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RESUMEN

Se desarrolla el modelo matematico para un biorreactor de tipo flujo piston no isotérmico para una reaccion serie-paralelo
catalizada enzimaticamente, considerando que las enzimas estan coinmovilizadas y las reacciones siguen la cinética de
tipo Michaelis-Menten. El modelo se fundamenta en el acoplamiento de la cinética de reaccion propuesta, asi como en
los balances de masa y energia de la microcapsula y de la fase fluida. El modelo presentado es adimensionalizado, permi-
tiendo obtener parametros adimensionales caracteristicos tales como Péclet, Biot y Damkdhler. El modelo del biorreactor
es resuelto a través de un método explicito de diferencias finitas implantado en un modulo de Visual Basic® en Excel®. Se
realiza un andlisis paramétrico del comportamiento del biorreactor y se obtienen como resultados que los mismos estan
dentro de lo esperado para un sistema fisico de estas caracteristicas. Adicionalmente, el modelo desarrollado es validado
con datos reportados por la literatura especializada, obteniéndose un error promedio de 9,59% en el peor de los casos.
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MODELLING AND SIMULATION OF A NON-ISOTHERMAL
ENZIMATIC BIOREACTOR FOR A SERIE-PARALEL REACTION

ABSTRACT

A model for a non-isothermal enzymatic bioreactor for a serie-paralel reaction is developed where the enzymes are coim-
mobilized and the reactions follow Michaelis-Menten kinetics. The model is based on the coupling of reaction kinetic and
mass and energy balances for microcapsule and fluid phase. The model was reduced to the corresponding dimensionless
form obtaining parameters such as Péclet, Biot and Damké&hler. The model was solved using explicit numerical method of
finite difference developed on a Visual Basic® module in Excel®. A parametric analysis of the bioreactor performance is
made, and the results were expected for a physical system of these features. The model is validated with data reported by
Ching et al. (1990) and the average error obtained was 9.59% in the worst case.

Keywords: Mathematical model, Bioreactor, No-isothermal, Enzyme, Simulation.

INTRODUCCION

Un biorreactor se puede definir como un sistema que pro-
porciona un medio ambiente controlado permitiendo el
crecimiento eficaz de las células y la formacion de un pro-
ducto, el cual debe tener niveles 6ptimos de temperatura,
pH, substrato, sales y oxigeno, para asi convertir la materia
prima en productos especificos de interés.

Las reacciones que ocurren dentro del biorreactor son cata-
lizadas por enzimas, las cuales son proteinas que funcionan
como aceleradores de las reacciones quimicas en los siste-
mas biologicos. Una enzima puede formar enlaces cova-

lentes con una molécula mientras ocurre la transformacion
de la misma para luego, posteriormente, volver a su estado
original una vez que el producto es liberado. Otra caracte-
ristica fundamental en la catalisis enzimatica es que incre-
menta la velocidad, a la cual la reaccion alcanza el equili-
brio, esto implica que la catalisis incrementa la velocidad
pero no cambia las propiedades termodinamicas del sistema
con el cual esta interactuando (Aiba et al. 1973; Shuler &
Kargi, 1991).

El modelado de bioprocesos es una tarea compleja debi-
do a que las reacciones bioldgicas son influenciadas por el
ambiente quimico (tales como los niveles de concentracion
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de nutrientes y productos) y por las condiciones fisicas del
proceso. El metabolismo y los mecanismos de regulacion de
muchos de estos sistemas bioldgicos atin no son totalmente
comprendidos, por lo cual las descripciones matematicas de
los mismos deben ser simplificadas sin pérdida de informa-
cion que permita el desarrollo de modelos adecuados para
la simulacion, disefio y optimizacion de bioprocesos.

Los antecedentes en el estudio del comportamiento de re-
acciones que se llevan a cabo en biorreactores con enzi-
mas inmovilizadas, muestran la inexistencia de un modelo
que retina las diferentes complejidades de los procesos que
ocurren en un biorreactor, asi como de sistemas de control
avanzado adaptados a los mismos.

En la literatura se pueden encontrar importantes avances
en el area de modelado de procesos que han comenzado a
impactar el desarrollo de los bioprocesos. Beg et al. (1996)
presentan un estudio fluidodinamico en el cual la fase li-
quida es dividida en una region dindmica y una region es-
tancada. El modelo propuesto considera flujo piston con
dispersion axial para la region dinamica y transferencia de
masa entre la region estancada y la region dinamica de la
fase liquida, en ausencia de reaccion quimica.

En el trabajo de Hassan ef al. (1996) se estudid el efecto
de la forma de las microcapsulas sobre el desempefio de un
reactor tubular empacado no isotérmico, en el cual se lleva-
ba a cado una reaccidon simple de primer orden siguiendo
una cinética de Michaelis-Menten. En el trabajo se desarro-
lla un modelo no isotérmico que incluye balances de masa
y energia tanto en la fase fluida como en la microcapsula,
considerando flujo piston con dispersion axial de calor y
masa. Por otra parte, Indlekofer et al. (1996) desarrollaron
un modelo para representar el comportamiento de un reac-
tor de lecho fijo donde ocurria la reaccion de racemic-2-me-
til-1-pentanol catalizada por lipasa. El modelo considera la
transferencia de masa sélido-liquido, asi como la difusion
en el poro.

Nath & Chand (1996) realizaron un analisis cuantitativo de
la transferencia de masa combinada con la reaccion bioqui-
mica. Asi mismo, utilizaron un modelo de flujo piston para
representar el modelo del reactor para una reaccion de pri-
mer orden de la conversion de azicar en etanol utilizando
células de Saccharomycess cerevisiae inmovilizadas. En el
mismo afio, Shieh & Barker (1996) estudiaron la hidrolisis
de lactosa utilizando la enzima lactasa en un biorreactor se-
parador cromatrografico contracorriente simulado. El siste-
ma fue operado de manera continua y por carga, y los datos
experimentales medidos fueron modelados a través de un
reactor de mezcla completa para la operacion continua.

