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Glosario:

e Biorreactor batch: en espafiol biorreactor intermitente. Es un tipo de reactor que se alimenta
con lotes de substratos y que contiene catalizadores bioldgicos, ya sea enzimas o
microorganismos. Se espera a que progrese la reaccion un determinado tiempo y en ese
momento se descarga la mezcla de productos y reactivos sin reaccionar, para llevarlos a
procesos de separacion.

e Biorreactor CSTR: Continuous stirred tank reactor). en espafiol reactor de flujo continuo de
tanque agitado. A este tipo de equipos se le alimenta continuamente una corriente de
substrato y se extrae el producto de manera continua, casi siempre bajo el mismo flujo
volumétrico, para mantener invariante el volumen de la mezcla dentro del reactor. En la
modelacién matemadtica de este tipo de biorreactores se supone que la mezcla reaccionante
dentro de él se encuentra perfectamente mezclada, con composicion homogénea. Sin
embargo en la realidad el CSTR suele presentar no idealidades hidrodindmicas y difusionales.

e Biorreactor PFR (Plug flow reactor): biorreactor de flujo en piston: es un modelo idealizado de
un reactor de flujo continuo, en el que se hipotetiza que la mezcla reaccionante avanza a lo
largo del reactor con un frente de reacciéon de composicién homogénea, es decir, sin barreras
para la dispersién radial. La situacion real que mejor se adapta a este tipo de reactor es el de
flujo turbulento plenamente desarrollado a través de un tubo que cominmente es enrollado
en forma de serpentin.

e Biorreactores de membrana, MB: son equipos en los que se utiliza una membrana donde se
inmovilizan enzimas o microorganismos para llevar a cabo la reaccién. El fluido reaccionante
atraviesa la membrana llevandose a cabo la conversién de substratos en productos y su
separacion simultdneamente. Su modelacién matematica es desafiante.

e Biorreactor STR (stirred tank reactor): Biorreactor de tanque agitado. Puede operar de forma
continua (CSTR) o por lotes (BSTR).

e Biorreactor BSTR (batch stirred tank reactor): Bioreactor intermitente de tanque agitado. Es la
contraparte real del reactor batch ideal. Es decir, también pueden existir no idealidades
hidrodindmicas y difusionales durante la agitacién del contenido del biorreactor.

e Biorreactor CSTR/UF: (Continuous stirred tank reactor with ultrafiltration). Es un biorreactor
continuo de tanque agitado con una membrana que permite separar la enzima a la salida del
equipo para recircularla.

e Biorreactor PBR (Packed bed reactor): es un reactor de lecho empacado, con la enzima o
microorganismos inmovilizados dentro del empaque.

e Biorreactor FBR (Fluidized bed reactor). Es un tipo de reactor en el que se optimiza la
superficie de contacto entre el substrato y el catalizador biolégico. Mediante una corriente de
fluido se pone en movimiento la fase sdlida, frecuentemente en forma vertical, pero también
se puede fluidizar horizontalmente.
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Introduccion

El disefio en bioingenieria no solo consiste en la aplicacion de conceptos basicos que
permitan obtener un prototipo de reactor. Para lograr un modelo novedoso el
ingeniero en alimentos debe utilizar su creatividad y el ingenio propio, que permitan
conjuntar el ambiente bioldégico de un cultivo vivo con el ambiente artificial de un
dispositivo controlado; a dicho modelo se le denomina biorreactor o reactor biologico.

Un biorreactor, como dispositivo biotecnolégico, debe proveer el ambiente biolégico
adecuado para garantizar el crecimiento de los microorganismos o enzimas, y
maximizar la produccion. El ingeniero debe suministrar los controles necesarios para
que la operacion o proceso se lleve a cabo con economia, y en el menor tiempo
posible.

Los reactores bioldgicos, a diferencia de los quimicos, poseen una cinética que no
queda determinada exclusivamente por la velocidad de reaccion y las variables que
influyen en ella, sino que también depende de las caracteristicas intrinsecas del
microorganismo, tales como crecimiento y division celular, asi como el tipo de
operacion que se lleve a cabo. Por eso lo primero que se especifica en el disefio de
un biorreactor es el propdsito de utilizacion, es decir el tipo de cultivo que se va a
emplear, la manera de operar y el procedimiento de cultivo.

En la medida de lo posible, el conjunto biorreactor-medio de cultivo debe cumplir con
las siguientes caracteristicas:

» Mantener las células uniformemente distribuidas en todo el medio de cultivo
Mantener la temperatura constante y homogénea

Minimizar los gradientes de concentracion de nutrientes (sustrato)

Impedir la sedimentacién y la floculacion

Permitir la difusion de oxigeno en el caso de reacciones aerdbicas
Mantener el cultivo puro

Mantener un ambiente aséptico.

YV VVYVY

Cabe mencionar que la ingenieria de los biorreactores enzimaticos y microbianos es
una de las tareas mas especificas de un ingeniero en alimentos. En ella se utilizan
varios elementos de la formacion profesional del estudiante de esta carrera. Se
aplican balances de materia y energia infinitesimales, flujo de fluidos, transferencia de
masa con reaccion quimica y algunos tépicos de optimizacion de procesos. Las
ecuaciones diferenciales que gobiernan el comportamiento de un Biorreactor pueden
ser resueltas analiticamente solo para casos muy particulares, teniéndose que recurrir
comunmente a métodos numéricos.

Cuando se disefan biorreactores batch (intermitentes) y CSTR (Continuous Stirred
Tank Reactor, reactores continuos de tanque agitado), las ecuaciones diferenciales
gobernantes son ecuaciones ordinarias no lineales, debido a que involucran cinéticas
tipo Michaelis-Menten o Monod. Dichas ecuaciones pueden ser resueltas mediante



métodos analiticos o numéricos. Comunmente la solucidon analitica involucra una
separacion de variables e integracion directa, aunque en algunas ocasiones es
necesario utilizar una transformada de Laplace. En los casos no integrables, se
utilizan métodos de Euler y Runge-Kutta, cuyo fundamento matematico corresponde a
la aplicacion del teorema de L’'Hopital o aproximaciones en serie de Taylor de la
derivada. Algunos de los casos que se trabajan en esta tesis corresponden a la
aplicacién de dichos métodos. La siguiente figura es una representacion esquematica
de la forma en que se aborda la descripcidn de la dinamica de este tipo de
biorreactores operando en régimen transitorio.

Figura 1. Modelos Matematicos de reactores batch y CSTR operando en régimen
transitorio y métodos de soluciéon de las ecuaciones diferenciales resultantes

Cuando se describe matematicamente la dinamica de biorreactores CSTR o Batch
con sistemas de control de temperatura o de flujo, para maximizar el rendimiento, el
analisis matematico conduce a ecuaciones integro-diferenciales. Dichas ecuaciones
pueden ser resueltas analiticamente para una pequefia cantidad de casos. El
procedimiento consiste en aplicar el operador derivada a toda la ecuacién y convertirla
en una ecuacion diferencial ordinaria de orden superior, eliminando la parte integral
de la expresidon matematica. Numéricamente se pueden trabajar por separado los
operadores derivada e integral, el primero con el esquema del L'Hopital y el segundo
como una suma acumulada en el tiempo. En este trabajo de tesis no se abordo



ningun reactor CSTR con control, debido a que se resolvieron otro tipo de problemas
también de interés.

Figura 2. Modelos matematicos para Biorreactores Batch y CSTR con control
operando en régimen transitorio, especificando los métodos de solucion.



Como ejemplos de algunos casos en que es factible obtener la solucidon exacta
mediante analisis matematico, en esta tesis se presentan algunos desarrollos propios
correspondientes a:

(1) la integracion por fracciones parciales de una ecuacion diferencial ordinaria,
aplicada a la dinamica de crecimiento de la poblacion bacteriana en procesos
de fermentacion.

(2) la solucion mediante series de Fourier de una ecuacion diferencial parcial
aplicada al disefio de Biorreactores tubulares de flujo en piston.

(3) La solucion de la ecuacion de difusién transitoria, aplicable a pellets esféricos
de enzimas inmovilizadas.

Las soluciones exactas sirven como parametro de comparacion para evaluar el grado
de exactitud de las aproximaciones numericas.

Entre los métodos numéricos que comunmente se utilizan para el disefio y
optimizacién de Biorreactores, se tienen los siguientes:

e Los métodos de Euler y Runge-Kutta, para la resolucion de las ecuaciones
diferenciales ordinarias que gobiernan el comportamiento dinamico de
reactores batch, semibatch y CSTR; ambos se basan en el teorema de
L’Hopital de la definicién de la derivada a partir de un limite.

e Los métodos clasicos de diferencias finitas y elementos finitos, para el disefio
de Biorreactores de flujo en pistén y biorreactores de membrana.

e Meétodos modernos basados en autdmatas celulares en redes de Boltzmann,
proveniente de la teoria cinética de la mecanica estadistica.

Una de las principales aportaciones de este trabajo es la introduccién de este ultimo
método, a la ingenieria de biorreactores enzimaticos y microbianos.

La dinamica de los biorreactores no ideales, donde la difusién o la presencia de
fendbmenos hidrodinamicos complejos son importantes, se describe mediante
ecuaciones diferenciales parciales, de reaccion-difusidn-conveccion. En estos casos
es necesario conocer el perfil de velocidades del fluido resolviendo la ecuacion de
Navier Stokes. Ya obtenido dicho perfil, la ecuacion de reaccion-difusidon-conveccion
puede ser resuelta analiticamente o numéricamente. En este trabajo se presentan
algunas soluciones analiticas para casos integrables, haciendo uso de series de
Fourier, aunque otra opcién son las transformadas de Laplace. Dicha solucion sirve
como referencia para comparar la exactitud de las aproximaciones numéricas. Los
métodos numeéricos tradicionales que se aplican en el disefio de biorreactores son:
Diferencias Finitas, Elementos Finitos, Volumenes Finitos, etc., existiendo
actualmente software comercial que hace uso de ellos. Sin embargo, en este trabajo
se presentan algoritmos propios los cuales son aportacion importante de esta tesis,
pero ademas se utiliz6 un método mas moderno basado en la teoria cinética
molecular que corresponde al denominado Autématas Celulares en Redes de



Boltzmann, que presenta las siguientes ventajas, por las cuales se decidio utilizarlo en
esta tesis:

R/

% Gran exactitud, debido a su profundo fundamento fisico basado en principios
de conservacion de masa, momentum y energia durante las colisiones entre
particulas ficticias.

% Formulacion local que toma en cuenta interacciones globales, dando lugar a un
meétodo explicito facil de programar y de ejecucion rapida.

% Flexibilidad para cambiar condiciones de frontera y geometria.

El método de Elementos Finitos es con el que se formula la mayoria de los paquetes
de software comercial. Pero requiere dedicarle un largo tiempo para programarlos y
ejecutarlos, pues se trata de un método implicito en el que se requiere armar un
sistema de ecuaciones simultaneo no lineal y luego resolverlo para cada paso de
tiempo; esto da lugar a tiempos de ejecucion veinte o mas veces mayor que el que se
requiere con una Red de Boltzmann.

Para la programacion de un método de Elementos Finitos (colocacion ortogonal,
minimos cuadrados, Galerkin o variacional) es necesario especificar la topologia,
indicando las interconexiones nodo-nodo y elemento-elemento, asi como la
identificacion de elementos internos, elementos frontera y elementos esquina. La
especificacién de esta topologia le da flexibilidad al método, dando como resultado
que un solo programa puede servir para diferentes geometrias con el simple cambio
de las coordenadas nodales. Un programa bien hecho, al modificar las coordenadas
nodales, reconstruye automaticamente todas las ecuaciones de Elementos Finitos y
las resuelve. Algo parecido ocurre con la Red de Boltzmann y no con Diferencias
Finitas, donde siempre es necesario volver a programar.

Los autdomatas celulares en reticulas de Boltzmann fueron formulados en 1989
especificamente para resolver problemas de hidrodinamica compleja, tales como
inestabilidades hidrodinamicas, flujo sobre geometrias irregulares, etc.; en esta tesis
se utilizan estos automatas para resolver la ecuacion de difusién con reaccién quimica
y la ecuacién de reaccion-difusion-conveccion, aplicadas a la descripcion de la
dindmica de biorreactores enzimaticos y microbianos; considerando la velocidad del
fluido como constante, es decir, sin resolver la ecuacién de Navier-Stokes. Uno de los
trabajos en los que si se evaluaron campos de velocidad sobre obstaculos de
geometria irregular, fue presentado por los autores de esta tesis en septiembre de
2016, correspondiente al disefio de biorreactores de enzima inmovilizada para la
produccion de biodiesel a partir de aceite de palma, resolviendo la ecuacién de
Navier-Stokes para calcular el campo de velocidad del flujo del reactivo en fase
liquida a través del lecho fijo de enzima; sin embargo dicho trabajo no se incluye aqui.

La estructura de este trabajo de tesis profesional es la siguiente:

En el capitulo uno se describe la forma en que operan los diferentes modelos de
biorreactores que han sido disefiados a lo largo de mas de cien afios del desarrollo de



procesos biotecnolégicos industriales. Ademas, se especifican las técnicas modernas
de inmovilizacién de enzimas y células; conceptos importantes para el disefio de
fermentadores y reactores enzimaticos que se analizan en capitulos posteriores.

En el capitulo dos, se describen las caracteristicas importantes de la cinética
enzimatica, incluyendo el modelo clasico de Michaelis-Menten y los efectos de
inhibicion de la actividad enzimatica por parte de substrato y producto; formulando los
modelos matematicos correspondientes y escribiendo algoritmos de coOmputo para la
simulacién de dicha cinética en reactores batch.

El tercer capitulo trata de la descripcién de la dinamica de la poblacion microbiana
durante procesos de fermentacion; llevandose a cabo el andlisis de las diferentes
fases de crecimiento, incluyendo el periodo de latencia, el crecimiento exponencial, la
fase estacionaria y el periodo de muerte. Igualmente se formulan los modelos
matematicos correspondientes y los algoritmos de computo para fermentaciones en
Biorreactores batch. Se presentan también algoritmos computacionales propios para
el fendmeno del crecimiento diauxico y para un sistema depredador-presa.

En el cuarto capitulo se analiza la dinamica de biorreactores ideales. Se comienza
con biorreactores enzimaticos tipo CSTR (tanque agitado con flujo continuo), tomando
como ejemplo algunos casos reportados en la literatura cientifica. En segundo lugar
se analiza el comportamiento de biorreactores tipo PFR (Plug Flow Reactor, flujo en
piston) operando en condiciones de estado estacionario; y luego se describe cémo se
puede optimizar, graficamente, un arreglo de dos biorreactores CSTR y PFR en serie,
operando en régimen permanente. Después se formula un algoritmo computacional
para la operacion de un reactor semibatch. Luego, para considerar la operacion de un
biorreactor tubular ideal en régimen transitorio, se presenta la solucién analitica,
mediante series de Fourier, de la ecuacién de reaccién-difusion-conveccion, que
gobierna la dinamica de biorreactores de tipo flujo en pistdbn con dispersion axial,
siendo ésta una de las contribuciones importantes de esta tesis. Al mismo tiempo se
presentan dos soluciones numeéricas, una mediante el método tradicional de
diferencias finitas y la otra mediante el emergente método de automatas celulares en
reticulas de Boltzmann, siendo esta ultima otra de las contribuciones importantes de
este trabajo. Al final de este capitulo se compara la exactitud de estas dos
aproximaciones numeéricas frente a la solucién analitica.

En el quinto capitulo se extiende el analisis de la cinética de la Zymmomonas
mobilis, para aplicarlo al disefo de fermentadores CSTR y de membrana. En el
primer caso se utilizan los métodos de Euler y Runge-Kutta para sistemas de
ecuaciones diferenciales ordinarias, mientras que para el biorreactor de membrana de
células inmovilizadas se emplea el método de diferencias finitas. Cabe mencionar que
en un biorreactor de membrana se llevan a cabo dos operaciones unitarias en un solo
equipo, la reaccién bioquimica y la separacion de reactivos y productos, mediante el
uso de una membrana semipermeable.



Los algoritmos que se formulan en esta tesis son aplicables a la descripcidon
matematica de la operacion de cualquier biorreactor enzimatico o microbiano, pues el
unico cambio que se tendria que hacer es el de los modelos cinéticos de las
reacciones para cada caso.

Objetivo General:

De acuerdo a los balances de materia infinitesimales, formular los modelos
matematicos que describan la operacion de biorreactores enzimaticos y microbianos
para posteriormente resolver las ecuaciones diferenciales resultantes, mediante
analisis matematico o métodos numéricos tradicionales de Euler, Runge-Kutta y
Diferencias Finitas, asi como por el método moderno de autématas celulares en
Redes de Boltzmann.

Objetivos Particulares:

e Describir la operacion de los biorreactores mas comunmente utilizados en la
industria de los alimentos, asi como las técnicas de inmovilizacion de enzimas
y células.

e Describir la cinética enzimatica de Michaelis-Menten y las diferentes
modificaciones a este modelo que toman en cuenta las inhibiciones
competitivas y no competitivas que se producen por la presencia de substrato y
producto, formulando algoritmos computacionales para su caracterizacion
matematica.

e Describir los modelos matematicos para la dinamica poblacional microbiana,
tomando en cuenta las diferentes fases que se presentan durante su
desarrollo, como el periodo de latencia, el crecimiento exponencial, el régimen
estacionario y el periodo de muerte, formulando algoritmos propios para su
simulacién computacional.

e Formular un algoritmo computacional para el fendmeno de crecimiento diduxico
de una poblacion de microorganismos en presencia de un par de substratos,
dentro de un reactor CSTR.

e Escribir un algoritmo de cdémputo que permita simular las oscilaciones
periodicas que se presentan dentro de un biorreactor CSTR que contenga un
substrato y dos microorganismos, donde uno de ellos se alimenta de puro
substrato y el segundo microorganismo se alimenta del primero (sistema
depredador-presa).



Describir el calculo del tiempo de residencia de biorreactores ideales tipo CSTR
y PFR, en estado estacionario, incluyendo la forma en que se puede optimizar
un arreglo de biorreactores ideales.

Formular un algoritmo de computo para la operacion de un reactor enzimatico
tipo semibatch.

Resolver analiticamente, mediante series de Fourier, la ecuacion de difusion en
coordenadas esféricas, para comparar la exactitud de las aproximaciones
numeéricas por diferencias finitas y reticulas de Boltzmann.

Formular un algoritmo basado en autdmatas celulares de redes de Boltzmann
para una reaccion enzimatica tipo Michaelis-Menten en el interior de pellets
esféricos de reactores de membrana de enzima inmovilizada.

Resolver mediante analisis matematico aplicando series de Fourier, la ecuacion
diferencial gobernante de un reactor de flujo en piston con dispersion axial
operando en régimen transitorio, con la finalidad de tener la solucién exacta
contra la cual comparar la exactitud que brindan los métodos numéricos de
diferencias finitas y reticulas de Boltzmann.

e Utilizar los métodos de Euler y Runge-Kutta para el disefio y optimizacién de un
fermentador CSTR con Zymmomonas mobilis, que conduce a un
comportamiento oscilatorio de las diferentes especies quimicas y bioldgicas.

e Aplicar el método de Diferencias Finitas para el disefio de un fermentador de
membrana de células inmovilizadas, utilizando Zymmomonas mobilis como
especie bioldgica.



Capitulo 1

Generalidades

Resumen

En este capitulo inicial, se describen las caracteristicas principales de los
catalizadores enzimaticos y las dos formas en que se utilizan en aplicaciones
industriales, ya sea libres (disueltas) o inmovilizadas. Luego se profundiza en los
diferentes métodos de inmovilizacién (adsorcion, enlace covalente, entrampamiento y
confinamiento en membrana), informacion que sera util en el disefo de los equipos de
proceso. Posteriormente se describe el funcionamiento de los diferentes modelos de
biorreactores enzimaticos que se han disefiado desde principios del siglo XX hasta la
actualidad, remarcando las ventajas y desventajas de algunos de los modelos mas
recientes. Ademas se describen también los diferentes tipos de biorreactores
microbianos que se utilizan actualmente en la industria, asi como las caracteristicas y
aplicaciones de los fermentadores recientemente desarrollados. Dejando para el
capitulo 3 la descripcion del uso de diferentes tipos de microorganismos, junto con el
analisis matematico de la dinamica poblacional.

1.1 Enzimas

De todas las funciones de las proteinas, la catalisis es probablemente la mas
importante [1]. En la ausencia de catalizadores, la mayoria de las reacciones en los
sistemas biologicos sucederian demasiado lentas como para aportar productos
necesarios a un ritmo adecuado para procesos fisioldgicos o aplicaciones industriales.
Los catalizadores que tienen esta funcion se llaman enzimas. Excepto algunos ARN
(ribosomas), todas las demas enzimas son proteinas globulares.

Las enzimas son los catalizadores conocidos mas eficientes; pueden incrementar la
rapidez de una reaccion dada por un factor hasta 10%° sobre las reacciones no
catalizadas [1]. A diferencia, los catalizadores no enzimaticos estimulan la velocidad
de reaccion sélo por factores entre 10% y 10* Poseen alta especificidad, al grado de
ser capaces de distinguir varios estereoisdmeros de un mismo compuesto, y con base
en ello incrementar la velocidad de una reaccion especifica. Funcionan en soluciones
acuosas en condiciones muy suaves de temperatura y pH. En muchos casos, las
acciones de las enzimas estan finamente sintonizadas por los procesos regulatorios.

Las enzimas se clasifican segun la reaccién catalizada [2]. Muchas se han designado
afiadiendo el sufijo “asa” al nombre del sustrato sobre el que actuan o alguna palabra
frase que describa su actividad. Por ejemplo la ureasa cataliza la hidrdlisis de urea.



Otras enzimas fueron bautizadas por sus descubridores, luego que se conociera su
reaccion especifica, por ejemplo, la pepsina fue denominada asi por el vocablo griego
“pepsis” (digestion), ya que actua en la digestiéon de los alimentos. En otros casos el
nombre procede de su origen: la tripsina recibid su nombre por el vocablo griego
tryein, “desgastar’, ya que se obtuvo frotando tejido pancreatico con glicerina. Sin
embargo existe una clasificacién Internacional regulada por el comité de nomenclatura
de la International Union of Biochemistry and Molecular Biology, que se muestra a
continuacion [2]:

Tabla 1.1 Clasificacion internacional de enzimas

N°de clase = Nombre de Tipo de reaccidn catalizada

la clase

1 Oxidorreductasa Transferencia de electrones (iones hidruro o
atomo de H)

2 Transferasas Reacciones de transferencia de grupos

3 Hidrolasas Reacciones de hidrdlisis (transferencia de
grupos funcionales al agua)

4 Liasas Rotura de C-C, C-O, C-N u otros en laces por
eliminacion, dejando dobles en laces o anillos
o adicion de grupos a dobles enlaces.

5 Isomerasas Transferencia de grupos dentro de moléculas
dando formas isoméricas.

6 Ligasas Formacion de enlaces C-C, C-S, C-O y C-N

mediante reacciones de condensacion
acopladas a la rotura de ATP o un cofactor
similar

Fuente: Clasificacion Internacional regulada por la, Union of Biochemistry and
Molecular Biology.

1.2 Enzimas libres e inmovilizadas

La mayoria de las enzimas industriales son enzimas hidroliticas que pueden degradar
moléculas poliméricas de alto peso molecular. A pesar de que las enzimas
inmovilizadas son cada vez mas adecuadas desde el punto de vista técnico-
economico, las enzimas libres aun son utilizadas en muchos de los procesos
industriales.

Se pueden utilizar enzimas libres disueltas en una gran variedad de casos; sin
embargo, en muchas aplicaciones practicas es conveniente emplear enzimas
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inmovilizadas. La inmovilizacion enzimatica consiste en fijar las moléculas de la
enzima a una matriz soporte macroscopica [3].

Las enzimas inmovilizadas ofrecen varias ventajas respecto a las enzimas libres:

Como las enzimas son caras, su reutilizacién es un factor critico. Cuando se
utilizan enzimas libres disueltas, normalmente retienen algo de actividad
después del proceso, siendo muy dificil recuperarlas para reprocesamiento.
Una de las principales ventajas de las enzimas inmovilizadas es que pueden
ser reutilizadas.

Las enzimas libres pueden contaminar el producto y su remocion puede
involucrar costosos procesos de separacion adicionales. El beneficio mas
importante que se obtiene al usar enzimas inmovilizadas es que no se
requieren procesos de separacion y purificacion de la enzima. La pureza del
producto suele ser de alta calidad y se disminuyen los problemas de manejo
de efluentes, principalmente si el catalizador bioldgico es tdxico o antigénico.

Las enzimas inmovilizadas pueden utilizarse en una amplia variedad de
configuraciones de reactor; y debido a que generalmente se obtienen altas
concentraciones del biocatalizador, la productividad se eleva tanto como es
posible, lo cual conduce a bajos costos de capital. También permiten que
durante la operacion continua se ahorre en enzimas, labor y costos en general.

A una enzima inmovilizada se le pueden alterar selectivamente sus
propiedades fisicas o quimicas, permitiendo un mejor ambiente para la
actividad enzimatica. Por lo tanto las enzimas inmovilizadas a menudo son mas
estables que las enzimas libres disueltas. También es importante notar que las
propiedades de los soportes utilizados para inmovilizar enzimas pueden ser
explotadas para modificar la actividad enzimatica.

1.3 Métodos de inmovilizacion

Las enzimas pueden ser inmovilizadas sobre |la superficie o en el interior de soportes
solubles en agua mediante una amplia variedad de métodos. En afos recientes se
han reportado cientos de métodos de inmovilizacion de enzimas. En seguida se
describen solo unos cuantos de dichos métodos, comparando sus ventajas y
desventajas [3, 4].

Existen cuatro métodos principales: adsorcion, enlace covalente, entrampamiento y
confinacion en membranas.

11



Figura 1.1. Diferentes métodos de inmovilizacién de enzimas

1.3.1 Adsorcion

La forma mas simple de inmovilizar moléculas de enzimas es adhiriéndolas a la
superficie de las particulas de soporte mediante fuerzas fisicas. Comunmente la
fuerza promotora de este tipo de enlace es una combinacién de efectos hidrofébicos
con la formacion de varios enlaces salinos por molécula de enzima. El protocolo de
inmovilizacién consiste en exponer la enzima disuelta en solucién a la superficie
activa del adsorbente bajo condiciones apropiadas de pH, tension idnica, temperatura,
etc. Los adsorbentes mas frecuentemente empleados pueden ser materiales
inorganicos tales como la alumina, el carbono, el carbonato de calcio, o materiales
organicos entre los que se puede citar a la celulosa, almidones, asi como resinas de
intercambio anidénico y cationico. En afos recientes se han desarrollado
nanomateriales funcionalizados, mediante autoensamblaje de moléculas de enzima y
del nanomaterial, muy eficientes para la inmovilizacién enzimatica.

Las ventajas de las técnicas de adsorcidon para la inmovilizacion enzimatica son las
siguientes [4]:

1. La adsorcion de las enzimas a las matrices es muy facil y capaz de soportar
alta carga enzimatica.

2. Es posible separar y purificar las enzimas mientras estan siendo inmovilizadas

3. Los sitios activos de las enzimas adsorbidas no son habitualmente afectados
durante el proceso, por lo tanto las enzimas no son desactivadas por su
adsorcion

4. Es posible remover con facilidad las enzimas de su soporte, debido a la que la
adsorcion es un proceso reversible

Sin embargo los métodos de adsorcidon para inmovilizacibn enzimatica también
exhiben algunas desventajas:

1. La desorcién de las enzimas es un proceso comun que limita la eficiencia de la
inmovilizacién.

12



2. La dinamica de la inmovilizacion es muy sensible al pH, tension idnica y
temperatura de la solucion

3. La cantidad de enzimas cargadas sobre las particulas de soporte es
comunmente baja debido a las débiles fuerzas de interaccion.

1.3.2 Enlace covalente:

Una alternativa a la adsorcién fisica es el enlace covalente, que consiste en la
retencion de la enzima sobre superficies de soporte mediante la formacion de enlaces
covalentes. Como las enzimas contienen tipicamente una combinacién de grupos
funcionales que son potencialmente reactivos ante una amplia variedad de agentes
quimicos comunes, las moléculas de la enzima pueden ser covalentemente unidas, a
matrices insolubles, via residuos amino-acidos no esenciales. Una variacion del
enlace covalente es la copolimerizaciéon de la enzima con un mondémero reactivo; en
este caso las moléculas de enzima se entreligan fuertemente unas con otras, ya sea
con o sin un soporte adicional, produciendo entonces una red polimérica-enzimatica.

Los grupos funcionales de las enzimas que se unen al material soporte deben ser
residuos de aminoacidos no esenciales, no localizados en los sitios activos. Los
grupos mas adecuados para el proceso de inmovilizacion pueden ser los aminos,
carboxilos, hidroxilos y sulfhidrilos. En particular los residuos de la lisina son los
grupos mas utiles para el enlace covalente debido a su amplia superficie expuesta y
alta reactividad, especialmente en soluciones alcalinas; ademas muy raramente
aparecen en los sitios activos de las enzimas. Algunos soportes comunes insolubles
en agua utilizados para la inmovilizacion de enzimas covalentes son: soportes
sintéticos poliméricos con base en acrilamida, anhidrido maleico, acido meta acrilico o
estireno; también se utilizan polipéptidos, asi como soportes naturales como el vidrio,
la agarosa, la celulosa, la dextrana y el almidén. Los grupos funcionales sobre los
materiales soporte son activados habitualmente mediante el uso de agentes quimicos
tales como el bromuro de ciandgeno, la carbodiimida y el glutaraldehido. Las matrices
mas comunmente empleadas para inmovilizacién enzimatica covalente incluyen a la
agarosa, las celulosas y las poliacrilamidas.

Las principales ventajas de los métodos de inmovilizacién por enlace covalente estan
asociadas a la intensidad de la fuerza del enlace, que permite eliminar pérdidas de
catalizador biolégico. Sin embargo, este método de inmovilizacién presenta las
siguientes desventajas [3, 4]:

e No es posible la regeneracion del biocatalizador

e El enlace covalente a sitios multiples en las moléculas de enzima puede
conducir a pérdida de la actividad enzimatica ya sea por cambios significativos
en los sitios activos de la enzima o por la inmovilizacién de la enzima con una
orientacién particular no adecuada, en la cual se distorsiona la geometria del
sitio activo y los hace indisponibles.
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e Los reactivos involucrados en el enlace covalente encarecen el procedimiento
de inmovilizacion
e La carga enzimatica es comunmente baja (alrededor de .02 g/g de matriz).

1.3.3 Entrampamiento

El entrampe es un procedimiento fisico en el que se confinan las enzimas en un
pequeio espacio. Las enzimas pueden ser entrampadas en el interior de cadenas
poliméricas entrecruzadas mediante la formacién de una malla polimérica alrededor
de las moléculas de enzima, produciéndose geles, fibras o capsulas. No hay enlace
quimico entre las moléculas de enzima y la matriz polimérica, por lo tanto no hay
modificaciéon quimica de la actividad enzimatica. Sin embargo este método de
inmovilizacién exhibe las siguientes desventajas [3, 4]:

e La difusion del substrato hacia la enzima y de los productos hacia el exterior de
la malla polimérica puede presentar dificultades. Sin embargo los problemas de
difusién pueden ser eliminados reduciendo el tamafio de las particulas de las
matrices o capsulas.

e Las enzimas puede ser desactivadas durante la formacion de geles.

e La fuga de las enzimas también es un serio problema; por ejemplo, puede
suceder una fuga al interior de la solucion debido a la ruptura de los geles o
capsulas. Sin embargo este problema puede ser resuelto reduciendo el peso
molecular de las membranas o el tamafio de poro de las matrices sélidas.

e Carencia de control de las condiciones microambientales en el interior de las
matrices sodlidas, lo cual cuando se presenta, reduce drasticamente la actividad
y estabilidad enzimatica. Sin embargo, se pueden obtener mejores condiciones
microambientales utilizando diferentes matrices e ingredientes quimicos, o
cambiando las condiciones de procesamiento, o reduciendo el tamafno de las
particulas y capsulas.

e Las moléculas grandes de substrato enfrentan grandes dificultades para
aproximarse a los sitios cataliticos de las enzimas entrampadas, lo cual impide
el uso de este método para substratos de alto peso molecular.

Las matrices que se utilizan para inmobilizacion son comunmente materiales
poliméricos como el alginato de calcio, la poliacrilamida y el colageno. Sin embargo,
también se utilizan algunas matrices soélidas como el carbon activado, ceramica
porosa y tierras de diatomeas. La matriz puede estar conformada por particulas,
membranas o fibras. El polimero de cadena cruzada mas ampliamente utilizado es el
gel de poliacrilamida. Cuando la inmovilizacién se lleva a cabo con una matriz
polimérica, la solucién enzimatica se mezcla con la solucibn monomérica antes de la
polimerizacién; luego el material se extruye para darle forma a las particulas. [5]

El entrampe y la adsorcion superficial pueden ser utilizados en combinacion en
algunos casos. El entrampamiento en membrana es un ejemplo.Se han utilizado
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fibras huecas para entrampar soluciones enzimaticas entre membranas delgadas
semipermeables hechas de nylon, celulosa polisulfona o poliacrilato. Para retener
enzimas, que son compuestos de alto peso molecular, se utilizan membranas
semipermeables, que ademas permiten el paso de compuestos de bajo peso
molecular como las moléculas de substrato y producto. Los métodos de
entrampamiento suelen utilizar membranas con poros suficientemente pequefios para
impedir la liberacion de las enzimas pero permitir el paso de substratos y productos a
través de ella. Dentro del entrampamiento, la enzima permanece en solucion, y
cualquier efecto potencial adverso resultante de la adsorcion o enlace covalente
puede ser evitado mediante este método.

1.3.4 Confinamiento en membrana

Esta es una forma especial del entrampamiento en membrana, en la que moléculas
de enzima en solucién acuosa pueden ser confinadas en el interior de una membrana
semipermeable. Con este método se forman esferas microscopicas huecas que
contienen en su interior la solucidon enzimatica, las cuales a su vez se encuentran
endosadas dentro de una membrana porosa. La membrana puede ser polimérica o
una frontera interfacial formada alrededor de una gota.

Las técnicas de confinamiento en membrana dependen de su naturaleza
semipermeable. EI método mas simple consiste en dividir el reactor en dos
compartimientos mediante una membrana semipermeable; una de los
compartimientos contiene la enzima, mientras que el otro contiene a las corrientes de
reactivo y producto. Comercialmente se dispone de membranas fibrilares huecas, que
poseen una gran area superficial en proporcion a su volumen, y que son permeables
a substratos de peso molecular considerablemente menor al de las moléculas de
enzima.

La inmovilizacion mediante esta técnica requiere de un alto costo de inversion, pero
frecuentemente el beneficio econdmico es mayor, al utilizarse enzimas inmovilizadas.
En general, el método de inmovilizacion para una enzima y aplicacién particular
depende de varios factores [3, 4]:

¢ El costo tanto de la enzima como del soporte

e E| tiempo de vida utii de la enzima inmovilizada. Es preferible si el
transportador puede ser regenerado después del tiempo de vida util de la
enzima inmovilizada.

e La capacidad de enlace del material soporte

e La estabilidad y la retencion de la actividad enzimatica, la cual depende de los
grupos funcionales presentes en el material soporte y las condiciones
ambientales.

e La naturaleza del soporte, ya que afecta la actividad enzimatica y su cinética
aparente.
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e La forma, densidad, porosidad, distribucién, estabilidad operacional y tamafo
de particula de la matriz soporte tiene influencia en el tipo de reactor donde se
llevara a cabo el proceso de biocatalisis.

1.4 Tipos de reactores enzimaticos

El corazén de los bioprocesos tipicos es el reactor o fermentador, flanqueado por
operaciones unitarias donde se realizan cambios fisicos para la preparacion del medio
o recuperacion de los productos. El reactor es donde ocurren las principales
transformaciones bioquimicas. Existen modelos clasicos [4, 5] y novedosos [6, 7].

