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Nomenclatura

X especie quimica xilosa (—)

PX especie quimica xilitol (—)

G especie quimica glucosa (—)

PE especie quimica etanol (—)

B especie quimica biomasa (—)

i especie quimica genéricai = X, PX,G,PE, B (—)

S sustrato S = X, G (—)

P producto P = PX, PE (—)

Cic concentracion a la escala del poro-biopelicula de la especie i en la fase ¢ (¢g/L)
C; concentracion local de la especie i en el reactor (g/L)

(Cyc)  concentracion promedio superficial de la especie i en la fase ¢ (g/L)
(Ci;)¢  concentracién promedio intrinseca de la especie i en la fase ¢ (g/L)
(C;r)” concentracion promedio de la especie i en el reactor (g/L)

(Ci.mm) concentracién promedio ponderada de la especie i (¢/L)

Ce desviacién de la concentracion de la especie i en la fase ¢ (g/L)

Dic difusividad molecular de la especie i en la fase f (m?/h)

72 relacion de la difusividad molecular Z,, entre 2, de la especie i (—)
D; difusividad molecular de la especie i en el fluido del reactor (m?/h)
Dicr tensor de difusividad efectiva de i (m?/h)

D,.;s difusividad efectiva total de i (m?/h)

Q¢ coeficiente de transferencia de masa intraparticula de i en la fase ¢ (m/h)
coeficiente no convencional "tipo velocidad’de i relativo a la fase ( y la fase =
Ui,Qr
(m/h)
di¢ coeficiente no convencional de la especie i en la fase ¢ (m/h)

tmazs tasa maxima de crecimiento del sustrato S (m™!)
Kss  constante de saturacién del sustrato S (¢g/L)

Yp/s  rendimiento biomasa-sustrato (g/g)



Yp/s rendimiento producto-sustrato (¢g/g)
K.,;  constante de equilibrio fluido-biopelicula de la especie i (—)

coeficiente de transferencia de masa externa de i (m/h)

v regiéon de promediado (—)

Ve volumen de la fase ¢ (( = 7, w, k) en la region de promediado (—)
Acx area de la interfase entre las fases ( y 7 (f, k : v,w, k) (—)

£ porosidad de la particula de inmovilizado (—)

£¢ fraccion volumen de la fase ¢ en el volumen de promediado (—)

le longitud caracteristica de fase ¢ en la escala del poro (m)

Ry longitud caracteristica de la region de promediado (m)

L longitud caracteristica de la particula en la escala macroscépica (m)
Ner vector normal unitario a la superficie dada entre la fase ( y la fase 7 (—)
ber vector de cerradura que mapéa a (C;) en C, en la fase 7 (m)

S¢ variable escalar de cerradura de la fase ¢ (—)

x vector que localiza el centroide del volumen de promediado (—)

re vector que localiza cualquier punto en la fase ¢ en el volumen de promediado (—)
ViR velocidad de i en el fluido en el reactor (m/h)

Jir flux difusivo local de i en el reactor (g/m?*h)

0 variable arbitraria (—)

bi maodulo de Thiele microscopico de la especie i (—)

b, modulo de Thiele macroscoépico de la especie i (—)

teh tiempo caracteristico del transporte difusivo local (k)

o espesor de la pelicula superficial de las perlas de inmovilizacion (m)
R radio de las perlas de inmovilizacion (m)

T tiempo de residencia (h™1)

EvR fraccion de volumen efectivo del reactor (—)

ay area superficial de las particulas de inmovilizado (m™1)



LETRAS GRIEGAS

0l fase fluida

w fase biopelicula

K fase solida

¢ fase (con ( =v,w, K
T fase rconm =, w, k
ABREVIATURAS

EVR Elemento de Volumen Representativo.

M2E Modelo de Dos Ecuaciones.

MC  Modelo Convencional.

MSE Error Cuadratico Medio (por sus siglas en inglés, Mean Squared Error).

PSS Simulacion a Escala de Poro (por sus siglas en inglés, Pore Scale Simulation).
TD Teorema de la Divergencia.

TGT Teorema General del Transporte.

10



RESUMEN

El xilitol es un producto empleado comercialmente en el area de alimentos, far-
maceéuticos y dental. Su produccion industrial se basa en un método quimico que
requiere de altas temperaturas y presiones de operacion, lo que influye en el precio
del producto en el mercado. El enfoque biotecnolégico con microorganismos inmovi-
lizados se ha convertido en una alternativa sin embargo, los estudios experimentales
muestran que el transporte de masa puede limitar el proceso y los estudios alin son
limitados para establecer el escalamiento del proceso. En el presente trabajo se de-
sarrolla un modelo matematico para describir la produccién de xilitol en un reactor de
tanque agitado con levaduras inmovilizadas mediante el escalamiento de las ecua-
ciones validas en la microescala (o escala de poro) usando el método del promedio
volumétrico. El modelo desarrollado considera el transporte de xilosa y glucosa des-
de el medio libre al medio inmovilizado donde se encuentran los microorganismos,
que producen xilitol y etanol. El desarrollo permite identificar y establecer el ran-
go de validez de las ecuaciones del modelo y calcular los coeficientes efectivos de
transporte de masa intraparticula mediante la solucién de problemas de valor a la
frontera auxiliares en una celda unitaria representativa del medio inmovilizado. Las
prediciones de los coeficientes de difusividad efectiva fueron consistentes con de-
terminaciones experimentales para diferentes fracciones de la biopelicula (¢,,) mos-
traron altos grados de correlacion (R? > 0.96). Con el fin de evaluar las capacidades
predictivas, el modelo se compard con simulaciones a escala de poro (PSS) y con
observaciones experimentales. Asimismo, se comparan las predicciones con un mo-
delo convencional (MC) reportado en la literatura. Las comparaciones del modelo de
medio efectivo (MME) con las PSS presentaron altos coeficientes de determinancion
(R? > 0.99) mostrando que el MME predice los fendmenos de transporte de masa
y reaccion para diferentes especies de la produccion de xilitol. La comparacion con
el MC mostrd que no considerar informacion de la microescala conduce a sobrees-

timar o subestimar fendmenos de transporte o reaccién, debido a las supocisiones
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y estimacion de coeficientes de transporte mediante correlaciones. El acoplamiento
del MME con el modelo macroscépico del reactor por lotes permitié evaluar la pre-
diccion de determinaciones experimentales, mostrando indices de error 1.9 < MSFE
y coeficientes de determinanciéon R? > (.9 para sustratos y productos. Sin embargo,
ya que no se considero el transporte de biomasa, el modelo sobreestim6 la con-
centracidn con respecto a los determinaciones experimentales, esto también limitd
la descripcion de la fermentacion en el medio libre. Por ultimo, cabe senalar que,
debido a la generalidad del modelo desarrollado en este trabajo, puede adapatarse
para modelar procesos de reaccidn-transporte con microorganismos inmovilizados

para otras especies o0 casos analogos a los de la produccion de xilitol.
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Capitulo 1

INTRODUCCION
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1.1. Antecedentes

El xilitol es un azucar de alcohol empleado como edulcorante en la industria
de alimentos ya que presenta una dulzura similar a la glucosa. Y por sus propie-
dades anticariogénicas y antimicrobianas tiene aplicacion en el area odontoldgica y
farmacéutia (Antunes et al., 2017; Alshibani et al., 2022). El xilitol se posiciona como
uno de los 12 principales bioproductos a nivel mundial, cuyo mercado se valoro en
700 millones de dolares en 2016 y debido a su acelerado crecimiento se espera una
revalorizacion de su mercado de hasta 1140 millones de dolares para 2023 (Ahuja
et al., 2020).

La produccién industrial de xilitol se basa en una ruta quimica, que incluye
multiples pasos de purificacidn de un hidrolizado lignocelulésico seguida de una
reduccion por hidrogenacion catalitica. Las exigentes condiciones de temperatura
(140 — 200°C) y presiodn (50 — 60bar) del proceso han convertido a la ruta quimica en
un enfoque laborioso, costoso y demandante. Estos factores han conducido a altos
precios de xilitol en el mercado lo que ha llevado a considerar nuevas alternativas
para su produccioén (Rafiqul y Sakinah, 2013; Espinoza-Acosta, 2020; Queiroz et al.,
2022).

La ruta biotecnolégica se ha evaluado como una alternativa prometedora al
emplear microorganismos y residuos agroindustriales para la generacion de pro-
ductos de valor agregado (Mardawati et al., 2018; Shankar et al., 2020; West, 2021).
Esta ruta se ha estudiado a escala laboratorio, frecuentemente en reactores por
lotes con agitacion, que permiten un mejor control de los procesos. Este enfoque
puede efectuarse con microrganismos libres en el medio de fermentacion, que ha
resultado en rendimientos favorables (Yp,s > 0.5g/g) pero que conlleva a dificulta-
des en la separacion de los microorganismos y el lavado de éstos en procesos en
continuo (Salgado et al., 2012; Albuquerque et al., 2014; Manjarres-Pinzo6n et al.,

2022). Otro enfoque consiste en el uso de microorganismos inmovilizados en mate-
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riales porosos que conducen a altos rendimientos (i.e., Yp,s entre 0.7—0.9g/g) y una
facil separacion de los microorganismos del medio de fermentacidn y su reutilizacion
por varios ciclos de fermentacion (e.g., 5-7 ciclos), ademas de prevenir el lavado en
procesos continuos (Dalli et al., 2017; Yewale et al., 2016; Da Cunha et al., 2009;
Santos et al., 2005; Sarrouh y Silva, 2013).

A pesar de las ventajas que posee la fermentacion con microorganismos in-
movilizados, debido a la naturaleza porosa del material de inmovilizacion, la for-
macién de microcolonias (o0 biopelicula) y la presencia de componentes insolubles
conducen a que la transferencia de masa sea un factor que pueda limitar la pro-
duccion de xilitol (Pérez-Bibbins et al. 2013, Silva et al., 2007; Soleimani y Tabil,
2014). Lo anterior muestra la necesidad de un analisis cuidadoso de las interac-
ciones reaccion-transporte que permita identificar las condiciones de operacién que
favorezcan la produccion de xilitol mediante la fermentacion con microorganismos

inmovilizados.

Multiples estudios experimentales han evaluado métodos y materiales de en-
capsulacién, configuraciones del reactor, tipos de microorganismo y sustratos, asi
como condiciones de operacion (Carvalho et al., 2004; Santos et al., 2005; Santos et
al., 2008; Wang et al., 2012, Dalli et al., 2017). No obstante, los estudios experimen-
tales se han centrado en los procesos de fermentacién, dejando de lado los efectos
del transporte de masa que tienen lugar a nivel molecular y que afectan el proceso
(Dalli et al., 2017; Yewale et al., 2016). Ademas, experimentalmente no es posible
realizar mediciones de concentracion in situ que permitan evaluar el transporte de
masa y la reaccion en particulas de inmovilizado, limitando el analisis experimental
intraparticula (Liao et al., 2011). A nivel molecular, el transporte por difusiéon puede
verse restringido debido a que el transporte en particulas de inmovilizacion ocurre
en un medio poroso con formacidn de biopeliculas, el cual conduce a resistencias al
transporte de masa que pueden reducir la productividad o dificultar los procesos de

fermentacion a gran escala (Chung, et al., 2003; Chen et al., 2013).
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Una herramienta Util para el estudio de procesos de reaccién-transporte como
los que pueden presentarse en la fermentacion de xilitol. Hasta ahora, los reportes
se han centrado en modelos no estructurados (o de blackbox) en reactores por lotes
con microorganismos en medio libre, basados sobre balances macroscopicos pa-
ra las especies presentes (e.g., biomasa, xilosa, xilitol, cosustratos, subproductos),
evaluando cinéticas de crecimiento (Monod, Tessier y Contois) o bien, incluyendo
efectos de inhibicion por subproductos provenientes de otras etapas (Aguiar et al.,
2002; Tochampa et al., 2005; Aranda-Barradas et al.,2010; Mohamad et al., 2016;
Wannawilai et al.,2017).

Con respecto a la fermentacion de xilitol con microorganismos inmovilizados,
el modelado conduce a ecuaciones de reaccion-transporte (e.g., reaccion-difusion)
para describir al medio inmovilizado. En particular, Sirisansaneeyakul et al., (2009)
llevaron a cabo experimentalmente la produccion de xilitol con Candida moggi en-
capsulada en silicona, en un tanque agitado bajo condiciones limitadas de oxigeno.
Propusieron un modelo basado en un elemento de volumen representativo diferen-
cial para describir la reaccidn-difusion de la xilosa y el xilitol. Para evaluar las limi-
taciones por transporte de masa, estimaron un factor de efectividad y ajustaron los
datos experimentales y los parametros del modelo mediante minimos cuadros no
lineales. La solucion del modelo describe los resultados experimentales de la xilosa
y el xilitol, aunque no incluyen informacidn respecto al crecimiento celular. Finalmen-
te obtuvieron un factor de efectividad de n = 0.20, mostrando que el transporte de

masa por difusion limita el proceso.

Dorantes-Landa et al., (2020) propusieron un modelo para describir las in-
teracciones reaccion-transporte-crecimiento en la produccion de xilitol a partir de
bagazo de cana en un reactor por lotes con agitacion y biomasa inmovilizada en
perlas de alginato. EI modelo consta de diez ecuaciones diferenciales parciales que
describen el proceso de reaccidn-transporte en el medio de fermentacion y el ma-
terial de inmovilizacion a partir de balances macroscopicos para la biomasa, xilosa,

glucosa, xilitol y etanol. Mediante el método de Levenberg-Marquardt ajustaron los
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parametros del modelo para predecir las observaciones experimentales, lo que per-
mitid describir el proceso con indices R? > 0.95. No obstante, los coeficientes de
difusividad efectiva fueron estimados a partir de relaciones empiricas de la difusivi-
dad molecular, lo limita al modelo a condiciones especificas que pierden validez a

otras condiciones.

De lo anterior cabe sefalar que el modelado de la fermentacion de xilitol con
microorganismos inmovilizados se ha reportado escasamente. Esto puede ser debi-
do a la complejidad del proceso de fermentacién con células inmovilizadas el cual es
claramente un sistema multifasico y multicomponente. Debido a esto, la formulacion
de los modelos reportados en la literatura se ha realizado a partir de balances ma-
croscopicos, bajo suposiciones intuitivas que no consideran el acoplamiento entre
las escalas del medio poroso, y que la transferencia de masa y la reaccién ocurren
en fases especificas en el interior del material de inmovilizado. Ademas, dada la na-
turaleza empirica de los modelos reportados al respecto, los coeficientes efectivos
asociados son estimados mediante correlaciones empiricas o a partir de ajustes
paramétricos. De ahi que los modelos se limiten a casos y condiciones particula-
res, pues pierden validez a otras condiciones en las que no garantiza la adecuada
descripcion del transporte de masa. Esto ha llevado a realizar modelos especificos
para cada caso particular. (Aguilar-Madera et al., 2017; Pourbakhtiar et al., 2017;
Bradford et al., 2011).

Contar con informacion entre escalas permite una mejor comprension y eva-
luacion de las interacciones reaccion-transporte, de ahi que algunos trabajos se
reporte el uso de simulaciones a escala de poro (PSS, por sus siglas en inglés, Po-
re Scale Simulation) a partir de la solucion de modelos a la microescala (Deen et
al., 2014; Su et al., 2019; Yang et al., 2013; von der Schulenburg et al., 2009). Sin
embargo, este enfoque puede resultar impractico y computacionalmente exigente,
pues las simulaciones se aplican para el estudio de dominios pequenos que requie-
ren detalles especificos de la microestructura del medio poroso y su geometria, que

no siempre se tienen disponibles (Tang et al., 2015; Meakin et al., 2009, lliev, et al.,
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2017). Esto limita el uso de modelos de la microescala, por lo que la formulacién de
modelos promedios que contengan informacion a nivel microscopico a través de los
coeficientes de medio efectivo es una alternativa que reduce la exigencia compu-

tacional y permite el estudio de sistemas de grandes dimensiones.

Dentro de las metodologias para el desarrollo de modelos macroscopicos, se
encuentra el método de promedio volumétrico. Este método permite formular mode-
los continuos (o de medio efectivo) rigurosos, vinculando los procesos microscopi-
cos y macroscopico a través de la prediccion de los coeficientes efectivos (Whitaker,
1999; Valdés-Parada et al., 2017; Wood et al.; 2011). Diversos modelos de medio
efectivo se han establecidos para el estudio de sistemas reaccion-transporte en me-
dios porosos, los que incluyen modelos genéricos de sistemas cataliticos, procesos
de combustion y transporte de masa de sistemas multicomponentes con reacciones
lineales y no lineales (Valdés-Parada, 2006; Morales-Zarate et al., 2008; Yang et al.,
2015; Aguilar-Madera et al., 2017; Porta et al., 2012; Lugo-Méndez et al., 2015; Qiu
et al., 2017; Valdés-Parada et al., 2017)

En el area de bioprocesos, los estudios se han dirigido al transporte de nu-
trientes y contaminantes en medios porosos con perspectivas hacia la biodegrada-
cién y sistemas con reaccion mediadas por microorganismos (Souza et al., 2008;
Davit et al., 2013). De esta manera, se han desarrollado modelos de medio efec-
tivo partiendo de modelos a la escala del poro, considerando dos fases, una fase
fluida y una fase de biopelicula, donde ocurren los procesos de transporte y reac-
cion-transporte, respectivamente. Esto resulta en modelos de medio efectivo de dos
ecuaciones para describir el proceso de reaccidn-transporte de especies (Orgogozo
et al., 2009; Davit et al., 2010b; Orgogozo et al., 2010). Igualmente, para reducir la
complejidad de resolver un amplio nimero de ecuaciones, se han derivado mode-
los de una ecuacion para modelar procesos de reaccion-transporte considerando
el equilibrio masico local entre la fase fluida y la biopelicula (Lasseux et al., 2004;
Golfier et al., 2009; Wood et al., 2011; Bahar et al., 2016). Asimismo, las propuestas

de modelamiento de una y dos ecuaciones, se han validado a través de PSS, con-
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siderando celdas unitarias simples para representar la estructura del medio poroso
con la cual se han evaluado los rangos de validez del modelo y la calidad de su

prediccion (Orgogozo et al., 2013; Davit et al., 2010a).

Si bien se han desarrollado modelos de medio efectivo para el estudio de sis-
temas reaccion-transporte, debe resaltarse que en la actualidad las aportaciones se
basan en sistemas genéricos, mientras que las aplicaciones practicas son limitadas.
Distintas causas pueden conducir a la dificultad de atender casos practicos en bio-
procesos mediante promedio volumétrico, las que incluyen cinéticas no lineales (e.g.
Michaelis-Menten, Monod) asi como desarrollos matematicos amplios y modelos
con ecuaciones numerosas. Sin embargo, la posibilidad de atender la no linealidad
mediante técnicas de linealizacion y con el uso de herramientas computacionales y
esguemas numéricos es posible agilizar el analisis de sistemas complejos a través

de modelos robustos (Orgogozo et al., 2013; Wood et al., 2007; Davit et al., 2013).

En ese sentido, debido a la naturaleza jerarquica de la fermentacién de xilitol
con microorganismos inmovilizadas, en este trabajo se propone el desarrollo de un
modelo de medio efectivo para el estudio de las interacciones reaccion-transporte
a partir del promediado del modelo a escala del poro/biopelicula. Finalmente, para
evidenciar la fiabilidad de representar fisicamente los procesos reaccion-transporte,
se propone comparar el modelo promedio mediante dos enfoques (i) usando simu-
laciones a escala de poro (PSS) y (ii) empleando observaciones experimentales

reportadas en la literatura.

1.2. Planteamiento del problema

La produccion biotecnoldgica de xilitol con microorgnismos inmovilizados es
una alternativa prometedora frente a la produccion quimica debido a la reduccién

de los pasos de purificacion y su operacion a bajas condiciones de temperatura y
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presion. Sin embargo, las particulas de inmovilizacidon son materiales porosos con
estructuras complejas con formacion de biopeliculas, lo cual limita la transferencia
de masa y dificulta el proceso de fermentacion, de ahi que establecer las condi-
ciones favorables para la operacion del proceso no sea una tarea simple. Realizar
estudios experimentales de los procesos de reaccion-transporte en el interior de las
particulas de inmovilizacién es complicado, ya que requiere de mediciones in situ
de las especies, por lo que una alternativa para ello es el modelado matematico. Se
han desarrollado modelos convencionales para la fermentacion de xilitol con célu-
las inmovilizadas, pero los modelos actuales estan limitados a casos y condiciones
particulares debido a las estimaciones paramétricas y el uso de correlaciones pa-
ra el calculo de coeficientes efectivos. Ademas, los modelos convencionales omiten
las interacciones entre escalas y consideran a las particulas de inmovilizacion como
sistemas continuos sin distinguir la formacion de biopeliculas, que influyen en los
coeficientes de transporte de masa. Esto conduce a modelos ideales que sobres-
timan y/o subestiman los procesos de reaccion-transporte y que pueden conducir
a descripciones erroneas de los fendmenos presentes en el proceso. Por otro lado,
los estudios mediante simulaciones a escala de poro requieren detalles especificos
de la microestructura, interfaces y geometria de la particula de inmovilizado que son
dificiles de determinar, ademas de limitarse a dominios pequefos e idealizados, por
lo que su aplicacion para el estudio de sistemas realistas de grandes dimensiones
resulta impractico computacionalmente. Asimismo, se han desarrollado modelos de
medio efectivo a partir del escalamiento espacial para los estudios de transporte de
masa y reaccion, no obstante, su aplicacion se basa en casos simples y genéricos
Unicamente para describir procesos de transporte de masa y reaccion, sin validacién
experimental. La metodologia del promedio volumétrico no se ha implementado en
sistemas de fermentacion como la produccion de xilitol con microorganismos inmo-
vilizados donde se presenta el transporte de masa y reaccion de multiples especies

y su interaccion con el medio libre del reactor de fermentacion.

20



1.3. Justificacion

El desarrollo de un modelo de medio efectivo mediante el escalamiento por
promedio volumétrico brinda una formulacion matematica de las interacciones reac-
cidn-transporte para el estudio y comprension de la produccién de xilitol con micro-
organismo inmovilizados. Con ello, es posible predecir a los coeficientes efectivos
de transporte de masa, considerando caracteristicas elementales de la particula de
inmovilizacion, lo que reduce el desarrollo experimental y el uso de correlaciones o
estimaciones paramétricas, que limitan a los modelos. El modelo de medio efecti-
vo acoplado al reactor permite evaluar los fenomenos de transporte de masa y de
reaccion con el fin de estudiar condiciones de operacion, configuraciones de reactor
y propuestas de diseno de particulas de inmovilizado que mejoren la produccion de
xilitol. Esta propuesta no solo puede aplicarse a la produccién de xilitol sino que el
modelo desarrollado puede adaptarse o simplificarse a diferentes especies, para el

estudio de otros procesos con sistemas de inmovilizacion celular.

1.4. Hipétesis

Es posible desarrollar un modelo de medio efectivo a partir del escalamiento
del modelo microscopico mediante promedio volumétrico el cual permitira predecir
los coeficientes efectivos de transporte de masa y la concentracion experimental
de especies en reactores de tanque agitados para la produccién biotecnolégica de

xilitol con microorganismos inmovilizados.
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1.5. Obijetivos

1.5.1. Objetivo General

Desarrollar, validar y aplicar un modelo matematico de medio efectivo para
el analisis de las interacciones reaccion-transporte de la fermentacién de xilitol con

microorganismos inmovilizados.

1.5.2. Objetivos Especificos
|. Desarrollar el modelo microscopico para la produccidon de xilitol con microor-
ganismos inmovilizados.

[l. Desarrollar un modelo de medio efectivo mediante el método de promedio vo-
lumétrico para describir la transferencia de masa y reaccién en la produccion

de xilitol.

Ill. Predecir los coeficientes de medio efectivo de transporte de masa de la pro-
duccion de xilitol a partir del desarrollo y solucion de problemas de valor a la

frontera.
IV. Validar el modelo de medio efectivo mediante simulaciones a la escala de poro.

V. Aplicar el modelo de medio efectivo a un caso experimental del proceso de

produccion de xilitol.
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Capitulo 2

MARCO TEORICO
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2.1. Produccion de xilitol

El xilitol (C5 H1205) es un alcohol de aztcar natural empleado como edulcoran-
te y sustituto de sacarosa en diversos productos comerciales y alimenticios (Rafiqul
y Sakinah, 2013). Por su bajo contenido calérico (2.4cal/g) e indice glicémico (1G: 7)
se ha sugerido como un producto ideal en pacientes diabéticos (Kumaret al., 2022).
Presenta una alta estabilidad quimica que permite extender la vida de anaquel de los
productos, ademas de poseer propiedades antioxidantes. A nivel industrial la sinte-
sis de xilitol se ha basado en la ruta quimica, sin embargo, la ruta biotecnologica se
ha vuelto un enfoque prometedor por su bajo costo desde el marco de biorefineria
(0.35 USD/kg) (Davila et al., 2016).

Biomasa
lignocelulésica

Hidrolisis de la Hidrolisis de la
biomasa biomasa

;CU Conc_entrgcién Desalinizacion

5 del hidrolizado Py
o Decoloracién =
o Detoxificacion D
§ del hidrolizado Cristalizacion ‘8
5 3
=3 y Hidrogenacién =5
O Fermentacion P Q
Q catalitica Q
o

QO

Purificacion de Purificacion de
xilitol xilitol

Recuperacion \

de xilitol

Figura 2.1: Produccion de xilitol mediante la ruta quimica y biotecnoldgica.

La produccién de xilitol mediante la ruta quimica fue propuesta en la déca-
da de los setentas y desde entonces es el método de produccion industrial domi-

nante (Ahuja et al., 2020). Como se muestra en la Figura 2.1, este enfoque parte
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de la obtencion de xilosa a partir del hidrolizado de material lignocelulésico el cual
debe ser purificado (West, 2021). Posteriormente, el xilitol es producido en un pro-
ceso trifasico mediante la hidrogenacion catalitica de xilosa de alta pureza princi-
palmente en presencia de niquel (por su menor costo) u otros catalizadores como
rutenio, rodio o titanio (Delgado-Arcafo et al., 2018). Sin embargo, el proceso in-
dustrial, demanda altas cantidades de energia para mantener altas condiciones de
temperatura (80 — 140°C') y presion (31 — 40atm) y asi obtener rendimientos altos
(Espinoza-Acosta, 2020; Ahuja et al., 2020). Ademas, la necesidad de multiples pa-
sos de purificacién conduce a altos costos de operacion y al incremento en el precio

del producto final en el mercado (Queiroz et al., 2022).

Como alternativa a la ruta quimica, la ruta biotecnolégica ha encontrado opor-
tunidad al emplear microorganismos como levaduras, bacterias u hongos. Los repor-
tes indican que las levaduras son las mejores productoras de xilitol debido a sus ren-
dimientos entre el 65 — 85 % de las cuales se destacan microorganismos del género
Candida, Pichia, Debaryomyces (Veras, et al., 2017; Tochampa et al., 2005; West,
2021). Similar a la ruta quimica (Figura 2.1), el proceso biotecnoldgico parte de la
biomasa lignocelulésica, seguida de la concentracion y detoxificacion del hidroliza-
do y la fermentacién en condiciones mesofilicas (30 — 35°C') de xilosa a xilitol, para
finalmente proceder a la purificacion del producto final (Aguiar et al., 2002; Salgado
etal., 2012).

2.2. Condiciones de operacion

Debido a la complejidad que posee un proceso con microorganismos, tal co-
mo la produccion de xilitol mediante la ruta biotecnoldgica, la produccién y el ren-
dimiento del proceso se encuentra sujeta a factores como la temperatura, pH, agi-
tacion, aireacion, el tipo de sustrato y microorganismo, los cuales deben ser cuida-

dosamente evaluados y seleccionados para garantizar los mejores desempenos del
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proceso (Deng et al., 2014; Manjarres-Pinzén et al., 2022).

2.2.1. Fuentes lignoceluldsicas

Los materiales lignocelul6sicos estan constituidos principalmente por celulo-
sa (34 — 50 %), hemicelulosa (19 — 35 %) y lignina (11 — 30 %), asi como por pectinas,
proteinas y otros componentes en menor proporcion, variando segln la especie y las
condiciones de crecimiento. La hemicelulosa frecuentemente se compone de hexo-
sas y pentosas como glucosa, galactosa, xilosa y arabinosa, que pueden obtenerse
a través de hidrdlisis de la biomasa lignoceluldsica (Rafiqul y Sakinah, 2014). Dentro
de las fuentes hemiceluldsicas se ha considerado el uso de residuos agroindustria-
les, lo que ha permitido aprovechar material renovable abundante y econémico, que
puede disminuir los costos del proceso. Con respecto a la produccién de xilitol se ha
empleado el bagazo de cana, residuos de platano, maiz y hojas de jacinto de agua
como biomasa lignoceluldsica para la fermentacion de células libres e inmovilizadas
(Yewale et al., 2016; Prakash et al., 2011; Shankar et al., 2020; et al., 2013). De-
be senalarse que para la seleccion de esta biomasa existen criterios importantes a
considerar, tales como la abundancia del material, la presencia de altas cantidades
de xilanos o xilosa y bajos contenidos de impurezas que afecten la fermentacién
(Mohamad et al., 2014).

En la Tabla 2.1 se muestran hidrolizados de diferentes fuentes lignoceluldsi-
cas que se han empleado para la produccién de xilitol, donde se muestran los azlca-
res frecuentemente detectados: xilosa, glucosa y arabinosa. De estudios experimen-
tales, se sabe que la glucosa es responsable del crecimiento de biomasa y forma-
cién de etanol. De igual forma la xilosa promueve el crecimiento celular, aunque en
menor medida que la glucosa, asi como a la formacion de xilitol. En cuanto a la
arabinosa, se ha observado un consumo lento o nulo comparado con los sustratos

xilosa y glucosa (Yewale et al., 2016; Shankar et al., 2020, Soleimani y Tabil, 2013).
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Tabla 2.1: Caracterizacién de fuentes lignoceluldsicas post hidrdlisis empleadas

en la fermentacion de xilitol.

