynamique des milieux poreux non saturés
avec changement de phase. USTL. Theses Doctorat d'état. France.

Boccas F., Roussos S., Gutiérrez-Rojas M., Serrano L., Viniegra-Gonzilez G. 1994.
Production of pectinase from coffee pulp in solid state fermentation system: selection of wild
fungal isolate of high potency by a simple three step screening technique. J. Food Sci.
Technol. 31: 22-26.

Bull A. T., Trinci A. P. J. 1977. The physiology and metabolic control of fungal growth. Adv.
Microbial Physiol. 15: 1-84.

Carrizales V., Jaffe W. 1986. Solid state fermentation: An aprépriate technology for
developing countries. Interciencia. 11: 9-15.

Cérdova J. 1994. Efecto de la concentracién de glucosa en el crecimiento y la produccion de
acido citrico en Aspergillus niger por fermentacién en estado sélido.Tesis Maestria. UAMI-
DCBS, México. 96pp.

163



18.

19.

20.

21.

22.

23.

24.

25.

26.

27

28.

29.

30.

3].

32.

33.

34,

35.

Cliffe K. 1988. Bioreactors. En Biotechnology for Engineers, Biological systems in
technological processes. (Alan Scragg Editor). Ellis Horwood Lmtd.: 277-301.

Christen P., Auria R., Vega C., Villegas E., Revah S. 1993. Growth of Candida utilis in solid
state fermentation. Biotechnol. Adv. 11: 549-557.

Daubert T. E. 1985. Chemical Engineering Thermodynamics. McGraw-Hill, Int. Student
Edition, New York

Durand A., Chereau D. 1988. A New pilot reactor for solid-state fermentation: Application to
the protein enrichment of sugar beet pulp. Biotechnol. Bioeng., 31: 476-486.

Edelstein L., Hadar Y., Chet 1., Hennis Y., Segel L. A. 1983. A model for fungal colony
growth applied to Sclerotium rofsii. J. Gen. Microbiol. 129: 1873-1881.

Endo 1., Nagamune T., Nishimura M, Kobayashi T. 1987. Cell culture method. Patente
Europea No. 87106710.

Esener A. A., Roels J. A., Kossen N. W. F. 1981. The influence of temperature on the
maximum specific rate of Klebsiella pneumoniae. Biotechnol. Bioeng. 23: 1401-1405.

Favela-Torres E., Huerta S., Roussos S., Olivares G., Nava G. Viniegra G. y Gutiérrez-Rojas
M. 1990. Produccién de enzimas a partir de pulpa de café y su aplicacién a la industria
cafetalera. En I Seminario Internacional de la Biotecnologia en la Industria Cafetalera.
Roussos S., Licona F., Gutiérrez-Rojas M. (Eds.) Xalapa, Ver. México, pp. 145-151.

Finger S. M., Hatch R. T., Regan T. M. 1976. Aerobic microbial growth in semi-solid
matrices. Biotechnol. Bioeng. 18: 1193-1218.

. Finlayson B. A. 1971. Packed bed reactor analysis by ortogonal allocation. Chem. Eng. Sc.

26: 1081-1091.

Finlayson B. A. 1980. Non-Linear Analysis in Chemical Engineering. McGraw-Hill Inc. Book
Co. Nueva YorK.

Fras, G. 1989. Macroscopisation des transferts en disperses multiphasiques. Application a
I'étude de l'interface entre un milieu poreux et une atmosphére séchante. USTL. Theses
Doctorat d'état. France.

Fujishima T., Uchida K., Yoshino H. 1972. Enzyme production by molds in sponge culture. J.
Ferment. Technol. 50: 724-730.

Gbewoyno K., Wang D. 1. C. 1983. Confining mycelial growth to porous microbeads: a novel

technique to alter the morphology of non-newtonian mycelial cultures. Biotechnol. Bioeng.
25: 967-983.

Georgiou G., Shuler M. L. 1986. A computer model for the growth, differentiation of a
fungal colony on solid substrate. Biotechnol. Bioeng. 28: 405-416.

Gervais P., Molin, P., Grajek W., Bensoussan M. 1988. Influence of water activity of a solid

Lsgl;s;rgt; on the growth rate and sporogenesis of filamentous fungi. Biotechnol. Bioeng. 31:

Ghildyal N.P., Ramakrishna S.V., Nirmala Devi P., Lonsane B. K., Asthana, H. N. 1981.

Ifgrgzi ;cglse_]production of pectolytic enzyme by solid state fermentation. J. Food Sci. Technol.

Gibbons W.A., Westby C.A., Dobbs, T.L. 1986. Intermediate-scale, semicontinuous solid

phase fermentation process for production of fuel ethanol from sweet sorghum. Appl. Env.
Microbiol. 51, 115-122.

164



36.

37.

38.

35.

40.

41.

42.

43.

46.

47.
48.

49.

50.

51.

52.
53.

Gonzalez-Blanco P., Saucedo-Castaiieda G., Viniegra-Gonzalez G. 1990. Protein enrichment
of sugar cane by-products using solid-state cultures of Aspergilius terreus. J. Ferment.
Bioeng. 70: 351-354

Gowthaman M. K., Ghildal N. P., Raghava Rao K. S. M. S., Karanth N. G. 1993. Interaction
of transport resistances with biochemical reaction in packed bed solid state fermenters: the
effect of gaseous concentration gradients. J. Chem. Tech. Biotechnol. 56: 233-239.

Grajek W. 1988. Cooling aspects of solid state cultures of mesophilic and thermophilic fungi.
J. Ferment. Technol. 66: 675-679.

Gutiérrez-Rojas M., Huerta S., Lépez U. R., Saucedo G., Favela E., Viniegra-Gonzalez G.
1989. Solid state fermentations: Scaling-up, prototypes and strategies. En Applications des
Fermentations en Mileu Solide a la Valorization des Produits Agricoles. Raimbault M. (Ed.),
ORSTOM Montpellier France: 40-46.

Gutiérrez-Rojas, M. 1991. Contribution & la modelisation mathematique de la fermentation en
milieu solide sur supports inertes. Mémoire de Stage. Université de Montpellier II, France,

119pp.

Gutiérrez-Rojas M., Auna R, Benet J. C., Revah S. 1995a. A mathemetical mode! for solid
state fermentation of mycelial fungi on inert support. Chem. Eng. J. (Enviado).

Gutiérrez-Rojas M., Cérdova J., Auria R., Revah S., Favela-Torres E. 1995b. Citric acid and
polyols production by Aspergillus niger at high glucose concentration in solid state
fermentation on inert support. Biotechnol. Lett. (Aceptado).

Hang Y. D., Woodams E. E. 1987. Effect of substrate moisture content on fungal production
of citric acid in a solid state fermentation system. Biotechnol. Lett., 9: 183-186.

. Hesseltine C.W. 1972. Solid State Fermentation. Biotechnol. Bioeng., 24: 517-532.
45.

Himmelblau D.M., Bischoff K.B. 1976. Andlisis y Simulacién de Procesos. Ed. Revert€,
S.A.Barcelona, Espaiia, 757 pp.

Hong K., Park D., Tanner R., Malaney G.W., Danzo B.J. 1989. Protein entrainment during
baker's yeast fermentation on a semi-solid substrate in air-fluidized bed fermentor. Bioprocess
Eng. 4: 209-215.

Honig P. 1969. Principios de Tecnologia Azucarera. Tomo I. C.E.C.S.A. México.

Huerta-Ochoa S., Gutiérrez-Rojas M, Lépez U. R., Massuco A. E. y Viniegra-Gonzilez G..
1986. Caracterizacién de un fermentador dindmico para sustratos sélidos en planta piloto.
Revista de la Academia Nacional de Ingenieria, S: 46-53.

Huerta-Ochoa S., Favela-Torres E., Lépez, U. R., Fonseca A., Viniegra-Gonzilez G,
Gutiérrez-Rojas M 1994. Absorbed substrate fermentation for pectinase production with
Aspergillus niger. Biotechnol. Techniques. (Aceptado)

Jones W. L., Dockery J. D., Vogel C. R., Sturman P. J. 1993. Diffusio and reaction within
porous packing media: a phenomenological model. Biotechnol. Bioeng. 41: 947-956.

Karanth N. G., Lonsane B. K. 1989. Laboratory and pilot scale production of enzymes and
biochemicals by SSF at CFTRI, Mysore. En Applications des Fermentations en Mileu Solide a
la Valorization des Produits Agricoles. Ralmbault M., (Ed.), ORSTOM Montpellier France:
113-120.

Koch A. L. 1975. The kinetics of mycelial growth. J. Gen. Microbiol. 89: 209-216.

Kumar P. K. R., Lonsane B. K. 1987. Potential of feed-batch culture in solid state
fermentation for production of gibberelic acid. Biotechnol. Lett., 9: 179-132.

165



54.

55.

56.

57.

60.

61.

62.

63

65.

66.

67.

68.

69.

70.

Larralde-Corona C. P., Lépez-Isunza F., Viniegra-Gonzdlez G. 1992. A kinetic model for
germ tube elongation of Aspergillus niger. 9th Int. Biotechnol. Symp. Abstract 335, Agosto
16-21, Crystal City, VA,

Larroche C., Gross J. B. 1989. Strategies for spore production by Penicillium roquefortii
using solid state fermentation techniques. Process Biochem. : 97-103.

Legi%a M., Mattey M. 1986. Glycerol as an initiator of citric acid accumulation mn Aspergilius
niger. Enzyme Microb. Technol. 8:258-259.

Laukevics J. J., Apsite A. F., Viesturs U. S.and Tengerdy R. P. 1985. Steric hindrance of
growth of filamentous fungi in solid substrate fermentation of wheat straw. Biotechnol.
Bioeng. 27: 1687-1681.

. Lonsane B. K., Ghildyal N. P., Budiatman S., Ramakrishna S. V. 1985. Engineering aspects

of solid state fermentation. Enzyme Microbiol. Technol. 7: 285-265.

. Lonsane B. K., Saucedo-Castafieda G., Raimbault M., Roussos S., Viniegra-Gonzilez G.,

Ghildyal N. P. , Ramakrishna M., Krishnaiah M.M. 1992. Scale-up strategies for solid state
fermentation systems: A review. Proc. Biochem. 27: 259-273.

Lépez R. 1989. La cachaza como materia prima. En La Industria de los Derivados de la Cafia
de Azicar. ICIDCA, Cuba, pp 179-184.

Luyben W. L. 1973, Process modeling, simulation, and control for chemical engineers, Int.
Student. Ed. McGraw-Hill Kogakusha, México, pp 538.

