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Abstract: A packed-bed bioreactor was designed with immabilized celts on a ceramic inert support (instalox seats). The
design eguations, considering an ideal plug-flow tubular bioreactor, were solved with appropiate algorithms installed in
Mathcad 7P, obtaining a volume of 10 L for the appropiate desing restrictions. It was determined that for small biorsactors
it is not necessary to considar the pattern of axial dispersion and that the isothermic operation is possible for the high
degree of retromixing of coclant in the jacket.
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Resumen: Se disefié un biorreactor de lecho empacado con células inmovilizadas con un soporte inerte ceramico
{sillas de instalox). Las ecuaciones da disefio, considerando flujo de tapon, se resolvieron con los algoritmos apropiados

instalados en Mathcad 7P, obteniéndose un volumen de 10 L para las apropiadas restricciones de disefic. Se determind
que para bicrreactores pequefics no es necesario considarar el modelo de dispersidn axial y que la operaci6n isotérmica

as posible por & alto grade de retromezcla del refrigerante en la camisa.

Palabras claves: Disaiio de un blorreactor, células inmovilizadas.

INTRODUCCION

El objetivo de este trabajo es disefiar un
biotreactor de lecho empacado usando celulas
inmovilizadas sobre un material de soporte iner-
te tal como un cerdmico (sillas de instalox).
Este sistema se caracteriza por la interaccion
ceélula soporte; por lo que estamos ante un
biorreactor de biopelicula, en el cual el scporte
ofrece la ventaja de prolongar la vida (til del
biocatalizador, dado que el CO, producido no
atenta de un modo drastico sobre la integridad
de la pelicula biccatalftica. Otra ventaja de usar
un matetial ceramice es su relativa alta area
especifica, lo gue permite asegurar operacio-
nes hasta por varios meses sin recarga del
biocatalizador [1].

Considerando que esta aproximacion debe
proyectarse hacia el disefio de un fermentador
a escala comercial, formulamos un modelo que
tome en cuenta efectos de dispersion axial.

DESCRIPCION DEL PROBLEMA

La reaccidn de la glucosa para la produccién
de etancl se lleva a cabo en un blorreactor de
lecho empacado con soporte de material
cardmico (sillas de instalox), en el cual serdn
soportados células de Saccharomyces

Cerevisiae. El procedimiento de arrangue con-
siste en la esterilizacién previa del material de
empaque Yy cubrimiento con una solucion de
gelatina al 25%, secado y mojado con una so-
lucién de glutaraldehido al 3%. Después del
secado, el exceso de glutaraldehido es remo-
vido mediante lavado con agua destilada. Ei
empaque es luego introducido dentro del
biorreactor y esterilizado con éxido de etileno.

Un cultive de cepas de Saccharomyces
Cerevisiae (ATCC 24860) en la fase exponencial
de crecimiento se introduce dentro de la co-
lumna y se dejar estar por espacio de ocho
horas. Luego se deja ingresar alimentacién fres-
ca. Se plantea obtener una conversion entre el
80y 95% en ia salida. L.as concentraciones de
los productos y substratos asl como el pH, de-
ben ser monitoreados a io largo del biorreactor.
La temperatura de operacion debe mantensrse
a 30°C y el tiempo de retencién de la columna
se determing drenando la misma hajo condi-
ciones de pseudo estado estable.

Se tratara un flujo de alimentacién de 1,33 L/h
de glucosa al 20% p/p utitizando un biorreactor
empacado y encamizado. Para este propdsito,
debemos calcular el volumen de dicho biorre-
actor para obtener una conversién de glucosa
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del 95%, con un rendimiento de etanol aproxi-
madamente igual a 47%. La cindtica que go-
bierna esta reaccidn se discute ampliamente
en la referencia [2].

ECUACIONES DE DISENO

l.a reaccion de produccién de etanol a partir de
la glucosa es una reacclon cuya estequiometria
es conocida. Escribiendo el balance global de
materia en forma adimensional tanto para
sustrato y producto; la concentracion de biomasa
practicamente es constante [2] y considerando
el biorreactor como un PFB, se tiene:

dy, Y2

—==-hD Exp(-K Y.

dé B aa+Y2 p(-K,Y;) (1)
dy, Y,

D3 - pap —2 _FExp(-K.Y

dé P ap +7Y, w (—K.1) (2)
Donde

E=z7/L, v, =878,
v,=P/S,, B=14y,) O

El balance de energla aplicado al PFB, consi-
derando operacién isotérmica, que la ley de
velocidad esté gobernado por la ecuacion de
Moned, es decir, el término

[Exp (—K,y, )] — 1 yresolviendo hara T, 80
tiene:

T;:T-}- 'u'maxXSO(l_Xs) I:AHR(T)] (4)
Y, [K +8,(-X)|l UA

Dispersién axial

El analisis del efecto de dispersion axial lo rea-
lizamos considerando una seccién del
biorreactor de lechc empacado de radior, es-
pesor Ar y longitud Az, tal como se muestra
en la figura 1, a través del cual la mezcla de
reaccion fluye sisteméaticamente en donde pri-
ma la dispersidn axial del material sobra la dis-
persion radial.