Fuente lignocelulésica

Concentracion g/L

Referencia

Xilosa Glucosa Arabinosa
Madera de alamo 31.97 2.1 3.18 Dalli et al., 2017
Mazorca de maiz 21.98 3.56 2.17 Misra et al., 2013
Mazorca de maiz 593 4.07 - Mardawati et al., 2018
Mazorca de maiz 21.67 2.83 1.21 Ping et al., 2013
Paja de cana 186 3.70 3.90 Hernandez-Pérez et al., 2015
Bagazo de cafna 54.83 2.40 7.05 Vaz de Arruda et al., 2016
Bagazo de cana 61.00 5.29 3.073 Vallejos et al., 2016
Granos gastado de cerveza 8.85  6.44 6.19 Araujo et al., 2021
Hoja de platano 18.32 3.21 1.71 Shankar et al., 2020
Cascara de platano 21.08 1.74 45.34 Rehmanet al., 2013
Hoja de jacinto de agua 2195 2.11 2.86 Shankar et al., 2020

2.2.2. Hidrdlisis y detoxificacion

La hidrdlisis permite el fraccionamiento del material lignocelulésico a mono-

sacaridos fermentables a través del uso de acidos o enzimas. La hidrolisis catalizada

por acidos como el sulfdrico, fosférico, nitrico puede efectuarse a bajas (< 2 %w/w)

y altas (30— 70 %w/w) concentraciones. Frecuentemente el tratamiento por hidrolisis

acida se efectua a altas temperaturas (160 — 230°C) y altas presiones (10atm). Por

otro lado, la hidrélisis enzimatica que generalmente se lleva a cabo a condiciones

de baja temperatura (e.g., 45 — 50°C') aun se encuentra sujeta a multiples estudios,

ya que la hidrélisis mediada por enzimas es mas lenta que la mediada por acidos.

Los altos costos de la enzima y la dificultad para separarlas y reutilizarlas generan

que la hidrdlisis acida diluida sea el tratamiento predominante por su bajo costo,

simplicidad y rapidez (Rehman et al., 2013; Swaroop et al., 2017; Rafiqul y Sakinah,

2013; Ormsby et al.,2012).
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Derivado del hidrolizado lignoceluldésico pueden presentarse componentes
toxicos o inhibidores del crecimiento celular y consecuentemente de la conversion
de xilosa a xilitol. El efecto inhibitorio depende de su concentracion, asi como del
tipo de microorganismos y su adaptabilidad. Algunos inhibidores frecuentes son
el furfural, hidroximetil furfural, acidos débiles y compuestos fendlicos (Shankar et
al., 2020, Wannawilai et al., 2017). Por ello, previo a la etapa de fermentacion se
implementa la detoxificacién del hidrolizado, que permite eliminar o reducir la con-
centracién de componentes toxicos presentes. Los métodos mas comunes para la
detoxificacion del hidrolizado incluyen la evaporacién al vacio, resinas de intercam-
bio iénico, carbdn activado y neutralizacion alcalina y precipitacion (Vallejos et al.,
2016, Hernandez-Pérez et al., 2019; Queiroz et al., 2020). La inclusion de la etapa
de detoxificacion da lugar a un hidrolizado bajo en componentes inhibidores, por lo
que en aspectos del modelado no requiere de la inclusion de la inhibicidn por estos

compuestos.

2.2.3. Levadura

Un paso importante en la produccion biotecnolégica de xilitol es la seleccion
del microorganismo. Se ha reportado el uso de bacterias, hongos filamentosos y
levaduras que permiten la asimilacion y transformacion de xilosa a xilitol a través de
la enzima xilosa reductasa (X R) con ayuda de la coenzima nicotinamida adenina
dinucléotido (fosfato) NAD(P)H. No obstante, se ha observado que las bacterias y
hongos brindan rendimientos menores en comparacion con las levaduras (Misra et
al., 2012; Branco et al., 2009; Dasgupta et al., 2017).

En la Tabla 2.2 se muestra una lista de levaduras empleadas para la fermen-
tacion de xilosa. Donde se obserba que se prefiere el uso de levaduras del género
Candida, |la cual ha mostrado rendimientos superiores a Yp,s > 0.5¢g/g a ciertas con-
diciones de operacion. Bajo las condiciones de operacion favorables y a través del

uso de otras fuentes de carbono o de co-sustratos como glucosa es posible garan-
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Tabla 2.2: Uso de levadura para la fermentacién de xilitol en medio libre.

Levadura Sustrato Condicion Yp/s Referencia

pH T°C rpm
Candida sp. Mazorcade maiz 55 30 300 0.62 Ding y Xia, 2006
C. tropicalis Sintético 55 37 200 0.83 Tamburini et al., 2015
C. guilliermondii Bagazode cana 5.5 30 200 0.67 Hernandez-Pérez et al., 2016
C. tropicalis Sintético 5 30 200 0.46 Vallejos et al., 2016
D. hansenii Sintético 55 30 200 0.6 Misra et al., 2012
C. tropicalis Bagazodecana 55 30 200 0.29 Arrizon et al., 2011
C. tropicalis Mazorca de maiz 6 35 200 0.7 Ping et al., 2013
D. hansenii Sintético 5 30 450 0.17-0.31 Mardawati et al., 2017
C. tropicalis Sintético 5 30 400 0.4 Mohamadet al., 2016
D. hansenii Poda de vid 55 30 250 0.55 Salgadoet al., 2012

tizar el crecimiento celular y reducir el uso de xilosa como fuente de energia de la
levadura, lo que incrementa el rendimiento final de la produccion de xilitol (Ahuja et
al., 2020; Ping et al., 2013).

2.2.4. Temperaturay pH

La produccion biotecnoldgica de xilitol es mediada por microorganismos por
lo que las demandas energéticas para favorecer el crecimiento de éstos son bajas,
en comparacion con los de la ruta quimica, pues basta con mantener condiciones
mesofilicas para llevar a cabo el proceso y en tiempos similares que la ruta quimica
(i.e., 3-4 dias) (Mohamad et al., 2014 Veras et al., 2017; Da Cunha-Pereira et al.,
2017; Mardawati et al., 2018; Delgado-Arcano, 2020). Algunos reportes han eva-
luado el efecto de la temperatura sobre la fermentaciéon con microorganismos del
género Candida. Tamburini et al. (2015) observaron que el rendimiento de xilitol so-
bre xilosa (Yp/s) se maximiza en un intervalo de 29 < T' < 34°C, mientras que Srivani

y Pydi-Setty, (2012) hallaron la temperatura de 30°C' como la 6ptima, siendo ésta la
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mas empleada como se muestra en la Tabla 2.2.

Por otro lado, debido a la posible presencia de compuestos acidos provenien-
tes de la etapa hidrolitica (como acido aceético, fosforico, etc) el ajuste de pH con
bases (e.g., NaOH, Ca(OH),) del medio de fermentacion para favorecer la activi-
dad y crecimiento de los microrganismos es un factor a considerar. La fermentacion
de xilitol se ha efectuado con pH entre 5—6 lo que se ha asociado a altos rendimien-
tos. Se debe mencionar que el pH adecuado esta estrechamente relacionado con
el tipo de microorganismo y su adaptacion al medio (Tamburini et al., 2015; Vallejos
et al., 2016; Martinez et al., 2003).

2.2.5. Aireacion y agitacion

Debido al uso de microorganismos aerobios y facultativos la disponibilidad de
oxigeno disuelto afecta drasticamente el metabolismo de las levaduras, e influyen
en el proceso de fermentacion. Se ha observado que altas tasas de aireacién pro-
mueven el crecimiento celular, sin embargo, a estas condiciones la ruta metabdlica
no conduce a la formacion de xilitol (Mohamad et al., 2016; Aguiar et al., 2002). Por
otro lado, la fermentacion bajo condiciones limitadas de oxigeno si da lugar a la acu-
mulacién de xilitol. Esto se debe a que, en las levaduras, el xilitol es un metabolito
intermediario del metabolismo de xilosa, donde la conversion depende de la enzima
xilosa reductasa (X R) que requiere de un cofactor NADH/ — NADPH. El xilitol
producido puede acumularse y posteriormente convertirse a xilulosa mediante la
enzima xilitol deshidrogenasa (X D H) dependiente del cofactor N AD+. Un limitado
suministro de oxigeno garantiza las condiciones minimas necesarias para la gene-
racion de cofactores NADH vy la actividad de la X R sin promover la actividad de la
X DH, lo que permite la acumulacién intracelular de xilitol hasta un punto limite, des-
pués del cual se excreta en exceso el xilitol (Martinez et al., 2003; Manjarres-Pinzon
etal., 2022; Albuquerque et al., 2014; Queiroz et al., 2022). Ya que el oxigeno disuel-

to en el medio de fermentacion depende de la agitacidn y la tasa de aireacién, éstos

30



deben ser cuidadosamente seleccionados para promover el crecimiento celular al

mismo tiempo que favorecer la produccion de xilitol (Figueiredo-Faria et al., 2002).

Sobre el uso de levaduras del género Candida se ha demostrado que bajos
flujos de aire mejoran los rendimientos del producto tal como lo muestran Ding y Xia,
(2006) obteniendo un rendimiento de Yp,s = 0.76¢/g bajo una tasa de aireacion de
1.5vvm y 300rpm durante las primeras 24h para favorecer el crecimiento celular y de
0.3vvm parat > 24h, para dar lugar a la formacion de xilitol. Para establecer adecua-
das concentraciones de oxigeno disuelto se ha sugerido velocidades de agitacion
de entre 50 — 300rpm que garantiza que el coeficiente volumétrico de transferencia
de oxigeno (kra) sea aceptable para promover la formacidén del producto (Branco
et al., 2008; Manjarres-Pinzon et al., 2022). No obstante, los estudios conducen a
diferentes condiciones favorables para la agitacion y aireacién ya que dependen del

microorganismo, del medio de fermentacion y la configuracion del reactor.

2.3. Operacion del reactor

La produccion biotenolégica de xilitol con microrganismos libres e inmovili-
zados se ha estudiado en operaciones por lotes, lotes alimentados y en continuo
(Carvalho et al., 2004; Salgado et al., 2012; Sirisansaneeyakul et al., 2012; Mateo
et al., 2015; Yewale et al., 2016). Se ha preferido el uso de tanques agitados por
su facil control de temperatura, pH y agitacion, que permite mejorar el transporte de
masa. A continuacion, se describen brevemente los modos de operacion empleados

en la produccion de xilitol en tanques agitados (Figura 2.2).

= Operacion por lotes (Figura 2.2a): es el modo de operacion mas simple ya
gue no presenta flujos de entrada o salida, en su lugar, los sustratos y mi-
croorganismos son cargados al principio de la operacion por lo cual el tiempo

del proceso influye en la conversién del sustrato. En la produccién de xilitol la
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Figura 2.2: Modos de operacion de reactores de tanque agitado: a) lotes, b) se-

micontinuo y ¢) continuo.

operacion por lotes es el mas reportado, pues es Util para los estudios experi-
mentales que requieren de un control adecuado de las condiciones de opera-
ciéon (Carvalho et al., 2005; Srivani y Pydi-Setty, 2012; Hernandez-Pérez et al.,
2016; Dalli et al., 2017). La fermentacion por lotes brinda altas conversiones
de sustrato y altos rendimientos de producto. No obstante, presentan bajas
capacidades de produccion e incrementan los tiempos muertos, asi como el

costo de produccion (Fogler, 2008).

Operacion semicontinua (Figura 2.2b):Se distingue de la operacién por lo-
tes ya que existe una alimentacion de sustratos o nutrientes al reactor que
puede ser de manera continua o intermitente (fed-batch). Permite mejorar el
crecimiento celular y atender problemas respecto a la inhibicién por sustra-
tos (Pérez-Bibbins et al., 2016). El modo fed-batch se ha implementado en la
fermentacion de xilitol con microorganismos en medio libre para incrementar
los rendimientos y la tasa de produccién del producto al suministrar xilosa de
manera intermitente al medio de fermentacion (Sirisansaneeyakul et al., 2012;
Kim et al., 2002; Tochampa et al., 2015).

Operacion en continuo (Figura 2.2c): Puede llevarse a cabo en tanques agi-

tados o reactores tubulares, en éste, existe una alimentacion y salida continua
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de lo reactantes y/o productos. Pese a que la operacion en continuo logra dis-
minuir los tiempos muertos y reducir los costos de operacién, en la fermenta-
cién de xilitol se ha observado que a altas tasas de dilucion existe el lavado de
microorganismos, disminuyendo los rendimientos del producto hasta valores

de Yp/s < 0.3g/g (Salgado et al., 2012; Martinez et al., 2003).

2.4. Particulas de inmovilizacion

Las particulas de inmovilizado son matrices sélidas y porosocas donde las
células son soportadas (Figura 2.3). Se han explorado en la produccion de xilitol por
sus altos rendimiento y tasas de fermentacion, ademas de sus ventajas en la reuti-
lizacion y reduccion del lavado en procesos continuos (Yewale et al., 2016; Prakash
etal.,, 2011).

Resistencia de
masa externa

-+ Resistencia de
masa interna

Figura 2.3: Transporte de masa en particulas de inmovilizacién.

En la Tabla 2.3 se muestran las propiedades de porosidad y tamano de poro
de matrices de inmovilizacion comunmente empleados para la produccién de xilitol,
de las cuales se destaca el alginato de calcio por su estabilidad quimica, no toxici-
dad y bajo costo de produccion (Da Cunha et al., 2009; Pérez-Bibbins et al., 20183;
Shankar et al., 2020; Damayanti et al., 2021).
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Tabla 2.3: Caracteristicas de matrices de inmovilizacion empleados en la pro-

duccion de xilitol.

Material de inmovilizado Porosidad ¢ Tamano de poro (um) Referencia

Alginato de calcio ND 0.45 —2.20 Peretz et al.,2015
Alginato de calcilo 0.96 ND Chen et al.,2015
Alginato de calcio 0.96 ND Ha et al.,2008
Espuma de poliuretano  0.95 30 Wang et al.,2012
Vidrio poroso 0.55 — 0.6 60 — 300 Santos et al.,2005
Zeolita 0.57 (0.3 —2)x1073 Santos et al.,2005

Sin embargo, debido a las caracteristicas porosas de las particulas de inmo-
vilizacién, la transferencia de masa es un factor importante que incide en el creci-
miento celular y el proceso de fermentacion. En primer lugar, el transporte de masa
externo influye en el proceso debido a la formacion de una pelicula externa alrede-
dor de la particula de inmovilizado, limitando el intercambio de sustratos o productos
entre el medio libre de fermentacién y la matriz de inmovilizacién (Liao et al., 2011;
Konti et al., 2016).

Por otro lado, en el interior de las matrices de inmovilizaciéon los sustratos y
productos se difunden en los microporos, influyendo en el crecimiento celular, por lo
que la difusividad de las especies no puede caracterizarse por la difusividad en un
medio libre (bulk) debido al efecto de obstruccion del sélido impermeable. En tales
casos, el proceso de fermentacion depende del proceso de transporte de masa in-
terno, ya que la reaccion y difusion ocurren simultaneamente. Cuando el transporte
de masa es ineficiente, se presentan distribuciones espaciales en la particula, oca-
sionados por parametros de diseno o de operacion como la carga celular, el tamano
de la particula, concentracion de sustratos, el tipo de reactor o bien por las carac-
teristicas del medio poroso (Dursun y Tepe, 2005; Ha et al., 2008; Zhao et al., 2013;
Basak et al., 2014).
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2.4.1. Biopelicula y crecimiento

Como consecuencia de la inmovilizacién de la biomasa celular en las particu-
las porosas y su crecimiento, los microorganismos forman microcolonias, también
llamadas biopeliculas (Figura 2.4). Las biopeliculas se constituyen principalmente
de agua (hasta un 97 %), material celular (2-5 %), polisacaridos (1-2 %) y proteinas
(<2 %) (Sutherland, 2003). En ingenieria, las biopeliculas se han empleado para el
tratamiento de aguas residuales, procesos de fermentacion y degradacion de com-

ponentes toxicos (Chandran y Das, 2011; Gunes, 2021).

Figura 2.4: Crecimiento de la biopelicula.

En la literatua al respecto de medios porosos, las biopeliculas son tratadas
como una fase diferente a la del fluido y dependiendo del tamano del poro la forma-
cion de ésta conduce a alteraciones dinamicas en el trasporte de masa y momentum
(Davit et al., 2011; Koneet al., 2014). La biopelicula es una fase compleja, que pue-
de afectar las propiedades de transporte. Para describir las interacciones reaccion
transporte en biopeliculas se han propuestos modelos matematicos, promediando
el modelo desde el nivel celular a un nivel superior a escala del poro, que conlleva a
considerar a la célula y su matriz extracelular como una fase continua, la biopelicu-
la. Este escalamiento da lugar a que el coeficiente de difusividad efectiva (D,,,) de
las especies en la biopelicula se caracterice como un tensor (Wood et al., 2000;
Wood et al., 2003; Aspa et al., 2011). Para la obtencidon de modelos macroscopi-

cos una consideracion conveniente es asumir que el tensor de difusividad efectiva
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(D,,) es igual en todas direcciones (i.e., un coeficiente isotropico). Se trata de una
idealizacion del transporte de masa, donde su coeficiente de transporte no varia
con la posicion (aunque si puede presentar variaciones).Sin embargo, resulta util
para tratar las propiedades de transporte como constantes y facilitar el tratamiento

matematico (Golfier et al., 2009; Orgogozo et al., 2010).

Otro aspecto a senalar radica en el crecimiento de la biopelicula, la cual se
trata de una fase que presenta variaciones dinamicas por el crecimiento celular el
cual puede dar lugar a limitaciones del transporte de masa de sustratos o nutrien-
tes (Halan et al., 2012; Chandran y Das, 2011; Al-Amshawee et al., 2020). Por ello,
diferentes estudios se han realizado para evaluar el incremento del espesor de la
biopelicula. Algunas dimensiones de la biopelicula (I,) se han reportado en funcién
del tiempo, mostrando que en un periodo de crecimiento de 14 a 84 dias, el espe-
sor varia de 40 — 160um (Taylor y Jaffé, 1990). Por otro lado, Cabije et al., (2009)
determinaron longitudes promedio de la biopelicula de 2.81 — 7.71um. Mientras que
Kone et al., (2014) reportan longitudes caracteristicas de 5 — 10um dependiendo del

tamano de poro.

Desde el punto de vista matematico, abordar el crecimiento de la biopelicula
requiere de establecer fronteras moéviles debido a las variaciones temporales en las
fases presentes del sistema, el cual no es una tarea sencilla. Sin embargo, al com-
parar las escalas de tiempo caracteristica del crecimiento celular (10*-10%s) con el
transporte de masa de especies (103-10?s), se observa que el primer fendmeno es
lento en contraste con el transporte (Bahar et al., 2016). Esto se debe a que los pro-
cesos de fermentacion requieren de horas o dias para llevar a cabo la fermentacién
y consecuentemente el crecimiento celular. Esta disparidad de escalas de tiempos
es Util para desacoplar el transporte del crecimiento de biomasa y considerar a la
biopelicula como una fase rigida por su crecimiento lento (Kone et al., 2014; Yang et
al., 2013; Wood et al., 2011).
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2.4.2. Difusividad molecular y difusividad efectiva

La difusividad molecular puede definirse como la transferencia de las mole-
culas a través de un fluido mediante el movimiento individual y aleatorio, el cual se
caracteriza mediante un coeficiente de difusividad molecular (%;) (Idris et al., 2008).
Desde hace un par de décadas se han abordado estudios para la determinacion
de coeficientes de difusividad molecular de azucares y metabolitos de procesos de
fermentacion, en agua (como fluido comun). La Tabla 2.4 muestra algunos valores
reportados de los coeficientes de difusividad molecular para xilosa, glucosa, xilitol y

etanol.

Tabla 2.4: Coeficientes de difusividad molecular en agua.

Difusividad (m?s~!) Lebeau etal., 1998 Venancio y Teixeira, 1997

D, 9.90 10 7.63%x 10
Dpx~ 9.95x 10 -

P, 8.90% 10 7.0% 10
Dy 1.18x7? -

Si bien a nivel molecular el coeficiente de difusividad puede caracterizar el
transporte de masa, en matrices de inmovilizacion y en general en medios porosos,
este coeficiente molecular no es Util para representar el transporte, pues el medio
poroso reduce el volumen disponible a una fraccion ¢, lo que se conoce como efecto
de exclusion y por otro lado, la caracteristica impermeable de las particulas de in-
movilizado aumentan la capacidad de obstruccién mediante largos caminos”para los
solutos (tortuosidad). Por ello, la difusividad efectiva (D;) incluye informacién esen-
cial del transporte de masa por difusion considerando el medio efectivo disponible
para transporte. Para determinar el coeficiente de difusividad efectiva, se han es-
tablecido relaciones simples como la Ec. (2.1) consideran la difusividad molecular,

pesado por la porosidad del medio (¢) y la tortuosidad (7). Otros enfoques se basan
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sobre el ajuste paramétrico de datos experimentales a modelos de transporte basa-
dos en la ley de Fick, no obstante, estos enfoques no toman en cuenta la formacién
de biopeliculas o caracteristicas de la microestructura que influyen en los coeficien-
tes efectivos y solo son utiles para las condiciones a las que fueron estimados (Ha
et al., 2008; Kone et al., 2014; Gabardo et al., 2011; Idris et al., 2008; Simkins et al.,
2018).

8@1'

T

Di:

(2.1)

Ya que la carga celular y la formacion de biopeliculas en las particulas de
inmovilizado influyen en el coeficiente de difusividad efectiva, estudios experimenta-
les han conducido al desarrollo de correlaciones para la estimacion del coeficiente
efectivo considerando la fraccion de la biopelicula (¢,,) (Chen et al., 2003; Lebeau et
al., 1998; Axelsson y Persson, 1988). Se citan las correlaciones para la difusividad
efectiva de glucosa y etanol (especies tipicas en procesos de fermentacion) como

funcion de ¢, establecidas por Axelsson y Persson, (1988).

Dy = 6.33 — 7.17¢,, (2.2)

Dppqry = 12.69 — 166, (2.3)

Asimismo, se cita una derivacion de la relacion de Maxwell (Ec. (4.3)) que
considera a las células como esferas impermeables suspendidas en un medio con-
tinuo, pero ha sido util en la estimacion de la difusividad efectiva en particulas de
inmovilizado considerando la fraccidn de biopelicula (g,,) (Westrin y Axelsson, 1991;
Wood y Whitaker, 2002; Kim y Chen, 2006).

(1—cw)

iy = D1 7050,

(2.4)
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2.5. Modelado matematico

Un modelo matematico es una representacion idealizada que describe las
propiedades y caracteristicas de un sistema real a través de ecuaciones y variables
matematicas. La descripcion de sistemas fisicos mediante el modelado reduce los
tiempos y costos en experimentacion, permite obtener informacién de procesos que
pueden no estar disponibles de manera experimental y da lugar a propuestas de
mejora a través del estudio mediante técnicas de optimizacion y control (Sablani et
al., 2006). Existen distintos tipos de modelos como se describe en la Tabla 2.5, y su

uso depende del objetivo y las necesidades que se busca atender.

Se presentan los modelos mas simples como los blackbox, que brindan re-
laciones de entrada y salidas del proceso, en contraste con los tipos whithebox,
establecidos a partir de principios de conservacién. Si bien se requiere de modelos
complejos para mejorar la representacion fisica de los sistemas, como los modelos
estructurados, esto dificulta la solucion de los modelos, de ahi que se prefiera el uso
de modelos no estructurados de caracteristicas mas simples pero idealizadas. No
obstante, en los bioprocesos, las reacciones son modeladas a través de cinéticas de
Monod (modelos no estructurados), de caracter no lineal, lo que limita la obtencién

de soluciones analiticas.

2.5.1. Transporte de masa en medios porosos

El modelado matematico de sistemas porosos se ha realizado mediante ecua-
ciones de reaccion-transporte bajo los principios de conservacion (Mishra et al.,
2022; Hossein et al., 2021). Asimismo, algunos trabajos se han centrado en la for-
mulacion de modelos de reaccidn-transporte para el estudio de sistemas inmovili-
zados (Dursun y Tepe, 2005; Al-Muftah y Abu-Reesh, 2005; Banerjee et al., 2001).

No obstante, los medios porosos en general presentan complejidad estructural, en
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Tabla 2.5:
deev, 2014)

Tipos de modelos matematicos (Roffle y Bettlem, 2006; Kulov y Gor-

Modelo

Descripcion

Blackbox

Son modelos empiricos que se basan en datos de entrada y salida
del proceso. No describen los fendmenos fisicos del proceso, solo se

basan en establecer relaciones de entrada-salida.

Whitebox

Se basan en leyes de conservacion fisicas o quimicas (e.g., balances
de masa, momemtum, energia). Brindan una idea fisica y explican el

comportamiento del proceso en términos de variables de estado.

Dinamico

Se basan en leyes de conservacién fisicas o quimicas (e.g., balan-
ces de masa, momemtum, energia). Las variables dependientes son
descritas en funcion de las variables independientes y el tiempo, brin-
dando una respuesta transitoria, lo que permite predecir variables en

el tiempo.

No dinamico

Se basa generalmente en los principios de conservacion evaluando
los flujos de entrada y salida del proceso. Predicen las variables del
sistema sin considerar los efectos temporales y son empleados con

fines de optimizacion y disefo.

Estructurado

En bioprocesos, los modelos estructurados requieren comprender de-
talladamente las cadenas metabdlicas para la descripcién de compor-
tamientos biologicos. Se trata de modelos matematicos complejos y
amplios que si bien son mas realistas presentan dificultades para su

solucién y requieren informacion que no siempre esta disponible.

No estructu-

rado

Contrario a los de tipo estructurado, este enfoque propone mode-
los que generalizan el comportamiento celular a un nivel de pobla-
cién. Permiten estudiar procesos biotecnoldégicos de una manera ma-
croscopica sin necesidad de detalles especificos y reduciendo la difi-

cultad de solucion.
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el que los fendmenos de transporte de masa y reaccion tienen lugar a diferentes
escalas del sistema. Debido a esto, su modelado es un problema multiescala que
puede abordarse a escala del poro 0 a escala macroscopica. El modelado a escala
de poro o microescala puede ser impractico, pues requiere de conocer a detalle la
estructura del medio poroso y las propiedades del sistema (e,,,¢,.7). Su simulacion
demanda altas cargas computacionales lo que restringe la obtencién de resultados
de sistemas complejos como procesos multicomponentes, reactivos o de grandes di-
mensiones (lliev et al., 2017; Meakin y Tartakovsky, 2009). Por otro lado, los modelos
macroscopicos estudian los sistemas porosos como un medio pseudo-continuo, que
conducen a ecuaciones de utilidad ingenieril para su estudio y diseno. Sin embargo,
requieren de la estimacion de coeficientes efectivos que relacionan los procesos de

la micro y macroescala (Tomin y Lunati, 2016; Qiu et al., 2017).

oC; .
WC + V- (CiCVC) =V- (@chczc) + Rig + m;r (253)
0 (=c(Cic)Y)

S+ V- (2lC (V) = V- (5Dic - V() ) + (i) + () (25D)

La Ec. (2.5a) y Ec. (2.5b) describen de manera genérica el transporte de la
especie i en la fase ¢ a escala del poro y a escala macroscopica, respectivamente.
Pese a las similitudes, se distinguen en su dominio de validez, pues la Ec. (2.5a)
modela el transporte a la escala microscopica, cuyos coeficientes de transporte son
moleculares (e.g., %, ;). En cambio, la Ec. (2.5b) est4 dada en términos de
coeficientes efectivos (e.g., D;¢, K;c) que caracterizan el transporte de masa ma-
croscépico en funcidon de las caracteristicas estructurales del medio poroso y las

fases presentes (Halder et al., 2011; Faghri y Zhang, 2006).

Frecuentemente el desarrollo de modelos macroscopicos, o también llama-
dos, de medio efectivo, estan basados en formulaciones intuitivas. Esto conduce a
calcular los coeficientes efectivos y parametros a través de correlaciones o estima-

ciones paramétricas (que se limitan a situaciones particulares)(Aguilar-Madera et
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al., 2017; Liao et al., 2011; Pourbakhtiar et al., 2017; Bradford et al., 2011).

2.5.2. Cinéticas de crecimiento microbiano

El modelado matematico para el crecimiento de microorganismos (e.g., bac-
terias, levaduras) se ha abordado a través de relaciones lineales, logisticas y gene-
ralmente mediante la Ec. (2.6), que brinda una descripcidén de crecimiento exponen-
cial de la biomasa Cz, donde 1 es la tasa de crecimiento especifico y es funcién de

la cantidad de sustrato (C's) disponible y de otras variables del proceso (K, K1, Cp,

L,).

ac'
Rep = d_tB = uCp (2.6)

Para describir el crecimiento de biomasa diferentes cinéticas de crecimiento micro-
biano se han desarrollado. La Tabla 2.6 resume las cinéticas convencionalmente
empleadas para procesos con microorganismos. En todos los casos se establece la
limitacién del sustrato, aunque la cinética mas empleada y simple es la de Monod
donde u,,ax y Ks son la tasa maxima de crecimiento y la constante de saturacion,
los cuales caracterizan al microorganismo. Por otro lado, el modelo de Contois su-
pone que la saturacion depende de la biomasa celular, mientras que el modelo de
Tessier se basa sobre la funcién exponencial. Estos modelos se han empleado pa-
ra modelar el crecimiento celular en la fermentacion de xilitol (Manjarrez-Pinzon et
al., 2021; Aguiar et al., 2022). Asimismo, debido a la presencia de componentes
inhibidores en los procesos de fermentacion, las cinéticas de crecimiento han incor-
porado los efectos de inhibicién, ya sea por altas concentraciones de sustrato (Ec.
(2.7d)), productos (Ec. (2.7e)) o agentes inhibidores (Ec. (2.7f)) (Dorantes-Landa et

al.,, Wannawilai et al., 2017).

