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ESTUDIO DE SIMULACION DE UN FERMENTADOR CONTINUO
USANDO CELULAS INMOVILIZADAS
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Abstract: This work pursues the goal of simmulating a bioreactor to produce ethanol from glucose using immobilized
cells. First, we have evaluated statistically the proposed kinetics models, from which we chose the Aiba, Shoda and
Nagathani model [18], as the most appropiate model. Secondly, simmulated fermentation values has been validated
comparing the results with experimental data produced by Gencer and Mutharasan [17]. Finally, the performance of
ethanol production was simmulated considering a PFR type bioreactor. The solution of mass balances was done using
Runge Kutta IV subroutine in Mathcad 7P. The simmulated values show good agreement with experimental results of
Gencer and Mutharasan.
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Resumen: Este trabajo tiene como objeto simular un bioreactor para producir etanol a partir de glucosa usando células
inmovilizadas. Primeramente, hemos procedido a evaluar estadisticamente los modelos cinéticos propuestos, de donde
hemos seleccionado el modelo de Aiba, Shoda y Nagathani[18], como el modelo mas apropiado. En segundo término, los
valores de la fermentacién simulada han sido validados comparando los resultados con los datos experimentales de
Gencer y Mutharasan [17]. Finalmente, el rendimiento de la produccién de etanol fue simulado considerando un
bioreactor del tipo PFR. Las solucion de las ecuaciones de balance de materia fue hecho usando el algoritmo de Runge-
Kutta IV en Mathcad 7P. La comparacion de los valores simulados con el experimental de Gencer y Mutharasan muestra
acuerdo apropiado.

Palabras Clave: Modelo, cinética, bioreactor, simulacion, células inmovilizadas.

INTRODUCCION mediante una alta concentracién de céluias
en el medio, lo cual entre otras técnicas, es

La fermentacién continua de glucosa posible mediante la inmovilizacién de las
empleando un bioreactor empacado con células.
células inmovilizadas, es una alternativa al
proceso batch y continuo en sistemas de CINETICA
mezcla completa. En este sentido, el
proposito del presente estudio es simular un Los modelos cinéticos para el crecimiento de
bioreactor continuo para la fermentacién de microorganismos, formacién de productos de
glucosa a etanol en un lecho de celulas biosintesis y utilizacion de sustratos son
inmovilizadas de biocatalizador, evaluando la diferentes de los modelos existentes en la
influencia de las variables mas importantes cinética quimica. El rasgo distintivo de estos
del proceso, dentro de la estructura modelos es el uso de la concentracion de la
jerarquica que gobierna el proceso de poblacion microbiana como un parametro
fermentacion. La evaluacién de modelos fundamental del modelo. Modelos tales como
cinéticos bioquimicos constituye por otra «crecimientoy destruccion» o sus modificacio-
parte un ensayo que nos permita seleccionar nes, consideran la poblacion microbiana
el modelo a usar en el estudio. En general, representada por un numero finito de clases,
podemos decir que el costo de los cada uno de los cuales esta caracterizada por
bioreactores representa una fraccién apre- células de una edad fisiolégica simple
ciable en el costo total de los equipos en los [1].Vinarov y colaboradores [2] demostraron
procesos de fermentacion, de donde una gue incluso la transicion del crecimiento de
fermentacion rapida conduce a la reduccién microorganismos en un aparato de mezcla
de costos. En efecto, esto se puede lograr completa, totalmente idealizado a las condicio-
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nes hidrodinamicas reales de un bioreactor,
complica sustancialmente la descripcion
matematica del proceso. Un gran nimero de
modelos matematicos para la cinética del
crecimiento de la poblacion microbiana se
conocen en la actualidad [3].

El modelo cinético global para el crecimiento
de la poblacion microbiana se formula también
tomando en consideracion los mecanismos
fundamentales que gobiernan la influencia de
las condiciones fisicas y quimicas del medio.
Asi, Nikolaev y Sokolov [4], deducen un modelo
cinético para la velocidad especifica de
utilizacion de sustrato sujetos a restricciones
de inhibicion competitiva y no competitiva.
Otros modelos cinéticos para la fermentacion
[5], incluyen la reaccion del fermento con el
oxigeno, ademas de las influencias de la
alimentacién del sustrato sobre la velocidad de
crecimiento de los microorganismos y la
inhibicién por productos de metabolismo.
Otras aproximaciones usando los principales
sistemas en el desarrollo de los modelos
cinéticos[6-10] consideran la aplicacion del
concepto estructura-funcion del sistema. La
medida de la velocidad de consumo de oxigeno
por los microorganismos para diferentes
concentraciones de sustrato han dado lugar a
otros modelos cinéticos, los que toman en
cuenta altos niveles de inhibiciobn sobre el
crecimiento microbiano.