1.4.1 Reactor batch de tanque agitado (STR)

Aun es el tipo mas ampliamente usado; su principio de operacion es relativamente
sencillo. El substrato y la enzima se introducen dentro de un tanque, el cual
normalmente esta equipado con mamparas que mejoran la eficiencia de la agitacion y
consecuentemente la transferencia de masa. En todo tipo de reactor es necesario
controlar la temperatura y el pH para asegurar las condiciones 6ptimas de operacion,
pero en el STR el control es simple; por lo cual este tipo de reactor es adecuado para
una gran variedad de operaciones industriales, esencialmente para substratos de alta
viscosidad y baja solubilidad; ademas es adecuado cuando se dispone de bajo capital
para inversion y operacion. Sin embargo, los STR exhiben varias desventajas tales
como baja eficiencia de reaccién, altos insumos energéticos necesarios para la
agitacion y la necesidad de remover las enzimas de los productos una vez que se ha
completado el proceso.

Dentro de los reactores de tanque agitado, el reactor batch (BSTR) es el mas sencillo.
El contenido del reactor debe ser intensamente agitado para asegurar homogeneidad
de la mezcla reaccionante durante todo el proceso. El contenido del reactor se
remueve periédicamente para alimentar la siguiente carga. Se puede operar con
enzimas libres o inmovilizadas. EI BSTR es util para soluciones de substrato de alta
viscosidad y para enzimas inmovilizadas con relativamente baja actividad. Si
embargo, un problema grave que ocurre frecuentemente es que la enzima
inmovilizada tiende a descomponerse debido a los esfuerzos mecanicos a los que se
ve sometida por la intensa agitacion. El sistema batch es generalmente adecuado
para la produccion a pequefa escala [4].

El segundo tipo de reactor STR es el de flujo continuo (CSTR) con alimentacién
constante de reactivos, basandose también en la consideracién de que el contenido
sera perfectamente agitado para asegurar homogeneidad dentro del reactor. La
corriente de substrato se bombea de manera continua al interior del reactor, al mismo
tiempo que se remueve el producto, de forma tal que el volumen del reactor
permanece invariable. Se asume que la concentraciéon dentro del reactor es igual a la
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concentracion de la corriente de salida. EI CSTR es facil de construir, versatil y barato;
ademas la carga y reemplazo del biocatalizador es simple. Comparado al BSTR, el
CSTR es mas eficiente y permite mayor productividad, aunque es un poco mas dificil
de controlar.

Sin embargo, el alto costo de las enzimas impide su adicion continua a un CSTR; por
lo tanto es conveniente que la enzima sea retenida dentro del reactor; para ello, la
técnica mas comun es utilizar un reactor CSTR/UF combinado, el cual es una
combinacion de un CSTR con una unidad de ultrafiltracion. Una membrana de
ultrafiltraciéon continua es un dispositivo que se afiade a la salida del CSTR, de
manera que la enzima aun util es removida de la corriente de producto y recirculada al
interior del biorreactor. También puede utilizarse una malla de fibra hueca. Esta
combinacion CSTR/UF es adecuada para substratos de alto peso molecular y para
productos de bajo peso molecular [5]. La inmovilizacién de las enzimas dentro de
pellets inmovilizados dentro del biorreactor, es otra alternativa. Algunas particulas
magneéticas son utiles para atraer las enzimas, lo cual facilita la separacion de las
enzimas a la salida del reactor mediante un campo magnético.

1.4.2 Reactor de lecho empacado, PBR

El PBR es un reactor con enzima inmovilizada, en el cual el substrato entra en un
extremo de un tubo cilindrico y el producto sale por el extremo opuesto. La
caracteristica mas importante del PBR es que la mezcla reaccionante fluye a través
del reactor como un flujo en pistdn, por lo que también se les denomina PFR. La
longitud del tubo y la ausencia de agitacién impiden completo mezclado dentro del
reactor. Las propiedades de la corriente reaccionante varian tanto en direccion radial
como axial, pero la variacién radial frecuentemente es mucho menor que a lo largo del
eje del tubo. ldealmente, toda la corriente de substrato tiene la misma velocidad,
paralela al eje del reactor, sin retromezclado; aunque en la realidad puede haber
difusién en sentido contrario al flujo. Con la finalidad de lograr el flujo pistén ideal, se
prefiere flujo turbulento, mejorandose el mezclado y la transferencia de calor radial,
reduciendo ademas el retromezclado axial. Debido al tipo de flujo en el interior de
reactor, también se le denomina reactor tubular enzimatico. Generalmente se utilizan
enzimas inmovilizadas. Algunas de las ventajas de este tipo de reactor son su
sencillez de operacion y de implementacion de control automatico, bajos costos de
operacion, estabilidad de las condiciones de operacion y facilidad en el control de la
calidad de los productos. Quiza la ventaja mas significativa es que se pueden utilizar
altas concentraciones de enzimas inmovilizadas. Con la enzima inmovilizada en el
interior del reactor, la corriente de substrato fluye a través del canal cilindrico
transformandose en producto, el cual es colectado como efluente del biorreactor. Este
sistema heterogéneo facilita la separacion del producto. Respecto a la conversién, se
puede obtener cualquier grado de avance de reaccion con la adecuada longitud del
PBR. En comparacion con los CSTR, los PBR son preferidos para procesos en los
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que existe inhibicion del producto, activacion del substrato y reaccién reversible.
Figura 2.

Las desventajas del PBR son las siguientes [4]:

e La configuracion de los PBR no permite el control de pH por adicion de acidos
o bases, ni facil control de temperatura en operaciones donde se requiera una
excesiva liberacion de calor, un problema que es mas notable en reactores de
gran escala.

e La concentracion de substrato y producto cambian a lo largo de la longitud del
biorreactor.

e Las enzimas inmovilizadas son facilmente deterioradas por la formacion de
coloides o precipitados, por lo que se requiere de limpieza o cambio de las
enzimas inmovilizadas.

e Después de algun tiempo pueden presentarse algun circulo vicioso con
problemas de retropresion, deformacion de las particulas y obstaculizacion de
flujo, que eventualmente puede bloquear el flujo a través del reactor [4].

e Se pueden formar canales en el interior del reactor debido a la caida de presion
excesiva, empaque irregular, o carga irregular de las corrientes de substrato,
provocando diferencias de flujo volumétrico a lo largo del reactor [4].

Figura 1.2. Diferentes tipos de biorreactores enzimaticos.

1.4.3 Reactor de lecho fluidizado, FBR

Consiste en un lecho fluidizado de enzima inmovilizada, que se pone en movimiento
vertical hacia arriba mediante una corriente de substrato puro [8]. El substrato se hace
fluir verticalmente a través del lecho de enzima inmovilizada a una velocidad
suficientemente alta para que floten las particulas que contienen en su interior la
enzima. Hay un minimo de velocidad necesario para alcanzar la fluidizacién del lecho,
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que depende del tamafo, forma, densidad y porosidad de las particulas, asi como de
la densidad y viscosidad de la solucién [8].

El FBR (Fluidized Bed Reactor) es una combinacion de un CSTR y un PBR, que se
comporta dinamicamente de una forma intermedia entre esos dos tipos de reactores.
Las condiciones de operacion del FBR definen si se comporta de manera mas
cercana a un CSTR o un PBR, lo cual le da flexibilidad. Por ejemplo, se puede lograr
que se comporte como un CSTR si se le colocan mamparas, de manera tal que se
evite el retromezclado. Comunmente se elige un FBR cuando se requiere flexibilidad
entre los dos comportamientos, por ejemplo cuando se requiere alta conversion pero
la corriente de substrato es coloidal o la reaccion produce un cambio sustancial de pH
o gran liberacion de calor [4, 8]

Normalmente se utilizan pequefas particulas de enzima inmovilizada en los reactores
FBR, con la finalidad de alcanzar altas areas de superficie biocatalitica. Dichas
particulas deben ser suficientemente densas en relacion a la corriente de substrato,
de manera que no sean expulsadas fuera del reactor. Para una eficiente operacion, el
tamafo de las particulas debe ser lo mas homogéneo posible; si no es asi, se
formaran gradientes de concentracion biocatalitica no uniformes dentro del reactor.
Comunmente se disefian para un amplio intervalo de flujos volumétricos. Las ventajas
que presenta el uso de reactores FBR (Figura 1.2) son las siguientes:

e Facil control de pH, temperatura y suministro de gas

e Alta eficiencia en la transferencia de calor y masa, lo cual hace que este
modelo sea adecuado para reacciones exotérmicas

e Especialmente adecuado cuando se utilizan substratos altamente viscosos o
en forma de polvo

e Caida de presion relativamente baja aun cuando se utilizan particulas de
enzima muy pequefias

Sin embargo los FBR tienen algunas desventajas [4,8]:

e Se requiere alta energia para la fluidizacion del lecho

e Dificultad en el escalamiento

e Canalizacién y pérdida de biocatalizador cuando se utilizan muy altos flujos
volumétricos

¢ Posibilidad de destrucciéon y descomposicidon de las enzimas inmovilizadas
debido a los esfuerzos mecanicos asociados a la fluidizacion y las colisiones

e Solamente es adecuado para concentraciones relativamente bajas de enzimas
inmovilizadas.

e Se pueden provocar grandes cambios en los patrones de flujo al modificar el
flup volumétrico de la corriente de substrato, lo cual puede tener
consecuentemente efectos inesperados sobre la rapidez de conversion
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1.4.4 Reactor de membrana, MR

Esta es una combinacion funcional de los procesos de catalisis enzimatica y
separacion con membrana. El| principal requerimiento es una membrana
semipermeable que permita el libre paso de las moléculas producto pero restrinja el
de las moléculas de enzima. Los MR pueden ser utilizados ya sea en condiciones
batch o de flujo continuo, y facilita la separacion de la enzima y el producto. Si un
substrato es capaz de difundirse a través de la membrana, puede ser introducido en el
mismo lado o del otro lado donde se encuentre la enzima. La dinamica del MR es
similar a la del BSTR en operacion batch o a la del CSTR cuando opera
continuamente, figura 1.2.

El caso mas simple de un reactor de membrana es para el procesamiento de
enzimas libres. Configuraciones mas complejas ocurren cuando la corriente de
substrato fluye en el lado opuesto de la membrana con respecto a la ubicacion de la
enzima; en este caso la rapidez de reaccion puede ser severamente limitada por los
procesos de difusion del substrato a través de la membrana y la contradifusion del
producto. Bajo estas circunstancias la reaccion puede ser aun mas severamente
limitada por procesos de inhibicion o por reversibilidad de las reacciones. El disefo
mas practico es un reactor MR de fibras huecas que consiste de un mddulo
preformado que contiene cientos de delgadas fibras tubulares, cada una con un
diametro interior de 200 a 300 micrometros y un diametro exterior entre 300 y 900 pum.
La difusion del substrato a través de las paredes tubulares le permite tener contacto
con enzima gelizada para convertirse en producto. La subsecuente contradifusion del
producto facilita su recuperacion. Bajo la influencia de gradientes de presion a lo largo
de la pared tubular, el producto fluye al interior de los tubos para ser colectado en un
cabezal multiple [4].

Las ventajas del MR son las siguientes:

e Debido a la facilidad con la que se puede implementar un reactor de
membrana, a menudo se utilizan para produccion a pequefia escala (gramos o
kg), especialmente con sistemas multienzimaticos o cuando se requiere
regeneracion coenzimatica.

e Facilita el reemplazo de las enzimas en procesos que involucran enzimas
particularmente labiles

e Pueden ser utilizados para reacciones bifasicas

Las principales desventajas de los MR son el costo de las membranas, el deterioro de
la membrana por erosion y la necesidad de cambiarla periédicamente.
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1.5 Diseno de reactores enzimaticos

El disefio de los biorreactores enzimaticos es una tarea desafiante. El objetivo es
describir con precision el comportamiento dinamico del reactor para controlar y
optimizar la selectividad, el rendimiento, la productividad y los beneficios econémicos.
Bajo condiciones adecuadas, las enzimas son capaces de realizar sus funciones con
un 100 % de eficiencia. Para conseguir esto, se deben especificar adecuadamente las
variables de disefio, tales como concentraciones de substrato y enzima, flujos
volumétricos, temperatura y pH de operacion, volumen y tipo del reactor, velocidad de
agitacion, numero y espaciamiento de mamparas. Es necesario tener conocimientos
de termohidrodinamica, procesos de transferencia de calor y masa, cinética quimica,
fendmenos de superficie y métodos numéricos.

Los objetivos del disefio son aprovechar las ventajas del modelo seleccionado y
disminuir o evitar sus desventajas, tratando lograr la maxima calidad del producto y
minimizar costos. Las directrices basicas para el disefio de biorreactores enzimaticos
son las siguientes [4, 5]:

e Seleccionar el tipo de biorreactor mas adecuado

e Tomar en cuenta las propiedades quimicas vy fisicas de los fluidos dentro del
reactor

e Optimizar las condiciones de operacion para alcanzar la mas alta
concentracion de producto al mas bajo costo

1.6 Seleccion de reactores enzimaticos:

Existen varios factores que gobiernan sobre la seleccidén de un tipo de reactor para un
proceso particular [4, 5]:

e La forma de la enzima: Puede ser libre o inmovilizada. Cuando se utilizan
enzimas libres es dificil separar la enzima de reactivos y productos, por lo que
unicamente es adecuado el BSTR. Cuando se utiliza un CSTR es necesario
afiadir una unidad de ultrafiltracion para impedir | pérdida de enzima libre. Sin
embargo las ventajas de las enzimas inmovilizadas como biocatalizadores de
proceso, son mejor apreciadas en equipos de flujo continuo. En estos reactores
el tiempo de residencia promedio de las moléculas de substrato es mucho mas
corto que los de la enzima inmovilizada. Otros factores que deben ser tomados
en cuenta son la cinética de la reaccion enzimatica, asi como las propiedades
fisicas y quimicas del soporte inmovilizante, ya sea que se trate de una
particula, una membrana o una malla fibrosa, junto con la densidad,
compresibilidad, robustez, tamafio de particula y regenerabilidad de la enzima.
por ejemplo cuando se trata de enzimas inmovilizadas en forma de particula,
conviene utilizar CSTR o PBR; Si se dispone de enzimas membranosas o
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fibrosas, conviene un PBR; mientras que para enzimas de pequefio tamano un
FBR es la mejor opcion.

e Las propiedades fisicas de los substratos: En principio, si el substrato es
insoluble, se puede utilizar cualquier tipo de reactor. Sin embargo, si el
substrato es de baja solubilidad, es preferible utilizar operaciones batch para
operaciones de grandes volumenes de reaccidbn que contengan bajas
concentraciones de substrato.

e Los requerimientos de la reaccion. Debe considerarse la escala del proceso, la
necesidad de controlar el pH y la temperatura, el suministro y remocion de
gases, asi como la estabilidad de enzimas, substratos y productos. Por
ejemplo, cuando se requiere ajustar frecuentemente el pH en una reaccion
enzimatica, es preferible utilizar un STR, mientras que si necesita suministrar
oxigeno u otro gas, el FBR es la mejor opcion.

o Estabilidad de las enzimas: Siempre es deseable la mas alta actividad
especifica de la enzima. Las causas mas probables de pérdida de actividad
enzimatica son la desnaturalizacion y la desconexion de la enzima del soporte.
De todos los reactores mencionados en este texto, el CSTR es el que podria
provocar peores problemas de este tipo de inactivacion.

e Factores econdmicos: En general, la eleccion del tipo de reactor depende del
costo de productividad dentro de las especificaciones de calidad del producto,
que debe incluir el costo asociado con el precio del substrato, la
instrumentacion, el procesamiento corriente abajo, costos de operacion,
depreciacion, etc.

No hay una unica regla estandar para la eleccion del tipo de reactor enzimatico; se
deben balancear todos los factores que tienen que ver con la operacién del reactor y
con el proceso completo para tomar una decision.

1.7 Reactores enzimaticos novedosos

Los biorreactores novedosos son dispositivos no estandar con los cuales se intenta
obtener un mejor funcionamiento, maximizar rendimiento, introducir nuevos métodos
de produccion o intensificar el proceso (llevar a cabo dos 0 mas operaciones unitarias
en un solo equipo).

Algunos de estos reactores novedosos que han aparecido recientemente en la
literatura cientifica son: Los biorreactores de membrana en los que se lleva a cabo la
reaccion enzimatica y simultineamente se separan los productos (figura 1.3); los
biorreactores de cilindro rotatorio que permiten intensificar los procesos de difusion de
las especies quimicas [6]; los reactores de burbujeo; los microbiorreactores [7] que
comunmente se utilizan en proyectos de investigacién y permiten realizar estudios de
cinética enzimatica asi como de difusion de las diferentes especies participantes en
una reaccion a escala microscépica (figura 1.4).
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Figura 1.3 Biorreactor de membrana de enzima inmovilizada

En el capitulo 4 de este trabajo de tesis se describe matematicamente el
funcionamiento del reactor de membrana de enzima inmovilizada, pero es el Unico
reactor novedoso que se analiza. Frecuentemente estan apareciendo nuevos
modelos en la literatura cientifica por lo que siempre es recomendable revisar
periddicamente las publicaciones de revistas de Ingenieria y Tecnologia.

Figura 1.4 Diferentes tipos de microbiorreactores (Hickey, Enes; Heindel,
Theodore. (2014). An Introduction to Bioreactor Hydrodynamics and Gas-Liquid
Mass Transfer, New Jersey, Wiley
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1.8 Tipos de biorreactores microbianos

Ademas de los modelos clasicos de reactor batch, CSTR, flujo en pistdn, reactores
tubulares con dispersion axial, biorreactores de membrana de células inmovilizadas y
lecho empacado, asi como los fermentadores de lecho fluidizado, frecuentemente se
proponen nuevos modelos. Con los fermentadores, ademas de intentar maximizar la
produccion del producto deseado, manipulando rendimiento y selectividad, también
debe tenerse especial atencion a factores ambientales como la temperatura y pH.
Otro factor importante en el disefio de un biorreactor microbiano es no provocar
grandes esfuerzos mecanicos que puedan poner en peligro a la poblacién bacteriana.

Es por ello que han aparecido recientemente algunos equipos como el biorreactor de
cilindros concéntricos rotatorios, donde los rollos convectivos que se generan
alrededor del cilindro interior, promueven el transporte convectivo de los nutrientes
hacia las células, sin dafar mecanicamente a los microorganismos.

En la siguiente figura se presentan algunos tipos de fermentador mas comunmente
empleados en la industria alimentaria:

Figura 1.5 Fermentadores de Lecho Fluidizado.
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Figura 1.6 Diferentes tipos de fermentadores estandar

Conclusiones del capitulo

Es importante conocer la actualidad de los avances biotecnoldgicos en el disefio de
reactores enzimaticos y microbianos cuando se desea hacer un trabajo que aporte
algo a esta area del conocimiento. Algunos de los conceptos vertidos en este capitulo
son de utilidad en los siguientes.

En el resto de la tesis, principalmente se simulara el funcionamiento de reactores
batch y CSTR, pero también por ejemplo se formularan modelos matematicos para el
funcionamiento de biorreactores microbianos de células inmovilizadas en pellets
esféricos, asi como el de un biorreactor de membrana de células inmovilizadas.
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Capitulo 2
Cinética Enzimatica y Biorreactores Batch

Resumen

Este capitulo se dedica a la formulacion matematica de los modelos para cinética
enzimatica. EI modelo clasico es el de Michaellis-Menten, que describe con alta
precision el mecanismo de la accion enzimatica elemental. Modelos mas avanzados,
pero basados en el de Michaellis-Menten, incluyen inhibicion por parte del sustrato y
producto. Para cada uno de dichos modelos se escriben los algoritmos de computo
correspondientes, aplicados a procesos en reactores batch.

2.1 Cinética de Michaelis-Menten

Los catalizadores mas importantes en sistemas biologicos son las enzimas. Las
enzimas son moléculas de proteinas que se desdoblan en una estructura
tridimensional para permitir la interaccion con uno o varios substratos en ubicaciones
especificas denominadas sitios activos, que es donde se encuentran ubicados los
grupos funcionales reaccionantes dentro de la larga cadena molecular. Estos
biocatalizadores tienden a ser muy selectivos, pues una enzima particular acelera
solamente una reaccion especifica [1, 2, 3].

Comunmente la actividad enzimatica es un proceso fisicoquimico complejo que
involucra varios factores como la concentracidon de enzima, substrato productos,
activadores e inhibidores, el pH, la tension iénica y la temperatura. Si se analiza con
precision la influencia de todos estos factores, se puede llegar a elucidar el
mecanismo de la reaccién enzimatica, es decir, el orden en el cual los substratos y
productos se enlazan a la enzima y los fendbmenos mediante los cuales los
activadores e inhibidores alteran la rapidez de reaccion.

El mecanismo que mejor se adapta a la descripcion de la actividad enzimatica es el
propuesto por Michaelis y Menten en 1913, el cual describe la forma en que una
enzima libre (E) se enlaza a una molécula de substrato (S) para formar un complejo
enzima-substrato (ES), liberandose el producto (P), luego de la transformacion
quimica, y dejando a la enzima disponible para una nueva transformacion:

k1 k>
F4+S—FES— FE+ P
k_1

Aplicando la ley de accion de masas a este esquema de reaccion, se obtiene el

siguiente sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias acopladas, para la evolucién
de cada una de las especies:
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E == _k_lES """""" (2 2)
dP *

Y o JES e eaenns (2.3)
T = —k_1ES + kyES*- - - <2.4)
TL = kyES — kpES"-- - - (25)

2.2 Biorreactores batch

Como se menciond en el capitulo 1, este tipo de reactores consiste en un recipiente
en el cual se introducen los substratos y las enzimas o microorganismos, esperando
un tiempo adecuado para que se lleve a cabo la conversidn deseada, separando los
productos al final de la operacion [2, 3].

Como operan en régimen transitorio, el modelo matematico que describe la dinamica
de estos reactores son ecuaciones diferenciales; ordinarias si se implementa un buen
mezclado o parciales si el sistema es no homogéneo. Para asegurar el rendimiento y
calidad del producto, la operacidn comunmente se lleva a cabo bajo ambientes
controlados, es decir imponiendo valores adecuados de concentracion, temperatura,
pH, cantidad de oxigeno, agitacién, etc.

La dinamica de un biorreactor batch perfectamente agitado es dominada por la
cinética enzimatica o microbiana, pues no existen barreras difusivas. En los temas
que siguen se describe matematicamente el funcionamiento de este tipo de
biorreactores.

enzima disuelta
+

sustrato

Reactor Batch Enzimatico

Figura 2.1 Representacion esquematica de un biorreactor batch con reaccién en
fase homogénea
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2.21 Algoritmo de cémputo para la cinética de Michaelis-Menten en un
biorreactor batch.

Aplicando el método de Runge-Kutta, considerando valores de los coeficientes
cinéticos k1 =2, k1 =1y k2 =1, se obtiene el algoritmo de computo que se presenta a
continuacion:

function bioreactorbatch

% bioreactor cstr balances hechos con base en horas

clear all; close all; clc;

kmas=4;kmenos=1;%parametros cinéticos para reaccion reversible

k2=.5;%parametros cinéticos para reaccion irreversible

S0=5;E0=2;%concentracion inicial de substrato y enzima

ES=0;P=0;S=S0;E=EO0;%condiciones iniciales

deltat=.0001;nit=50000;%parametros de la simulacion

%condiciones iniciales

for i=1:nit
t = (i-1)*deltat; %especificacion del tiempo correspondiente a cada iteracion
% método de Runge-Kutta
rs1=-kmas*E*S; % rapidez de reaccién de substrato
re1=-kmas*E*S+k2*ES;% rapidez de reaccion de enzima
res1=kmas*E*S-kmenos*ES-k2*ES; % rapidez de formacion de complejo ES
rp1=k2*ES; % rapidez de formacion de producto
cs1=rs1/2*deltat+S;%concentracion de substrato primer paso de Runge-Kutta
cel=re1/2*deltat+E; %concentracion de enzima primer paso de Runge-Kutta
ces1=res1/2*deltat+ES; %concentracion complejo ES primer paso de Runge-Kutta
cp1=rp1/2*deltat+P; %concentracion de producto primer paso de Runge-Kutta
rs2=-kmas*ce1*cs1; %rapidez reaccion substrato 20 paso de Runge-Kutta
re2=-kmas*ce1*cs1+k2*ces1; %rapidez reaccion enzima 20 paso de R-K
res2=kmas*ce1*cs1-kmenos*ces1-k2*ces1; %rapidez reaccion ES 20 paso de R-K
rp2=k2*ces1; %rapidez produccion producto 20 paso de R-K
cs2=rs2/2*deltat+cs1; %concentracion substrato 20 paso de Runge-Kutta
ce2=re2/2*deltat+ce1; %concentracién enzima 20 paso de Runge-Kutta
ces2=res2/2*deltat+ces1;%concentracién complejo 20 paso de Runge-Kutta
cp2=rp2/2*deltat+cp1; %concentracion producto 20 paso de Runge-Kutta
rs3=-kmas*ce2*cs2; %rapidez reaccion substrato 3er paso de Runge-Kutta
re3=-kmas*ce2*cs2+k2*ces2; %rapidez reaccion enzimz 3er paso de Runge-Kutta
res3=kmas*ce2*cs2-kmenos*ces2-k2*ces2; %rapidez reaccion ES 3er paso de R-K
rp3=k2*ces2; %rapidez produccion producto 3er paso de Runge-Kutta
cs3=rs3/2*deltat+cs2; %concentracion substrato 3er paso de Runge-Kutta
ce3=re3/2*deltat+ce2; %concentracién enzima 3er paso de Runge-Kutta
ces3=res3/2*deltat+ces2; %concentraciéon complejo 3er paso de Runge-Kutta
cp3=rp3/2*deltat+cp2; %concentracion producto 3er paso de Runge-Kutta
rs4=-kmas*ce3*cs3; %rapidez reaccion substrato 40 paso de Runge-Kutta
re4=-kmas*ce3*cs3+k2*ces3; %rapidez reaccion enzima 40 paso de Runge-Kutta
resd=kmas*ce3*cs3-kmenos*ces3-k2*ces3; %rapidez reaccion ES 40 paso de R-K
rp4=k2*ces3; %rapidez produccion producto 40 paso de R-K
S=S+1/6*(rs1+2*rs2+2*rs3+rs4)*deltat; %concentracion del substrato en el tiempo t
E=E+1/6*(re1+2*re2+2*re3+red)*deltat; %concentracién de enzima en el tiempo t
ES=ES+1/6*(res1+2*res2+2*res3+res4)*deltat; %concentracion complejo ES en el tiempo t
P=P+1/6*(rp1+2*rp2+2*rp3+rp4)*deltat; %concentracion del producto en el tiempo t
S=S/(S+P+ES)*S0;P=P/(S+P+ES)*S0;%normalizacion substrato y producto
E=E/(E+ES)*EOQ;ES=ES/(ES+E)*EOQ;%normalizacion enzima y complejo ES
contar = i/500;
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if ((contar-ceil(contar))==0)
figure (1)
plot (t,S,"."); hold on;grid on;
plot (t,E,".r');hold on;grid on;
plot (t,ES,".g");hold on;grid on;
plot (t,P,".m');hold on;grid on;

else

end

end

2.2.2 Resultados graficos de la cinética de Michaelis-Menten en un biorreactor
batch

Para concentraciones iniciales de substrato, Sp = 5 y enzima Ey = 2, en ausencia de
producto y complejo enzima-substrato al inicio de la reaccion, se obtiene la evolucién
de las concentraciones de cada una de las especies que se muestra en la siguiente
figura:
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Figura 2.2. Evolucién de la concentracion de las diferentes especies dentro de
un reactor batch perfectamente agitado para cinética de Michaelis-Menten

Puede observarse que: La concentracion inicial de la enzima se recupera al final de la
reaccion, tal como corresponde a un biocatalizador; existe un intervalo de tiempo,
entre 0.25 y 2 horas, durante el cual la concentracion de la enzima permanece casi
constante y consecuentemente la rapidez de formacion de producto también, dando
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lugar a lineas rectas en las graficas de la evolucién de concentraciones de reactivo y
producto.

2.3 Simplificaciones del modelo cinético de Michaelis-Menten

Se pueden hacer diferentes consideraciones para reducir el esquema anterior a una
formulacion mas simple [1]. La primera de ellas es la propuesta originalmente por
Michaelis y Menten, y se le conoce como la suposicion de equilibrio rapido. Consiste
en suponer que el enlace y desenlace del substrato a la enzima procede en equilibrio,
mientras que la disociacion en producto ocurre mucho mas rapido. La segunda
aproximacion fue introducida en 1926 por Briggs y Haldane y se le denomina
suposicién de estado estacionario. En lugar de suponer un estado de equilibrio, se
considera que el complejo enzima-substrato alcanza rapidamente el estado
estacionario. Esta suposicion es menos restrictiva que la de equilibrio rapido. Todas
las leyes de velocidad de reaccion pueden ser deducidas a partir de cualquiera de
estas dos consideraciones, sin embargo debido a que la matematica es mas simple
con la de equilibrio rapido, es la opcion que se utiliza para describir muchos
mecanismos complejos en los que intervienen fendmenos de cooperatividad, alosteria
y expresion genética, por ejemplo.

Consideracion de equilibrio rapido:

Para la reaccion reversible del enlace del substrato a la enzima:

k
E+S—>‘k—1 ES ---- (2.6)
-1

La constante de equilibrio es:

X k. ES
" gk, ES*

—————— 2.7)

La concentracién total de la enzima es la suma de la enzima libre y la que se
encuentra formando el complejo:

Eiorat = E+ES™ = Keq % +ES* = ES* (1 + Kﬁq) ---- (2.8)

por lo tanto la concentracion del complejo es:

_ Etotal S

ES™ =
Keq+S

Bajo estas condiciones la velocidad de reaccién queda limitada por la rapidez de
liberacion del producto, por lo que se puede escribir:
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kZEtotalS — Umax S
Keg +S Ky +S

T = Vreqcci 6n = kZES* = - - = _(210)

Este modelo matematico corresponde a una combinacion entre una cinética de primer
orden a bajas concentraciones (S<<Ky) y una cinética de orden cero a altas
concentraciones ($>>Kw):

UmaxS
T' =
Ky +S

————— (2.11)

En esta ecuacion, r es la rapidez de reaccion volumétrica, mol m3 s S es la
concentracién de substrato en mol m™, Ku es la constante de Michaelis y v €s la
maxima rapidez de reaccion.

Esta aproximacion, de equilibrio rapido, permite modificar el modelo matematico de
manera relativamente sencilla. Por ejemplo, si una segunda molécula (I) se enlaza a
algunos de los sitios activos de la enzima para formar otro complejo (EI), a la cual el
substrato no se puede enlazar, la molécula I actuaria como inhibidor, compitiendo por
los sitios activos con el substrato. El conjunto complejo de estados en los que se
encontraria la enzima incluiria la enzima libre, E, el complejo enzima-substrato (ES) y
el complejo con la segunda molécula (EI):

Etota=E+ES+El - - - - - (2.12)

Denotando a las constantes del equilibrio de formacion de los complejos ES y EM
como K; y Kz, respectivamente, la rapidez de reaccion puede expresarse como:

ES k
k,ES” ks (K—) =S
"TEYES +E] total T ES : i Etotal = ——— Erota —— —(2.13)
E+ (K—l) + (—2) L4+

Como puede verse, esta formulaciéon puede ser facilmente sistematizada pues permite
una interpretacion directa del denominador, donde puede visualizarse la distribucion
de la enzima entre sus diferentes estados, libre y complejados.

2.4 Consideracion de estado estacionario.

Briggs y Haldane [1, 2] introdujeron la hipotesis de que el complejo enzima-substrato
alcanza rapidamente el régimen estacionario. En la resolucion de las ecuaciones
diferenciales ordinarias resultantes de la aplicacion de la ley de accion de masas
(Figura 2.2), la concentracion del complejo enzima-substrato rapidamente alcanza un
régimen estacionario y permanece ahi hasta que el nivel de substrato declina.
Entonces la rapidez de cambio del complejo ES, es cero:

L = kyES — k4 ES* —k;ES" =0 ----- (2.14)
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La concentracion total de enzima es: Eqar = Ejibre + ES™, mientras que la concentracion
de substrato, asumiendo P =0, es Siotai = Siipre + ES* = S + ES™.

Para simplificar el algebra se supone Si.o>> ES*, de manera que Sjpre ~ Stota- ESta
consideracion también asegura que la suposicion de estado estacionario sea valida.
Especificamente, la hipotesis de régimen estacionario es razonable si Sy + Ky<<Ey. A
partir de estas consideraciones, la concentracion del complejo es:

Etotal S

k_1+k
i S A
k1

ES = — —— —(2.15)

Tomando en cuenta que la rapidez de reaccion es r = k, ES*, y denominando el
cociente de constantes en el denominador como Ky, constante de Michaelis, se
obtiene:

_ kZ EtotalS _ vmaxS

r = =
a5~ Ky +5
1

— ——(2.16)

Si se asume que la disociacion del complejo ES* en producto y enzima es lenta, de
manera que k, sea mucho mas pequefia que k.1, entonces (k.1 + ky)/ks es igual a Kgg,
la constante del equilibrio de complejacion. Bajo esta consideracion, la aproximacion
de estado estacionario es equivalente a la de equilibrio rapido. Al graficar esta
ecuacion para r en términos de S, se obtiene una hipérbola rectangular. Como la que
se muestra en la siguiente figura 2.3.

Figura 2.3. Evoluciéon de la concentracion de las diferentes especies dentro de
un reactor batch perfectamente agitado para cinética de Michaelis-Menten
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Obsérvese que cuando la concentracién de substrato es igual a la constante de
Michaelis, la rapidez de reaccion es igual a un medio de la velocidad maxima;
ademas, la velocidad de reaccién tiende asintéticamente a la rapidez maxima cuando
la concentracion de substrato tiende a infinito. Si se grafica (Ku + S) en el eje de las
abcisas, Yy (vimax - 1) €n las ordenadas, al substituir Ku vmax por ¢, se obtiene xy = ¢, que
es la expresion de una hipérbola equilatera, como puede observarse en la figura 2.4.
Cuando los resultados experimentales se ajustan a este comportamiento, es evidente
gue el mecanismo de reaccidén es dominado por una cinética de Michaelis.

El siguiente programa permite obtener las graficas de las figuras 2.3 y 2.4:

function michaelismenten3

%grafica velocidad vs concentracion de substrato

clear all;close all;clc;

Km=4; %constante de Michaelis

S(1:51)=(0:50);% concentracion inicial de substrato

vmax=1;%rapidez maxima de reaccion

r(1:51)=0;%dimensionamiento del vector de velocidad de reaccion

x(1:51)=0;%dimensionamiento vector de abcisa de la grafica

y(1:51)=0;%dimensionamiento vector ordenada de la grafica

c=Km*vmax;%constante de la hipérbola equilatera

for i=1:51
r(i)=vmax*S(i)/(Km+S(i)); Y%orapidez de reaccion
x(i)=Km+S(i); % abscisa de la grafica
y(i)=(vmax-r(i))/c;% ordenada de la grafica

end

plot (S,r,-');grid on;

figure (2)

plot (x,y,-");grid on;

Figura 2.4 Grafica que permite comprobar si una reacciéon enzimatica sigue la
cinética de Michaelis-Menten
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2.5 Cinética de Michaelis-Menten para reacciones reversibles

La derivacion de la cinética de Michaelis-Menten para reacciones irreversibles es un
ejemplo ilustrativo, sin embargo no es un modelo muy apegado a la realidad debido a
gue no considera explicitamente la concentracion del producto. En experimentos in
vitro, la medicion de la rapidez de reaccidén al principio, cuando hay muy poco
producto, no genera problemas, pero en situaciones in vivo, o en varias de las
aplicaciones industriales, es diferente. En cualquier trayectoria metabdlica, el producto
debe estar presente para asegurar el siguiente paso del mecanismo. Esto significa
que siempre habra algun grado de inhibicidn o reversibilidad debida al producto, y
para formular los modelos matematicos correspondientes es necesario incluir la
reversibilidad de forma explicita.