Generalmente, la descripcion del crecimiento celular en la produccion de xi-
litol se ha establecido a partir del modelo de Monod que considera la limitacion por
sustratos como xilosa o glucosa (Kasbawati et al., 2022; Mohamad et al., 2016). Al-

gunos casos particulares de la ecuacion de Monod conducen a cinéticas de orden
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Tabla 2.6: Cinéticas de crecimiento microbiano

Nombre Ecuacion
Cs
= HMmix . 27a
Monod H = fim¢ Ko+ Cs ( )
Cs
. . — 2.7
Contois H = Hmsx KCp + Cq (2.70)
Tessier 1= i (1 — €/ (2.7¢)
. L Cs (2.7d)
Inhibicion por sustrato H = fimax Ks+ Cs+ C3/K; -
W s Cs Kp
Inhibicién por producto = lmsx 2.7e
por p p=p <KS+CS)(KP+CP> (2.7e)
W s Cy Cr\*
= Upgx——— [ 1 — — 2.7f
Inhibicién 1= [ Ks+Cs< Im> (2.71)

cero y de primer orden, en funcion de las concentraciones de sustrato (Ravi et al.,
2017).

Orden cero (Cs > Kyg)

M = Hmsx (28)
Primer orden (Cy <« Kj)
Cs
max 7~ 2
H= M (2.9)
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2.6. Meétodo del promedio volumétrico

El método del promedio volumétrico permite desarrollar sistematicamente
modelos rigurosos continuos de sistemas multifasicos y multiescalas a partir del
promediado espacial de las ecuaciones locales validas en una fase particular (Whi-
taker, 1999; Porta et al., 2012; Qiu et al., 2017). Esta técnica se basa en definir un
elemento de volumen representativo (EVR) de volumen ¥ y area <. Dependiendo
del nimero de fases presentes, el volumen de la region de promediado estara dado
por la suma de los volumenes (1;) de cada fase presente (Ec. (2.10)) cuya fraccion

de volumen ¢, de la fase ¢ esta descrita por la Ec. (2.11).

N

V=>V (2.10)
¢

a<:§ (2.11)

La seleccion del EVR debe ser suficientemente grande para promediar las
fluctuaciones de la microescala, pero lo suficientemente pequeno para evitar pérdi-

das de informacion de la microescala y sus efectos (Aguilar-Madera et al., 2017).

Figura 2.5: Elemento de volumen representativo (EVR) del medio poroso.
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l<ry< L (2.12)

La Ec. (2.12) denota la restriccion de escala entre la seleccion del EVR (de
tamano r,) y las longitudes caracteristicas de sistema microscépico (/) y macroscopi-
co (L) (Figura 2.5). Esta restriccion resulta conveniente ya que permite considerar
cantidades promedio que pueden tratarse como constantes dentro de un dominio
de promediado (Whitaker, 1999).

Para el proceso de promediado resulta Gtil definir vectores de posicion, donde
el vector x localiza el centroide del volumen de promediado 7, r. localiza cualquier
punto en la fase ( y y, localiza un punto en la fase ¢, relativa al centroide de #" como
se ilustra en la Figura 2.6 (Whitaker, 1999).

Figura 2.6: Vectores de posicion en el volumen de promediado.

El promediado comienza con la definicion del promedio superficial (Ec. (2.13a))
e intrinseco (Ec. (2.13b)) con respecto al volumen de promediado, de una propiedad
local ¢ (e.g., concentracién, velocidad, temperatura), localizada en cualquier punto
de la fase ¢, la cual es promediada sobre el volumen de la region de promediado

¥ o0 sobre el volumen de una fase V; y asociada al centroide del EVR (x). Ademas,

45



estos promedios estan relacionadas por la fraccion volumen a través de la Ec. (2.14)
(Yan et al., 2015).

(¥e) [x = %/@DC e dV (2.13a)
Ve
1
(W) |x = Vc/wg lee AV (2.13b)
Ve
(the) = e () (2.14)

Tras la aplicacién de las deficiones de promediado a las ecuaciones locales
(i.e. microscopicas), eventualmente se requiere del intercambio entre la diferencia-
cién y la integracion espacial. Este paso se efectua al aplicar el teorema de prome-

diado espacial (o la regla de Leibniz).

Cantidad vectorial

1
(V40 =V )+ 3 5 [ (e v @15
ng¢ A
Cantidad escalar
1
(Vo) =V () + ) 7 / (nerthe)dA (2.15b)
ng¢ Ace

Un caso particular de este teorema de promediado espacial considera un
medio poroso homogéneo, es decir, con fraccion volumen constante (¢, = cte), lo
gue conduce a las expresiones Ec. (2.15a) y Ec. (2.15) para una cantidad vectorial
y escalar, respectivamente. Esta consideracion permite tratar de manera simple las
ecuaciones de transporte de masa, pues no se consideran gradientes de la fraccion
volumen. Una extension menos idealizada pero de mayor complejidad se basa sobre

medios poroso heterogéneos donde se contemplan los cambios espaciales de la
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fraccion volumen (Valdés-Parada et al., 2017; Valdés-Parada y Alvarez-Ramirez,
2011a).

2.6.1. Descomposicion espacial

Las variables del problema a nivel local y el problema promedio (o macroscopi-
co) pueden relacionarse a través de la descomposicion espacial de Gray (1975)

dada por

Ve lee = W) |ee + e | (2.16)

Aqui < es la desviacion de una propiedad en cualquier punto en el volumen
de la fase V;. De la Ec. (2.16) mediante la expansion de series de Taylor sobre el
centroide del EVR puede aproximarse (¢¢)° |, ~ (¢¢)° |x y despreciar los términos
de alto orden bajo la restriccion de escalas | <« ry < L. Esto permite tratar las con-
centraciones promedio (¢<>< |x como constantes sobre el volumen de promediado
(EVR) lo que conlleva a que el promedio intrinseco de las desviaciones sea cero
(Ec. (2.17)) (Whitaker, 1999; Valdés-Parada et al., 2017).

<¢<>< ~0 (2.17)

2.6.2. Problema de cerradura y celda unitaria

La introduccion de la descomposicidn espacial da lugar a una ecuacion en
términos de concentraciones promedio y sus desviaciones, por lo que es necesario
desarrollar un proble auxiliar para las desviaciones de la concentracion, también
conocido como problema de cerradura. Este problema se obtiene mediante (/) la

resta del las ecuaciones promedio a las ecuaciones de la microescala, (/i) establecer
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restricciones de escala para obtener un problema lineal y (iii) resolver formalmente

el problema obtenido en (i) (Valdés-Parada y Alvarez-Ramirez, 2011a).

EVR complejo EVR periddico

l Celda Unitaria

Figura 2.7: Representacién de medio espacialmente periddico constituido por

celdas unitarias.

El desarrollo de los pasos anteriores conduce al problema para las desvia-
ciones cuyo dominio sigue aplicando a todo el medio poroso, representando un reto
similar a la solucién de las ecuaciones locales. La metodologia sugiere como alter-
nativa, modelar el medio poroso como un medio espacialmente periodico, de ahi
que el EVR pueda asumirse como un dominio constituido por celdas unitarias (de

longitud [) distribuidas periédicamente (Figura 2.7).

El problema de valor en la frontera definido en el medio poroso puede sim-
plificarse a un problema local y periédico definido en una celda unitaria, que puede
ser tan sencilla o compleja manteniendo caracteristicas representativas del medio
poroso (Lugo-Méndez et al., 2015). Esto permite resolver formalmente el problema
para las desviaciones en funcion de las cantidades promedio (fuentes), que pueden

considerarse constantes en la celda unitaria, y de variables de cerradura que indi-
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can como se distribuyen las fuentes en ésta. Lo que hace posible cerrar el problema
promedio en términos de los coeficientes efectivos que pueden calcularse a través

de las variables de cerradura (Porta et al., 2012).

2.7. Discretizacion espacial

En la practica los modelos dinamicos para la descripcion de los procesos de
reaccion-transporte se establecen mediante ecuaciones diferenciales parciales don-
de el término difusivo contine operadores espaciales (Liao et al., 2011; Doranehgard
y Dehghanpour, 2021, Mishra et al., 2022). El modelado en particulas cataliticas o
de perlas de inmovilizacidn, se estudia de manera unidimensional (Banerjee et al.,
2001; Dursun y Tepe, 2005; Al-Muftah y Abu-Reesh, 2005). Para auxiliar en la solu-
cién del modelo, es util la discretizacidn, que permite resolver en su lugar, un sistema

de ecuaciones diferenciales ordinarias.

El enfoque numérico, a través de la discretizacidon mediante diferencias finitas
permite reducir la complejidad de solucién al establecer expresiones algebraicas al
operador espacial y asi resolver sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias. Al-
gunas aproximaciones de la primera y segunda derivada se muestran a continuacion
(Chapra, 2007):

Hacia adelante:

df (x) f(x>j+1 - f(x)]

o) h (2.18a)
Hacia atras:

dJ; S) _ @) —hf ()1 (2.18b)
Centrada:

df (v) _ f(@)je0 = fl2); (2.18c)

dil?j 2h
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Segunda derivada:

f(x) J(@) ;0 — 2f(x)j — @),
52 — + 3 (2.18d)

Donde f(x) es la funcién a discretizar e j indica el nodo donde se aproxima

la derivada de la funcidn.

2.8. Aproximacion de funciones

Uno de los enfoques de linealizacion se basa sobre el desarrollo en series
de Taylor y truncamiento de una funcion alrededor de un punto arbitrario (Roffel y
Betlem, 2006; Chapra, 2007). La linealizacién de una funcién no lineal f(z) puede
aproximarse mediante la serie de Taylor (Ec. (2.19)) truncada mediante sus primeros

dos términos

(z — z9) + O (h?) (2.19)

donde z, es el punto de aproximacion

Para una funcién de dos variables la aproximacion lineal de la funcién no
lineal puede establecerse por la Ec. (2.20) que considera la evaluacion de la funcién

y las primeras derivadas en los puntos de aproximacion (z, y):

Of (xo,%0)
ox

Af (xo,%0)

(ZL’ — JIQ) + ay

f (2, y) = f(w0,90) + (y =) +O (hQ) (2.20)

Estas ideas de aproximacion se extenderan para el tratamiento de cinéticas

de Monod en el proceso de promediado.
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2.9. Simulacion a la escala de poro (PSS)

Las simulaciones a escala de poro (PSS) se han empleado para el estudio
del transporte en medios porosos al resolver las ecuaciones de transporte en la
microescala, lo que permite simular los detalles del transporte de diferentes siste-
mas a partir de la apropiada seleccién de las condiciones de frontera (condiciones
Dirichlet, Neumann, Robin) (Deen et al., 2014; Yang et al., 2020).

Adicionalmente, las PSS se han implementado para la solucién de proble-
mas de cerradura en la prediccidon de coeficientes de transporte, los cuales pueden
aplicarse en modelos macroscopicos con términos sin cerrar y mejorar la predic-
cion de los procesos considerando informacion de la microescala (Lu et al., 2019).
La aplicacion de PSS se ha vuelto una herramienta recurrente en la validaciéon de
modelos de medio efectivos a partir de promedio volumétrico y permite la estima-
cion de coeficientes efectivos al resolver las ecuaciones locales en celdas unitarias

representativas del medio poroso (Orgogozo et al., 2013; Lugo-Méndez et al., 2015).

Tabla 2.7: Comparacion de diferentes enfoques de modelado. (Davit , 2010).

Enfoque Ventaja Desventaja
Modelos realistas Limitado a pequenos volimenes (tamafos)
PSS Altas cantidades de informacién  No hay validaciéon microescala

Altos tiempos de simulacién

. Leyes simples No hay vinculacién macro-micro escala
Modelado empirico o )
No se establece su dominio de validez

) ) Vinculacién macro-micro escala ~ Condiciones de no equilibrio
Modelos de medio efectivo . ) o
(Escalamiento) Dominio de validez No linealidad

Modelado de grandes volimenes Interfaces dinamicas

La Tabla 2.7 resume las ventajas y desventajas de la PSS frente al modelado
empirico y el modelado por escalamiento espacial. A pesar de la descripcion realis-

ta que proporcionan las PSS, un reto importante es conocer a detalle la compleja
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geometria del medio poroso (e.g., espacio de poro, tamano, fracturas) y sus fases
presentes, lo que condiciona a la PSS al estudio de volimenes pequefos para que
los elementos de malla proporcionen estimaciones razonables o en su lugar idealizar
el medio poroso para reducir los requerimientos en la carga y tiempo computacional
(Meakin y Tartakovsky, 2009; Tang et al., 2015).

Al respecto del proceso de validacion, seria ideal establecer comparaciones
de mediciones experimentales directas con las estimaciones a la microescala de la
PSS. No obstante, las determinaciones de concentracion a la microescala no estan
disponibles. Por otro lado, el promediado de las concentraciones locales a partir de
las PSS si permite la comparacion de las predicciones de los modelos de medio
efectivo para su validacion (Orgogozo et al., 2013; Valdés-Parada et al., 2017; Yang
etal., 2015).
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Capitulo 3

METODOLOGIA
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Para cumplir con los objetivos del trabajo se propone una metodologia basada

en cuatro etapas como se muestra en la Figura 3.1.

B Agitador Sélido £

Escala poro-biopelicula Metodolo g ia

Medio poroso

oncentracion

Modelo de la produccién | ]

de xilitol con L

microorganismos
inmovilizados

A

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 iy m)w’aly’alm
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~
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°

o

Figura 3.1: Esquema de las etapas de la metodologia del trabajo.

En la etapa 1, con base en la descripcion del proceso de fermentacién de
xilitol, se establece el modelo local (microescala) que describe el transporte y fer-
mentacion de las especies en el medio libre (reactor) y en el medio de inmoviliza-
cién celular, asi como las cinéticas de crecimiento. La etapa 2, implica seleccionar
un EVR para aplicar el método del promedio volumétrico y obtener un modelo de
medio efectivo que describa el proceso reaccion-transporte de cada especie en la
particula de inmovilizacion. Ademas se realiza el escalamiento del modelo del reac-
tor que se acoplara al modelo de la particula de inmovilizacién. A continuacion, la
etapa 3, incluye la prediccion de los coeficientes efectivos de transporte de masa a
través de la solucién de problemas de valor a la frontera en una celda unitaria simple
con formacion de biopelicula. Finalmente, en la etapa 4, se realiza la validacion con
simulaciones a escala de poro (PSS) y el modelo de medio efectivo. Ademas, el mo-
delo de medio efectivo acoplado al modelo del reactor se resolvieron y compararon

con datos experimentales reportados para la produccion de xilitol.
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3.1. Descripcion del sistema

La produccion de xilitol con microorganismos inmovilizados en un reactor de
tanque agitado se ilustra en la Figura 3.2. El reactor contiene particulas suspen-
didas esféricas (perlas) y porososas, donde se inmovilizan las levaduras (e.g., C.
guilliermondii, C. tropicalis, C. spitis, etc.). De acuerdo con la caracterizacion de los
hidrolizados lignocelulésicos proveniente de residuos agroindustriales, se contem-
pla la presencia de dos sustratos, xilosa (X) y glucosa (G) (Dalli et al., 2017; Yewale
et al., 2016). Los sustratos se encuentran disueltos en el medio libre del reactor y
se transportan hasta el interior de las particulas de inmovilizado. La xilosa y gluco-
sa se transportan por difusion en el interior del sistema inmovilizado hasta llegar a
las microcolonias (biopelicula) donde se transforman en xilitol (PX) y etanol (PFE),

respectivamente, y promueven el crecimiento de biomasa.

350
RPM Agitador

‘Medio libre|| Xilosa ()
NE sty s Gl (60 Particula

de inmovilizado

N

Figura 3.2: Sistema de estudio para la fermentacién de xilitol con microorganis-

mos inmovilizados.

Con base en los estudios de la produccién de xilitol el proceso se considero

isotérmico, con agitacién y pH constante, lo que permite omitir los efectos de éstas
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variables en los parametros cinéticos y de transporte (Shankar et al., 2020; Dalli et
al., 2017; Pérez-Bibbins et al., 2013).

Escala 111

Escala reactor

Particula de inmovilizado

Fermentador

Sélido

Biopelicula

Escalal

Escala celular

Escala 11

Escala poro-biopelicula

Figura 3.3: Niveles de escala asociados a la fermentacion de xilitol con microor-

ganismos inmovilizados.

En este proceso de produccion de xilitol es posible identificar tres escalas
caracteristicas, como se muestra en la Figura 3.3. En primer lugar, la escala | o

escala celular, se asocia a las dimensiones de los microorganismos fermentadores

56



(~ 107%m), como las levaduras del género Candida (Silva et al., 2012). En este nivel,
se distinguen dos fases particulares, los microorganismos donde se lleva a cabo la
reaccion, y la matriz extracelular en la que ocurre el transporte de solutos (Johnson,
2008; Davit et al., 2010b).

Enla escala ll, denotada como escala del poro-biopelicula el sistema se cons-
tituye por tres fases: la fase fluida (fase ), la fase solida impermeable del medio
inmovilizado (fase k) y la fase biopelicula (fase w) , la cual es una fase continua
constituida por los elementos de la Escala | (Orgogozo et al., 2013; Golfier et al.,
2009). En este nivel el soluto se transtorta por la fase fluida desde el medio de
fermentacion e interactia con la biopelicula mediante una continuidad de flux en
la interfase de contacto, transportando solutos hasta la biopelicula donde ocurre el
proceso de fermentacién (Tang et al., 2015; Wood et al., 2011). Las dimensiones
de este nivel se pueden relacionar a las longitudes del tamano del poro del medio
inmovilizado y el espesor de la biopelicula que para el presente caso se encuen-
tran entre 1075 — 10~3m (Peretz et al., 2015; Al-Amshawee et al., 2020; Cavalheiro y
Teixeira, 2018).

Finalmente, en la escala del reactor o escala lll, incluye los niveles ma-
croscopicos, donde los sustratos del medio de fermentacién entran en contacto con
el medio inmovilizado. Las dimensiones caracteristicas de esta escala incluyen los
tamanos de la particula de inmovilizado y el reactor quimico (10-3-10%m) (Wang et
al., 2012; Carvalho et al., 2005). En la Figura 3.3 se observa que los tres niveles de
estudio estan asociados a longitudes caracteristicas ry, Ry y L, para las Escalas I, Il

y Ill, respectivamente.
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3.2. Modelo de la microescala

Como punto de partida, en este trabajo se selecciona la escala Il o escala de
poro-biopelicula (Figura 3.4) para describir el proceso de reaccion-transporte en la
microescala en la fase fluido (agua; fase-v) y la fase biopelicula (microcolonia; fase-
w). A esta escala también se denominara escala local o microescala y se denotan

como L, I, y I, las longitudes caracteristicas de las fases presentes.

a

Fase ®

Fase Y

Figura 3.4: Longitudes caracteristicas y fases asociados con el volumen de pro-

mediado a la Escala II: poro-biopelicula.

Estudios previos a este, han derivado modelos pseudocontinuos para el trans-
porte en biopeliculas mediante el método de promedio volumétrico, partiendo de la
escala celular, los cuales conducen a ecuaciones promedio a la escala del poro y
gue son tomadas en cuenta en este apartado (Wood y Whitaker, 2000; Aspa et al.,
2011; Santos-Sanches et al., 2016). De forma genéria para una especie i se esta-
blece el modelo a la microescala dadas por la Ec. (3.1a) y Ec. (3.1b), sujetas a las
condiciones de frontera de Ec.(3.2a) a Ec.(3.2d). En la fase-y unicamente ocurre el

proceso de difusion, mientras que en la fase-w ocurre la difusién y reaccion.

Fase fluida - ~
oC;
ot

=V - (2,VC;) enlafase v (3.1a)
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Fase biopelicula - w

aciw
ot

=V (%2.VCiy) + Ry, enlafase w (3.1b)

Condiciones de frontera:

-ny,. - %,.,VC,=0en A,,. (323)
- TVCi, —0en A, (3.2b)

— Ny - .@wVCM =N, - 2;,VC;, en A'yw (32C)
Cm = Keqin,-w en A—yw (32d)

Aqui C;, y Cj, son las concentraciones masa de una especie i (i: X,PX, Gy
PE) en la fase fluido y biopelicula, respectivamente (g/L). Z;, y Z;. son los coefi-
cientes de transporte molecular en cada fase. A la escala de poro-biopelicula, por
las caracteristicas impermeables del sélido se consideré que no existe transporte
de masa en las interfases v« y wk (Ec. (3.2a)) y Ec.(3.2b)) (Chai et al., 2004; Da-
vit, 2010). En cuanto a la interfase fluido-biopelicula, se establecié una condicion
de frontera de continuidad de flux (Ec.(3.2c)), despreciando el transporte convectivo
debido a las bajas velocidades en la particula de inmovilizacion (Qin y Hassaniza-
deh, 2015; Orgogozo et al., 2013). Ademas, debido a las diferentes caracteristicas
fisicoquimicas entre el fluido y la biopelicula se considerd el coeficiente de parti-
cion del equilibrio (K., ;) para representar la discontinuidad (., ; # 1) o continuidad

(Keq,i = 1) de concentraciones (Ec.(3.2d)) entre las fases (Bahar et al., 2016)

3.2.1. Crecimiento microbiano y cinéticas de reaccion local

La Ec. (3.1b) incluye el fendbmeno de reaccién (R;,) para la especie i, la cual
esta mediada por la biomasa celular en la fase-w a la escala de poro (Figura 3.5).
El proceso de reaccidén es mediado por levaduras, por lo que la representacién ma-

tematica del crecimiento de biomasa (B) en la produccién de xilitol se ha abordado
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mediante la Ec. (3.3) considerando la dependencia del sustrato a través cinéticas de

crecimiento de Monod (Mohamad et al., 2016; Tochampa et al., 2015).

Cx + Cso = YsxCB + YeuxChrx
Cs + Cso => Y56CB + YreCore

Figura 3.5: Crecimiento de biomasa y cinéticas a nivel local.

- dCBw

Rp,
B dt

= uCp, en lafase w (3.3)

La incorporacion de esta relacion de crecimiento permite establecer las cinéti-
cas de consumo de sustratos y la generacién de productos de fermentacion a partir
de relaciones estequiométricas. Contemplando las especies previamente mencio-
nadas (xilosa (X), xilitol (PX), glucosa (G), etanol (PFE)) se establecieron las ta-
sas de reaccion a nivel local, bajo las suposiciones (Grisales-Diaz y Willis, 2019;
Hernandez-Pérez et al., 2016; Hidayatullah et al., 2021):

La xilosa produce xilitol y contribuye al crecimiento de biomasa.

La glucosa produce etanol y contribuye al crecimiento de biomasa.

No hay inhibicién por productos o sustratos.

Crecimiento de biomasa caracterizado por cinética de Monod.

El xilitol no es consumido por las levaduras para mantenimiento celular u otro

subproducto.
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De esta manera se consideran las siguientes relaciones estequiométricas:

Cx +Cpo — Yp/xCp + Ypx/xCpx (3.4a)

Ca + Cpo — Yg/aCp + Ypr/cCprE (3.4b)

donde Cx, Cq, Cp, Cpx Y Cpg soOn las concentraciones locales de xilosa, glu-
cosa, biomasa, xilitol y etanol, respectivamente. Ademas, Y5/ x, Y5/, Yrx/x ¥ YrEe/c
son los coeficientes de rendimiento para la biomasa y los productos con respecto a

los sustratos.

De las expresiones dadas en Ec. (3.4a) y Ec. (3.4a) y con base en la cinética
de crecimiento de biomasa (Ec. (3.3)), se pueden obtener las siguientes relaciones

de las tasas de reaccidn con base en su estequiometria:

Rx Rp Rpx
X = 3.5a
-1 Yp/x Yxix ( )
Re R _ Rpg

—1  Ypie Ymyc

(3.5b)

Entonces, las tasas de reaccion a nivel local de las especies (R;.) en la fase

w Son:
Xilosa (X ):
1
RXw = _Y MXCBw (363)
B/X
Xilitol (PX ):
Y,
Rpx., = ;X/XMXOBLU (3.6b)
B/X
Glucosa (G):
1
RGw = _Y /’LGCBUJ (360)
B/G



Etanol (PE):
Rppw, = MGCBw (3-6d)

En las expresiones anteriores, 1x Y 1, Son las tasas de crecimiento especifi-
co de biomasa, que para este caso particular estan dadas por la relacién de Monod
con respecto a los sustratos disponibles en la fase w (Hidayatullah et al., 2021; Mar-
dawati et al., 2017):

_ ,uméx,XCXw . _ ,umax,GCGw (3 7)
KX CXUJ—FKSX’MG CGW—FKSG ’

Entonces, la descripcidn del crecimiento de biomasa local estara dada por:

dCpy . NmaX,XCXw /Lmax,GCGw C
-~ 1 UBuw

— Cw
dt Cyot Ksy BT

la fase — :
Co t Ko en la fase —w (3.8)

La Ec. (3.8) se promedié aplicando operadores de promediado, el desarrollo

de la ecuacion macroscopica se describe en el Apéndica .

3.2.2. Modelado del reactor

Puesto que los reportes experimentales de la produccion biotecnolégica de
xilitol consideran muestras promedio del medio de fermentacion, se establece el
modelo del reactor a la microescala (local) considerando los siguientes aspectos
(Froment et al., 2011; Ravi et al., 2017):

» Sustratos disueltos en la fase liquida.
= Fluido newtoniano e incompresible debido al fluido

= Fase fluida homogénea (fase ~)
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m Se considerar transporte convectivo y difusivo a nivel local.

El modelo a la microescala para la especie i en el fluido del medio libre del

reactor (Figura 3.6) es:

ICir
ot

+ V- (virCir) = V - (ZirVCir) (3.9)

Donde C;r es la concentracion local de la especie i en el medio fluido del

reactor, Z;r es el coeficiente de difusién molecular y v; la velocidad del fluido en el

350
1. Entrada
3. Agitador-Fluido
4. Fluido-Pared

5. Fluido-Particula

reactor.

Concentracion
local Cr

Figura 3.6: Esquema de las interfases del fluido del reactor.

La Ec. (3.9) se encuentra sujeta a diferentes condiciones de frontera en las
interfases de contacto con el fluido (Marroquin de la Rosa et al., 2002; Liao et al.,
2011; Jakobsen, 2014; Ravi et al., 2017):

m Entrada

N, gnt - VEtCir = Ny got - (V. RCir + Jir) <y nt (3.10a)
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Salida

0. sa - VsaiCir = Ny pnt - (Vy,RCir + Jir) 95 sa (3.10b)
» Fluido agitador
0, par (—ZirVCir) =10, par - jir = 0 %, par (8.10c)
= Fluido-Pared
N, agi (—ZirVOir) = 0y agi - jirn = 0, agi (8.10d)

Interfase fluido-particula de inmovilizacion

Ny rnm - <_Di,effvci,fnm) - Kg,i (Oz - Oi,[nm) My,]nm (31 Oe)

La Ec. (3.10e) permite conectar los sistemas del medio libre y el del medio inmo-
vilizado, donde K ; es el coeficiente de transferencia de masa en la pelicula de la
perla de inmovilizado (Ec. (3.11)) y esta dado en funcién de la difusividad efectiva

total (Ec. (3.12)), de acuerdo con la teoria de pelicula (Pilkington et al., 1998).

Die
K, = (’Sff cons =R (3.11)
Di,eff = DWW—’—DWW +Diw7+Diww (312)

El escalamiento del modelo del reactor se logra al promediar el modelo local
del reactor (Ec. (3.9)) sobre el volumen de la fase fluida (V). Este proceso de pro-
mediado conduce a la aplicacion de la definicion del promedio intrinseco (Ec. (3.13))
al modelo local. Ademas, requiere de la aplicacion del Teorema de la Divergencia y

el Teorema General del Transporte, para llegar a la Ec. (3.14).

1
(Cir)" = v/CiRdV (3.13)
Y

Vy
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d{Cig)”
dt

1
e /nw (Cin (Vo — W) + jinldA = 0 (3.14)
Y
A

~

La aplicacion de las condiciones de frontera (Ec. (3.10c) — Ec. (3.10¢e)) a la
integral de area (Ec. (3.14)) conduce al modelo macroscépico del reactor de tanque

agitado Ec. (3.15) para la especie genérica .

d{Cir)” 1
| dtR> - (Cipne — (Cir)") — Kgiaw ({Cir)" = (Citnm) lr=r) (3.15)
57R7—

La ecuacion promedio del reactor no contiene términos de transporte de ma-
sa por difusidon o conveccion, consecuencia de la agitacion del medio de fermen-
tacién que permite disminuir los gradientes de concentracion dentro del tanque y
establecer que la concentracion es igual en cualquier punto en el reactor, (Cig)”
. Desde luego, esta consideracion no se cumple en su totalidad, pues dependien-
do de la magnitud de agitacién, las paletas y la forma del tanque, es posible que
haya regiones donde la concentracién no sea homogénea. En la produccion de xi-
litol se emplean velocidades de hasta 300rpm que garantizan un buen mezclado
sin comprometer la fragilidad de las perlas de inmovilizado (Branco et al., 2008;

Manjarres-Pinzon et al., 2022).

Enla Ec. (3.15),(Cig)” es la concentracién promedio intrinseca de la especie
i en el reactor,C; g, 1a concentracién de entrada y (C; 1.m) |-—r €S la concentracion
promedio ponderada de i, a partir de las concentraciones intrinsecas en la superfci-

de la particula de inmovilizacion (Ec. (3.16)).

Cuw

€
—(C3) =k +

C; —p=
(Cinm) lr=r £yt Ew £y + Ew

(Co)” |r=r (3.16)
Ademas, 7 es el tiempo de residencia, <, es la fraccidn de volumen efectivo
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del tanque, a, el area interfacial total. Los detalles completos del promediado del

modelo local se encuentran en el Apéndice A.

3.3. Desarrollo del modelo de medio efectivo

3.3.1. Operadores de promediado

Para desarrollar el modelo de reaccidn-transporte macroscopico, es necesa-
rio promediar las ecuaciones locales Ec. (3.1a) y Ec. (3.1b) en el EVR de volumen
¥y area /. Esto requiere de la definicién de operadores promedio para la con-
centracion. Entonces, se definen las concentraciones superficial (Ec. (3.17a) y Ec.
(3.17b)) e intrinseco (Ec. (3.18a) y Ec. (3.18b)) que matematicamente es la inte-
gracion de las concentraciones locales (C;,, C;,) de la especie i del medio poroso
sobre el volumen del EVR, para caracterizar una concentracion macroscépica como

se representa en la Figura 3.7.