Sustrato -Producto

2+ Az

Figura 1. Mezclado parcial en la direccién radial y mezcla-
do parcial en la direccidn axial de un biorreactor tubular
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Asumiendo que el bioreactor opera en estado
estable, el balance de matetia para el sustrato
en lafase liquida es:

-V—-r =O (5)
Z

El cual se puede resolver con las usuales con-
diciones de frontera de Danckwerts [3]. Ade-
mas, consideramos que la ley de velccidad
dado por:

=1 = Uy X exp(—K,, P) (6)

S
K +5

5

puede ser expresado en su forma simple de
Monod, como:

S
K +§ (7)

1= o X

En estas condiciones, usando la forma
adimensional de la Ec.{5) con las correspon-
dientes condiciones de frontera y la Ec.(7) tam-
bién adimensionalizada, obtenemos:

1 d*y dy a 1
Pe d&* dE a+y

1d
para §=0, Y=1+“I;;E§X (9)
d
para &=L ;%=0 (10)

Discretizando las Ecs. (8) a (10) mediante di-
ferencias finitas se obtienen:

Y =(P(2A§'—1)Y;J+P6A¢ (11)

Vi =2+ PeAl)y, —(1+PeAl)y,, +

B.DaPeAt’y, (12)
(a+y,)

Y =Ynn (13)

Para resolver las Ecs. (11) a (13), pi‘eviamente
deben evaluarse las constantes y parametros
adimensionales.



RESULTADOS Y DISCUSION

Todos los célculos se efectian usando el algo-
ritmo de Runge Kutta de cuarto orden y otros
implementados en Mathcad 7P. Les datos
cinéticos siguientes son tomados de la refe-
rencia [4];

_.=0,102h"; v, =140
K,=0,86 g/L; Kp=0,67K gL,
K,=0,016L/g; K,=0,0167L/g;
Y .=0,035; X=21,6¢/L;
U=110J/m2s.K; dp=0,704cm;

v=3,021x10%cm?/s.

Para efectos del disefo, fijamos un diametro
de biorreactor igual a 8,0 cm, una concentra-
cion de glucosa en el alimento de 200 g/l vy
trataremos un caudal de 1330 ml/h.

Conforme a heur(sticos de la ingenieria de las
reacciones quimicas [5,6,7,8], elegimos e=0,4
y el volurmen del biorreactor se calcula estiman-
do la longitud para el cual la conversidn a pro-
ducto alcance a un valor aproximado de 47%.
Este valor es real, por cuanto el tedrico es
51,1%, la diferencia se explica por pérdidas de
etanol a la atmésfera por evaporacion y absor-
cion por las células y €l empaque.

Balance de materia

Las ecuaciones (1) y (2) se resuelven usando
R-K-IV con las condiciones iniciales siguien-
tes, para £ =0,y, = 1, y, = 0,0. El vector de
condiciones iniciales es:

I

y, el vector de funciones adimensionales se
escribe como:

- B.Da.y,.exp(—Km.y,)
(a+y,)
Dap .y,.exp(-K,.y;)
(ap + y,)

D(x,y)=

La solucién es obtenida con la funcién Z =
rKfixed(y, 0, 1, 10, D) y los resultados se mues-
tran en la figura 2.

De la figura 2 se observa que para obtener un
rendimiento a etanol de 47%, la longitud del
biorreactor debe ser 200 cm, lo que conduce a

un volumenigual a 10 L. Estos resultados con-
firman que en esta escala aparentemente no
es necesario considerar el efecto de dispersion,
por cuanto las Ecs, (1) y (2) obedecen el mo-
delo de biorreactor ideal de fiujo de tapon.

Figura 2. Perfil de conversiones en el biorreactor.
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Balance de energia

La ecuacién de balance de energia se resolvié
para condicién isotérmica obteniéndose la Ec.
{4). Al reemplazar valores de los parametros
de disefio en esta ecuacién, obtenemos una
relacion de Ts en funcién de X, como sigue:

1,704 (1- X ,)

T =303 +

: 1-0,996 X , (14)
Escribimos el vector de conversiones y el vector
de temperatura dado por la ecuacién (14) y re-
solviendo se cbtienen los resultados dados en
la tabla 1.

T, K X,
303,000 0,000
304,704 0,001
304,703 i 0,100
304,702 0,200
304,701 0,300
304,700 0,400
304,697 0,500
304,693 0,600
304,687 0,700
304,675 0,800
304,641 0,900

Tabia 1. Porfil de temperatura en la camisa del

Tal como habfamos proyectado, encontramos
que la temperatura no se incrementa
significativamente en la camisa para las condi-
ciones de operacién establecidas. Sin embar-
go, es destacable que a la entrada del biorreactor
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axiste un pequefio incremento de temperatura
como resultado de una alta velocidad de reac-
cién en esta seccion, la misma que tiende a ser
mas atenuada a medida en que avanza alo lar-
go del biorreactor, en cuyas condiciones, tal
como se observa de la tabla 1, es factible man-
tener una temperatura uniforme, el cual es favo-
recido por el efecto de retromezcla delt agua de
enfriamiento en la camisa.