La formulacion de la ecuacion reversible de Michaelis-Menten es muy semejante a la
del caso irreversible. Ahora debe considerarse, en el caso de la formacién de
producto, las velocidades de reaccion tanto en sentido directo (con coeficiente cinético
k2) como inverso (con coeficiente cinético k-;):

r=rr-rr=kzES*-k,EP----- (2.17)

La ecuacion que describe la concentracion del complejo ES* en estado estacionario
tiene ahora un término adicional correspondiente al enlace del producto con la enzima
libre para volver a formar el complejo. Tomando en cuenta esto, se obtiene la
siguiente expresidon general de cinética enzimatica reversible:

S P

UfK—S—UrE

r= ————(218)

14—+

Ks = Kp
Donde vry v, son las velocidades maximas en sentido directo e inverso, mientras que
los valores de Ks y Kp son los coeficientes de Michaelis para substrato y producto,
respectivamente. En el equilibrio la rapidez de reaccion reversible, r, es cero, con una
constante de equilibrio K.; =P/S; r sera positiva si la reaccion procede hacia formacion
de productos y negativa si favorece la direccion inversa. Si se considera P=0, esta
ecuacion se convierte en la formulaciéon de la cinética irreversible de Michaelis-
Menten.

El siguiente algoritmo de cdmputo permite calcular las concentraciones de todas las
especies para una cinética de Michaellis-Menten con reaccion reversible en el paso
de la disociacion del complejo enzima-sustrato para formar el producto, utilizando el
método de Runge-Kutta.

function bioreactorbatchmmrev

% biorreactor cstr balances hechos con base en horas

clearall; close all; clc;

kmas=4;kmenos=1;kmenos2=1/2;%parametros cinéticos para reaccion reversible
k2=.5;%parametros cinéticos para reaccion irreversible
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S0=5;E0=2;%concentracion inicial de substrato y enzima

ES=0;P=0;S=S0;E=E0;%condiciones iniciales

deltat=.0001;nit=50000; % parametros de la simulacion

for i=1:nit
t = (i-1)*deltat;
% método de Runge-Kutta
rs1=-kmas*E*S; %rapidez de reaccion de substrato ler paso Runge-Kutta
rel=-kmas*E*S+k2*ES; %rapidez de reaccion de enzima ler paso Runge-Kutta
resl=kmas*E*S-kmenos*ES-k2*ES; %rapidez de reaccion de complejo ler paso R-K
rpl1=k2*ES-kmenos2*P; %rapidez de reaccion de producto ler paso Runge-Kutta
cs1=rs1/2*deltat+S; %concentracion substrato ler paso Runge-Kutta
cel=rel/2*deltat+E; %concentracion enzima ler paso Runge-Kutta
cesl=res1/2*deltat+ES; %concentracion complejo ES ler paso Runge-Kutta
cpl=rp1/2*deltat+P; %concentracion producto ler paso Runge-Kutta
rs2=-kmas*cel*cs1; %rapidez de reaccion de substrato 20 paso Runge-Kutta
re2=-kmas*cel*cs1+k2*cesl; %rapidez de reaccion de enzima 20 paso Runge-Kutta
res2=kmas*cel*cs1-kmenos*ces1-k2*cesl;%rapidez de reaccion complejo 20 paso R-K
rp2=k2*cesl-kmenos2*cp1l; %rapidez de reaccion de producto 20 paso Runge-Kutta
cs2=rs2/2*deltat+cs1; %concentracion de substrato 20 paso Runge-Kutta
ce2=re2/2*deltat+cel; %concentracion de enzima 20 paso Runge-Kutta
ces2=res2/2*deltat+cesl; %concentracion decomplejo ES 20 paso Runge-Kutta
cp2=rp2/2*deltat+cpl; %concentracion de producto 20 paso Runge-Kutta
rs3=-kmas*ce2*cs2; %rapidez de reaccion de substrato 3er paso Runge-Kutta
re3=-kmas*ce2*cs2+k2*ces2; %rapidez de reaccion enzima 3er paso Runge-Kutta
res3=kmas*ce2*cs2-kmenos*ces2-k2*ces2;%rapidez reaccion de complejo 3er paso RK
rp3=k2*ces2-kmenos2*cp2; %rapidez de reaccion de producto 3er paso Runge-Kutta
cs3=rs3/2*deltat+cs2; %concentracion de substrato 3er paso Runge-Kutta
ce3=re3/2*deltat+ce2; % concentracion de enzima 3er paso Runge-Kutta
ces3=res3/2*deltat+ces2; %concentracion de complejo ES 3er paso Runge-Kutta
cp3=rp3/2*deltat+cp2; %concentracion de producto 3er paso Runge-Kutta
rs4=-kmas*ce3*cs3; %rapidez de reaccion de substrato 40 paso Runge-Kutta
red=-kmas*ce3*cs3+k2*ces3; %rapidez de reaccion de enzima 40 paso R-K
res4=kmas*ce3*cs3-kmenos*ces3-k2*ces3; %rapidez de reaccion complejo 40 paso RK
rp4=k2*ces3-kmenos2*cp3; %rapidez de reaccion de producto 40 paso Runge-Kutta
S=S+1/6*(rs1+2*rs2+2*rs3+rsd)*deltat; % concentracion de substrato
E=E+1/6*(rel+2*re2+2*re3+re4)*deltat; %o concentracion de enzima
ES=ES+1/6*(res1+2*res2+2*res3+res4)*deltat; % concentracion de complejo ES
P=P+1/6*(rp1+2*rp2+2*rp3+rp4)*deltat; %concentracion de producto
S=S/(S+P+ES)*S0;P=P/(S+P+ES)*S0; %normalizacion substrato y producto
E=E/(E+ES)*EQ;ES=ES/(ES+E)*E0; % normalizacion enzima y complejo ES

contar = i/500;

if ((contar-ceil(contar))==0)

figure (1) %desplegado grafico

plot (t,S,'."); hold on;grid on;plot (t,E,'.r");hold on;grid on;

plot (t,ES,'.g");hold on;grid on;plot (t,P,'.m");hold on;grid on;

else

end

end

El resultado de la ejecucion de este programa es el siguiente:
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Figura 2.5 Evolucién de la concentracion de todas las especies para cinética de
Michaelis-Menten con paso reversible en la disociacion del complejo enzima-
substrato.

El comportamiento es muy parecido al caso en el que la disociaciéon del complejo E-S
es irreversible, pero puede observarse que se ha ampliado el lapso de tiempo en el
que la concentracién del complejo enzima-substrato, asi como la concentracion de la
enzima, permanecen constantes, en comparacion con lo observado en la figura 2.2.
También se puede notar que tarda mas tiempo en crecer la concentracién de la
enzima hasta su valor inicial.

2.6 Reactores batch enzimaticos con inhibicion competitiva y no competitiva

Existen moléculas capaces de retardar o acelerar la actividad catalitica de una
enzima; a ellas se les denomina inhibidores y activadores, respectivamente.

Un tipo de inhibicidn muy frecuente es la inhibicion competitiva, que ocurre cuando el
inhibidor es estructuralmente similar al substrato y por lo tanto compite por los sitios
activos formando un complejo terminal. Sin embargo no es el unico tipo de inhibicion.
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2.6.1 Inhibidores:

Los inhibidores se clasifican en dos categorias, reversibles e irreversibles. Un ejemplo
de inhibicidn reversible es la inhibicion competitiva, debido a que el inhibidor se enlaza
reversiblemente a la enzima; este tipo de inhibicion puede ser evitado afadiendo un
exceso de substrato. Los inhibidores irreversibles se enlazan covalentemente a la
enzima o la modifican quimicamente, provocando un cambio permanente.

2.6.2 Modelo generalizado para el fenédmeno de inhibicion
El inhibidor puede interactuar con una enzima en tres formas diferentes:

e Enlazandose a un sitio activo
¢ Enlazandose a un sitio alternativo en la proteina
e Enlazandose al substrato que esta unido al sitio activo

Tomando en cuenta estas alternativas, Botts y Morales [4] formularon un modelo
cinético generalizado que describe el enlace quimico reversible del inhibidor (1) ya sea
a la enzima libre (E) o al complejo enzima-substrato (ES), o al complejo enzima-
inhibidor (El), o al complejo enzima-substrato-inhibidor (ESI); suponiendo que los
complejos ES y ESI puedan ser cataliticamente activos. La figura siguiente representa
la ruta quimica de las formas en que actuan los inhibidores enzimaticos:

Ky

E.,—‘irESkL:-E+P

Ve

El < gsp et L pr i p

Figura 2.6 Esquema Generalizado de Inhibicion Enzimatica

A cada paso de este mecanismo le puede corresponder un diferente orden de
reaccion, obteniéndose distintos modelos matematicos. En su expresion generalizada,
Botts y Morales [4] consideraron equilibrios rapidos. La constante catalitica kqs suele
ser diferente para la transformacion de ES o ES/ en producto. Dicha diferencia se
toma en cuenta con el factor b. Si b=1, entonces ES y ESI tienen igual actividad
catalitica. Si b=0, entonces solo el complejo ES puede formar producto. Nétese que si
b>1 el complejo ESI es mas activo que el complejo ES. Bajo estas condiciones, el
inhibidor actua como activador. Para que actue como un verdadero inhibidor, b debe
tener un valor en el intervalo 0 < b <1.

En el esquema generalizado, K;representa a la constante de disociacion de enlace.
Mientras mas grande sea esta constante, menos favorable es la formacion de los
complejos involucrados. El factor a representa la diferencia en afinidades de enlace
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entre el substrato con el complejo El y el inhibidor con el complejo ES. Sia =1, no
hay diferencia. Cuando a = 0, solamente el inhibidor se puede enlazar a la enzima
libre. Modificando a y b se pueden obtener todos los modelos de inhibicion y de
activacion comunes. Aplicando ley de accion de masas, el modelo correspondiente a
la rapidez de reaccion para el esquema de inhibicion generalizado es:

s I
Vi ——(1+b—)
Km aKi
r=—35 1 5 —-----(219

14 F—-
Km Ki aKl-Km

Una forma alternativa muy util de escribir esta ecuacion es:

Vin S(L+b——
r= - ——---(2.20)
Ko (1 +F>+S(1 +
En tanto que para el caso reversible se tiene:
Vm(g __P_ L
LAl S (2.21)

T=<1=5=P>=’(1= S+ Py
Ks Kp/) K; aKs aKp
Estas ecuaciones generalizadas pueden ser simplificadas introduciendo diferentes
consideraciones, lo cual permite obtener modelos matematicos para varios patrones
de inhibicion especificos. Los mecanismos mas comunmente descritos en los libros
de texto son la inhibicidn competitiva y la no competitiva. En la practica la inhibicién no
competitiva es muy rara mientras que la competitiva es muy frecuente.

2.6.3 Inhibicion competitiva

Considerando a >>0 y b=0, el esquema generalizado se reduce a:

E‘Li*Esk‘irE+P E.‘L"_M’-ES%L»E+P
I e
EI ESI

a) Inhibicion competitiva b) inhibicion no competitiva

Figura 2.7 Tipos de inhibicién
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El mecanismo cinético para un unico inhibidor competitivo se muestra en el inciso (a)
de la figura 2.6. Haciendo que el factor a sea grande (a>>0; b=0) la formacion de ES/
puede eliminarse dejando solamente la interaccion competitiva.

Si se incrementa la concentracion de sustrato, es posible reducir la competencia del
inhibidor. Aplicando nuevamente la ley de accion de masas, se obtiene la siguiente
expresion cinética:

_ Vin S _ VnS/Kp
T (D 1eia %)
m K; Km K;

Con I = 0, esta ecuacion de inhibicion competitiva se reduce a la ecuacién normal e
irreversible de Michaelis-Menten. Nétese que el término K., (1+ I/K;) en la primera
ecuacion muestra claramente el impacto del inhibidor, I, sobre la constante de
Michaelis, Ku; y que el inhibidor no causa efecto sobre Vp,.

El siguiente algoritmo de cdmputo permite visualizar graficamente el efecto de la
concentracion del agente inhibidor y de la concentracion de substrato sobre la rapidez
de reaccion, tomando en cuenta cuatro concentraciones de inhibidor diferentes, y
ademas, Vn=1; Ku=1; Ki=1:

function inhib1levita

clearall; close all; clc;

logS(1:50)=0; % dimensionamiento vector de logaritmo de la concentracion de substrato

logr(1:50)=0; %dimensionamiento vector de logaritmo de la rapidez de reaccion

I(1)=0;1(2)=1;1(3)=5:;1(4)=25; %diferentes concentraciones del inhibidor

Vm=1; %rapidez maxima de reaccion

Km=1; %constante de Michaelis

Ki=1; %constante de Inhibicion

for i=1:4

for j=1:50

logS(j)=-1+(j-1)*.1; %especificacion logaritmo de concentracion de substrato
S=10"(logS(j)); Yocalculo concentracion de substrato
r=vVm*S/(S+Km*(1+I(i)/Ki)); %calculo concentracion de substrato
logr(j)=log(r);

end

%desplegado grafico

axis([-1 3 -2 0]);

plot (logS,logr,'-");hold on;

xlabel('log (Concentracion de Substrato)')

ylabel('log (velocidad de reaccion)')

title('Cinética de Inhibicion Competitiva')

grid on;

end
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El desplegado grafico que se obtiene al ejecutar este programa se presenta a
continuacion:

Cinética de Inhibicion Competitiva

w

log (velocidad de reaccion)

ABF-----

}IEI]J au

log K
S lfm—

ABF----4-

0.5 1 15 2 25 3
log (Concentracion de Substrato)

Figura 2.8 Inhibiciéon Competitiva. Efecto de la concentracién del inhibidor sobre
la rapidez de reaccién.

La figura anterior muestra como cambia la velocidad de reaccion en respuesta a
cambios en la concentracion de sustrato, imponiendo una concentracion constante del
inhibidor para cada caso. Se sefalan en el eje de las abscisas las constantes
aparentes de Michaelis—Menten para resaltar el efecto del inhibidor y para que sea
mas facil comparar con otros esquemas de inhibicién. Las cuatro curvas de la figura
alcanzan la velocidad de reaccion maxima bajo concentracién suficiente de S (10° M).

En ausencia de inhibidor (/=0) el logaritmo de la concentracion de sustrato
corresponde a la constante de Michaelis-Menten; mientras que para diferentes valores
de la concentracion del inhibidor, las constantes aparentes se obtienen graficamente
de la manera indicada en la figura 2.8.
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2.6.4 Dinamica de un reactor enzimatico batch con inhibicion competitiva

irreversible

La inhibicion competitiva irreversible es muy comun en aplicaciones practicas de la

Ingenieria en Alimentos.

La evolucidn de las concentraciones de reactivo y producto, cuando este tipo de
reaccion enzimatica se efectua dentro de un biorreactor tipo batch perfectamente
agitado, puede calcularse mediante un algoritmo de computo como el que se presenta

a continuacion, basado en el método de Euler:

function inhibevita
clear all; close all; cle;nit=30;
I(1)=0;1(2)=1;1(3)=5;1(4)=25; % Diferentes concentraciones del inhibidor
Vm=1; %Rapidez maxima de reaccion
Km=1; %Constante de Michaelis
Ki=1; % Constante de Inhibicion
S(1:nit)=0; % Dimensionamiento vector de concentracion del substrato
P(1:nit)=0; % Dimensionamiento vector de concentracion del producto
t(1:nit)=0; %o Dimensionamiento vector tiempo
dt=.1; %paso de tiempo
S(1)=1; %Concentracion inicial de substrato
P(1)=0; % Concentracion inicial de producto
for i=1:4
t(j)=(j-1)*dt; %calculo de los diferentes tiempos
for j=2:nit
r=vVm*S/(S+Km*(1+I(i)/Ki)); %calculo de la rapidez de reaccion
S(j)=S(j-1)-r*dt; %calculo de concentracion substrato
P(j)=P(j-1)+r*dt; %calculo de concentracion de producto
end
% desplegado grafico
plot (t,S,'-");hold on; plot (t,P,"-r");hold on;
xlabel ('tiempo, segs'); ylabel('concentracion (M)")
title ("Evolucion de concentracion de substrato y producto');
grid on;pause;
end

Los resultados de la ejecucidn de este programa, en el cual se toman en cuenta
cuatro diferentes concentraciones de inhibidor y coeficientes cinéticos unitarios, se

presentan en la siguiente grafica:
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Figura 2.9 Evolucion de concentracion de sustrato y producto en un reactor
Batch para inhibicion competitiva irreversible.

Puede observarse el efecto de la concentracion del inhibidor; a altas concentraciones
del inhibidor el avance de reaccidon es pobre; en ausencia del inhibidor se obtiene el
maximo avance de reaccion. En la literatura cientifica existe una gran cantidad de
articulos donde se reportan los parametros cinéticos para sistemas de este tipo con
aplicacion en la industria de alimentos.

2.6.5 Dinamica de un biorreactor batch con inhibicion competitiva reversible

La forma reversible de la cinética con inhibicidon competitiva puede derivarse de la
ecuacion generalizada, especificando a>>1 y b =0 obteniéndose:

Yn(s-t)
_ Kg Keq
’r‘ —————————————————

- S P I
1 +K—S+E+K—i

————(2.23)

Puede observarse que la velocidad de reaccion depende de la concentracion del
producto, la cual varia durante el transcurso de la reaccion. El siguiente algoritmo
basado en el método de Euler, permite describir la dinamica de un reactor Batch para
la inhibicion competitiva reversible de una reaccién enzimatica:
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function inhibcomprevevita
clear all;close all;cle;nit=1000; %ontumero total de iteraciones
1(1)=2;1(2)=5;1(3)=10;1(4)=20;%diferentes valores de concentracion del inhibidor
S(1:nit)=0; % dimensionamiento del vector de concentracion de substrato
P(1:nit)=0; % dimensionamiento del vector de concentracion de producto
Vm=1; %rapidez de reaccion maxima
Ki=1; %constante de inhibicion
Ks=1/2; %constante de inhibicion por parte del susbtrato
Keq=2; %constante de equilibrio para la inhibicion competitiva reversible
Kp=1; %coeficiente de inhibicion por parte del producto
t(1:nit)=0; %dimensionamiento del vector de tiempo
dt=.01; %paso de tiempo
for i=1:4
S(1)=1; %especificacion de la concentracion inicial de substrato
P(1)=0; %especificacion de la concentracion inicial de producto
for j=2:nit
t(j)=(j)*dt; %especificacion de tiempo de calculo
%calculo de la rapidez de reaccion
v=Vm/Ks*(S(j-1)-P(j-1)/Keq)/(1+S(j-1)/Ks+P(j-1)/Kp+I(i)/Ki);
S(j)=S(j-1)-v*dt;%Evolucion de la concentracion del substrato
P(j)=P(j-1)+v*dt; % Evolucion de la concentracion del producto
end
plot (t,S,".");hold on; plot (t,P,".r");hold on;
xlabel ('tiempo, segs'); ylabel('concentracion (M)')
title ("Evolucion de concentracion de substrato y producto'); grid on;pause (1);
end

La figura 2.10 muestra los resultados de la ejecucion de este programa, utilizando
valores de la constante de equilibrio de 1y 2, y todos los demas parametros unitarios,
excepto Ks= 1/2. Obsérvese que existe una tendencia asintética de la concentraciéon
del substrato y del producto al valor de 1/2 cuando Keq=17, mientras que la tendencia
es hacia 1/3 para el substrato y 2/3 para el producto, cuando Keq =2.

Figura 2.10 Evolucién de las concentraciones de substrato y producto en un
reactor Batch para reaccion competitiva reversible
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2.6.6 Inhibicion por parte del producto

A veces algunas reacciones parecen irreversibles, es decir, no se detecta ninguna
velocidad inversa discernible, y sin embargo, la reaccién directa es influenciada por la
acumulacion del producto. Este efecto es causado por la competencia entre producto
y sustrato por unirse al sitio activo, a lo que se le denomina inhibicion por parte del
producto. Un ejemplo industrial de esto, es la conversion de lactosa a galactosa por la
enzima B—galactoxidasa. Donde la galactosa compite con la lactosa, disminuyendo la
velocidad hacia la formacion del producto.

Para describir la inhibicion irreversible por parte del producto, se puede establecer
que P/Keq en la ecuacion generalizada es igual a cero. Esto da como resultado:

V.S
r = - — — — —(2.24)
S+Km(1 +K_)
P

Conforme aumenta la concentracién de producto, €l compite con el substrato y por lo
tanto ralentiza la reaccion. Esta ecuacién tiene exactamente la misma forma que la de
inhibicidbn competitiva. La figura 2.11 muestra el efecto de Kp sobre la evolucion de las
concentraciones de substrato y producto dentro de un reactor Batch, para un valor de
Km = 1. El algoritmo de computo que permite obtener esta grafica es el siguiente:

function inhibporpartedelprod
clear all; close all;cle;nit=1000; % niamero total de iteraciones
%diferentes valores de la constante de inhbicion por parte del producto
Kp(1)=.01; Kp(2)=.1;Kp(3)=1;Kp(4)=10;
S(1:nit)=0; % dimensionamiento del vector concentracion de substrato
P(1:nit)=0; % dimensionamiento del vector concentracion de producto
Vm=1; %rapidez de reaccion maxima
Km=1; %constante de Michaelis
t(1:nit)=0; % dimensionamiento del vector tiempo
dt=.01; %paso de tiempo
for i=1:4
S(1)=1; %concentracion inicial de substrato
P(1)=0; %concentracion inicial del producto
for j=2:nit
t(j)=(j)*dt; %especificacion del tiempo
% calculo de la rapidez de reaccion
v=Vm*S(j-1)/(S(j-1)+Km*(1+P(j-1)/Kp(i)));
S(j)=S(j-1)-v*dt; %evolucion de la concentracion de susbtrato
P(j)=P(j-1)+v*dt;%evolucion de la concentracion de producto
end
plot (t,S,".");hold on; plot (t,P,".r');hold on;
xlabel ('tiempo, segs'); ylabel('concentracion (M)')
title("Evolucion de concentracion de substrato y producto');grid on;pause (1);
end
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Evolucion de las Concentraciones de Substrato y Producto
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Figura 2.11 Variacién de las concentraciones de Substrato y Producto dentro de

un reactor Batch para reacciones enzimaticas con inhibicién por parte del
producto

Como ya se menciond, el aumento de la concentracion de producto ralentiza la
reaccion, tal efecto es mas marcado mientras es menor el valor de K.

La inhibicion competitiva también puede ocurrir si una enzima se confronta a sustratos
con estructura similar. Sustratos relacionados tienen el potencial de unirse al sitio
activo y bloquear el enlace del sustrato de interés.

2.6.7 Inhibicién no competitiva

La inhibicion no competitiva ocurre cuando un inhibidor se enlaza al substrato
unicamente cuando ya dicho substrato se ha unido a la enzima, figura 2.7 (b). Se
podria hipotetizar que el enlazamiento del substrato a la enzima provoca un cambio
conformacional que permite que el inhibidor se una posteriormente. Esto puede
involucrar ya sea un enlace a un sitio completamente separado o al substrato
enlazado a la enzima. En cualquier caso, el inhibidor no compite directamente con el
substrato por los sitios activos. Por lo tanto, al aumentar la concentracién de
substrato, no se evita el enlace del inhibidor no competitivo.
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En el esquema de Botts-Morales, se especifica b=0, y a0, asumiendo ademas que
K tiende a infinito. Esto significa que Ki>>aK;y asegura que el enlace de / a E es muy
raro que ocurra, mientras que el producto aK; tiene un valor finito, por lo que / puede
enlazarse a ES. Cuando se toman en cuenta estas consideraciones, se obtiene la
siguiente expresion matematica para la inhibicion no competitiva:

V,S
r= = — — ——(2.25)

_Km+S(1+aLKi)

La figura 2.12 muestra como varian las concentraciones de substrato y producto a
diferentes concentraciones de inhibidor no competitivo, considerando Ky =1 = K; =V,.

Evolucion de las Concentraciones de Substrato y Producto
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Concentracion (M)
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0.1
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Figura 2.12 Evolucién de las concentraciones de Substrato y Producto para
Inhibicion no competitiva dentro de un reactor Batch

Puede observarse que conforme aumenta la concentracion del inhibidor, la reaccién
es mas lenta.

El algoritmo utilizado para los calculos de la figura anterior es el siguiente:
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function inhibnocompetitiva
clear all; close all;clc;
nit=1000; % numero total de iteraciones
I(1)=1;1(2)=2;1(3)=5;1(4)=20; %diferentes valores de concentracion de inhibidor
S(1:nit)=0; % dimensionamiento de concentracion de substrato
P(1:nit)=0; % dimensionamiento de concentracion de producto
Vm=1; %rapidez maxima de reaccion
Km=1; %Constante de Michaelis
Ki=1; %Constante de inhibicion
t(1:nit)=0; % Dimensionamiento vector de tiempo
dt=.01; %paso de tiempo
a=.5; %coeficiente de Botts y Morales
for i=1:4
S(1)=1; %Concentracion inicial de substrato
P(1)=0; % Concentracion inicial de producto
for j=2:nit
t(j)=(j)*dt; %especificacion del tiempo
%rapidez de reaccion
v=Vm*S(j-1)/(Km+S(j-1)*(1+1(i)/a/Ki));
S(j)=S(j-1)-v*dt; %evolucion de concentracion de substrato
P(j)=P(j-1)+v*dt; %evolucion de concentracion de producto
end
%desplegado grafico
plot (t,S,".");hold on; plot (t,P,".r');hold on;
xlabel ('tiempo, segs'); ylabel('concentracion (M)")
title ("Evolucion de concentracion de substrato y producto')
grid on;pause (1);
end

2.6.8 Inhibicién no competitiva reversible

La forma reversible de la ley de velocidad no competitiva puede derivarse a partir de
la ecuacion (2.21), obteniéndose:

(s 2 )
Ks Keq

r =
s, P 1
1+<K_s+§)<1+a1<i)

Donde Vi, es la velocidad maxima, Ks y K, las constantes de saturacion media del
substrato y del producto.
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El siguiente programa permite calcular la evolucién del perfil de las concentraciones
de substrato y producto para cuatro diferentes concentraciones del inhibidor, y los
valores de las constantes especificados en el cédigo:

function inhibnocompetitivarev

clear all; close all;clc;

nit=1000; % numero total de iteraciones

I(1)=1;1(2)=2;1(3)=5;1(4)=20; %diferentes valores de concentracion del inhibidor
S(1:nit)=0; % Concentracion inicial del substrato

P(1:nit)=0; % Concentracion inicial del producto

Vm=1; %rapidez maxima de reaccion

Ks=1; % Constante de inhibicion por parte del substrato

Kp=1; %Constante de inhibicion parte del producto

Ki=1; %Constante de inhibicion

t(1:nit)=0; % dimensionamiento de vector de tiempo

dt=.01; %paso de tiempo

a=.5; %coeficiente de Botts y Morales

Keq=1; % Constante de equilibrio para la inhibicion no competiva reversible

for i=1:4
S(1)=1; %Concentracion incial de susbtrato
P(1)=0; % Concentracion inicial de producto

for j=2:nit
t(j)=(j)*dt; %especificacion de tiempo
%ocalculo de la rapidez de reaccion
v=Vm/Ks*(S(j-1)-P(j-1)/Keq)/(1+S(j-1)/Ks+P(j-1)/Kp)/(1+I(i)/a/Ki);

S(j)=S(j-1)-v*dt;%evolucion de la concentracion de substrato
P(j)=P(j-1)+v*dt;%evolucion de la concentracion de producto
end

%desplegado grafico
plot (t,S,'.-");hold on; plot (t,P,".-r");hold on;
xlabel ('tiempo, segs'); ylabel('concentracion (M)")
title ("Evolucion de concentracion de substrato y producto')
grid on;pause (1);
end

Los resultados de la ejecucion de este programa se muestran en la siguiente figura:
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Evolucidn de concentracion de substrato y producto
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Figura 2.13 Evolucién de las concentraciones de Substrato y Producto para
Inhibicién no competitiva reversible dentro de un reactor Batch

Obsérvese que el efecto de la reversibilidad es ralentizar la reaccion.

2.7 Alosterismo y cooperatividad

Alosterismo y cooperativismo son dos términos que frecuentemente se confunden, por
lo que es necesario aclarar el concepto.

El término alosterismo proviene de dos vocablos griegos, allos que significa “otro” y
estéreos que significa “solido o forma”. Las enzimas alostéricas son las que adquieren
otras formas, otra conformacion, por la unién de moduladores [5]. Estos moduladores
pueden ser inhibidores o activadores que se unen a la enzima en un sitio diferente al
sitio activo e inducen un cambio conformacional en la estructura de la enzima tal que
cambia la estructura del sitio activo. La inhibicidn no competitiva es una uniéon de un
inhibidor a un sitio de la enzima diferente al de uniéon al sustrato e implica una
variacion en la Vnax siendo la curva v vs [S] una hipérbola. Sin embargo, un inhibidor
alostérico también puede dar como resultado una disminucién de la afinidad de la
enzima por el sustrato y ser tratado en consecuencia como competitivo, aunque su
estructura no sea semejante a la del substrato. También pueden darse otro tipo de
efectos como lo son un incremento en la afinidad o una activacion. Muchas enzimas
alostéricas presentan cooperativismo.
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El término cooperativismo se emplea en el caso de enzimas que posean varios sitios
de union a sustrato (se trata de enzimas oligoméricas). Estos sitios por accién de
algun efector (un inhibidor, un activador o muchas veces el mismo sustrato) poseen
distintas afinidades por el sustrato dependiendo de la concentracion de efector
presente. Este efecto requiere la presencia de varios sitios de unién a sustrato y se
evidencia en las curvas de v vs [S] como una curva sigmoidea.

Cuando un sustrato se une a una subunidad enzimatica, el resto de las subunidades
son estimuladas y se activan. Los ligandos pueden tener cooperatividad positiva,
cooperatividad negativa o no cooperatividad.

A pesar de que la actividad reguladora de algunas enzimas obedecen la cinética de
Michaellis Menten, muchas de ellas son descritas mediante una cinética no
hiperbdlica, y/o por medio de isotermas de enlace. Tal comportamiento puede ser
explicado en términos de la existencia de sitios multiples para el enlace del sustrato a
la enzima. Si el enlace de una molecula de sustrato al primer sitio facilita el enlace al
segundo y asi sucesivamente, el comportamiento cinético es sigmoidal. Este tipo de
comportamiento se denomina cooperatividad positiva. Por otra parte, si el enlace de la
molécula de sustrato al primer sitio inhibe el enlace al segundo y sitios subsecuentes,
se dice que existe una cooperatividad negativa. En el caso de la cooperatividad
positiva, existe una region en la isoterma de velocidad de reacciéon donde la
conversion es mucho mas sensible a la concentracion de sustrato que en el caso de
la isoterma hierbdlica. En el caso de la cooperatividad negativa existe una region de
concentracion en la que la velocidad de reaccion es menos sensible a la
concentracion de sustrato que en el caso de la isoterma hiperbdlica (figura 2.14).
Estas interacciones que ocurren en sitios de enlace para ligandos indénticos se
conocen como interacciones homotropicas.

Figura 2.14 Graficas de velocidad de reaccion vs [ligando] para cooperatividad
positiva, no cooperatividad y cooperatividad negativa.
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Las interacciones heterotropicas son aquellas que ocurren entre sitios de enlace de
ligandos diferentes y son tipificadas por los efectos de los activadores e inhibidores
sobre la actividad enzimatica. Los efectos de los activadores o inhibidores pueden ser
competitivos 0 no competivos con respecto al enlace del sustrato. Los sistemas que
exhiben comportamientos competitivos se denominan sistemas K, debido a que ellos
involucran cambios en la constante aparente de Michaelis; mientras que los sistemas
no competitivos se denominan sistemas V, ya que en su cinética solamente involucran
cambios en la velocidad maxima.

En ambos sistemas, K y V, un efector puede actuar tanto como activador como
inhibidor.

La mayoria de las enzimas alostéricas presentan curvas sigmoideas de saturacion de
sustrato. Por consiguiente el alosterismo ha llegado a ser sinbnimo de respuesta
sigmoidea. Sin embargo, no todas las cinéticas sigmoideas se explican mediante
interacciones alostéricas. Y viceversa, no todas las enzimas alostéricas presentan
cinéticas sigmoideas, tal es el caso de la inhibicion no competitiva mencionada mas
arriba.

Existen modelos cinéticos para describir las interacciones alostéricas enzimaticas
reportados en la literatura cientifica desde la decada de los 70’s; se trata de
ecuaciones diferenciales ordinarias como las que hemos estado trabajando en este
capitulo; uno de los articulos completos e importantes es el de Hammes y Wu,
Kinetics of Allosteric Enzymes, publicado en 1974 en la revista Annual Review of
Biophysics and Bioengineering. En este trabajo no se considera una descripcion
matematica de biorreactores con enzimas alostéricas para la ingenieria en alimentos,
aunque se emplearian métodos de Euler o Runge-Kutta como los que se utilizaron en
este capitulo.
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Capitulo 3

CINETICA MICROBIANA

Resumen:

Una vez analizada la cinética enzimatica y realizado el disefio de biorreactores batch
catalizados con enzimas, ahora se lleva a cabo la implementacion de los modelos del
crecimiento de la poblacion microbiana en el disefio de biorreactores microbianos
para la ingenieria de alimentos. En este analisis se tienen que incluir aspectos
estequiométricos, cinéticos y de dinamica de poblaciones. Los modelos cinéticos
consideran situaciones de crecimiento poblacional de los microorganismos en estado
estacionario y no estacionario. El modelo clasico fue propuesto en 1950 por Monod,
galardonado posteriormente con el premio nobel por esta contribucién. A dicho
modelo se le pueden afadir términos adicionales correspondientes a la inhibicion por
parte del substrato y por parte del producto, tal como se hizo en el caso de la cinética
enzimatica, obteniéndose algunos modelos estructurados y segregados que son los
mas modernos actualmente para la descripcion de la dinamica microbiana.

3.1 Crecimiento celular

Dos aspectos fundamentales definen al crecimiento microbiano. Por un lado el
estequiométrico, ya que la concentracién final de microorganismos obtenidos
dependera de la concentracién y composicion del medio de cultivo, y por la otra parte
el de tipo cinético, el que dira con que velocidad se lleva a cabo el proceso.

En el metabolismo celular, no todo el sustrato es consumido para la formacion de
nueva biomasa, si no que una parte se emplea para el mantenimiento celular, otra
para la producciéon de producto y otra se dirige al desarrollo celular. Por esto, surge el
concepto de rendimiento global estequiométrico tedrico y el aparente. EIl rendimiento
estequiométrico se define como la cantidad de biomasa o producto formado por la
cantidad de sustrato consumido con esa finalidad, es decir corresponde la cantidad de
biomasa o producto presente entre la cantidad total de sustrato consumido.

El crecimiento celular consta de cuatro fases [1, 2, 3], la primera se refiere a la fase de
latencia, donde las células permanecen en acondicionamiento. La segunda fase es la
de crecimiento exponencial; el medio rico en nutrientes propicia tal desarrollo hasta
llegar a la tercera fase. Esta es la fase estacionaria, en ella el numero de células
nuevas que crecen es igual al numero de células que perecen. La ultima fase, la de
muerte, corresponde a un medio hostil donde se carece de alimento para el desarrollo
de la biomasa y la poblacién de los microorganismos decrece.
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En la figura 3.1 se pueden apreciar tales fases:

Figura 3.1 Etapas de crecimiento de la poblacion microbiana.