Particula de inmovilizado

Concentracion
promedio

Ciy ! Ciw
Concentracion
local

Figura 3.7: Representacion del promediado de las concentraciones locales sobre
el EVR.

Promedios superficiales:

() =~ / CindV (3.17a)



(Ciw) = % / C,.dV (3.17b)
VLL)

Promedios intrinsecos:

(Cr) =+ / CindV (3.18a)
V’Y
Vy
wvw
ey =22 (3.19a)
o= o (3.19b)

Ademas, las cantidades promedios superficiales e intrinseca se relacionan a
partir de la fraccion volumen de la fase-y (Ec. (3.19a)) y la fase-w (Ec. (Ec. VF -

Biopelicula)).

3.3.2. Modelo promedio abierto

De acuerdo con la metodologia del promedio volumétrico los pasos para la
obtencion del modelo promedio se resumen a continuacion (Lugo-Méndez et al.,
2015; Qiu et al., 2017; Bahar et al., 2016):

1. Se aplica operadores del promediado superficial (Ec. (3.17a) y Ec. (3.17a)) a

los modelos locales. Ec. (3.1a) y Ec. (3.1b).

2. Aplicando el Teorema General del Transporte y el Teorema de la Divergencia
para un medio poroso rigido, se intercambia la diferenciacion temporal y la
integracion espacial (Ec.(3.20a) y Ec. (3.20b))

L[ oy 0 (¥)" |x

I 2
v w5 (3.20a)
Lo o 0w

v ) o VS (9:200)
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3. A través de los teoremas de promediado espacial (Ec. (2.15) y Ec. (2.15a)) a

promedios intrinsecos, se intercambia la diferenciacién e integracion espacial.

4. A continuacion, se aplican las condiciones de frontera interfaciales dadas de
Ec. (3.2a) a Ec. (3.2d).

5. De acuerdo con Gray (1975), se introduce la descomposicion espacial de la
concentracion local en términos de la concentracion promedio intrinseca y la
desviacion espacial.

Ciy = (Ci)" |« + Csy, (3.21a)
Ciw -

(Ci)* |x + Ci, (3.21b)

Debe observarse que las Ec. (3.21a) y Ec. (3.21b) evaltan la concentracién
promedio intrinseca en el centroide del EVR. Este resultado también conduce a las
Ec. (3.22a) y Ec. (3.22b).

vi / CrndV = ( }7>7 —0 (3.22a)
3
V(%)
Viw CudV = {Cu) =0 (3.22b)
Vi (%)

La aplicacion de las ecuaciones previas se establecio a partir de la restric-
cion de escalas caracteristicas del sistema microscopico (I = [,,1,), macroscépico
y el tamano del EVR (Ec. (3.23)). Por lo que las cantidades promedios se tratan co-
mo constantes y pueden removerse de los operadores integrales. Los detalles del

desarrollo se adjuntan en el apéndice B y C para su revision.

< Ry L (3.23)
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La aplicacion de los pasos previos conduce a las ecuaciones promedio abier-

tas, Ec. (3.24a) y Ec. (3.24b), para un medio poroso homogéneo (e.g., porosidad

constante).
Fase-y
A(Cy,) 7 - .
<—7> = .@mV2<CM>7 + A/V . / nWCmdA + / l’lfwaZ»ydA
ot —_—
r’_.,’ Difusién Ay (%) A (x)
cumulacion N
Difusiénvno local
1 ~ ~
+ i / By (2VCs ) dA + / n- (2,90, ) dA | (3.242)
v
Avr (%) Ay (x) .
Flux interfz;aal no local
Fase-w
a Ciw v w W ~ ~
< ; . (VHCi)®) + @V v / n,,.Ci,dA + / n.,Ci,dA
Acumulacion Difagién N i Aon(X) Are () .,
Difusiémo local
1 ~ ~ -1
+— n,. <@zwvczw> dA + n,, (gzwvczw) dA +€w <sz> (324b)
Vw ——
Awi (%) Aqyw(x) Reaccién

N J/

TV
Flux interfacial no local

En este punto las ecuaciones Ec. (3.24a) y Ec. (3.24b) se denominan ecua-
ciones “abiertas”, ya que contiene concentraciones promedio intrinsecas ((C;,)”,
(Cy,)*) y sus desviaciones locales (@-7, ~w). Estos vinculan los fenémenos de la
microescala con la macroescala. Para desacoplar esta caracteristica promedio del
sistema de su informacién a la escala de poro (desviaciones) deben desarrollarse
expresiones que relacionen las desviaciones con las cantidades promedio, un proce-
so conocido como el problema de cerradura (Santos-Sanchez, et al., 2016; Battiato

etal., 2019).
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3.3.3. Problema de cerradura local

El desarrollo de las ecuaciones que relacionan las cantidades promedios y
locales se realiz6 al restar el problema promedio abierto (Ec. (3.24a) y Ec. (3.24b))

de las ecuaciones a escala del poro-biopelicula (Ec. (3.1a) y Ec. (3.1b)).

tCh
v
tCh
1< %wl_Q (3.25b)
12 ’
(b = Mmax,i@_w < 1 (3250)

(@)

I
<
N
AN

2
<
o)
N—
|

~ 1 .
15 / Ny - gmvcrydA - 7 / n,, - .@wvcwdA (3263.)
A’Y'i(x) ’YA'yw (x)

0=V- (%v@w) . vi / N 2,V Cisd A — vi
r(x

) Awry (%)

n,,2,,VCi,dA (3.26b)

Bajo las restricciones dadas en la Ec. (3.25a), Ec. (3.25b) y Ec. (3.25c) el
problema de las desviaciones puede reducirse a las ecuaciones Ec. (3.26a) y Ec.
(3.26b). Este desarrollo es extenso por lo que se presenta en el Apéndice D para su

evaluacion.

Las restricciones establecidas en Ec. (3.25a) y Ec. (3.25b) se asocian a la
consideracion de estado cuasi-estacionario que implica la separacion de tiempos
caracteristicos de la micro y macroescala, previamente valida por Moyne (1997) ya
que permite el desarrollo de un problema de cerradura en estado estacionario con
resultados satisfactorios (Valdés-Parada et al.,, 2011b; Yang et al., 2015; Santos-

Sanchez, et al., 2016). En cuanto a la restriccion de la Ec. (3.25c) permite despreciar
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los efectos de la reaccion en el problema local de las desviaciones. Esta conside-
racion es pertinente para el caso de estudio de la fermentacion de xilitol, ya que
los médulos de Thiele local (¢) del proceso de fermentacion son pequerios pues los
procesos de transporte son rapidos comparado con los procesos de reaccion que
duran dias (¢ ~ 107°)(Orgogozo et al., 2013; Dorantes-Landa et al., 2021).

La aplicacion de la descomposicion espacial (Ec. (3.20a) y Ec. (3.20b)) a las
condiciones de frontera local (Ec. (3.2a) a Ec. (3.2d)) da las condiciones de frontera

del problema local de las desviaciones:

CF1:
— - 25,VCi =1, - D, V{Ci,)" en A, (3.27a)
N——
Fuente
CF2:
— - 21V Ciy = Ny - Di, V{Ci)” €N Ay, (3.27b)
——
Fuente
CF3:
i | BV @z V<C(w>’y —,y, - .@wVCN’m =
N——
Fuente
— 1, D, V{Ci)* =, - 2,V i, en A, (3.27¢)
N—_——
Fuente
CF4:

Ci'y = - ((Cw>’y - Keq,i<0iw>w) +Keq,iéiw en A’yw (327d)

S

~
Fuente

El problema de valor en la frontera establecido en Ec. (3.26a) y Ec. (3.26b),
con sus respectivas condiciones de frontera (Ec. (3.27a) a Ec. (3.27d)), tiene vali-
dez en todo el medio poroso, lo que implica resolver el problema en todo el dominio
del medio inmovilizado. Esto representa un reto similar a resolver las ecuaciones
locales que requieren detalles de la microestructura del medio inmovilizado. No obs-

tante, en sintonia con la consideracion de medio poroso homogéneo, su estructura
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puede describirse como un medio poroso parcialmente periddico, constituidas por
celdas unitarias representativas de longitud caracteristica [ que contienen informa-
cidn esencial de la microescala (Lugo-Méndez et al., 2015; Qiu et al., 2017; Battiato
et al., 2019). Esto permite tratar las concentraciones promedio intrinseca ((C;,)”,
(Cy,)*) como términos fuentes y constante en la celda unitaria. De esta manera el
problema de valor la frontera puede simplificarse a un problema local y periddico de-
finido en la celda unitaria donde la solucién de las desviaciones puede establecerse

como una relacion lineal de las fuentes, Ec. (3.28a) y Ec. (3.28b).

Ciy = by - V{Ci) 4+ by, - V{Ciu)” + 5y ((Ciy) — Kegi(Cior)) (3.28a)

Ciw - bw»y : V(CZ >V + bww . V<Czw>w —|— Sw (<Cl >’y — Keq,i<0i >w) (328b)

Aqui, b, ,b,., by, buy,s, Y s, sON denominadas variables de cerradura y re-
lacionan las variables de la microescala con la macroescala, indicando cémo se dis-
tribuyen las fuentes en una celda unitaria (Valdés-Parada y Alvarez-Ramirez, 2010;
Orgogozo et al., 2013; Gabitto y Tsouris, 2015). Las Ec. (3.28a) y Ec. (3.28b) son
las soluciones formales del problema de las desviaciones y da lugar a tres proble-
mas de valor a la frontera que permiten la estimacion de los coeficientes de medio

efectivo (ver Apéndice F).

3.3.4. Modelo promedio cerrado

La sustitucion de la solucién formal (Ec. (3.28a) y Ec. (3.28b)) del problema de
las desviaciones en los términos no locales de las ecuaciones abiertas (Ec. (3.24a)
y Ec. (3.24b)), da lugar al modelo de medio efectivo cerrado, en términos de los

coeficientes de medio efectivo:
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NCi)" y }
€y <8t7> =Dy, - VHCi)" + Dy - VHCi)* + iy ((Ciy) — Kegi(Ci))
+ Ui’Y’Y ) V<Cz’7>’y + Ui'yw V<Ozw>w + V. [dzfy ((Ol >7 K€q7i<ci >w)] (3293.)
Fase w
8w8<08it o Diws - V{Cis)” + Digry - VHCin)" + Uiy - V(Ci)” + Uiy - V{(Ci)*

+ V- [diy ((Ci)” = Keqi{Ciw))] + iy [(Ciy)” = Keg.i(Cin)”] + (Riwy)  (3.29D)

Estas ecuaciones describen el proceso de reaccion-transporte de la especie
i, donde i puede ser un sustrato o producto (i.e, xilosa, glucosa, xilitol, etanol). D,
(m?s™1), Diyy (Mm?s7Y), Diww (Mm?s™1) y Dy, (m?s™!) son los coeficientes de difusi-
vidad efectiva de i en la fase fluida y biopelicula. Ademas, a;, (ms™)y @, (ms™!)
son los coeficientes de intercambio de masa entre las fases v y w. Este desarrollo
da lugar a la aparicién de coeficientes convectivos no convencionales d;, (ms™'),
diw(ms™), Uiy (ms™), Uy (ms™), Uy, (ms™), Uye(ms™!). Sin embargo, se ha
reportado que estos coeficientes no convencionales pueden ser despreciados (Or-
gogozo et al., 2010; Orgogozo et al., 2013; Gabitto y Tsouris, 2015). Los coeficientes

efectivos del modelo promedio para ambas fases se muestran a continuacion:

Coeficientes de la fase-y:

-@i ]
D, =¢e,2, 1+ O/ / n,.b.,dA+ %} / n,b,,dA (3.30a)
Ayr(x) A (x)
%
Dy, = 4/ / n.,.b,,dA+ / n,b,,dA (3.30b)
A () Aro(x)
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Qjy = '?; / n,, - Vs,dA + / n,, - Vs,dA (3.30c)
Ay (x) Anw (%)
di = %7 / N5, dA + / 0, dA (3.30d)
wc(x) Aww(x)
U,y 9;7 / n.. - Vb, ,dA + / n., - Vb, dA (3.30e)
Avr(x) Ayw(x)
D;
Ui = 21 / n,. Vb dA + / n., - Vb,dA (3.30f)
Ayie (%) Aryw(x)

Coeficientes de la fase-w:

D, =Y, + %w / n,.b,,dA + ?;J / n,,b.,dA (8.31a)
Ao (%) Ay (x)

D, = n,,.by,dA + / n,b,,dA (3.31b)

o-m(x) w'y(x)
N, - Vs,dA + / n,, - Vs,dA (3.31¢)

Awi (%) Ay (%)

-@iw

d = 2 / owsdA+ | nusudA (3.31d)

Aok (x) Awry(x)
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; 1
Uiy = % / n,,. Vb, dA + v / n,, Vb, dA (8.31¢)
Awore (%) Awry(x)
@iw
inw o / Ny e wawdA + / n,, - wawdA (331f)
Awr (%) Awry (x)

Estos coeficientes efectivos son funciones de las variables de cerradura y
pueden estimarse al resolver los problemas del Apéndice F para una celda unitaria

representativa del medio poroso.

3.3.5. Aproximacion por series de Taylor de cinéticas de Monod

En la Ec. (3.29b) el término de reaccion, (R;.,), incluye el promediado de la
cinética no lineal, que implica la integracion de la cinética Monod en términos de sus

concentraciones locales:

(Ri) — i% / RudV (3.32)
Ve (%)

Previamente se establecieron las tasas de reaccién (Ec. (3.6a) a Ec. (3.6d))
de las especies individuales en términos de concentraciones locales. Estudios pre-
vios a este trabajo solo consideran situaciones particulares de la ecuacién de Mo-
nod, como cinéticas de orden cero y primer orden que limitan la representacion de
la fase exponencial o estacionaria de la reaccidén (Davit et al., 2010; Wood et al.,
2007).

Una alternativa que permite abordar la cinética de Monod sin abordar ca-

sos limites, es mediante la aproximacion por series de Taylor en dos variables
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de la cinética local. La propuesta se basa en aproximar las concentraciones loca-
les (Cs.,Cs. cON S = X, G) a las concentraciones promedio intrinsecas ((C,,)“,

(Cs,)*) como se ejemplifica en la Ec. (3.33)

aRiw ((CBw>w’ <CSw>w) A asz ((CBw>w’ <CSw>w)

Rz’w ~ Riw <<CBw> ; <CSw> )+CSw aCSw +CBw aOBw
C%w a2Riw (<CBw>w7 <CSw>w) é%?w azRiw (<CBw>w7 <CSw>w)
o 902, + 2ce. +...+ (3.33)

Bajo la restriccion Ec. (3.34) puede considerarse la aproximacién de primer
orden de la serie de Taylor. La incorporacion de la aproximacion lineal de la cinética
de Monod en la integral del volumen conlleva pasos algebraicos intermedios que
conducen a cinéticas de Monod en términos sus concetraciones promedio intrinse-
cas (Ec. (3.35)), aplicando unicamente en la fase biopelicula. El desarrollo completo
de la aproximacion se presenta en el Apéndice C en el apartado de “Linealizacion

de la cinética de Monod”.

1> égw (3.34)
21C% :
(Riw) = e, Riw, ((Chuw)”, (Ci)™) (3.35)

A partir de la Ec. (3.35) y de las cinéticas locales establecidas de (Ec. (3.6a)

a Ec. (3.6d)), se obtienen las siguientes expresiones para las especies:

Xilosa:
1 ,uméxX<CXw>w w
R w w ’w C w 3.368.
< X > € YB/X <0Xw> +K8X< B > ( )
Xilitol:
Y, ; @
<Rpr> — ¢ PX/X Mmax,X(CXw> <OBw>w (336b)

“ Yi/x (Cxu)” + Ksx
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Glucosa:

1 pmixc(Couw) (Ol (3.36c¢)

Etanol:
YPE/G Hméx,G <0Gw>w

R w/) — Cw w
(Bppa) = Yi/6 (Caw)” + Ksg

(Cpuw)” (3.36d)

Las ecuaciones obtenidas previamente, describen el proceso de reaccion me-
diado por levaduras y se incluiran en el término de reaccion de la Ec. (3.29b) para

las especies individuales.

3.4. Prediccion de los coeficientes efectivos

Los coeficientes de medio efectivo se estimaron mediante la solucion de 3
problemas de valor a la frontera (ver Apéndice F) que se resolvieron para una celda
unitaria. Se eligié una celda unitaria simple (Figura 3.8) con formacion de biopelicu-
las de acuerdo con la literatura (Bahar et al., 2016; Orgogozo et al., 2013; Wood
et al., 2011; Orgogozo et al., 2010). La Figura 3.8 muestra la celda unitaria selec-
cionada, que contiene a la fase-v (fluido) y la fase-w (biopelicula), donde ik, lw y [
son las longitudes caracteristicas de la fase sélida, biopelicula y de la celda unitaria,

respectivamente.

lo

Figura 3.8: Celda unitaria simple de longitud (.
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Del modelo de medio efectivo (Ec. (3.29a) y Ec. (3.29b)) se visualizo que para
una especie i es necesario estimar 12 coeficientes efectivos. Por la presencia de 4
especies (xilosa, glucosa, xilitol, etanol) se deben estimar 48 coeficientes efectivos.
Para agilizar las estimaciones, el problema de cerradura y los coeficientes efectivos
se adimensionalizaron con base en la difusividad molecular de xilosa (Zx) y la lon-
gitud de la celda unitaria (I) (Apéndice G), para resolver por Unica vez los problemas

de valor a la frontera.

D;,, Diy Ey / /
= I I+ -2 kb dA* + S JbI dA* 3.37a
Dxr  Dxy St V*A » n7 v Tt Fyw By ( )
D, 9, 1

e = 22 e I+ — n,.b’ dA* + n,. b’ dA* 3.37b
Dxy  Dxy & Ao A0 k ( )

Como ejemplo se cita la definicion adimensional de los coeficientes de difu-

sidn efectiva 3;3 y ‘;—;: Ec. (3.37a) y Ec. (3.37b), respectivamente. Estas defini-
ciones dependen de propiedades del medio poroso como la fraccién volumen de
las fases (¢, y €.,) y de las propiedades moleculares de la especie (Z;, y Z..). Los
aspectos de la microestructura y su geometria estan contenidos en los operadores
integrales de area sobre las interfaces (Valdés-Parada et al., 2017; Santos-Sanchez
et al., 2016; Valdés-Parada et al., 2011b). El despeje de los valores adimensiona-
les brinda la estimacion dimensional en funcion de la difusividad molecular (Z;, y
9;.,) para la correspondiente especie i. El resto de coeficientes que se muestran en

el Apéndice G, se estimd de manera analoga, mediante relaciones adimensionales

w
@Xv Dx~
longitud [ de la celda unitaria. Ya que los sustratos y productos se encuentran en

que pueden despejarse de manera directa al conocer las relaciones

solucion acuosa, se consideraron las difusividades moleculares de xilosa, glucosa,

xilitol y etanol, reportadas por Lebeau et al., (1998).

Los problemas de valor en la frontera adimensional se resolvieron usando el
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Figura 3.9: Construccion de la celda unitaria simple (CUS) en COMSOL Multiphy-
sics a) geometria de la CUS y b) mallado de la CUS.

software de elemento finito COMSOL Multiphysics 6.0 (Figura 3.9). Se selecciond
una malla Extremadamente fina predefinida para los dominios de la fase fluida y la
biopelicula y se ajusto6 el tamafio maximo de elemento de malla a 0.005 al rededor de
los contornos como se muestra en la Figura 3.9b. Se realiz6 un estudio paramétrico,
estimando los coeficientes efectivos en un intervalor de 0 < ¢, < 0.7 de acuerdo con
los reportes que evaluan la fraccion de la biopelicula y su efecto en los coeficientes
de difusividad efectiva (Texeira et al., 1994; Axelsson y Persson, 1988; Furusaki y
Seki, 1985; Sakaki et al., 1988; Korgel et al., 1992). Se selecciond una fraccién del
medio poroso ¢ = 0.96 que es el valor reportado por Ha et al., (2008) y Chen et al.,
(2015) para alginato de calcio. Ademas, se evalud el efecto de las diferencias en las
difusividades moleculares de la especie i en el fluido (fase ~) y la biopelicula (fase

w) a través de las relaciones 2] = Z—” =0.1,1, 10.

Finalmente, las relaciones dimensionales de la difusividad efectiva en la fase
fluida (D) para glucosa y etanol, obtenidas en este trabajo, se compararon con de-
terminaciones experimentales para diferentes fracciones de ¢, y con correlaciones
propuestas por Axelsson y Persson, (1988) y Texeira et al., (1994). Los coeficientes
de intercambio de masa («a;, y «i,) no fueron comparados con reportes debido a la

carencia de informacién al respecto.
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3.5. Simulaciones a escala del poro (PSS)

Efectuar simulaciones a escala de poro (PSS) considerando la microestructu-
ra del medio inmovilizado puede ser un factor limitante, debido al costo computacio-
nal, los tiempos de simulacidn y a la necesidad de caracterizar a detalle la geometria
del medio poroso. Por este motivo, la PSS se llevé a cabo considerando que el me-
dio poroso esta constituido por celdas unitarias simples de geometria rectangular.
Se trata de una idealizacién del medio inmovilizado, que permite comparar las pre-
diciones macroscopicas del modelo de medio efectivo con las soluciones numéricas
de las ecuaciones locales para las mismas condiciones del sistema y evaluar las
predicciones macroscopicas en términos de coeficientes de transporte efectivos pa-
ra evidenciar si éstos trasladan informacién de la microescala (Bahar et al., 2016;
Orgogozo et al., 2013; Davit et al., 2010).

El modelo microscopico (Ec. (3.1a), Ec. (3.1b), Ec. (3.8)) con sus respectivas
condiciones de frontera (Ec. (3.2a) a Ec. (3.2d)) se resolvié para una matriz 201 x 201
(i.e., n = 20) de celdas unitarias simples de longitud ! (Figura 3.10). La posicién
nl = 0 denota el centro de la particula de inmovilizacion y nl = —10y nl = 10
las superficies del medio inmovilizador en contacto con el fluido de fermentacion.
La PSS se llevd a cabo tomando en cuenta la presencia de xilosa, xilitol, glucosa,
etanol y biomasa. Se propuso condiciones de frontera tipo Robin (Ec. (3.38)) en la
superficie del medio inmovilizado para describir el transporte interfacial de sustratos

y productos.

n-(-2,VC) = Ky (Cri — Ciy) (3.38)

Unicamente con fines practicos, el modelo local se adimensionalizé con base
en la longitud de la celda unitaria [ y la concentracion de xilosa inicial (Cx4), los

detalles se resumen en el Apéndice H. Las condiciones de la simulacién numérica
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Figura 3.10: Geometria empleada para la PSS.

nl=0

nl=10

se establecieron a partir de datos de la literatura para el proceso de estudio, las

cuales se muestran en la Tabla 3.1 de manera adimensional.

De acuerdo con Ha et al., (2008) y Chen et al., (2015), la porosidad de algina-

to de calcio libre de células (comunmente empleado para la fermentacion de xilitol

con medios inmovilizado) es de ¢ = 0.96 y con la presencia de células, se reportd

entre 0.89 < ¢ < 0.91, en un tiempo inicial (i.e. e, ~ 0.07). Se estableci6 un valor fijo

de ¢, = 0.1 para la realizar la PSS, que concierte a situaciones de concentraciones

de biomasa inferiores a 20g/L lo que coincide con las concentraciones de biomasa

del presente estudio (Axelsson y Persson, 1988; Pérez-Bibbins et al., 2013; Yewale
etal., 2016).
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Tabla 3.1: Condiciones de la PSS adimensional. (Dorantes-Landa et al., 2021;
Lebeau et al., 1998).

Parametro Valor Parametro Valor Parametro Valor

Yoy x 0.470 &y 050 Chrx, 1.00
Ypr/c 0.200 &g 050 Chres 0.10
Yi/x 0.061 K%y 024  Chrpx, 0
Va6 0102 K, 011  Crps, 0
DX/DX  1.00  Bigx 080 Cxo 1.00
DPX/DPX 100 Bipy 080  Chuo 0.30
D¢/DS 089 Biss 0.80 Ceno 0.10
DFPE/DPE 119 Bipg 080 1.00

Para la validacién del modelo macroscopico, se seleccioné una linea central
de la matriz, como se muestra en la Figura 3.10. Las concentraciones de las es-
pecies en cada fase (fluido y biopelicula) se promediaron y se asignaron al centro
de la celda unitaria. Los promedios obtenidos se compararon con las predicciones
del modelo macroscopico simplificado adimensional a lo largo de la longitud y en el
tiempo. Ademas se propuso la comparacion de la PSS frente a las predicciones del
modelo convencional (MC) adimensional (Dorantes-Landa et al., 2021), adaptandolo

a las condiciones mostradas en esta seccion.

3.6. Comparacion con observaciones experimentales

La validacion del modelo con datos experimentales se realiz6 mediante el
acoplamiento del modelo para el medio inmovilizado (M2E) con el modelo prome-
dio del reactor. Se consideraron los datos experimentales del trabajo realizado por

Carvalho et al., (2002) quienes estudian la fermentacion de xilitol con Candida gui-
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lliermondii inmovilizada a partir de hidrolizado acido de bagazo de cana. Por las
caracteristicas del hidrolizado se tiene, presencia de xilosa, glucosa y arabinosa, no
obstante, la arabinosa no muestra un consumo significativo, por el cual se omite su
modelado en este trabajo. Este caso de estudio fue empleado por Dorantes-Landa
et al., (2021), considerando un modelo empirico (modelado convencional, MC), por
lo que es de utilidad para compararlo con el modelo desarrollado en el presente
trabajo.

Tabla 3.2: Determinaciones experimentales de la fermentacién de bagazo de
cana. (Carvalho et al., 2002)

Tiempo (h) Xilosa(g/L) Xilitol (¢9/L) Glucosa(g/L) Etanol(g/L)

0 48 0 4.75 0
12 37.50 2.68 0.09 2.25
24 26.80 7.21 0 3.89
36 14.20 14.5 0 4.5
48 4.32 20.6 0 4.7
60 0.51 21.3 0 4.75
72 0 19.1 0 4.76

El proceso parte de hidrolizado de bagazo de cana posteriormente detoxifica-
do (remocién de inhibidores), el cual es fermentado en un Erlenmeyer (modo batch)
por Candida guilliermondii inmovilizada en alginato de calcio (10mL) a 200rpm y
30°C durante 72h. Las determinaciones analiticas de los sustratos y productos del

proceso se muestran en la Tabla 3.2.

La Tabla 3.3 resume las caracteristicas del alginato de calcio con microor-
ganismos inmovilizados (¢, ¢, €., [,R) y condiciones iniciales del proceso para el
reactor y para el medio inmovilizado (Chen et al., 2015; Ha et al., 2008; Carvalho
et al., 2003.)). Debido a las diferencias entre el MC y el M2E, los parametros cinéti-

cos para el modelo de este estudio (timaz, x5 Hmax,cs Ks,x, Ksa Yrx/x, Ya/x, Yre/G)

83



Tabla 3.3: Parametros y condiciones iniciales para la simulaciéon del modelo de
2 ecuaciones (M2E).(Chen et al., 2015; Ha et al., 2008; Carvalho et al., 2003.)

Parametro Valor  Parametro Valor

€ 0.96 [ 8.8623 x 10™5m
Ew 0.1 Qy 1.3477 x 10°m !
£, 0.86 R 27 x 10~4m
(Cx,ro)” 48g/L  (Cg,ro)’ 4.75g/L
(Cpx,ro)’ Og/L (CpE,Rro)” 0g/L

<CBwO>w 1-299/L <va0>ﬂ/ 489/L

(Caro)” 4.759/L  (Cpxy0)"s (Cppyo)’  Og/L

(Cxwo)“s (Cowo)”  0Og/L (Cpxw0)”s (Crewo)”  0g/L

Ys/c) se estimaron mediante un ajuste paramétrico por un algoritmo de Levenberg-

Marquardt en Matlab (Kasbawati et al., 2022; Dorantes-Landa et al., 2021).

El modelo M2E propuesto en este trabajo se resolvid numéricamente em-
pleando el método de lineas, realizando la discretizacidon del operador espacial me-
diante diferencias finitas centradas. El sistema de ecuaciones diferenciales ordina-
rias del M2E y el modelo del reactor acoplado, se resolvid en una algoritmo en
Matlab usando la funcion ode23tb que emplea la regla trapezoidal. Asimismo, el
modelo convencional (MC) propuesto por Dorantes-Landa et al., (2021) se resolvié

numéricamente y se comparo con las predicciones de este trabajo.

3.6.1. Condiciones de frontera

El M2E se resolvio considerando las caracteristicas simetricas de la particula
esférica de inmovilizacion, como se muestra en la Figura 3.11. En la frontera donde

r = 0, se establecié una condicion de simetria para la especie ¢, tal como se expresa
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en las ecuaciones Ec. (3.39a) y Ec. (3.39b) para la fase v y w, respectivamente. En
la superficie, en r = R, se establecidé una condicién tipo Robin (Ec. (3.40a) y Ec.
(3.40b)) para describir la resistencia al transporte de masa de la especie i desde el

bulk a la particula y viceversa.

r=R r=0
N .
7
(Cxi)
Concentracion ;&
del bulk

Figura 3.11: Aplicacion de las condiciones de frontera para una particula esférica

con resistencia al transporte de masa externa.