Macris B.V., Kekos D., Evangelidou X., Galitou-Panayotou M., Rodis P. 1987. Solid State
Fermentation of straw with Neurospora crassa CM-Case and B-glucosidase production.
Biotechnol. Lett., 9: 661-664.

. Marison I. W. 1988. Grow kinetics. En: Biotechnology for Engineers, biological systems in

technological processes. Scragg A. (Ed.). Ellis Horwood, England.

. Mitchell D. A., Greenfield P. F., Doelle H. W. 1986. A model substrate for solid state-

fermentation. Biotechnol. Lett. 8; 827-832.

Mitchell D. A., Greenfield P. F., Doelle H. W. 1988. Development of a model solid state-
fermentation system. Biotechnol. Techniques. 2: 1-6.

Mitchell D. A., Do D. D., Greenfield P. F., Doelle H. W. 1991. A semi-mechanistic
mathematical model for growth of Rhizopus olligosporus in a model solid state fermentation
system. Biotechnol. Bioeng. 38: 353-362.

Mitchell D. A. 1992a. Growth patterns, growth kinetics and the modelling of growth in solid
state cultivation. En Solid Substrate Cultivation, Doelle H., Mitchel D. A. and Rolz C. (Eds.)
Elsevier Science Pub. England: 87-114.

Mitchell D. A., Lonsane B. K., Durand A., Renaud R., Almanza S., Maratray J., Desgranges
C., Croocke P. S., Hong K., Tanner R. D., Malaney G. W. 1992b. General principles of
reactor design and operation for solid substrate cultivation. En Solid Substrate Cultivation,
Doelle H., Mitchel D. A, Rolz C. (Eds.) Elsevier Science Pub. England: 115-139.

Molin P., Gervais P., Lemiere J. P. 1993. A computer model based on reaction-difussion

gcgll?l)ations for the growth of filamentous fungi on solid substrate. Biotechnol. Prog. 5: 385-

Moo-Young M. A., Moreira R., Tengerdy R. P. 1983. Principles of solid substrate
fermentation, in the filamentous fungi. En Fungal Technology. Vol. IV. Smith S. E., Berry D.
R.. Vristiunsen B. (Eds.) Amold, London:. 117-144.

166



71,

72.

73.

75.

76.

77.

78.

79.

80.

81.

82.

83.

84.

85.

86.

87

88.

89.

Narahara H. 1984. Control of water content in a solid state culture of Aspergillus oryzae. J.
Ferment. Technol. 62:, 453-459.

Okasaki N., Sugama S., Tanaka T. 1980. Mathematical model for surface culture of koji
mold. J. Ferment. Technol. §8: 471-476.

Oliver S. J., Trinci A. P. J. 1985. Modes of growth of bacteria and fungi. En Comprehensive
Biotechnology, Vol. 1, Moo-Young M. (Ed.). Pergamon Press, New York: 159-187.

. Oriol E., Raimbault M., Roussos S., Viniegra G. 1988a. Water and water activity in the solid

state fermentation of cassava starch by Aspergillus niger. Appl. Microbiol. Biotechnol., 27:
498-503.

Oriol E., Schettino B., Viniegra G., Raimbault M., 1988b. Solid state culture of Aspergillus
on support. J. Ferment. Technol. 66:57-62.

Palacios L. J. 1992. Fermentacion en estado sélido: Determinacion de los coeficientes de
difusién efectivos de CO, y de O,, y de la permeabilidad relativa de la fase gaseosa. Tesis
Maestria en Ciencias, DCBI-UAMI. México.

Pandey A. 1992. Recent process developments in solid state fermentation. Process
Biochemistry. 27:109-117.

Perry R. H., Green D. 1984. Chemical engineering's handbook. 6th. Edition, McGraw-Hill,
New York.

Pirt S. J. 1967. A kinetic study of the mode of of growth of surface cultures of bacteria and
fungi. J. Gen. Microbiol. 47: 181-197.

Pirt S. J. 1975. Principles of microbe and cell cultivation. Blackwell Scientific Publications,
Oxford.

Press W. H., Flannery B. P., Teukolsky S. A., Vetterling W. T. 1989. Numerical Recipes in
Pascal. The Art of Scientific Computing. Cambridge University Press. London.

Prebois J., Raimbault M., Roussos S. 1985. Biofermenteur statique pour la culture de
champignons filamenteux en milieu solide. Patente francesa No. 8517934.

Raghavan N. S., Ruthven D. M. 1983. Numerical solution of a fixed bed adsorption column
by the method of orthogonal collocation. AICHE J. 29: 922-925.

Raimbault M. 1980. Fermentation en milieu solide. Croissance des champignons filamenteux
sur substrate amylacé. ORSTOM, Paris.

Raimbault M., Roussos S., Oriol E., Viniegra G., Gutiérrez-Rojas M., Barrios J. 1989.
Proced¢ de culture de microorganismes sur un mileu solide constitué d'un support solide,
absorbant, compressible et non fermentable. Patente Francesa No. 89 06558.

Ramesh M.V., Lonsane B.K. 1991. Regulation of alpha-amylase production in Bacillus
licheniformis M27 by enzyme end-products in submerged fermentation and its overcoming in
solid fermentation system. Biotechnol. Lett. 13: 355-360.

.Rathbun B.L., Shuler M.L. 1983. Heat and mass transfer effects in solid substrate

fermentation: design of fermentation chambers. Biotechnol. Bioeng., 15, 929-938.

Revah S., Lebault J. 1989. Accelerated production of blue cheese flavors by fermentation of
granular curds with lipase addition. Le Lait, 69: 281-289 .

Righelato R. C. 1975. Growth kinetics of mycelial fungi. En The Filamentous Fungi, Vol 1.
Smith J. E. y Berry D. E. (eds.). Edward Amold Publishers, London. 79-103

167



50.

91.

92.

93.

94.

95.

96.

98.

99.

100.

101

102.

103.

104.

105.

106.

Rodriguez L. J. A., Bechstedt W., Echevarria J., Sierra N., Delgado G., Daniel A, Martinez
0. 1986. Optimization of solid state fermentation of citrus dried peel by Aspergillus niger in a
packed bed column. Acta Biotechnol. 6: 253-258.

Roels, A.J. 1980. Application of macroscopic principles to microbial metabolism. Biotechnol.
Bioeng. 22: 2457-2514.

Roussos S., Olmos A., Raimbault M., Saucedo-Castafieda G.,, Lonsane, B.K. 1991.
Strategies for large scale inoculum development for solid state fermentation system:
conidiospores of Trichoderma harzianum. Biotechnol. Techniques. §: 415-420.

Roussos S., Raimbault M., Saucedo-Castafieda G., Lonsane B. K. 1992. Efficient leaching of
cellulases produced by Trichoderma harzianum in solid state fermentation. Biotechnol.
Techniques. 6: 429-432.

Roussos S., Raimbault M., Prebois J. P., Lonsane B. K. 1993. Zymotys, a large scale solid
state fermenter: Design and evaluation. Appl. Biochem. Biotechnol. 42: 37-52.

Ryoo D., Murphy V. G., Karim M. N, Tengerdy R. P. 1991. Evaporative temperature and
moisture control in a rocking reactor for solid substrate fermentation. Biotechnol. Techniques.
5. 19-24.

Sargantinis J., Karim M. N., Murphy V. G., Ryoo D., Tengerdy, R. P. 1993. Effect of
operating conditions on solid substrate fermentation. Biotechnol. Bioeng. 42: 149-158.

. Sato K., Nagatani M., Sato S. 1982. A method of supplyng moisture to the medium in a solid

state culture with forced aeration. J. Ferment. Technol. 60: 607-610.

Sato K., Nagatani M., Nakamuri K. I, Sato S. 1983. Growth estimation of Candida lipolytica
from oxygen uptake in a solid state culture with forced aeration. J. Ferment. Technol. 61:
623-629.

Saucedo-Castafieda G., Gutiérrez-Rojas M., Bacquet G., Raimbault M., Viniegra-Gonzalez

G. 1990. Heat transfer simulation in solid substrate fermentation. Biotechnol. Bioeng. 35:
802-808.

Saucedo-Castafieda G. 1991. Contrdle du metabolisme de Schwanniomyces castelii cultive
sur support solide. Tesis Doctorat Université Montpellier II. Sciences et Techniques du
Languedoc. Francia. pp. 212.

.Saucedo-Castafieda G., Lonsane B. K., Krishnaiah M. M, Navarro J. M., Roussos S.,

Raimbault M. 1992. Maintenance of heat and water balances as a scale-up criterion for

production of ethanol by Schwanniomyces castellii in solid state fermentation system. Proc.
Biochem. 27: 97-107.

Segali N. L., MacGregor J. F., Wright J. D. 1984. Collocation methods for solving packed
bed reactor models with radial gradients. Can. J. Chem. Eng. 63: 808-817.

Smith J. E. 1977. Asexual sporulation in filamentous fungi. En: The Filamentous Fungi, Vol 3.
Smith I. E., Berry D. R. (Eds.) Edward Amold Pub. London.

Smith G.D. 1985. Numerical Solution of Partial Differential Equations: Finite Difference

Methods. 3rd Edition. Oxford Applied Mathematics and Computing Science Series, Oxford
University Press, London.

Soccol C., Rodriguez L., Marin B., Roussos S., Raimbault M. 1993. Growth kinetics of

g?ézézg%ués arrhizus in solid state fermentation of treated cassava. Biotechnol. Techniques. 7:

Sph’s P. S. E., Favela-Torres E., Viniegra-Gonzélez G., Gutiérrez-Rojas M. 1993. Effect of
different carbon sources on the synthesis of pectinases by Aspergillus niger in submerged and
solid state fermentation. J. Appl. Microbiol. Biotechnol. 39: 36-41.

168



107. Steinkraus K.H. 1984. Solid-state (solid substrate) food/beverage fermentations involving
fungi. Acta Biotechnol. 4, 2 : 83-88.

108.Tani Y., Fuji A., Nishise H. 1988. Production of raw cassava starch-digestive glucoamylase by
a 2-deoxyglucose resistant mutant of Rhizopus sp. J. Ferment. Technology. 66: 545-551.

109. Trambouze P. 1979. Reactor scale-up philosophy. Chem. Eng. September, 10:122-130.

110. Trinci A. P. J. 1971. Influence of the width of the peripheral growth zone on the radial growth
rate of fungal colonies on solid media. J. Gen. Microbiol. 67: 325-344,

111.van Wezel AL. 1967. Growth of cell strains and primary cells on microcarriers in
homogeneous culture. Nature, 216, 64.

112. Verschoor H. 1985. Developments in bioreactors. The Chem. Eng. 415: 39-41.

113. Villadsen J., Michelsen M. L. 1978 Solution of Differential Equation Models by Polynomial
Approximation. Prentice-Hall, Englewood Cliffs, New Jersey.