Fuente: Micribiologia Clinica. Curso (2008).
WWW.youtube.com/watch?v=_0OoKEvyK_ Vg

3.1.1 Fundamentos de balance de materia en reacciones de crecimiento
microbiano.

Los modelos matematicos para el crecimiento celular estan basados en los principios
de conservacion de materia que se aplican a las reacciones que ocurren durante el
metabolismo de los microorganismos y en la relaciones estequiométricas subyacentes
[1, 2]. El siguiente esquema generalizado ejemplifica las reacciones que ocurren
durante el crecimiento celular:

Fuente de C + Fuente de N, + O, + Minerales + Nutrientes especificos >
Masa celular + CO, + H,O

Un caso en el que no intervienen ni minerales, ni nutrientes especificos, es el
crecimiento aerobio de la Saccharomyces cerevisiae:

Cs H12 O + @02 + b NH3 + m.o. ¢ CHy Oy N, +d CO; + e H,O + mas m.o.

Donde m.o. significa microorganismos.
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3.1.2 Composiciéon elemental de algunos microorganismos

Los principales m.o. que se utilizan en biotecnologia estan compuestos por moléculas
que contienen C,H,O,N,P,S. La siguiente tabla muestra la composicién elemental de
los m.o. mas utilizados en la industria, asi como el nutriente limitante que permite
mantener el crecimiento de sus poblaciones [4].

Tabla 3.1 Ejemplos de microorganismos utilizados en la industria de
alimentos

Microorganismo Nutriente limitante Formula empirica
Saccharomyces Glucosa CH4.7No.17 Op.46
cerevisiae

Candida Utilis Etanol CH1.84 No.20 Og 55

Candida Utilis Glucosa CH1.84 No20 Og 55
Klebisella aerégenes Glicerol CH1.74 No.22 Og 43
Aerobacter aerdogenes CH1.78 No.24 Oo.33

Fuente: Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

3.2 Calculos estequiométricos

La determinacion de los coeficientes estequiométricos para el crecimiento microbiano
es fundamental para el disefio de procesos biotecnoldgicos. Enseguida se presenta,
como ejemplo, los calculos estequiométricos para el crecimiento de la Saccharomyces
cerevisiae alimentada con glucosa:

Cs Hi2 O + a0 + b NH3> ¢ CHy Oy N, +d CO, + e H,O

Con base en la formula empirica de la Saccharomyces (CH4.7 No.17 Oo.46), S€ puede
plantear el siguiente balance atomo por atomo:
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Balance de carbono: 6=c+d

Balance de hidrogeno: 12 + 3b=1.703c + 2e
Balance de oxigeno: 6 +2a =0.459 c + 2d+ e
Balance de nitrogeno: b=0.171c

Dato adicional coeficiente respiratorio (RQ = 1.033mol CO2/mol Oy)

La solucidn a este sistema de ecuaciones algebraicas simultaneas lineales da los
siguientes valores para los coeficientes estequiométricos:

a=3.942; b=0.33;c=1.928;e=4.854.

Consecuentemente la reaccion que representa el crecimiento microbiano de la
Saccharomyces es:

Cs H12 Og + 3.942 O, + 0.33NH3> 1.928 CHy Oy N, + 4.072 CO, + 4.854H,0

3.3 Velocidad de crecimiento celular y rendimientos

El parametro con el que se mide el crecimiento de la poblacién celular puede
especificarse en términos absolutos o como una variable intensiva. A la primera de
ellas se le denomina velocidad de crecimiento celular (ry), mientras que a la segunda
se le conoce como velocidad especifica de crecimiento (u):

rEdxidt 5 m=-e- - (3.1)

Uno de los parametros mas importantes de la cinética microbiana es el rendimiento.
Dicho parametro se puede especificar en referencia a:

e La cantidad de microorganismos producida por unidad de masa de substrato,
Y ws=Ix/Ts.

e La cantidad de producto producida por unidad de substrato consumido,
Y pis=rplTs.

e La cantidad de diéxido de carbono por unidad de substrato consumido,
Y ois=rclrs.

e La cantidad de microorganismos producida por unidad de oxigeno consumido,
Y wo=rx/ro.
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La siguiente tabla resume los diferentes tipos de rendimiento que se utilizan para la
descripcion matematica de la dinamica de la poblacién microbiana.

Tabla 3.2 Definicion y simbolos de coeficientes estequiométricos

Simbolo | Definicion

Yx/s g de biomasa seca/g de substrato consumido;

Tasa de crecimiento molar. g de biomasa seca/mol de substrato

consumido.
Yx/o g de biomasa seca/g 6 mol de oxigeno consumido
Yp/s g 6 mol de producto/g 6 mol de substrato consumido
Ycis mol de CO2/mol de sustrato consumido

Fuente: Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

Los rendimientos bacterianos varian de acuerdo a las diferentes fuentes de carbono.
La siguiente tabla muestra algunos datos del rendimiento bacteriano:

Tabla 3.3 Coeficientes estequiométricos para el rendimiento bacteriano con
diferentes sustratos

Simbolo Yuis Yxio Ya
(9 célutas/g sustrato) | (9 cétulas/Joxiigeno) | (g cerutas/Kcal)

Malato 0.34 1.02 0.300
Acetato 0.36 0.70 0.210
Glucosa 0.51 1.47 0.420
Metanol 0.40 0.44 0.120
Etanol 0.68 0.61 0.180
Isopropanol 0.43 0.23 0.074
Parafinas 1.03 0.50 0.160

Fuente: Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452
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3.4 Rendimiento entalpico

Este parametro termodinamico corresponde al calor generado por el metabolismo
celular durante el consumo de sustrato [1,2]. Se calcula a partir de la siguiente
ecuacion:

Yx/s(l + YAAHc) ES YAAHS ''''' (32)

Donde:

e Y, es el rendimiento entalpico
e (AHs) es la entalpia de combustion del sustrato
e (AHc) es la entalpia del material celular

_ Yy/s
(AHs — Yy sAH.)

Y, ————(33)

El balance de calor para un crecimiento aerébico se puede formular en los siguientes
términos:

AHs (Calor generado - Yx/s AHc (Calor de = AHg(Calor generador por
por gramo de sustrato combustién de las gramo de sustrato
oxidado. células producidas a consumido en la

partir del sustrato). fermentacidon que produce

células , CO, y Hy0)

3.5 Factores que afectan la interaccion de las células con el medio ambiente.

La siguiente figura resume las interacciones fisicas y quimicas entre el medio
ambiente de crecimiento y la poblacién celular. Algunos de los factores especificados
seran discutidos en mayor detalle en este capitulo.
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Interaccién celula-medio ambiente

Condiciones ambientales ' Poblacion celular
- . ™ e ™,
) Multlc_omponente y hutrientes *Multicomponente
*Rea:::_clo_ne's en solucion susiratos > *Heterogenidad de cada célula individual
xEq”'"b”" acido-base . productos *Reacciones miltiples
xPH Y 'I:emperatura v_arlable o calor *Mecanismos internos de control
==IE:z;\m!::u'c:ﬁ .de las pr?pn.adades reologicas f————— *Adaptabilidad
Multifasico {gas, liquido) Interacciones =Aleatorio
*Distribucidn espacial no uniforme F—r . ..
L J ~mecanicas . Variabilidad genética A

Figura 3.2 Interaccién célula-medio ambiente

Fuente: Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

3.6 Descripciéon Cualitativa del crecimiento de la poblacién celular

Si se pretende describir el comportamiento dinamico de la poblacién celular, se deben
considerar los siguientes factores:

e Cada célula individual es un sistema multicomponente, es decir, esta
compuesta por una gran variedad de organelos y sustancias quimicas.

e Elinterior de cada célula es no homogéneo.

e El numero de reacciones bioquimicas individuales que tienen lugar en cada
célula es muy elevado.

¢ Los mecanismos de control interno de la célula son muy variados.

e Las células tienen capacidad de adaptarse a cambios en la composicion del
medio ambiente por diferentes mecanismos.

¢ Durante el crecimiento del cultivo celular pueden ocurrir mutaciones o algun
tipo de presion selectiva que provoque cambios en las caracteristicas genéticas
de la poblacién celular.

e En células modificadas genéticamente, puede producirse inestabilidad,
perdiéndose la informacidén genética introducida a lo largo del tiempo

e Cada célula individual evoluciona dentro de su ciclo de crecimiento, de manera
que la poblacién celular estara compuesta por células de diferentes, unas
recién nacidas, otras en proceso de division y otras al final de su ciclo de vida.

e Durante las diferentes fases del ciclo celular las células varian en su actividad
metabdlica.

e En microorganismos no unicelulares la morfologia y tamafno de los mismos
varia sustancialmente a lo largo del crecimiento.

Es evidente que un modelo cinético de crecimiento poblacional que intente,
contemplar todos los factores anteriores, es imposible de formular, y en todo caso su
aplicacién seria muy poco practica debido a la gran cantidad de informacion
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requerida. Por lo tanto la opcidén es introducir una serie de suposicion para simplificar
el problema pero que al mismo tiempo permitan obtener una representacion util de la
cinética del crecimiento poblacional. En funcion del grado de aproximacion se
obtendran modelos matematicos mas complejos o mas simples.

Existen dos tipos de modelos, los estructurados y los segregados. En los modelos
segregados se utilizan compartimientos multiples, mientras que en los modelos
segregados el sistema se describe como un conjunto de células con caracteristicas
individuales distintas. Una tercera aproximacion denominada crecimiento balanceado
consiste en definir todo el proceso de crecimiento celular en términos de un
componente individual el cual controla su velocidad, dado que es el sustrato limitante,
mientras que los demas componentes se encuentran en concentraciones adecuadas
que no limitan el crecimiento. Una cuarta aproximacion, denominada célula promedio,
consiste en considerar que todas las células de una poblacion son iguales y se
comportan de la misma manera. El caso real en el crecimiento de una poblacién
celular es el de un sistema estructurado y segregado pero es muy dificil de describir, y
por lo tanto se utiliza poco. La aproximacion mas comunmente empleada es la que
permite la descripcion mas simple consistente en un sistema no segregado y no
estructurado.

El siguiente esquema representa las caracteristicas de las diferentes aproximaciones:

Aproximaciones a la Cinetica Microbiana

No estructurado Estructurado
{Un componente) (Varios Componentes)
Caso Ideal Consideralos

multicomponentes
de una
célula promedio

La poblacién celular
se trata como un
unico componente

Crecimiento
Balanceado

No segregado
{Célula Promedio)

en solucidn
[} L= =]
L F] — —
=] k= o
S5 O 5 o5
m £ES ES
o2 °3 o3
a'ﬂ o O o o
o 2 :
?3 Considera los Crecimiento Casq real .
) componentes simples de Balanceado Considera los multicomponentes
2 las diferentes células de las diferentes células

Figura 3.3 Aproximaciones a la Cinética Microbiana

Fuente: Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:1535284523.7
Fases del crecimiento celular discontinuo
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El crecimiento de la poblacion celular microbiana evoluciona por diferentes etapas,
que son representadas en la figura 3.4.

El periodo de latencia es el tiempo que necesitan los microorganismos para
adaptarse al nuevo medio y empezar a generar nuevas enzimas. Sus caracteristicas
se citan a continuacion:

e El periodo de latencia depende de la edad de los microorganismos.

e Puede haber una edad Optima ya que los organismos mas jovenes
normalmente se adaptan mas rapidamente.

e El periodo de latencia puede reducirse realizando un crecimiento previo en un
ambiente analogo.

e Se recomienda usar como siembra aproximadamente el 5% del fermentador.

e Puede haber varios periodos de inducciéon si se utilizan diferentes sustratos
(crecimiento Diauxico)

Figura 3.4 Etapas de crecimiento celular
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3.7.1 Crecimiento exponencial

La fase de crecimiento exponencial, empieza con un crecimiento acelerado y termina
con un breve periodo de crecimiento desacelerado, que se puede identificar en los
extremos de la sigmoide.

Uno de los modelos matematicos para describir la fase de crecimiento exponencial
fue propuesto por Maltus. Considera una proporcionalidad lineal entre la rapidez de
crecimiento y la magnitud de la poblacién actual:

dX—X 3.4
dt_ (')

Donde u es el coeficiente de proporcionalidad de la ley de Maltus. Al integrarse esta
ecuacion, considerando como condicion inicial que la poblacion de células es igual a
Xo en todo el tiempo hasta el final del periodo de latencia, se obtiene el siguiente
resultado:

In (X%) =pu(t —ty) — —(3.5)

Consecuentemente la concentracion de células en cualquier momento mayor a tiyg
queda dada por:

X = Xo explu(t — tiag)| — — — —(3.6)

Aprovechando las propiedades de la funcion logaritmo natural, se puede calcular el
tiempo necesario para duplicar la poblacion celular, el cual es:

In2

tduplicaci on = 7 - 0 = (37)

Al graficar el logaritmo de la concentracion celular contra el tiempo se obtiene una
familia de rectas cuyas pendientes corresponden a diferentes valores de u. Esto es
de utilidad cuando se ajustan datos empiricos.
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Figura 3.5 Diagrama de la Ley de Maltus

3.7.2 Fase estacionaria

Al término del crecimiento exponencial se alcanza una concentracion maxima de la
poblacion celular debido a que se acaba el sustrato, modificando el pH e iniciando la
formacion de metabolitos téxicos; luego la poblacion celular llega a una etapa en la
que no cambia su concentracion y que dura un largo periodo de tiempo. La
concentracion maxima alcanzada depende de la concentracion inicial de sustrato y es
directamente proporcional a dicha concentracion inicial, como puede verse en la
siguiente figura:

alta Sg

media Sy

tiempo

Figura 3.6 Grafica de la etapa estacionaria en el crecimiento de la poblacién
microbiana a diferentes concentraciones iniciales de sustrato.

63



Para la fase de crecimiento se puede describir la rapidez de consumo de sustrato en
términos de una relacion proporcional con la cantidad de células que se tengan dentro
de un reactor batch, de la siguiente manera:

ds

——=kx- - -(38)

Donde la concentracion de microorganismos esta dada por:

x = xpexp(ut) — — —(3.9)

Sustituyendo esta expresion en la anterior ecuacion diferencial se obtiene:

ds
= k.x,exp(ut) — — — (3.10)

Cuya solucién analitica es:

KsXo

S=5)— [exp(ut) —1] — — — (3.11)

El siguiente algoritmo en Matlab permite graficar las concentraciones del sustrato y de
las células conforme pasa el tiempo en la fase de crecimiento exponencial de la
concentracion de microorganismos:

function crecimientoexponencial

clear all;close all;clc;

ks=1e-1;%coeficiente cinético

mu=1e-1;% coeficiente de proporcionalidad de la ley de Maltus

nit=80;% nhamero total de iteraciones

so=.1;%concentracion inicial de substrato

x0=.01;%concentracion inicial de microorganismos

for i=1:nit
t=.25%i;%calculo de tiemoo correspondiente a cada iteracion
x=xo*exp(mu*t);%poblacion de microorganismos
s=s0-ks*xo/mu*(exp(mu*t)-1); %oconcentracion de substrato
plot (t,x,'.");hold on;plot (t,s,".r'); %edesplegado grafico
hold on;grid on;

end

Los resultados de la ejecucion de este programa se muestran a continuacion:
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Figura 3.7 Rapidez de crecimiento exponencial microbiano por consumo de
sustrato

Reacomodando la expresion de la concentracion de sustrato, se obtiene:

k
so—s=?s(x—xo)— - —(3.12)

Cuando se agota totalmente el sustrato, s=0, entonces la concentracién de
microorganismos alcanza un valor final, X , entonces se obtiene la ecuacién de una
linea recta:

Xf =Xo+ kiSO (esta es la ecuacion de la linea recta) — — — (3.13)
S
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Figura 3.8 Dependencia de la poblacion maxima de microorganismos con
respecto a la concentracion inicial de nutriente limitante.

Cuando se acumulan materiales toxicos durante el crecimiento exponencial, la
concentracion de células maxima que se obtiene en el estado estacionario es
independiente de la concentracion inicial de sustrato, como puede observarse en la
siguiente figura:

Figura 3.9 Fases de crecimiento exponencial y estado estacionario cuando se
acumulan materiales toxicos.
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Con base en estas observaciones se puede graficar la concentracion maxima de
células, que se alcanza en el estado estacionario, como funcién de la concentracion
inicial de substrato, lo cual se representa esquematicamente a continuacion:

Figura 3.10 Grafica de la fase estacionaria

3.7.3 Crecimiento diauxico

La dinamica del crecimiento diduxico se presenta cuando en el medio de reaccion se
encuentran varios substratos. Las células no consumen varios substratos
simultaneamente sino que consumen primero al que pueden acabarse mas
rapidamente y luego el siguiente, y asi, hasta agotar todos los substratos.
Aparentemente esto se debe a un mecanismo de seleccion natural, pues las células
que consumen mas rapidamente, tiene mayor posibilidad de reproduccién, haciendo
que predominen esas especies contra las que consumen substratos que tardan mas
en comer. Como consecuencia, se pueden tener varios periodos de latencia con sus
correspondientes estados estacionarios durante la dinamica del crecimiento
poblacional. En la siguiente figura se esquematiza con el ejemplo del crecimiento
diauxico de la Escherichia coli, cuando se cultiva en un medio que contiene dos
substratos a la misma concentracion inicial, Glucosa y Xilosa. La rapidez de consumo
de la Glucosa es mayor que la de la Xilosa para la E. coli.
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Crecimiento Diduxico de la Escherichia Coli

—3

Utilizacion de Glucosa

Utilizacion de Xilosa

Densidad Poblacional Bacteriana

Tiempo

Figura 3.11 Crecimiento diduxico de la Escherichia Coli

3.7.4 Muerte celular

Para la fase de muerte celular, se propone que la rapidez con que disminuye la
poblacién de microorganismos es directamente proporcional a la concentracion actual
de microorganismos.
X wx (3.20)
e * - — — —(3.
dt d *4Aq
De donde Xy representa a la rapidez de muerte (death). Consecuentemente la
concentracion de microorganismos Vvivos varia de acuerdo a la siguiente ecuacion.
ax,
—L =y, * X —K;x X, — — — —(3.21)
dt
La integracion de la ecuacién anterior da como resultado la poblacion actual de
microorganismos vivos, resultando un decrecimiento exponencial:

X

p = Xvo exp(,um - Kd) *t — — — —(3.22)

La grafica del periodo de muerte celular se presenta a continuacion.
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X, = X, eXp [ sty K)t]

Tiempo

Figura 3.12 Grafica del periodo de muerte celular

El siguiente programa permite simular las fases del periodo de latencia, crecimiento
exponencial, estado estacionario y muerte de la poblacién celular. Fue construido a
partir de los modelos matematicos que se acaban de explicar. Se hicieron
acoplamientos de los diferentes modelos con la finalidad de darle continuidad al
comportamiento global.

function Dinamicadefases1

% programa simulador de las fases de crecimiento exponencial,

% estacionaria y muerte, con los modelos de Verlhurst.

clear all; close all; clc;

tlag=140;%intervalo de tiempo de la etapa de latencia

tdeath=1200;%tiempo de inicio de la fase de muerte celular
nit=1500;%numero de iteraciones en el tiempo

dt=01;%intervalo de tiempo para la simulacion

mu=1.8e-2;%coeficiente de crecimiento de la poblacion para la fase lag
x0=1e-3;%concentracion inicial de microorganismos

xs=2e-2;%concentracion inicial de sustrato

k=1e-2;%coeficiente cinético para el crecimiento exponencial
beta=(xs-x0)/x0;%diferencial adimensional entre concentraciones iniciales de sustrato y
microorganismos

mum=1e-2;% coeficiente de crecimiento de la poblacion para la fase de muerte
Kd=1.1e-2;%coeficiente cinético para la etapa de muerte celular

xv0=0.02;% poblacion de microorganismos en la fase estacionaria

for t=1:nit
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time=dt*t; %oespecificacion del tiempo
yl=xo*exp(mu*(time-tlag)); %oevolucion concentracion substrato durante fase lag
y2=xs/(1+beta*exp(-k*time));%evolucn concent subst durante crecimiento exponencial
if (t<260)
y=y1;%si el tiempo es menor que 260, la concentracion de substrato es igual a y1
else
y=y2;%si el tiempo es mayor que 260, concentracion substrato es igual a y2
end
if (t>tdeath)
% evolucion de la concentracionn del substrato durante el periodo de muerte
y=xvo*exp((mum-Kd)*(time-tdeath));
else
end
plot (time,y1,'."); hold on;
plot (time,y2,'.r'); hold on;
plot (time,y,".r"); hold on;
end
grid on;

Los resultados de la ejecucion de este programa se presentan a continuacion.

0.02
0.018
0.016 |-
0.014
0.012 -5

0.01
0.008

0.006 |-

Concentracion [M]

0.004

0.002

] 500 1000 1500
Tiempo

Figura 3.13 Grafica de simulacion computacional de las etapas de crecimiento
microbiano.

En esta figura pueden observarse las etapas de crecimiento exponencial, estado
estacionario y de muerte celular, utilizando el modelo de Verlhurst de 1844.
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3.7.5 Modelos matematicos para las fases de crecimiento exponencial y el
estado estacionario

Con base en sus resultados experimentales, en 1844 Verlhurst propuso un modelo en
el que expresaba que la rapidez de crecimiento de la poblacion celular es proporcional
a la concentracion actual de microorganismos, multiplicada por la diferencia entre la
concentracion maxima de toxinas alcanzable en estado estacionario y la
concentracion actual de dichas toxinas. Y a su vez, que la rapidez de aumento de la
concentracion de toxinas es linealmente proporcional a la rapidez de crecimiento de la
poblacion microbiana. Expresando estas ideas en términos de ecuaciones
diferenciales, se obtiene:

ax ,

E =k X (Crmax — Cr) — — — (3.14)
dCr B dX 315
ac  Yde (3.15)

Al integrar esta ultima ecuacion, se puede evaluar la concentracion actual de toxinas
en funcién de la diferencia entre la concentracion actual de microorganismos y su
concentracion inicial:

Cr=aX —Xg)----- (3.16)
Consecuentemente la concentracion maxima de toxinas es:
CTmax = a(XS - XO) - - = (317)

Por lo tanto la ecuacion diferencial de primer orden de variables separables que
representa la rapidez del crecimiento poblacional microbiano es:

ax
—=KaX (X -X)=kX X —X)— — - (318)

Llevando a cabo la integracién de la ecuacion anterior por fracciones parciales, se
obtiene la ecuacién de la evoluciéon de microorganismos dentro de reactor batch:

X
X = XS_S;(O — - - - -(319)
1+ (550
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3.8 Modelo de Monod
3.8.1 Datos biograficos de Jacques Monod

Jacques Lucien Monod bidlogo francés nacido en Paris el 9 de Febrero de 1910, en
una familia de hugonotes. Obtuvo su licenciatura en ciencias en 1931. Después de
ingresar a la Facultad de Ciencias de Paris en 1934 y de una estancia breve en el
Caltech en 1936, Monod ingreso al Instituto Pasteur, obteniendo su doctorado en
Ciencias Naturales en 1941. Fue nombrado director del departamento de Bioquimica
Celular en 1954, y en 1959 fue contratado como Profesor de Quimica del
Metabolismo en la Sorbonne de Paris. En 1967 fue distinguido como Professor en el
colegio de Francia y en 1971 como director del Instituto Pasteur. Por su participacion
en la segunda guerra mundial fue condecorado con la cruz de guerra y la estrella de
bronce, fue coronel honorario de la reserva y caballero de la legiéon de honor. En 1958
inicid su colaboracion con Francois Jacob consiguiendo demostrar que la induccién
enzimatica puede explicarse en términos puramente bioquimicos. A continuacion,
ademas de introducir el concepto del "ADN mensajero”, identificaron grupos de genes
organizados en estructuras que dirigen los procesos metabdlicos y que son activados
o inhibidos por otros genes que se encuentran en sus estructuras. Tales estudios
dieron un fuerte impulso a la genética molecular y por ellos les fue otorgado el Premio
Nobel en 1965, compartido con el microbidlogo André Michel Lwoff.

3.8.2 Desarrollo del modelo de Monod

El modelo matematico para el crecimiento de la poblacién celular es el modelo
empirico formulado por Monod a mediados del siglo XX. Matematicamente es muy

similar al modelo mecanistico de Michaelis-Menten para reacciones catalizadas por

Umax Cs
Ks+Cs

de crecimiento exponencial y la fase desacelerante de la concentracion celular,
durante procesos batch de crecimiento poblacional. El balance infinitesimal de
materia sobre la poblacion microbiana conduce al siguiente sistema de ecuaciones
diferenciales ordinarias no lineales para la evolucion de las concentraciones de los
microorganismos (x) y del substrato (S):

enzimas. La ecuacion de Monod, u = , describe suficientemente bien la etapa

dCx _ Hmax CS
= uCy, =
dt Ks+Cg

max S o ————(323)

%:_ 1 .umaxCS
dt Yes Ks+Cs ™

Siendo Y,s el coeficiente de rendimiento estequiométrico de gramos de biomasa
producido por cada gramo de substrato.
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Cuando se desea obtener pumax Y ks a partir de datos empiricos, se linealiza la

ecuacion diferencial de la siguiente manera:

Ks

_|_
Umax SX  Hmax X

1
TX

Multiplicando por Sx:
ks

.umax

Sx 1

Ty

S

+

.umax

—————— (3.29)

La linealizacion anterior se hace cuando se desea averiguar el crecimiento celular
para el caso que la velocidad especifica de crecimiento sea constante.

Para el caso de que la velocidad de crecimiento se halle en un sistema (reactor) Batch

y dependa a su vez de la concentracion

del sustrato, se tiene que introducir el

concepto de rendimiento de la reaccién, que se define como:

Y = Ax
~AS
En términos de diferencial:
v = dx
- ds

Integrando la ecuacion diferencial de x, a x

y de Spoa S
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Tenemos la siguiente ecuacién

X —Xg = Y(SO - S) ————— (333)

Despejando a S:

Xg — X

S=Sp+————————- (3.34)

Y sustituyendo en la ecuacion diferencial

dx ( S ) (3.35)
— M _____
dt Mk + S
Queda de la siguiente manera:
dx Hmax X Xo — X
dt 5, + 24K, (s0+ Y ) (3.36)

Arreglando términos

dx  pnax x(YSp + X9 — X)
dt B YSO+YK5+XO—X

Resolviendo la ecuacion diferencial por el método de variables separables

t xldx YSO+YK5+XO—X
man f dt = f =( )----- (3.38)
0 X

X
0

YSO+XO—X
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Resolviendo por fracciones parciales la integral se ve como:

ft dt fxl (YSO + YKS + XO) 1 n YKS d (3 39)
= * — X — —(3.
Hmax 0 X0 YSO + X0 X (YSO + xO)(YSO + Xo — X)

Integrando queda como:

YSO + YKS + X I (.X'l) Yks ( YSO
n —

+ l >= t — ——(340
YSO + Xy YSO + X " YSO + X9 — X1 Hmax ( )

La ecuacion anterior es la variante de la ecuacién de Monod para sistemas que
dependen directamente de la concentracion del sustrato ya que de él depende si el
crecimiento celular es eficiente o provocara la muerte celular; asimismo, es una
consideracion en el disefio de reactores biologicos

3.8.3 Modificaciones al modelo de Monod

Cuando el modelo de Monod no puede simular con precision las fases de crecimiento
iniciales, se puede intentar con una leve modificacion a dicho modelo. Esa
modificacién suele involucrar a una enzima, cuya baja disponibilidad limitaria la
rapidez del crecimiento, al no estar presente suficiente cantidad de inéculum o cultivo
inicial. A pesar de que el crecimiento de la poblacién celular es un proceso complejo
mediado por miles de enzimas, puede ser suficiente hipotetizar que una sola enzima
podria ser la entidad biolégica que limitaria la rapidez de crecimiento, por lo menos
durante la fase lag. Incorporando tal efecto, la ecuacién modificada de Monod puede
escribirse de una forma aun mas parecida al modelo de Michaelis-Menten:

— Mmax ERCs _____
H= e (3.41)

Donde Egrrepresenta la concentracion relativa de la enzima clave.

El contenido relativo de la enzima clave en el interior de las células, Egr, puede ser
escrito como Er = e/enax, donde e es la concentracion intracelular de la enzima clave
(g de enzimal/g de biomasa) y emax €s el valor maximo de dicha concentracion
obtenido durante la fase de crecimiento exponencial. El balance infinitesimal para la
concentracion intracelular de enzima puede escribirse en términos de eCy, en
unidades de g de enzima/g de cultivo, quedando:

aCS x

d
Z(eC
(eCy) = K + Cs

= — S _BeC, — — —(3.42)
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Donde a y B son los coeficientes de rapidez de sintesis y degradacion enzimatica,
respectivamente. Realizando la derivada del producto y dividiendo entre Cy, se
obtiene la ecuacioén para la evolucidn de la concentracion de e:

d  aCs L4, 243
dt T K + G pe c, Cdat ™ (343)

El ultimo término de esta ecuacion corresponde a la dilucion debida al crecimiento
celular, el cual podria ser obtenido de manera similar para todas las especies
intracelulares. Esta ecuacion puede ser resuelta y graficada para producir la parte
inferior de la grafica de la dinamica de crecimiento batch. El nivel maximo de enzima
intracelular emax puede ser calculado facilmente igualando a cero la ecuacién anterior
y resolviendo para condiciones de estado estacionario:

d . L :
Como ECX = uCy, la ecuacién de balance infinitesimal para la especie e puede
escribirse como:

4= Biwe=0 3.44
Despejando:
ats (3.45)
e= -——(.
(KS + Cs)(ﬁ + .u)
Para Cs, mucho mayor que Ks se obtiene:
“ (3.46)
e = - ———(.
B+u

En términos de los parametros del modelo, el nivel maximo de enzima intracelular que
se obtiene durante la fase de crecimiento celular, cuando Cs>>Ks, es:

a

e =————(347
e :umax + ﬁ ( )

Empezando con un bajo contenido de la enzima clave, es decir, iniciando con una
cantidad baja de cultivo o in6culum, la presencia del substrato induce la sintesis de la
enzima clave. Dicho bajo contenido de e provoca un retardo en la manifestacién de la
etapa inicial de crecimiento (periodo de latencia). La concentracion de la enzima clave
alcanza y permanece en su valor maximo durante la etapa de crecimiento
exponencial, la cual muestra un incremento lineal en la grafica semilogaritmica de la
concentracion celular. La pendiente de esta linea es la maxima rapidez de
crecimiento, umax. Conforme se agota el substrato, la rapidez de crecimiento de la
pendiente de esta curva disminuye y se hace cero cuando el substrato se ha
consumido por completo. Cuando ya no hay substrato, la sintesis de la enzima clave
se detiene iniciandose procesos de degradacion enzimatica durante las fases
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estacionaria y de muerte celular, lo cual hace disminuir el contenido enzimatico
intracelular hasta niveles muy bajos.

3.9 Modelo matematico para el crecimiento diduxico

Considérese el crecimiento celular promedio en un reactor batch que contiene dos
diferentes substratos carbonados, S1 y Sy, los cuales son capaces de favorecer el
crecimiento de la poblacién celular. Para el crecimiento por consumo de cada
substrato, las reacciones son:

Células + substrato 1 - mas células + producto
Células mas substrato 2 - mas células + producto

Con expresiones de velocidad de crecimiento tipo Monod modificadas:

_ Mmax 1E1Cs1

= — ———(3.48
Uy Ky + Cs; ( )

_ Hmax 2E2Cs2

= — ———(3.49
Uz K, + Cs, ( )

Cuando ambos substratos estan presentes en un reactor batch, las células no
consumen ambos substratos simultaneamente sino que en lugar de ello, los
consumen secuencialmente. Es decir, la rapidez de crecimiento maximo especifica
para substratos mezclados es:

Mmezclado # Umax1 T Umax2 sino pn= Cualquiera Umax1 O Umax2

El crecimiento secuencial da como resultado un esquema interesante de células
consumiendo primero un substrato preferido y después de una fase de latencia,
consumiendo el segundo substrato, menos preferido. Es decir, el substrato menos
preferido no es utilizado sino hasta que el substrato preferido ha sido completamente
consumido. Este consumo secuencial fue observado en numerosos experimentos por
Monod, quien le dio el nombre de crecimiento diauxico (de las raices griegas para
“dos fases”)

Una caracteristica consistente en el crecimiento diduxico es que el substrato preferido
favorece un crecimiento mas rapido, es decir, umaxt>Umaxe- ESte crecimiento
secuencial es observado experimentalmente en la mayoria de los cultivos batch con
multiples substratos. Kompala hipotetizé en 1986 que la preferencia por la velocidad

77



de crecimiento mas rapida en la primera etapa se debe a presiones evolutivas de los
microorganismos a crecer lo mas rapido posible. Si las células creciesen
simultaneamente consumiendo ambos substratos, su rapidez de crecimiento seria
reducida al promedio de las dos velocidades, no a la suma de ambas.

El fendmeno de crecimiento diduxico ha sido modelado con ecuaciones modificadas
de Monod, maximizando la rapidez de crecimiento instantanea a través de variables
“cibernéticas” hipotéticas. Dichas variables, u; y v; representan el resultado de los
procesos reguladores intracelulares que controlan la sintesis y actividad enzimatica,
respectivamente; siendo determinadas por medio de la maximizacion de la rapidez de
crecimiento instantanea.

dCy
Tl (uv1 + puav2)Cx — — — —(3.50)
G, _ 1 C 3.51
dr YX/Sl H1v1Lyx (3.51)
dlsz _ _ 1 C 3.52
ar YX/SZ UV, Ly (3.52)
del' aiCSi 1 dCX
= - —pBe,———ei=1,2 ————(3.53
at K +c, Pl el (3:53)
|25 Ui . .
con u; = v, =——npara i=1,2, j=1,2———(3.54
i Zjujyl maxjﬂjp J (3.54)

El dltimo término en la ecuacion (7.3.13) es la dilucion tipica de una especie
intracelular debido al crecimiento de la poblacién celular. Durante el crecimiento
exponencial debido al consumo de un solo substrato, el nivel maximo de la
concentracion de la enzima clave corresponde a:

@i
Cmax,i = m """" (3.55)
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Para este modelo que utiliza variables cibernéticas, los parametros son los del modelo
de Monod para crecimiento con cada uno de los substratos por separado, a los cuales
se suman los parametros o; y Bi para la sintesis y degradacion de las enzimas clave.
Como las enzimas clave que limitan la velocidad son hipotéticas, a pesar de que en
algunas ocasiones pueden ser identificadas como en el caso de la pB-galactoxidasa
para la produccion de lactosa, a los parametros adicionales del modelo (o y Bi)
comunmente se les asigna valores estimados por suposiciones, en lugar de ser
deducidos a partir de datos experimentales.

Las variables cibernéticas representan la respuesta 6ptima de la sintesis y actividad
enzimatica que permite maximizar el crecimiento instantaneo de las células, para
cualquier composicion dada.

Por ejemplo, si el substrato 1 esta presente a una menor concentracion que el
substrato 2 al principio del crecimiento en un reactor batch, pero la rapidez de
crecimiento instantanea 4 es mayor que u, la mayor parte de la enzimas necesarias
para el consumo del substrato 1 seran sintetizadas (u+> uy) y estaran activas (v1> v).
Esto se ilustra con la siguiente simulaciéon numérica, usando las concentraciones de
49/t para el sustrato(1), y 20g/It sustrato(2). Sin embargo debido a que los valores de
los parametros del modelo utilizados(pmax1 =0.9hr" | (umax2 =0.6,hr", K:=0.1g/L,
K2=0.5g/L, @;=0.0001 hr™ Bi=0.05 hr') y las condiciones ininiciales para las dos
enzimas clave (e1,0=8.3x10'5, cercano a su valor maximo; e2,o=1x10'6, cercano a su
valor mas bajo), la rapidez de crecimiento del sustrato 1 permanece mas alta que la
del sustrato 2 hasta que el sustrato 1 sea completamente consumido.

Consecuentemente las variables ciberneticas uq y v4 para la sintesis de la primera
enzima y sus actividad, permanecen muy cercanas a su valor maximo durante la
primera fase de crecimiento.