Condiciones de simetria (Neumann)

d{Ci)"

D eyy o lr—0=10 (3.39a)
d {C;,)*
Di,eff <d']“ > ’1“20: O (339b)

Condiciones de resistencia al transporte (Robin)

- Di,effM lr=r= Kgi ((Cri)” — (Ci)" |,=r) (3.40a)
- Di,effd<§;“> lr=r= K ((Cri)" = (Ciws)" |+=r) (3.40b)

donde D, .ss es la difusividad efectiva total (Ec. (3.12)), K,; es el coeficiente
de masa interfacial (Ec. (3.11)), (Cr;(" es las concentracion del bulk del reactor y
(Ci)" lr=r Y (Ciw)” |-=r sonN las concentraciones promedio intrinsecas en la superfi-

cie de la perla.
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Capitulo 4

RESULTADOS
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En este capitulo se muestran los resultados del trabajo en diferentes seccio-
nes. Primero, se muestran las predicciones tedricas de los coeficientes de transporte
de masa efectivos de manera adimensional y algunas comparaciones con estima-
ciones experimentales y correlaciones dimensionales. A continuacion, se muestra el
modelo de medio efectivo 0 modelo de dos ecuaciones (M2E) y el correspondien-
te modelo promedio del reactor. Posteriormente, se muestran los resultados de la
Simulacién a Escala de Poro (PSS) y las comparaciones frente al M2E. Finalmen-
te, se realiza la validacion del M2E acoplado al modelo del reactor con los datos

experimentales y su comparacion con el modelo convencional (MC).

4.1. Estimacion de coeficientes de medio efectivo

A continuacion se presentan las estimaciones de los coeficientes efectivos
de transporte difusivo, el intercambio de masa y los coeficientes no convencionales

para diferentes valores de ¢, y diferentes relaciones D] (0.1, 1, 10)

4.1.1. Difusividad efectiva

La Figura 4.1 muestran las predicciones de los coeficientes de difusividad
efectiva adimensional para la especie i en la fase fluida (Figura 4.1a) y en la fa-
se biopelicula (Figura 4.1b), mostrando comportamientos lineales con respecto a la
fraccion de la biopelicula para diferentes relaciones de 27“. La Figura 4.1a muestra
gue un incremento de la fraccién de la biopelicua (¢,,) conduce a un decremento de
la difusividad effectiva de la especie i en la fase fluido (D;,,). Lo que implica que
un incremento en el dominio de la biopelicula reduce la porosidad del medio poroso
() y aumenta la tortuosidad del medio reduciendo la movilidad de la especie i en
el fluido y afectando las propiedades de transporte (Melo, 2005; Picar et al., 2012).

Al evaluar la relacion 2] se aprecio sensibilidad en los coeficientes de difusividad
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efectiva cuando ¢, — 1. El efecto en el coeficiente D;,, Unicamente desvié el com-

portamiento lineal con cambios en la pendiente pero con valores D;,, < 1.

1.0 6.0

09 155
] 15.0
0.8 ]
] 145
0.7 1
H4.0
135
130
125
420
115
410
Jo5

00+——7T——F—T T T 71— 400
00 01 02 03 04 05 06 07 00 01 02 03 04 05 06 07

€p €p

Figura 4.1: Estimacion de los coeficientes de difusividad efectiva adimensional

en funcién de la fraccion volumen de la biopelicula (¢,,): a) %:” y b) %—;w
ad Y

Por otro lado, se observo que un incremento del dominio de la fase biopelicula
condujo a un incremento del coeficiente de transporte (D,..,), mejorando la capaci-
dad de difusién, debido a que la especie en esta fase dispone de un dominio mayor
para transportarse. Sin embargo, se observaron valores adimensionales superio-
res a 1 para relaciones de 2" = 0.1. Esta situacion es poco realista, ya que la
biopelicula es una fase morfolégicamente compleja, caracterizada como una matriz
porosa a la escala celular, el cual restringe la penetracion de moléculas y reduce el
coeficiente de difusividad local en comparacion con la difusividad en un medio libre
(Ziy, > Z,) (Stewart, 2003; Sankaran et al., 2019). En la literatura, las relaciones
de coeficientes de difusividad molecular se encuentran entre 0.1 < 27 < 1, lo cual
implica situaciones fisicamente representativas para la estimacion del coeficientes
de difusividad efectiva en biopeliculas (Melo, 2005; Renslow et al.,2010; Renslow et
al., 2013; Guimera et al., 2016).

Asimismo se estimaron los coeficientes de difusion mostrados en la Figura
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Figura 4.2: Estimacion de los coeficientes de difusividad efectiva adimensional

en funcion de la fraccion volumen de la biopelicula (c.,): @) Diye =y b) @;:

4.2 los cuales son coeficientes de transporte en la interfase fluido-biopelicula. Se
aprecio un comportamiento no lineal en cuanto a su dependencia con la fraccion .
Ademas, para cualquier relacion Z;* los valores de D,,,, y D, fueron iguales. Esto
se asocio a los efectos acoplados de las fases y a que en este caso particular las
definiciones de ambos coeficientes efectivos contienen Unicamente contribuciones
del transporte difusivo, de modo que la dispersion debido a la conveccion no influye
en su calculo, en comparacion con otros reportes que toman en cuenta el transporte
por conveccion y el coeficiente dispersion (Bahar et al., 2016; Orgogozo et al., 2013;
Davit et al., 2010).

Desde luego, esto reduce el modelo a situaciones particulares en las que
el transporte de masa dominante es la difusion, por consiguiente los coeficientes
efectivos de transporte de masa no son representativos en casos donde el fluido
presenta alta velocidad (Re > 3000)(Picard et al., 2012). Esto se corroboré al com-
parar las predicciones de los coefientes de difusividad efectiva adimensionales de
este trabajo con las de los reportes de Bahar et al., (2016), Davit et al., (2013) y

Golfier et al., (2009) que obtuvieron coeficientes difusivos menores a 1 cuando el
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transporte difusivo fue dominante (i.e., Pe < 1).

4.1.2. Comparacion de coeficientes con la literatura

Las Figuras 4.3 y 4.4 muestran las predicciones dimensionales del coeficiente
de difusividad en la fase fluido para la glucosa (D¢.,) y el etanol (Dpg,,), respec-
tivamente. Debido al uso frecuente de glucosa y etanol como sustrato y producto
de fermentacién con levaduras inmovilizadas en alginato de calcio, se ha estudiado
el efecto de la cantidad de biomasa y la fraccion de la biopelicula sobre la difusivi-
dad efectiva (Texeira et al., 1994; Axelsson y Persson, 1988; Furusaki y Seki, 1985;
Sakaki et al., 1988; Korgel et al., 1992). Se aprecia que aunmentos en la biomasa
inmovilizada reducen el coeficiente de transporte que dan lugar a deficiencias en el

transporte de masa en particulas de inmovilizado.
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Figura 4.3: Comparacién los coeficientes de difusividad efectiva de glucosa con

correlaciones y estimaciones experimentales.

La Figura 4.3 compara las estimaciones de este trabajo con las determina-

ciones experimentales de la difusividad efectiva de glucosa en alginato de calcio
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reportada por Axelsson y Persson (1988) y Texeira et al., (1985) con las prediccio-
nes de este trabajo, observando consistencias en cuanto a orden de magnitud (i.e.,
D, = 2 — 7 x 107'%m?/s) para las tres relaciones 2/° = 0.1,1,10. De forma si-
milar las predicciones de este trabajo se mantuvieron alrededor de las magnitudes
(Dppyy = 4 — 13 x 1071%m?/s) experimentales de la difusividad efectiva de etanol

obtenidas en Axelsson y Persson (1988), (Figura 4.4).
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Figura 4.4: Comparacion los coeficientes de difusividad efectiva de etanol con

correlaciones y estimaciones experimentales.

Se aprecié que los valores experimentales de Texeira mantuvieron valores
cercanos a las predicciones de 7/ = 1, mientras que las difusividades estimadas
por Axelsson y Persson tanto para glucosa y etanol, se establecieron alrededor de
las relaciones de /)" = 1y 2/* = 10. Posiblemente, esto se deba a que la relacién
de 2/ = 0.1 representan casos poco probables debido a la caracteristica porosa

de la biopelicula, tal como se discutié en la seccion anterior.

Por otro lado, se compararon las correlaciones propuestas por Axelsson y
Persson (1988) para la glucosa (Ec. (4.1)) y etanol (Ec. (4.2)), asi como la correla-

cion de Maxwell (Ec. (4.3)) que consideran la dependencia de la fraccién ¢, sobre la
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difusividad efectiva de las especies.

Dy = 6.33 — 7.17¢, (4.1)

Dpp-yy = 12.69 — 16¢,, (4.2)
1- w

Diyy = Dy =) 43)

(14 0.5¢,)

donde D;,, y D;, son las difusividades efectivas de la especie i (glucosa,
etanol, etc.) con y sin levaduras, respectivamente. Las Figuras 4.3 y 4.4 muestran
que las correlaciones de Maxwell y de Axelsson y Persson son Utiles en la situacion

particular cuando /. = 1.

A pesar de que la estimacion se realizé para una region representativa sim-
ple (celda unitaria) en 2D, es posible afirmar que el método de promedio volumétrico
permite predecir coeficientes de transporte de masa fisicamente consistentes sin el
conocimiento completo de la microestructura del medio poroso, y analogos a otros
enfoques tedricos y experimentales. Sin embargo, esto no se limita a situaciones
particulares, pues el calculo de los coeficientes puede mejorarse al contemplar cel-
das unitarias de mayor complejidad, ya sea reestructurando la geometria de la celda
propuesta o bien, caracterizando el medio poroso a través de micrografias del siste-
ma de inmovilizacidn celular (Davit et al., 2011; Santos-Sanchez et al., 2016; Porter
et al., 2010).

No obstante, debe senalarse que los coeficientes de transporte de masa se
estimaron considerando un medio poroso homogéneo e isotrépico, de manera que
solo dependen de la fraccidn de biomasa (c,,) y propiedades de transporte molecular
de las especies (Rodriguez-Suarez et al., 2020). De modo que los coeficientes efec-
tivos y por tanto, el modelo de medio efectivo, son validos para a un medio poroso
idealizado con bajas concentraciones de biomasa, ya que no se toman en cuenta
los cambios estructurales de la particula de inmovilizado como consecuencia del

crecimiento de la biopelicula. Si bien, el crecimiento de la biopelicula en medios
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porosos induce a heterogeneidades e influye en las propiedades de transporte, in-
corporar tales caracteristicas en el modelo resulta complejo, pues seria necesario
incluir los efectos dinamicos y espaciales de la fase biopelicula debido a los cam-
bios transientes de la biomasa y su distribucién en la particula de inmovilizado (von
der Schulenburd et al., 2009; Renslow et al., 2013; Kone et al., 2014). Por lo que
la extensidn a un modelo considerando un medio poroso hetereogéno y anisotrdpi-
co se considera una perspectiva para mejorar el estudio del transporte de masa en

particulas de inmovilizado.

4.1.3. Coeficientes de intercambio de masa intraparticula

El coeficiente de intercambio de masa intraparticulas entre las fases vy w se

muestra en la Figura 4.5.

Figura 4.5: Estimacién de los coeficientes adimensionales de intercambio de ma-
l2

.12 .
sa en funcién de la fraccién volumen de la biopelicula (¢,): @) % y b) G-
Y Y
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Los coeficientes de intercambio de masa son Utiles para describir el transpor-
te de solutos a través de la interfase biopelicula-fluido (Wood et al., 2011). La Figura
4.5 muestra las predicciones del coeficiente de intercambio donde los perfiles del
coeficiente contrastaron en el signo ya que a, mostrd valores con signos negativos
y los coeficientes «,,, signo positivo. Esto concuerda con la pérdida o ganancia de
materia de una fase a otra, en funcion del gradiente de concentracién del sustrato o
producto. Se aprecid que los coeficientes dependen de la relacion de difusividades
y de la fraccion de la biopelicula. Qin y Hassanizadeh, (2015), evaluaron este coefi-
ciente para interfases agua-biopelicula, mostrando que también puede depender de
la reaccion y de la velocidad de fluido. En el presente estudio, los efectos de reac-
cion y flujo no se incluyeron en la estimacién de los coeficientes efectivos. Es posible
que desviaciones en el modelo para describir el intercambio de masa entre las fa-
ses podrian esperarse en procesos dominados por la reaccidén o en condiciones de
flujos de alta velocidad. Sin embargo, en la produccion d xilitol con microorganismos
inmovilizados el transporte difusivo es limitante, por lo que el coeficiente efectivo de

intercambio de masa puede ser una primera aproximacion adecuada.

4.1.4. Coeficientes no convencionales

Se calcularon los coeficientes no convencionales de forma adimensional (Fi-
gura 4.6 y Figura 4.7). Estos coeficientes efectivos se han relacionado a coeficientes
tipo “velocidad’(m/s) en su forma dimensional. No obstante, los érdenes de magni-
tud de estas relaciones alcanzaron valores de 10~° o cercanos a 0, con compor-
tamientos erraticos. Ya que estos coeficientes dependen de la longitud de la celda
unitaria y del coeficiente de difusividad molecular de xilosa, de manera dimensional
los coeficientes alcanzan valores de 107'° (m/s). En la literatura, los coeficientes
no convencionales se han vinculado al transporte convectivo y de dispersion, que
pueden despreciarse en condiciones de baja velocidad (Orgogozo et al., 2013, Or-
gogozo et al., 2010; Davit et al., 2010).
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Figura 4.6: Estimacion de los coeficientes adimensionales no convencionales en

funcion de la fraccion volumen de la biopelicula (.,): a) [g;:l, b) G, ¢) (gj;;l y

Usjw~l
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Figura 4.7: Estimacién de los coeficientes adimensionales no convencionales en

funcion de la fraccion volumen de la biopelicula (¢,): a) ;’;l y b) gl
vy
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En este trabajo, las condiciones de alta velocidad no se consideraron, debido
a que el transporte convectivo en particulas de inmovilizado tiende a ser desprecia-
ble. Debido al casi nulo efecto de los coeficientes no convencionales, los términos
del modelo de medio efectivo que les incluyen fueron eliminados, consecuencia de

su poca contribucién para la descripcién del transporte de masa.

4.2. Modelo de promedio de la produccion de xilitol

4.2.1. Modelo de medio efectivo simplificado

A partir de la simplificacion de los términos no concencionales, el modelo de
medio efectivo para describir el proceso de reaccion-transporte en las particulas de

inmovilizado se muestran a continuacion para cada especie:

Xilosa:
o(Cx,)" w
57% = Dixyy - v2<CXv>W + Dxyw - V2<0Xw>
+ axy (<CX’Y>7 — Kegx (Cxw)”) (4.4a)
a C w ¢ w
5w% - Dwa : v2<CXw> + DXwA/ : v2<CX'y>’Y
w <CBw>w [/JméxX<CXw>w
+ax, ((Cxs) — Koox (Cx,)) — €, ’ > (4.4b
xe ({Cx) ox (Cx)”) YB/xw Ksx + (Cxw) ( )
Xilitol:
o(C 7 w
57% = Dpxqy - V{Cpxy)" + Dpxqw - V{Cpxu)
+ apxy ((Crxy)" — Kegpx (Crxw)”)  (4.5)
NCpxu,)” w
%% = Dpxuw - V2<CPX(4}> +Dpxwy - V2<C1DX7>V

w pr/xW Hmax, X <CX°J>w (4.5b)

+ apxw ((Crxqy)” — Kegpx (Crxw)”) + €w(Chw) Yi/xw Ksx + (Cxuw)”
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Glucosa:

{(Cq,) w
€y < @(?> = Dgyy - V{Cs,)" + Dinw - V{Cow)
+agy ({(Cay) " — Kega(Caw)”)  (4.6a)
NCe,)” w
Ew < 6Gt ) = D¢guw - V2<CGW> + D¢y - V2<CGW>’Y
w <CBw>w Hmax G<0Gw>w
+ agy ((Car) — Koy (Ca)?) — € ’ —~ (4.6b
Etanol-
o(C 7 w
€7<+fv> =Dppyy - VH{Crpy)" + Dppyw - VH{Crpw)
+ appy ((Cpey)’ — Kegpe(Crrw)”) (4.78)
NCpp,)” "
5w% = Dppuw - VH{Crru)” + Dprgu, - V2<CPE7>’Y
YPE/Gw Hmax G<0Gw>w
» ((C T K, Cppu)” 2 (Cru)” ’ —~ (4.7b
+ app. ((Crey) PE(CPEL)") + €u(CBu) Voo Ksc + (Cow) (4.7b)
Biomasa:
I(Cpy,)”

5 :,Uméx,X<CBw>w< (Cxw)” w)+ﬂméx,G<CBw>w( (Cow)” > (4.8)

Ksx + (Cxy) Ksg + (Cay)”

El modelo simplificado (Ec. (4.4a) a Ec. (4.7b)) presenta las contribuciones
del transporte de masa por difusion, el intercambio de masa entre fases y la reac-
cidon de fermentacion. El modelo presentado es también conocido como modelo de
no equilibrio y se ha reportado en el escalamiento de procesos de transporte de
masa mediado por microorganismos (Bahar et al.,2016; Davit et al., 2013; Davit et
al., 2010b). El modelo de no equilibrio o M2E es el caso generalizado con menores
limitaciones para describir el transporte y la reaccion en la fase fluida (v) y la bio-
pelicula a nivel macroscopico (w) (Orgogozo et al., 2013; Chercblanc et al., 2007).
No obstante, el M2E puede describir casos limites, ya que puede modelar proce-

sos restringidos por la reaccién o limitados por el transporte de masa entre la fase
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biopelicula y fluido (Orgogozo et al., 2010). Un reto importante del modelo de no
equilibrio radica en la estimacion de un gran niumero de coeficientes efectivos, mas
aun en sistemas multicomponentes, por lo que algunos reportes se han interesado
en el desarrollo de modelos de equilibrio local (0 modelo de una ecuacién) que re-
duce el nivel de commplejidad del modelo y el numero de coeficientes de transporte,
pero solo es valido para procesos con Pe < 1y Da < 1 (Santos-Sanchez et al.,
2016; Wood et al., 2011; Golfier et al., 2009)

Por otro lado, la Ec. (4.8) describe el crecimiento de biomasa promedio, aso-
ciado al consumo de glucosa y xilosa. Orgogozo et al., (2013) y Wood et al., (2011)
derivaron un modelo macroscopico similar para la biomasa, dependiente solo de
un sustrato. Es importante senalar que se asumio que no existe transporte de bio-
masa desde la particula de inmovilizacion al medio de fermentacion, sin embargo,
reportes experimentales de la produccion de xilitol han observado la presencia de
biomasa en el medio libre, como consecuencia del desprendimiento celular y su cre-
cimiento (Pérez-Bibbins et al., 2013; Da Cunha et al., 2009; Carvalho et al., 2005).
Ademas, tal como se menciond en la seccidn 4.1.2, debido a la asumcion del medio
poroso homégeno, los coeficientes de transporte y el modelo matematico no puede
describir la influencia de las heterogeneidades por el crecimiento de la biopelicula
en el proceso macroscopico. Esto es un factor limitante en el modelo, ya que pue-
de conducir a sobreestimar o subestimar las concentraciones de las especies en la
particula de inmovilizado y aislar la aplicacion del modelo a bajas cargas celulares
para el estudio de procesos de corta duracién, ya que, en caso contrario, el modelo
podria no predecir adecuadamente los fendmenos de reaccion-transporte en tales

casos.

Algunas alternativas serian aplicar el modelo por intervalos de tiempo del
proceso, ajustando las propiedades de transporte para diferentes fracciones de bio-
pelicula (e.g. diferentes densidades de biomasa en la particula); extender el modelo
matematico considerando las variaciones espacio-temporales de la biomasa y su

efecto en las fases, lo que requiere de un estudio mas complejo que el presenta-
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do en este trabajo; o capturar las heterogeneidades mediante modelos de difusion
andmala que conducen a modelos de ecuaciones diferenciales fraccionarias (Zhokh
y Strizhak et al., 2022; Bazhlekov y Bazhlekova et al., 2021; Tang et al., 2015; Bat-
tiato et al., 2019).

Lo anterior resulta todavia mas cuestionable en modelos empiricos o conven-
cionales, donde emplean una sola ecuacion por especie para describir el proceso
reaccidn-transporte sin considerar la formacion de la biopeliculas, el transporte de
masa efectivo o caracteristicas de la microestructura. Tampoco establecen bajo qué
condiciones es aplicable el modelo de una ecuacién (equilibrio de masa local) cuan-
do pueden formase biopeliculas (Konti et al., 2016; Zhao et al., 2012; Chen et al.,
2003). En su lugar, el M2E brinda un enfoque mas amplio para el estudio de sis-
temas donde el transporte convectivo es despreciable y a bajas concentraciones
celulares, pero que permite describir el tranporte y reaccidn en las fases presentes
en particulas de encapsulamiento celular (Davit, 2010). Ademas, el uso de herra-
mientas computacionales hace posible agilizar la solucion numérica de los modelo

de ecuaciones numerosas para el estudio de grandes dominios.

4.2.2. Modelo promedio del reactor por lotes

El modelo promedio del reactor por lotes para las especies de estudio se

muestra a continuacion:

Xilosa:
d(Cx )7
< C);R> = T Rgxay (<C’X,R>’Y — <CX,Inm>) (493.)
Glucosa:
d{Car)’
< ZER> = —Kyaa, (Co.r)" = (Co.tam)) (4.9b)
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Xilitol:

d(C y

% = —RgpxQy (<CPX,R>7 — <CPX,Inm>) (490)
Etanol:

d(C g

% = —Kyppa, ((Cpe,r)” — (Cpp,imm)) (4.9d)

Las ecuaciones del modelo del reactor de este trabajo son equivalente a los
modelos reportadas por Jia et al., (2011) y Damayanti et al., (2022) para reactores
por lotes con particulas de inmovilizado, quienes acopla en modelo del transporte
intraparticula con el modelo del medio libre del reactor. Estas ecuaciones son utiles
para modelar el transporte de masa externo de sustratos y productos entre el medio
libre y las matrices de inmovilizacion y no solo el caso particular donde se asume
gue la concentracién superficial en la particula (» = R) es la misma que la concen-
tracion en el bulk del reactor (Liao et al., 2011; Gabardo et al., 2011). Sin embargo,
el modelo del reactor desarrollado en este reporte, no considera la presencia de bio-
masa en el medio libre por efecto de su desprendimiento, por lo que contrasta con
el modelo reportado por Dorantes-Landa et al., (2021) donde se incluyen términos
cinéticos a la ecuacion del reactor para modelar la reaccién en el bulk. De manera
gue solo es posible modelar la acumulacion de xilitol y etanol, asi como el consu-
mo de sustratos mediante el transporte de masa de la particula de inmovilizado al

reactor.

4.3. Validacion con simulaciones a escala de poro (PSS)

4.3.1. Solucion numérica del modelo de dos ecuaciones adimen-

sional

A partir de las condiciones previamente establecidas para la validacion con

simulaciones a escala de poro (PSS), se determinaron los coeficientes efectivos
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adimensionales para el modelo de medio efectivo simplificado, cuyos valores se
resumen en la Tabla 4.1 y los cuales se emplearon para la solucién numérica del

modelo simplificado adimensional en coordenadas rectangulares (Apéndice J.1).

Tabla 4.1: Resumen de los coeficientes efectivos adimensionales para un celda

unitaria simple cone =0.96 y ¢, = 0.1.

Coeficiente efectivo Valor Coeficiente efectivo Valor Coeficiente efectivo Valor

Do/ Dy 0.8158 Dgyy/ Py 0.7335 ax,12/Px, -7.5804
D P 0.0642 D/ Px, 0.0577 ax,l?/Px, 15.007
Do/ Dy 0.0245 Dg..,/ P 0.0220 apyx,i2/Px, -7.6186
Dxun/ D+ 0.0245 D,/ P 0.0220 apx,l?/Px, 15.0827
Dpx/Px+ 0.8199  Dpp.y/Pxy 0.9723 ag,l?/Px, -6.8147
Dpxuw/ Dy 0.0644 Dpp/Pxy 0.0764 ac.l2/Px, 13.4911
Dpxrw Py 0.0246 Dppnu/Pxs 0.0292 app,l?/Dx, -9.0352
Dpxun/ Py 0.0246 Dppyy/Pxs 0.0292 app.l2/Px, 17.8871

La Figura 4.8 y la Figura 4.9 muestra la distribucion de concentraciones pro-
medio de sustratos y productos en las fase v y w a lo largo de la posicion adimen-
sional nl y con el tiempo adimensional t*.En todos los casos se observé que el perfil
de concentraciones en cada tiempo fue simétrico con la posicion, es decir, para
un tiempo determinado las concentraciones de las especies fueron iguales en los

intervalor nl = (0,10) y nl = (—10,0).

La Figura 4.8a y 4.8b, muestran las concentraciones promedios adimensio-
nales de xilosa en el interior del medio inmovilizador en la fase fluida y la biopelicula.
Cuando t* = 0 se aprecia que la concentracion de sustratos es igual a 0, es decir,
en un principio la particula estd vacia y con el tiempo, los sustratos se transpor-
tan desde el exterior al interior. En la superficie de la particula la concentracion se
observo inferior a la concentracion del bulk asociada al medio de fermentacién, es
decir, <(J;‘@> < (C%g)- Ya que la solucidén del modelo toma en cuenta la resistencia
al transporte de masa externo establecido en la condicién de frontera tipo Robin,

la concentracion de xilosa en la superficie de la particula disminuye con respecto
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Figura 4.8: Simulacién de la distrucién espacio-temporal de las concentraciones
en el medio de inmovilizacién : a) Fase ~: Xilosa b) Fase w: Xilosa, c) Fase ~:

Xilitol y c¢) Fase w: Xilitol

a la concentracion del reactor, lo que se ha visualizado en otros modelos con re-
sistencia al transporte de masa externo (Jia et al.,, 2011; Damayanti et al., 2022;
Dorantes-Landa et al., 2021). Este mismo fendmeno se aprecio para la distribucion
de glucosa en la Figura 4.9a y 4.9b donde (C¢.,) < (Cgy). Asimismo, las figuras
muestran que los sustratos se difunden mas hacia el centro de la particula cuanto

incrementa el tiempo.

Como se observo la mayor concentracion de sustratos en la superficie de la
particula, era de esperase una alta concentracién de productos en las mismas re-

giones. En la Figura 4.8c, 4.8d, 4.9c y 4.9d, se muestran las producciones de xilitol
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y etanol en ambas fases. A pesar de que la xilosa y glucosa se transporta rapida-
mente en las primeras unidades de tiempo, la produccién de xilitol y etanol es mas
lenta, incrementando con el tiempo del proceso. Lo anterior es consistente con los
valores del médulo de Thiele de ®x = &5 = 0.5, que implican que los tiempos de
reaccion son ligeramente limitantes con respecto a los tiempos de difusion (Ravi et
al., 2017; Froment et al., 2011). Eventualmente, cuando el sustrato ha alcanzado el
centro de la particula, es posible observar incrementos en la concentracion del pro-
ducto en las mismas zonas. Simultaneamente, los productos también se transportan
por difusién en la particula de inmovilizado y el flujo hacia el exterior puede notarse

en la superficie, donde la concentracion de productos decrece debido al transporte
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Figura 4.10: Simulacion de la distrucion espacio-temporal biomasa en el medio

de inmovilizacién.

La distribucion de biomasa y su crecimiento se muestra Figura 4.10. En su
modelo no se establece el transporte de biomasa, sin embargo, su crecimiento si
depende del consumo de sustratos. De ahi que la mayor concentracion de bioma-
sa sea sobre la superficie y en las regiones donde la glucosa y xilosa alcanzan a
difundirse. Esta concentraciéon incrementa con el tiempo, simultaneamente con la

produccidn de xilitol y etanol.

Desde el punto de vista experimental tener informacion del transporte y la
distribucion de concentraciones en el interior de material de inmovilizacion no es
posible, sin embargo, se han establecido modelos a partir de balances para el trans-
porte de sustratos en particulas esféricas que coinciden con el comportamiento del
transporte de masa intraparticula simulado por el modelo de este trabajo. Brown y
McShane, (2006) modelaron el transporte dinamico de glucosa y oxigeno en micro-
esferas, observando distribuciones radiales, donde el transporte difusivo se favorece

con el tiempo, manteniendo altas concentraciones en la periferia de la esfera.
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Asimismo, las simulaciones de los sustratos y la biomasa en este trabajo son
analogos a las predicciones del modelo convencional propuesto por Banerjee et al.,
(2001), para la degradacién de fenol mediante Pseudomonas putida inmovilizadas
en alginato de calcio. Los autores observaron distribuciones radiales de la concen-
tracion de biomasa cuando incrementaba el tiempo, manteniendo altas concentra-
ciones en las fronteras de la particula de inmovilizacion. Mientras que el fenol fue
degradandose con el tiempo con concentraciones cada vez menores desde la peri-
feria hasta el centro del alginato. Esto resalta que las simulaciones de este trabajo
del proceso de reaccidn-transporte en particulas de inmovilizacion, son fisicamente
consistentes con otros reportes que estudian el transporte y reaccion en sistemas

con microorganismos inmovilizados.

4.3.2. Simulacion a la escala del poro

Se realiz6 la solucion del modelo local adimensional (Apéndice H) de todas
las especies bajo las mismas condiciones que el modelo macroscopico. La Figura
411 y Figura 4.12, muestran las simulaciones a escala del poro (PSS) bidimen-
sional a diferentes tiempos para la xilosa y el xilitol, respectivamente. Se aprecid
que a t* = 0.1 la xilosa comienza a transportarse desde el exterior al interior de la
particula, que inicialmente no contiene sustrato. A t* = 5, la frontera de la particula
ha alcanzado una concentracidon maxima, y el sustrato ha comenzado a difundirse
hacia el interior y a la fase biopelicula, observandose una region central de baja
concentracion. Cuando t* = 10, la xilosa se ha difundido en mayor grado hacia el

centro, no obstante, se presenta una distribucion simétrica a lo largo de la particula.

Al respecto de la produccion de xilitol (Figura 4.12) su concentracion es practi-
camente cero cuando t* = 0.1 ya que no existe xilosa en la fase biopelicula. Cuando
t* = 5 parte de la xilosa que se ha trasportado a la biopelicula se ha transformardo
en xilitol. Ademas, el xilitol se transfiere a la fase fluida transportandose hacia el

centro y los bordes de la particula por efecto de los gradientes de concentracion.
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Figura 4.11: Simulacion a la escala del poro de xilosa a: a)t* = 0.1, b) t* =5y
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Figura 4.12: Simulacion a la escala del poro de xilitol a: a)t* = 0.1, b) t* =5y
c)t* = 10.