Bajpai y colaboradores [11], Thompson y
Kramer [12] proponen relaciones para la
velocidad especifica de crecimiento microbiano
en funcién de la concentracion de sustrato con
diferentes parametros, los que se pueden
relacionar con la forma del modelo clasico de
Monod. Las curvas de crecimiento pueden
también ser ajustados usando la ecuacién de
Gompetz, tal como lo describen Ciurlizza y
Delgado [13]. Para casos de células
inmovilizadas, Shiraishi [14] postula una
expresion modificada de Michaelis-Menten que
induce al uso de un factor de efectividad, el cual
puede ser extendido al caso de células
inmovilizadas en cuyo caso la ecuacion de
Monod es aplicable [15,16].

ANALISIS DE LA CINETICA

Haremos uso de técnicas estandares para la
interpretacion de los datos cinéticos y
seleccionar el modelo apropiado para su
empleo en la simulacion.

Para este efecto se utilizan los datos extraidos
del trabajo de Gencer y Mutharasan [17],
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quienes investigaron la cinética de produccién
de etanol usando glucosa en unlechode célula
inmovilizadas de saccharomyces cerivisiae
(NRRLY 132) usando particulas de maderade
Abedul en un bioreactor tubular de volumen
constante.

Postulamos aqui que la cinética intrinseca esta
gobernada por un mecanismo de seis pasos
elementales en la cual la etapa final se
considera como el paso controlante.

E+S 4—‘]_> [E S] (1
[E S]+S :2—_—2 [E SS] 2)
[ESS] _3._ [ES]+P 3)
[E S] 4 _ E+P 4)

Formulando la dinamica de la reaccién a partir
del mecanismo propuesto, aproximando al
estado estacionario la velocidad de formacién
de las especies intermedias, se tiene:

M, S
r=s———— (3)
S+ K+ SUK,

En la ecuacion (5) observamos que K_ es la
constante de inhibicion, un valor alto conduce a
la conocida ecuacién de Monod, conr=u

M, S
LB s———— (6)
K + S

Sobre las ecuaciones (5) y (6) se han hecho
varias modificaciones. Consideramos el mode-
lo de Aiba, Shoda y Nagathani[18], el cual tiene
una forma anéloga a los modelos cinéticos
quimicos que considera la fraccion de
colisiones moleculares dado por una
exponencial, como la limitacion cinética, la
cual establece que:

p=p ——=  EXP (K, P) (7)

vev — = EXP (K, P) 8)
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Concentracion adimensional de sustrato

Concentracion adimensional de sustrato

10
08 ——l = So1=50gA.
—— o SER=TE O
- W = 563%100 g
086 , ) e 504128 GIL
)\' w el S35 150 gL
\
04 Y
02| \\
00

00 01 0.2 0.3 04 05 0.8 0.7 08 08 1.0

Longitud adimensional del bioreactor

Figura 1.- Perfil de concentraciones adimensionales para Vo = 75 mL/h
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Figura 2.- Perfil de concentracion de sustrato vs. longitud del bioreactor
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Tabla 1. Resultados de analisis cinético

Casos Coef. Correlaciéon Parametrg Valor Parametros Error Exptl.
CASO 1 0.990127 ao 0.086934 0.15167
bo 42.412156 1.733250
CASO 2 0.998728 ao 5.053519 0.004984
bo 0.014067 0.000205
CASO 3 0.992819 ao 5.11435 0.013557
bo 0.016 0.000647
CASO 3 1000000 ao 0.365337 4.72E-17
bo 0.0167 2.25E-18

Tabla 2. Datos de entrada para la simulacion (*)

K,= 0.016 L/g u_ =0.03-024 h
K,=0.0167 L/g v =14h
K(=0.86 g/L X =216glL

K =0.67 Ks. g/L Y, =0035

So = variable (g/L) | V = Vo/Area, cm/h
Vo = variable, mL/h| T=303K
Area = n$*/4 e = 0.35-0.40
¢=25cm.

(*) Obtenido de referencia [17]

Aplicando este modelo a los datos del
bioreactor tubular, las ecuaciones anteriores se
pueden escribir:

M ax S
re s X EXP (-K,P)  (9)
E Yx/s Ks + S
Vmax S
r= X EXP(-K,P)  (10)
E  K'+S

Para ganar generalidad en nuestro analisis,
estudiamos tres restricciones basicas:

1. Cuando el producto no tiene efecto
inhibitorio:

1 1
—= 3, + b, — (11)
-r S

S

2. Cuando K, y K  son significativamente
mayores que Sy las exponenciales tienden a
uno.

LnS=a, + b, (t) (12)

3. Cuando la concentracion de sustrato
es significativamente mayor que K.

Ln(-r;)=a, + b, (P) (13)

S

La solucién de las ecuaciones anteriores se
realiza con los datos de Gencer y Mutharasan
aplicando los métodos de la estadistica cuyos
resultados se muestran en la tabla 1.