Dispersion axial

Previo a los célculos de dispersién, debemos
evaluar los parametros adimensionales Pe y
Da. Asl, el numero de Peclet, Pe, serd obteni-
do a partir del diagrama de Wen y Fan [9], el
cual correlaciona Pe con el nimero de
Reynolds, Re, para liquidos en lechos empa-
cados. Para las condiciones del sistema Re =
2,33, Pe = 56,8y Da = 0,076.

Asumiendo un valor inicial para A& = 1/64, las
Ecs. (11) a (13) se pueden escribir como:

¥, =0,8875-0,1125y, (15)
Vi, = 2,8875 y, — 18875 y,_ +

0,030] | ——2i (18)
0,0043 + y,

Ynea = In (17)

Estas ecuaciones constituyen el algoritmo glo-
bal usando el método explicitc y son resueltos
usando Mathcad 7P, obteniéndose para i =
1,..,10; yi: 0,794; 0,79; 0,695; 0,622; 0,515;
0,342; 0,045; -0,486; -1,460; -3,267. Estos re-
sultados muestran que no es necesario aplicar
el modelo de dispersién para la solucién del
problema.de disefio en esta escala [10,11,12].
En efecto, esto se confirma si se cumple la
condicion siguiente:

Pe > (100/ porcentaje)Da®

que al reemplazar valores considerando el 99%
de aproximacién entre la conversin obtenida
por &l modelo ideal de flujo de tapdn y el mode-
lo de dispersion Pe = (100/99).(0,076)?, es de-
¢cir, 56,8 > 0,0058.

CONCLUSIONES

La solucién de las ecuaciones de balance
de materia para sustrato y producto consi-
derando modeio de biorreactor ideal de flujo
de tapén, conduce a resultados de disefio
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satisfactorios para apropiadas restricciones
a escala banco.

El perfil de temperatura en la camisa de enfria-
miento, es poco probable que se cumpla en

_unidades pequefias debido a que en éstos el

efecto de retromezcla en la camisa se consi-
dera apreciable. Sin embargo, el método de
célculo es adecuado para estimar la necesi-
dad de agua de enfriamiento para mantener la
iisotermalidad.

El resultado del analisis de dispersidn axial nos
conduce a sefialar que la necesidad de usar o
no usar este modelo debe partir de un andlisis
previo de reglas generales o analoglas de pro-
ceso en la escala respectiva, para evitar com-
plicaciones gue puedan conducir a resultados
inapropiados.
LISTA DE SIMBOLOS
a =K/S;, constante.
ap =K_/S, constante.

A = 4rea de transferencia de calor por uni-
dad de volumen de biorreactor, m™.

B =1/Y,,, constante.

Da = p_,xt/S, nimeto adimensional de
Damkohler para sustrato. '

Dap = v, X.L/NS,, numero adimensional de
Damkohler para producto.

D, =difusividad efectiva.

dp =didmetro de particula, cm.

= factor de empaguetamiento.

= z/L, variable adimensional de longitud.
= parametro cinétice, L/g.

= pardmetro cinético, L/g.

=K,8,, constante.

=K,S,, constante.

AAF X Xm0

= ¢onstante de saturacion para sustrato,
g/L.

K_ = constante de saturacién para producto,

ap

giL.
L =longitud del biorreactor, cm.
P =concentracién de etanol, molg/L.
Pe =numero adimensional de Peclet.
PFB= Biotreactor de flujo de tapén.

ty = velocidad de reaccion de consumo de
sustrato, moig/L.s,



= concentracion de sustrato en el alimen-
to del biorreactor, molg/L.

S = concentracién de sustrato para un 2
dado, molg/L.

T =Tempertaura en el biorreactor, K.

T, =Tempertauraenlacamisa del biorreactor, K.

T = tiempo espacial, h,

U =coeficiente global de transferencia de ca-
lor, J/m?.5.K.

v = velocidad de fluido en el biorreactor, cm/s.

X = concentracién de células, g/L.

X, =conversion fraccional para sustrato (glu-

cosay).
Y =variable operacional de concentracion.

= S/8,, variable adimensional de concen-
tracion para sustrato {glucosa).

Y, =P/S, variable adimensional de concen-
tracion para producto (etanol).
Y. . = rendimiento celular en base a sustrato

consumido.
Z =variable operacional de lengitud, cm.

AH,(T) = calor de reaccién a la temperatura T
del biorreactor para produccién de etanol
a partir de glucosa, J/mol.

.. = velocidad especifica maxima de creci-
miento celular, h'.

v, = Vvelocidad especifica méxima de produc-
- ¢ién de etanol, h™'.

v = viscosidad cinematica de fluido en
bioreactor, cm?/s.
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