A t* = 10 una alta cantidad de xilitol se forma sobre la periferia, debido a la alta
concentracion de biomasa y xilosa en los bordes, al mismo tiempo que se trans-
porta por difusion hacie el centro y hacia el exterior de la particula. Distribuciones
espacio-temporales similares a los mostrados para la xilosa y el xilitol, se obtuvieron

para la glucosa y el etanol (no mostradas en el trabajo).

Para evaluar las predicciones del M2E frente a las concentraciones promedio
a partir de la PSS, se compararon las distribuciones espaciales a t* = 0.1, 5, 10 para

la xilosa- xilitol (Figura 4.13), glucosa-etanol (Figura 4.14) y biomasa (Figura 4.15)

La Figura 4.13 muestra la distribucion espacial de xilosa en las fases fluida

(Figura 4.13a) y biopelicula (Figura 4.13b). Debido a la resistencia al transporte,
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Figura 4.13: Comparacion de las predicciones macroscépicas del modelo de dos
ecuaciones (M2E) vs la PSS para: a) (C%, ), b) (C%,,), €) (Chx,), ¥y d) (Chx)-

como se comentd previamente, la concentracion de xilosa en las fronteras (nl =
+10) fue menor a la concentracion exterior. Por los perfiles a diferentes tiempos se
evidencia que el sustrato se difunde hacia el interior cuanto el ¢* incrementa. En
cuanto al xilitol (Figura 4.13c y Figura 4.13d), que depende de la xilosa transportada
hasta la fase biopelicula, se observé su produccion despreciable a t* = 0.1, pero
cuando el tiempo increment6 a t* = 5 la formacion de xilitol en la frontera se visualizd
a causa de altas concentraciones de xilosa en las mismas regiones. A t* = 10 la
produccion de xilitol incrementd, produciéndose inclusive en el centro, ya que la
xilosa que se ha difundido hasta el interior. Asimismo, el xilitol se transporta hacia
el exterior de la particula decreciendo su concentracién en la superficies (nl > 9y
nl < —9). A este tiempo, puede observarse ligeras desviaciones entre los datos de
la PSS y el modelo, que podrian asociarse a la proximacion por series de Taylor de

la cinética no linea.
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El comportamiento de la glucosa y el etanol se visualiza en la Figura 4.14, con

Nuevamente, la biomasa presenté una distribucién debido a que su creci-
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Figura 4.14: Comparacion de las predicciones macroscépicas del modelo de dos
ecuaciones (M2E) vs la PSS para: a) (C¢,, ), b) (C&,,), €) (Cpp,), ¥y d) (Chp,)-

comportamientos analogos a los de xilosa y xilitol pero en concentraciones meno-
res, por la baja concentracion de glucosa del medio exterior. De manera equivalente
el transporte de masa de glucosa incrementé con el tiempo hasta el interior de la
particula, promoviendo la alta formacion de etanol en las fronteras y bajas concen-
traciones en el centro. Se restalta que la distribucion de glucosa a t* = 10 (Figura
4.14) para8 < nl < 10y —10 < nl < —8 mostrd concentraciones inferiores que a
t* = 5, lo que puede relacionarse a la competencia entre el transporte y la reaccion.
Ya que en las mismas regiones se tienen las mayores concentraciones de etanol,
este decremento en el sustrato podria significar que la fermentacidn es superior que

el transporte.

miento depende de los sustratos disponibles. La Figura 4.15 muestra el comporta-
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Figura 4.15: Comparacion de las predicciones macroscoépicas del modelo de dos

ecuaciones (M2E) vs la PSS para la biomasa en la fase w.

miento de la biomasa a diferentes tiempos a lo largo de la particula. Cuando t* = 0.1
el crecimiento de biomasa es despreciable con respecto a su concentracion inicial
de (C%,,} = 0.03. A tiempos t* > 5 la biomasa incremento, evidenciando altas
concentraciones en las regiones mas cercanas a la periferia de la particula como
consecuencia de altas concentraciones de sustratos en tales regiones. Este com-
portamiendo de distribucién de concentraciones de biomasa que incrementa con el
tiempo del proceso se ha reportado en el trabajo de Pajic-Ujakovic et al., (2006)
donde la levadura de cerveza incrementd con el tiempo a lo largo del radio, similar

a las tedencias de la Figura 4.15.

El modelo propuesto por Dorantes-Landa et al., (2021), se adaptd y comparé
con las concentraciones macroscopicas de la PSS para las especies de la fase fluido
(PSS,) y la biopelicula (PSS,) tal como se muestra en la Figura 4.16. A diferencia
del M2E, el modelo convencional (MC) predice las tendencias de las concentracio-
nes de la PSS, sin embargo, present6 desviaciones importantes cuanto mayor es el

tiempo del proceso.

La Figura 4.16a y Figura 4.16¢c muestran las comparaciones de los sustratos,
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Figura 4.16: Comparacion del modelo convencional con las concentraciones pro-

medio de la PSS de la fase v y w: a) Xilosa, b) Xilitol, ¢) Glucosa y d) Etanol.

xilosa y glucosa, respectivamente. Se muestra que el MC subestima las concentra-
ciones de sustrato en comparacion con las de las predicciones de la PSS en ambas
fases. Por otro lado, la produccién de xilitol (Figura 4.16b) y etanol (Figura 4.16d) fue
superior en el MC frente a las predicciones de la PSS. Mientras que la distribucion
de biomasa mostré magnitudes menores que la PSS (Figura 4.17). El calculo de los
coeficientes de determinacion (R2) entre las predicciones del M2E y el MC mostrd
alta correlacion con la PSS (Tabla 4.2) presentando en todos los casos valores de
R?* > 0.99, sin embargo son notables las desviaciones del MC con respecto a la
PSS.

Debe senalarse que el MC no toma en cuenta a la biopelicula como una fase
continua independiente del medio fluido y el sélido, y que desde luego da lugar a
limitaciones en el transporte de masa e influye sobre los coeficientes de transporte

(Kurz et al., 2022; Guimera et al., 2016). En su lugar, esta fase se desprecia y
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Figura 4.17: Comparacion de las predicciones del modelo convencional y la PSS

para la biomasa en la fase w.

consecuentemente el proceso de reaccion-transporte se asume, ocurre en el medio
efectivo no ocupado por el sélido, lo que da lugar a sobreestimar la formacién del
producto y a subestimar la concentracion de sustratos, conduciendo a desviaciones

del transporte de masa en la particula de inmovilizado.

Las desviaciones del MC desde luego se asocian a sus coeficientes efecti-
vos, los cuales se obtuvieron a través de relaciones empiricas sin contemplar carac-
teristicas basicas del medio inmovilizado. En el caso del M2E se considerd una cel-
da unitaria simple, que pese a ser una idealizacion del medio poroso con formacion
de biopeliculas, permite estimar los coeficientes efectivos con base en informacion
elemental de la microescala, como se discutio previamente. No obstante, un mejor
diseno a partir caracteristicas particulares mediante micrografias o tomografias de
la particula de inmovilizacion podria mejorar la estimacion cuantitativa de los coefi-
cientes efectivos al capturar mayores efectos del medio poroso (Bahar et al., 2016;
Davit et al., 2011).

Lo anterior pone en evidencia que la formulacién de modelos a partir de ba-

lances macroscopicos de manera empirica da lugar a desviaciones importantes que
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Tabla 4.2: Coeficiente de determinacion (R?) del M2E y el MC frente a la PSS.

R? del Modelo de 2 Ecuaciones R? del Modelo Convencional
Variable Fase

t* =01 t*=5 t*=10 t*=0.1 t*=5 t*=10

Fasey 1 0.99 0.99 1 0.99 0.98
Xilosa

Fase w 1 0.99 0.99
ilito Fase vy 0.99 0.99 0.99 0.99 0.99 0.98

ilito

Fasew 0.99 0.99 0.99

Fasey 1 0.99 0.99 1 0.95 0.88
Glucosa

Fase w 1 0.99 0.99

Fase v 0.99 0.99 0.99 0.99 0.99 0.99
Etanol

Fasew 1 0.99 0.99
Biomasa Fasew 1 0.99 0.99 1 0.99 0.99

conducen a subestimar o sobreestimar los procesos que ocurren en el interior de
las particulas de inmovilizacion celular. Sin embargo, en los reportes basados so-
bre modelado empirico en sistemas inmovilizacion celular es comdn omimitir las
limitaciones del transporte de masa, no considerar la fase biopelicula y emplear co-
rrelaciones para los coeficientes efectivos (Damayanti et al., 2022; Liao et al., 2011;
Chen et al., 2003)

4.4. Validacion con observaciones experimentales

4.4.1. Coeficientes de transporte dimensionales

A partir de las relaciones adimensionales de los coeficientes efectivos para
una celda unitaria simple (Tabla 4.1), se obtuvieron los coeficientes de difusividad
efectiva y de intercambio de masa en términos dimensionales para ¢ = 0.96, ¢, =

0.1, [ = 8.8623 x5 m como se resumen en la Tabla 4.3.
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Tabla 4.3: Coeficientes dimensionales de difusividad efectiva e intercambio de

masa intraparticula estimadas a partir de una celda unitaria simple.

Coeficiente Valor(m?/h) Coeficiente Valor(m?/h) Coeficiente Valor(m/h)
Dx., 0.2908 x 10~° D¢,y 0.2614 x 107° Ax, —3.4399 x 10°
Dx ., 0.0873 x 107¢ D¢, 0.0784 x 107¢ Ay, 6.8099 x 103
Dxew 0.2288 x 107% D¢ 0.2057 x 1076 Acy —3.0924 x 10°
Dxry 0.0873 x 1076 D¢y 0.0784 x 107¢  Ag, 6.1220 x 103
Dpxyy 0.2922 x 107 Dpp., 0.3465 x 1075 Apx.,, —3.4572 x 10
Dpxre 0.0877 x 1075 Dpp.y, 0.1041 x 107¢  Apx.,, 6.8443 x 103
Dpxew 0.2295 x 107 Dppow 0.2723 x 1070 App, —4.1 x 103
Dpxuy 0.0877 x 1076 Dpruy 0.1041 x 10°%  Appg, 8.1169 x 103

Estos coeficientes efectivos caracterizan el transporte de masa en la fase flui-
da y biopelicula, del interior del alginato de calcio. Ademas, permiten la estimacion
de coeficientes de masa externa (/,;) con base en la teoria de pelicula (Pilking-
ton et al.,, 1998). La Tabla 4.3 resume los coeficientes de difusividad efectivas total
(Diesr) y los de transferencia de masa externa. Los coeficientes de difusividad efec-
tiva total, se obtuvieron al sumar los coeficientes efectivos individuales (Ec. (3.12)),
desarrollo que se obtiene mediante el modelo de una ecuacion bajo la suposicién
de equilibrio masico local y que es analogo al MC (Orgogozo et al., 2009; Wood et
al., 2011; Davit et al., 2010).

Como se muestra en la Tabla 4.4, los coeficientes de difusividad efectiva y
los de transferencia de masa externa obtenidos en este trabajo son muy cercanos
a los reportados por Dorantes-Landa et al., (2021), pero también son consistentes
con otros reportes para los coeficientes de difusividad efectiva de etanol y gluco-
sa en alginato de calcio (Zeraji¢ et al., 2008, Axelsson y Persson, 1988; Vicente et
al., 1998; Oyaas et al., 1995). El uso de correlaciones empiricas brinda una apro-
ximacion de los coeficientes de transporte, sin embargo, su aplicacion se limita a

situaciones genéricas, que no toman en cuenta las caracteristicas de la microescala
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Tabla 4.4: Comparacion de los coeficientes de difusividad efectiva total (D; cf¢) y

de transferencia de masa externa (/K ;).

. Este trabajo Dorantes-Landa et al., 2021
Especie 5 5
Dicss(m?/h)  Koi(m/h) | Dicgp(m?/h)  Kyi(m/h)
Xilosa 3.31 x 107¢ 0.0012 3.42 x 107° 0.00126
Xilitol 3.33 x 107¢ 0.0012 3.44 x 107° 0.00127
Glucosa | 2.97 x 107° 0.0011 3.08 x 107° 0.00114
Etanol | 3.94 x 107° 0.0015 4.08 x 107° 0.00151

relacionadas al medio de inmovilizacion y que influyen sobre los coeficientes efecti-
vos. Un recurso menos restrictivo es la estimacion de los coeficientes de transporte
empleando celdas unitarias representativas, como el presente trabajo, considerando
elementos basicos del medio poroso sin restringirse a geometrias particulares para

caracterizar el medio poroso (Davit et al., 2013; Cherblanc et al., 2007).

4.4.2. Estimacion de parametros cinéticos

Para resolver el M2E dimensional de la particula de inmovilizacién acopla-
do al reactor también fue necesario la estimacién de los parametros cinéticos, los

cuales se y comparan con otros trabajos en la Tabla 4.5.

Se observé que la tasa especifica de crecimiento de biomasa, asociada al
consumo de xilosa (ftmaz x) Y 9lucosa (tmas.c), SON Mmenores a los reportados por
Dorantes-Landa et al., (2021), no obstante, se ubican dentro del rango de valores
reportados por otros trabajos al respecto del caso de estudio. De las constantes de
saturacion (Ks x Yy Kg) se obtuvieron valores entre el rango de magnitudes repor-
tados previamente. En cuanto a los coeficientes de rendimiento, los valores relativos

a los coeficientes de biomasa (Yz,x Yy Y5/5) mostraron consistencia frente a los re-
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Tabla 4.5: Parametros cinéticos estimados en este trabajo y comparacion con la

literatura.

Parametro | Este Trabajo | Calculado | Dorantes-Landa | Mohamad | Aranda-Barradas
Pmaz.x (h71) 0.0691 - 0.3256 0.08 —0.15 0.104 — 0.132
fmaz.c(h™1) 0.1273 - 0.793 - -
Ksx(g/L) 21.0854 - 11.4449 50 -
Ksalg/L) 9.4490 - 5.05 - -
Yz/x(9/9) 0.0859 0.0798 0.0431 0.06 — 0.08 0.081 — 0.131
Yz/6(9/9) 0.0346 0.4239 0.0262 -
Yrx/x(9/9) 0.4447 0.3888 0.433 0.27-04 0.329 — 0.657
Yer/a(g/9) 0.7472 0.8477 0.7031 - -
K(g/L) - - 0.2982 - -

portes, manteniendo magnitudes menores a 0.1¢g/g. Mientras que las coefientes de
rendimiento de los productos (Yrx,x Y Yrg/c) fueron superiores a 0.1¢/g, similares a
las cantidades calculadas de manera tradicional y por otros reportes. El coeficiente
de rendimiento de etanol fue mayor que el de xilitol, lo cual también se identificé en

el reporte de Dorantes-Landa et al., (2021).

Es importante comentar que las variaciones en las magnitudes de los parame-

tros cinéticos se debe a las incertidumbres y la sensibilidad de éstos relativa a las

. - C T {(C 7
condiciones iniciales << X R0) , (Ca,ro)

(Crwo) ~ (Cpwo)

describen el proceso de fermentacién relativa a diferentes condiciones iniciales de

) , donde diferentes grupos de parametros
sustrato y biomasa. Esto dificulta la estimacion de los coeficientes cinéticos intrinse-

cos que requieren de la examinacion para un amplio rango de condiciones o bajo

relaciones de sustrato-biomasa altos (Liu y Zachara, 2001; Chambon et al., 2013).
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4.4.3. Simulacion dimensional del M2E acoplado al modelo del

reactor

El M2E dimensional de la particula de inmovilizacién acoplado al reactor por
lotes se resolvié con los coeficientes efectivos de la Tabla 4.3 y los parametros cinéti-
cos de la Tabla 4.5. La simulacion del transporte-reaccion de xilosa, xilitol, glucosa,
etanol y biomasa en el interior del alginato de calcio se muestran en la Figura 4.18,

Figura 4.19 y Figura 4.20, respectivamente.
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Figura 4.18: Simulacion del M2E dimensional para el transporte de: a)Xilosa -
Fase v, b)Xilosa - Fase w, c)Xilitol - Fase ~ y d)Xilitol - Fase w.

De la Figura 4.18, Figura 4.19 y Figura 4.20 se observa que para este caso

de estudio, con perlas de alginato de calcio de radio » = 0.27cm, las limitaciones
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del transporte de masa son minimas, ya que no se observaron distribuciones ra-
diales de los sustratos, productos y de la biomasa, desde la frontera (R = 0.27c¢m)
hasta el centro (r = Ocm). Este resultado puede ser consecuencia de la alta porosi-
dad (¢ = 0.96) del alginato como medio de inmovilizacion y los relativamente altos,
coeficientes de difusividad (Chen et al., 2015).
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Figura 4.19: Simulacién del M2E dimensional para el transporte de: a)Glucosa -

Fase ~, b)Glucosa- Fase w, c)Etanol - Fase ~ y d)Etanol - Fase w.

Las distribuciones mostradas para las especies de este estudio fueron analo-
gos a las predicciones de Kobayashi y Nakamura, (2004), quienes modelaron la fer-
mentacion alcohdlica por lotes y en continuo, a partir de almidon con S. cerevisiae
encapsulada en alginato de calcio de 0.2 — 0.4cm de radio. Sus predicciones mostra-
ron ligeras variaciones radiales para el almidon, mientras que el etanol y la biomasa

mostraron perfiles de concentracion uniformes con el radio de alginato. Destacan
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gue por la alta difusividad efectiva de etanol, su concentracion en el perla fue similar

a las concentraciones experimentales del reactor.

Por otro lado, los resultados contrastan con las predicciones del modelo empiri-
co de Konti et al., (2016), para la degradacién y transporte de 3-Cloro-1,2-propanodiol
con Pseudomonas putida inmoviliza en perlas de alginato de calcio (r = 0.23cm)
en un reactor continuo de tanque agitado (16L), ya que el 3-Cloro-1,2-propanodiol
mostro distribuciones radiales con bajas concentraciones en el radio de la particula.
Los autores destacan que la velocidad de degradacion del componente fue superior
a su transporte por difusién, limitando el transporte hasta el centro del alginato, lo
gue corrobor6 con la magnitud del médulo de Thiele de ¢r...; = 2.5. En el caso de la
fermentacion de xilitol, los valores del médulo de Thiele resultaron ser de ¢x = 0.39
y ¢ = 0.55, lo que evidencia que el transporte por difusién es superior al proceso

de reaccion, dando lugar a distribuciones radiales uniformes.
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Figura 4.20: Concentracién superficial de biomasa en alginato de calcio.

La Figura 4.20 muestra las concentraciones superficiales (por unidad de volu-
men de alginato) de biomasa, que mantienen concentraciones uniformes a lo largo

del radio. Aunque no se incluyé el modelado del proceso de transporte de masa, sus
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invariaciones radiales son consecuencia del eficiente transporte de sustratos hasta
el centro de la particula. De acuerdo con el reporte experimental de Carvalho et al.,
(2002), las concentracioens superficiales de biomasa variaron de 1.3g/L a 3.58¢/L
en un intervalo de 0 a 72h. No obstante, el modelo desarrollado alcanza valores
superiores a 4g/L durante las primeras 20h y una concentracion superior a 8g/L
al final del proceso. Probablemente las discrepancias sean consecuencias de las
consideraciones realizadas en el modelo de biomasa, debido a que no se contem-
pla el transporte de masa de las células hacia el medio libre de fermentacion que
si se ha observado de manera experimental, por lo que el modelo sobreestima su
concentracion (Pérez-Bibbins et al., 2013; Da Cunha et al., 2009; Carvalho et al.,
2005).
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Figura 4.21: Simulacion del MC dimensional para el transporte de: a)Xilosa,
b)Xilitol, c)Glucosa y d)Etanol.
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Por otro lado, el MC acoplado al modelo del reactor se resolvié numéricamen-
te. La Figura 4.21, presenta la simulacion del proceso de reaccion-transporte para
la xilosa, glucosa, xilitol y etanol en las perlas de alginato. Este comportamiento fue
similar a las del M2E, ya que no se observé una distribucion radial de las concen-
traciones por los altos desempenos dle transporte de masa. Respecto al compor-
tamiendo dinamico, la xilosa (4.21a) y el xilitol (4.21b) mostraron comportamientos
similares a la solucion del M2E. Sin embargo, en el comportamiento dinamico de
la glucosa (4.21c) y etanol (Figura 4.21d) se identificé un cambio rapido y agresivo
durante las primeras 2h del proceso, lo que no se evidencié en la solucion del M2E
(Figura 4.19).

Finalmente, se evaluaron las predicciones dinamicas del M2E y el MC aco-
plado al reactor por lotes para xilosa, glucosa, xilitol y etanol (Figura 4.22). Ambos
modelos simulados mostraron magnitudes relativamente cercanas entre la concen-
tracion predicha en la particula de inmovilizado y las del reactor, con ligeras varia-
ciones por efecto de las resistencias al transporte de masa externa. Jia et al., (2011)
evaluaron la degradacion de fenol con Candida tropicalis inmovilizada en perlas de
alginato, a través de un estudio experimental y mediante un modelo convencional,
donde observaron casi las mismas concentraciones de fenol en el reactor y en la
particulas de inmovilizado, es decir, bajas resistencias al transporte de masa interno.
Sin embargo, asumen que los coeficientes efectivos son iguales a los coeficientes
moleculares y no consideran los efectos de la biomasa inmovilizada que da lugar
a la biopelicula, afectando el transporte, lo que puede conducir a predicciones no

fiables del transporte en particulas de inmovilizacion.

A partir de la Figura 4.22 y la Tabla 4.6) se puede observar que la solucion
del modelo del reactor acoplado a los modelos de la particulas predijeron estrecha-
mente los datos experimentales, con altos coeficientes de correlacion (R? > 0.99).
Los perfiles dinamicos del M2E acoplados al reactor bridaron indices de error (MSE)
ligeramente mas pequenos que las predicciones a partir del MC. Aunque en general,

el modelo convencional representd adecuadamente los datos experimentales, salvo
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Figura 4.22: Dinamica de las concentraciones de sustratos y productos del reac-

tor mediante el M2E (este trabajo) y el MC (Dorantes-Landa et al.,2021).

para los perfiles de glucosa y xilosa, que presentd un consumo y produccién abrupto
y rapido a diferencia del M2E. No obstante, la cercania entre las predicciones del
modelo y las determinaciones experientales, posiblemente se deban a los ajustes
parameétricos realizados para los parametros cinéticos, que minimizan las diferen-
cias entre el modelo y las determinaciones experimentales. Desde luego, un estudio
exhaustivo debe realizarse para la determinacion de éstos parametros de manera
intrinseca, para que sean representativos y no limiten la aplicacién del modelo a

condiciones de operacion particulares.

Es importante ser claros en que el modelo desarrollado captura caracteristi-
cas de la microescala que permiten una mejor comprension fenomenoldgica de los
procesos de reaccidn-transporte en sistemas mediados por microorganismos, y en

particular, en particulas de inmovilizado. Permite conocer la distrbucién espacio-
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Tabla 4.6: Estimacion del coeficiente de determinacion y el error cuadratico me-

dio (MSE) para las simulaciones del reactor.

| Este trabajo | Dorantes-Landa et al., 2021
Especie
R* MSE | R? MSE
Xilosa | 0.99 0.4335 | 0.99 0.1450
Xilitol | 0.99 1.0483 | 0.98 1.8799
Glucosa | 0.99 0.0002 | 0.99 0.0011
Etanol | 0.87 1.2120 | 0.86 1.2418

temporal de sustratos y productos en particulas de inmovilizado, donde no es po-
sible obtener determinacions experimentales. Sin embargo, se es consiente de las
limitantes del modelo desarrollado, ya que la biopelicula puede contribuir en las
heterogeneidades del medio poroso haciendo que las propiedades de transporte,
dependan de la posicién y/o del tiempo del proceso (por las variaciones dinamicas
de la pelicula). Lo que influye en las predicciones de transporte de masa interno,
que pueden desviarse de las concentraciones reales cuando la biomasa sea alta.
Ademas, ya que se asumi6 que el transporte por difusion es limitante con respecto
a al transporte convectivo, el modelo M2E resulta 0til solo en situaciones de baja
velocidades de flujo (Pe <« 1), puesto que en caso contrario, los coeficientes de

transporte no podrian capturar los fendmenos asociados al proceso de dispersion.

Pese tales limitaciones, el M2E da lugar a un estudio generalizado del trans-
porte de masa interna en sistemas de inmovilizacion celular. Y resulta util para la
estimacion tedrica de los coeficientes efectivos de transporte de masa que frecuen-
temente se ajustan, proponen o determinan experimetalmente. Ademas, si bien, el
presente desarrollo condujo a un elaborado sistema de ecuaciones diferenciales que
modelan el proceso y que pueden reducir la practicidad del estudio de fermentacion
con microorganismos inmovilizados, hoy en dia con el uso de herramientas numéri-

cas, la solucion puede agilizarse y con ello, mejorar la comprension del transporte
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de masa interno y externo de estos procesos. Esto resulta en una herramienta pode-
rosa para evaluar los procesos de reaccion-transporte desde el punto de vista de la
microescala y bajo diferentes condiciones de fermentacion. Asimismo, permite eva-
luar tamanos y caracteristicas del material inmovilizador, asi como la evaluacion de
procesos en continuo para diferentes tasas de dilucion a fin de auxiliar los estudios

experimentales (Jia et al., 2011; Basak et al., 2014; Zhao et al., 2013).
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Capitulo 5

CONCLUSIONES

En el presente trabajo se desarrollé un modelo de medio efectivo para des-
cribir el proceso de reaccién-transporte en la fermentacion de xilitol con microorga-
nismos inmovilizados, a partir de la técnica de escalamiento espacial del promedio
volumétrico. Con ello, se derivé un modelo de 2 ecuaciones (M2E) para describir el
tranporte de masa y la fermentacion para una especie y mediante la solucion de un
problema de valor en la frontera se estimaron los coeficientes efectivos del modelo,
asi como los los parametros cinéticos mediante un ajuste paramétrico. La valida-
cioén del M2E se realiz6 de forma adimensional, empleando simulaciones a escala
de poro (PSS), y de manera dimensional con datos experimentales reportados en la
literatura, obteniendo altos coeficientes de correlacion (R? > 0.99). Las principales

conclusiones del trabajo se enuncian a continuacion:

= El modelo de la fermentacién a la microescala se establecié para las especies

representativas de hidrolizados lignocelul6sicos detoxificados, considerando
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una fase fluida y una fase biopelicula a nivel del poro-biopelicula (Escala Il) en

las que ocurre transporte de masa por difusion y reaccion.

El modelo de medio efectivo generalizado consistio en dos ecuaciones por
especie (modelo de no equilibrio o M2E) y puedo adaptarse para la descripcion
macroscopica de la reaccidn y transporte de xilosa, glucosa, xiltol y etanol en

particulas de inmovilizacién celular.

La solucidn de los problemas de valor a la frontera en una celda unitaria simple
permitio la estimacion de los coeficientes efectivos tomando en cuenta carac-
teristicas esenciales como la porosidad (¢), difusividades moleculares (%,
%;.,) Y fraccién de la biopelicula (¢,), sin requerir del conocimiento preciso del
medio poroso. No obstante, una mejora cuantitativa de los coeficientes puede
lograrse al reestructurar la celda unitaria mediante micrografias de la particula

de inmovilizado.

La PSS demostré que los coeficientes efectivos obtenidos a partir del desarro-
llo del promedio volumétrico, capturan detalles de la microescala que son Utiles
para la prediccion adecuada mediante modelos por escalamiento (M2E). A di-
ferencia de los MC que sobreestiman o subestiman los fenédmenos de reaccion
y transporte ya que sus coeficientes efectivos se obtienen por correlaciones
que son solo Utiles bajo ciertas condiciones, ademas de omitir la formacion de

la biopelicula.

El M2E acoplado al reactor logré simular las mediciones experimentales del
medio libre, lo que permite evaluar la influencia de transporte de masa ex-
terno e interno. Este acoplamiento resulta util para el estudio de condiciones
de operacion, disenos del medio inmovilizador y evaluaciones de operaciones

en continuo.
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5.1. PERSPECTIVAS

Para continuar con la investigacién y contribuir en la evaluacién y mejora del

proceso de fermentacidn de xilitol se proponen algunas perspectivas:

» Establecer un disefio experimental para la produccion de xilitol con levadura
inmovilizada a fin de obtener determinaciones experimentales que permitan

validar el modelo matematico con datos recientes.

= Determinar los parametros cinéticos intrinsecos mediante el desarrollo experi-

mental y controlado de la fermentacidn de xilitol en medio libre.

= Desarrollar un modelo de medio efectivo mediante promedio volumétrico con-
siderando las interfases dinamicas o mediante modelos de difusion anémala
debido al crecimiento de la biopelicula, con la finalidad de capturar las hetero-

genidades del medio poroso.

= Considerar el transporte de masa de la biomasa celular y determinar el coefi-
ciente de transporte molecular (mobilidad) de las levaduras en la particula de
inmovilizado, asi como considerar el crecimiento de biomasa y fermentacion

en el medio libre.

m Estimar los coeficientes efectivos de transporte de masa considerando celdas
unitarias de geometrias complejas o micrografias, asi como celdas en 3D para

mejorar la prediccion.
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Apéndice A

Escalamiento del modelo del reactor

Considerando una especie i, (sustrato o producto), el modelo a la microescala para

el fluido del reactor esta dada por la Ec. (A.1).

9Cir
ot

+ V- (vy,rCig) = V - (Z;rVCir) (A.1)

La cual esta sujeta a las siguientes condiciones de frontera:

Interfase fluido-agitador y fluido-pared:

Ny par (_-@zRVCzR) = Iy par .]zR =0 A’y,Par (A2)

Ny Agi <_@iRVCiR) = 1y Agi jz’R =0 A’y,Agi (A3)

Interfase fluido-entrada y fluido-salida:
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N, ppt VEntCiR =1, Ent * (V'y,RCiR + .]zR) A'\/,Ent (A4)

0 sa1 - VsaCir = 0y gt - (VirCs.r + jir) Ay.sal (A.5)

Interfase fluido y particula de inmovilizado:

Ny ram - (_Dz : VCS,Inm) - Kgi (C’L - CS,Inm) A'y,]nm (A6)

Ny rm - jiR = Kgi@ (Cz - Ci,[nm) (A7)

A partir de la definicién de promedio intrinseco Ec. (A.8), promediamos sobre el

volumen de la fase fluida (fase ~) (Ec. (A.9)).

r_ 1
W' = [ vav (A8)
Vi
v% / [82;3 + V- (vyzCig) =V - (@mvcm)} dv (A.9)
V’Y

Separando en suma de integrales:

1 0Cir 1 1
— —[v. R)dV = — | V- (ZrVCin)d A10
V,Y It dV‘f‘ V,y /V (V"/,RCZR) Vv VV /V (@va R) |4 ( )
v, v, v,
Reagrupando,

1 1 .