Shiraishi et al. (1996) desarrollaron un método computacio-
nal para determinar el coeficiente de transferencia de masa
en un biorreactor con enzimas inmovilizadas en un lecho
empacado. El modelo propuesto plantea un reactor de tipo
flujo pistén con una cinética de reaccion del tipo Michaelis-
Menten y considera, ademas, el efecto de la transferencia
de masa en el solido.

Miyakawa & Shiraisi (1997) estudiaron los efectos difusio-
nales de pelicula sobre los parametros cinéticos aparentes
en un reactor de lecho empacado con enzimas inmoviliza-
das en la superficie de un soporte no poroso. Para ello, se
planted un modelo de reactor tipo flujo piston consideran-
do Ia resistencia a la transferencia de masa en el sélido.
Benthack et al. (2001), presentan un modelo de reactor tipo
mezcla completa para el tratamiento de aguas residuales.

Xiu et al. (2001) desarrollaron un modelo matematico para
un reactor de lecho fijo con enzimas inmovilizadas toman-
do en cuenta una cinética de reaccion del tipo Michaelis-
Menten acoplada con difusion intraparticula, transferencia
de masa externa y flujo piston con dispersion axial.

Simon (2005) estudi6 el crecimiento de microorganismos
en un reactor de lecho fijo y para ello utiliz6 un modelo de
reactor de tipo flujo piston con dispersion axial isotérmi-
co, utilizando una cinética de reaccion (de crecimiento) de
segundo orden. En el mismo afio Al-Muftah & Abu-Reesh
(2005), desarrollaron un modelo matematico de un reactor
de lecho fijo para la reaccion de hidrolisis de lactosa. En
el desarrollo del modelo se tomo en cuenta los efectos de
transferencia de masa interno y externo, de manera exotér-
mica.

Berendsen et al. (2007) estudiaron la resolucion exotérmi-
ca de 1-metoxi-2-propanol con vinil acetato catalizada por
Candida antarctica lipasa B inmovilizada en un reactor de
lecho empacado. El modelo desarrollado es de tipo flujo
piston con dispersion axial de masa y calor, tanto en la fase
fluida como en la microcapsula.

Como puede observarse, los modelos encontrados en la li-
teratura corresponden a casos especificos que dificilmente
pueden ser extrapolados a otras condiciones o esquemas de
procesos, o que fueron desarrollados para reacciones sim-
ples que ocurrian de manera isotérmica, donde sélo se con-
sidera las transferencias de masa en la fase fluida y en la
microcapsula. En algunos casos, se despreciaron los efectos
de la transferencia de masa y los modelos del reactor co-
rrespondian a flujo piston. En otros casos, si bien se plan-
teaban los balances de energia y de masa considerando las
resistencia a la transferencia de masa en la fase fluida y en
la microcépsula, la aplicacion correspondia a una reaccion
simple muy especifica.
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En este trabajo se desarrolla un modelo matematico de un
biorreactor de tipo flujo piston con dispersion axial de masa
y calor, no isotérmico para una reaccion serie-paralelo cata-
lizada enzimaticamente. Dicho modelo también es expresa-
do en términos de variables y numeros adimensionales para
simplificar su resolucion numérica y para posteriormente
realizar un analisis de sensibilidad paramétrica.

DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO

El biorreactor que se va a modelar corresponde a un reactor
de tipo flujo piston con dispersion axial en donde el perfil
de concentraciones del substrato y de los productos a lo lar-
go del mismo, dependera de variables de operacion, tales
como temperatura y pH.

El modelo que represente el comportamiento dindamico del
biorreactor debe incluir el comportamiento cinético (enzi-
matico) y el del reactor como tal (fenomenologico). El aco-
plamiento de ambos modelos, sujeto al menor niimero de
consideraciones posibles, debe proveer una buena exactitud
en un tiempo de computo aceptable.

Modelo cinético

La reaccion a estudiar es del tipo serie-paralelo (ecuacion
1), la cual ocurre dentro de una microcapsula de geometria
esférica de radio R con caracteristicas enzimaticas y que
actiia como catalizador para promover la reaccion (figura
1). En todo momento se supondra que los substratos se dis-
tribuyen homogéneamente en la referida microcapsula.

ki k i
4 —»r B —> (D

k;
\D

Membrana
semipermeable

Enzima

Figura 1. Microcapsula enzimatica esférica de radio R

Cada una de las reacciones involucradas sera descrita como
una cinética del tipo Michaelis-Menten de la siguiente ma-
nera:

k
A+E, ——> AE, )

k
AE, ——> A +E, &)
ki
AE, ——> B+E, )
k4
B+E,——> BE, )
kj
BE, ——> B +E, (6)
kﬁ
BE, ——> C+E, (7
k7
B+E, ——> BE, ®)
ké’
BE, ——> B +E, )

k
BE, ——> D +E, (10)

La concentracion total de cada enzima dentro del biorreac-
tor puede expresarse como:

[Et]=[E]+[AE]] (11)
[£t,] =[E] + [BE,] (12)
[Et]=[E,] +[BE,] (13)

Despejando la concentracion de enzima que esta libre del
complejo enzima-substrato se tiene:

[E,]=[Et]-[4E )] (14)
[E,] = [£1,] - [BE,] (15)
[E,] = [Et)] - [BE ] (16)

A partir de estas reacciones se obtiene la velocidad de reac-
cion de cada una de las especies involucradas:

ry=-k[AIE ]+ k, [4E ]

A

amn
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¥, = k[AIE] -k, [AE )] -k [AE] =0 (18)
r,=-k[AE,] - k[B][E]+

