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1. MEDIOS DE CULTIVO BATCH Y CONTINUOS

1.1. Introduccidn

La c&lula viva y sus enzimas representa una herramienta va
liosa para la produccién industrial de la formacidn integral de
prﬁductos. Los métodos para la traqsformaciﬁn de los reactan--
tes en producto Gtil, puede variar extensamente, pero las prin-
cipales aplicaciones dependen del hecho de que Tos potenciales-
metab6licos de la célula permita muchas reacciones complejas y-
muy limitado nimero de pasos. En 1a mayorfa de los casos, la -
transformacidn es mas o menos adecuada con el crecimiento, E1l-
.profundo conocimiento de los fundamentos de crecimiento, son =--
ademis necesarias en vista de la cinética, as?T como el balance-

de masa.

E1 potencial biosintético del crecimiento celular es enor«
me. Se observa en la mayorfa de los casos un tiempo de duplica
cién de solo 15 minutos. La cuestidn se origina si los nutrien
tes requeridos estdn presentes en concentracibn suficiente, pa-
ra mantener el crecimiento y nivel del volumen., Las limitacio-
nes de transferencia de masa (transporte de sustrato a la super
ficie de la célula) frecuentemente previenen una exhibicion com
pleta de la cabacidad metabdlica; Solamente una alimentacidén -
no restringida de fuente de carbono y energfa ademis de los nu-
trientes necesarios: factares de_Crecimiento y trazas de elemen
tos; permiten el mantenimiento de un crecimiento ripido. Es --

una caracteristica de la c@lula, que bajo condiciones de creci-



miento ilimitado, la cinética puede alcanzar un comportamiento

exponencial de acuerdo a 1a funcidn e:

X = xo e (pumaxt) (1)
dende:

x = concentracidn de biomasa

Xxo= concentracidon de biomasa al tiempo cero

t = tiempo

umax = grado miximo de crecimiento especifico

En un experimento real, sin embargo, el comportamiento com
pletamente exponencial.es alcanzado solo durante una fase parti
cular (marcada 2 en la Figura la). En ese caso, todos los nu--
trientes estdn presentes en gran exceso, permitiendo un posible
crecimiento mas rdpido para las condiciones dadas. Con el in--
cremento del tiempo, el ﬁﬁmero de c@lulas presentes, se incre--
menta a una rendencia en 1a que Ta concentracidon de nutrientes,
no es muy excesiva, uno de e]]os; generalmente la fuente de car
bono se convierte-en 1imitante; y el grado de crecimiento cae -
por abajo del mdximo. La disponibilidad de ese factor limitan-
te, maneja ademds la cinética del crecimiento. El1 incremento -
del niimero de células finalmente caerd a cero, cuando el factor
limitante se haya extinguido; AsT es que el grado de crecimien
to esta bajo estricto control de 1a disponibilidad de nutrien--

tes.

Monod (1942), fué el primero en analizar esta situacidn en
detalle. El1 desarrolld una ecuacién matematica que describe --

el grado especifico de crecimiento p, como funcidn de la concen



fraciﬁn S del factor limitante:
S
=umax FT 3 g (2)

A117T, S representa la concentracion de sustrato que esta preseg'
te en una cantidad limitada. umax es el maximo grado especifico
de crecimiento de Ta Ec. 1, KS, representa una constante de sa-
turacidn. El1 valor de KS puede ser determinado en un experi--
mento, donde p es mantenida a wmax/2., Al117, 1la concentracidn
misma de sustrato $ es igual! a KS., La determinacidn puede ser-

realizada graficando 1/p , contra 1/S, (Figura 2).

Ademds, el problema técnico en el estudio de crecimiento,-
consiste de l1a identificacion de los nutrientes necesarios y ~--
las condiciones 6ptima§ de crecimiento. Los parametros tanto -
para los procesos intra y extra celulares puede ser evaluados.
La medida y control de Tos parametros ffsicos, bioquimicos y --
5io1égicos, permiten eficientar los métodos de produccidon. Llos
métodos seguros propuestos para medicidn no siempre estin a la-
mano, particularmente para los pardametros bioldgicos y bioquimi
cos. Debe mencionarse que los procesos propuestos para control
es un prerequisito para la economia del proceso industrial de -
produccidn. Se hace también aparante que Ta preparacidén de cé-
lulas de un estado regulado definido, es de sumo interés para -

investigaciones bdsicas en la bioqufmica y biologfa molecular.