7 / [V . (V%RCiR) -V- (.@ZRVClR)}dV = 7 / [V . (V%RCH{ —FJiR)]dV (A1 1)

Y Y
vy vy

Entonces, sustituyendo Ec. (A.11) en Ec. (A.10):
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L aCzR
v, | ot

Vy Vy

Del Teorema de la Divergencia:

V/v-¢dvz!nf-¢dA

Aplicando Ec. (A.13) a Ec. (A.12):

= / 801Rdv+ / - (vy.5Cig + jir)dA = 0

’Y

Del Teorema General del Transporte (Ec. (A.15))

%/zpdv /Cydv+/ - (Yw) dA

v, v, A

d

ird
T CigdV =

Despejando,

dCir d

Vs Vv, A,

Sustituyendo Ec. (A.17) en Ec. (A.14):
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av 4+ — / V- V'Y rCiR +J@R)dv =0

(A.12)

(A.13)

(A.14)

(A.15)

(A.16)

(A.17)



1 |d 1
v a/CZRdV - /n,y -(Cipw) dA| + A /nv - (v4.rCir + jir)dA=0 (A.18)
K gl
| Ay A,

Desarrollando:

d\ v, A

v, Ay

d 1 1 1
—/CZ dV _V/H’Y(CZRW> dA—|—7/n7~<V%ROiR +J2R)dA:0 (A19)
v
Ay

Aplicando la definicién del promedio intrinseco para la concentracion de i (Ec. (A.20))

en el reactor:

(Cir)" = — / CirdV (A.20)
Aplicando la definicion Ec. (A.20) a Ec. (A.19), nos conduce a:

d{Cig)”
dt

1
v / n, - [Cin (Vo — W) + jinldA = 0 (A21)
v
A'Y

La integral de area en la Ec. (A.21) puede descomponerse en las interfases con que

tiene contacto el fluido:

152



/n7 [Cir (Vy,r — W) + jig]dA = / N par - [Cir (Vo — W) + jir|dA

A’Y Afluifpa'red

+ / N, agi - [Cir (Vy,r — W) + Jir]dA + / 0, gnt - [Cir (Vy,r — W) + jir]dA
Afluidofagitador Afluidofentrada

+ / N, sai - [Cir (Vy,r — W) + jir]dA + / Ny 1mn - [Cir (Vy,r — W) +jir]dA
Afluido.salida Afluidofln'movilizado

(A.22)

La evaluacion de las condiciones de frontera Interfase fluido-pared (Ec. (A.2)) e
Interfase fluido-Agitador (Ec. (A.3)) conduce a que n., py,-jir = 0 Ay par Y Ny agi-jin =
0 A, 44, ademas ya que la velocidad del fluido toma la velocidad de la interfase, tal

que w = v, Se establece que:

/ 0, pared  [Cir (Vy,r — W) + jig]dA =0 (A.23)
Afluifpured
/ n%agi . [C’LR (V%R — W) —|—JlR]dA =0 (A24)

Afluido—agitador

Luego, de la condicidén de Fluido-entrada (Ec. (A.4)) y Fluido-salida (Ec. (A.5)) con

una velocidad de w = 0:

/ n, gnt - [CiRV’y,R +.]zR]dA = / ., pnt - VEntCi,EntdA (A25)
Afluido—cntrada Afluido—ﬁntrada

/ 0, sa - [CirVyr + jin)dA = / N, sa - VsaCirdA (A.26)
A,fluido“salida A,fluido“salida

De la condicién de frontera en la Interfase fluido-particula (Ec. (A.6)), donde las

particulas toman la velocidad del fluido (w = v, z), se obtiene que:
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/ Ny mn - [CzR (V’y,R - W) +JZR]dA -

Afluido—lnmovilizado (A 27)
/ Kgi (Cz - Cz,[nm)dA - Kgia (OzR - Ci,]nm)

Afluido—l nmovilizado

Sustituyendo las evaluaciones anteriores en la Ec. (A.21):

/ n'y,Ent ' VEntCS,EntdA

d<CS7R>7 1 Afluido—entrada

il + 7 =0 (A.28)
T+ / 0., sa - VsaCsrdA + Kra (Cs. g — Cs.1nm)
Afluido.salida 1
Si, para la entrada y la salida se establece que
/ Ny pne - VEntCi,EntdA = / 1, sal - VSalCiRdA (A29)

Afluidofentrada Afluidasalida

donde n, g, = —n, 54, la Ec. (A.28) conduce a:

- / n'y,Sal ' VEntCi,EntdA

d<C’LR>'y 1 Afluido—entrada

+— —0 (A.30)
+ / N, sal - VSalCiRdA + Kgia (C’L - Ci,[nm)

Afluidrxsalida

Si Cignt = cte y por la agitacion, consideramos el mezclado perfecto tal que la
concentracion en la salida es la misma que la del reactor en todos los puntos C;r =

(C;r)", estos simplifica la Ec. (A.30) a:

d(Cir)”  Q a
a v




Si multiplicamos y dividimos por V3 el primer término de lado derecho de A.31:

d(CS7R>’Y VR Q a

it ViV, (Cs,pnt — (Cs,r)") — KQVV ((Cs,r)" = (Cs,rum)) (A.32)
Reagrupando, términos se obtiene finalmente
d{C;r)" 1
< dR> - (Cipnt — (Cir)") — Kgiaw ((Cir)" — (Citam)) (A.33)
t 5'yRT

donde 12 = _L es la fraccion de volumen efectivo del tanque, 1 = —‘2 es el inverso
v Y
del tiempo de residencia y a, = {+ es el area interfacial de transferencia de masa
Y

externa.
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Apéndice B

Ecuacion promedio abierta de la fase

fluida (fase-v)

El modelo a la microescala (modelo local) de la especie i en la fase fluida esta

descrito por:

W _y. (2, VCiy) (B.1)
ot
Sujeta a:
n,. - (—%, VCy,)=0en A, (B.2)
Ci'y = Keq’l-Cl-w en Aﬁ{w (BS)
n'WJ ' (_@Z’YVOZ’Y) - n’YW : (_@Zwvozw) en A’yw (B4)

Promediando la Ec. (B.1) sobre el fluido del medio poroso:
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1 oC;
v /wawydv_ / V(2 Vi) ’xﬂ'vdv (B.5)

V(%) Vy(x)

Separando en integrales,

o (1 1
a7 / Cm’rwdv — / v'(@ivvoiv)’rwdv (B.6)

Vy(x) Vy(x)

Para intercambiar diferenciacion e integracion, aplicamos el Teorema General del

Transporte (TGT) al miembro izquierdo de la Ec. (B.6):

ol /Ow\rwdv _ /%dv+i / N, wCp, |v, dV

ot | v v ot v
V’Y(x) Vay (x) Awn(x) (B 7)
1
+ 7 / n,, - wCj, ‘rw dV
Avw(x)

Como las interfases vk y yw se mantienen fijas, w = 0, por lo tanto:

8 1 . 1 aCz'y |1r7 . a <Cm> |x
3| 7 / Ciy e, dV | = 7 / 5 dV = i (B.8)
V4 (x) V5 (x)
Sustituyendo Ec. (B.8) a Ec. (B.6), se obtiene:
0(Ciy) |x
% = \<V : (-@ivvciv» |xj (B_9)
S Difusivo
Temporal

Aplicando dos veces los teoremas de promediado al término de lado derecho de la
Ec. (B.9)
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1 1
<V ’ (‘@Z'YVCW» |X =V- -@i'y \% <CZ'\/> ’x + 7 / n'yﬁci'y }rn, dA + 7 / nfwai'y ’rw dA
Ak (%) Ay (x)
1 1
+ ? / n.,,. (@zvvcw) ‘r,y dA + 7 / n.,, (@zwvcw) ‘r,y dA
Avn(x) Aww(x)
(B.10)
Sustituyendo Ec. (B.10) en Ec. (B.9):
0 (C; 1 1
<atw> k= V- |2, | V(C:)Ix + / 0 Ciy |e, dA+ / n..,Ci, |r, dA
Ay (%) Aqw (%)
1 1
+ % / n,, (%2i,VCy) ‘rv dA + b7 / n., (2-VCi) ‘rw dA
Aqyk(x) Anw (%)
(B.11)

De la relacion entre el promedio superficial e intrinseco ((C;,) = ¢, (Cy,)”), puede

obtener una expresion en términos de promedios intrinseco:

8 (2-(Ci) | 1 1
( ’Y<at > ‘ ) = V- -@i'y \Y (€»Y<Ci»y>’y ’x) + 7 / n"/fiCi’Y ‘rw dA + 7 / n’YWCi’Y |r7 dA
Avys (%) A ()
1 1
+ 7 / n.,,. (@zyvcry) ‘I"y dA + 7 / N, (@ZWVCZ'Y) ‘r’Y dA
Ay (%) Ay (%)
(B.12)

La Ec. (B.12) contiene concentraciones promedio y concentraciones locales en in-
tegrales de area, por ello, se trata de una ecuacién matematicamente abierta. Para
proceder a cerrar el problema en términos de concentraciones promedio, se propone

la relacidon de la descomposicién espacial de la concentracion (Ec. (B.13)).

158



Descomposicion espacial

La concentracion promedio y sus desviaciones estan relacionadas mediante la Ec.
(B.13)

Ci'y ‘ry - <Cz >’y |rﬂ, + Ci'y (813)

Sin embargo, los promedios intrinsecos de la descomposicién espacial (Ec. (B.13))
son vélidos para cualquier punto de la fase ~ (i.e., r,), manteniendo la no localidad.
Entonces, si aproximamos los promedios de r., al centroide del volumen de prome-

diado (x), esto es:

~ (C) x4+ ¥ - VIO | + 220 UV ) | o (B.14)

(Co)| ol

Ty
Para establecer que (C;,)” |-, ~ (Ci;)" |x, se realiza un andlisis de orden de magni-
tud del término de orden cero y los de primer y segundo orden de la serie de Taylor
considerando las longitudes caracteristicas de la escala macroscépica L y la del
EVR Ry.

Ordenes de magnitud

(Ciy)" Ix = O ((Ci)g) (B.15)

v Vi) | - 0 (rdE) 816
g v R <Oiv>g

Y V(G h = 0 (52 8.17)

Comparando los términos
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<Ci7>7 |x > Yy V(C; >W |x

o\
(Ciy)g > Ro—<CZ>° (B.18)

L> R,

(Ci) > T V() |
R(% <Cm>3
(Cin)g > o1 2
R2
2 0
==

(B.19)

De esta manera, la Ec. (B.20) se cumple Unicamente si se satisface la restriccion de

escalas establecidas en Ec. (B.18) y Ec. (B.19).

<Ci >7 |rw ~ <Ci >7 |x (B-2O)

Esta aproximacion conduce a:

Ciy ‘rw = (Ci)" |x + Ciy (B.21)

(CYl=5 [Co=g [Cr =5 [rl=0  B22)

Sustituyendo la relacién obtenida en Ec. (B.21) en Ec. (B.12)
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V(G b+ [ maalCol e dA
A\ x
0(%(3;) ) g 7, 1 An(3)
vy [ Gl
L Aqw(x) .
1 ~ 1 .
\Y% -@i'y 7 Il,y,ﬁcifydA + 7 nWCmdA (823)
Ay (x) Ay (x)
1 1
+ 7 / n,;: @MV<C’M>7 |x dA -+ ? / n,, - @Z’,YV<CZ>Y>,Y |x dA
Ay (%) Aqw(x)
1 ~ 1 ~
+ 7 / N, - .@Z,chwdA -+ 7 / n., - _@WVdeA
Ay (%) Ay (%)

Ya que las integrales son con respecto al centroide (x) del EVR, las cantidades
promedio pueden considerarse constantes en ese dominio y salir de la operacion

integral, lo que conduce a:

0 (e1(Ci)" |x)

ot
1
Vi | V(e (Ci)" |x) + (Cin)” |x {? / n.,.dA + 7 / n,,dA
L Ayr(x) Ay (x)
1 ~ 1 -
V1%, 7 n.,.Ci,dA + 7 n,,CiydA
| A’m(x) A“/UJ(X)

+ — / Doy gi'yVC’i'ydA + / Ny - -@i’yvéi’ydA
A (x) Ay (%)
(B.24)

Del teorema de promediado para una propiedad ¥ = a = constante:
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(Va) = % / n,.adA +% / n.adA (B.25)
Ay vw(x)
V.
/ adV = a?A/ = ae, (B.26)
Vy (%)
1
0=Ve, + 7 / n,.dA t / n,,dA (B.27)
Aqw (%)
1
— Ve, = 7 / n..dA ty / n.,dA (B.28)
Ay Ay (x)

La relacion obtenida en Ec. (B.28) puede sustituirse en Ec. (B.24):

_ 1 -

V&Gl ) = (ol Ver 5 [ monCinda
d (€7<gi;>’y |x) -V |2, , ) Ayr(x)

+ 7 / ILWCWCZA

L Ayw(x) |
1 ~ ~
— @i7V<Cm>’y |x -Ve+ 7 / Ny - ngowdA + / n,, - ‘@WVCWCZA
v (%) Ay (x)

(B.29)

Para un medio poroso homogéneo, es decir, ¢, = constante la Ec. (B.29) puede

simplificarse:
€A VD | e, V(C)T| —i—i n C~’-dA+i n.,CidA
v ot - L I kT oy YRy v iy
Aye(x) Ayu(x)
1 ~ ~
+ 7 / n.; - %VVC’WdA + / N, - ngcwdA
v (%) Ay (%)

(B.30)
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Reacomodando la expresion anterior:

0 Cz v % @z _
( 52 | = 917V2<Cm>7 ’)24_5;1 va . / n,,.CidA + /
Acumulacién Difusicn Ayr(x) Aryeo (%)

~
Difusién no local

v

Ay (x) Ay (x)

+ = / Ny givVémdA + / Ny - giWVéivdA

P
Flux interfacial no local

(B.31)

La Ec. (B.31) es una ecuacion diferencial abierta, pues contiene términos no loca-

les (i.e., desviaciones de la concentracion) en operadores integrales con respecto

al volumen de promediado. Para ello, es necesario establecer una relacion de las

desviaciones en términos de concentraciones promedio, lo que permite conectar

informacién de la microescala con la macroescala.
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Apendice C

Ecuacion promedio abierta de la fase

biopelicula (fase-w)

El promediado de la ecuacion en la especie i en la biopelicula parte de la Ec. (C1)
gue sera promediada de manera similar al desarrollo en el Apéndice B. Partimos del

la ecuacion de transporte local en la fase biopelicula Ec. (C.1)

aoiw
ot

Promediando sobre el volumen del medio poroso

1 0Ci,
- / { o _v-<.@quw)+RM}dv (C2)

v

w(x)
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Separando en la suma de integrales:

l aczw

1 1
Y, Ix dV = — : w w) |x d o zwdv C.3
v | GV =g [ V@V .V [ Ruav (€3
Vi (%) Vi (%) Vi (x)

Del Teorema General del Transporte para las interfases w~ y yw fijas, (w = 0), se

intercambia diferenciacion e integracion:

5(7 [ culav| =5 [ Elare o [ we v
Vio (%) Vio (%) Awr(x) (C4)
1

+7 / n'yw'WC’iw|rde

Ay (%)

Simplificando la Ec. (C.4)

2l 2 (1 [ o c9)

Sustituyendo Ec. (C.5) en Ec. (C.3)

% — (Y (DuVCu)) b + (Rec) (C.6)
Temporal Difzivo

Aplicando dos veces los teoremas de promediado al término difusivo de la Ec. (C.6):

1 1
<V : (@zwvczw» |x - v : -@iw V <Czw> |x + 7 / nwnciw |rw dA + 7 / n'waiw |1‘u dA

Agn(x) A ()

1

1
+ 7 / n,. (QMVC’W) |I'w dA + 7 / I'LY(,_, (.@WVCM) ’I'w dA

Awr(x) Ay (x)
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Sustituyendo la Ec. (C.7) en la Ec. (C.6):

T - V : -@iw v <Czw> |x + 7 / nwnczw |rw dA + % / n'ywczw ’rw dA

Aok (X) A'yw (X)

1
+ % / n,x (@wVC’M) |I‘u dA + 7 / nww (.@WVCW) |Tw dA + <RW>

Awr(x) Ayw(x)

(C.8)

A continuacion, se aplica la relacidén entre la concentracion superficial e intrinseca
((Ci) = e, (Ci)¥) ala Ec. (C.8):

0 (e (C; >w |x )

w 1
o = V- | D | V(eu(Ci)* |x) +

7

v

Aok (%) Ay (x)

1
+ % / n,. (.@MVCM> |l‘w dA + 7 / I’I»Yw (.@MVCW) ’rw dA + <RM>

Awn(x) Ayw(x)

(C.9)
Descomposicion espacial

De manera similar al desarrollo del Apéndice B, la Ec. (C.9) contiene términos no
locales en integrales de area y concentraciones locales e intrinsecas. Entonces, se
trata de una ecuacion matematicamente abierta. A continuacion, se procede a la

descomposicion espacial de la concentraciéon Ec. (C.10)

Ciwlr, = (Cin)* |r, + Ci (C.10)

Bajo la misma restriccion de escalas L > R, >> [, es posible aproximar el prome-
dio intrinseco valido en cualquier punto de la fase w a un promedio intrinseco con

respecto al centroide del volumen de promediado (x):
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<Ciw>w |rw ~ <Ciw>w ‘x (C-1 1)

De forma que la Ec. (C.10) puede escribirse como:

Ciw ’rw = <Ciw>w ’x + éiw (012)

Y entonces, el promedio de las desviaciones de la especie i debe cumplir la Ec.
(C.13).

(C)h= / 7// W= (G lo=0 (€19

Sustituyendo la relacién Ec. (C.12) en la Ec. (C.9):

0 (eu(Ci)" Ix) _
ot

v

Aok (X) A'yw (X)

1 1
VD | V(eu(Cin) x) + 7 / N, (Cin) |x dA+ — / n,,(Ci,)" |x dA

1

~ 1 ~
+ V- _@iw 7 / nw,ﬁcngdA + 7 / n'waS,wdA

Aok (x) Aryw (x)

1 1
v | ne @O At [ (9T ) a4

A (%) Ay (x)

/ n,, %vcw) ., dA + % / n, (%v@w) v dA + (Ry.)

Awn (x) A'yw (x)

1

(C.14)

Ya que las concentraciones evaluadas en el centroide (x) son constantes en la inte-

grales de area, la Ec. (C.14) puede simplificarse como:
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d (e (Ci )w |x )

= Vo | D | V(u(Ci)” Ix) + (Ci)” |

ot
Aok (x) Ay (x)

1 ~ 1 -

+V @Z 7 nw,iC’iwdA + 7 nWCMdA
Ao‘n(x) A’YW(X)

" 1 1

+ (ng<ow> |x) 7 nw,idA + ? nwdA
Awr (%) Aqo (%)
1 ~ 1 ~
+ ? / Ny (-glwvczw) ’rw dA + 7 n,, (-@zwvczw> ’rw dA + <R'Lw>
Awn () Ao ()
(C.15)

Aplicando nuevamente el teorema de promediado para una propiedad ¥ = a =

constante se obtiene:

1 1
—sz:7 / n,.dA +7 / n.,dA (C.16)

Awn(x) Ayw(x)

Sustituyendo la Ec. (C.16) en Ec. (C.17) se obtiene:

d (e (Ci >w |x)

= .@iwv2 (€W<Ciw>w ’x) -V [91‘ ((Cz‘w>w ‘x ng)]

ot
1 ~ 1 N "
+ V . 97, ? / aniwdA -+ 7 / nWCl-wdA — (%wV(C’w> |x) V&?w
Agr(x) Ay (%)
1 ~ 1 -
+ / n,. (.@wvom) o dA+ o / n, (@iwvom) v dA + (Ry)
Awr(x) Aqye (%)

(C.17)
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Para un medio poroso homogéneo, con ¢, = cte:

a<ciw>w |x o w 1 » 1 ~
SWT = V| % | cuV{Ci)* |x + I% / n,.Ci,dA + 7 / n.,Ci,dA
Aor(x) Ay (x)
1 . 1 )
+ / e (ZVC) b, dA+ / n (2090 e dA+ (R)
A9 o)

(C.18)

En este punto el promediado de la reaccion quimica no se ha considerado, este

promediado implica integrar la cinética de Monod sobre el volumen del medio poroso
Linealizacion de la cinética de Monod

Para obtener la cinética de Monod en términos de concentraciones promedio, se
propone una linealizacion de la Ec. (C.19), donde C3, es la concentracion de la
biomasa, Y5,s es un coeficiente de rendimiento, /.,...; €s la tasa especifica de cre-
cimiento de la especie i, el signo de la tasa de reaccion depende de si la ecuacién

es para un reactivo o producto.

CBw Hmisx z'Oz'w
Riw = :l: - C19
Yp/s Ksi + Ci, ( )

Promediando la ecuacién anterior:

1 1 CBw ﬂméxioiw
Ri,) =+— R, dV =+— : av C.20
) 4 / v / Yp/s Ksi + Ci, ( )

Vw(x) Vw(x)
Para el promediado, se propone aproximar la concentracion local a la concentracion
promedio intrinseca mediante una serie de Taylor en dos variables. Entonces la

expresion Ec. (C.19) puede expresarse como:
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w w = asz waxaCiwwx ~ asz wax;Ci wx
R o (Co® o (Cog® ) 5 G, 2B (08 e AC ) | s O (10 e (Gl b
8CW aC’Bw

%021%1'@ <<CBw>w ’x J <Ci >w IX) + C%w 62Riw ((CBw>w ’x J <Ci >w IX)
2! aC2, 2! aC2,

+ ..

+
(C.21)

Mediante un analisis de orden de magnitud los términos de segundo orden de la

serie de Taylor se desprecian bajo la restricciones Ec. (C.22) y Ec. (C.23).

%aQRz’w (<CBw>w |X ) <CZ >w |x)

Riw ({(Cpw)” |x , (Ciw)” [x) > 91 0C?
w w éisziw waX7Ciwx
O (Ris ((Coa)” b (Coa) b)) 3 O (7 () (G| )> (.22
o
1> 50

C%w 82Rz‘w (<CBw>w |X ) <CZ >w |X)

Riw ((Cpuw)” |x , (Ci)" x) > 9] aCc%
w w é2wRiw OWWX7Ciwx
O (Rew ((Co)” b (Cua) ) > O [ G B (o) 1 (Gl b)) g g
2! a2
2
1> 5

Entonces la tasa de reaccion puede reescribirse en términos promedio como

o~ <CBw>w ,Uma',x,i<0i >w ~ <CBw>w ,uméx,iKSi = 1 Mméx,i(ci >w
sz ~ j: w :l: Czw w 2 Bw w
Yays Ksi+ (Ci) Yi/s (Kgi + (Cin)) Yps Ksi + (Ciw)
(C.24)

Sustituyendo la Ec. (C.24) en Ec. (C.20):
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<OBw>w Mméxi(ciw>w <OBw>w Hmax iKSi = 1 Mméxi<0iw>w =

Riw = :l:éTw . w:l: : Ciw + - =) C w

i) Vais Ks+(Ciw)* " Yps (Kg 4 (Cin)®)? < > Yp/s Ksi + (Ciw) < b >
(C.25)

De la Ec. (C.13), el promedio de las desviaciones son 0, de esta manera la Ec. (C.25)

se simplifica a la cinética de reaccion en términos de las concentraciones promedio

intrinseca:

) o <CBw>w ﬂméx,i<ciw>w
(Riw) = Feu Vs Ks 4 (Co)? (C.26)

Sustituyendo este resultado en la Ec. (C.18) se obtiene

ICiw) |« w 1 s 1 A
T = V- -@iw va<ciw> |x + ? / nwﬁciwdA + 7 / n’ywciwdA
Ao (x) Aqw(x)
~ 1 ~ <CBw>w ,uméx,i<ciw>w
/ Hoor (9WVCW> . A + v / T <%WVCW> Iry dAE 2 Yi/s Ks+ (Ciw)”

Ayw (%)

Awr(x)
(C.27)

€uw

L1
/V

Dividiendo entre la fraccidén volumen de la fase biopelicula y desarrollando el término

difusivo se obtiene:

L \W —1 ~ A
0(Ciw)” x _ 2,V (Ci)” |x —I—.@in' / n,,,Ci,dA + / ., CiudA

ot \y %
Acumulacisn Difusién o Aok (X) Ay (x) .

P
Difusién no local

8;1 ~ 8;1 ~ <CBw>w ,u/méx,i<0iw>w
+ —— / Nk (-@zwvczw) |rw dA + 7 / nfyw (-@zwvczw> ‘rw dA:I: YB/S KS ¥+ <Ciw>w

s

Agr(x) Ane (%)
’ Reaccion

TV
Flux interfacial

(C.28)
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De manera analoga, la Ec. (C.28) de este apéndice y la Ec. (B.31) del Apéndice B,
contienen términos no locales (i.e., desviaciones de la concentracion). La metodo-
logia sugiere proceder con el cierre de las ecuaciones macroscépicas mediante un

problema de las desviaciones que se enuncia a continuacion.
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Apeéendice D

Solucion formal del problema de las

desviaciones

Para cerrar las ecuaciones del modelo promedio abierto obtenido en Ec. (B.31) y Ec.
(C.28) , se establece el problema de las desviaciones. De acuerdo con las relaciones
de las desviaciones de la concentracion (Ec. (D.1) y la Ec. (D.2)), las ecuaciones
de las desviaciones pueden obtenerse restando las ecuaciones promedio de las

ecuaciones locales.
éiv = Ci'y }rﬂ, - <Cz >’y ’x (D1)
Civ = Ciu v, — (Ci)” | (D.2)

Este desarrollo conduce a las Ec. (D.3) y Ec. (D.4) para la fase fluida y biopelicula,

respectivamente
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?;v. / n.,.CidA + / n.,CiydA
v (%)

Ay (%)

=V (2,9C,) !

- / Ny - @inéivdA + / Ny, - .%A,Véwd/l

Ak (%) Ay (x)

<Ciw v ’x Cz ~
A, max w - =V- @iwvciw
ot s (KSi +(Ciw)" |x  Kgi + Ciy ( >

5_1

= DV / 1, Cio,dA + / n.,,Ci,dA
Aor (%) A (x)

&t / e (290 o dA + / no - (2uVC) |, dA

WK (X) A"/W (X)

Para simplificar los problemas dados en la Ec. (D.3) y Ec. (D.4) resulta util establecer
analisis de érdenes de magnitud. Entonces, se establecen los siguientes érdenes de

magnitud para los términos de la Ec. (D.3):

v (@wvéy ) -0 <@”zl? (; >) (D.5)

Ay (x) Ay (x)
(D.6)
Comparando términos de transporte difusivo:
v (.@ Ve, ) > gy | L / n.,.CdA (D.7)
iy 7y 1Y<Sy ,7/ YK Ty
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Ve (2,VCs) > ' 9,9 - | - / n,,Ci,dA (D.8)
Ambas comparaciones conducen a la expresion Ec. (D.9)

@) <9w% <Oi >) > o (gw%% <Oi7>) (D.9)

La simplificiacion de la Ec. (D.9) da lugar a la restriccion de escalas Ec. (D.10), la

cual resulta evidente de cumplir debido a la disparidad de escalas del medio poroso.

1 >>% (D.10)

Se puede realizar un analisis analogo para la Ec. (D.4):

~ 1
v (%vcm) ~0 (@wl—Q <cm>) (D.11)
g v 2 / o CindA | = e 2w | L / nuCiudA | =0 (2011 ()
gw w /V WK w - gw w /V YW w - w lw w
Asr(x) Ayw(x)
(D.12)

Comparando términos de transporte:

v-(%vaw)»ej@mv. - / n,,.Ci,dA (D.13)
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v-(%vaw)»a;l@wv- - / n,,CidA (D.14)

Las expresiones Ec. (D.13) y Ec. (D.14) conducen a la misma comparacion de la Ec.
(D.15).

1 11
o (-@r <cw>) 50 (@wm <cw>) (D.15)

Simplificando la expresidn anterior se obtiene la restriccién de escalas equivalentes

en términos de la la longitud caracteristica [, (Ec. (D.16))

L,
1> (D.16)

Las restricciones de escalas de longitud obtenidas en Ec. (D.10) y Ec. (D.16) se

pueden representar mediante la Ec. (D.17)

[
1>>Zconlzlv,lw (D.17)

Por otro lado, se comparan los términos del transporte difusivo con el término de
reaccion, que da lugar a la no linealidad del problema de las desviaciones. Debido a
que los procesos de fermentacion son lentos, se considera que el fenédmeno difusivo

es superior al de reaccién (Ec. (D.18)).

X Hméx,i w <Oiw>w Cl
N , G o G D.1
v (2.V0) > e (o) e St - ) (038)

Si se establecen las siguientes estimaciones de érdenes de magnitud.

v (%véiw) -0 (% L >W) (D.19)
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Hméx,i w <Cz'w>w Ci ) (Mmaxi <Ci >w )
=~ (Cpy)' ———F———— —Cpo——— =0 ’ —
(< Bu) Kg; + (Ciw) b Ksi + Cy, Yi/s Ksi + (Ciw)” |x
(D.20)

Comparando los fendmenos en términos de los estimados de 6rdenes de magnitud.

0 (@m%ww)“) >0 (“mé’” (G ) (D.21)

l Y/s Ksi+ (Ciw)” I

La reduccion de Ec. (D.21) conduce a la Ec.