Y R[BE)-k[BIE) +kBE] (1)

Py, = k,[BIE,] - k; [BE,] - k [BE,]=0  (20)

7se, = k[BIE] -k [BE,] - k,[BE,]=0  (21)

re=k[BE,] 22)

rp=k[BE] 23)

Tomando la ecuacion (14) y sustituyéndola en la ecuacion
(18) se obtiene:
kIAN[Et ] -[AE)]) - k, [AE ] - k[AE ] =0  (24)

Despejando la concentracion del complejo de Ay la enzima
se tiene:

(k, + k, + k [ADIAE ]) = k [A][Et ] (25)

[AE ] =k [AIEt,] Ik, + k, + k,[4]} (26)

Dividiendo el numerador y el denominador por k, se ob-
tiene:
[AE ] = [A][Et ] /{[A] + kom } (27)
donde:
km, = (k,+k)/k, (28)

De igual forma se puede obtener expresiones similares para
los demas complejos:

[BE,] = [BI[EL,] /{[B]+ km,,} (29)
fm, = (k, + k) /k, (30)
[BE,] = [BI[Et,) /{[BT+ km,,} GD
km,, = (k, + k) /k, (32)

Reagrupando y sustituyendo se pueden obtener las expre-

siones de las concentraciones de enzima libre [E ], [E,] y
[E,] de las ecuaciones (14) a (16) y (27) a (32):

[E,]= km [E] /{[A] + ko } (33)
[E,] = km, [EL] /{[B]+ km, } (34)
[E,] = km, [Et] /{[B] + km,} (35)

Conociendo la expresion de la concentracion de la enzima
libre y de los complejos enzima-substrato [AE ], [BE,] y
[BE,], se puede obtener la expresion de la velocidad de re-
accion de cada especie:

o= -k JAEL] /{[A] + ko } (36)
CKANE KBIEL] KB

"1+ km, Bl+km, Bl+km, CV

o= k[BIE) ALB] + km, } (38)

o = k [BIEL] AIB] + km, ) (39)

Balance de masa y energia
Para el desarrollo del modelo matematico del biorreactor

de lecho empacado se considera que el mismo posee una
geometria tubular, tal y como se muestra en la figura 2.

> Producto

N
COO0O0O0OO0O0OCOO00O0000
CO0O0O0OQO0O00OO0O0O0O0O00O00
[eNeoNeoloNoRololoNoloJoNoloNoNo]
COO0O0O0OO0O0OCOO0O0000

Alimentacion _f

Figura 2. Reactor tubular de lecho empacado con
microcéapsulas enzimaticas
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Adicionalmente, se hicieron las siguientes suposiciones
(Aiba et al. 1973; Shuler & Kargi, 1992; Hassan et al. 1996;
Nath & Chand, 1996):

i. La temperatura de la pared del biorreactor es constante e
igual a la temperatura de alimentacion

ii. La resistencia a la transferencia de masa y calor a través
de la membrana que recubre a las enzimas es desprecia-
ble

iii. La reaccion entre el substrato y la enzima sigue una ci-
nética del tipo Michaelis-Menten, sin inhibicion del pro-
ducto ni del substrato

iv. Todas las propiedades fisicas y de transporte se conside-
ran constantes. Generalmente en los sistemas reactivos
enzimaticos las reacciones involucradas son débilmente
exotérmicas o endotérmicas, lo cual conlleva a variacio-
nes de la temperatura poco significativas

v. Los niveles de actividad dentro de la microcapsula son
uniformes. La concentracién de enzimas dentro de la mi-
crocapsula es constante en cada punto de la misma

vi. La distribucion de las microcapsulas dentro del biorreac-
tor es uniforme

vii. No hay perfiles de concentracion radial dentro del bio-
rreactor

viii. La caida de presion a lo largo del biorreactor es despre-
ciable. Este tipo de sistemas generalmente son reactores
verticales que operan bajo la modalidad de flujo descen-
dente en donde la pérdida de carga no es un parametro
de importancia

ix. La desactivacion térmica de las enzimas es despreciable
(valido solo si se trabaja a una temperatura inferior a la
temperatura de desactivacion)

x. Las enzimas no compiten entre si
Balance de masa en la microcapsula y en la fase fluida

Considerando la ley de conservacion de masa en coorde-
nadas esféricas para un fluido contenido en el interior de
un elemento de volumen en un determinado instante de
tiempo, suponiendo que la densidad y la difusividad son
constantes, que los efectos convectivos son despreciables
y que solo existen efectos difusivos en la direccion radial,
se puede obtener la expresion general de transferencia de
masa del compuesto i dentro de la microcapsula:

2
oC .
C _p [P 2% o)
at pi al/,Z 7 ar i

Sustituyendo las velocidades de reaccion correspondientes
del substrato (A), del intermediario (B) y de los productos
(C y D) (ecuaciones 36 a 39), se obtiene:

r _
anA _ a CpA l anA _ kﬁcpACEt, (41)
ot P 2 roor C,, +km,
oC, |¥C, 5 9C,| kGG,
or B 2 r or C +km
| T @
_ k6CpBCEt1 _ kQCpBCEt]
C/)B + kmB] C,;B + kmBZ
2
oC c_p 0°C,. L2 oC . ) kC 5C, @)
ot el 52 r or CpB + km,,

2
o_p 0 CPD L2 anD ] kQCpBCEt_; 4
ot PD1 2 r or CpB + kmBZ

Las condiciones de borde en el centro (r = 0) y en la super-
ficie (r = rp) de la microcapsula son:

0 %y 4
= or | _, =0 (43)
ani
r=r,, Por | =Ki Chi_Cpi L,
- ! (46)
i=AB

donde: K, y K, son los coeficientes de transferencia de
masa para los compuestos A y B respectivamente en la in-
terfase solido-liquido.