Estos resultados muestran que ei modelo de
Aiba, Shoda y Nagathani ofrecen un adecuado
ajuste de los datos y tiene mayor consistencia
fisica que los modelos simplificados, por
involucrar efectos inhibitorios debido al
producto; los cuales estan demostrados por el
analisis de los errores experimentales dados en
la tabla 1.

SIMULACION

Se simula el comportamiento de un bioreactor
de lecho empacado con células inmovilizadas,
para producir etanol a partir de la fermentacién
de la glucosa. El bioreactor que simulamos es
un sistema reaccionante pseudohomogéneo,
isotérmico cuya hidrodinamica se asume
descrita adecuadamente mediante flujo tipo
tapon. Elbalance de materia para las especies
involucradas; células libres, sustrato vy
producto en funcién de la longitud del
bioreactor y en forma adimensional, son:

df f,

EXP(-K_f,) (14)
dy a+f,
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Figura 3.- Perfil de concentracion de producto vs. longitud del bioreactor
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df, f,

= -B Da——EXP(-K_ f,) (15)
dy a+f
df, f

= Dap EXP (K f,) (16)
dy ap +f,

Con las condiciones iniciales:

paray=0, f=0, f,=1,f,=0 (17)
donde:

y =2z/L

f =C/S

f =8/S

f = P/S

B =1/Y

El modelo mostrado viene a ser un sistema de
ecuaciones diferenciadas de valor inicial, cuya
solucion numérica nos permite simular el
comportamiento del bioreactor bajo diferentes
condiciones de operacion. La solucion se
realiza empleando el algoritmo de Runge Kutta
IV, implementado en Mathcad 7P. En |a tabla
2 se muestran los datos de entrada para la
simulacién tomados de referencia [17].

La longitud del bioreactor y el tiempo de
residencia son parametros usados comunmen-
te para mostrar los perfiles de concentracion,
de este modo se puede distinguir el rendimiento
aparente del etanol alo largo del bioreactor. En
la figura 1 se presentan los resultados de la
simulacion numérica para diferentes concen-
traciones de sustrato alimentado y distintos
valores de nuimero de Damkohler (Da),
observandose que la velocidad de reaccién
aumenta al incrementar los valores de Da.
Asimismo, en la figura 2 se observan los
mismos efectos mencionados en el resultado
anterior cuando se simula para diferentes
velocidades de flujo de alimentacion. En la
figura 3 podemos identificar niveles de
rendimiento de producto a sustrato en el orden
del47%, Yp/S = 0,47, el cual puede ser tomado
como uncriterio conservador en concordancia
con los argumentos tedricos. En la figura 4
podemos observar la variacion de la

concentracion de productos a lo largo del
bioreactor, es decir, fijado la velocidad de flujo,
la concentracién de salida es directamente
proporcional a la concentracion de la
alimentacion de sustrato. En la figura 5 se
muestra la productividad del sistema basado en
el liquido retirado que esta en funcién de la
velocidad de flujo y la velocidad superficial. La
productividad se incrementa con las concentra-
ciones de entrada y con la velocidad de flujo,
esto es consistente con los trabajos reportados
en la referencia [19]. En la figura 6 se
muestran los perfiles de concentracion
comparativos entre los valores experimentales
y los simulados, encontrando que el modelo
interpreta satisfactoriamente el comportamien-
to del sistema reaccionante. Se debe remarcar
qgue el analisis cinético nos ha permitido
encontrar explicacién adecuada para el uso de
los parametros cinéticos de acuerdo a la
naturaleza propia del sistema.

LISTA DE SIMBOLOS

E: Concentracion de enzima
ES:Concentracién de enzima - sustrato

S: Concentracion de sustrato

P: Concentracién de producto

X: Concentracion de células

i : Velocidad especifica de crecimiento celular
u,,:Velocidad maxima de crecimiento celular
v: Velocidad de formacion de producto

v Velocidad méxima de formacién de producto
E: Fraccion vacia de la columna empacada

Y ..Factor de rendimiento celular

r.: Velocidad de consumo de glucosa

r,;. Velocidad de formacion de etanol
Da:Numero de Damkholer referido a sustrato
Dap:Numero de Damkholer referido a producto
B: Factor de rendimiento (1/Y )

y: Longuitud adimensional del bioreactor
Ks:Constante de Saturacion

K, Constante de inhibicién de etanol

K,: Constante de inhibicién de etanol
PFR:Reactor de flujo tipo tapon

L : Longitud del Bioreactor
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