1,2, Consideraciones Bdsicas, Cultivos Batch

E1 crecimiento es considerado normalmente como un incremen
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to del material celular expresado en términos de masa o ndmero
celular. ET1 crecimiento es el resultade de un nimero de pasos
biosintéticos catalizados enzimdticamente. La cinética del --
proceso son ademds un conjunto integrado de la cinética de la-
actividad enzimdtica. La cuestidn, sin embargo, queda allf, -
el grado de crecimiento observado es gobernado por una {o algu
nas) enzimas o por una formacién completa de reacciones. Mu--
chas ideas acerca del curso del tiempo de crecimiento, obteni-
das de la enzimologia clasica, pero las predicciones acerca --
del efecto integrado de cientos o miles de enzimas son dificil

mente posibles.

Como ha sido mencionado en la introduccidn, la ecuacién -
de Monod, nos dice que el grado especifico de crecimiento (grg
do constante) no es siempre constante, pero depende grandemen-

te de la disponibilidad del sustrato.

Debido al hecho de que la cinética misma de las enzimas in
dividuales en el sistema multienzimdtico del crecimiento celu-
lar no pueden ser elaborados, 1a ecuacifn de Monod describe so
lamente el crecimiento en general de un desarrollo de la pobla
cidon celular, Ademds, la masa celular es considerada como uni

forme y finalmente, el crecimiento de 1la poblacign es limitada

principalmente bor el componente limitante.

E1 cultivo Batch es un proceso donde los reactantes (nu--
trientes, c8lulas y gases) son llevados juntos para inducir --
una reaccidn espontdnea. Representan un sistema cerrado {Excep

to por el posihle flujo de gas). Después de una fase lag ini-
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cfal y una fase de aceleracidn transitoria, es observada una ci
nética de crecimiento exponencial debido al exceso de nutrien--
tes presentes. En etapas posteriores, el grado de crecimiento-
disminuird a cero y eventualmente caerd por debajo de cero ----
(cuando la masa celular decrecerd de nuevo). Es avidente de ~-
las Figs. la y 1b, que el gradoe de crecimiento, {y méis especifi
camente, el grado especifico de crecimiento), en la que una ---
reaccién espontidnea sufre cambios dristicos. Siempre bajo es--
tricto control de los parametros de la reaccidn, reproducibles-
de tal experimento, en el! caso de sistemas mds comple jos, estd-
timitado y consecucntemente el significado de tales datos Batch

puede hacerse mucho muy dudoso.

El c¢recimiento iltimitado puede ser afectado solamente bajo
la provisidon de optimizacion de todos los parametros de creci~-
miento. Esto es posible en realidad para solo un corto tiempo-
de la reaccidn a concentraciones bajas de x (de células produci
das) y en relativamente volumenes de reaccifon grandes. Para =--

crecimiento ilimitado, la ecuacidn diferencial

2% = umax x (3}
donde umax, es el grado especffico mdximo de crecimiento {qrado
constante) a condiciones dadas. La versidon integrada de esta -

ecuacidn ha sido ya presentada en Ta Ec. (1).

Ha sido mostrado por Monod que el grado especffico miximo-
de crecimiento umax es un valor constante para un microorganis-
mo dado, y a condiciones especfficas del medio, para solo creci

miento ilimitado. Bajo todas las otras circunstancias es reen-



plazada por un grado u, que actualmente es una variable depen--

diente de la disponibilidad de sustrato, S.

Debe también recordarse que las condiciones para crecimien

to exponencial ((Ec.{1}), son las siguientes:

* Exceso de todos los nutrientes

* Exlusidn de limitaciones por un mezclado incompleto o --
precipitacidn de trazas de elementos insolubles

* Capacidad de todas las células para preliferar

* Ausencia de inhibidores.

E1l wmodelo matemdtico del proceso, es posible solamente pa-
ra la fase de crecimiento exponencial (tan prolongada como haya
exceso de nutrientes, Ec. (1)), y 1a fase de desaceleracidn. EI
resto de Jos procesos pueden ser descritos a lo sumo solo cuan-

titativamente como sigue:
* Fase lag (1 en Figs. la y 1b)

Si hay cualquier crecimiento, es cancelado por la muerte -
(grado de muerta = grado de crecimiento), no hay incremento ne-r
to microbiano, biomasa y nimero de células son constantes, EIl-
curso de la reaccidn a.nive1 molecular no es bien comprendido,-
pero se sabe que la sintesis de RNA es considerable, La dura--
cibn de la fase lag es diffcil de predecir. Depende no solamen
te del nimero de céTu1as‘inocu1adas, sino también de sus carac-
teristicas metabdlicas, normaTménte designadas como su "edad" o
"estado fisiolbgico". Una prolongacidn en Ta fase lag, indica-

presencia de sustancias tdxicas, sustratos recios, pobre inocu-



lacidn o un precultivo no apto (muerte o células inactivas). --
Consecuentemente, infculo preparado de la fase exponencial, pro
vee el precultivo mads apto. Matemiticamente la duracidn de la-
fase lag, depende solamente del tamafio del indculo (xo), pero -

no de So, como Se muestra en la Fig. 3.