Las expresiones correspondientes a la ecuacion de continui-
dad en la fase fluida para los compuestos A, B y C, se ob-
tienen partiendo de la ecuacion de continuidad en coorde-
nadas cilindricas, y considerando solo los efectos difusivos
y convectivos en la direccion longitudinal del biorreactor,
y la transferencia de masa entre la microcapsula y la fase
fluida:
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oC, o’C oC
& ot A7 72 2 0z

bA _ bA _yy A _

; 47)
_(1-8)(V)KA(CM—CPA )
P r=r,
oC,, d’C,, oC,,
& ot DZB & o2 ¥ oz
(48)
“(1-¢) (3) KB(CbB -G )
V4 r= )‘I)
aC'bC _ azCWbC athC -
ST_ & 02 “ oz
(49)
_(1-3)(3)5Q((;C-CLC )
P r=r,
a(:'bD _ azvaD aC‘bD -
e T Dot
(50)

-(1-¢) (g) KD(CbD— C,

Las condiciones de borde a la entrada y salida del biorreac-
tor:

oC,,
4 dz 0_'”2(Cb/1 L—g  bd 0+)
r=r,, (5D
CbBZ:():O; CbCZ: 0; CbDZ: =0;
oC,
z=1, Py =0, i=A4,B,C,D (52)
z=L

Balance de energia en la microcapsula y en la fase flui-
da

Partiendo de la ecuacion de conservacion de energia en
coordenadas esféricas y suponiendo que las propiedades
fisicas del fluido son constantes, que los gradientes de ve-
locidad son despreciables (de forma que la disipacion vis-
cosa puede despreciarse), y despreciando la transferencia
de calor en direccion angular para tomar en cuenta sélo la
contribucion en la direccion radial, se obtiene:

o, OT 59T\ .
pEcPEW_ or? +7 or +9q (53)

La generacion de calor ¢ dependera de la velocidad de reac-

cion de cada compuesto, y en este caso se supone que todas
las reacciones son exotérmicas. De esta manera se tiene que
la temperatura en la microcapsula es una funcion del tiem-
po y el radio de la particula como:

o, OT 5 0T,
Pelre e =M\ o T o ) T
k,C, C kCosC,
3" pA " Ey P 2 1.
+ A (- AH ) + 54
(CPA-kaA )( ) (Cp3+km31 (4
kocBCEt,
(- AH) +(cikm‘)<' AH)
pB B2

Las condiciones de borde en el centro y en la superficie de

la particula son:
0 oT,
=%\

(55)

r=20

—h (Tb -7, ) (56)

En cuanto al balance de energia en la fase fluida, se consi-
dera la variacion de la temperatura en la direccion longitu-
dinal, ademas de tomar en cuenta la transferencia de calor
entre la fase fluida y la microcapsula, asi como de la fase
fluida y la pared del reactor, junto con las condiciones de
borde a la entrada y salida del biorreactor son:

2
T, dC,,

b o_ _ -
T L ™

(57)
- h(] - 8) (3) (Tb - Tp‘ )_]% hw(Tb - T:v)
P r=r, r
oT,
kzg azb . -Mz prb°
z=0, a (58)
(Tb‘ 0 sz:(r)
o7,
2=y =0 (59)

Adimensionalizacion del modelo

El modelo matematico del biorreactor esta conformado por
las ecuaciones diferenciales parciales con sus respectivas
condiciones de borde dadas por las ecuaciones (41) a (52)
y (54) a (59). Para facilitar su resolucion, el mismo se adi-
mensionaliza a través de la definicion de una serie de para-
metros, los cuales se definen en la tabla 1. A continuacion
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Tabla 1. Parametros adimensionales

i=ABCD; j=123 k=369

) 3
~u i(]-g) = C,R
t= t 3 (I’p ) o = )
Lg i EE]
i=ABCD
y_Z =P i uBcD T
Z =— = 1 =A, 1
L i u_/pz ur pszcpE
LeC, Kk
[ Da,= # H=h(I - ¢) 3\_L
p— - = - 8 —
o o Ty UpC,

P Lu. — _4BCD p 48182
»~E 7R Pe = De 1=4,5,C m, = . =481,
T
~ b
T = . K[V _ Luzpbcph
b F ;R Bi = Dpl-p i=AB,CD e, = 7](28
- C. - C hr
C _ bi C _ £t :] Bl _ P
bi C},A() Eti B, h k
~ Cp,.
CP’:C k. =k expl|- i=123
P

se presenta el sistema de ecuaciones diferenciales que con-
forman el modelo adimensional junto con sus condiciones

de borde.
~ S~ ~
anAzﬁ anAJr; anA )
of 4 7| or

o7’ r
. ; (60)
CpA CE/I() expl - T
- Da, — — L
pA + kmA
2
bCpB:B bCB 2 5%3 N
of Pl o \T) or
- C exp |- 1 ~
pA T Et; T
+ Da, — — S
CpA + kmA (61)
~ ~ E2
g, €P |- E]T
- Da, — — -
CPB + kmb,]
~ ~ E3
B Ety exp |- EIT
-Da, — — ’
Cp]B + kmBZ

2
bCC: 0C. 2 oC .
of Lo \F) or
C C. exp E
pB T Ety E]T
+ Da, — — “
PB + My,
S~ ~
oC . p oC, 2 oC,, .
of Pl \F) or
C C. exp E
pB T Et; E[Tp
+ Da, ——
CpB + Mg,
-~ 0 aCN‘pt
=, T
ron %% g fe-c
r=1, oF o ] TR .
i=A4,B,C.D

(62)

(63)

(64)

(65)

155



- aB (CbB CpB ~1)