<OBw>w 1 2 (l2 /vLméxi)
1> ¢ S— con ¢f = | Lot D.22

¢ Yp/s Ks;+ (Cin)” |x ¢ D ( )
La Ec. (D.22) implica que el problema de las desviaciones puede simplificarse sin el

término de reaccién siempre que ¢? < 1 o cuando m < L.

Finalmente, se considera al proceso cuasi-estacionario (Whitaker, 1999), resultado
de comparar los tiempos caracteristicos del proceso difusivo y los cambios tempo-
rales de las desviaciones, este analisis conduce a la comparacién de la expresion

Ec. (D.23) para la fase fluida.

- oC;
v (% Ve, ) > = (D.23)
Basados sobre los estimados de 6rden de magnitud:
1 <Oiv>
O ( Ziy3; (Cin) ) > O =3 (D.24)
Y

Se obtiene la restriccion basado en los tiempos de transporte y acumulacién que

caracteriza al estado-cuasiestacionario.
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ch

t
Dy > 1 (D.25)

w

Un analisis equivalente se realiza para fase biopelicula

A aézw
v (% Ve, ) > = (D.26)
1 Cz’w
O (91' E <Ciw>) >0 (<tch>> (D.27)
tCh
9; 2 > 1 (D.28)

Finalmente, considerando las restricciones de la Ec. (D.17), Ec. (D.22), Ec. (D.25) y
Ec. (D.28) el problema de las desviaciones puede simplificarse a un problema lineal

bajo el estado cuasi-estacionario.

Fase - v
~ 1 ~ 1 .
0=V- (% V; > - — / n,, - 2;,VCi,dA — — / n., - 2,,VC,dA (D.29)
Vi &
Avyr(x) Ay (x)
Fase - w

0=V- (%v@-w) - viw / n,, (@wvéw) dA — viw /( | n,. (%véiw) dA
Ao (%) Ao (x

(D.30)

La aplicacion de la Ec. (D.1) y Ec. (D.2) a las condiciones de frontera del modelo

local, da lugar a las condiciones de frontera del problema de las desviaciones.

C.F.1
— - 25,VCi =1, - D, V{Ci,)" en A, (D.31)
N——

Fuente
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C.F.2

— Ny * ginéiw = Ny * -@z V<C'Lw>w en Ao.m (D32)
——

Fuente

C.F.3

—Il%u'@i7 V(Cwyy —l’lvw'@mVém = —nw-.@iw V<Cw>w —nw-%wV@w en Aww (D33)

Fuente Fuente

C.F.4

(@}
|

iy = = ((Cin)7 = Kegi{Ciu)”) +KeqiCis €N Ay, (D.34)

S

~
Fuente

El problema de valor en la frontera establecido en Ec. (D.29) y Ec. (D.30), sujeta a
las condiciones de frontera (Ec. (D.31)-Ec. (D.34)), tiene validez en todo el medio
poroso, lo que implica resolver el problema en todo el dominio del medio inmoviliza-
do. Esto representa un reto similar a resolver las ecuaciones locales. No obstante,
en sintonia con la consideracion de medio poroso homogéneo, su estructura puede
asumirse como un medio poroso parcialmente periddico, constituidas por celdas uni-
tarias representativas de longitud caracteristica | que contienen informacion esencial
de la microescala (Lugo-Méndez et al., 2015). Esto permite tratar las concentracio-
nes promedio intrinseca como términos fuentes y constante en la celda unitaria. De
esta manera el problema de valor en la frontera puede simplificarse a un problema
local y periddico definido en la celda unitaria donde la solucidn de las desviaciones

puede establecerse como una relacion lineal de las fuentes Ec. (D.35) y Ec. (D.36).

én = bw : V<Ci >7 + b"/w : V<Cz‘w>w + Sy ((Cmy - Keq<ciw>w) (D'35)

Ciw - bw’y : V<Cz >PY + bww : V<Czw>w + Sw (<Cz >’Y - Keq<ciw>w) (D36)

donde b, b,., b, b, s, ¥ s, son conocidas como variables de cerradura.
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Apeéendice E

Modelo promedio cerrado

Establecida la solucion del problema de las desviaciones, el modelo promedio puede
cerrarse al sustituir la solucion formal de las desviaciones (Ec. (D.35) y Ec. (D.36))
en las ecuaciones promedio abiertas ( Ec. (C.28) y Ec. (B.31)). Ya que las concen-
traciones promedio son con respecto al centroide del volumen de promediado (x),
éstas son tratadas como constantes en los operadores integrales. Esto conduce a

las siguientes ecuaciones promedio cerradas:

Fase ~

a Oz 7 w w
5’*% =D, - V¥Ciy)" 4 Diyyy - VH{Ci)” + Upyy - V(Cis)” + Upyy, - V(Cisy)
+ V- [diy ((Ciy)" = Kegqi{Cin)”)] + iy ((Ciy)” — Kegi(Cio)”)

(E.1)
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Fase w

I(Ci)”
ot

FV - [ (100 — gl C))] + 0 (C)” — Koga (o)) + 2

Cw

== Diww ' V2<Ciw>w + Diw’y : v2<Ci'y>'y + in'y . V<Cz'y>'y + inw . V<Czw>w

OBw>w ,urnéx,i<ciw>w

Yi/s Ksi + (Ci)”
(E.2)

Aqui D;y, Djy, iy, diy, Usyy, Uiy, son los coeficientes de medio efectivo de la
especie i en la fase . Asimismo, D, Diuy,s Qiw,din, Uiwy, Ui SON lOS coeficientes
de la especie i en la fase w. Estos coeficientes son funcién de las variables de ce-
rradura que contienen informacion de la microescala y son definidos explicitamente

a continuacion:

Coeficientes de la fase fluido (fase 7):

Dy, = e, %s, 7/7 / n,.b,, 7/7 / n,,b,,dA (E.3)

Ak (x) Ay (x)

ww =

Ay (x)

( n,.b.,dA + / nb,,dA (E.4)

n,, - Vs,dA + / n,, - Vs,dA (E.5)
A (x) Ay ()

/ n.,.s,dA + / n.,s,dA (E.6)
~vr (%) Ay (x)

Uiy = n,, - Vb,,dA + n., - Vb,,dA (E.7)
A (x) Ay (x)
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/ n,, - Vb,,dA + / n,, - Vb,,dA

A’YK (X) A’yw (X)

Coeficientes de la fase biopelicula (fase w):

-@iw -@iw
Diww - Ew-@iw + 7 / nwnbwwdA + 5 / nwwbwwdA
Ao (%) Aww(x)
Diy,, = ng,. b, dA + / n,,b,,dA
oK (X) w’Y (X)

n,, - Vs,dA + / n,, - Vs,dA

Auk (x Aw»y (x)

N,.S,dA + / N, S,dA

Ay ()
1
U, = Vb dA + - / n,,, Vb, dA
Aeor (X) Ay (%)
zww = / ng - wawdA + / Ny - wawdA
wn (%) Awnry(x)
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Apéndice F

Problemas de cerradura

Si sustituye la solucion formal (Ec. (D.35) y Ec. (D.36)), en los problemas de las
desviaciones y en las condiciones de frontera. Es posible obtener 3 problemas de
valor a la frontera que al resolverse permite estimar el campo de las variables de
cerradura y predecir los coeficientes efectivos. A saber, los problemas se resumen

a continuacion con sus respectivas condiciones de frontera.
Problema 1

Fase v
-1 -1

1S £
0=2,Vb, — L / N (2, Vby,) dA = = / n., - (2,Vb,,)dA (F1)

Axi (%) Axe (%)

Fase w

et et
0= 2.9, % / B (ZVbus) dA — 72 / no, (7, Vbo,)dA  (F2)

Awn (%) Ay (%)
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Sujeta a las condiciones de frontera:

C.F.1
—n, Vb, =n,enA, (F.3)
C.F.2
—1n,, - Vb, =0en A, (F.4)
C.F.3
— Iy, - D, — n., (@i’YVb’Y’Y) = Ny - (_@inbw’y) en Aww (F5)
C.F.4
b, = Kibwy, €N A, (F.6)
C.F.5
by, (ry) = by (ry + 1) i=x,y,2 Ay (F.7)
C.F.6
by (ry) = by, (rew + 1) i=X,y,2 A (F.8)
Restricciones:
R1
(by)" =0 (F.9)
R2
(byy) =0 (F.10)
Problema 2
Fase v
o1 -1
0= %,V?b,, — % / N (DiyVby,) dA — % / n., - (%,Vb,,)dA (F11)
Ayr(x) Ay (x)
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Fase w

5_1

/ o (7 V) dA — 2 / N, (2, Vb,,) dA

Awn (X) A’yw (X)

0= -@iwv2bww - i
v

Sujeta a las condiciones de frontera:

C.F.1
—n, Vb, =0en A,
C.F.2
— Nk - vbww = N, €N Aam
C.F.3
- n'YUJ ' (@i“/Vbﬂyw) + n’yw@iw — _nwy . <_@inbww) en A’Yw
C.F.4
b'yw = Keq,ibww en A'yw
C.F.5
by (ry) = by (v + 1) i=Xy,2 Ase
C.F.6
bww (rw) = bww (rw + 11) i=XJYaZ Awe
Restricciones:
R1
(b)) =0
R2
(b)) =0
Problema 3
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0=V-(2,Vs,) — % / N, 9, Vs,dA— % / n, - %,Vs,dA (F21)
Ay (x) Ay (x)
Fase w
el el
0=V-. (,@insw) — 7 / . (.%-WVSW) dA — % / l'lwfy (.%UJVSW) dA (F22)
Awr (%) Aro ()

Sujeta a las condiciones de frontera:

C.F. 1
n, -Vs,=0en A, (F.23)
C.F.2
n,.-Vs,=0en A,. (F.24)
C.F.3
— 1y (27 Vs,) = —Nuy - (~ZVs,) €n Ay, (F.25)
C.F. 4
Sy = Kegisw —1en Ay, (F.26)
C.F.5
5, (r) = 5, (v, +1;) =X,z Ay, (F27)
C.F.6
Su (rw) = 8w (rw + 1) 1=X,Y,Z2 Ape (F.28)
Restricciones:
R1
(54)7 =0 (F29)
R2
(5.)° =0 (F.30)
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Apendice G

Problema de cerradura adimensional

Los 3 problemas de valor a la frontera del Apéndice F se adimensionalizaron, consi-
derando las siguientes relaciones adimensionales a partir de la longitud [ de la celda

unitaria.

V=iV G.1)
be, = % (G.2)
by = % (G.3)
A — lé (G.4)
Ve = % (G.5)
V= (G.6)

Esto da lugar a 3 problemas similares de manera adimensional:
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Problema 1

Fase v

*271 % 1
0=V~2b —

% / n,. - Vbl dA* — / n, - Vb dA* (G.7)

Avyi (%) Ay (%)

Fase w

0=V*b, — L / n,, (Vb)) dA* — L / n., (Vb)) dA* (G.8)

Vi Vi
Awr(x) Ay (x)
Sujeta a:
C.F.1
—n,. - Vb =n,enA, (G.9)
C.F.2
—1n,,. - Vb, =0en A, (G.10)
C.F.3
- 20, — 2/n,, - (V*bfw) = —n,, (—V*b:),y) en A, (G.11)
C.F.4
bl = Kb, en A, (G.12)
C.F.5
b’ (ry) =bl (ry+1) i=xy,z A, (G.13)
C.F.6
bl (r,) =b, (r. +1) i=Xy,z A (G.14)
R1
<bikw>7 =0 (G.15)
R2
<bjw>7 =0 (G.16)
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Donde, ;.. es la relacion de la difusividad molecular de la especie i en la fase v

entre la difusividad en la fase w (Ec. (G.17)).

(G.17)

Al resolver este problema en la celda unitaria, es posible estimar los siguientes co-

eficientes efectivos adimensionales:

Diw _ 9@'7
Dxy  Dxy

€ * * € * *
B g / b dA” 4 / n.,b?. dA (G.18)
Y

Ay (%) A (x)

Diw'y @iw 1 1
_ bt dAT 4 — b dA G.19
T, Tnes | T / Nk D,,, + Ve / n,, b, ( )
Ao'rc(x) AW’Y(X)
Ul 2, [ 1 / 1 / .
Yint _ Zn .- Vb dAT 4 — .- Vb dA G.20
Dxy Doy V*A - s - V Doy d A7 4 V*A " o g (G.20)

I;j—;*j = %’; ‘} / N, - Vb, dA" + VL / n,, - Vb, dA® (G.21)
Awn (%) Ay (%)

Las definiciones de los coeficientes efectivos establecidos en Ec. (G.18) a Ec. (G.21)

se adimensionalizaron con base en la difusividad molecular de xilosa en la fase

v (2x,). Esto permite resolver una sola vez el problema de valor en la frontera y

obtener los coeficientes efectivos de las especies restantes (i.e., glucosa, xilitol y

etanol) ponderando los valores obtenidos por una relacion entre las difusividades

: Dy D
moleculares con respecto a la xilosa , :
Dx” Dx

Problema 2
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Fase ~

0=V wa 7 / n,, -V deA e / n.,, VvV deA (G.22)
T A () T Ao
Fase w
*21 % ]' * K * 1 * Yk *
0=V*b, — v n,. - (V*'b},)dA" — Ve n,, - (V'b;,)dA (G.23)
¢ Awr(x) v Ayw(x)
Sujeta a:
C.F.1
—n,-V'b,=0en A, (G.24)
C.F.2
—n,, - (=V'b,) = —n,, en A, (G.25)
C.F.3
—n,,2)" - (V'b:,) + ny, = —n,, - (=V*b} ) en A, (G.26)
C.F.4
b:w = Kb, en A, (G.27)
C.F.5
bl (ry) =bl, (r, +1;) i=xy,z A, (G.28)
C.F.6
b’ (r,) =b, (r, +1) i=X,y,z A, (G.29)
R1
<b§w>7 =0 (G.30)
R2
(b’ ) =0 (G.31)

Los coeficientes efectivos estimados a partir de este problema son:
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Di.., Dy 1 / 1 /
— = — <bI dA* + — Wb dA* G.32
Dxy  Dx | V* Dy Dy @A Vi ey ( )

Ay (x) Ay (x)

D; 9; 1 1
b wl+ — wxb JAAT + — wy b dA* G.33
@X'y @X'y € + V* / n ww + V* / n Y ww ( )
Ao’n(x) Aww(x)

U 2, (1 / 1 /
_ — Vb AT+ — .- V'b*_dA* G.34
Dxy  Dxy V*A o By VD, dA” + V*A " Do - VIS, ( )

inwl o @iw 1

1
/ N, - V*bi dA* + — / n,, - Vb dA* (G.35)

Dx~ n Dxy \ V* 1%
Awn (%) Auny (x)
Problema 3
Fase ~
*2 1 * * 1 * *
0=V"s, — Ve n,, - V's,dA® — v n.,, - V's,dA (G.36)
T A(x) T A
Fase w

0= V*s, — Vl* / N, - (V*s,) dA* — VL / n,, - (V*'s,)dA* (G.37)

w Auk(x) w Aury (%)
Sujeta a:
CF1
n,. V's,=0enA, (G.38)
C.F.2
n,. - V's,=0en A, (G.39)
CF.3
—n,,2]" (V's,) = =1y, - (=V*s,) en A,, (G.40)
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C.F.4

C.F.5

C.F.6

R1

R2

Sy = KegiSw —

len A,

Sy (1y) = 8y (ry + 1) I=X,y,2 Ay

Sw (rw) = Suw (rw + lz) i=X,y,Z Awe

(sy)" =0

<5w>w =0

Los coeficientes efectivos que se predicen con este problema son:

Cl{mlz o

7

aiwl2

D

P,
D

Dy

= QX,Y

dwl

Xv

dil
Dx~

%@

%w

1
n., - V's,dA* +

A.m(x

o‘

V*
Ay (x)
- n,., - V's,dA*
Awry (x)
1
n%svdA*—i—W / n.,s,dA"

/ n,, - Vs,dA*

Ay (%)

1
N,.S,dA * +— / N, S,dA"
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Awry (x)
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(G.42)

(G.43)

(G.44)

(G.45)

(G.46)

(G.47)

(G.48)
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Apéndice H

Modelo local adimensional

El modelo local se adimensionalizé con base en las siguientes relaciones para la

especie i (i.e., xilosa (X), glucosa (G), xilitol (PX), etanol (PE), biomasa (B)) con-

siderando la concentracion inicial de xilosa Cx.o y 1a longitud de la celda unitaria

.

C.
Cp = =2
“ C(X'yO
C.
Cr ==
W CX’yO
Vx =[V

Esto conduce a las siguientes ecuaciones adimensionales para la fase ~:

Xilosa:
80;{ X 72 1%
a—t*’y = “@’Y V CX'y
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Glucosa:

605 Gyo*2 vx
a—t*” =9,V Ce, (H.5)
Xilitol:
aCI*DX *2 yx
Etanol:
oCx
aItD P = gPEV O, (H.7)

Las ecuaciones de la fase w:

Xilosa:
oC% Cx (@
w o .@XV*2C* 2 Bw Xw H
at* w Xw ¢X YB/X KEVX + C;(w ( 8)
Glucosa:
o, G2 5 Ch &
ZGw * C«* _ w w H
Ot* ‘@w \4 Gw ¢G YB/G KE'G + Cé:w ( 9)
Xilitol:
aC;Xw _ PX x7%2 vk 2 rix YPX/X C}w
o 2,V Cpx, + 0xCh, Yax Kix + Ck, (H.10)
Etanol:
aC}éEw _ G PE2 2 vk YPE/G Céw
at* - '@w V CVPEL,.) + ¢GCBUJ YB/G K‘;G + Céw (H1 1)
Ademas, el modelo adimensional para la biomasa
oCy 5 Cx 5 &
w — C* w * w H12
8t* QSX Bw K;x + C}k(w + gbGCBw K;'G + CEW ( )

Los parametros adimensionales que se definieron a partir de la variables de adi-

mensionalizacion se resumen en la Tabla (H.1).
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Tabla H.1: Resumen de parametros adimensionales del modelo local.

Variable adimensional Definicion Variable adimensional Definicion
Tiempo t* =% | Difusividad de glucosa - fasey | 7S = 7=
P . . D 4 2 . . . g 7
Médulo de Thiele de xilosa ¢% = tmexU | Difusividad de xilitol - fase y | 95X = Zxx
X~ Y 2
- . < ~ 2 . o (//
Médulo de Thiele de glucosa ¢z = sl | pifysividad de etanol - fase y | 9PF = Zeex
G Ix~ v Dx~
Constante de saturacién de xilosa t. = Bsx | Difusividad de xilosa - fasew | ¥ = Zxe
5X Cx~0 w Dx~
Constante de saturacion de glucosa | Ki, = £5¢ | Difusividad de glucosa - fase w | 9C = Zc=
SG Cx~0 w Dx~
Constante de muerte de biomasa | Kj =% Difusividad de xilitol - fase w | 95~ = Zzxe
N ,
Difusividad de xilosa - fase 7 = iﬁ” Difusividad de etanol - fase w | 2LF = jfpixm
s i
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Apéndice |

Promediado de Ia ecuacion de

biomasa

Para el promediado de la ecuacion de biomasa, consideramos la ecuacién local,
Ec.(1.1).
aCBw CXw CGw
=C wMméx +C wMméx
ot Beltmie X Oy | PO Ca

(.1)

Se establecen los siguientes promedios superficiales (Ec.(1.2)) e intrinsecos (Ec.(1.3)):

1

(Cpw) = = [ CpudV (1.2)
Z

<CBw>w - VL/OdeV (|3)

Vi
Integrando la ecuacién local sobre el volumen del medio poroso (Ec.(1.4)):
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]_ aCBw CXw CGLU

— = Cputimax,x 7~ + Chubtmaxc m——~— | AV .4

4 / { ot Bl ¥ O PO O (4
Vi (x)

Separando en la suma de integrales:

1 aCBw 1 CXw 1 / CGw
v = — CBultmax,x = —=—dV +— CBuwlmax,c ——=—dV
/ ot v / Bkt Y Ksx + Cxo +7/ Bkt “Kse + Ceu

Vio (%) Vio (%) Vo (%)
(1.5)

A partir del Teorema General del Transporte podemos intercambiar la diferenciacion

e integracion del término izquierdo:

0 1 1 0C'g., 1 1
a ? / CdeV == 7 / & dv—"_ / Ny - WCdeA+7 / nW'Y ’ WCdeA

Vi (%) Vi (%) A (%) Au(x)

Ya que las interfases yw y wx se mantienen fijas, w = 0, por lo tanto:

ol 1 1 0Cg,

B B 1.7

ot | v / CrodV v / a W (17)

Vi (%) Vi (x)
Sustituyendo Ec. (I.7) en Ec. (1.5).
o1 1 Cxw 1 Cow
A, o wd - - C wMmax —dv o C wMmax dV
o\ v / CpadV v / Bkt Y Ksx + Cxo +7/ / Bkt “Kse + Cau
Vi (%) Vo (%) Vi (%)

(1.8)

De la definicién de promedio superficial (Ec. (I.2)) aplicada al término izquierdo de

Ec. (1.8)y con timaz x Y fimaz,c CONStantes:
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a <CBuJ> 1 / CXw 1 / CGw

= Mmax, X 7, C w—dv max,G ., C w—dV 1.9

ot S B g+ O T Gy Bt Cou (1.9)
Vw(x) Vw(x)

O bien, en términos de la concentracion promedio intrinseca:

8 (EW<OBw>w) 1 / Cxw 1 / C(;w
) ) x| CpodV + pnieo— | O Se—av
ot a ’X’V B Kox + Cx,, Tt ’GV B Keq + Cay
VW(X) Vw(x)

(1.10)

La Ec. (1.10) contiene dos términos no lineales (cinéticas de Monod), por lo que se
propone la aproximacion por series de Taylor de primer orden (linealizacion) de los

dos términos no lineales, de la forma:

8RBw ((CBw>wa <CSw>w)+C~, aRBw ((CBw>wa <CSw>w)
9Cp,, 5 0Cs.,

(1.11)

RBw (CBwa OSw) ~ RBw ((CBw>wv <CSw>w)+éBw

donde el subindice S denota que la aproximacién es para el sustrato (xilosa (X) o
glucosa (G)). Ademas la aproximacion también queda en términos de las desviacio-

nes de la concentracion de biomasa (Ec. (1.12)) y sustrato (Ec. (1.13)).

Cpw = Cpw — (Cpw)” (1.12)

Csw = Cs, — (Cs)” (1.13)

Si integramos con respecto al centroide (x) del volumen de promediado (¥):
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(R (Co, Cs)) = — / O3 v~ 2 / Rpo ((Cp)*, (Csu))dV

B P Ks+ Cs. Sy
Vw(x) VW(X)
aRBw (<CBw>w> <CSw>w) 1 / ~ aRBw (<CBw>w> <CSw>w) 1 / ~
— od — Cs,dV
9Ce v | CedV T 9Csn v | &8
VW(X) Vu(x)

(1.14)

De desarrollos previos se observo que:

(Cs.) = %/éSwdv _ %/wmw e dV — %/@w)w dV =0 (1.15)

(Cou) b = %/é&,dv _ %/wa)w dV — %/waw WdV =0 (1.16)

De esta manera, la aproximacion en Ec. (1.17) puede simplificarse a:

CSw 1 w w
w—d ~ - w w 7Cw av
Coup 52 —av %/RB (Cp), (Cs)®)

Vi (%) Vi (%)
(117)

Asi que las integrales de las cinéticas no lineales para la xilosa y la glucosa pueden

aproximarse como:

Vv Ksx + (Cxy)
Vi (%) (1.18)
Vw w <CXw>w w <CXW>w
= —(C w w w C w w
V< B Ksx + (Cxu) (C.) Ksx 4+ (Cxuw)

v Kse + (Caw)”
Vi) (119)
Vw w <CGw>w w <CGw>w
= —(C w w €w C w w
V< ) Ksa + (Caw) (Cu) Ksa + (Cauw)



De las ecuaciones Ec. (1.18) y Ec. (1.19), las concentraciones promedio intrinsecas
pueden tratarse como constantes ya que los operadores integrales son con respecto
al centroide del volumen de promediado. Finalmente, la sustitucion de estas cinéti-

cas aproximadas en la Ec. (1.10) conduce a la ecuacién promedio de la biomasa:

I{Cpu)” w (Cxw)” w  (Caw)”
w = CwHMmix C w w wMméx C w o |20
ot Ewlh ,X< B > Kgy + <CXw> T Ewi 7G< B > Ksa + <CGw> ( )
O bien,
9(Cpy)” w (Cxw)” w (Cauw)”
- max C w w + max C w w |.21
BT fmax,x (CBuw) Kox + (Ceo) finax, (CBuw) Kso + (Cou) (1.21)
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Apéndice J

Modelo de 2 Ecuaciones (M2E)

J.1. M2E adimensional en coordenadas rectangula-

res

Para una particula en coordenadas rectangulares y que el transporte ocurre en di-
reccion x, aplicando producto punto a las ecuaciones vectoriales se obtiene el si-

guiente modelo adimensional en coordenadas rectangulares para las especies:

Xilosa:

a<0§(“¥>ﬁY _ Dxyy 32<C;(7>7 Dxq 0*(Cxu)” x4l * \7 W
87 at* N ‘@X'Y aQE*Z + ‘QX’Y ax*Q + -@X'y (<CX’Y> - KeqX<OXw> )
(J.1)
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8<O}k{w>w o Dx 82<O;(w>w DXw’y 02<C§(7>7 + anl2
8t* N @X'y 81’*2 @X'y 037*2 @X7
— ¢ ¢2 <ng>w <C;(w>w
wrX * % w
Vi/x Kix +(Cxu)

" ((Cx,)" = Keax (C5))

Xilitol:

I Chx,)’ _ Dpxyy 0*(Chxy)’ | Dpxrw 0*(Chx)”  apxyl

* Y o K * w
= ot* 9}(7 ox*2 @Xv Or*2 ‘@X’Y (<CPX7> eqgPX <OPXw> )
(J.3)
HChx)”  Dpxww 0 (Chxn)” | Drxuy @ (Chx) | apxul® ~ o
w — w * _ K *
w ot Dx~ ox*? * Dx- Or*2 T Dxy (<CPX7> eaPX{Chxw) )
wYrx/x  (Chxi)”
+Ew¢2 C*w * w* w
x{Ch) Ye/x Kix + (Chxy)
(J.4)
Glucosa:
0(C5.) Dey, 04C5) Daw (C5)° gl §
= W C* o Ke C* w
© ot* .@X,Y oxr*2 + ‘@X’Y Ox*2 -@Xv (< G’y> qG( Gw> )
(J.5)

Ae )" _ Deww 02<OE ) Dy 82<057>’y agl? ¥ w
« = W * — K. *
ot* Dx~ 0x? + Dy,  Ox? + D+ (<CG’Y> 0c{Céy) )
<OBw>w <Céw>w
Yoo Kiq+(Cg)”

€uw

- 5w¢2G

Etanol:
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8<C* >’Y DPE' 82<C]*3E >FY DPE w82<c* w>w aOpp l2 " . w
ST %(:7 o %: s T %; (Chpr)" — Keape(Chp)”)

(J.7)

Cpp)  Dppuw 0(Chp)  Dppwy 8(Chp,)  appl? y o
w _ w % B Ke o
T or T, 00 Tx, 0 O, ((Cpe,) PE(Chpu)”)
>WYPE/G ¢2 <Cé’w>w
Yoo O K+ (Ca)”

+ Ew <ng

J.2. M2E dimensional en coordenadas esféricas

Xilosa

8<CX’Y>’Y _ iﬁ 26’<CXW>7 iﬁ 28<CXW>W
= ot = Dxny r2 or " or + D r2 or " or (J.9)

+axy ((Cxy)" = Kegx (Cxw)”)

I(Cx.)" B 1 0 [ ,0(Cx,)” 10 [ ,0(Cx,)"
Fw = Dxew {ﬁ% <T or + Dxn r2 Or " or

—c <OBw>w #méx,X(CXw>w
Y Yp/x Ksx + (Cxw)”

(J.10)
+ 05'¢(h (<CtX'y>’y - KeqX <Cxw>w)

Xilitol

O {1 9 <r28<cva>”>} Do { 10 (rzawm)“)}

r2 0r or

+ apxy ((Cpxy)" — Kegrx (Crxw)®)
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6<CPXW>w _ 10 26<CPXw>w 10 28<OPX7>7
Y = Dpxuw {7“2 or (r or + Drxuy r2or \" or

w YPX/X ,Umé,x,X<CXw>w

+apx, (Crxy)” = Kegpx (Crxw)”) + u(Cru) Vi/x Ksx +(Cxw)”

(J.12)

Glucosa

d(Cq)" 10 I{Cgq)" 10 (Cau)”
€y <a(;7> :DG’Y’Y |:7,._2§ (TQ <ai7> ):| ‘I‘DG'yw [ﬁa (7“2 <a(;> ):| (J 13)

+agy (<OGV>W - Kqu<CGw>w)

r2 0r or r2 0r or

gw(?(CGw)“ — Do {1 9] <r28<CGw>“)} + Do, {1 o) (rQa@GV)V)]

w w (J.14)
w <CBw> Hmax,G <CGw>
+ ag, ((Cay) — Keya{(Caw)®) — €u ’ -
aG (( Gv> qG< G > ) YB/G KSG+<CGw>
Etanol
ICppy)’ 10 ( ,0(Cpg,)’ 10 ( ,0(Cppy,)”
© ot = Drey r2 Or " or + Dy r2 Or " or
+ appy (<C’PE'}'>7 - KeqPE<CPEw>w)
(J.15)

(Cppw)” _ 10 2a<OPEw>w 190 23<CPE7>7
T = Desu [7’2 or <T or + Dpsuy r2or \ or
wYPE/G Pmaxc(Caw)”

+ appw (<C’PEAY>7 — Kequ<CPEw>w) + €w<CBw> YB/G KSG + <CG >w

(J.16)

Biomasa
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I(Cpuw)”
ot

<CXw>w
Kgx 4+ (Cxuw)

<0Gw>w
Ksi + (Caw)”

- Mméx,X(CBw>w w + ,Uméx,G<CBw>w (J1 7)
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