114. Viniegra-Gonzalez G., Saucedo-Castafieda G., Lépez-Isunza F., Favela-Torres E. 1993.
Symmetric branching model for the kinetics of mycelial growth. Biotechnol. Bioeng. 42: 1-10.

115. Weast, R. C. 1977. Handbook of Chemistry and Physics. 57th Edition. CRC Press, Ohio.

116. Weiz P. W. 1973. Difussion and chemical transformation, an interdisciplinary excursion.
Science, 179: 433-,

117.Zuluoaga J. 1990. Utilizacién integral de los subproductos del café. En I Seminano
Internacional sobre Biotecnologia en la Agroindustria Cafetalera. Roussos S., Licona F
Gutiérrez-Rojas M. (Eds.) Xalapa, Ver. México: 63-76.

169



ANEXO I
CONVENCION DE INDICES Y SIMBOLOS UTILIZADOS.

1. Vectores y tensores. La notacién vK se reserva para el vector v de k coordenadas:

vl
vk = V2
v3

La notacién TKM e refiere a un tensor definido espacialmente por k y por m de la siguiente
manera:
Til Ti2 7113 )

Tkm - | T21 722 123
T31 132133

2. Indices muertos e indices libres. Un indice muerto es uno que aparece duplicado en un
monomio cualquiera. Representa la suma de k monomios en los que k toma valores sucesivos (1,
2, 3,..,etc.). Por ejemplo el producto escalar de los vectores A y B de dimensién k, se puede
escribir como:

Ak Bk = AIBl + A2B2 + A3B3
El producto tensorial de TKM y ¢} vector v producird un vector en donde cada uno de los k
componentes tiene la forma siguiente:

Tkm ym - 1kl 41 , Tk2 y2 , TK3 3
Un indice muerto puede cambiarse en un monomio sin alterar el significado del mismo; a

diferencia de un indice libre, que esta presente una sola vez en un monomio, que no se puede

cambiar. Por ejemplo, en el producto TKM ym  e5 un indice libre, mientras que m es un indice
muerto.

3. Gradiente y divergencia. El gradiente de una funcién escalar & se representa como:
D

y es un vector cuyas k coordenadas son las derivadas parciales de @, es decir:



ax
o | 22
,k - ay
20
dz
El gradiente de una funcién vectorial, por ejemplo vK se representa como:
vk,m

y €s un tensor cuya matriz asociada es la siguiente:
ovl gvl vl
ox dy 9z
B ovZ 9v2 gv2
k= dx dy 0z
ov3 9v3 9v3
ox dy 0oz

La divergencia de una funcién vectorial, por ejemplo vK, se representa como:

Vk,k

y es un escalar con elementos como los que siguen:

_ovX gvy gvZ
k= 9x * dy Y

donde: k es un indice muerto.

La divergencia de un tensor, por ejemplo Thkm e representa como:

Tkm,k

y es un vector definido como:
oT!l 9Ti2 gtl3
x "oy T o
oT2l 9122 97123
k = ax T dy T oz
or31 9132 37133
x T3y T
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ANEXO II

DEDUCCION DE UNA ECUACION PARA LA MASA DE VAPOR DE AGUA EN
FUNCION DE LA TEMPERATURA

La variable p, (masa aparente del vapor de agua por unidad de volumen) es una funcion de las
condiciones de operacién del biorreactor, por lo tanto es importante encontrar una funcion que
describa su comportamiento, para cualquier cambio en las condiciones de trabajo. Para encontrar

esta funcion se parte de las siguientes premisas:

1. El aire que se suministra al biorreactor estd siempre saturado, independientemente de la

temperatura de alimentacion.

2. Una vez dentro del biorreactor, en cada punto del mismo, siempre se observa la misma
temperatura en cada una de las fases por lo que no hay cambio de fase, esto es, se espera que
el aire entre y salga siempre saturado.

3. El vapor de agua, dentro de la fase gaseosa, se puede considerar como gas ideal.

Por definicién la humedad absoluta del aire, H expresada en kg de agua kg-! de aire seco estd
dada por:

PMe p,*
H= : >
PMaire (P - p,")

(II-1)

donde: PMi:  Peso molecular de i, kg de i (mol de i)°!
P: Presion total del sistema, Pa
pv*: Presién parcial del agua en la fase vapor, Pa

. * . . ., z ‘ .
Si p, a una cierta temperatura es igual a la presién de vapor del agua liquida pc*, a la misma
temperatura, entonces la ecuacién (II-1) describird la humedad de saturacién Hs:

____ PMep,” I1-2
PMaire (P - p,*) (I1-2)

Hs

Si la misma humedad de saturacién Hs se puede expresar en funcién de la masa aparente
volumétrica py, como:

Hs = —"EX— [ =] kg vapor de agua (kg aire seco)-! (II-3)
Paire seco
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donde pajre seco €S la suma de las masas aparentes de la fase gaseosa por unidad de volumen,

excepto el vapor de agua, es decir:
Paire seco=PN + Po + P (11-4)
Sustituyendo (11I-3) y (1I-4) en (II-2), se obtiene la siguiente expresion:

= (Pn + P+ ) PMe pP*
Pv=PN+Pot P PMaire (P'Pe*)

(I-5)

donde el término pe”* se puede aproximar, partiendo de la ecuacién de Clasius-Clapeyron, con la

siguiente ecuacion:

5281.1
)

Do =exp (25.775 - T

(I1I-6)

donde:

pe* queda expresada en Pa,
T enkK

Las ecuaciones (I1I-5) y (II-6) permiten obtener una aproximacion de la variable p, en funcién.de

la temperatura de la fase gaseosa, T.
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ANEXO III

DEDUCCION DE UNA ECUACION PARA EL MAXIMO CRECIMIENTO CELULAR
ESPERADO EN FUNCION DE LOS ESPACIOS VACIOS DISPONIBLES

Una de las hipétesis centrales de este trabajo (ver H:12), es la que considera que el crecimiento
celular depende de los espacios disponibles en la superficie del soporte inerte. Por esta razdn se
decidi6 desarrollar una expresion especial para el caso de un soporte inerte de geometria esférica

de diametro promedio conocido.

El crecimiento de estos microorganismos filamentosos se realiza principalmente de manera
superficial; aunque el crecimiento aéreo se presenta simultaneamente, aqui se considera el primero
como el maés relevante. La manera y la intensidad de colonizacién de una superficie determinada
por un microorganismo filamentoso no sélo depende de las caracteristicas genéticas del
microorganismo sino también de las caracteristicas de la superficie a colonizar. Si se define a R,
como la capacidad de un cierto hongo filamentoso para colonizar la superficie del soporte inerte
que ocupa a este trabajo (Amberlita), expresando a R, en kg de biomasa por unidad de
superficie, entonces la maxima cantidad de biomasa que puede obtenerse p,y., Seria aquella que

se formara sobre el total de superficie disponible al tiempo igual a cero S, es decir:

R,
PxMax = SO(——*P—“(I_M ] (I-1)

donde:

Sy , es la superficie de soporte inerte inicial disponible por unidad de
volumen de referencia, m? de soporte m-3 de VER

R., , es una constante que se debe estimar experimentalmente,
kg biomasa seca m? de soporte

9 , es la fraccién de agua contenida en la biomasa himeda,
kg de agua kg-! de biomasa himeda

por lo que, pxMax queda expresada en kg de biomasa himeda m3 de VER

La superficie de soporte inerte inicial disponible, Sy se puede estimar con el producto del niimero

total de esferas por la superficie que ocupa una esfera de radio (® / 2), como sigue:

Numero total esferas = (

Volumen que ocupa el soporte
Volumen de una esfera
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o de otra forma:

. 3 (1-29)
Nimero total esferas-L(4/3)n( ®/2) 3] (I11-2)
Sg = (1-%) 4m (®/2)2
0% (anyn(d/2ys JAT (202D
simplificando:
6(1-g)) |
so_[ " J (I11-3)
donde:

€p » es la porosidad macroscépica o fraccién de espacios vacios al tiempo cero
® , es el diametro promedio de las esferas del soporte

despreciando la porosidad o espacios vacios internos del soporte (ver hipétesis H:2), g, se puede

estimar mediante la siguiente expresién:

0 0 0
80:1_[Ba_+.9x;+£1;) (111-4)
|

*
Pa  Px

donde:

p;®, es la masa aparente de i por unidad de volumen de reactor al tiempo cero, kg de i m™3
pi* , es la masa real del constituyente i, por unidad de volumen ocupado por i kg de i m™3

Sustituyendo (I1I-3) en (III-1), se obtiene:

6(1-%)] (R
poaxz( ) ][—g,“j (LII-5)
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ANEXO 1V

LISTADOS DE LOS PROGRAMAS PARA LA SOLUCION DEL MODELO
SIMPLIFICADO

En este anexo se presentan los listados de los programas mds importantes para la solucion del
modelo simplificado. Los programas se elaboraron en lenguaje Turbo Pascal, version 6.0
aprovechando la posibilidad de escribir cada programa de manera estructurada y con jerarquias
descendentes. Los programas que se listan a continuacidn estdn siempre constituidos de tres
partes: el encabezado o identificador del programa, la seccién de definicién o declaracion de
tipos, variables y procedimientos y, finalmente, la seccién de instrucciones de célculo siempre
acompafadas de comentarios entre paréntesis { }. Las instrucciones que inician la linea con el
signo $, se refieren a 6rdenes de compilacién e insercién de subprocedimientos. Las variables que
anteceden al signo *, corresponden a variables de tipo dindmicas que se utilizan sélo durante el
cdlculo y no se almacenan permanentemente en la memoria. Para la solucién del modelo

simplificado se utilizan nueve procedimientos, los cinco més importantes son:
1. PRINCIPAL.PAS, 4. RK4PASy
2. LECTURA.PAS, 5. ANALISIS PAS.
3. DERIVA PAS,

Cada uno de los listados se presenta a continuacioén.