~ )~ ~
aCbc __1 0 CbC ) aCbC
of Pe,. oF or
_aC(CbC T pC 7—1)

~ ppe ~
aCbD / 0 CbD B aCbD

oC,,
az -y - PemA
z=0, (CbANo- bA;O)
B, =0; CbC - 0_ 0; CbD 0
~ 66'bi
R
i=A4BCD

2
an =B an +£ aTi +
of ool 7| or
(66)
~ & 1
pA " Etl exP(' T )
+Da 0, — b
pA-i-kmA
(72)
~ E
CPBCEt2 exp (' %{f)
(67) -Da,0., — rro
Cp8+km31
~ & E
CPBCEtj exp| - /E]f)
-Dag,o, — P
p3+km32
(68)
0
7—0,{ Ll =9 (73)
or |,
N oT
P15k —Bih(Tb - T ) (74)
(69) " olr= =1
afb 1 bsz aTb
of  Pe, o oz
(75)
H(T 7 N])-St(fb 7)
(70)
~ oT ~| ~
z7=0, { =~ =-Pe|T,| -T, (76)
oz =0 =0 7=0"
(71) o7
z=1, { - =0 (77)
0z |-,
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Para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales que
conforman el modelo adimensional junto con sus condicio-
nes de borde (ecuaciones 60 a 77), se reemplazaron las de-
rivadas parciales por aproximaciones en diferencias finitas
y utilizando un método explicito se resolvieron simultanea-
mente todas las ecuaciones espaciales para cada instante de
tiempo a través de un médulo de Visual Basic® programado
en Excel®. Luego se realiz6 un andlisis de independencia de
malla variando el nimero de nodos temporales, el nimero
de nodos longitudinales del reactor y el nimero de nodos
radiales de la particula. Los resultados indicaron que para
un nimero de nodos temporales de 4500, un numero de
nodos longitudinales de 50 y un nimero de nodos radiales
de 10, es suficiente para declarar la independencia de malla.

VALIDACION DEL MODELO

A fin de validar el modelo se utilizaron los datos reportados
por Ching et al. (1990), quienes estudiaron el desempefio
de un biorreactor de lecho empacado inmovilizado para la
fermentacion continua de glucosa utilizando como enzima
la S. uvarum para producir etanol. El reactor utilizado con
las dimensiones dadas en la tabla 2 poseia una chaqueta de
enfriamiento para mantener la temperatura en 30°C, y es-
taba empacado con microcapsulas inmovilizadas de 4 mm
de diametro. El substrato era alimentado al reactor desde
un tanque de almacenamiento que lo mantenia a una tem-
peratura constante de 30°C. El flujo de alimentacién es ga-
rantizado a través de una bomba peristaltica. La cinética de
fermentacion se rige por la ecuacion siguiente en donde [S]
representa el substrato:

[Etanol] (kmol/s m* gel) =

1,74-10" + [S]
(79)

9,83-10" [S]

2
X ([S]-4,44.1_f) )
83310

En la tabla 3 se muestra la comparacion entre los resultados
experimentales reportados por Ching et al. (1990) y los ob-
tenidos por el modelo propuesto. Como se puede observar,
el modelo desarrollado presenta un error porcentual menor
de 8,05% para el caso del etanol (corrida 2) y menor de
9,59% para la glucosa (corrida 2).

SIMULACION Y ANALISIS PARAMETRICO

Para estudiar el comportamiento de la reaccion en el bio-
rreactor, se tomaron valores para los parametros que ca-
racterizan el sistema en base a estudios publicados en la
literatura con reacciones enzimaticas en biorreactores co-
inmovilizados no isotérmicos (Hassan et al. 1996; Bouza
et al. 2000).

En la tabla 4 se presentan los valores de energias de activa-
cion para cada reaccion; los valores seleccionados para los
parametros que caracterizan la transferencia de masa; los
parametros seleccionados que intervienen en la transferen-
cia de calor en el sistema y los parametros cinéticos. Todos
los resultados presentados son adimensionales.

Tabla 2. Condiciones de reaccion y dimensiones del reactor Ching et al. (1990)

. Concentracion inicial Flujo Diametro Longitud .
Corrida del substrato 0 3 del reactor del reactor Porosidad del lecho
(102 kmol/m?) (10" m?s) (102 m) (102 m)
1 3,9 6,0 1,57 4.4 0,55
2 6,1 6,0 1,57 43 0,56
3 7,8 6,0 1,57 4,1 0,55
4 55,6 91,7 2,60 10,5 0,50
5 55,6 250,0 2,60 10,5 0,50
6 58,3 34,7 2,60 18,5 0,56
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Tabla 3. Comparacion entre los valores experimentales reportados por Ching et al. (1990) y los obtenidos

por el modelo desarrollado para el etanol y la glucosa

Corion| e | Oy | e | Gt | iy | o
1 5,35 5,01 4,67 1,21 1,11 8,26
2 7,83 7,20 8,05 2,19 1,98 9,59
3 9,78 9,21 5,83 4,1 2,61 9,06
4 18,39 17,99 2,18 10,5 45,02 3,45
5 6,35 5,98 5,83 10,5 51,63 1,41
6 65,39 64,01 2,11 18,5 24,00 4,00
Tabla 4. Valores utilizados en la simulacion
Parametros de transferencia de calor adimensionales
i 0,065 T, 0,090 Pe, 5 St 0,1 Bi, 0,54
H 2,88 B, 0,3 o, 0,015 o,= 0, 0,007
Parametros cinéticos adimensionales
km, 0,5 km,, 0,5 km,, 0,25 C,., 1
Da, 2500000 | Da,, 2000000 Da,, 1000000 Em 1
Energias de activacion (cal/mol)
E, 25000 E,=E, 20000
Parametros de transferencia de masa adimensionales
Pe ,i=A,B,C,D 10 o, 2,88 a, i=B,C,D 1,50
B, 0,296 B.,i=B,C.D 0,150 Bi ,i=A,B,C,D 0,54