* Fase de aceleracidén transitoria (2 en Fig. 1b)

Este es un intervalo generalmente de corta duracidn, loca-
lizado entre las fases de cero'y exponencial, del crecimiento -
maximo. No es matematice ni biolbgicamente bién descrita. Llos
grados de c&lulas hijas, tienden a alcanzar 0.5 de la poblacidn

total.

* Fase de crecimiento exponencial (2 en Fib. la, 3 en Fig.

1b}).
Como ha sido descrito, el comportamiento de crecimiento ex
ponencial ocurre cuande las c8lulas son capaces de dividirse, -
los nutrientes estdn en exceso y no hay inhibidores., En ese ca

so, el grado de crecimiento especifico esta a su maximo.

* Fase de desaceleracidn (5 en Fig. la, 4 en Fig. 1lb).

Si estas condiciones no son aplicables por mucho tiempo, -
la constante de la Ec. (3) se hard variable pmax se reemplazarad
por y la ecuacidn no puede ser integrada. La poblacidén celu-
lar sigue incrementandose (gradoe de crecimiento mayor que el --
grado de muerte), pero el grado especifico para cualquier tiem-
po particular tiende a hacerse mds pequefio y mas pequefio {menor
que umax), el grado de crecimiento estd decreciendo. Esto, por

supuesto es debido al decrecimiento en la disponibilidad de sus
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trato. La produccidn de nuevas c@lulas hijas decrece y even---
tuaimente se aproxima a cero. Las cé&lulas dependen de su edad-
individual, sufren de su particular regulacidén metabdlica, ----
("inactivaciaon"), Los efectos segregacionales estdn ocurriendo

en la poblacién {(bioquimica y morfologicamente).
* Fase estacionaria (4 en Fig. la, 5 en Fig. 1b)

Con condiciones mds restringidas (despuds de gue la mayo--
ria de los nutrientes han sido utilizados) todo el crecimiento-
ne puede segur y x se hace constante con el tiempo, correspon--
diente a cero el crecimiento neto {grado de crecimiento igual a
grado de muerte)., E1 tiempo es diffcil de predecir, Los sus-
tratos originales son agotados, pero 1os productos de la 1isis-
pueden permitir alguna proliferaci6bn. La fraccidn protéica su-

fre una fuerte produccion.
* Fase de decrecimiento y muerte (6 y 7 en Fig. 1b)

El grado de crecimiento es mds pequefio o mucho mds pequefio
gue el grado de muerte debido a la importancia de la lisis. Ocu
rren productos de autolisis. E1 tiempo es diffcil de predecir.
El grado especffico de crecimignto es negativo y eventualmente,

después de que todas las c&lulas han wmuerto, se hace cero.

La grafica de x contra t del {nicio a Ta fase estacionaria
se hace de una forma sigmoide como se muestra en la Fig. 1a pa-
ra una curva de crecimiento tipico. Exhibe la fase lag 1, 1a -
fase exponencial 2 (durante un perfodo de tiempo relativamente-~
corto), la seccidon mds o menos-Tineal, {(donde es variable y se-

hace mis pequefia, fase de desaceleracidn 5), y la parte horizon



tal hasta el fipal, y el cultivo Batch hace la forma sigmoide -

de todo el comportamiento de crecimiento.

La grdfica de x es escala logarTtmica (Fig. 1b produce una
linea mds o menos recta entre Tas fases lag y estacionaria. Dy
_rante este perfodo de crecimiento sigue acercandose a wmax, la-
variacidn de p se hace menor. Las grdficas semilogarftmicas de -
este tipo, por medio de sus lincales ¢ casi lineales secciones-
centrales, provee un método simplificado de evaluacidn grdfica-

de umax.

Puede producirse confusidn, si un pobre crecimiento se ¢b-
serva en presencia de inhibidores o a falta de componentes esen
ciales en el medio. El1 tipo de modelo de crecimiento presenta-
do en la Fig. lc (ocasionaTmentg también VYlamado "“crecimiento ~
Yineal™)}, no es rea1mente'comﬁakab1e con el comportamiento sig-
moide de crecimiento se produce valores variables para la u tam-
bién. Sin embargo; eso0s valores son bajados drasticamente y --
sus variaciones se ven muy inespecificas comparadas cton cual---
quier "fase de crecimiento" tfpica. Un crecimiento exponencial

caracteristico para tales sistemas es suprimido completamente.