1. PROGRAMA PRINCIPAL.PAS.
PROGRAM PRINCIPAL,;
{Resuelve el MODELO SIMPLIFICADO con 6 Variables de estado:
{Azucar, Agua, Oxigeno, CO2 y T en el tiempo. Presenta resultados
{en pantalla y, los almacena en el archivo que asigne el usuario.
{Permite modificar pardmetros desde un principio mediante menus

B i et

{SN+} {Coprocesador a doble precisién
USES CRT, DOS, UAMI,
CONST
NVAR =6; {Numero de variables dependientes }
tf =216000; {Tiempo de fermentacién en segundos = 60h}
TYPE
Real = Double;
RealArrayNVAR = ARRAY [1.NVAR] of REAL;
VAR
yout, yi, dyidx : ~RealArrayNVAR;
Marca, 1, kk,n, k : INTEGER;
Arcdata : TEXT;
Nombre : STRING;
ybuf, tiempo : REAL;
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Rhoaet, Rhoxet, Rholet REAL; { Masa volimica real de i

}

RhoxMax, RhocMax : REAL; { Maxima biomasa, CO2 y vap.agua }
Rhov, RhoN REAL; {Masadei }

hx, hs, he, ho, hc : REAL,; { Calores de formacion de i }
Cpx, Cpe, Cpa, Cpl,Cpair : REAL; { Calor espec;ficode i }
ms, mo : REAL,; { Coeficientes de mantenimiento }

Cx, Cs, Ce, Co, Cc,

CxMax : REAL; { Término cinético de 1 }
FI : REAL; { Humedad de la biomasa }
Diam, Rcp : REAL; { Pardmetros propuestos !
L, Ra : REAL,; { Altura y radio del biorreactor }

Rhoa0, Rhox0, Rhoe0,
Rhos0, Rhol0, RhooO,

Rhov0, RhocO, RhoAire REAL; { Condiciones iniciales propuestas 1

fpN, fpo, fpc : REAL; { Fraccién en peso: constituyente i 1

{ en el aire de entrada }

Epsilon, Eps, Epsilon0 : REAL,; { Espacio macroscépico VACIO }
Gasto, U : REAL; { Gasto de aire y Coeficiente global }

AtVol : REAL; { Area de transferencia volumétrica }

vg : REAL; { Velocidad de la fase gaseosa }

Al, A2, Eal, Ea2, Rg : REAL; { Parametros de Cxmax }

Yprima, Ye, YeMax, Ys,
YsMax, Yc, YcMax, Yo,

YoMax : REAL; { Rendimientos }
Tin, Tjaq, Tp, Tair : REAL; { Temperaturas de ref. y de la chaqueta.  }
P : REAL.; { Presion total del sistema }
peet : REAL; { Presion parcial vapor de agua }
Ks : REAL; { Constante de afinidad por azicar }
Ki : REAL; { Constante de inhibicién }
Hhprue : REAL; { Paso de integracién del Runge-Kutta 1
PROCEDURE LECTURA;
{$I1 LECTURA.PAS}
PROCEDURE ABRE ( VAR Name : String);
{$I ABRE.PAS}
PROCEDURE IMPRESION ( VAR y : RealArrayNVAR; Var time : Real; nn:
Integer; Var Eps : Real);
{$I IMPRE.PAS}
PROCEDURE DERIVA (x:REAL; VAR y, dydx : RealArrayNVAR;
Var Eps: Real; VAR Marca : Integer);
{SI DERIVA.PAS}
PROCEDURE RK4 ( VAR y, dydx : RealArrayNVAR; n : Integer, x, h:

Real; VAR yout : RealArrayNVAR; VAR Eps : Real);
{$1 RK4.PAS}
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PROCEDURE ANALISIS ( VAR y : RealArrayNVAR; VAR Eps : Real; VAR
Marca : Integer);
{$1 ANALISIS.PAS}
PROCEDURE VALIDA;
{$1 VALIDA.PAS}
PROCEDURE A_PANTALLA;
{SI A_PANTAL.PAS}
PROCEDURE A_DISCO;
{$I A_DISCO.PAS}
{********************* COMIENZA PROGRAMA PRINCIPALPAS ************}
BEGIN
New(yout);New(yi);New(dyidx);

ClrScr;

Gotoxy(1,10); Writeln('Nombre del archivo en el que se almacenardn estos datos');
Readln(INombre);

LECTURA;

Hhprue:= 0.00002; { Expresada en horas }
tiempo:= 0.0;

{ Aceptacién o correccién de las condiciones de operacién  }

{ y de los pardmetros para los andlisis de sensibilidad ]
VALIDA;

{Condiciones iniciales.... . ADIMENSIONALES }
yi*[1]:= Rhox0/RhoxMax; { Biomasa }
yi*2}:= RhosO/Rhos0; { Azicar }
yi”*[3]:= Rhoe0/Rhoe0; { Agua }
yi*{4]:= Rhoo0/Rhoo0; { Oxigeno }
yi*{5]:= (Rhoc0O - Rhoc0)/(RhocMax - Rhoc0); { CO2 }
yir[6]:= (Tp - Tp)/(Tin - Tp); { Temperatura }
ABRE (Nombre); { Abre un archivo *.dat para almacenar datos de la corrida }

IMPRESION (yi#, tiempo, n, Epsilon0);
ki=1;
Eps:=Epsilon0;
Marca:=1;
While tiempo <= 1.0 do
Begin
DERIVA (tiempo, yi*, dyidx”?, Eps, Marca);
RK4 (yi®, dyidx”, n, tiempo, Hhprue, yout®, Eps);
ANALISIS (yout?, Eps, Marca);
If k = 2600 then
begin; { ALMACENA INFORMACION }
A_PANTALLA,;
A_DISCO;
k:=1;
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end;

k:=Succ(k);

tiempo:=tiempo+Hhprue;

For i:=1 to NVAR do
yiMi]:=yout™(i};

end; { del While }
Dispose(dyidx); Dispose(yi); Dispose(yout); { Libera las variables dindmicas }
END. { Programa PRINCIPAL .PAS }

Como se puede apreciar el programa PRINCIPAL.PAS utiliza las unidades DOS y CRT propias
de Turbo Pascal y la unidad UAMI, que fue creada especialmente para estos programas y los del
modelo general en dos dimensiones.

2. PROGRAMA LECTURA.PAS

{PROCEDIMIENTO LECTURA.PAS} {Lectura de pardmetros }
BEGIN;
Rhoaet:= 1070; { Masa vol. real, kg Amb./ m? de Amberlita }
Rhoxet:= 1150; { Masa vol. real, kg Biom. Hum./m3 Biom. Hum.  }
Al:= 2.7E11; { Constante para calcular Cxmax, h-! }
A2:= 1.38E47; { Constante para calcular Cxmax, Adimensional }
Eal:= 70255; { Energia de activacion, J/Mole de Biomasa }
Ea2:=283256; { Energia de desactivacién, J/Mole de Biomasa }
Rg:=8.314; { Constante de los gases perfectos, J/Mole K }
FI:=0.8; { Contenido de agua en la biomasa, kg / kg biom. H }
Diam:= 6E-04; { Didametro de particulas de Amberlita, m }
Rep:=0.017; { Crecimiento superf. MAX. kg biom. hum / m? }
Gasto:=0.1; { Gasto especifico, m3 de aire/ s m3 de VER }
L:=0.1; { Altura del biorreactor, m }
Ra:= 0.005; { Radio del biorreactor, m }
U= 120; { Coef. global de transf. calor Joules / m? s K }
Rhoa0:= 275; { Masa vol. inicial, kg Amberlita seca/m3 }
Rhox0:= 0.2; { Masa vol. inicial, kg Biomasa himeda/m? }
Rhoe0:= 345; { Masa vol. inicial, kg de agua / m? }
RhosQ:=41.7; { Masa vol. inicial, kg Azicar / m? }
fpN:= 0.75443; { Fraccién en peso, kg nitrégeno / kg aire himedo  }
fpo:=0.21143; { Fraccién en peso, kg oxigeno / kg aire himedo }
fpc:= 0.00045; { Fraccién en peso, kg CO, / kg aire hiumedo }
P:=92633; { Presion total del sist. (10% arriba de la atm), Pa  }
RhoAire:= 1.29; { Densidad del aire, kg aire/m3 @ 0°Cy 1| ATM }
Tin:= 50, { Temperatura PROHIBIDA, de referenciaen °C  }
Tjaq:= 35; { Temperatura de la chaqueta, en°C }
Tair:= 35; { Temperatura (bulbo seco) entrada aire, en°C }
Ks:= 35; { Afinidad por el sustrato, kg azicar / m3 }
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Ki:= 300; { Costante de inhubicidn, kg azucar / m3

}
ms:= 2E-06; { Mantenimiento kg azicar / kg biomasa himedas }
mo:= ms* 1.058; { Mantenimiento kg O, / kg biomasa himeda s }
YsMax:= 0.42; { Rend. teor: Azic, kg biomasa seca / kg azicar }
YeMax:= 0.89; { Rend. teor: agua, kg biomasa seca/ kg agua }
YoMax:= 0.693; { Rend. teor: O,, kg biomasa seca / kg oxigeno }
YcMax:= 0.484; { Rend. teor: CO,, kg biomasa seca/ kg CO, }
Yprima:= 1.548; { Rend. teor: COMBUSTION kg CO,/kg de aziicar }
Cpx:=3320; { Cp Biomasa,J/kg K }
Cpa:= 1268; { Cp Amberlita, J/ kg K }
Cpl:=4150; { Cp fase liquida, J/ kg K 1
Cpair:= 720; { Cp..aire entre 0°C y 100°C, J/ kg K }
hx:= 4.668E06; { Calor de formacién de biomasa himeda, J / kg }
he:= 15.880E06; { Calor de formacién del agua, J / kg 1
hC:= 8.943E06; { Calor de formacion de CO7, J / kg }
hS:= -14.532E06; { Calor de combustién de Glucosa, J / kg }
hO:=0; { Calor de combustién del Oxigeno, J/ kg }

Rholet:= 998.4 + 378.8 * ((Rhos0/(RhosO+Rhoe0) + 141.2 *
Sqr((Rhos0/(RhosO+Rhoe());
{ Masa vol. real, kg Fase Liquida/m? de Fase Liquida}
END; {PROCEDIMIENTO LECTURA.PAS}

3. PROGRAMA DERIVA.PAS
{PROCEDIMIENTO DERIVA.PAS} { CALCULA LOS VALORES DE LLAS
{ DERIVADAS EN CADA TIEMPO

Nt Nt

VAR
TK : REAL; { Temperatura del biorreactor en K }
Rhoair : REAL; { Densidad del aire @ TK y P }
Kstest, Kitest REAL; { Constantes adimensionales }
Rhopl, Rhopg : REAL,; { Masa de la fase liquida y gas }
02in, CO2in,
O2out, CO20ut REAL; { Masas de entrada y salida de gases }
DeltaHr, PeH, Bi,
DeltaTb, DeltaTa REAL; { Adimensionales }
RhoiCpi,
RhopgCpg : REAL; { Producto de la masa de i por su Cp }
Rho, dydt : ~RealArrayNVAR;
BEGIN
New (Rho); New(dydt);
n:=NVAR;
Forkk:=1tondo { Llama los valores ANTERIORES de las

{ NVAR variables dependientes

y los almacena en el vector temporal

RhoAfkk]:= y[kk]; {
{Rho”"

et et gt !