En las figuras 3 y 4 se muestra el comportamiento dindmico
del biorreactor a través de la concentracion de A a la sali-
da y de la temperatura para las condiciones de simulacion
antes dadas. Se puede observar que la concentracion de A
inicialmente crece hasta alcanzar un maximo y luego dis-
minuye hasta alcanzar el valor de estado estacionario. Esto
se debe a que el transporte de A a través del reactor esta
influenciado por dos efectos: el primero debido al flujo de
esta especie a través de la fase fluida y el segundo por el
flujo de la misma desde la fase fluida hacia las particulas
enzimaticas, seguido por la reaccion quimica. En los pri-
meros instantes de tiempo donde ocurre el llenado del reac-
tor, alrededor de un tiempo adimensional de 12, los efectos
convectivos predominan sobre los difusivos y los de la re-
accion quimica. Una vez que se alcanza esa maxima con-
centracion comienza a prevalecer el flujo hacia el interior
de la microcapsula en donde ocurre la reaccion quimica que
genera al componente B. Esto conduce a una disminucion

de la concentracion del substrato hasta alcanzar condicio-
nes de estado estacionario.

0,45

04 |

20 30 40 50

t
Figura 3. Variacion de la concentracion de A adimensional
a la salida del biorreactor en funcion del tiempo adimen-
sional
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Figura 4. Variacion de la temperatura adimensional de la
fase fluida a la salida del biorreactor en funcién del tiempo
adimensional
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En el caso del perfil de temperatura adimensional en el
reactor, la curva es mondtona creciente y muestra un incre-
mento de 1,23% aproximadamente con respecto a la tem-
peratura de entrada. En los primeros instantes de tiempo
adimensional, el gradiente de temperatura adimensional
entre la fase fluida y la microcapsula es despreciable. A me-
dida que transcurre el tiempo, el gradiente comienza a de-
sarrollarse debido al caracter exotérmico de las reacciones
involucradas.

También se puede observar que el biorreactor, bajo estas
condiciones de simulacion, alcanza el estado estacionario
en un tiempo adimensional de aproximadamente 35. A par-
tir de este nimero no se pueden hacer observaciones acerca
de la velocidad de respuesta del sistema en virtud de que
el tiempo real de establecimiento depende de la velocidad
con la que se inyecta el fluido en el sistema, la porosidad
generada por las microcapsula y de la longitud del reactor.
Sin embargo, mientras menor sea este valor mas rapido sera
el sistema.

Influencia del retromezclado sobre los perfiles de con-
centracion y temperatura

El numero de Péclet (Pe) en el modelo representa un ni-
mero adimensional de transferencia de masa (Pe ) o de
calor (Pe,). Cuando el Pe tiende a cero, la operacion del
biorreactor se aproxima a la de uno de mezclado perfecto,
es decir, los efectos difusivos predominan sobre los efectos
convectivos. Por el contrario, cuando el valor de Pe tiende a
infinito, la operacion corresponde a uno de flujo piston, ob-
servandose que los efectos convectivos predominan sobre
los efectos difusivos.

En el perfil de concentracion del intermediario ante varia-
ciones del Pe_ . mostrado en la figura 5, se puede observar
que la mayor variacion de la concentracion de B ocurre en

la primera mitad del reactor, presentandose un maximo a
diferencia del perfil de concentracion del substrato A. El
aumento y disminucion del perfil de concentracion de B se
puede explicar considerando que el intermediario se forma
debido a la reaccion del substrato A y la enzima, para luego
reaccionar con otra enzima y producir los productos C y D,
haciendo que su concentracion disminuya. Como era de es-
perarse, la concentracion del producto final C se incrementa
a lo largo del reactor y su perfil aumenta a medida que el
Pe . crece.

1
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A —=PemA=50 ~w=-PemA=100 —--PemA=500
0,9 —PemB=10
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" 05
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Figura 5. Perfiles de concentracion de A, B y C a lo largo
del biorreactor para variaciones de Pe

En la figura 6 se muestra como el Pe, afecta el perfil de
temperatura en la fase fluida a lo largo de la longitud del
biorreactor, en donde se puede observar como el perfil evo-
luciona desde un sistema que se comporta como un bio-
rreactor de flujo piston (Pe=500) a un sistema que tiende a
un comportamiento de tanque agitado (Pe=5).
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Figura 6. Perfil de temperatura en la fase fluida a lo
largo del biorreactor para variaciones de Pe,

Un valor tendiendo a infinito de Bi puede representar dos
situaciones diferentes. La primera en la que la resistencia a
la transferencia de calor por conduccidn en la microcépsula
es muy alta, lo cual genera diferencias de temperatura im-
portantes dentro de la misma; y la segunda, aquella en don-
de la resistencia a la transferencia de calor por conveccion
en la superficie de la microcapsula es practicamente nula.
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Un valor tendiente a cero de Bi también puede representar
dos situaciones diferentes y contrarias al caso anterior, res-
pectivamente, es decir, aquel en donde la resistencia a la
transferencia de calor por conduccion en la microcapsula
es practicamente nula, lo cual conduce a que no exista un
gradiente de temperatura en la misma; y la segunda, en don-
de la resistencia a la transferencia de calor por conveccion
en la superficie de la microcépsula es muy alta generando
importantes diferencias de temperatura entre la superficie
de la microcépsula y la fase fluida. Este concepto puede ex-
tenderse por analogia a la transferencia de masa, en donde
se tendra la relacion entre la resistencia a la transferencia de
masa por difusion dentro de la particula (rp/Dpi) y la resis-
tencia a la transferencia de masa convectiva en la superficie

de la misma (1/K)).