Tiene que ser mencionado que %X permanece como un simholo -
general para la cantidad de material c&lular, numérica (nimero-
de c&lulas) o gravimétricamente (secado; peso himedo, etc). De
modo que se hace la diferenciacifén entre tiempo de duplicacidn-
td relacionado al perfodo de tiempo necesario para la duplica--
cidn del peso y tiempo de generacifn tg relacionado al perfodo-

de tiempo necesario para la duplicacién de nimero de células.
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De 1a Ec. 1, el tiempo de duplicacidn es obtenida en el--

arreglo:
X = 2X0
tq = 102 . 0.693 (4)
pmax pmax :

E1 crecimiento balanceado es obtenido si todos los compo-
nentes de Ta proliferacidn celular son igualmente reproducidos
durante el ciclo de la cé&lula. Bajo tales condiciones, el in-
cremento en el nimereo de c&lulas es estrictamente paralelo al-
inctremento de la masa celular, el tiempo de generacidn tg, es-
igual al tiempo de duplicacidén td, mientras gque cada célula de

la poblacidén es capaz de dividirse,

Valores tipicos de crecimiento:

Grados especfficos mix. Tiempo de

de crecimiento max. generacion g
(h=1) (h)
Levaduras 0.34 - 0.6 2 - 1,15
Bacterias 0.69 - 3.0 1 - 1,15
Mohos 0.10 - 10,314 6.9 - 2

1.3. Cultivo Contfnuo

Aquf el té&rmino continuo significa que los nutrientes y po
siblemente organismos son alimentados al reactor contfnuamente,
Y que una salida o efluente, esta siendo retirada contfnuamente
del sistema. En contraste, en un reactor Batch, el contenido -
no es removido hasta que un cierto tiempo de reaccifn ha trans-

currido, después del cual el contenido es removido. De tal ma-
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nera, termodinimicamente, un reactor Batch es un sistema cerra-
do con respecto al intercambio de masa con su medio ambiente,-
mientras un reactor contfnuo es un sistema abierto con inter--

cambio de masa a través de sus 1imites.

Actualmente 1a distinci6én entre operacidn y Batch y con--
tinua no es clara en muchos reactores bioldégicos. En una fer-
mentacidn Batch aereada, por ejemplo los gases son esparcidos-
continuamente en el recipiente y Tos gases exhaustos son remo-
vidos continuamente. Por otra parte; debido a la transferen--
cia de masa entre las fases gas ¥ 1Tquido; esto significa adi-
cidn contfnua y remocidn de algunos componentes de la fase 171-
quida. Tambié&n, pequefias adiciones de notrientes o0 precurso--
res, pueden ser hechas durante el curso del bache. A la inver
sa, algunos reactores contfnuos emblean selectivamente membra-
nas permeables en 1a 1inea de salida; de modo que son reprimi-
das moléculas y c&luTas en e]'recfbiente; mientras que el con-
tenido remanente es removido en una corriente de efluente. De
bido a que la divisién entre reactores bioldgicos Barch y con-
tinuos no estan hien estab]ecfdos; es de vital importancia que
el Ingeniero Biogquimico vaya mas alla del disefio de rutina de-

formulas para un entendimiento.del'an51isis del reactor.

En 1os modernos procesos qufmicos; el procesamiento con--
tfnuo se ha hecho casi 1a regla bara grandes volimenes de pro-
ducto. Se hace sorprendente que casi todas las fermentaciones
Se siguen conduciendo de manera Barch: Una razén es la tradi-

cién, los procedimientos razonables de disefio de 1os sistemas-
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microbianos no aparecieron hasta los afios cincuenta.

Hay también problemas @#nicos asociados con la aperacidn -=-
contfnua de procesos bioldgices. Mientras primeramente, las --
fermentaciones anaerdhicas fueron 1nhefentemente resistentes a-
1a contaminacidn por especies indeseadas, muchas fermentaciones
modernas semi batch requieren alimenpaciGn esterilizada de nu--
trientes y gases para operar satisfactoriamente. De tal manera
que, la operacidén de fermentacibn contfnua también implica este

rilizacidn contfnua en cada caso.

EY crecimiento de los microorganismos durante una fermenta
cién discontinua se sujeta a 1a‘curva de crecimiento descrita -
anteriormente., La fase latente o perfodo de adaptacidn al am--
biente da paso a la fase de crecimiento logarftmico en que el -
organismo se divide exponencialmente:' Esta a su vez términa en
decrementos progresivos de la velocidad de crecimiento, debhidos
a la alimentacidn de uno o mds de los nutrientes esenciales has
fa que se alcanza la fase estacionaria en que la cantidad de --

protoplasma presente en el cultivo bermanece constante.