TK:= ( Rho”[6] * (Tin-Tp) + Tp ) + 273.13; { La temperaturaen K
peet:= Exp ( 25.775 - 5282.7/(TK) ); { presién de vap. agua a TK, Pa
Rhoair:= RhoAire * (273.13/ TK) * (1.1/1.0);

e
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Rholet:= 998.4 + 378.8 * ((RhosO*Rho”[2]/(Rhos0*Rho*{2]+Rhoe0*Rho”[3]) +
141.2*Sqr(Rhos0*Rho”[2}/(RhosO*Rho”[2]+Rhoe0*Rho*[3]);

Epsilon:= 1 - ( (RhoaO/Rhoaet) + (RhoxMax*Rho”[1}/Rhoxet) + ((Rho*[2]*Rhos0 +
Rho”[3]*Rhoe0)/Rholet) );

Rhopl:= Rho”[2] * Rhos0O + Rho*[3] * Rhoe0;

Rhov:= ( RhoN + Rho*[4]*Rhoo0 + Rho”*[5]*RhocMax ) * ( 18/29 ) *
(peet/( P - peet ) );

Rhopg:= RhoN + Rhov + Rho*[4}*Rhoo0 + Rho”[5]*RhocMax;

RhopgCpg:= Rhopg * Cpair;

RhoiCpi:= Rho*[1]*RhoxMax*Cpx + Rhopl*Cpl + Rhoa0*Cpa + RhopgCpg;

{ Comienzan los calculos para las derivadas }

{- Biomasa-}
Cxmax:= (Al *Exp (-Eal/(Rg*TK) ) )/ (1 + A2 * Exp (-Ea2/(Rg*TK) ) );
{ expresado en 1/h}
Kstest:= Ks/RhosO;
Kitest:= Ki/Rhos0;
Cx:= ( Cxmax / 3600 ) * RhoxMax * Rho”[1] * (1 - Rho”[1]) * ( Rho”[2] / ( Kstest +
(Sqr(Rho”[2])/Kitest) + Rho*[2]));

If Marca < 0 then Cx:= 0; { Algin dafio irreversible ? 1
dydt*[1]:= Cx * ( tf / RhoxMax );

{- Azdcar -}
Ys:= YsMax - ( (0.57* Rho?[2])/(Kitest - Rho?[2]) );
Cs:= ((1-FI)/Ys)* Cx + ms*Rho”[1] * RhoxMax;

dydt*[2]:= - Cs * (tf/ RhosO );

{- Agua-}
Ye:= YeMax - ( (0.57* Rho"{2]Y/(Kitest - Rho”[2]) );
Ce:=(((1-FI)/Ye)-FI)*Cx:

dydt*[3]:= Ce * ( tf / Rhoe0 );

{- Ox;geno -}
Yo:= YoMax - ( (0.57* Rho[2]})/(Kitest - Rho*[2]) );
Co=((1-FI)/ Yo ) * Cx + mo*Rho”[1] * RhoxMax; { Oxigeno consumido }
O2in:= ( vg/L ) * (fpo * Rhoair * Epsilon)
O20ut:= ( vg/L ) * ( RhooO * Rho*[4] );

dydt*[4]:= (O2in - O2out - Co ) * (tf / RhooO );

{- Biéxido de Carbono -}
Yc = YcMax - ( (0.57* Rho?2])/(Kitest - Rho”[2]) );
= ((1-FI)/Yc)*Cx + Yprima * ms * Rho*[1] * RhoxMax
{ CO2 TOTAL producido  }
CO2in:= ( vg/LL ) * (fpc * Rhoair * Epsilon);
CO2out:= ( vg/L ) * ( RhocMax * Rho*([5] );

dydt?[5]:= ( CO2in - CO20ut + Cc ) * ( tf / RhocMax );
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{- Temperatura-}
PeH:=tf * (vg/L ) * ( RhopgCpg / RhoiCpi );
Bi:= (2*tf*U) / (Ra*RhoiCpi);
DeltaHr:= tf * ( Cx*hx + Cs*hs + Ce*he + Co*hO + Cc*hC );
DeltaTa:= Rho” 6] - ((Tair-Tp )/ (Tin-Tp) )
DeltaTb:= Rho”[6] - (( Tjaq-Tp)/(Tin-Tp) );

dydtr[6]:= - (PeH * DeltaTa) - (Bi * DeltaTb) - DeltaHr/( RhoiCpi * (Tin - Tp) );

{ Devuelve los valores de las derivadas calculadas y de Epsilon }
Eps:= Epsilon;
For kk:= 1 to NVAR do
dydx[kk]:= dydt”[kk];
Dispose(dydt); Dispose(Rho); { Libera las variables dinamicas }
END; {PROCEDIMIENTO DERIVA PAS}

4. PROGRAMA RK4.PAS

{ PROCEDIMIENTO RK4.PAS } { PROGRAMA DE CALCULO CONEL }
{ ALGORITMO DE RUNGE-KUTTA DE 4° }
{ ORDEN }
VAR
1 : INTEGER;
xh, hh, h6 : REAL;
dym, dyt, yt : ARealArrayNVAR;
BEGIN
new(dym); new(dyt); new(yt);
h:=Hhprue;
hh:= h*0.5;
h6:= h/6.0;
xh:=x + hh;
Fori:=1tondo {PRIMER paso del Runge }
yt* [i}:= y[i]+hh*dydx[i];
DERIVA (xh, yt*,dyt" Eps,Marca); {SEGUNDO paso del Runge }

Fori:=1tondo
yt* [i]:= y[i]+hh*dytA[i);
DERIVA (xh, yt"dym” Eps,Marcaj; {TERCER paso del Runge }
Fori:= 1 tondo
Begin
yt* [i]:= ylil+h*dymA(i];
dym™i]:= dyt”[i] + dym\[i]
end;
DERIVA (x+h, yt*dyt* Eps,Marca); {CUARTO paso del Runge }
{Se acumulan las derivadas }
Fori:=1tondo
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yout[i]:= y[i] + h6*(dydx[i]+dyt*[i]+2.0*dym~[i]);
Eps:= Epsilon;
Dispose(yt); Dispose(dyt); Dispose(dym); { Libera las variables dinamicas}
END; {PROCEDIMIENTO RK4.PAS}

5. PROGRAMA ANALISIS.PAS
{PROCEDIMIENTO ANALISIS.PAS} { COMPARA LOS VALORES CALCULADOS}
VAR

i : INTEGER;
yt : "Real ArrayNVAR;
BEGIN
new(yt);
Fori:=1to NVAR do
begin
ytA )= y[i]; { Lectura de las NVAR calculadas  }
{ Analisis de las NVAR calculadas  }
If y[2} <= O then { Se agotaron los AZUCARES }
begin
y[2]:=0; { RhoS no puede ser < a cero }
ms:= (0, { Ni hay para el mantenimiento }
Marca:=-1 { Este es un dafio irreversible }
end;
If y[3] <= 0.1 then { Se agoté el A G U A disponible }
begin
y[3}:=0.1;
Marca:=-1;
end;
If y[4]} <= O then { Se agot6 el OXIGENO }
begin
y[4]:=0;
Marca:=-1;
end;
If y[6] >= 1.0 then { La TEMPERATURA rebaso el limite }
begin ~ {Tnopuedeser>a50C }
y[6]:=1.0;
Marca:=-1;
end;
end;
If Eps >=1.0 then {Los ESPACIOS VACIOS }
begin
Eps:=1.0;
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Marca:=-1;

end;

Fori:=1to NVAR do { DEVUELVE LOS VALORES DE LAS}
yout[i):=y[i]; { NVAR DESPUES DEL ANALISIS }

Eps:= Epsilon; { y DE EPSILON }

dispose (yt); { Libera las variables dindmicas }

END; {PROCEDIMIENTO ANALISIS.PAS}
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ANEXOV

LISTADOS DE LOS PROGRAMAS UTILIZADOS PARA LA SOLUCION DEL
MODELO GENERAL EN DOS DIMENSIONES

En este anexo, se presentan los listados de los programas mdas importantes para la solucion del
modelo general en dos dimensiones. Los programas se elaboraron en lenguaje Turbo Pascal,
versién 6.0 aprovechando la posibilidad de escribir cada programa de manera estructurada y con
jerarquias descendentes. Los programas que se listan a continuacién estan siempre constituidos de
tres partes: el encabezado o identificador del programa, la seccién de definicién o declaracion de
tipos, variables y procedimientos vy, finalmente, la seccién de instrucciones de cdlculo siempre
acompafiadas de comentarios entre paréntesis { }. Las instrucciones que inician la linea con el
signo $, se refieren a 6rdenes de compilacién e insercién de subprocedimientos. Las variables que
anteceden al signo *, corresponden a variables de tipo dindmicas que se utilizan sélo durante el
célculo y no se almacenan permanentemente en la memoria. Para la solucién del modelo general

en dos dimensiones se utilizan once procedimientos, los cinco mds importantes son los siguientes:
1. PRINCIPAL.PAS, 4. CALCULI1.PAS,
2. LECTURA PAS, 5. CALCUL2.PAS y
3. CONDINILPAS,

A continuacién se presentan los listados de cada uno de los programas.