3.9.1 Algoritmo computacional para el crecimiento diduxico

El siguiente programa, formulado a partir del modelo con variables cibernéticas,
permite visualizar los efectos del crecimiento diauxico:

function diauxicoevita

clear all;close all;clc;

mumax1=0.009;%coeficiente de crecimiento maximo para consumo del 1er substrato
mumax2=0.006;%coeficiente de crecimiento maximo para consumo del 20 substrato
k1=0.1;%constante tipo Michaelis para consumo de primer substrato
k2=0.5;%constante tipo Michaelis para consumo de segundo substrato
yxs1=2.44498e-2;%coeficiente estequiométrico para primer substrato
yxs2=.021;%coeficiente estequiométrico para segundo substrato
alfal=l1e-1;%coeficiente para crecimiento de primera enzima clave
alfa2=2e-1;%coeficiente para crecimiento de segunda enzima clave
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betal=0.05;%coeficiente para crecimiento de primera enzima clave
beta2=0.5;%coeficiente para crecimiento de segunda enzima clave
E10=5e-5;%concentracion inicial primer enzima clave
E20=1e-5;%concentracion inicial segunda enzima clave
X0=.1;%concentracion inicial de microorganismos
S10=20;%concentracion inicial de primer substrato
S20=40;%concentracion inicial de segundo substrato
S1=S10; S2=S20;E1=E10;E2=E20;X=X0; %condiciones iniciales
dt=1e-4; nit=1000000; % paso de tiempo y numero total de intervalos de tiempo
for t=1:nit
mul=mumax1/E1*S1/(k1+S1);% Coef de crecmnto por consumo de ler substrato
mu2=mumax2/E2*S2/(k2+S2);% Coef de crecmnto por consumo de 20 substrato
mumax=mul;%asignacion de mul a rapidez de crecmiento maximo
if (mu2>mumax)
mumax=mu2;%si mu2 es mayor que mumax, mumax se hace igual a mu2
v2=mu2/mumax;%calculo de v2
v1=0;%v1=0 indica que no se consume el primer substrato
else
mumax=mul;%si mul es mayor que mumax, mumax es igual a mul
vl=mul/mumax;%calculo de vl
v2=0;%yv2=0 indica que no se consume el segundo substrato
end
ul=mul/(mul+mu2);%yvariable cibernética ul
u2=mu2/(mul+mu2);%yvariable cibernética u2
dXdt=(mul*vl+mu2*v2)*X;%Rapidez de crecimiento de poblaciéon microbiana
X=X+dt*(mul*vl+mu2*v2)*X;%ecalculo de la concentracion de microorganismos
S1=S1-dt/yxs1*mul*v1*X;%calculo de la concentracion de substrato 1
S2=S2-dt/yxs2*mu2*v2*X;%calculo de la concentracion de substrato 2
%ocalculo de la concentracion de enzima clave 1
E1=El1+dt*(alfal*S1*ul/(k1+S1)-betal *E1-1/X*E1*dXdt);
%calculo de la concentracion de enzima clave 2
E2=E2+dt*(alfa2*S2*u2/(k2+S2)-beta2*E2-1/X*E2*dXdt);
contar =t/4000;
if (contar-ceil(contar)==0) % Desplegado grafico de resultados
figure (1); plot(t*dt,S1,".");hold on; plot(t*dt,S2,'.r");hold on;
figure (2);plot(t*dt,X,'.");hold on;
else
end
end

Los resultados de la aplicacion de este algoritmo exhiben el efecto diduxico
correspondiente a que los microorganismos consumen en todo momento al sustrato
que les permite crecer mas rapidamente. Por ejemplo con los datos reportados en el
algoritmo anterior puede observarse que los microorganismos consumen primero al
sustrato numero 2 hasta que la velocidad de crecimiento de la poblacion por consumo
del primer sustrato supera a la que le proporciona el consumo del segundo sustrato;
luego esto se invierte cuando la velocidad de crecimiento por el consumo del segundo
sustrato vuelve a superar a la rapidez de crecimiento por consumo del primer sustrato:
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Concentraciones de sustratos durante el crecimiento diauxico
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Figura 3.14 Evolucion de las concentraciones de sustratos durante el
crecimiento diaxico.

La grafica de la figura 3.15 muestra la evolucion de la concentracion de
microorganismo durante el crecimiento diduxico, mientras que en la figura 3.16 se
presenta la evolucion de los niveles enzimaticos intracelulares durante la simulacion,
resaltando el papel de las variables cibernéticas usy u, sobre la sintesis de ey e,

Puede observarse que durante la primera fase de crecimiento, la variable cibernética
us adquiere valores muy cercanos a la unidad, indicando sintesis preferencial de la
enzima 1y represion de la sintesis de la enzima 2.

Después de que el primer sustrato esta casi totalmente consumido, su rapidez de
crecimiento cae a cero, disparando el cambio en las variables cibernéticas e
induciendo la sintesis de la enzima 2.
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Figura 3.15 Evolucién de la concentracion de microorgnismos durante el
crecimiento diauxico.
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Figura 3.16 Grafica de la concentracion de las enzimas clave durante el
crecimiento diauxico.



3.10 Sistemas microbianos Depredador-presa

Frecuentemente los cultivos mezclados de bacterias desarrollan relaciones tipo
depredador-presa. Unos microorganismos se comen a otros. El somportamiento
dinamico de los sistemas depredador-presa ha sido estudiado desde principios del
siglo XX, dentro de una amplia area de la fisica-matematica denominada “Dinamica
de Sistemas no lineales”, a la cual han contribuido investigadores notables como los
rusos Kolmogorov (premio nobel por sus contribuciones en estadisttica, turbulencia y
los mismos sistemas dinamicos) y Lyapunov, con sus contribuciones en fractales y
grupos de renormalizacion. A pesar de que el ejemplo que se presenta a continuacion
mereceria un analisis bajo la teoria de los sisstamas dinamicos no lineales,
calculando el exponente de Lyapunov y la entropia de Kolmogorov, en esta tesis solo
se simula su comportamiento dinamico sin realizar un analisis profundo. Seria muy
interesante pero quiza corresponderia a otro tema de tesis.

3.10.1 Dos microorganismos y un solo substrato

Un ejemplo de sistemas microbianos depredador-presa, de interés en biotecnologia,
es el de la Alcaligenes faecolis (depredador) y la Colpidium compilum (presa). El
ejemplo fue propuesto como ejercicio por Scott Fogler en el capitulo 7 de su libro
“Essentials of Chemical Reaction Engineering”.

Considérense diferentes especies X1 y X, dentro de un quemostato. La célula X4 solo
come substrato, mientras que las células Xz solo comen microorganismos Xj.

X1 + substrato - Mas células X4 + producto 1
Xz + X4 mas células X, + producto 2

Las rapideces de crecimiento son:

S
ryp = meds L. (3.56)
Ky1+S
X
Typ = Hmax 241 ~(3.57)
Kyo+Xq

Para este sistema:

tmaxt=0.5 h™; tmaxe=0.11 h™"; K;1=Kmz=10 mgl/litro; Y1 =Yx1,5=0.1; Y2=Yxax1= 0.5
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3.10.2 Algoritmo de computo.

A continuacion se presenta nuestro algoritmo de cdémputo para este sistema
depredador-presa dentro de un biorreactor CSTR. Se exploraron las condiciones de
operacion hasta obtener oscilaciones de todas las especies quimicas y biologicas.

function bioreactormic
clear all;close all;clc;
km1=10;% Constante de Michaelis para primera reaccion microbiana
km2=10;% Constante de Michaelis para segunda reaccion microbiana
ulmax=.5;%velocidad de crecimiento maxima para primera reaccion microbiana
u2max=.11;%velocidad de crecimiento maxima para segunda reaccion microbiana
yx1s=.14;% coeficiente estequiometrico microbio 1 /sustrato
ysx1=1/yx1s;% coeficiente estequiometrico sustrato/ microbio 1
yx2x1=.5;% coeficiente estequiometrico microbio 2 /microbio 1
yx1x2=1/yx2x1;% coeficiente estequiometrico microbio 1 / microbio 2
Cs0=250;% concentracion inicial de producto dentro del reactor
d=0.004;% rapidez de dilucion /1/tiempo de residencia)
dt=.1;nit=3500;% paso de tiempo y numero total de intervalos
%concentraciones a la entrada del biorreactor
Cx1=25;% concentracion de microorganismos 1
Cx2=7;% concentracion de microorganismos 2
Cs=10;% concentracion de sustrato
Cp=0;% concentracion de producto en la alimentacion
for t=1:nit
rgx1=ulmax*Cs*Cx1/(km1+Cs);% rapidez de crecimiento del microbio 1
rgx2=u2max*Cx1*Cx2/(km2+Cx1);% rapidez de crecimiento del microbio 2
Cs=Cs+dt*(d*(Cs0-Cs)-ysx1*rgx1);% rapidez de consumo de sustrato
Cp=Cp+ dt*(d*(Cs0-Cs)+ysx1*rgx1);% rapidez de produccion de producto
Cx1=Cx1+dt*(d*(-Cx1)+rgx1-yx1x2*rgx2);% variacion de concentracion X1
Cx2=Cx2+dt*(d*(-Cx2)+rgx2);% variacion de concentracion de X2
contar =t/20;
if((contar-ceil(contar))==0)
figure (1)
plot (t,Cs,'.");hold on;plot (t,Cp,'.r");hold on;
figure (2)
plot (t*dt,Cx1,".r");hold on;plot (t*dt,Cx2,'.g");hold on;
else
end
end

3.10.3 Resultados: Oscilaciones de todas las especies

En la figura 3.17 se muestran los resultados de la ejecucion de nuestro algoritmo:
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Figura 3.17 Evolucidén de la concentracion de las cuatro especies dentro de un
biorreactor CSTR.

Como puede observarse, este sistema depredador-presa da lugar a oscilaciones de
las concentraciones de todas las especies. Cuando dichas oscilaciones aparecen en
un biorreactor se puede optimizar la produccion, como se podra observar en el
capitulo 5 para el caso de la Zymmomonas mobilis.

3.11 Factores que afectan el crecimiento de la poblacién celular

Los factores ambientales que tienen influencia sobre el crecimiento de la poblacién
microbiana son la temperatura y pH, principalmente; cabe mencionar que otros
factores como la salinidad del medio, la concentracion de oxigeno en procesos
aerobios y la presion también pueden ser importantes.

3.11.1 Influencia de la temperatura

La temperatura del medio ambiente es importante para favorecer o impedir el
crecimiento de la poblacién de los microorganismos. Existe una temperatura de
crecimiento adecuada para cada microorganismo.

Si se considera la rapidez de crecimiento de la poblacion microbiana como funcién de
la temperatura, se puede identificar una temperatura minima por debajo de la cual no
hay crecimiento; a temperaturas mayores se produce un incremento cuasilineal de la
rapidez de crecimiento con la temperatura del cultivo, hasta que se alcanza la
temperatura optima a la que la rapidez es maxima. Por encima de esta temperatura,
la velocidad de crecimiento decae bruscamente y se produce la muerte celular.

El aumento de la velocidad de crecimiento con la temperatura se debe al incremento
generalizado de la rapidez de las reacciones enzimaticas con la temperatura. Se
denomina coeficiente de temperatura a la relacién entre el incremento de la
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velocidad de reaccion y la temperatura. En términos generales la velocidad de las
reacciones bioquimicas suele aumentar entre 1.5 y 2.5 veces al incrementarse la
temperatua en 10 °C.

La falta de crecimiento a temperaturas bajas se debe a la reduccion de la velocidad
de las reacciones bioquimicas y al cambio de estado de los lipidos de la membrana
celular que pasan a de fluidos a geles cristalinos, impidiendo el funcionamiento de la
membrana celular.

La muerte celular a altas temperaturas se debe a la desnaturalizacion de proteinas y
a las alteraciones producidas en las membranas lipidicas a esas temperaturas.

Es importante tener en cuenta que a bajas temperaturas, el metabolismo celular es
lento y las células dejan de crecer, aunque suelen morir. Sin embargo cuando la
temperatura es superior a la 6ptima, se produce la muerte celular rapidamente y las
celulas no pueden recuperar su capacidad de division aunque baje posteriormente la
tempertura. Esto permite esterilizar por calor y no por frio.

Los microorganismos se clasifican en diferentes grupos de acuerdo a su
comportamiento térmico; ellos pueden ser psicrofilos, mesofilos, termdfilos,
supertermdfilos e hipertermdfilos, dependiendo del intervalo de temperaturas en el
que su crecimiento sea el 6ptimo, como puede observarse en la tabla 3.4 y en la
figura 3.18 :

Tabla 3.4 Clasificacion de microorganismos de acuerdo a su
comportamiento térmico.

Temperatura (°C)

Grupo Minima Optima Maxima
Termofilos 40 a 45 55a75 60 a 80
Meséfilos 10a 15 30 a 45 35 a 47
Psicrofilos Obligados -5ab 15a18 19a22

Psicrofilos Facultativos -5a5 25a 30 30a 35

Fuente:Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

Los microorganismos psicrétrofos son mesofilos que pueden crecer a temperaturas
bajas. Por tanto, se les puede considerar como psicréfilos facultativos. Esto es
importante desde el punto de vista aplicado porque cuando se encuentran
contaminando alimentos, son capaces de crecer en condiciones de refrigeracion (4-
8°C) y de producir infecciones en los consumidores del alimento (30-35°C).
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Figura 3.18 Clasificacion de las bacterias en funcion del intervalo de
temperatura que favorece su metabolismo y crecimiento.

Fuente:Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

Como puede observarse existe un maximo en el crecimiento de la poblacién celular
correspondiente a una temperatura ambiental optima; dicho éptimo es diferente para
cada microrganismo; como ejemplo se presente la grafica del crecimiento de la
Escherichia Coli.

Figura 3.19 Efecto de la temperatura en el crecimiento de E. Coli.
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Como puede observarse en este par de graficas, existe una temperatura éptima que
maximiza la rapidez de crecimiento de la poblacion, que para el caso de la escherichia
coli es de 45°C. Cuando se disefia un biorreactor es conveniente tomar en cuenta la
temperatura de operacion 6ptima para el crecimiento de la poblacién celular.

3.11.2 Influencia del pH

Es un parametro critico en el crecimiento de microorganismos ya que cada tipo de
microorganismo tiene un rango de pH en el que puede vivir adecuadamente, fuera de
este rango mueren.

El pH intracelular es ligeramente superior al del medio que rodea las células ya que,
en muchos casos, la obtencion de energia metabdlica depende de la existencia de
una diferencia en la concentracion de protones a ambos lados de la membrana
citoplasmatica. ElI pH interno en la mayoria de los microorganismos esta en el
intervalo de 6.0 a 8.0.

Los rangos de pH tolerables por diferentes tipos de microorganismos son también
distintos. Hay microorganismos acidéfilos que pueden vivir a pH igual a 1 y otros
alcaldfilos que toleran pH de 10. Hay que considerar que, como consecuencia del
metabolismo, el descenso del pH del medio que producen ciertos microorganismos,
les confiere una ventaja selectiva frente a otros competidores. Por ejemplo: las
bacterias lacticas que producen grandes cantidades de acido lactico como
consecuencia de su metabolismo, reducen el pH del medio a valores inferiores a los
soportables por otras bacterias competidoras. De esta forma, las bacterias
competidoras mueren y las lacticas se convierten en la poblacion dominante.

El efecto letal del pH acido sobre los microorganismos tiene aplicacion en la
conservacion de alimentos acidificandolos. De esta forma, la adicion de acido acético
en forma de vinagre permite conservar alimentos perecederos (chiles y escabeches,
por ejemplo) y la produccion de acidos en el curso de fermentaciones naturales
permite alargar la vida de los alimentos (por ejemplo coles fermentadas).

La siguiente tabla muestra el pH que favorece a diferentes tipos de microorganismos:
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Figura 3.20 Clasificacidon de los mrcroorganismos segun su tolerancia al pH.

Fuente:Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

3.12 Otros modelos cinéticos. [1, 2, 3, 4]

A lo largo de la historia de la investigacion de la cinética microbiana, se han propuesto
varios mecanismos, con sus correspondientes modelos matemaicos. El mas
importante es el de Monod. De ahi se han derivado muchos de los demas. En las
tablas 3.5 y 3.6 se reportan varios modelos cinéticos, que como se ve, la principal
diferencia es la forma de expresar la rapidez de crecimiento especifica de los
microorganismos (). La idea original en este capitulo era formular algoritmos de
coOmputo y el andlisis de los resultados para cada modelo, pero ello se puede
encontrar en una tesis de licenciatura de Ingenieria Quimica, presentada a principios
de 2016, por lo que mejor se prefirié analizar los fendmenos de crecimiento diauxico y
el sistema depredador-presa, por ser temas no tratados en la citada tesis. En estas
tablas quiza falte el modelo hiperbdlico generalizado de 2015, que es un intento por
abarcar la mayoria de los modelos cinéticos reportados en las tablas 3.5y 3.6.
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Tabla 3.5 Otros modelos cinéticos

= § (3.58)
Ecuacion de Monod: H=Hm (Ks+5)

_ s (3.59)
Ecuacién de Tessier: U=t | 1 —exp (_ K_S)

- s" (3.60)
Ecuacién de Moser: H=Hm (Ks+5"

= S (3.61)
Ecuacién de Contois: H=Hm (B X+s
Tabla 3.5 Cinéticas que tienen en cuenta la inhibiciénpor sustrato.
Ecuacion de Andrews y s (3.62)
Noack: H=lm |\ ==

KS+S+E
Ecuacion de Webb: u=p,, w@ (3.63)
Ks+S+—
Ecuacion de Aiba y _ (S (—) (3.64)
Colaboradores: K=t (KS+S) expr ~
. 7 . B S

Ecuacion de Tessier: =, [exp - _ exp(_S/Ks)] (3.65)
Ecuacién de Tseng y = (2 \V—K. (s—5 (3.66)
Wymann: U=Um (KS+S) m( C)

Fuente:Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

Tabla 3.6 Cinéticas que tienen en cuenta la inhibicidn por parte del producto

Ecuacién de Dagley y _ S

Hinshelwood: H=Ho <Ks + 5) (1 —kP) (3.67)

Ecuacion de Holzber y cols: U=ty —ki(P—ky) (3.68)

Ecuacién de Ghose y _ (1 P ) (3.69)

Tyagy: K=k \*7p

Ecuacién de Alba y Shoda: S 3.70
y 1= o (K n 5) exp(—kP) (3.70)

s

Ecuacion de Jerusalimsky y S K,

Neronova: K= Ho (Ks n S) K, + P (3.71)

Ecuacién de Levenspiel: ( S )( P )" (3.72)

K=tk +s p*

Fuente:Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452
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Solo queda enfatizar en que los algoritmos de computo formulados en este capitulo,
se podrian adaptar de manera relativamente facil para cada uno de los modelos
cinéticos reportados en estas dos ultimas tablas, y luego buscar una aplicacion
practica de la ingenieria en alimentos para disefar el correspondiente biorreactor
CSTR, batch o semibatch, o como se vera en capitulos posteriores, algun otro
prototipo de biorreactor.

Por ultimo, es importante sefialar que los ajustes funcionales de los datos
experimentales para obtener las expresiones cinéticas 3.58-3.72 y las cinéticas
enzimaticas del capitulo previo, son desarrolladas por los investigadores para un
determinado tipo de reactor. Por lo tanto, no es raro encontrar reportes de los
parametros cinéticos para la Saccharomyces cerevisiae, que difieren notablemente de
un tipo de reactor a otro.

Aunque la cinética deberia ser independiente de la dinamica del reactor, la forma en
que se obtienen los datos empiricos y la propia naturaleza compleja de los sistemas
quimico-bioldgicos, provoca que ocurran tales diferencias. En los capitulos que restan
se supondra que los datos cinéticos obtenidos en biorreactores batch o CSTR pueden
ser aplicados a otro tipo de biorreactores, es decir, que la cinética si es independiente
de la dinamica.
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Capitulo 4

Biorreactores Enzimaticos

Resumen

En la parte medular de este capitulo se lleva a cabo el disefio de un par de
biorreactores enzimaticos. EIl primero de ellos corresponde a un reactor tubular con
dispersion axial. Primeramente, se realiza el analisis matematico mediante series de
Fourier para obtener la solucion exacta de la ecuacién de reaccion-difusion-
conveccion para cinéticas de primer orden y orden cero; pudiendo utilizarse, por lo
tanto, para biorreactores enzimaticos Michaelianos bajo condiciones en que Ky>> Sy
Km << S, respectivamente. Dicha solucién exacta se utiliza también como parametro
de comparacion para probar la exactitud de las aproximaciones numéricas por
diferencias finitas y por autdmatas celulares en reticulas de Boltzmann. El segundo
biorreactor analizado (podria ser enzimatico o microbiano) corresponde a un
biorreactor de lecho fijo con enzima inmovilizada en el interior de pellets esféricos.
Nuevamente se inicia resolviendo analiticamente la ecuacion de difusion transitoria en
coordenadas esféricas mediante series de Fourier, contra la cual se comparan las
soluciones numeéricas por diferencias finitas y redes de Boltzmann.

Como resultado del analisis para ambos tipos de reactores, se encontré que la
aproximacion mas exacta es la de la red de Boltzmann. En general se puede decir
que las reticulas de Boltzmann proveen de la exactitud de los métodos implicitos,
como los elementos finitos y los elementos espectrales, pero son faciles de programar
como los esquemas numéricos explicitos, lo cual se puede observar en los cddigos
formulados para este trabajo. Las principales aportaciones de esta tesis son
precisamente el analisis matematico que no hemos encontrado en ningun documento
cientifico reciente y la introduccion de las redes de Boltzmann en aplicaciones
practicas de la ingenieria en alimentos.

Por supuesto el capitulo inicia describiendo las ecuaciones de disefio de biorreactores
enzimaticos ideales, aquéllos en los que no existen problemas difusionales ni
sistemas hidrodinamicos complejos. Se consideran reactores tipo batch, CSTR y PFR,
operando en estado estacionario. Luego se explica codmo optimizar tiempos de
residencia de arreglos de biorreactores CSTR y PFR en serie, para finalizar con el
disefio de los dos tipos de reactores no ideales mencionados lineas arriba.
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4.1 Reactores ideales

Los reactores ideales son aquéllos en los que dominan los efectos cinéticos sobre los
fendmenos difusionales y sobre la hidrodinamica del sistema. Los biorreactores
enzimaticos ideales pueden ser de tres tipos:

a) Reactor batch de tanque perfectamente agitado (BSTR), analizado ya en
capitulos 2y 3

b) Reactor continuo de tanque agitado (CSTR)

c) Reactor semibatch

d) Reactor de flujo en piston (PFR)

Figura 4.1 Representacion esquematica de los diferentes tipos de Reactores
Ideales

En seguida se describe matematicamente el comportamiento de cada uno de ellos:
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4.1.1 Reactores batch de tanque agitado

Comunmente los reactores batch operan colocando el biocatalizador dentro de él,
afadiendo rapidamente toda la carga de substrato y agitando vigorosamente, de
manera tal que el contenido del reactor es homogéneo en todo momento. Las
concentraciones de substrato y producto varian con el tiempo. La ecuacion de disefio
para este tipo de reactores corresponde a la expresién cinética:

Para el substrato, siguiendo una cinética de Michaelis-Menten:

dS _ kES
dt  ky+S

————(41)

Esta ecuacion diferencial ordinaria que ya ha sido comentada en capitulos anteriores,
puede ser facilmente integrada para obtener la evolucién de la concentracion del
substrato:

4

[t (5) + 5 =50 == - - 42

En términos de conversion (S = Sp [1-x]):

kE
7t = xSy — kyln(1 —x) =kt ———(4.3)

Donde k es la rapidez maxima de reaccion, ky es la constante de Michaelis para el
sistema de enzima inmovilizada y E es la concentracion total de enzima dentro del
reactor. El cociente Et/V es el tiempo de residencia normalizado, factor que permite
una rapida comparacion respecto a la eficiencia de diferentes tipos de reactor.

Cuando existe inhibicién por parte del substrato o del producto, el comportamiento del
reactor se ve significativamente modificado; en la tabla 4.1 se resumen los tiempos de
residencia para diferentes casos.
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Tabla 4.1 Expresiones cinéticas y tiempos de residencia en Biorreactores
enzimaticos batch operando en régimen estacionario

Modelo Expresion cinética Tiempo de residencia (t), para Ecuacion
Cinetico (r) reactores Batch y PFR
Michaelis- kE 1 44avb
Menten r= Ku T= E(XSO — Kyn[1 —x]) ( yb)
1+
Michaelis- . kE @5ay
Menten Bl kM+S+PlI{(—IZ ;= Yea So (1 B K_M) b)
reversible S—PII({—M i X,
P (K 1
5t
KM xeq

T Xeq KP> i Xeqg — xl
Inhibicion kE 1 P 46ay
por parte Lt (K +5) + = T =7 |xSo — Kuln(l —x) b)
del K 52
substrato =9 2y —

+ ZKS( x — x?)

Inhibicion kE 47ay
competitiva r= K_M(1 + i) k [XS() (1 — —) b)
Por parte S Kp S,
del producto — Ky (1 + Kp) In(1

_ x)]

4.1.2 Reactor de Flujo en Piston, PFR

Este tipo de reactores es caracterizado por un flujo continuo de la mezcla
reaccionante con un perfil plano de velocidad; las concentraciones de los diferentes
componentes varian axialmente desde la entrada hasta la salida del reactor, pero no
hay cambio en direccién radial. La concentracion del substrato disminuye a lo largo
del reactor mientras que la concentracion del producto aumenta progresivamente. La
ecuacion de diseno de este tipo de reactores para operacion en estado estacionario
es:

K =7= Xsalida d_x

Q Xentrada —T

(4.8)

Los tiempos de residencia para este tipo de reactores son iguales a los de los
reactores batch reportados en la tabla 4.1.
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4.1.3 Reactores de flujo continuo de tanque agitado

Son reactores que consisten en tanques perfectamente agitados en los que se
introducen los reactivos y se extraen los productos de manera continua, comunmente
manteniendo el volumen invariable. La ecuacion de disefio para este tipo de reactores
es:

Vo T A_x __ Xsalida —Xentrada

Q -r

4.9)

-r lxsalida

Los tiempos de residencia para la operacién continua de un CSTR, considerando
diferentes cinéticas, se resumen en la siguiente tabla, tomando en cuenta operacién
en régimen estacionario y con una conversion igual a cero a la entrada del biorreactor:

Tabla 4.2 Modelos cinéticos con inhibicion por parte del substrato e inhibicion
competitiva por parte del producto y tiempos de residencia correspondientes.

Modelo
Cinético

Expresion
cinética (r)

Tiempo de residencia (1), para
reactores CSTR

Ecuacion

Michaelis-
Menten

kE

‘r':
Km
1+~

T=%(xSO+KM1xTx)

(4.10)

Michaelis-
Menten

kE
r =

ok Xeg X K (4.11)
; ke +S+P ] T=L[KM+SO(1—X)+SO—Mx]
reversible W k(xeq — x) KP

kE
L+ (K +8) + - k

Inhibicién
por parte
del

substrato

1 x S5 ,
T=—[xSg + Ky ——+—-—(x—x°)

1—x KS

Inhibicion 1
competitiva T=v leo + Ky
Por parte
del
producto

Fuente: Universidad del Valle de México, Jhair Godoy. Pagina web:153528452

x Ky Sox?
1-x Kpl-—x

4.1.4 Comparacion del comportamiento de reactores enzimaticos ideales

A partir de las expresiones de los tiempos de residencia para cada reactor, se puede
llevar a cabo la seleccion del reactor mas adecuado para una conversion dada. Como
puede encontrarse en cualquier libro de texto de ingenieria de reactores, cuando se
tiene una cinética de orden cero, la conversiéon en los reactores CSTR y PFR son
idénticas, para el mismo tiempo de residencia. Para cinética de orden uno, el PFR
exhibe un mejor comportamiento que el CSTR, al requerirse un menor tiempo de
residencia para la misma conversion:
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Para cinética de primer orden, el tiempo de residencia en un CSTR esta dado por:

X

;- — —— (4.14)

ktcsrr = (1 — x)CSTR

Mientras que el tiempo de residencia en un PFR con reaccion de primer orden es:
ktppr = [~Inifl — x)]prr — — — —(4.15)

El siguiente algoritmo permite llevar a cabo una comparacién entre los tiempos de
residencia de los dos tipos de biorreactores, graficando las ecuaciones (4.14) y (4.15),
como se muestra en la figura 4.2:

function comparacncstrpfrlerorden

clear all;close all; clc;

nx=100;dx=.01;£f(1:nx)=0;g(1:nx)=0;

x(1l:nx)=0;£f1(1:nx)=0,gl(1:nx)=0;

for i=l:nx;x(i)=(i-1)*dx;end

for i=1l:nx
£(i)=x(i)/(1-x(i));f1(i)=1log(£f(i));
g(i)=-log(l-x(i)) ;gl(i)=log(g(i));

end

plot(x,£f1,'.-");

hold on;plot(x,gl,'.-r');

hold on;grid on;

3 i i i : i i i :

log (KT)

Figura 4.2 Grafica comparativa de los tiempos de residencia en reactores CSTR
y PFR, para cinética de primer orden.
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Para cinética de Michaelis-Menten, al comparar las ecuaciones de los tiempos de
residencia y graficar el tiempo de residencia en el CSTR contra el tiempo de
residencia en el PFR, se observa que nuevamente conviene un reactor de flujo en
piston. El siguiente programa permite hacer dicha comparacién, con base en las
ecuaciones:

kTCSTR = (XSO + KM 1xTx) - = —(416) ;

kTPFR = (XSO - KMlTl[]. - X]) - - _(417)

function comparacncstrpfrmichaelismenten
clear all; close all;clc;
S0=1;%concentracion inicial de substrato
dx=.01;%distancia internodal para reactor pfr
nx=101;%numero total de nodos para el reactor pfr
x(1:nx)=0;%dimensionamiento vector de conversiones fraccionarias
taucstr(1:nx)=0;%dimensionamiento vector de tiempo de residencia para CSTR
taupfr(1:nx)=0; %dimensionamiento vector de tiempo de residencia para PFR
for k=1:4
Km=.25*%k;% 4 diferentes valores de la constante de Michaelis
for i=1:nx
x(i)=(i-1)*dx;% especificacion de conversion fraccionaria
taucstr(i)=x(i)*S0+Km*x(i)/(1-x(i)); %o tiempo de residencia CSTR
taupfr(i)=x(i)*S0-Km*log(1-x(i)); % tiempo de residencia PFR
end
plot (taucstr,taupfr,'-");hold on;%desplegado grafico
end
grid on;

Los resultados de la ejecucidon de este programa se presentan en la siguiente figura,
considerando una concentracion inicial de substrato Sp = 1M y una constante de
Michaelis-Menten, Ky, con valores de 0.25, 0.5, 0.75y 1.0 M.
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Figura 4.3 Grafica comparativa de tiempos de residencia en reactores CSTR y
PFR, para cinética de Michaellis-Menten.

4.1.5 Optimizacion de arreglos de biorreactores enzimaticos CSTR y PFR en
serie

La visualizacién grafica de las curvas de operacion y el analisis cualitativo de dichas
curvas en régimen estacionario, pueden ser utiles para elegir un esquema de
operacion, como se ejemplifica con la siguiente figura:

A

PFR

CSTR |

B K

Figura 4.4 Diagrama del reciproco de la rapidez de reaccién contra la
conversion, para condiciones de estado estacionario. El area bajo la curva
corresponde al volumen del reactor.
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Este diagrama del reciproco de la rapidez de la reaccion enzimatica contra la
conversion es muy util, para minimizar el tiempo de residencia dentro de los
biorreactores a utilizar. Como los reactores de mezcla completa ideales (CSTR)
operan con una concentracién dentro del reactor igual a la concentracion de salida, el
tiempo de residencia en tales equipos graficamente corresponde al area del
rectangulo formado con la rapidez de reaccion a la concentracion de salida como
altura y la variacion de la concentracién (Ax) como longitud de la base; en cambio,
para un PFR el tiempo de residencia corresponde al area bajo la curva. En la figura
anterior la combinacion Optima de biorreactores enzimaticos corresponde a la
sefalada con color, cualquier otra combinacion un area bajo la curva mas grande y
por lo tanto y mayor tiempo de residencia mas largo.

Si se utilizase un solo PFR, el tiempo de residencia seria muy grande (tendiendo a
infinito si se iniciase con xgo = 0); si se usase un solo CSTR, el volumen seria mayor
que el optimo posible, como puede observarse en la siguiente figura:

A A

CSTR
PFR

» X

Figura 4.5 Diagrama del reciproco de la rapidez de reacciéon contra conversion
para reactores PFR y CSTR

Entonces, el minimo tiempo de residencia se obtiene al combinar un biorreactor de
mezcla completa seguido de un PFR, como en la figura 4.4

4.1.6 Biorreactores semibatch.

Un reactor semibatch (SBR) es una variacion de un reactor batch, en el sentido de
que se introducen una o mas corrientes de alimentacion, pero sin permitir que exista
una corriente de efluentes, por lo que el volumen del biorreactor se incrementa
continuamente con el tiempo. La operacién empieza con un volumen y concentracion
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inicial de reactivos. La alimentacidn, que contiene inhibidores, precursores, reactivos o
nutrientes, se introduce intermitentemente o continuamente al reactor, hasta que éste
se llena, y la operacién continua en modo batch hasta que se alcanza la conversion
deseada. Los SBR son equipos flexibles que ofrecen un método excelente de
manipular las condiciones de reaccion, mediante la sincronizacion de las corrientes de
alimentacion. En procesos de fermentacion y biotecnologia, a este tipo de unidades
se le conoce mas comunmente como cultivos batch alimentados (fed batch culture) y
tiene una gran variedad de aplicaciones practicas. De hecho muchos de los procesos
de fermentacién y de cultivo celular industrialmente importantes se llevan a cabo en
forma semibatch.

Al aplicar el balance infinitesimal de materia para este proceso, se obtiene la siguiente
ecuacion:

d
E(CiV) =QC; +1V————(4.18)

El término del lado izquierdo representa la rapidez de cambio del numero de moles de
la especie i dentro del reactor; dicho cambio se debe a la rapidez con la que entra
dicha substancia contenida en la corriente de alimentacion que fluye con un flujo
volumétrico Q, y a la rapidez con la que se lleva a cabo la conversion catalizada
enzimaticamente r;V. Llevando a cabo la derivada del producto del lado izquierdo, se
obtiene:

d d

Como el flujo volumétrico es igual a dV/dt, esta ecuacion puede ser escrita como:

d
Vo G= Q(Cif — C) + 1V — — ——(4.20)

Como ejemplo se considera un biorreactor semibatch dentro del cual se lleva a cabo
una reaccion enzimatica cuya cinética corresponde a la de Michaelis-Menten. Para
este caso, las ecuaciones diferenciales gobernantes son:

Para el substrato:
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d KES
V—=S=0(S—-S5)—

dt Ky +SV____(4'21)
Para el producto:
vLip_ (P —P)+ KES 4.22
acl = Ky +S (4.22)

En el algoritmo que se presenta a continuacion se supone que el volumen de la
mezcla reaccionante empieza a aumentar conforme procede la reaccion y que en el
momento que se alcanza el volumen maximo, se elimina la corriente de alimentacién
de substrato puro, operando desde ese momento en forma de un reactor batch sin
alimentacion.

function semibatchevita

clear all; close all;clc;

nit=10000;dt=0.01;%numero de intervalos de tiempo totales y paso del tiempo
v01=0.1;%volumen inincial del reactor ocupado por la mezcla reaccionante
vi=.15;%volumen final del reactor

sf=1e-4;%concentracion de sustrato en la corriente de alimentacion
so=4e-4;%concentracion inicial del sustrato dentro del reactor
po=0;%concentracion inicial del producto dentro del reactor
k=1e-5;%coeficiente cinético

km=1e-4;%constante de Michaellis-Menten

q0=0.00025;%flujo volumétrico de la corriente de entrada
s=s0;p=po;%condiciones iniciales dentro del reactor

for m=1:4
q=m*q0;s=so;p=po;vo=vol;
for t=1:nit
tiempo=t*dt;v=q*tiempo+vo;%-calculo del volumen del reactor
if (v<vf)

s=s+dt*(q*(sf)/v-k*s/(km+s));%calculo de la conc del sustrato

p=p+dt*(q*(-p)/v+tk*s/(km+s)); %ocalculo de la conc del producto
% contotal =(s+p);%calculo de la concentracion total
%s=s/contotal;p=p/contotal; % normalizacion de las concentraciones
else

q=0;v=vf;vo=vf;%operacion batch

s=s+dt*(-k*s/(km+s)); %calculo de la concentracion del sustrato

p=p+dt*(k*s/(km+s)); % calculo de la concentracion del producto
end
%desplegado grafico
contar =t/20;%num de intervalos de tiempo entre grafica y grafica
if (contar-ceil(contar)==0)

figure (1);

if (m==1)

plot (tiempo,s,'.b");hold on;plot (tiempo,p,'.b");hold on;
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else
if (m==2)
plot (tiempo,s,'.r");hold on;plot (tiempo,p,'.r');hold on;
else
if (m==3)
plot (tiempo,s,".k");hold on;plot (tiempo,p,'.k");hold on;
else
plot (tiempo,s,'.g");hold on;plot (tiempo,p,'.2");hold on;
end
end
end
end
end

En la serie de instrucciones se especifican 4 flujos volumétricos para la operacion
semibatch, correspondientes a 0.25, 0.50, 0.75 y 1 It/seg.