En la figura 7 se muestran los perfiles de concentracion del
intermediario a lo largo del biorreactor para variaciones del
Bi_, y Bi_; en donde se puede observar que al aumentar
mA mB

el Bi_,, el perfil de concentracion del intermediario se in-
crementa ya que se esta disminuyendo la resistencia a la
transferencia de masa externa en la microcéapsula, lo cual
permite que la misma sea alcanzada con mayor facilidad

por el substrato, incrementando la conversion.

Bi

producto C a lo largo del biorreactor ante variaciones del
- Se puede observar que el perfil aumenta a medida que
el Bi_ es mayor a la unidad, es decir, se incrementa a me-
dida que la resistencia externa a la transferencia de masa
se hace menos significativa. Ello facilita la transferencia
desde la particula hacia la fase fluida aumentando la con-
centracion del producto, por lo que al incrementarse el Bi

se obtiene una reaccion mas eficiente.
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Figura 8. Perfil de concentracion de C a lo largo del
biorreactor para variaciones de Bi_.

El perfil de concentraciones del substrato a través de la mi-
crocapsula enzimatica en donde ocurre la reaccion de for-
macion de B para variaciones del Bi_, se presenta en la

0.7 -
0.65 | I/ _BilnA:0,54
0.6 | Ij ZpmAl figura 9. Se puede observar que la concentracion de A es
0652 [ o mayor en la superficie y disminuye a medida que se acerca
S i) . ,
045 | - al centro, lo cual se debe a que a medida que A difunde en
| -=-BimB= , .
003"; [/ —--BimB=3 la particula va reaccionado para dar lugar a B.
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Figura 7. Perfil de concentracion de B a lo largo del
biorreactor para variaciones de Bi 015
01}
Al variar el Bi del intermediario se observa que el perfil
0.05 e I S S
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de concentracion aumenta a medida que aumenta el Bi.
Cuando el Bi es mayor que la unidad y va aumentando, la
resistencia de transferencia de masa dentro de la particula
es mucho mayor que la resistencia de transferencia de masa
en su capa limite; por lo que el intermediario tiende a salir
con mayor facilidad de la microcapsula. Por otra parte, al
difundir a través de la particula, éste va reaccionando para
producir C y D, lo que ocasiona la disminucion de la con-
centracion de B en la fase fluida. Mientras mayor es €l Bi
existe una menor resistencia de transferencia de masa entre
la microcapsula y la fase fluida, generando un perfil mayor

del intermediario en el biorreactor.

En la figura 8 se muestra el perfil de concentraciones del

r

Figura 9. Perfil de concentracion de A a lo largo de la
microcapsula para variaciones de Bi_,

Adicionalmente, la microcapsula presenta una resistencia
a la transferencia de masa interna que se ve incrementada
con Bi_elevados, lo que provoca que el substrato no pueda
difundir facilmente hacia el centro de la microcapsula. Para
un Bi_grande, el perfil de concentracion de A es mayor
dentro de la microcéapsula debido a que la resistencia exter-
na de transferencia de masa es menor y el substrato tiene
una mejor penetracion en la microcapsula pero no difunde
tan efectivamente como en el caso de un Bi_ mds pequefio.
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Para el caso del perfil de concentraciones de B a través de
la microcapsula (figura 10) se observa que a medida que
disminuye el Bi__, la pendiente del perfil disminuye. Esto
se debe a que cuando el Bi_ aumenta, se incrementa la re-
sistencia interna a la transferencia de masa, haciendo que
el intermediario le sea mas dificil difundir hasta la superfi-
cie de la microcépsula, por lo que se consume por reaccion
para formar los productos finales.

Las figuras 11 y 12 muestran los perfiles de temperatura a
lo largo del biorreactor y dentro de la microcapsula para
variaciones del Bi de calor (Bi,). En la figura 11 se observa
coémo, en la primera mitad del biorreactor (z < 0,5) donde la
reaccion se lleva a cabo a mayor velocidad, se produce mas
energia, y al aumentar la resistencia a la transferencia de
calor por conveccion en la superficie de la microcapsula, el
perfil de temperatura se incrementa. Sin embargo, en la se-
gunda mitad del biorreactor, la situacion se invierte debido
a que la reaccion ocurre con menos velocidad generandose
menos energia, y al aumentar la resistencia a la transferen-
cia de calor por conveccion, el perfil de temperatura dismi-
nuye. La figura 12 muestra como al disminuir la resistencia
interna a la transferencia de calor, el perfil de temperatura
es mas bajo, lo cual se debe a la facilidad que hay para que
el calor se transfiera por conduccion.
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Figura 10. Perfil de concentracion de B a lo largo de la

microcapsula para variaciones de Bi_
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Figura 11. Perfil de temperatura a lo largo del biorreactor

para variaciones de Bi,
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Figura 12. Perfil de temperatura a lo largo de la micro-
capsula para variaciones de Bi,

Influencia de la velocidad de reaccion sobre los perfiles
de concentracion y temperatura

El Damkohler (Da) es un nimero adimensional propor-
cional a la constante de reaccion, y por ende, lo es a la
velocidad de reaccion. El valor elegido puede afectar la
concentracion obtenida de productos y por lo tanto, la con-
version en el reactor. En la figura 13 se presenta el efecto
de la velocidad de reaccion sobre los perfiles adimensiona-
les de concentracion del intermediario. Se puede observar
que al aumentar la velocidad de reaccion para producir el
intermediario (DaA), lo cual se traduce en un incremento
del consumo de substrato, se produce una acumulacion del
intermediario aumentando su perfil de concentracion.
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Figura 13. Perfil de concentracion de B a lo largo del
biorreactor para variaciones de Da,