1. PROGRAMA PRINCIPAL.PAS

PROGRAM PRINCIPA;
{SN+} { Coprocesador de doble precisién en marcha }
{$R+} { Verifica si las variables estan dentro de rango }
{$I-} { Verifica errores de entradas y salidas }
{j $Sl\g S60000 0, 655360} { Distribucién de memoria }
CRT, GRAPH, MATRIX, UAM]I, DOS;
CONST
tf = 60; { Tiempo de fermentacién en horas }
TYPE
REAL = DOUBLE; { Doble precision en los célculos }

MatX = Array[0..18,0..18,0..1] of REAL;
MatD = ARRAY[0..18,0..18] of REAL;

VAR { Declara las variables globales }
t : REAL; { Tiempo en segundos }
Tin, Tjaq, Tp, Tair : REAL,; { Temperaturas de ref. chaqueta }
DRa, Ra, L : REAL; { Dimensiones del biorreactor }
Diam, FI, Rcp, vg : REAL,;
Cpair, Cpx, Cpa, Cpe,
CpN, Cpo, Cpc, CpVz0 REAL,;
Rhoaet, Rhoxet, Rholet REAL;
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Yprima, Yc, Ye, Yo, Ys
YcMax, YeMax, YoMax,

YsMax : REAL;
Gasto, Me, Mmgs : REAL;

Ks, Kstest, Ki, Kitest,

ms, mo : REAL,;

Rhoa0, Rhox0, Rhoe0,
Rhos0, RhoNO, Rhoo0,
Rhoc0, Rhog0, Rhoaire,

Rhovz0, Rhov( : REAL;
1, ], imax, jmax, Entrada,
Cuenta : INTEGER;
LAMDAef, P, pet : REAL;
Epsilon0, Rhoxmax,
Rhocmax : REAL;
Rhoa, RhoN, Rhov : REAL;
Pasoenr, Pasoenz,
Pasoent : REAL,;
Dr, Dz, Dt : REAL;
Al, A2, Eal, Ea2, Rg : REAL;
hx, hS, he, hO, hC : REAL;
fpN, fpo, fpc : REAL;
PROCEDURE LECTURA;
{$I LECTURA .pas} { Inserta la parte de lectura de datos iniciales }
PROCEDURE VALIDA;
{$I VALIDA PAS} { Inserta la parte de validacién de informacién}
PROCEDURE CALCULO;
{$I CALCULI1.pas} { Inserta: definicién de variables ¢ inicializacién}
{$1 CALCULZ2 pas} { Inserta: calculo de las ecuaciones discretizadas }

{************* INICIA PROGRAMA PRINCIPALPAS **************************}
BEGIN
Clrscr; Highvideo;
Drawbox (10,5,60,8 MENU PROGRAMA PRINCIPAL,14,14);
Normvideo;
ShowMenuLine('l. Validar ANTES de calcular 1,5,15,7);
ShowMenuLine(2. Calcular SIN validar los datos’,1,5,15,9);
ShowMenuLine('3. Salir',1,5,15,11);
ShowMenuLine('TU ELECCION ?',16,5,25,18); Read(Entrada);
Case Entrada of
1: Begin
LECTURA;
VALIDA;
CALCULOQ;
end;
2: Begin
LECTURA,;
CALCULO;
end;
3: Clrscr;
end; { Case of }
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END. { PORGRAMA PRINCIPAL.PAS }

2. PROGRAMA LECTURA.PAS

BEGIN
Cpx:= 3320; Cp..Biomasa, J/ kg K
Cpa:= 1268; Cp..Amberlita, J / kg K
CpN:= 720; Cp..Nitrégeno, J / kg K
Cpe:=4150; Cp..Agua, J/ kg K
Cpo:= 589; Cp..Oxjgeno, J /' kg K

Cpc:= 670;
Cpairi= 720;
Tin:= 50;
Tjaq:= 35;
Tair:= 35;

{
{
{
|
{ Cp..CO2,J/kgK
{ Cp..aireentre 0°Cy 100°C,J/kg K
{ Temperatura PROHIBIDA, de ret.,°C
{ Temperatura de la chaqueta, °C
{ Temperatura (bulbo seco) entrada aire,”C
P:=92633; { Presidn del sist.(10% arriba de la atm), Pa
RhoAire:= 1.29; { Densidad del aire, kg aire/m3 @ 0°C y 1 ATM
Fl:=0.8; { Contenido de agua en biomasa, kg/kg biom. H.
{
{
{
{
{
{
{
{
{
{
{
{
{

Diam:= 6E-04; Diametro de particulas de Amberlita, m
Rep:=0.017; Crecimiento superf. MAX. kg biom. hum/m?2
Gasto:=0.1; Gasto especifico, m3 de aire/ s m3 de VER
L:=1.0; Altura del biorreactor, m

DRa:= 0.25; Diametro del biorreactor, m

irax:= 15; Numero de pasos de integracién en r

jmax:= 16; Numero de pasos de integracién en z

Pasoent:= 7, Paso de integracion TEMPORAL, s

Rhoaet:= 1070; Masa vol. real, kg Amberlita / m3 de Amberlita
Rhoxet:= 1150; Masa vol. real, kg Biom. Hum. / m3 Biom. Hum.
Ks:=2; Afinidad por =l sustrato, kg azﬁcar/rn3

Ki:= 300; Constante de inhibiciénkg azicar/m?3

ms:= 3.5E-06; Mantenimiento kg azicar / kg biomasa hiimeda s
YsMax:= 0.42; { Rend. teor: Aziic, kg biomasa seca / kg azicar
YeMax:= 0.89; { Rend. teor: agua, kg biomasa seca / kg agua
YoMax:= 0.693; { Rend. teor: O,, kg biomasa seca / kg oxigeno
YcMax:= 0.484; { Rend. teor: CO,, kg biomasa seca / kg CO,
Yprima:= 1.548; { Rend: COMBUSTION kg de CO» / kg de aziicar
Me:= 18; { Peso molecular del agua, kg agua / mole agua
Mmgs:= 30; { Peso molecular fase gas seca, kg fase gas/mol
Rhoa0:= 275; { Masa vol. inicial, kg Amberlita seca / m3
Rhox0:=0.2; { Masa vol. inicial, kg Biomasa himeda / m3
Rhoe0:= 345; { Masa vol. inicial, kg de agua/m

Rhos0:=41.7; { Masa vol. inicial, kg Azf£car/m3

hx:= 4.668E06; { Calor de formacién de la biomasa himeda,J / kg
he:= 15.880E06; { Calor de formacién del agua, J / kg

hc:= 8.943E06; { Calor de formacién del CO5, J/ kg

hS:= -14.532E06; { Calor de combustién de la Glucosa, J / kg

hO:= 0; { Calor de combustién del Oxigeno, J / kg
Al:=27El1, { Constante para calcular Cxmax, h

A2:= 1.38E47, { Constante para calcular Cxmax, Adimensional
Eal:= 70255, { Energia de activacidn, J / mol de Biomasa
Ea2:= 283256; { Energia de desactivacién, J / mol de Biomasa
Rg:=8.314; { Constante de los gases perfectos, J / mol K
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fpN:= 0.75443; { Fraccién en peso, kg nitrégeno / kg aire huimedo }
fpo:=0.21143; { Fraccion en peso, kg oxigeno/ kg aire himedo }
fpc:= 0.00045; { Fraccién en peso, kg CO / kg aire humedo }
LAMDAef:= 0.008; { Conductividad térmica efectiva, J / m2K s }

Ra:= DRa/ 2;
vg:= Gasto * L;
Pasoenr:= Ra / (imax);
Dr:= Pasoenr / Ra;
Pasoenz:= L / jmax;
Dz:= Pasoenz/L;

Radio del biorreactor, m
Velocidad de la fase gaseosa, m/s
Paso de integracién RADIAL, m
Paso de integracion RADIAL, Adim}
Paso de integracién AXIAL, m }
Paso de integraciéon AXIAL, Adim }
Dt:= Pasoent / (tf * 3600); Paso de integracién en t, Adim.  }
mo:= ms * 1.058; Mantenimiento kg O2/kg b. hum. s }
Tp:= (Tair + Tjaq)/2; { Temperatura promedio inicial, °C }
Rholet:= 998.4 + 378.8 * ((Rhos0/(RhosO+Rhoe0) + 141.2 * Sqr((Rhos0/(RhosO+Rhoe0));
Epsilon0:= 1 - ((Rhoa0 / Rhoaet) + (Rhox0 / Rhoxet) + ({(Rhoe0 + Rhos0) / Rholet));
{ Fraccién de espacios vacios iniciales }
Rhoaire:= RhoAire * (273.13 /(Tp + 273.13) ) * (1.1/1.0);
{ Densidad del aire corregida @ Tp 4
RhoNO:= fpN * Rhoaire * Epsilon0; { Masa vol. inicial, kg Nitrégeno / m-}
RhooO:= fpo * RhoAire * Epsilon0; { Masa vol. inicial, kg Oxigeno / m3 }
RhocO:= fpc * RhoAire * Epsilon0; { Masa vol. inicial, kg COy / m3 }

{  Rhov0 depende de Tp, con la ecuacién de Clasius-Clapeyron: }
pet:= Exp ( 25.775 - 5282.7 / (Tp+273.13) );
{ Presion de vaporde agua @ Tp |}
Rhov0:= (RhoNO + Rhoo0 + Rhoc0 ) * (Me / Mmgs) * ( pet / (P-pet) );
{ Masa vol. inicial, kg Vap. agua/ m3}

{ Rhovz0 depende de Tair, con la ecuacién de Clasius-Clapeyron: }
pet:= Exp ( 25.775 - ( 5282.7 / (Tair+273.13) ) );

Rhovz0:= (RhoNO + Rhoo0 + Rhoc0 ) * (Me/Mmgs) * ( pet / (P-pet) );

Rhog0O:= RhoNO + Rhov0 + RhooO + Rhoc0;

{ Fase gaseosa inicial, kg de gases /m3 }

RhoxMax:= (Rcp / Diam) * (6 * (1-Epsilon0) / (1 - FI));
{ Maxima Produccion de biomasa hiimeda en el }
{ drea disponible dentro del biorreactor, kg / m?3 }

RhocMax:= ((1-F1) / Yc) * RhoxMax;{ Maxima Produccién de CO2, kg / m3 }

{ Constantes Iniciales Adimensionales: }
Rhoa:= Rhoa0 / Rhoa0;
RhoN:= RhoNO / RhoNO:; .
Rhov:= Rhov0 / RhovzO;
Kstest:= Ks / Rhos(Q;
Kitest:= Ki / Rhos0;
END; { PROGRAMA LECTURA.PAS )
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3. PROGRAMA CONDINLPAS
BEGIN

{ Ent=0 }
For j:= 0 to jmax do { A partir de z=0 }
Begin
For i:= 0 to imax do { A partir de r=0 }
Begin
RhoXX"[1,j,0]:= Rhox0/Rhoxmax;
RhoSS/[i,j,0):=1;
RhoEE*[i,j,0]:= 1;
RhoOO7|1,j,01:=1;
RhoCC*1,J,0]:= RhocO / Rhocmax; {Para las variables }
TTA1,j,0]:= 05 {con derivadasent }
RhoOOA[1,0,0]:= 1; {Para las vanables }
RhoCCA[1,0,0]:= RhocO / Rhocmax; {con derivadasenz }
TTA1,0,11:=0;
end; { Fori...}
TTA[imax,j,0]:= 0;
TTA[imax,j,1]:= 0;
end; { Forj...}
END; - { PROGRAMA CONDINI.PAS}

4. PROGRAMA CALCULL.PAS
{PROCEDIMIENTO CALCUL1.PAS} { ESTE SEGMENTO DECLARA VARIABLES}

{ PROPIAS DEL PROCEDIMIENTO }
{ CALCUL2.PAS }
VAR

TK, TT : AMatX;{ Matrices de temperaturas en K y adimensionales }
RhoXX, RhoSS, RhoEE,