Los resultados de la ejecucidn de este programa se muestran a continuacion:

Figura 4.6 Evolucion de las concentraciones de sustrato y producto en un
reactor semibatch para cinética de Michaelis-Menten.
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Cuando el reactor opera a 0.25 y 0.50 It/seg, En el intervalo de tiempo graficado se
puede observar una tendencia creciente de la concentraciéon de producto, debido a
que la rapidez de produccion por reaccion quimica supera a la rapidez de dilucion.
Pero, después de alcanzarse un maximo, la concentracion de producto empieza a
descender, pues la dilucidn es cada vez mas importante que la velocidad de reaccion.

En las curvas correspondientes a 0.75 y 1 It/seg, se puede observar una tendencia
monétona en el crecimiento de la concentracion de producto, pero se puede notar un
cambio en la rapidez de cambio de la concentracién del producto, correspondiente al
momento en que se alcanza de volumen maximo del reactor.

4.2 Reactores enzimaticos no ideales

Cuando los efectos difusionales son significativos, las ecuaciones de disefio pueden
ser modificadas introduciendo el concepto de factor de efectividad (1) en la expresion
cinética. Por ejemplo, para la cinética de Michaelis-Menten:

kE

Ku
1+

r=n - ———(4.23)

Este factor de efectividad es de naturaleza empirica.

Para reactores CSTR n es espacialmente invariante, mientras que para los reactores
batch y PFR, el factor de efectividad cambia tanto con el tiempo como con la posicion
y depende de la concentracion de las especies quimicas. Se puede obtener un factor
de efectividad promedio ponderado para la operaciéon del reactor, tomando en cuenta
a la concentraciéon de substrato como factor de ponderacion:

xSy — Kyln(1 — x)
<n>= S ds

Isywsrins®

—— — —(4.24)

En el caso de reactores tubulares la dispersion axial es importante. Se considera que
los gradientes de concentracion en direccion radial son nulos. Esta suposicion es mas
valida mientras el flujo se aproxime mas al flujo turbulento plenamente desarrollado,
es decir a altos numeros de Reynolds. La ecuacion diferencial gobernante es la de
reaccion-difusion-conveccion:
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4.2.1 Soluciéon de la ecuacion reaccion-difusion-conveccion mediante analisis
matematico

Para elegir el método numérico mas adecuado, y en ausencia de datos
experimentales contra los cuales comparar las predicciones numeéricas, se procede a
desarrollar la solucion analitica (exacta) para la ecuacién de reaccién-difusion-
conveccion.

En 1997 Zheng y Guo presentaron una solucion analitica, basada en transformada de
Laplace, para la dinamica en régimen transitorio de un reactor de lecho fluidizado en
el que se lleva a cabo una reaccién quimica de primer orden. La ecuacion diferencial
que gobierna dicho proceso es la siguiente:

ac a%C ac 1—e

—=D——-—v———kC----(4.25

ot dx2 ox € ( )
Donde ¢€: es la porosidad del lecho fluidizado. EI ultimo término puede escribirse
como una sola constante multiplicando a la concentracion del reactivo, ya que el
cociente (1 —¢€)/e, es una constante empirica.

Como ejemplo para este apartado, se considera un caso integrable, el de una
reaccion quimica de primer orden., Sin embargo, no se sigue el método de
transformada de Laplace utilizado por Zheng y Guo, sino que en lugar de ello se
desarrolla una serie de Fourier. El tratamiento analitico que se desarrolla aqui puede
servir para biorreactores PFR enzimaticos, pues a pesar de que el modelo de
Michaelis-Menten es no lineal:

Si la concentracion de substrato se mantiene en valores mas altos que la constante
de Michaelis, se obtiene una cinética de orden cero. En contraparte, cuando la
concentracion de sustrato es menor a la constante de Michaelis, se obtiene una
cinética de primer orden, pues la suma K,, + Csen el denominador es casi igual a Ky,
quedando una cinética de primer orden:

TQ = K2CS - - - _(4‘27)
Para la solucion mediante analisis matematico se procede de la siguiente manera:

Suponiendo que la especie es un reactivo, La ecuacion diferencial para el caso
unidimensional es:

o, ac_Dazc kC 428
9t TVax = Poz K ————(428)

En primer lugar, se propone el siguiente cambio de variable:
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C=ue ™™ ————(4.29)

Por lo tanto, las derivadas en espacio y tiempo son

Ct = ute_ax - - - _(4.30)
C, =ue™ —aue™™ — — — —(4.31)
Cox = Uy ™ — 2 au, e + a’ue™ — — — —(4.32)

Substituyendo estas derivadas en la ecuacidon de reaccidon-difusion-conveccion se
obtiene:

U, = Duy, +u,(-v—2aD) +u(a’D + av — k) — — — —(4.33)

En segundo lugar, se supone que el término que multiplica a la primera derivada de u
con respecto a x es cero, consecuentemente:

v
— - — —(4.34)

“=2

Ademas, como el término que multiplica a u es una suma de puros parametros, se le
denotara a dicha suma como vy, para simplificar notacién. Por lo tanto, la ecuacién
diferencial para u puede escribirse como:

ou_pdu, 435

ot “oxz M (4.35)
Como tercer paso, se lleva a cabo la substitucion de la funcién bidependiente u(x,t)
por el producto de dos funciones unidependientes: u(x, t) = X(x) O(t).

Al derivar la ecuacién diferencial anterior, queda:

x2° _ pe®X | xo 436
ot “oxz Y (4.36)

Dividiendo entre el producto de Ji por Tetha, X0, se obtiene:

1d®_D1d2X+ 137
Odt =~ Xdxz 'V (4.37)

La unica forma en que el lado izquierdo de esta ecuacién se pueda igualar al lado
derecho, es que ambos lados sean iguales a una constante de separacion, -A;

obteniéndose por lo tanto un par de ecuaciones diferenciales ordinarias:

El cuarto paso consiste en resolver el par de ecuaciones diferenciales ordinarias. La
primera de ellas, da como resultado una funcidon exponencial decreciente con el
tiempo:
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1do
Odt
O = Cye ™ — — — —(4.39)

La segunda ecuacion diferencial corresponde a un oscilador arménico simple:

d*X A+
+( V)X

=0————(44
dx? D 0 (4.40)

La solucidon de esta ecuacion es:
A+y A+y
X = cycos o + cysen D X~ —(4.41)

Como quinto paso se introducen las condiciones de frontera. En este ejemplo se
considera una condicion de frontera no difusiva en uno de los extremos ( x = 0 ) del
dominio de la solucion de la ecuacién diferencial y un valor de u = 0 en el otro extremo
(x=1L).

L s . 3} . .
Condicién de frontera numero 1: % =0 en x = 0, lo cual implica:

% = 0 en x =0, pues Tetha solo depende del tiempo.

dX A+y A+y A+y A+y

I D D X |+c D cos D

x | ————(442)

Con x= 0, se encuentra que ¢, =0, por lo cual la Ji queda dada solo en términos de la
funcién coseno:

A+y
D

X = c¢qcos x|———-—(443)

Segunda condicion de frontera: u = 0 en x = L; esto implica que X= 0 en x =L:

A+y
0 = cqcos TL - ———(4.44)

Los valores en los que el coseno se hace cero corresponden a la condicion:

A+y 2n+1
D 2

T — — — —(4.45)
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Por lo cual, los valores propios (eigenvalores) que puede tomar la constante de
separacion, A, son:

2
n) D—-y————(446)

(2n+1
2

Entonces, la funcion u, queda dada por:

A+y
D

A

u = coe ¢y cos x| ————(447)

Pero como el producto de dos constantes (co y ¢1) €s una sola contante, se puede
escribir:

A+y
D

X | ————(4.48)

Sélo queda por evaluar los valores que puede tomar la constante c,. Para ello se
introduce la condicion inicial.

Condicion inicial:
u=uygent=0 Vx
Para eliminar las componentes ortogonales de ¢, que no forman parte de la solucion,

se realiza el producto punto de la ultima ecuacion por una funcion que permita
eliminar a dichas componentes ortogonales:

A+y A+y
m X cos m

Uy = ¢, COS x| ———-—(4.49)

Como el producto punto entre dos funciones se define como:

FG) g = f FG)gG)dx — — — —(450)

Entonces se tiene:

A+y [ [A+Y
juocos D x dx=cnfcos DX dx — ———(4.51)

Al integrar queda:
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L

D A+y\x —C 1L 457
/1+yu0 sen 7|7 =G (4.52)
0
Despejando c;:
2u A+ 2u 2n+1 2u
Cp = — sen L sen( 5 n) = 0 ()" ————(4.53)

(2n+1 )
s
2

Aty D Aty
D D

Por lo tanto, la solucion para la funcién u es:

LT e G 2n+1 x 1t
_ e - - — (454
YE T Lo+ 1 2 "L)° (4:54)

A—(Z"H )ZD AL 455
T2 " 4D T 2D (4:55)

Con:

Una vez habiendo obtenido esta solucion analitica (exacta) se procedié a formular un
algoritmo de computo en matlab para el desplegado grafico de la evolucion espacio
temporal de la concentracion de la sustancia reaccionante, tal como se muestra a
continuacion.

Esta solucion analitica se compara frente a dos métodos numéricos, el de diferencias
finitas y el de reticulas de Boltzmann.

4.2.2 Método de diferencias finitas para la solucion de la ecuaciéon de reaccioén-
difusién-conveccion

Este método esta basado en el teorema de L'Hopital que corresponde a la definiciéon

de la derivada en términos de los limites de una funciéon. La formulacién en

diferencias finitas de la ecuacion de reaccion-difusion-conveccién, tomando en cuenta

primera derivada espacial atrasada y paso de tiempo hacia delante, es la siguiente:
t+At t t t t t t

i i—1 t
—kC' — — — —(456
At (Ax)? VT Ax i (4.56)

En el esquema explicito se despeja C! 2 , recorriendo todo el dominio de la ecuacion
diferencial, desde i =1 hasta i = n, y resolviendo las ecuaciones resultantes nodo por
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nodo. En el esquema implicito, se formulan todas las ecuaciones para todos los nodos
y se resuelven simultdneamente. En el caso de cinética quimica de primer orden u
orden cero, se obtienen ecuaciones simultaneas lineales que pueden resolverse
mediante eliminacién gaussiana o inversion matricial. En el caso de cinéticas de orden
fraccionario, o de orden mayor que uno, o cinéticas tipo Michaelis-Menten o Monod,
se obtienen sistemas de ecuaciones simultaneas no lineales que pueden ser resueltas
mediante el método de newton o el método iterativo de Gauss-Seidel. En este trabajo
solo se consideran diferencias finitas explicitas, debido a que el método de reticulas
de Boltzmann es de naturaleza explicita.

4.2.3 Método de reticulas de Boltzmann para la ecuacién de reaccion-difusion-
conveccion:

Aparte de los métodos numéricos tradicionales de diferencias finitas, elementos
finitos, elementos espectrales, etcétera, una nueva aproximacién, basada en la teoria
cinético molecular, ha ido ganando popularidad entre la comunidad cientifica, debido a
que se trata de un método explicito que posee gran exactitud, requiere poco tiempo
de computo y es relativamente facil de programar, se trata de los automatas celulares
en reticulas de Boltzmann. A pesar de que este método fue especialmente formulado
para resolver problemas de hidrodinamica compleja, se empleara aqui para resolver
la ecuacion de reaccién-difusidon-conveccion.

Este método se basa en la discretizacién del dominio de la ecuacion diferencial en
una serie de nodos uniformemente espaciados, donde se distribuyen varias
particulas, cada una de las cuales poseen una velocidad unitaria ¢, con magnitud y
direccion previamente seleccionada.

Por ejemplo, en la siguiente figura se representa esquematicamente la distribucion
inicial del numero de particulas, semejante a una distribucién Gaussiana. Igualmente
se distribuye la velocidad. Obsérvese que en el caso ilustrado sélo se toman en
cuenta dos direcciones de movimiento, se trata del modelo D1Q2, que significa una
dimension en el espacio y dos direcciones de movimiento para el automata.
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Distribucion inicial de
pseudoparticulas

Discretizacion del dominio de la solucion

«—>— Esténcil Unitario D1Q2

Figura 4.7 Discretizacion del espacio unidimensional y esténcil unitario para los
autématas celulares en redes de Boltzmann.

La distribucién inicial no es factor para la rapidez de convergencia del método a la
solucion exacta, en el caso de que no se evalue la hidrodinamica del fluido
reaccionante. Si se evalua un perfil de velocidades, la distribucion inicial si es factor.
En el caso de dinamica de fluidos, mientras mas se parezca la distribucion inicial a la
solucion de la ecuacién diferencial gobernante (ecuacién de Navier-Stokes), mas
rapidamente se converge a la solucion. En problemas de difusion, difusion-convecciéon
y difusiébn-conveccion con reaccidn quimica, la convergencia a la solucién exacta de la
ecuacion diferencial gobernante es directa, no es necesario hacer iteraciones.

El segundo paso en el método es simular el movimiento de las pseudoparticulas, paso
al que se le conoce como fluidizacién. Cada particula avanza a los nodos primeros
vecinos, el de la izquierda o el de la derecha, dependiendo del valor de su velocidad.

El tercer paso es la colisién. Al avanzar las pseudoparticulas a los nodos vecinos,
colisionan con las pseudoparticulas que ya se encontraban ahi. La colision que tiene
lugar se lleva a cabo respetando los principios de conservacion de masa, momentum
y energia.

El resultado, de acuerdo al teorema H de Boltzmann, es una nueva distribucién que
tiende al equilibrio, sin llegar a él, pero reproduciendo luego de un escalamiento a
escalas multiples el comportamiento macroscoépico de los fendbmenos de transporte
que gobiernan la dinamica del sistema. Matematicamente el escalamiento se lleva a
cabo mediante lo que se conoce como expansion de Chapman-Enskog. Es decir, el
meétodo de redes de Boltzmann basa su éxito en su profundo fundamento fisico.
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Figura 4.8 Distribuciones Precolisional y Postcolisional del numero de
particulas en los autdmatas celulares de redes de Boltzmann.

La formulacién de la ecuacion discreta de Boltzmann para el fendmeno de difusion-
conveccion es:

f(x+ Ax,t+At)= f,(x,t) A— @) +o f2(x,t) ----- (4.57)

Donde fi (x+A4x, t+A4t) es la funcion de distribucion postcolisional; fi (X, t) es la
funcién de distribucion precolisional, @, es la frecuencia de colisién (igual al reciproco
del tiempo de relajacién, At/z7). Cuando hay reaccion quimica, a la ecuacion anterior se
le anade el término cinético multiplicado por At y dividido entre el numero de
direcciones de velocidad (esto fue propuesto por He y Li en 1991 y comprobada su
exactitud frente a datos experimentales). La frecuencia de las colisiones contiene al
parametro de transporte, en este caso al coeficiente de difusion molecular D esta
dado por:

(ax)? (1 _ l)- ---(4.58)

" At dimensionalidad w 2
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Esta ecuacion (4.70) seria la misma si se tratase de un fenébmeno exclusivo de

difusién. La unica diferencia estaria en la funcién de distribucion al equilibrio

f o (x,t), donde para el problema que corresponde a este trabajo, se introduce un
Ci

término adicional, —-para incluir el efecto convectivo:
CS

fe(x,t)=w @(x,t) {l+ G

S

Siendo u la velocidad de la corriente convectiva de fluido que arrastra consigo a la
entidad fisica ¢ (x,t), la concentracion de la especie quimica; mientras que c; es el
vector unitario a lo largo de las direcciones de fluidizacién del automata celular. El
cuadrado de la velocidad del sonido, 032, es el cuadrado de la velocidad del automata
en la red; los factores de ponderacion w;, para movimiento hacia adelante y hacia
atras son iguales a 2 para el modelo D1Q2, que es el que se utiliza en este trabajo.

4.2.4 Comparacion entre la solucién analitica y las soluciones numéricas
para un reactor enzimatico tubular

El siguiente algoritmo computacional permite graficar la solucion analitica (exacta) y
compararla frente a las dos soluciones numéricas aqui formuladas.

function rdlbmdifinanalit

clearall; close all;clc;

% parametros para la solucion analitica

ul=.1;L=1;D=.001;v=-.01;a=-v/2/D;k=.1; gama=D*a”"2+v*a-k;
nit=200;dt=.01;%nam de intervalos de tiempo y paso de tiempo

nx=101;%num de nodos

% funciones de distribucion para el automata celular

f1(1:nx)=0;%funcion de distribucion para particulas que se mueven hacia adelante
f2(1:nx)=0;%funcion de distribucion para particulas que se mueven hacia atras
rho(1:nx)=0;%densidad de particulas (concentracion)
x(1:nx)=0;dx=L/(nx-1); % matriz de coordenadas nodales (x) y distancia entre nodos
ck=dx/dt;csq=ck*ck;%ck es la velocidad unitaria del automata en la red
alfa=.002;%coeficiente de difusion

omega=1/(alfa/(dt*csq)+0.5);%frecuencia de colisiones

C(1:nx)=0;% Matriz de concentracion

c¢(nx)=0;%condicion de frontera de la alimentacion
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error(1:nx)=0;errorlbm(1:nx)=0;% funciones para evaluar el error de dif fin y red Boltz
for i=1:nx %grafica de la condicion inicial
x(i)=(>i-1)*dx; % especificacion de coordenadas nodales
C(i)=ul*exp(-a*x(i));c(i)j=u0*exp(-a*x(i)); %calculo concentraciones iniciales
end
for i=1:nx%distribucion inicial exponencial decreciente
rho(i)=u0*exp(-a*x(i)); Yoconcentracion exponencial decreciente
f1(i)=0.5*rho(i); % en cada nodo, mitad de las particulas se mueven hacia adelante
£2(1)=0.5*rho(i); %oen cada nodo, mitad de las particulas se mueven hacia atras
end
figure (1)
plot (x,C,'.r");hold on; %grafica condicion inicial solucion analitica
plot (x,¢c,'-");hold on; %grafica condicion inicial diferencias finitas
plot (x,rho,'-g"); %grafica condicion inicial red de Boltzmann
for t=1:nit
time=dt*t;
%ocalculos por diferencias finitas
for i=2:nx-1
dedx=(c(i)-c(i-1))/dx;
lap=(c(i+1)-2*c(i)+c(i-1))/dx"2;
c(i)=c(i)+dt*(D*lap-v*dcdx-k*c(i));
end
%condiciones de frontera
c(1)=c(2);%no difusion en extremo izquierdo
c(nx)=0;%concentracion igual a cero en extremo derecho
%desplegado grafico diferencias finitas
figure (2);plot(x,c,'-");hold on;
title(['tiempo=" num2str(time),'segs']);grid on; pause (.1)
%solucion analitica via series de Fourier
for i=1:nx
sum1=0;
for n=0:70
primfact=(-1)"n/(2*n+1);
lambda=((2*n+1)/2*pi/L)"2*D-gama;
raizcuad=((lambda-+gama)/D)".5;
segfact=cos(raizcuad*x(i));
tercfact=exp(-lambda*time)*exp(-a*x(i));
suml=suml+primfact*segfact*tercfact;
end
C(i)=4*ul/pi*suml;
end
%desplegado grafico solucion analitica
figure (2); plot (x,C,'-r');hold on; pause (.1);
%evaluacion de error diferencias finitas
sumerror=0;promedioerror=0;
for i=1:nx
error(i)=(C(i)-c(0))/(C(i));
sumerror=sumerror+error(i);
promedioerror=sumerror/nx;
end
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figure (3); plot(t,promedioerror,'.");hold on;
for i=1:nx%  Calculos mediante red de Boltzmann
% proceso de colision
rho(i)=f1(i)+f2(i);rq=-k*rho(i);
feq1=0.5*rho(i)*(1+v/ck);
feq2=0.5*rho(i)*(1-v/ck);
f1(i)=(1-omega)*f1(i)+omega*feql+dt*rq/2;
f2(i)=(1-omega)*f2(i)+omega*feq2+dt*rq/2;
end
% fluidizacion
f1(nx-(2:nx-1)+1)=f1(nx-(2:nx-1));
f2(2:nx-1)=F2((2:nx-1)+1);
f1(nx)=0;f2(nx)=0;
f1(1)=f1(2);
% evaluacion de error red de Boltzmann
sumerrorlbm=0;promedioerrorlbm=0;
for i=1:nx
errorlbm(i)=(C(i)-f1(i)-f2(i))/(C(i));
sumerrorlbm=sumerrorlbm-+errorlbm(i);
promedioerrorlbm=sumerrorlbm/nx;
end
figure (3); plot(t,promedioerrorlbm,'.r');hold on; contar = t/5;
if ((contar-ceil(contar))==0)
figure (2); plot (x,f1+f2,'-g");hold off;

else
end
end
. DEw-::luci-fm del perfil de concentracion del reactivo
- T T T T T T T T T
' ! ! ! ! 5 5 —— Solucion
0.08 P analitica
0.07 | S g
- 5 5 — Solucion
o : : ) )
Ea P Por diferencias
] H H i
= 005 : : finitas
© : :
€ o4 : : Solucién
5 g g por Redes
g 0.03 ; ; de
&) : : Boltzmann
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Figura 4.9 Comparacion entre la soluciéon analitica y dos aproximaciones
numéricas para la ecuacion de reaccidn-difusién-conveccion en coordenadas
cartesianas
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Puede observarse que la aproximacion por diferencias finitas exhibe un alto margen
de error, mientras que el método de redes de Boltzmann muestra una alta exactitud
con respecto a la solucion analitica.

4.3. Reactor de lecho fijo con enzima inmovilizada en una matriz sélida
esférica.

4.3.1 Soluciones analiticas.

Varias enzimas industrialmente importantes se inmovilizan dentro de una matriz sélida
para su utilizacion. Los pellets o pastillas obtenidas, pueden ser recuperadas y
reutilizadas después de cada proceso batch o retenidas formando un lecho fijo dentro
de un reactor de flujo continuo. La cinética enzimatica no es la misma que cuando el
biocatalizador se encuentra en forma libre, disuelto o suspendido[ﬁl; pues, una vez que
la enzima ha sido inmovilizada, muchos de los parametros operacionales son
modificados. Esto es debido a que las expresiones cinéticas reportadas en la literatura
son correlaciones empiricas correspondientes a ajustes funcionales de datos
experimentales. A menudo la rapidez de reaccion es menor que en un reactor batch,
pero la estabilidad de la enzima es mas alta.

Ejemplos de procesos en que se utilizan enzimas inmovilizadas son:

e La conversion de glucosa en fructosa mediante la enzima glucosa-isomerasa,
utilizando suero de glucosa como substrato.

e La produccidn de penicilina sintética, donde se utiliza la enzima penicilin-
deacilasa.

e Enzimas detergentes que son inmovilizadas dentro de matrices sdélidas junto con
otras sustancias quimicas, dando lugar a productos libres de polvo que no
producen efectos alergénicos, ademas de poseer una larga vida de anaquel
debido a que los componentes quimicos inestables estan protegidos contra la
humedad. La matriz sélida se disuelve rapidamente en el medio de lavado cuando
se utiliza el detergente.

Cuando la enzima se encuentra distribuida en los poros de las pastillas, los substratos
tienen que ser transportados no solamente desde el seno de la solucidn hacia la
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superficie de los pellets, sino también hacia el interior de los poros. Similarmente los
productos deben abandonar el interior de los pellets. Comunmente el transporte por
conveccidon es insignificante dentro del medio microporoso del interior del pellet,
predominando la difusién molecular.

La siguiente figura es una representacion esquematica de los procesos que se llevan
a cabo alrededor y en el interior de los pellets que contienen en su interior a la enzima
inmovilizada. El substrato es transportado por conveccion; la corriente de fluido que
fluye con velocidad v, acarrea moléculas de substrato, el término que representa al
transporte convectivo de substrato es —v - VC. Luego, cuando el substrato entra en
contacto con la superficie de los pellets es adsorbido. Dicha adsorcién puede ocurrir
en la superficie externa o en el interior de los poros. Dentro de los poros el
mecanismo de transporte predominante es la difusidn molecular. El substrato es
transportado por difusion Fickeana, el término que representa dicho transporte es
DsVC. Una vez que las moléculas de susbtrato llegan a los sitios activos de las
enzimas, se lleva a cabo la reaccion quimica (rq). El producto formado se desorbe de
la superficie de los poros y se contradifunde, dicha contradifusion se realiza con
velocidad —DpVC. Finalmente, el producto es arrastrado por la corriente de fluido
mediante conveccion.

Figura 4.10 Biorreactor de lecho empacado con enzima inmovilizada en el
interior de pellets esféricos, con mecanismos de transporte y reaccion que
ocurren en su interior.
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El modelo matematico, para un pellet en el que se lleva a cabo una reaccién quimica,
es la ecuacion de difusidn con reaccidn quimica:

ac
== D, V2C +rq - - - -(4.60)

Donde el coeficiente de difusion efectivo,D,toma en cuenta la difusién Fickeana, la
porosidad (¢) y la tortuosidad (t) del lecho fijo. Esta Gltima variable corresponde a la
trayectoria de difusion mas larga dentro del lecho empacado: D, = D%

Por ejemplo, D=6 x 10" m? s™', para la difusion de glucosa en una solucién tipica de
50 gramos de glucosa por litro; € esta en el intervalo de .02 a .05 m3/m?® de pellet; y ©
tiene valores entre 2 y 3. Por lo tanto D¢r es unas diez veces menor que D.

A continuacion, se procede a obtener la solucién analitica para el fendmeno de
reaccion-difusion llevandose a cabo dentro de un pellet esférico de enzima
inmovilizada, bajo condiciones de estado estacionario.

Difusion radial del producto

Difusion antirradial
del Substrato

P > Modelo del pellet con
Pellet esferico microporoso condiciones de frontera

Figura 4.11 Representacion esquematica de un pellet esférico y sistemas de
coordenadas a emplear, junto con las condiciones de frontera
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4.3.1.1 Cinética de orden cero:

La ecuacion de reaccidon-difusion en coordenadas esféricas, escrita para el substrato,
considerando cinética de orden cero, es:

9c _ 10 Za_c) S T
at Dey r2 ar(r ar ko (4.61)

En condiciones de estado estacionario:

1d2dC\ _, .
L (r dr) = Kk, (4.62)

Introduciendo las siguientes variables adimensionales:
C* = C/Csup; X =T1/R;

La ecuaciéon queda como:

1d( 2dC) _
D, 2dr(r dr)—ko----(4.63)

Doy (2
R2x2 dx dx

) =ko---(464)

d 2 dC*) k0R2 2 2 2
_) = = ---(4.
— (x — Dor Com X Oy x (4.65)

En esta ultima ecuacion se ha substituido el médulo de Thiele para reaccion de orden
cero, ®y. Dicho grupo adimensional representa la competencia entre el consumo de
substrato por reaccion quimica y la rapidez con la que entra dicha substancia al
interior del pellet por difusién.

Separando variables e integrando:

L2

- = p? —+c1---(466)

La primera condicion de frontera corresponde a simetria esférica en el centro del
pellet:

dC*dx =0 en x=0
consecuentemente ¢; = 0.
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Entonces:

dc*
dx

=@

---(4.67)

oN
w xR

Integrando nuevamente:

2
" =®p=+cp--- (4.68)
La segunda condicién de frontera es C=Cs,, en r=R, es decir:

C*=1enx=1

2
c;=1-2...(469)

Finalmente, el perfil radial estacionario de la concentracion de substrato queda dado
por:

2 2
c* =¢§%+1—%---(4.70)

A continuacion, se presenta un algoritmo de computo formulado en Matlab para la
representacion grafica de la concentracion adimensional de sustrato y producto en el
interior del pellet esférico para diferentes valores del numero de Thiele.

function enzimaesfinmov
clear all; close all; clc;
x(1:21)=0;c(1:21)=0;£f1(1:10)=0;
for 1i=1:21
x(1)=(1i-1)*0.05;
end
for j=1:10
£1(3)=3%0.2;
for 1i=1:21
c(i)=fi(j)"2*x(1i)"2/6+1-fi(j)"2/6;
end
plot (x,c,'.=-");
hold on;
end
grid on;

Los resultados de la ejecucion se muestran en la siguiente figura:
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Figura 4.12. Representacion Grafica de la concentracion adimensional de
substrato y de producto en funcién de la coordenada radial adimensional,
dentro de un pellet esférico, a diferentes valores del modulo de Thiele para una
reaccion de orden cero.

4.3.1.2 Cinética de primer orden:

Para cinética de orden uno, la ecuacién de reaccion-difusion en estado estacionario
para coordenadas esféricas es:

1d(2dC) _
eferr(r dr)_klc 4.71)
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Adimensionalizando:

R2y2 E(X E) = k1C Csup --- (4.72)

a Zd_C*)_kle 2/% __ 2.2 *
(x =)= D, x“C* = P7x=C (4.73)

Ahora el médulo de Thiele, @4, es para una cinética de primer orden. Esta ecuacion se
resuelve mediante el siguiente cambio de variable:

y=xC"---(4.74)

Como:
d’y _d (d L d . dc*\ _ ,dc* dc*
E_dx (dxxc ) T odx (C T X dx) =2 dx tTX dx? ----(4'75)
4y x84 280 2y (4.76)
dx2 dx dx2 1 I R
Por lo que:

dzy

dx2

Dy - - - (4.77)
Esta es una ecuacion diferencial ordinaria muy conocida; su solucion es:
y = C*x = ¢cy;senh(P;x) + c,cosh(P;x) - - - (4.78)

Introduciendo las condiciones de frontera, se obtiene el perfil radial de concentracion
de substrato:

. senh(®P1r/R) L
¢= Csup (r/R)senh(®q) (4.79)
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Figura 4.13. Representacion Grafica de la concentracion adimensional de
substrato y de producto en funcion de la coordenada radial adimensional,
dentro de un pellet esférico, a diferentes valores del modulo de Thiele para una
reaccion de primer orden.

4.3.2 Transporte transitorio de masa al interior de una esfera

Antes de formular algoritmos de computo para la ecuacion de difusion con reaccion
quimica en coordenadas esféricas, se realizara un analisis de la exactitud de dos
esquemas numeéricos explicitos, el de diferencias finitas y el de autdmatas celulares
en reticulas de Boltzmann. Para ello se considera la ecuaciéon de difusién molecular
transitoria, obteniéndose primero la solucion analitica para tener un parametro de
referencia contra el cual comparar las soluciones numéricas. Dicha ecuacion

diferencial es:
ac 10 266)]
—=a|s—|\r“—]J|---(4.80
ot [r2 or ( or ( )
Para empezar, se lleva a cabo el cambio de variable Y = rT, lo cual conduce a la

ecuacion diferencial parcial:

oy 2%y
E_ aﬁ---(4.81)
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4.3.2.1 Solucién Analitica

Ahora se aplica el método de separacion de variables. La funcién bidependiente Y(r,t)
se escribe como el producto de dos funciones unidependientes: Y(r,t) = P(r) O(t). Esto
conduce a:

do d?p
PE = a@ﬁ- -- (482)
Separando variables e introduciendo la constante de separacion —A%, se obtiene el

siguiente par de ecuaciones diferenciales ordinarias:

1do _ 1d?P .5
woa pa . A48

La solucién para © es:
O = ¢yexp(—A%at)- - - (4.84)

Para la funcién P se tiene la ecuacion de un oscilador armoénico simple, cuya solucién
es:

P = cycos(Ar) + c3sen(Ar)- - - (4.85)

La primera condicion de frontera es la simetria radial esférica, por lo que:

P _

= 0 = cyc0s(0) + c3sen(0)- - - (4.86)

P = c3sen(Ar)- - - (4.87)
Como C =YI/r, C (r, t) esta dada por:
C = ciexp(—A*at) [%sen()lr)]- - - (4.88)

Introduciendo la condicion de frontera, correspondiente a: C = Cgyp en r = R, se
obtiene:

C — Cyyp = exp(—2A*at) [%sen(lr)], con A=n z/R---(4.89)
Luego, aplicando la condicion inicial C = Cy en el tiempo t = 0, para todo radio r, se
obtiene:

C—Copp = Xm=1 CT” [sen(A,,1)] exp(—aAZt)- - - (4.90)
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Evaluando c,, finalmente se obtiene la siguiente serie de Fourier:

c-C 2R cos (nm nnr an?m?t
e -2y S (o[22 e
Csup —Co nr n R R

4.3.2.2. Aproximacién por diferencias finitas:

Para la discretizacion de la ecuacion diferencial en el esquema de diferencias finitas,
se considera un mallado radial unidimensional uniformemente espaciado, con el
esténcil unitario que se muestra a continuacion:

Capsula esférica con
enzima inmovilizada

Esténcil Unitario
en direccion radial

Figura 4.14 Esténcil unitario para el método numérico de diferencias finitas
aplicado a la difusién molecular en el pellet esférico

La formulacion de la ecuacion diferencial gobernante en el esquema de diferencias
finitas es:

cithr—ct _ o 2(c/=cly) | cl—2ci+Ciy
At - riAr (Ar)?

]- - - (4.91)

En el esquema de diferencias finitas explicito que se aplica en este analisis, se
despeja Cl-“’“ en cada paso de tiempo, quedando en términos de las concentraciones
de los dos nodos primeros vecinos y de la concentracién del mismo nodo en el paso
de tiempo anterior.

4.3.2.3 Modelo de automatas celulares en reticulas de Boltzmann

Como puede observarse, la formulacion de diferencias finitas tiene un fundamento
muy sencillo que consiste en aproximar las derivadas mediante cocientes de
incrementos finitos. Otro método, que tiene un fundamento fisico muy profundo,
basado en colisiones elasticas entre pseudoparticulas rigidas, es el de los automatas
celulares en reticulas de Boltzmann.

En esta aproximacion se hipotetiza que el medio continuo esta conformado por
particulas imaginarias que se mueven de un punto a otro en el espacio, colisionando
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entre ellas. La densidad del numero de particulas en cada punto del espacio permite
calcular la concentracion local.