En la figura 14 se puede observar que la concentracion de B
a lo largo del biorreactor aumenta a medida que disminuye
el Da, . Mientras mayor es el Da, mayor es la velocidad
de reaccion pero menor la velocidad de difusion, por lo que
para valores de Da,, muy altos existe una alta velocidad de
reaccion para la formacion de Cy D, y ademas, una pequefia
velocidad para su difusion a través del biorreactor haciendo
que la concentracion de B sea menor. Por otro lado, cuando
el valor del Da, es menor se consume menos cantidad de
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B para formar los productos, y éstos difunden rapidamente
hacia la fase fluida haciendo que la concentracion de B sea
mayor cuando Da,, es menor.
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Figura 14. Perfil de concentracion de B a lo largo del
biorreactor para variaciones de Da,,

En la figura 15 se observa como al incrementarse Da_, au-
menta la velocidad de reaccidon para producir el producto
deseado C y por lo tanto, su concentracion en la fase fluida.
Cuando Da,, disminuye, la velocidad de difusion aumenta,
pero la cantidad de C que se forma es pequefia debido a la
disminucion de la velocidad de reaccion.
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Figura 15. Perfil de concentracion de C a lo largo de la
biorreactor para variaciones de Da,,

En la figura 16 se aprecia que la velocidad de reaccion mo-
difica el perfil de temperatura a lo largo de la longitud del
biorreactor. Al aumentar Da, aumenta la cantidad de calor
generado debido al consumo del substrato y del interme-
diario, lo que trae como consecuencia un incremento en la
temperatura del biorreactor.

Finalmente, en la figura 17 se observa que al aumentar la
velocidad de reaccion para producir el producto deseado
(Day)) el perfil de temperatura disminuye, debido a que
el calor de reaccion adimensional para la reaccion B—C
(0,=0,007) es menor que el calor de reaccion adimensional
para la reaccion A—B (a,=0,015), por lo que favoreciendo
la segunda reaccion, se producird menos energia, y por lo
tanto, el perfil de temperatura sera menor.
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Figura 16. Perfil de temperatura a lo largo del biorreactor
para variaciones de Da,
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Figura 17. Perfil de temperatura a lo largo de la microcéap-
sula para variaciones de Da,

CONCLUSIONES

En este trabajo se formulé un modelo matematico de un
biorreactor no isotérmico con dispersion axial de masa y de
calor a lo largo de su longitud, tomando en consideracion
la difusioén dentro y fuera de las microcapsulas, para una
reaccion serie-paralelo. El modelo obtenido fue validado
con datos publicados por Ching ef al. (1990) con un error
promedio en el peor de los casos de 9,59%. Las ecuaciones
que modelan los fendmenos que ocurren en el biorreactor
se adimensionalizaron con el fin de obtener parametros adi-
mensionales caracteristicos de tales procesos. Las variacio-
nes de dichos parametros (Péclet, Biot y Damkoéhler) y en la
resolucion del modelo, permiten observar sus efectos sobre
los perfiles de concentracion del substrato, intermediario y
productos final, ademas de establece condiciones dptimas
de operacion. Las observaciones de los resultados obteni-
dos estuvieron dentro de lo esperado para un sistema fisico
de estas caracteristicas.
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LISTA DE SIMBOLOS Y ABREVIATURAS

A substrato

B intermediario

Bi, ntmero adimensional Biot de calor (-)

Bi_, nimero adimensional Biot de masa de i (-)

C producto

C,, concentracion del compuesto i en el fluido del bio-
rreactor (M / L3)

C,, concentracion de la enzima i en la microcapsula
M /L%

CE concentracion inicial de la enzima i en la micro-
capsula (M / L3)

c,, calor especifico a presion constante del fluido de
bulto del biorreactor (L2 /t T)

c,. calor especifico a presion constante de la soluciéon
enzimatica (L2 /t T)

C . concentracion en la particula del compuestoi (L/t)

numero de Damkohler del compuesto i (-)

D . difusividad efectiva del compuesto i en la particula
(L* /t)

D . coeficiente de dispersion axial del componente i
(L*/ 1)
enzima i

h  coeficiente de pelicula de transferencia de calor en
la interfase solido-liquido (M / t T)

H namero adimensional (-)

h,, coeficiente de pelicula del fluido para la transferen-
cia de calor hacia la pared del biorreactor (M / t T)

k  conductividad térmica intraparticula (M L/t T)

K. coeficiente de transferencia de masa para el com-
puesto i en la interfase sélido-liquido (L / t)

k. constante de la velocidad de la reaccién i (1 /T)

constante de Michaelis-Menten (M / L3)

k  conductividad térmica del fluido (M L/ t T)

Pe,, nimero adimensional Péclet de masa de i (-)

Pe. namero adimensional Péclet de calor (-)

q flujo de calor producido o consumido por reacciéon

quimica por unidad de volumen (M / L t))

r  longitud radial (L) o direccidén radial

r.  velocidad de aparicion o desaparicion del elemento
iM/L’t)

r radio de la microcapsula (L)

R radio interno del biorreactor (L)

St numero adimensional de Stanton (-)

t  tiempo (t)

T, temperatura del fluido de bulto del biorreactor (T)

T  temperatura de la solucion enzimatica dentro de la
microcapsula (T)

T,, temperatura de la pared del biorreactor (T)

u. velocidad del fluido en la direccion i (L / t)

z  longitud del biorreactor (L) o direccion axial
Griegas

a. calor de reaccion adimensional en la Ec. (73) (-) o
numero adimensional de las Ecs. (67) a (70) (-)

B, namero adimensional de las Ecs. (61) a (64) y (73)
)

€  Porosidad (-)

p. densidad de la solucion enzimatica (M / L3)

p, densidad del fluido de bulto del biorreactor (M / L’
Simbolos

~ adimensional

[I] concentracion de I (M /L’
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