RhoOO, RhoCC : AMatX;{ Matrices de masas vol. adimensionales }
Rhol, RhoVV : "MatX;{ Matrices de masas vol. kg de i / m3 }
RholCl, RhopsCs,

RhogCg, RhoiCi, : AMatD;{ Aporte de calor, J / m3 s }

CCx, Cxmax : MatD; { Crecimiento celular, kg biom. himeda /m3s)

, CCihi : MatD; { Calor metabélico, J / m3 s }
Naxi, Nrad, Nrea : MatD; { Matrices Adimensionales transporte calor }
CCs, CCe, CCo, CCc : REAL,; { Ci, tasas de reaccion de 1, kg de ym3s }

Qresp : REAL,; { Coeficiente respiratorio, mol CO2/mol O3 }

tfG, tfbuf : REAL; { Variables generales }

LT, LTzO, Cpv : REAL; { Calor latente y Cp del vapor }

Dimen : INTEGER;{ Dimension de la matriz tridiagonal cuadrada }
Coeficientes, MatrixBuff : TNmatrix;{ Matriz de Coeficientes y Matriz Bufer }

Constantes : TNvector;{ Vector de términos independientes }

{ter, MaxlIter : INTEGER;{ Namero de iteraciones }

Tol : REAL; { Tolerancia }
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Solucion : TNvector;{ Solucidn al sistema de ecuaciones

}

Error : BYTE; { Detector de errores }
Renglon, Columna : INTEGER; { Renglones y columnas de la matriz 1
Total, gj, gi, Disco, li : INTEGER; { Contadores }
hour, min,sec, hora : WORD;{ Contadores }

5. PROGRAMA CALCUL2.PAS
{ PROGRAMA CALCUL2.PAS } { PROGRAMA DE CALCULO RECURSIVO DE LAS }
{ VARIABLES EN SU FORMA DISCRETA }
{ Declaracion de procedimientos propios del programa }

PROCEDURE ABRE;
{$] ABRE.PAS)

PROCEDURE CONDINI;
{$1 CONDINLPAS}

PROCEDURE Imprime_Inicial  (time : REAL; Jmax, Imax : INTEGER,;
TEMPE, RhoX, RhoS, RhoE, RhoO, RhoC : MatX;
Penz, Penr : REAL);

{$1 IMPREINI.PAS}

PROCEDURE A_la_Pantalla;
{31 A_PANTAL.PAS}

PROCEDURE A_disco (time : REAL; Jmax, Imax : INTEGER;
TEMPE, RhoX, RhoS, RhoE, RhoO, RhoC : MatX);
{$I A_DISCO.PAS}

{**************** INICIA PROGRAMA CALCULzPAS **********************}
BEGIN

New(TT); New(TK); New(RhoXX); New(RhoSS); New(RhoEE); New(RhoOO);

New{(RhoCC);

t:=0;

CONDINI; { Lectura de las condiciones iniciales y en los limites}

For li:=1to 6 do

begin 4
ABRE; { Abre SEIS archivos, uno para cada variable e imprime }
A_disco (t, Jmax, Imax, TTA,RhoXX”*,RhoSS”*,RhoEE*,RhoOO” RhoCC*);
end; '
Clrscr;
Imprime_Inicial (t, jmax, imax, TT#, RhoXX”, RhoSS”#, RhoEE#, RhoOO*,

RhoCC*, Pasoenz, Pasoenr);
{ Impresi6n de las condiciones iniciales }
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Presentacion (imax,Pasoent,Pasoenz,Pasoenr,Dt,Dz,Dr);

{ Impresién de encabezados y formato de presentacion }
Total:= 0; Cuenta:= 0; Disco:= 0;
WHILE t <= tf do { Comienzan los cdlculos recursivos }
Begin { finalizan cuando el tiempo sea tf }
New(Rhol); New(RholCl); New(RhopsCs); New(RhoVV); New(RhogCg);
New(RhoiCi);
For j:= 1 to jmax do { Bucle AXIAL principal, en ] }
Begin
Fori:=0toimax do { Bucle RADIAL principal,eni )
Begin
{ Temperatura de operacién en K }
TKA[1,0,0]:= (TT~[1,0,0] * (Tin - Tp) + Tp) + 273.13; {enj=0 }
TKMi,j,0]:= (TT*1,),0] * (Tin - Tp) + Tp) + 273.13; {enj=] }

{- Biomasa -}
Cxmax[1,0}:= ( Al * Exp (-Eal / (Rg*TK*{1,0,0]) ) )/

(1+ A2 * Exp (-Ea2 / (Rg*TK*[i,0,0]) ) ); {enj=0 }

Cxmax[i,j]:= ( Al * Exp (-Eal / (Rg*TK"[1,},0]) ) )/
(1 + A2 * Exp (-Ea2 / (Rg*TKA[i,j,0) ) ): {enj=] )
{ Cxmax esta expresado en 1/h }

Kstest:= Ks/Rhos0;

Kitest:= Ki/Rhos0;

CCx[1,0]:= Cxmax[i,0] * Rhoxmax * RhoXX*[i,0,0] * (1 - RhoXX*[i,0,0]) *
(RhoSS*(1,0,0] / ( Kstest + (Sqr(RhoSSA[1,0,0)/Kitest) + RhoSS#[1,0,01))/3600;

tfbuf:= Dt * (tf * 3600) * ( CCx[i,0] / Rhoxmax );

RhoXX"[1,0,1]:= RhoXX*[i,0,0] + tfbuf; {enj=0 }

CCx[i,j}:= Cxmax[i,j] * Rhoxmax * RhoXX*[i,j,0] * (1 - RhoXX"[i,j,0]) *
(RhoSS71,5,0] 7 ( (Ks/Rhos0) + RhoSS*[i,,01))/3600;

tfbuf:= Dt * (tf * 3600) * ( CCx[i,)] / Rhoxmax );

RhoXX"[1,j,1]:= RhoXX"[i,j,0] + tfbuf;, {enj=] }

{- Azuicar -}
Ys:= YsMax - ( (0.57* RhoSS”(i,0,0])/(Kitest - RhoSS*[1,0,0]) );
CCs:=(((1-FI)/Ys)* CCx[i,0] + ms * Rhoxmax * RhoXX"[1,0,0]);
tfbuf:= Dt * (tf * 3600) * ( CCs / Rhos0 );
RhoSS8A[1,0,1}:= RhoSSA[1,0,0] - tfbuf; {enj=0 }

CCs:= (((1-FI)/Ys ) * CCx[i,j] + ms * Rhoxmax * RhoXX"[i,j,0]);
tfbuf:= Dt * (tf * 3600) * ( CCs / Rhos0 );
RhoSSA[i,j,1]:= RhoSSA[i,j,0] - tfbuf; {enj=j }

{- Agua-}
Ye:= YeMax - ( (0.57* RhoSS*[1,0,0])/(Kitest - RhoSSA[1,0,0]) ):
CCe:= ( ((1-FI)/Ye) - FI) * CCx[i,0];
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tfbuf:= Dt * (tf * 3600) * ( CCe / Rhoe0 ):
RhoEEA[i,0,1]:= RhoEE*{i,0,0] + tfbuf: {enj=0 }

CCe:=(((1-FI)/Ye)-FI)* CCx[i,jl;
tfbuf:= Dt * (tf * 3600) * ( CCe / RhoeO );

RhoEE?[i,j,1]:= RhoEEA[i,j,0] + tfbuf; {enj=) }
{- Fase ljquida -}

Rhol*[1,0]:= Rhoe0*RhoEE*{i,0,0] + RhosO*RhoSS$*([1,0,0]; {enj=0 }
Rhol*i,j]:= Rhoe0 * RhoEE*[1,j,0] + Rhos0 * RhoSS4[i,j,01; {enj=) }

{ expresado enkgdel/m3 }

{- Aporte calérico de las fases sélida y liquida -}
RholCI*[1,0]:= Rhol*[1,0] * Cpe;
RhopsCs#(i,0}:= Rhoa0 * Rhoa * Cpa +
RhoxMax * RhoXX"[i,0,0] * Cpx + RholCI*[1,0]; {enj=0 }
RholCI”[1,j]:= Rhol*[1,j] * Cpe;
RhopsCs*[i,j]:= Rhoa0 * Rhoa * Cpa +
RhoxMax * RhoXX*[1,j,0] * Cpx + RholCI*[i,j}; {enj=j }
{ expresadoen J/ m3 K )

{- Oxigeno -}
Yo:= YoMax - ( (0.57* RhoSS*[i,0,0])/(Kitest - RhoSS~[1,0,0]) );
CCo:= ((1-FI)/ Yo ) * CCx[i,j] + mo * RhoxMax * RhoXX*{i,j,0];
tfbuf:= tf * 3600 * ( CCo / RhooO );
tfG:= tf * 3600 * vg / L;
RhoOOM1,0,1]:= 1.0; {enj=0 }
RhoOO*[i,j,1]):= (Dz / (Dz + Dt * tfG)) * RhoOO*[4,j,0] +
(Dt * tfG / (Dz + Dt * tfG)) * RhoOOA[i,j-1,0] -
(Dt * Dz / (Dz + Dt * tfG)) * tfbuf; {enj=] }

{- Bidxido de carbono -}
Yc:= YcMax - ( (0.57* RhoSS4{1,0,0])/(Kitest - RhoSSA{1,0,0D );
CCc:= ((1-FI)/Yc) * CCx[i,j] + Yprima * ms * RhoXX*"[i,},0] * RhoxMax;
ttbuf:= tf*3600 * ( CCc / RhocMax );
RhoCCA{1,0,1]:= Rhoc0 / RhocMax; {enj=0 }
RhoCCA{i,j,1]:= (Dz / (Dz + Dt * tf{G)) * RhoCC*[1,j,0] +
(Dt * tfG / (Dz + Dt * tfG)) * RhoCCA[i,j-1,0] +
(Dt*Dz/(Dz + Dt*tfG)) * tfbuf; [enj=j }
{- Coeficiente respiratorio -} :
Qresp:= (CCc / CCo) * (32 / 44);

{- Vapor de agua -}
pet:= Exp ( 25.775 - ( 5282.7 / TK*1,3,0] ) );
RhoVVA[ij]:= (RhoN + RhoOO*{[1,j,0] + RhoCC*[1,j,0] ) * (Me/Mmgs)*( pet / (P-pet) };
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LT:=2.54E6 - 2.9E3 * TK"[i,j,0];
LTz0:= 2.54E6 - 2.9E3 * (Tair+273.13);
Cpv:=Cpe + LT - (Rg/ Me),
Cpvz0:= Cpe + LTz0 - (Rg / Me);
{- Aporte caldrico de la fase gaseosa -}
RhogCg?[i,0]:= RhoNO * RhoN * CpN + Rhov0 * Rhovz0 * Cpvz0 +
Rhoo0*RhoO0*(i,0,0]*Cpo + RhocMax*RhoCCA*[i,0,0]*Cpc;{ enj=0 }