El origen de este método se remonta a la ecuacion de transporte de Boltzmann de
1871, escrita especificamente para describir la dinamica de fluidos:

%+ v-Vf+F-Vef = [[[ [If (Ipostcol — Lyrecol )dxdydzdvxdvydvz =0---(4.92)

En esta ecuacidon f es la funcion de distribucion de pseudoparticulas, que indica
cuantas particulas imaginarias se encuentran en cada punto del espacio y qué
velocidad tienen; v es la velocidad macroscépica del fluido, F representa a las fuerzas
externas que actuan sobre el fluido; /lpostcor © lpreco, SON las interacciones
precolisionales y postcolisionales, respectivamente, ambas de naturaleza fuertemente
no lineal; Vfes el gradiente Euclideano, mientras que el gradiente cinético V¢f =
a .0 i
vy +]E T kavz’
Esta ecuacion integrodiferencial hexadimensional evalua los efectos de las colisiones
entre particulas imaginarias y las consecuencias que dichas colisiones tienen sobre
los transportes macroscépicos de masa, calor y momentum. A Q se le denomina
operador de colisién. La solucion analitica de esta ecuacion integrodiferencial siempre
ha representado un reto. Pero en 1954, Bhatnagar, Gross y Krook, propusieron un
operador de colision linealizado.

evallia los cambios de la funcién de distribucion con la velocidad.

i

En el caso de procesos de difusidon unidimensionales, la ecuacion de transporte de
Boltzmann se simplifica a la siguiente expresion:

0 )
ey k= Q- - (4.93)

Donde ck representa la velocidad con la que se mueven las pseudoparticulas en cada
una de las direcciones del esténcil unitario. En el modelo D1Q2, dichas direcciones
son la radial (1) y la antirradial (2), como se representa en la siguiente figura:

Figura 4.15 Esténcil unitario para el método de reticulas de Boltzmann para
difusién molecular en coordenadas esféricas.
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El lado izquierdo de esta ecuacion toma en cuenta el proceso de fluidizaciéon durante
el cual la funcion de distribucion, f, es advectada hacia los sitios primeros vecinos de
la malla de la red de Boltzmann, con velocidad cx = Ax/At. £ representa la rapidez de
cambio de la funcion de distribucién debido a los procesos de colision.

En la aproximacion BGK (Bhatnagar-Gross-Krook), el operador de colision se
aproxima como:

& =7 (fi = 1)~ - - (4.94)

Tau (1) representa al tiempo de relajacién hacia la distribucion al equilibrio (f,*9), el
cual esta relacionado directamente con el coeficiente de difusidbn molecular a escala
macroscopica.

La ecuacion cinética puede discretizarse de la siguiente manera:

fk(x-l-CkAt,tA‘l;At)_fk(x,t) __h (x’t);f/fq SN (4.95)

Despejando la funcién de distribucion postcolisional:
fi(x + cAt, t + At) = fi, (x, ) (1 — w) + wfi (x, ©)- - - (4.96)

Esta es la regla de recurrencia para resolver problemas de difusién molecular
unidimensional mediante teoria cinética.

La concentracion se calcula a partir de la funcion de distribucion con:

Clx,t) = Xi=1 fi (e, £)- - - (4.97)

La funcion de distribucion al equilibrio es:
= wy C(x, t)- - - (4.98)

Para el autdmata D1Q2, los factores de ponderacion, con los cuales se evalua la
influencia relativa de cada una de las pseudoparticulas sobre las interacciones, en el
transcurso de las colisiones, son wy = wy =1/2. La suma de estos factores de
ponderacion debe ser igual a 1. Por ejemplo en el modelo D1Q3, hay tres direcciones
de movimiento, los movimientos hacia derecha e izquierda tienen factores de
ponderacion wy = w, = 1/6, mientras que las pseudoparticulas que no se mueven,
tienen w3=2/3.

Finalmente, la relacion entre el coeficiente de difusion Fickeano (a) y el tiempo de
relajacién, puede ser deducida a partir de una expansion a multi-escalas de
Chapman-Enskog; el resultado es:

C) (7 —1)--- (4.99)

" Dimensionalidad At 2
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Entonces, luego de establecer una distribucion inicial, compatible con las condiciones
iniciales, los calculos inician dandoles movimiento a las pseudoparticulas, en lo que
se conoce como paso de fluidizacién (streaming en inglés, aunque algunos profesores
Cuautitecas prefieren llamarle “propagacion”). Luego se evalua la funcion de
distribucion al equilibrio, y se aplica la regla de recurrencia para el paso de colision. El
resultado es una nueva funcion de distribucién (funcion de distribucién postcolisional)
a partir de la cual se calcula el perfil de concentracién para el tiempo actual. Estos
calculos se realizan dentro de un ciclo de tiempo, El autdmata celular en red de
Boltzmann, da automaticamente la aproximacion a la evolucidn espacio-temporal de
la concentracion, sin necesidad de calculos iterativos como cuando se resuelve la
ecuacion de Navier-Stokes para flujo de fluidos. La siguiente figura representa este
algoritmo:

Figura 4.16 Diagrama de flujo para el algoritmo de redes de Boltzmann

En su libro de texto, A. A. Mohamad (“Lattice Boltzmann Method, Wiley, 2011) formula
una serie de algoritmos que presenta en su apéndice. El presenta un cédigo para
difusion unidimensional en coordenadas cartesianas y da una recomendacion para el
tratamiento en coordenadas cilindricas y esféricas. A pesar de ser un libro excelente,
mi asesor y yo creemos que, en el caso de difusion no estacionaria unidimensional en
coordenadas cartesianas, hay un problema en la formulacién de las condiciones de
frontera.

Para la conversion en coordenadas esféricas se introdujo un término fuente, ya que el
volumen del material aumenta conforme crece la coordenada radial cuando el paso de
longitud radial permanece constante. Dicho término fuente es:
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S _ 2aCi1—Ciq
términofuente = — (4.100)

En el algoritmo de cdmputo que se formula aqui y cuyo codigo se presenta a
continuacion, se presenta una subrutina para los autdmatas celulares en redes de
Boltzmann, junto con una subrutina para el método de diferencias finitas y otra para la
solucién analitica. Para la red de Boltzmann, la fluidizacion de las pseudoparticulas en
direccién radial se evalué con una secuencia de calculos progresiva, mientras que en
direccién antirradial se formulé una secuencia retrograda, como debe ser. Obsérvese
la forma en que se especifica la condicion de simetria en el nodo central.

function Ibmdifsnesf
% este programa resuelve numéricamente la ecuacion de difusion molecular en
% coordenadas esféricas, mediante los métodos de diferencias finitas y
% reticulas de Boltzmann, junto con la solucion analitica via series de
% Fourier. la concentracion inicial es de 37; la concentracion
% de la superficie es de 90 y se considera simetria esférica dC/dr =0 en
% el centro de la esfera
clear all; close all; clc;
Cinic=37;%concentracion inicial en el interior de la esfera
u=0;%velocidad para transporte convectivo. en este caso es cero
m=100;dt=.2;dx=0.075/m;%nimero de nodos, paso de tiempo y espaciamiento
x(1:m)=0;%dimensionamiento vestor coordenadas nodales
for i=1:m;x(i)=(i-1)*dx;end %especificacion de coordenadas nodales
ck=dx/dt;%rapidez de propagacion de la temperatura en el automata
rho=1060;alfa=0.512/rho/3600; % densidad y difusividad molar
omega=1/(alfa/(dt*ck”2)+1/2); % frecuencia de colisiones
taud=1/omega;%tiempo de relajacion
nit=50000;Csup=90;% concentracion superficial invariante
rho(1:m)=2*Cinic;%condiciones iniciales
f1(1:m)=rho(1:m)/2;f2(1:m)=rho(1:m)/2;% dimensionamiento funcs de distrib
Cd(1:m)=Cinic;%conc inicial para método de diferencias finitas
Cd(m)=Csup;%conc superficial invariante para método de dif finitas
Can(1:m)=0;%dimensionamiento vector concentracion para sol analitica
r(1:m)=0;%dimensionamiento vector coordenada radial para red de Boltzmann
for i=1:m;r(i)=(i-1)*dx;end %especificacn coord radial para red de Boltzmann
source(1:m)=0;% dimensionamiento término fuente para red de Boltzmann
feq1(1:m)=0;feq2(1:m)=0;%dimensionamiento funcs de distrib al equilibrio
for t=1:nit
% %% %0 %0 %0 %0 % Y% %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo Yo %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo %0 %0 %0 %0 %0 %o % Y Yo %0 %o
% %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo %o %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo Yo %o %0 %0 %0 %0 %o % Yo
%solucion analitica via series de Fourier
for i=1:m
suma=0;
for n=1:40%ntimero de elementos en la sumatoria de la serie de Fourier

factr1=cos(n*pi)/n*sin(n*pi*r(i)/r(m));

factr2=exp(-alfa*n”2*pi*2*t*dt/r(m)"2);

suma =suma-+factrl*factr2;
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end
Can(i)=Csup+2*(Csup-Cinic)/pi*suma*r(m)/r(i);
end
% %0 %0 %0 %0 %0 %0 % Yo %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo Yo %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo %0 %o
% %% %0 %0 %0 %0 % % %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o %o %o Yo %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo %0 %0 %0 %0 %0 %o % Yo
% Solucion numérica por diferencias finitas explicitas
for i=2:m-1
lap=((Cd(i+1)-2*Cd(i)+Cd(i-1))+1/r(i)*(Cd(i)-Cd(i-1))*dx);
Cd(i)=Cd(i)+dt*alfa/dx*2*lap;
end
Cd(1)=Cd(2);% centro de simetria
% % %0 %0 %0 %0 %0 % Yo %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo %0 %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo %0 %0 %0 %0 %o
%% %% % % % % %% % Solucion mediante reticulas de Boltzmann % % % % % % %o
rho(1:m)=f1(1:m)+f2(1:m);
% distribucién al equilibrio
feq1(1:m)=1/2*rho(1:m)*(1+u/ck); feq2(1:m)=1/2*rho(1:m)*(1-u/ck);
% calculo término fuente
for i=2:m-1
source(i)=2*alfa/r(i)*(rho(i+1)-rho(i-1))/2/dx;
end
% colision
f1(2:m-1)=(1-omega)*f1(2:m-1)+omega*feql(2:m-1)+dt*1/2*source(2:m-1);
f2(2:m-1)=(1-omega)*f2(2:m-1)+omega*feq2(2:m-1)+dt*1/2*source(2:m-1);
% fluidizacion
f1(m-(2:m-1)+1)=f1(m-(2:m-1));
2(2:m-1)=f2((2:m-1)+1);
%condiciones de frontera
f1(m)=Csup; % en m frontera tipo Dirichlet
f2(m)=Csup; % en m frontera tipo Dirichlet
f1(1)=12(2);£2(1)=f1(2); %centro simetria
% % % %0 %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo %o %6 %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo Yo %o %o %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo Yo %o %o
% % %0 %0 %0 %0 %0 % Yo %0 %0 %0 %0 %0 %0 %o %o Yo Yo Yo %0 %0 %0 %0 %0 %o Yo Yo Yo %0 %0 %0 %0 %0 %o % Yo
contar=t/5000;
if((contar-ceil(contar))==0)
figure (1)
plot (x,(f1+£2)/2,'-r");hold on;grid on;
plot (x,Cd,"-");
Y%figure (2)
plot (x, Can,'.k");hold on;
title(['tiempo=" num2str(t*dt),'segs']);grid on;
else
end
end

Los resultados de la ejecucion de este programa se muestran a continuacion.
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Figura 4.17 Comparacién entre la solucién analitica (exacta) y las
aproximaciones numéricas por diferencias finitas y redes de Boltzmann.
Obsérvese la gran exactitud del automata celular.

Noétese que la solucidon exacta (puntos en negro) coincide casi perfectamente con la
solucion de redes de Boltzmann (lineas rojas); la pequefia diferencia puede deberse
al numero de términos en la serie de Fourier de la solucién analitica o al uso de un
modelo D1Q2 en lugar de D1Q3 en el automata celular. Las diferencias finitas
exhiben gran error.
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4.3.3. Modelo de reticulas de Boltzmann para difusién con reacciéon enzimatica

La solucion analitica para el proceso de reaccion-difusion que se lleva a cabo en el
interior de los pellets de enzima inmovilizada es dificil de obtener, debido a las
dificultades que representa resolver un proceso de difusion con reaccion quimica no
lineal en coordenadas esféricas. Quiza exista en la literatura cientifica algun reporte
de dicha solucion, pero no es de nuestro conocimiento. En vista de ello, en este
apartado se implementa un método numeérico basado en automatas celulares de
reticulas de Boltzmann, formulandose una solucion para régimen transitorio. La
ecuacion diferencial gobernante, para cinética de Michaelis-Menten, es:

=Dy (1) - i - - (4101)

at ef Y2 qr dr Ky +C

En su libro de texto “Lattice Boltzmann Method”, A. Mohamad formula un algoritmo de
computo para la ecuacidn de difusidn sin reaccidon quimica en coordenadas
cartesianas 1D, ademas de dar una breve recomendacion para el tratamiento en
coordenadas cilindricas. En el algoritmo que se presenta aqui se propone la
introduccion de un término fuente como lo recomienda el mismo Mohamad pero sin
entrar en detalle. Otra diferencia es que aqui se consideran coordenadas esféricas. El
algoritmo de computo es el siguiente la explicacidon se da junto con el listado.

function Ibmpelletesfericop

% Este programa simula el proceso de difusion con reaccion quimica en el
% interior de un pellet esférico con enzima inmovilizada, mediante

% diferencias finitas y automatas celulares en reticulas de Boltzmann. Se
% considera una cinética de Michaelis-Menten. Las condiciones de frontera
% son de tipo Dirichlet en la superficie exterior de la esfera y Simetria

% radial en el centro de la esfera. Se consideran pellets de S mm de radio
clear all; close all; clc;

m=101;dt=.002;dx=0.005/(m-1);%ntam de nodos, paso de tiempo y espaciamiento
nit=180000;%numero total de intervalos de tiempo
Cinic=37;u=0;%concentracion inicial de substrato en la esfera
ck=dx/dt;%rapidez de movimiento de las pseudoparticulas en el automata
r(1:m)=0;for i=1:m;r(i)=(i-1)*dx;end % especificacion coordenadas radiales
k=.87;km =4.2e-3;%coeficiente cinético y constante de Michaelis
alfa=1.34e-7;%coeficiente de difusion

omega=1/(alfa/(dt*ck”2)+1/2);% frecuencia de colisiones

Csup=90;% Concentracion invariante en la superficie

% condiciones iniciales para red de Boltzmann
rho(1:m)=2*Cinic;%concentracion inicial de substrato en toda la esfera
f1(1:m)=rho(1:m)/2;%funcion de distribucion radial para el substrato
f2(1:m)=rho(1:m)/2;%funcion de distribucion antirradial para el substrato
rhog(1:m)=0;%concentracion inicial de producto en toda la esfera
g1(1:m)=rhog(1:m)/2;%funcion de distribucion radial para el producto
g2(1:m)=rhog(1:m)/2;%funcion de distribucion antirradial para el producto
% dimensionamiento de vectores para el calculo con red de Boltzmann
source(1:m)=0;%término fuente para el substrato
feq1(1:m)=0;feq2(1:m)=0;%funcns de distribucion al equilibrio p/substrato

132



sourceg(1:m)=0;%término fuente para el producto
geql(1:m)=0;geq2(1:m)=0;%funcns de distribucion al equilibrio p/producto
rq(1:m)=0;%yvector para reaccion quimica en cada nodo de la red de Boltzmann
% condiciones iniciales para diferencias finitas
Cd(1:m)=Cinic;%concentracion inicial del substrato en toda la esfera
Cp(1:m)=0;%concentracion inicial de producto en toda la esfera
%condicion de frontera invariante
Cd(m)=Csup;%concentracion de substrato en la superficie de la esfera
Cp(m)=0;%concentracion de producto en la superficie de la esfera
for t=1:nit
% * * * % * % % % Inicio Método de Diferencias Finitas * * * * * * % *
for i=2:m-1
lapd=alfa/dx*2*((Cd(i+1)-2*Cd(i)+Cd(i-1))+1/r(i)*(Cd(i)-Cd(i-1)) *dx);
lapp=alfa/dx"2*((Cp(i+1)-2*Cp(i)+Cp(i-1))+1/r(i)*(Cp(i)-Cp(i-1)) *dx);
Cd(i)=Cd(i)+dt*lapd-k*dt*Cd(i)/(km+Cd(i));
Cp(i)=Cp(i)+dt*lapp+k*dt*Cd(i)/(km+Cd(i));
end
Cd(1)=Cd(2);% condicion de simetria radial para conc de susbtrato
Cp(1)=Cp(2);% condicion de simetria radial para conc de producto
Yo * * * * * % %% Fin Método de Diferencias Finitas * * * * * * * % % =

0/0*7‘:*7‘1*7‘:*7‘1*7‘:*7‘:7‘:*7‘1********************

Yo * * * % * % % * Automata Celular en red de Boltzmann * * * * * * * =
0/0*7‘1*7‘:*7‘:*7‘:*7‘:*7‘17‘1**********************
rho(1:m)=f1(1:m)+f2(1:m);
rhog(1:m)=g1(1:m)+g2(1:m);
% funciones de distribucion al equilibrio
feq1(1:m)=1/2*rho(1:m)*(1+u/ck); feq2(1:m)=1/2*rho(1:m)*(1-u/ck);
geql(1:m)=1/2*rhog(1:m)*(1+u/ck); geq2(1:m)=1/2*rhog(1:m)*(1-u/ck);
%calculo términos fuente para conversion a coordenadas esféricas
for i=2:m-1
source(i)=2*alfa/r(i)*(f2(i+1)-f1(i-1))/(1/2+alfa);
source(i)=2*alfa/r(i)*(g2(i+1)-g1(i-1))/(1/2+alfa);
rq(i)=k*rho(i)/(km+rho(i)); % cinética quimica
end
% colision
f1(2:m-1)=(1-omega)*f1(2:m-1)+omega*feq1(2:m-1)+dt*1/2*source(2:m-1)-
k/2*dt*rho(2:m-1)/(km+rho(2:m-1));
f2(2:m-1)=(1-omega)*f2(2:m-1)+omega*feq2(2:m-1)+dt*1/2*source(2:m-1)-
k/2*dt*rho(2:m-1)/(km+rho(2:m-1));
g1(2:m-1)=(1-omega)*g1(2:m-1)+omega*geq1(2:m-1)+dt*1/2*133ource(2:m-
1)+k/2*dt*rho(2:m-1)/(km+rho(2:m-1));
g2(2:m-1)=(1-omega)*g2(2:m-1)+omega*geq2(2:m-1)+dt*1/2*133ource(2:m-
1)+k/2*dt*rho(2:m-1)/(km+rho(2:m-1));
%fluidizacion
f1(m-(2:m-1)+1)=f1(m-(2:m-1)); % progresiva
f2(2:m-1)=f2((2:m-1)+1); %retrograda
gl(m-(2:m-1)+1)=gl(m-(2:m-1)); %oprogresiva
g2(2:m-1)=g2((2:m-1)+1);%retrograda
%condiciones de frontera
f1(m)=Csup; % Dirichlet para f1
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f2(m)=Csup;% Dirichlet para 2

f1(1)=12(2);£2(1)=f1(2); % en el centro simetria radial

g1(m)=0;% Dirichlet para gl

g2(m)=0;% Dirichlet para g2

g1(1)=g2(2);g2(1)=g1(2); % en el centro simetria radial

rho(1:m)=(f1(1:m)+f2(1:m));rhog(1:m)=(g1(1:m)+g2(1:m));

Ct(1:m)=(rho(1:m)+rhog(1:m))/2;

rho(1:m)=rho(1:m)/Ct(1:m);rhog(1:m)=rhog(1:m)/Ct(1:m);
contar=t/5000; %desplegado grafico de resultados
if((contar-ceil(contar))==0)

figure (1); plot (r,Cd,’-r’);hold on;

plOt (r,Cp,’-‘);

title([‘tiempo=" num2str(t*dt),’mins’]);grid on;

figure (2); plot (r,(g1+g2)/2,’-‘);hold on;grid on;

plot (r,(f1+£2)/2,’-r’);hold on;grid on;

title([‘tiempo=" num2str(t*dt),’mins’]);grid on;

else
end
end

Resultados:

En el siguiente par de graficas se puede observar la evolucidn de los perfiles de
concentracion de substrato y producto en el interior de un pellet esférico, calculados
mediante los métodos numéricos de diferencias finitas y redes de Boltzmann.
Obsérvese la tendencia hacia el mismo estado estacionario cuando el tiempo tiende a

ser

muy grande.

Sin embargo existen grandes diferencias entre

las dos

aproximaciones numeéricas. En este caso la aproximacion mas confiable es la de los
automatas celulares en reticulas de Boltzmann, pues como ya se demostrd en 4.3.6,
el método mas exacto para la difusidon sin reaccion quimica en coordenadas esféricas,
es el de redes de Boltzmann.

Figura 4.18 Resultados de la simulacion de la reaccidén enzimética tipo
Michaelis-Menten llevandose a cabo en el interior de un pellet esférico. El

resultado mas confiable es el de redes de Boltzmann.
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Noétese también que la aproximacion burda de diferencias finitas predice una mayor
rapidez de crecimiento de la concentracion del producto dentro de los pellets
esféricos.

Si la concentracion en solucién dentro del biorreactor es homogénea e igual a la
concentracion en la superficie de los pellets, 90 gramos/litro, la evolucion de los
perfiles de concentracion de substrato y producto en el interior de los pellets es como
se muestra en la grafica de la red de Boltzmann. Por lo tanto, el algoritmo en redes de
Boltzmann presentado aqui, puede servir para determinar, con precision, el tiempo de
procesamiento del biorreactor para una conversion dada, asi como el diametro de los
pellets. La cinética tipo Michaelis-Menten introducida en el algoritmo puede ser
facilmente cambiada para cualquier reaccion especifica con cualquier modelo cinético,
ya sea con inhibicién o sin inhibicion. En este trabajo no se quiso especificar alguna
reaccion en particular. Se consideré mas conveniente armar el codigo de manera que
pudiese ser utilizado en cualquier aplicacion.
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Capitulo 5

Dinamica de Biorreactores Microbianos

Resumen:

Se realiza el analisis matematico de la dinamica de Biorreactores microbianos que
utilizan la bacteria Zymmomonas mobilis alimentada con glucosa para la produccién
de etanol. Se considera la presencia de una especie enzimatica E que se genera
durante el cultivo de la bacteria!”. La dinamica poblacional provoca oscilaciones
periodicas en la dinamica de Biorreactores CSTR tanto en las concentraciones de
reactivo y producto como en ambas especies biologicas. Sin embargo las
oscilaciones desaparecen cuando se opera con otro tipo de reactor. En este trabajo
se utilizan datos reportados en la literatura cientifica y se formulan algoritmos
computacionales propios basados en la discretizacion del conjunto de ecuaciones
diferenciales acopladas no lineales que gobiernan los procesos. Se consideran
Biorreactores tipo PFR y de Membrana; en este ultimo reactor se llevan a cabo dos
operaciones de manera simultanea, que son la reaccion bioquimica y la separacion de
los productos, por medio de una membrana semipermeable.

5.1 Reactores de flujo en pistdn para crecimiento microbiano en estado
estacionario

En el reactor de flujo en piston ideal la distribucion de todos los reactivos y productos
es uniforme en un plano normal al flujo de la corriente de proceso. Cuando se
encuentran involucradas dos fases, esta suposicion significa que no hay
deslizamiento entre ellas. Sin embargo, en sistemas liquido-gaseosos, aun cuando la
velocidad de la corriente gaseosa puede ser mucho mas alta que la de liquido, la fase
liquida puede ser modelada mediante el uso de consideraciones de flujo en piston,
con algunos ajustes en la mayoria de los casos.

Las ventajas del reactor de flujo en piston, correspondientes a simplicidad en su
construccion, ausencia de dispositivos mecanicos y volumen minimo requerido para
reacciones quimicas de primer orden, ha animado a varios intentos para cultivar
células en tales equipos.

La ecuacion de disefio para la operacion en régimen estacionario de un reactor de
flujo en pistdon, puede encontrarse en cualquier libro de texto de ingenieria de
reactores, por ejemplo el de Levenspiel “Ingenieria de las reacciones quimicas”, dicha
ecuacion es la siguiente:

Fao  Cap —Ty '
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En esta ecuacion V es el volumen del reactor, Fapes el flujo molar del reactivo A, Cap
es la concentracion del reactivo en la entrada, -ra es la rapidez con la que se consume
el reactivo, C4 es la concentracion de A en cualquier coordenada de posicion a lo

largo del reactor, y res el tiempo de residencia.

En términos de conversiones:

V_ _fxsalida dx 5

Xentrada

Ahora Q representa el flujo volumétrico y x4 es la conversion fraccional.
Como ejemplo consideraremos que ra esté dado por el modelo logistico:

1 —’;—A) ———(53)

—T4 = Hmax XA (
t

En este caso x4 representa a la concentracion de las células. Entonces la ecuacion de
operacion del biorreactor PFR en estado estacionario queda dada por:

X

. 1 J‘ dx (54

Xt

Donde se ha eliminado el subindice A para simplificar notacion. Integrando:

1 x 1 x—x
In—— —ln—] ————(5.5)
Hmax Xo Xt Xt — Xo

T =

Esta ecuacion da una indeterminacion si se substituye Xy = 0, lo cual es correcto,
pues si no existen células en la alimentacién, obviamente no se pueden multiplicar.
Las células pueden ser alimentadas como indéculum fresco, aunque también se puede
reciclar corriente de producto.

Cuando la concentracion de substrato es de interés principal, es preferible utilizar
expresiones matematicas en términos de la concentracion de substrato (S) en lugar
de la poblacioén celular (x). Las ecuaciones que se obtienen son similares a las de un
reactor Batch, como puede observarse en el caso en el que el crecimiento celular sea
de primer orden y el consumo de substrato esté exclusivamente asociado a dicho
crecimiento.

Por ejemplo, para el reactor batch, considerando a x, como la concentracion celular
inicial y a Sy como la concentracion inicial de substrato:

So—S
X =Xy + ————(5.6)
Ys/x
dx
E = HUmax X — — — _(57)
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ds _dsdx _, LSS o

t

S
————(59
Consecuentemente:
1 XoYe/x +S9g— S
t= Zn(OWX 0 >————61®
Hmax xOY.vS/X

Luego, para un reactor de flujo en pistén con el volumen del reactor, V, como variable
independiente:

dS dS dx Ty _YS/X _YS/X SO )
Entonces:
.umax dS
av = — ————(5.12
j ijYS/X +S—S (>12)
Por lo tanto el volumen del reactor es:
XoYe/x +So+ S
y=_1 m(owx 0 )————@1@
Hmax xOY:?/X

Consecuentemente para este caso, el tiempo de residencia en el reactor PFR es
idéntico al tiempo de operacién del reactor batch

1 <xOY:S’/X + SO -
In
xoYs/x

S
)————@1@

Estos resultados han sido obtenidos para cinéticas simples; para casos mas dificiles
de integrar se pueden requerir métodos analiticos mas sofisticados o técnicas
numeéricas de integracién para calcular los tiempos de residencia.
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5.2 Fermentador de glucosa con Zymmomonas mobilis.

En 2010, la estudiante colombiana de Doctorado Isabel Cristina Paz Astudillo!"), de la
Universidad Nacional de Colombia con sede en Manizales, presentd en su tesis
doctoral, un modelo cinético para la fermentaciéon de glucosa en biorreactores de flujo
continuo de mezcla completa, utilizando cultivos bacterianos de Zymmomonas
mobilis como agente fermentador. Su objetivo era optimizar las condiciones de
operacion para obtener un mejor rendimiento de etanol, utilizando como variables al
tiempo de residencia (la inversa de la rapidez de dilucion) y la concentracion del
sustrato en la alimentacion. La formulacion del modelo que ella us6é se basa en la
inhibicion de un componente clave denominado “E”, el cual se asume, que esta
directamente relacionado con la produccion de etanol.

Cabe mencionar que, en el disefio de la mayoria de los reactores, los ingenieros
toman en cuenta condiciones de estado estacionario, sin preocuparse de la dinamica
del sistema, pero existen varios reportes en la literatura cientifica de varios accidentes
que han ocurrido por las fuertes oscilaciones de concentracion y temperatura durante
el arranque de reactores de flujo continuo de mezcla completa ?. Con los
Biorreactores también pueden ocurrir oscilaciones de la concentracion de sustrato y
producto durante el arranque y estas oscilaciones pueden autosostenerse durante
mucho tiempo, y debido a esto es necesario tomar en cuenta la dinamica para el
disefio y optimizacién de un biorreactor.

Como se menciond en el capitulo 4, la ecuacion de diseino de un reactor CSTR,
operando en estado estacionario es:

CA,sal - CA,ent

TcSTR = ——TA -—-—-(51)

Esta ecuacion es la que normalmente se utiliza para disefar Biorreactores, pero
cuando existen oscilaciones en el comportamiento dinamico, es necesario aplicar el
analisis matematico para el régimen transitorio. En la figura siguiente se representa un
reactor CSTR, dentro del cual se llevara a cabo la fermentacion de glucosa con la
bacteria Zymmomonas mobilis.
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Alimentacion /— células inmovilizadas en las
de Substrato — paredes del biorreactor.

N

—* Producto

Figura 5.1. Representacion esquematica del biorreactor de flujo continuo de
mezcla completa.

Las propiedades de los microorganismos afectan la eficiencia de los bioprocesos y
pueden ser manipuladas durante el disefio de los Biorreactores, dichas propiedades
son pH, temperatura, concentracion y flujo. Estos poseen ventajas y desventajas; el
éxito de las fermentaciones depende de lograr un buen equilibrio entre los factores
que intervienen en el proceso, incluyendo el comportamiento dinamico del sistema.

Las propiedades bioquimicas del microorganismo (pH, temperatura y concentracion)
definen las condiciones de operacion y como consecuencia influyen en la produccion
y el rendimiento.

Durante los ultimos afios se ha investigado la fermentacién de glucosa para producir
etanol mediante el uso de diferentes microorganismos. De ellos el mas
frecuentemente utilizado es la levadura Saccharomyces cerevisiae; pero también se
ha estudiado ampliamente las fermentaciones con la bacteria Zymmomonas mobilis; y
algunos investigadores sugieren el remplazo de la levadura debido a que la
Zymmomonas poseen caracteristicas favorables.

La tabla siguiente resume las condiciones de operacion para fermentaciones con
estos dos microorganismos, reportados en la literatura reciente:
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Tabla 5.1

Propiedades y condiciones de operacién para
fermentaciones con Z.mobilis y S.cerevisiae.

Zymmomonas mobilis

Saccharomyces
cerevisiae

Utiliza principalmente
glucosa. El uso de
sacarosa conduce a la
produccion de altas
concentraciones de
subproductos.

Puede utilizarse para la
fermentacién de
diferentes sustratos:
glucosa, maltosa,
galactosa, fructosa y
sacarosa.

Kosaric and Vardar-
Sukan, 2001.

pHoperaci6n=4-O'5-
T operacic’>n=30'40 °C

pHoperacién=3.5-6.0.
T operacic')n=28-35 °C

Kosaric and Vardar-
Sukan, 2001.

Con cepas comunes la
poblacion crece sin
inhibicion cuando se
utilizan concentraciones
de hasta 100 gr/It de
glucosa.

Cepas modificadas
alcanzan a procesar
hasta 400 gr/It

Ocurre inhibicion por
parte del sustrato a partir
de concentraciones por
arriba de 150 gr/lt

Favela, 2005; Lenbury et
al, 1999.

Inhibicion por parte del
producto (etanol) a partir
de concentraciones
mayores a 60 gr/lt

Inhibicion completa por
etanol a concentraciones
mayores a 110 gr/lt

Banfrcova et al, 1999;
Brown et al,
1981;Laopaiboon et al,
2009; Thomas et al,

1996.
Fermentacion anaerdbica | Requiere oxigeno (0.05 a | Kosaric and Vardar-
0.1 mm Hg); valores mas | Sukan, 2001.

altos promueven el
crecimiento de la
poblacion celular

Rendimiento tedrico =
0.49 gr etanol/gr glucosa.

Rendimiento tedrico =
0.51 gr etanol/gr glucosa.

Rendimiento real= 97%
del rendimiento tedrico
maximo; debido a la
sintesis de biomasa 'y
reacciones para
mantenimiento.

Rendimiento real= 90 a
95% del rendimiento
tedrico maximo

Claasen et al, 1999;
Ingledew, 1999; Lee et
al., 1980.

Coproductos: altas
cantidades de acidos
organicos, acético y
lactico principalmente

Principal coproducto es el
glicerol (1% en volumen )
mas algunos acidos
organicos y alcoholes
mas pesados.

Favela, 2005.

Fuente: [2] Garhyan P., Elnashaie S.S.E.H. (2005) Experimental Investigation and
Confirmation of Static/Dynamic Bifurcation Behavior in a Continuous Ethanol Fermentor. Ind.
and Eng. Chemical Research 44:2525-2531.
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5.3 Cinética para la fermentacién de glucosa con Zymmomonas mobilis.

Con base en el estudio realizado por Garhyan y Elnashaie en 20052 las expresiones
cinéticas de la dinamica microbiana desarrollandose dentro de un reactor de flujo
continuo de mezcla completa, utilizando cultivos de Zymmomonas mobilis como
agente fermentador, son las que se presentan a continuacion (ver nomenclatura al
final de este capitulo).

dc
= D(Css —C;)—Rs  (5.2)
dc
—2=D(Cyy —C,)+Rp (5.3)
dC,
= D(Cyy — Cy) + Rx (5.4)
dc,
L= D(C,s — C,) + Re(5.5)
1
R, = (E i+ mg) C(5.6)
1
R, = (yp_x” + mp) C, (5.7)
R = pC (5.8)
Ry = uCy (5.9)
R, = (Ky — K,C, + K3C3)uC, (5.10)

Cs C,
U = Umax KstCsa (511)

Este es un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias acopladas no lineales que
pueden resolverse mediante los tradicionales métodos de Euler o Runge-Kutta.

5.4 Dinamica de un fermentador CSTR, utilizando Zymmomonas mobilis.

La busqueda de las condiciones de operacién para que un sistema reaccionante
operando dentro un biorreactor CSTR, dé lugar a oscilaciones sostenidas, suele ser
bastante complicada y consumidora de tiempo.

Después de llevar a cabo una busqueda exhaustiva, sobre la dinamica del biorreactor
con Zymmomonas mobilis, se logré encontrar las condiciones de flujo volumétrico y
concentraciones de las especies involucradas, que dan lugar a un comportamiento
oscilatorio sostenido en la dinamica del biorreactor. En este trabajo se reporta la
dinamica del fermentador con Zymmomonas, bajo diferentes condiciones.
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5.4.1 Algoritmo computacional:

El siguiente algoritmo formulado en Matlab, basado en el método de Euler, permite
analizar la dinamica del fermentador. Paz Astudillo [1] explora el comportamiento
dinamico llegando a un dominio muy distinto de la solucion del sistema de ecuaciones
diferenciales que el reportado aqui. Bajo las condiciones de operacién especificadas
en nuestro codigo computacional, el sistema evoluciona hacia un ciclo limite en el
diagrama de espacio-fase (figura 5.2), correspondiente a oscilaciones de amplitud

invariante en las concentraciones durante la fermentacion:

function zyml

clear all;close all;clc;

mumax=1;Ysx=2.44498e-2;Ypx=5.26315¢e-2;ms=2.16;mp=1.1;

k1=16;k2=0.497;k3=3.83e-3;ks=.5;deltat=.000125;
D=.025;%Relacion de Dilucion (inverso del tiempo de residencia)
Cxf=0;Cpf=0;Cef=0;Csf=140; % (concentraciones de la alimentacion)
Cs=60;Ce=0.00001;Cx=7.5;Cp=20;%condiciones iniciales dentro del reactor
for t=1:2400000%2°Inicia ciclo de tiempo

%calculos de rapidez de conversion del modelo de Monod

mu=mumax*Cs/(ks+Cs)*Ce/Cx;%

Rs=(1/Ysx*mu+ms)*Cx;%rapidez de consumo del sustrato
Rp=(1/Ypx*mu+mp)*Cx;%rapidez de produccion de etanol
Rx=mu*Cx;%rapidez de crecimiento de la Zymmomonas mobilis
Re=(k1-k2*Cp+k3*Cp”2)*mu*Cx;%rapidez de crecimiento de la especie E
Cs=Cs+deltat*(D*(Csf-Cs)-Rs); %evolucion de la concentracion de sustrato

Cp=Cp+deltat*(D*(Cpf-Cp)+Rp); %evolucion de la concentracion de producto

Cx=Cx+tdeltat*(D*(Cxf-Cx)+Rx);%evolucion de concentracion de Z. mobilis
Ce=Ce+tdeltat*(D*(Cef-Ce)+Re);%evolucion de la concentracion de especie E
contar =t/5000;
%desplegado grafico
if (contar-ceil(contar)==0)
figure (1);
plot (t*deltat,Cs,'.-");
hold on;
plot (t*deltat,Cp,'.-r');
hold on;
figure (2);plot (t*deltat,Ce,'.r'");
hold on;
plot (t*deltat,Cx,".g");
hold on;
else
end
end
figure (1);grid on;
figure (2);grid on;
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5.4.2 RESULTADOS

La figura que se muestra a continuacion muestra los resultados de las oscilaciones
periodicas de las concentraciones, que se producen dentro del fermentador:

Cso = 60 g/lIt de reactor; (concentracion inicial de substrato dentro del reactor).
Ceo = 107 g/It de reactor; (concentracion inicial de especie E).

Cxo = 7.5 g/lt de reactor; (concentracion inicial de Zymmomonas Mobilis).
Cpo= 20 g/It de reactor; (concentracion inicial de producto).

Cxf=Cpf=Cef=0;( Concentracién en la corriente de alimentacion)

Csf=140 g/It; (Concentracién del substrato en la corriente de alimentacion)
D= .025; (relacion de dilucion=Q/Vol)

Figura 5.2 Oscilaciones Sostenidas (de amplitud invariante) dentro del
fermentador de glucosa con Zymmomonas Mobilis.

Los diagramas de espacio-fase para este sistema, bajo las condiciones especificadas,
se muestran en la siguiente figura:
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Figura 5.3. Ruta del sistema dinamico en su trayectoria hacia el ciclo limite en el
diagrama de espacio-fase, y proyecciones en graficas bidimensionales

El parametro que tiene mayor influencia sobre el comportamiento dinamico del
fermentador es la rapidez de dilucion (D). Modificando esta variable y manteniendo
todos los demas parametros en los valores asignados en el caso anterior, se obtienen
oscilaciones amortiguadas, como se muestra a continuacion
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Figura 5.3 Oscilaciones sostenidas y amortiguadas, obtenidas al operar el
fermentador con Z. mobilis bajo diferentes relaciones de dilucién
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Puede observarse que la mayor concentracion de producto que se obtiene durante las
oscilaciones sostenidas corresponde a 34.5 %, para una rapidez de diluciéon de 0.025
hr'. Sin embargo el sistema es oscilatorio. El disefio de un sistema de control
permitiria mantener al reactor funcionando bajo una concentracion maxima de
producto cercan a ese 34.5%. Esa seria una tarea interesante, el controlador se
disefiaria con base a una accidon integral —proporcional o integral-proporcional-
derivativa. Sin embargo otra forma de optimizar la concentracién final del producto es
explorar la dinamica del biorreactor hasta hallar los parametros que permiten
maximizar.

Enseguida se presenta un algoritmo de computo (zymoptdil) que permite explorar el
dominio de la solucion de las ecuaciones diferenciales gobernantes para maximizar la
concentracion. Se considera que la concentracién inicial del producto dentro del
reactor y en la corriente de alimentacién es igual a cero; que la concentracion inicial
del sustrato dentro del reactor es igual 100, 150 en la corriente de alimentacion y la
concentracion inicial de microorganismos es igual a 7.5, todo en gr/lt.

function zymoptdil

clear all;close all;clc;

mumax=1;

Ysx=2.44498e-2;%coeficiente estequiométrico substrato/microorganismos

Ypx=5.26315e-2;%coeficiente estequiométrico producto/microorganismos

ms=2.16;% masa limite de substrato

mp=1.1;%masa limite del producto

k1=16;k2=0.497;k3=3.83e-3;ks=.5;%coeficientes cinéticos

y(1:10)=0;%dimensionamiento del vector de concentracion de producto

for i=1:120

deltat=.000125;%paso de tiempo
D=0.0599+(i-1)*.00001*1;% Relacion de Dilucion (inverso del tiempo de residencia)
Cxf=0;Cpf=0;Cef=0;Csf=150; % (concentraciones de la alimentacion)
Cs=100;Ce=0.00001;Cx=7.5;Cp=0;%condiciones iniciales dentro del reactor

for t=1:2400000°% Inicia ciclo de tiempo

%calculos de rapidez de conversion del modelo de Monod

mu=mumax*Cs/(ks+Cs)*Ce/Cx;%

Rs=(1/Ysx*mu+ms)*Cx;%rapidez de consumo del sustrato
Rp=(1/Ypx*mu+mp)*Cx;%rapidez de produccion de etanol
Rx=mu*Cx;%rapidez de crecimiento de la Zymmomonas mobilis
Re=(k1-k2*Cp+k3*Cp”2)*mu*Cx;%rapidez de crecimiento de la especie E
Cs=Cs+deltat*(D*(Csf-Cs)-Rs); %evolucion de la concentracion de sustrato
Cp=Cp+deltat*(D*(Cpf-Cp)+Rp);%evolucion de la concentracion de producto
Cx=Cx+deltat*(D*(Cxf-Cx)+Rx); %evolucion de la concentracn de Z. mobilis
Ce=Ce+tdeltat*(D*(Cef-Ce)+Re); Y%evolucion de la concentracn de especie E

contar =t/3000;

end

y(i)=Cp;figure (2);plot (D,Cp,'.");hold on;

end

grid on;

146



5.4.3 Optimizacion de las condiciones de operacién del reactor CSTR.

Como se puede observar al variar la rapidez de dilucién se obtiene una concentracion
de producto diferente a la salida. Es posible optimizar el rendimiento del producto; sin
embargo el proceso es multivariable. Para optimizar la operacion sin tener que recurrir
a un método sofisticado como los algoritmos genéticos, en este trabajo se considera
que la concentracion del sustrato en la alimentacion permanece fija en 150 g/It de
reactor y se hace variar progresivamente la rapidez de dilucion. Las concentraciones
iniciales de sustrato, microorganismos, enzima clave y producto, dentro del reactor,
son de 100, 7.5, 10° y 0 gr/lt, respectivamente. El resultado es la siguiente grafica:

Figura 5.4 Grafica de concentracion de producto a la salida del biorreactor
CSTR, a diferentes rapideces de dilucion.

Como puede observarse la concentracion final del producto decrece monétonamente
a medida que aumenta la rapidez de dilucion. De acuerdo al modelo matematico para
la cinética microbiana, existe un intervalo a rapideces de dilucién bajas donde se tiene
un comportamiento oscilatorio, como puede observarse en la segunda grafica. Para
optimizar la productividad de etanol con este fermentador se grafica el producto de la
rapidez de dilucién por la concentracion final de etanol contra la rapidez de dilucién, el
resultado se presenta en siguiente figura.
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Figura 5.5 Grafica de productividad contra rapidez de dilucion.

De acuerdo a este par de graficas, el comportamiento tiende a ser oscilatorio a
pequeinas rapideces de dilucidn, dando lugar a bajas productividades; pero después
empieza a crecer rapidamente hasta alcanzar un maximo de 151.6 gramos/hr que se
encuentra a una rapidez de dilucion de 7.16 hr', lo cual quiere decir que conviene
operar el fermentador a dicha rapidez de dilucion para optimizar la productividad.

Se puede mejorar la productividad, modificando la concentracién del substrato en la
corriente de alimentacion, y por ejemplo, mantener los demas parametros constantes.
Esto conduce a la siguiente grafica:
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Figura 5.6. Maximo maximorum de la concentracién del producto
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Entonces, manteniendo la concentracién inicial de microorganismos en 7 g/lt y sin
presencia de producto dentro del biorreactor al principio de la operacién, se puede
observar que existe un maximo con respecto a la rapidez de dilucién de 7.16 hr'; esto
ocurre cuando la concentracion de sustrato en la corriente de alimentacion es mayor a
80 g/lt, pero la productividad permanece practicamente invariante, por lo tanto no es
recomendable introducir grandes cantidades de glucosa, porque lo que no se
fermente se tiene que separar para después recircular, si no que se quiere
desperdiciar materia prima.

Cuando se cambia la concentracion inicial de microorganismos a 3 g/lt o a 15 g/lt, la
rapidez de dilucion o6ptima que se obtiene es de 7.05 y la productividad
correspondiente 150.9 g/hr, en ambos casos, es decir la concentracion inicial dentro
del biorreactor no es factor determinante, por lo tanto el factor importante en la
optimizacién de las condiciones de operacion en este fermentador es la rapidez de
dilucién, maximizando la productividad.

Figura 5. 7 Conclusiones respecto a la optimizacion del reactor
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5.5 Reactor microbiano de membrana con células inmovilizadas

Una de las areas emergentes en ingenieria y tecnologia es la intensificacion de
procesos. Dicho término fue definido a principios del nuevo milenio en la comunidad
de Ingenieros Quimicos como “el desarrollo de nuevos aparatos y técnicas que,
comparadas a las tradicionales, permiten mejoras dramaticas en manufactura y
procesamiento, disminuyendo substancialmente el tamafo de los equipos, el
consumo de energia y la produccion de residuos, para una capacidad de produccion
dada, resultando por lo tanto en procesos mas baratos y sustentables” (Moulijn,
2000). Este concepto ha permeado rapidamente a la ingenieria bioquimica.

El uso de reactores enzimaticos de membrana es un ejemplo de intensificacion de
procesos en la ingenieria de alimentos. En ellos se lleva a cabo simultdneamente la
biocatalisis y la separacion por membrana, convirtiéendose en una alternativa viable
con respecto a los biorreactores convencionales de lecho fijo y lecho fluidizado.

La caracteristica basica de los reactores de membrana es la separacion de la enzima,
los productos y los substratos mediante una membrana semipermeable que crea una
barrera fisico-quimica selectiva. Los substratos y productos permeables pueden ser
separados selectiva mente de la mezcla reaccionante mediante la accién de una
fuerza impulsora correspondiente a un potencial quimico, un gradiente de presién, o
un campo eléctrico, etc., que se forma a lo largo de la membrana y que provoca el
movimiento de las especies quimicas por difusidbn, conveccidon, o migracion
electroforética, etc. Mientras tanto la enzima es retenida dentro de la membrana,
permitiendo que se lleve a cabo una operacion continua con el substrato como
corriente de alimentacion y la mezcla de productos como corriente de salida.

Las membranas pueden ser utilizadas en un biorreactor exclusivamente como una
matriz con propdsitos de inmovilizacion del biocatalizador (membrana reactiva), sin
ningun propdsito de separacion, sin embargo el término de “biorreactor de membrana”
se aplica a los equipos en los que la membrana no solo funciona como soporte de la
enzima sino que también cumple con propdsitos de separacion. Los procesos de
separacidon convencionales requieren como agente de separaciéon alguna forma de
energia (por ejemplo destilacidon) o algun agente quimico (por ejemplo en extraccion
liquido-liquido). Los biorreactores de membrana son menos complejos y mas
eficientes en el consumo de energia que los procesos convencionales.

El siguiente esquema representa un biorreactor de membrana tipico. Se trata de una
camara cilindrica en cuyo interior se ha colocado, de manera concéntrica, un tubo
cilindrico que consiste de un soporte macroporoso y una capa activa en la superficie
interior. La enzima es inmovilizada en el interior del soporte macroporoso por alguna
técnica adecuada. El espesor de la superficie activa es pequefo, mientras que el del
soporte enzimatico es grande. El substrato se alimenta por el extremo superior de la
figura y fluye a través de la regién anular de la camara, llevandose a cabo un
transporte de masa antirradial a través de la membrana macroporosa. Después de
llevarse a cabo la reaccion enzimatica, la mezcla de productos fluye al canal central,
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denominado lumen. La corriente de salida recibe el nombre de permeado y se
recolecta en el extremo inferior del aparato.

Figura 5.8 Biorreactor de membrana

5.5.1 Perfiles de velocidad en el biorreactor de membrana

Para llevar a cabo la modelacién matematica y simulacién computacional de este tipo
de biorreactor, se considera aqui la produccion de etanol a partir de dos substratos,
glucosa y xilosa, llevandose a cabo dentro de un reactor de membrana con
zymmomonas mobilis inmovilizada, tomando en cuenta los datos cinéticos reportados
en el articulo de Taphele Mokomele, Linda H. Callanan y Kim G. Clarke. Sin embargo,
en dicho articulo consideran que tanto en la regiéon anular como en el tubo central, el
fluido se comporta como si estuviese perfectamente mezclado, suponiendo flujo en
piston a través de la membrana enzimatica. En este capitulo se proponen algunas
variantes al trabajo de Mokomele et al. En primer lugar se supone flujo laminar en las
regiones central y anular del biorreactor. El perfil de velocidades en ambas regiones
se calcula a partir de la integracién de la ecuacion de Navier-Stokes.

Considerando efectos extremos despreciables, la velocidad del fluido dentro del tubo
central esta dada por el siguiente perfil parabdlico:
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17=1%mx[1-—(5)1-—-—-—(312)

Para la regién anular, la ecuacion de Navier-Stokes:

p[g—?+v'V‘lJ] =-V-t—-VP+pg————(513)
Se simplifica, considerando que los dos ultimos términos correspondientes al
gradiente de presion y a la fuerza de gravedad son constantes y agrupandolos en un
término al que se le denomina G. Tomando en cuenta ademas que el término de
aceleracion espacial es nulo debido a que se tiene una area de flujo de seccidn
transversal constante, la simplificacion de esta ecuacion en condiciones de estado
estacionario conduce a:

0=-V-7+G————(514)
La integracion de esta ecuacién en coordenadas cilindricas, permite obtener el perfil

de esfuerzos cortantes:

= —rt, =G ————(5.15)

Separando variables e integrando:

2

r
T, = G? +c¢ ————(5.16)

Luego, introduciendo el modelo reoldgico para flujo newtoniano y separando variables
se tiene:

_Gr+_c1 dr = udv — — — —(5.17
(2 r) i G-17)
Integrando sin limites:
= r2+cll + 5.18
v= L, nr+c; (5.18)

Introduciendo las condiciones de frontera:
Enr=R, v=0  ------ (5.19)
Enr=Ry v=0 ------ (5.20)

Sustituyendo estas condiciones de frontera y realizando el algebra se obtienen los
valores de las constantes de integracion:
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GRZ C1
Cp=—|\——+ ;lnRz ————(5.22)

Con lo cual se obtiene finalmente el perfil de velocidades para la region anular:

In (R—Z)
in ()

G 7 \?2
v=a R3 [1—(R—2) l+(R§—R§) — ———(5.23)

5.5.2 Modelo matematico para el biorreactor de membrana

Las ecuaciones diferenciales gobernantes para la region central y la region anular son
ecuaciones de difusién-conveccion, mientras que dentro de la membrana se tiene un
fendbmeno de difusidon con reaccion bioquimica, ya que dentro de la membrana se
encuentra inmovilizada la Zymmonas mobilis.

En la region anular:

as

Frie —vVS + DV?S — — — —(5.24)
os__ 05 1as+azs+azs 5 s
ot oz ror o0r? 0z2 (5:25)

Con v, igual al perfil de velocidad para la regién anular.

En la membrana:

as aS+D'1aS+aZS+aZS N 5 26
ot~ oz ror  0r?  0z2 s (5.26)
oP aP+D'1aP+aZP+aZP N 5 27
ot~ 'z ror  0r?  0z? i (5.27)

En la regidén central: Gobiernan las mismas ecuaciones diferenciales que las de la
region central, pero con v igual al perfil de velocidades parabdlico.

5.5.3 Algoritmo computacional para el biorreactor de membrana

Las ecuaciones anteriores, para los perfiles de velocidad se formulan para su
graficacion, obteniéndose el siguiente programa en Matlab:

function mbrenzymatic

clear all; close all;clc;

dr=.01;%distancia radial entre nodos

nr1=20;%numero de nodos radiales en la region central, donde fluye el permeado
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nr2=10;%numero de nodos radiales en la membrana

nr3=20; %onumero de nodos radiales en la region anular del biorreactor

nrt=nrl+nr2+nr3;% niumero de nodos radiales totales

rl1=(nr1-1)*dr;%radio interior de la membrana

r2=(nr2)*dr;%radio exterior de la membrana

r3=(nr3)*dr; % radio interior de la carcasa del reactor

b=r1+r2;c=r1+r2+r3;%parametros para simplificar escritura de instrucciones

runo(1:nr1)=((1:nr1)-1)*dr;%parametros para simplificar escritura de instrucciones

vimx=1;%velocidad maxima

vper(1:nr1)=0;%yvelocidad de permeado

rtres(1:nrt)=dr*((1:nrt)-1); %radio de la carcasa del reactor

vanul(1:nr3)=0;%dimensionamiento de matriz de velocidad anular

S0=1e-3;%concentracion de entrada del sustrato

S(1:nr3)=0;%vector de concentracion de sustrato

S(nr2+1:nr3)=S0;%condicion inicial

% perfil parabolico

for i=1:nr1%ciclo para el calculo del perfil parabdlico de velocidad del permeado

vper(i)=vmx/2*(1-(runo(i)/r1)"2);

end

plot (runo,vper,'-');hold on;%desplegado grafico del perfil de velocidad

% perfil de velocidades para la region anular

for i=nr1+nr2+1:nrt%ciclo para el calculo del perfil de velocidad en la region anular
t1=8*vmx*(rtres(i)*2-b"2);%término uno del perfil de velocidades
t2=8*vmx*(b"2-c"2)*log(rtres(i)/b)/log(b/c); Yo término dos
vanul(i)=-t1+t2;%velocidad en la region anular

end

plot (rtres,vanul,’-r");hold on;grid on% desplegado grafico

Los resultados de la ejecucion de este algoritmo se presentan en la siguiente figura:

Figura 5.9 Perfiles de velocidad para las regiones anular y central del

Biorreactor de membrana de enzima inmovilizada.
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El modelo matematico para este tipo de biorreactor debe considerar la dinamica de
fluidos con la ecuacion de Navier-Stokes y los procesos de transferencia de masa con
reaccion bioquimica, mediante ecuaciones de reaccidn-difusion-conveccion, de cada
una de las especies participantes de acuerdo al modelo cinético de Garhyan y
Elnashaie? para la fermentacién de glucosa con Zymmomonas mobilis. Las
ecuaciones diferenciales gobernantes se discretizan mediante el esquema de

Diferencias finitas explicitas, cuyo codigo en Matlab es el siguiente:

function mbrsym
clear all; close all;clc;
dr=.01;% espaciamiento entre nodos radiales
dz=.01;% espaciamiento entre nodos axiales
nr1=20;% niamero de nodos radiales en el tubo central (permeado)
nr2=10;% numero de nodos radiales en el grosor de la membrana
nr3=19;% numero de nodos radiales en la region anular
nrt=nrl+nr2+nr3;% numero total de nodos radiales
nz=100;% nimero de nodos axiales
dt=.01;nit=750;% paso de tiempo y numero total de intervalos de tiempo
rl=(nr1-1)*dr;% magnitud del radio de la superficie interior de la membrana
r2=(nr2)*dr;% magnitud del radio hasta la superficie exterior de la membrana
r3=(nr3)*dr;%magnitud del radio de la coraza del reactor
b=r1+r2;% suma de los radios r1 y r2, para calculos
c=r1+r2+r3;% suma de los radios r1, r2 y r3 para calculos
r(1:nrt)=0;% dimensionamiento de la matriz de coordenadas radiales
for i=1:nrt;r(i)=(i-1)*dr;end % ciclo para especificacion de coordenadas radiales
runo(1:nr1)=((1:nr1)-1)*dr;% ciclo para coordenadas radiales en region uno
vmx=.1;vper(1:nr1)=0;% velocidad maxima en region central
rtres(1:nrt)=dr*((1:nrt)-1);% ciclo para coordenadas radiales en region anular
vanul(1:nr3)=0;% matriz para calculos de velocidad en la region anular
S0=120;% concentracion de sustrato en la alimentacion al reactor
Ds=1e-5;% coeficiente de difusion del sustrato en fase liquida
S(1:nrt,1:nz)=120;% concentracion inicial de sustrato en la region anular
S(nr2+1:nrt,2:nz-1)=S0;% concentracion inicial de sustrato dentro de la membrana
P(1:nrt,1:nz)=50;% concentracion inicial de producto dentro de la membrana
X(1:nrt,1:nz)=7;% concentracion inicial de microorganismos dentro de la membrana
E(1:nrt,1:nz)=0.00001;% concentracion de enzima dentro de la membrana
% calculo del perfil parabélico en la region central
for i=1:nrl

vper(i)=vmx/2*(1-(runo(i)/r1)*2); % perfil obtenido analiticamente
end
plot (runo,vper,'-");hold on;
% calculo del perfil de velocidades para la region anular
for i=nr1+nr2+1:nrt
% variables auxiliaries (t1 y t2) para el desplegado grafico de la velocidad
t1=8*vmx*(rtres(i)*2-b"2);

2=8*vmx*(b"2-c"2)*log(rtres(i)/b)/log(b/c);
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vanul(i)=-t1+t2;%perfil obtenido analiticamente

end

plot (rtres,vanul,'-r');hold on;grid on

%parametros cinéticos

mumax=1;% coeficiente mumax para el crecimiento microbiano

Ysx=2.44498e-2;% coeficiente estequiométrico sustrato-microorganismos

Ypx=5.26315e-2;% coeficiente estequiométrico producto-microorganismos

ms=2.16;mp=1.1;% coeficientes de equivalencia masica para sustrato-producto

k1=16;k2=0.497;% coeficientes cinéticos para la reaccion microbiana

k3=3.83e-3;ks=.5;% coeficientes cinéticos para la reaccion microbiana

z(1:nz)=0;% dimensionamiento de matriz de coordenadas axiales

for j=1:nz;z(j)=(j-1)*dz;end % especificacion de coordenadas axiales

for t=1:nit% inicio de calculos iterativos

% Calculo de 1a concentracion de sustrato para la region anular

for i= nr1+nr2+1:nrt-1% calculos para la region anular

for j=2:nz-1 % barrido sobre los nodos axiales

convz=vanul(i)*(S(i,j)-S(i,j-1)); % término convectivo

% terminus difusivos
lapr=(S(i+1,j)-2*S(i,j)+S(i-1,j))/dr*2+1/r(i)*(S(i,j)-S(i-1,j))/dr;
lapz=(S(i,j+1)-2*S (i, +S(ij-1))/dz 23

% evolucion de concentracion de sustrato

S(iL,J)=S(i,j)+dt*(convz+Ds*lapr+Ds*lapz);

X(1,j)=0;E(i,j)=0;% concentracion de microorganismos y enzima

end

end

% calculo de la concentracion de sustrato en la membrana

for i=nrl:nr1+nr2

for j=2:nz-1

% términos difusivos

lapr=(S(i+1,j)-2*S(i,j)+S(i-1,j))/dr*2+1/r(i)*(S(i,j)-S(i-1,j))/dr;
lapz=(S(i,j+1)-2*S(i,))+S(i,j-1))/dz"2;
lapPr=(P(i+1,j)-2*P(i,j)+P(i-1,j))/dr* 2+1/r(i)* (P(i,j)-P(i-1,j))/dr;
lapPz=(P(i,j+1)-2*P(i,j)+P(i,j-1))/dz"2;

% calculo de mu a partir del modelo de Monod

mu=mumax*S(i,j)/(ks+S(i,j)) “E(i,j)/X(i,j);

Rs=(1/Ysx*mu+ms)*X(i,j); % velocidad de consumo sustrato

Rp=(1/Ypx*mu+mp)*X(i,j); % velocidad de produccion de producto
Rx=mu*X(i,j); % velocidad de crecimiento microbiano
Re=(k1-k2*P(i,j)+k3*P(i,j)*2) *mu*X(i,j); % velocidad de consume de enzima
S(@i,j)=S(i,j)+dt*(Ds*(lapr+lapz)-Rs); % evolucion de la concentracion de sustrato
P(i,j)=P(i,j)+dt*(Ds*(lapPr+lapPz)+Rp); % evolucion concentracion de producto
X(Lj)=X(i,j)+dt*(Rx); % evolucion de la concentracion de productos
E(@1,j)=E(i,j)+dt*(Re);% evolucion de la concentracion de la enzima

end

end

% Calculo de la concentracion de sustrato para la region central

for i=2:nr1-1

for j=2:nz-1

convz=vper(i)*(S(i,j)-S(i,j-1)); %o término convectivo para el sustrato

% términos difusivos
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lapr=(S(i+1,j)-2*S(i,j)+S(i-1,j))/dr " 2+1/r(i)*(S(i,j)-S(i-1,j))/dr;
lapz=(S(i,j+1)-2*S(i,j) +S(i,j-1))/dz"2;
% evolucion de la concentracion de sustrato
S(L,))=S(i,j)+dt*(convz+Ds*lapr+Ds*lapz);
convzP=vper(i)*(P(i,j)-P(i,j-1)); % término convectivo para el producto
% término difusivos para el producto
laprP=(P(i+1.,j)-2*P(i,j)+P(i-1,j))/dr*2+1/r(i)* (P(i,j)-P(i-1,j))/dr;
lapzP=(P(i,j+1)-2*P(i,j)+P(i,j-1))/dz"2;
% evolucion de la concentracion del producto
P(i,j)=P(i,j)+dt*(convzP+100*Ds*laprP+Ds*lapzP);
X(i,))=0;E(i,j)=0;% concentracion de microorganismos y enzima en region anular
% calculo de concentracion de sustrato y product en la region anular
S(nr1-1,1:nz)=S(nr1,1:nz);
P(nr1-1,1:nz)=P(nrl1,1:nz);
end
end
%condiciones de frontera
S(nrt,1:nz)=S(nrt-1,1:nz);% frontera no difusiva en la pared interior de la coraza
S(nr1+nr2+1:nrt,nz)=S(nr1+nr2+1:nrt,nz-1); %frontera no difusiva en pared inferior
S(nr1+1:nr2,1)=S(nr1+1:nr2,2); % frontera no difusiva en pared superior
S(nr1+1:nr2,nz)=S(nr1+1:nr2,nz-1); % front no difusiva en pared infer de membrana
S(1:nr1,1)=S(1:nr1,2); % frontera no difusiva en pared superior de membrana
S(1:nr1,nz)=S(1:nr1,nz-1);% frontera no difusiva en pared inferior de region central
S(1,1:nz)=S(2,1:nz); % frontera no difusiva en pared superior de region central
S(nr1-1,1:nz)=S(nr1,1:nz);% frontera no difusiva en pared exterior de la reg central
P(nr1-1,1:nz)=P(nr1,1:nz);% frontera no difusiva en pared exterior de la reg central
P(nr1+1:nr2,1)=P(nr1+1:nr2,2);% front no difusiv en pared superior de membrana
P(nr1+1:nr2,nz)=P(nr1+1:nr2,nz-1); % front no difusiv en pared infr de membrana
P(1:nr1,1)=P(1:nr1,2);% frontera no difusiva en pared superior de region central
P(1:nr1,nz)=P(1:nr1,nz-1); % salida de prod en ultimo nodo igual a la del pentiltimo
P(1,1:nz)=P(2,1:nz); % frontera no difusiva pared de coraza
contar =t/10;% desplegado grafico
if((contar-ceil(contar))==0)
figure (1)
subplot (2,2,1);contourf(z,r,S);colorbar;
title(['tiempo=" num2str(t*dt)]);
subplot (2,2,2);contourf(P);colorbar;
subplot (2,2,3);contourf(X);colorbar;
subplot (2,2,4); contourf(E);colorbar;
figure (2)
else
end
end
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5.5.4 Resultados para el reactor de membrana:

El algoritmo de computo permite obtener la evolucion de los perfiles de concentracion
de las diferentes especies en el biorreactor de membrana. El desplegado grafico se
hace por intervalos de tiempo. En seguida se presenta solamente los perfiles de
concentracion después de siete horas y media de operacion (figura 5.10). Por otra
parte la evolucion de los perfiles de concentracion en las corrientes de salida de
sustrato y producto se reportan en la figura 5.11.

Figura 5.10. Perfiles de concentracion de sustrato, producto, microorganismos y
enzima E después de 7 hrs, de operacion del biorreactor de membrana de
células inmovilizadas. Concentracion de substrato en la entrada =120 gr/litro; de
producto =50 gramos/litro, de Zymmomonas =7 gr/litro y de especie E=1 x 10™>.
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De la simulacion de este tipo de biorreactor se encontr6 que la carga de
microorganismos puede ser mas baja que en un reactor de flujo continuo de tanque
agitado (CSTR). Se prob6 con una concentracion inicial de microorganismos de 0.7
gramos/litro. Los resultados se muestran a continuacion:

Obsérvese en la figura 5.11, la evolucién del perfil de concentraciones dentro del
reactor; mientras que la figura 5.12 muestra la evolucion de la concentracién de cada
una de las especies a la salida del biorreactor.

Figura 5.11. Evolucién de los perfiles de concentraciéon de cada una de las
especies dentro del biorreactor de membrana
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Figura 5.12. Evolucién de la concentracion de cada una de las especies a la
salida del reactor

Mientras el consumo de sustrato sigue una tendencia monaétona, las concentraciones
de las demas especies exhiben un salto a los 100 segundos que se puede observar
en las graficas. Este comportamiento difiere bastante con las oscilaciones que se
presentan en el reactor CSTR, es decir las oscilaciones desaparecen cuando el
procesamiento es en un biorreactor de membrana, lo cual también ocurre con
reactores de flujo de pistén. La dinamica de los reactores CSTR frecuentemente da
lugar a oscilaciones, prestandose la situacion para disefar un controlador que permita
maximizar la produccion.

En resumen, en este capitulo se escribié un algoritmo de computo para la dinamica
del biorreactor CSTR, el cual fue utilizado para calcular la evolucion de las
concentraciones de las diferentes especies y optimizar las condiciones de operacién
para maximizar el rendimiento del producto.

Se formuldé un segundo algoritmo computacional para describir la operacion de un
biorreactor de membrana de células inmovilizadas, en el cual se llevan a cabo
simultdneamente dos operaciones unitarias, la reaccion microbiana y la separacion de
los productos. La utilizacion de este algoritmo permitiria optimizar las condiciones de
operacion.
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Nomenclatura:

Ce = Concentracion de la especie E, g/lt

Cer = Concentracion de la especie E en la alimentacion, g/t

Cs = Concentracion de substrato (glucosa), g/lt

Csi = Concentracion de substrato en la alimentacion, g/lt

Cp = Concentracién del producto (etanol) , g/lt

Cps = Concentracién de producto en la alimentacion, g/t

Cx = Concentracién de microorganismos (Zymomonas Mobilis) , g/t

Cxs = Concentracién de microorganismos en la alimentacion, g/t

D = rapidez de dilucion, reciproco del tiempo de residencia, seg'1

K4, K2, K3 =constantes del modelo cinético

Ks = Coeficiente cinético Michaeliana del modelo de Monod

ms = rapidez de consumo del substrato

mp = rapidez de produccién del producto

Re = Rapidez de crecimiento de la poblacion de la especie E

Rp = rapidez de produccion del producto

Rs = rapidez de consumo de substrato

Rx = rapidez de crecimiento de la poblacién de Zymomonas

Ypx = Coeficiente estequiométrico para conversion a producto o a microorganismos
Ysx = Coeficiente estequiométrico para conversion de substrato a microorganismos

Simbolos Griegos:
u = rapidez de conversion del modelo de Monod
Umax = rapidez maxima de conversion en el modelo de Monod
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Conclusiones

La Ingenieria de Biorreactores es un area que se encuentra en desarrollo actualmente
en todos los paises del mundo. Algunos de los desarrollos biotecnoldgicos han sido
propuestos y materializados en América Latina. No es dificil encontrar en la literatura
cientifica, trabajos empiricos y tedricos desarrollados en universidades de Colombia,
Brasil y México, entre otros.

La mayoria de los articulos que se pueden encontrar en revistas biotecnolégicas
tienen que ver con la propuesta de una nueva materia prima para biodiesel, o
clarificacion de jugos o vinos, o para procesos de fermentacion. En esos articulos, el
investigador se dedica a recolectar datos de laboratorio y proponer ajustes
funcionales a algun modelo cinético, ya sea enzimatico o microbiano. Esa tarea es
muy laboriosa y muy apreciada dentro de la comunidad cientifica.

Después de obtener los datos cinéticos, el investigador puede proponer procesos
industriales en los que se utilicen tipos de reactores clasicos como el tipo batch, o el
CSTR o el PFR, o algun prototipo novedoso recientemente patentado o de su propia
invencidén. Y entonces comumente se presentan resistencias a los procesos de
difusién, adsorcion y de hidrodinamica compleja. El ingeniero puede optar por realizar
escalamientos basados en grupos adimensionales, para lo cual se requiere de un
buen disefio de experimentos para minimizar el numero de corridas, la materia prima
y el propio tiempo de experimentacién. Esta es ingenieria de principios del siglo XX.

Otra opcidn consiste en modelar matematicamente los fendmenos involucrados, Para
lo cual el ingeniero debe tener buen conocimiento de los fendmenos de transporte, la
dinamica de fluidos, los fendmenos de superficie, etc. Una vez formulado el modelo
matematico, comunmente basado en ecuaciones diferenciales parciales espacio-
temporales acopladas no linelaes, ahora el problema es el de la resolucién de ese
sistema de ecuaciones.

Para resolver las ecuaciones diferenciales mencionadas en el parrafo anterior se
cuenta con métodos analiticos, pero son aplicables a casos muy ideales, por lo que
comunmente se recurre a métodos numéricos. Los métodos numéricos que se
pueden utilizar son los de diferencias finitas (siglo XVII), elementos finitos (principios
del siglo XX) , pero tienen inconvenientes.

El método de diferencias finitas es facil de programar, pero es impreciso y poco
flexible; su leve fundamento basado en el teorema de L'Hopital no le brinda alta
precision, y cuando se cambia la geometria del dominio de la soluciéon de las
ecuaciones diferenciales, normalmente es necesario volver a programar. El de
elementos finitos es muy exacto y flexible, pero como se trata de un método implicito,
en cada paso de tiempo hay que resolver un sistemas de ecuaciones algebraicas
simultaneas acopladas no lineales, lo cual suele tomar mucho tiempo. Es muy flexible
en el sentido de que es muy facil modificar la geometria del dominio de la solucion y
las condiciones de frontera.
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Sin embargo el método que conjunta la facilidad de su programacion, alta exactitud y
rapidez de ejecucion, es el de autdmatas celulares en redes de Boltzmann, que es
una de las aportaciones mas importantes de esta tesis.

e formularon algoritmos propios para los métodos de diferencias finitas, Euler, Runge-
Kutta y reticulas de Boltzmann, a pesar de que seguramente ya existe software
comercial para los tres primeros.

En cuanto a las redes de Boltzmann, es tan reciente (diciembre de 2016) que aun no
existe software comercial, aunque seguramente no tardara alguna compafia en
lanzarlo al mercado.

Las aplicaciones del método de reticulas de Boltzmann no se cierran a procesos
biotecnoldgicos, si no que se puede implementar para resolver problemas de
ingenieria biomédica, transferencia de calor, dinamica de flujos complejos, e incluso
para resolver la ecuaciéon de Scroedinger de la mecanica cuantica.

Varios problemas abordados en esta tesis, pueden desarrollarse en mayor
profundidad, pero se prefirié tener un texto en el que se pudieran encontrar modelos
matematicos y algoritmos computacionales para todo tipo de cinética enzimatica y
microbiana, asi como para el disefio de varios tipos de reactores.
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