RhogCg"[i,j):= RhoNO * RhoN * CpN + Rhov0 * RhoVVA[i,j] * Cpv +
RhooO * RhoOOA(i,j,0] * Cpo + RhocMax * RhoCCA[1,j,0] * Cpc;

{enj=] }
{enl]/ m3K }

{- El aporte calérico del conjunto de las fases -}
RhoiCiA[i,0]:= (RhopsCs*[i,0] + RhogCg”[i,01); {enj=0 }
RhoiCir{i,j}:= (RhopsCs™i,j] + RhogCg?[1,j]); ~ {enj=j }

{ Temperatura }
CCihi[i,0}:= CCx[i,0)*hx + CCs*hS + CCe*he + CCo*hO + CCc*hC;{enj=0 }
CCihi[i,j}:= CCx[i,j]*hx + CCs*hS + CCe*he + CCo*hO + CCc*hC;{ enj =] }

{ El calor de la REACCION }
Naxi[1,0]:= ( tfG * RhogCg?[i,0] ) / RhoiCi*[1,0]; {enj=0 }
Naxi[i,j):= ( tfG * RhogCg{i,j] ) / RhoiCiMi,j]; {enj=j }
Nrad[i,0]:= ( LAMDAef * (tf * 3600) ) / ( Sgr(Ra) * RhoiCi*[1,0] );
Nrad[i,j]:= ( LAMDAef * (tf * 3600) ) / ( Sqr(Ra) * RhoiCi*[1,j] ):
Nrea[i,0]:= ( tf * 3600 * CCihi[i,0] ) / ( (Tin -Tp) * RhoiCi?[1,0]);
Nrea[1,j]:= (tf * 3600 * CCihi[i,j] )/ ( (Tin -Tp) * RhoiCi*[i,j]);

end; { FIN bucle RADIAL principaleni }

L )
{ Construccién de la matriz tridiagonal 'MatrixBuff }
{ Antes de cambiar al siguiente valor de j }
e }
Begin
For Renglon:= 1 to imax +1 do
Begin
For Columna:= 1 to imax +1 do
Begin
MatrixBuff[Renglon,Columna):= 0;{ llena de ceros }
end; { For Columna } { la matriz tridiagonal }

end; { For Rengion }
For Renglon:= 2 to imax do
Begin
For Columna:= 1 to imax do
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Begin
If Columna = Renglon - 1 then
MatrixBuff[Renglon,Columnaj:= (Dt / Sqr(Dr)) * Nrad[Renglon-1,] -
(Dt / Dr) * (Nrad[Renglon-1,j] / (2 * (Renglon-1) * Dr));
If Columna = Renglon then
MatrixBuff[Renglon,Columnal:= ( 1 + (Dt/ Dz) * Naxi[Renglon-1,j] - 2 *
(Dt / Sqr(Dr)) * Nrad[Renglon-1,j] );
If Columna = Renglon + 1 then
MatrixBuff[Renglon,Columna}:= (Dt / Sqr(Dr)) * Nrad{Renglon-1,j] +
(Dt / Dr) * (Nrad[Renglon-1,j] / (2 * (Renglon-1} * Dr));
end; { For Columna }
end; { For Renglon }

{ enelpuntoi=0 }

MatrixBuff[1,1}:= 1 + (Dt/ Dz) * Naxi[0,j] - 4 * (Dt /Sqr(Dr)) * Nrad[0,j];
MatnxBuff{1,2]:= 4 * (Dt / Sqr(Dr)) * Nrad[0,j];

end; { Construccién de la matriz tridiagonal 'MatrixBuff }

e }
{ Moédulo de cdlculo Gauss-Seidel }
{ Antes de cambiar al siguiente valor de j }
{emmmm et }

Dimen:= 0;

FillChar(Coeficientes, SizeOf(Coeficientes), 0);
FillChar(Constantes, SizeOf(Constantes), 0);
Begin { Lectura de la matriz y del vector }
Repeat
Dimen:= imax+1;
I0Check;
Until not I0err and (Dimen >= 1) and (Dimen <= TNArraySize);

{ Lectura de la MATRIZ TRIDIAGONAL Matrixbuff }
{ en la matriz Coeficientes[Renglon,Columna] }

Repeat
For Renglon:= 1 to Dimen do
Begin
For Columna:= 1 to Dimen do

Begin

Coeficientes[Renglon,Columna):= MatrixBuff{Renglon,Columnal;
end; { For Columna...}

end; { For Renglon...}
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Constantes[1]:= TTA[0,j,0] + (Dt / Dz) * Naxi[0,j-1] * TT*[0,j-1,1] -
Dt * Nrea[0,j];
For Renglon:= 2 to Dimen-1 do
Constantes[Renglon]:= TT*[Renglon-1,j,0] +
(Dt / Dz) * Naxi[Renglon-1,j-1] * TTA[Renglon-1,j-1,1] - Dt *
Nrea[Renglon-1,j];
10Check;
Until not 10err;
Tol := 1E-10;
Maxlter := 400;
end; { Lectura de Matriz y vector }

{ En el procedimiento Gauss_Seidel: la inversi6n de la matriz y célculo del vector Solucion}
Gauss_Seidel (Dimen, Coeficientes, Constantes, Tol, MaxlIter, Solucion, Iter, Error);
{ La solucién a j = constante es la siguiente: }
For renglon:= 1 to dimen do
TT*[renglon-1,j,0]:= Solucion{renglon];
TT/[imax-1,j,0]:= (Nrea[imax-1,j] / ( ( Nrad / Ra*2Dr) - ( Nrad/Sqr(Dr) ) );
TTA[imax,j,0}:= 0;

e )
{ Reenvio de las temperaturas calculadas en éste j y }
{ almacenamiento de los datos en la matriz de indicen=1 }
e )

For i:= 0 to imax do
TT1,3,1):= TT"i,),0];
end; { FIN bucle AXIAL principalenj }
Dispose(Rhol); Dispose(RholCl); Dispose(RhopsCs); Dispose(RhoVV);
Dispose(RhogCg); Dispose(RhoiCi);

{reemrmn o )
{ Reenvio de las variables calculadas en cada tiempo  }
o m e )
For gj:= 0 to jmax do
begin
For gi:= 0 to imax do
begin

RhoXX"[gi,gj,0]:= RhoXX"(gi,gj,11;
RhoSS”[gi,gj,0]:= RhoSS*[gi,gj,1];
RhoEE*[gi,gj,0]:= RhoEE~[gi,gj,1];
RhoOO*gi,gj,0]:= RhoOO*gi,gj,1];
RhoCC*gi,gj,0]:= RhoCC*[gi,gj,1];
TTAgi,gj,0):= TT[gi,gj,1];
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RhoOO*[g1,0,0]:= 1.0;
RhoCC*[g1,0,0]:= RhoC0/RhoCMax;
TT*g1,0,0]:= (Tair-Tp)/(Tin-Tp);

end; { Forgi }
TT*imax,g},0):=(T)aq-Tp)/(Tin-Tp};
end; { Forgj }
(e )
{  Impresién de resultados en pantalla o en disco }
e }
If CUENTA >=99 then

begin
Disco:= SUCC(Disco);
A_la_Pantalla;
end,;
If Disco >=10 then
For li:= 1 to 6 do
A_disco (t, Jmax, Imax, TK?, RhoXX", RhoSS”, RhoEE”, RhoO0O”, RhoCC*);
t:= t + (Pasoent / 3600);
Cuenta:= SUCC(Cuenta); Total:= SUCC(Total); GetTime(hour, min, sec, hora);
Gotoxy(54,5); Writeln('Ciclos: ,CUENTA:4, Total:',Total:4};
Gotoxy(54,7); Writeln('Tiempo REAL:',hour,":",min,"’ sec};
end; { del WHILE t<=tf ? do }
Dispose (TK); Dispose(TT); Dispose(RhoXX); Dispose(RhoSS);
Dispose(RhoEE); Dispose(RhoOOQO); Dispose(RhoCC);
END; { FIN PROGRAMA CALCUL2.PAS }
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ACTA DE EXAMEN DE GRADO

Lasa abrerta al tiempo

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA ’ - ’

r R , )
ACTA NUMERO En México. D F.__SE _PRESENTARON a las 13:00 horas
LIBRO NUMERO del dia _22 del mes c'e __MARZO del ano 1995
HOJA NUMERO en la Unidad __12TAPALAPA __ de la Universidad Auténoma

,
Metropolitana. los suscritos miembros del Jurado

FDENOMINACPON OE LA TESIS
CONTRIBUCION AL ESTUDIO DEL DR. AGUSTIN LOPEZ-MUNGUIA CANALES; DR. EDUARDO BARZANA
MODELADO MATFMATICO DE LA GARCTIA; DR. FELIPE LOPEZ ISUNZA; DR. RICHARD AURIA Y
FERMENTACION SOLIDA DE DR. SERGIO REVAH MOISEEV.

HONGOS FILAMENTOSOS EN
SOPORTES INERTES. bajo la Presidencia del primero y con el caracter de Secretario
el ultimo se reunieron para proceder al examen de grado
5 de
.
DOCTOR EN CIENCIAS
S ——'—7
de—. MARIANO GUTIERREZ ROJAS
(= cpf oo TN
(1ecoibn e S'etairas Faoolaree . . .
quigh presento una comunicacién de resultados, cuya deno-
‘ ‘ . ningcion aparece al margen y de acuerdo con el articulo 40,
\ va abierte ckiones | il y IV del Reglamento de Estudios de Posgrado
\\ de esta Universidad, los miembros del Juradc resolvieron.
FIRMA D TERESADO A
q ) Aproal o
I
("REVISO ) Acto continuo. el Presidente del Jurado comunicd al intere-
’——\/’Z/ sado el resultado de la evaluacidn y, en casc aprobatorio, le
3l
oirection DE SISTEMAS/ESCOLARES fue tomada la protesta. )
AN
r w ' N ™
A
Qg Whe et £. % .
DR. AGUSTIN LOPEZ-MUNGUIA C. DR. EDUARDO ZANA GARCIA DR. SERG AH MOISEEV
PRESIDENTE ,VOCAL /%ETARIO
- J L J
r [ 1 2T
DR. FELIPE ggz/f DR. KTCWARD AURTA LUIS MIE TERAN C. |
Vvocar ~ (/ VOCAL BIRECTOR DE BIVISION
_ JAN