Evidentemente el tiempo que se invierte en lTas fases Taten
tes y estacionarias es tiembo perdido hor 1o que respecta a la-
produccidn de c&lulas microbfanas. Por este motivo la produc--
cion industrial de levadura, asf,como 1a produccidn de cerveza,
se estdn transformando graduaimente para adaptar los mé&todos --

mds modernos de la fermentacidn contfnua.

E1 organismo se cultiva en el tanque de cultivo bajo las--

condiciones ambientales deseadas, mientras se le proporciona me
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dio de cultivo nuevo de forma contfnua y a una velocidad cons--
tante. Un vertedero situado a un nivel constante permite que -
el 1fquido fermentado rebase el tanque de cultivo y pase a un -
tanque de producto a la misma velocidad que se suministra el me

dio de cultivo,.

1.3.1. E1 tanque reactor continuo ideal de flujo agftado.

En 1a Fig. 4a son mostrados dos diagramas de este proceso-
y en la Fig. 4b, gque es un diagrama esquemitico de un tanque --
reactor agitado contfnuo completamente mezclado {TRACM). Tales
configuraciones para cultivos de microorganismos son l1lamadas -
frecuentemente quimiostatos: Como la Fig. lo sugiere, el mez--
ciado es proveido por medio de un impulsor. Asumimos que este-
mezclado es tan vigoroso que cada fase del contenido del reci---
piente es de combosfciﬁn unfforme:'las concentraciones en cua1~
quier fase no varian en combosiciﬁn dentro del reactor, EV1 es-
quema indica un implicacién importante de esta suposiciﬁn de --
mezclado comb]eto: El 1iquido efluente tiene 1a misma composi-

cién que el contenido del reactor:

Debido al mezclado complete, l1a contraccién de 6%fgeno di-
sue]to; es el mismo a través de la masa de la fase 1iquida. Es
de cruycial Tmbortancia considerando 1os TRACM aereados; para ~-
significar que podemos desacoplér el disefio del agitador de la-
consideracidn de Jos brocesos de reaccibn. Mientras el sistema
de aereacidon mantenga el oxfgeno disuelto en el TRACM por enci-
ma de la concentracidn critica bodemos ver'el'anﬁ!isis de los -

aspectos cinéticos microbianos del sistema esencialmente como -
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problema separado. Lla 10gira similar es usualmente aplicada en
los problemas de transferencia de calor lo$s cuales pueden acom-
pafiar el crecimiento microbiano. Mientras el recipiente este -
bien agitado tiene adecuada capacidad de remocidén de calor, y -
esfé equipado con un equipo satisfactorio de control de tempera
tura, podemos asumir que es isotérmico a 1a temperatura deseada
y procedida con investigacidn de los procesos de reaccidn micro

biana.

1.3.1.1., Quimiostato de Monod.

En nuestro intento inicial para el modelo y entendimiento-
de cultivos contifnuos de microorganismos, usaremos modelos no -
estructurados, solamente nimeros de células, masa, o concentra-
ciones seran empleadas para caracterizar la biofase. En el es-
tado estable, donde todas las concentraciones en el recipiente-~
son independientes del tiempo; podemos aplicar el siguiente ba-
lance de masa para cualquier componente del sistema:
grado de adicidn-grado de remocién+grado de produccidn=0
al sistema del sistema en el sistema (5)

variabhles:

X = concentracidon de células viables en el tanque y en la --
corriente del efluente

X0 = concentracidon de células viables en 1a corriente de ali-
mentacidn

F = grado de flujo volumétrico de alimentacidn y corriente -

del efluente

v = yvalumen
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rX = grado de formacidn de cé&lulas, c&lulas por unidad de --
tiempo por unidad de volumen
tenemos:
F{(xo - x) + Vrx = 0
Si despreciamos la muerte celular y denotamos a el grado es-

pecifico de crecimiento rx/x, seguido de la ecuacién (6) que

Dxo = (D -u ) x (7)
donde:
F
D = 5 (8)

E1 pardmetro D, 1lamdo tasa de dilucién, es igual al nime
ro del volumen que pasa a través del reactor por unidad de ---

tiempo. Es el reciproco del tiempo mediode resistencia.

Frecuentemente el 1fquidd de 'a corriente de alimentacién
al cultivo continuo consiste solamente de nutrientes estéril,-
as{ que x0=0. En este caso; la Ec. (7) revela que puede ser -
mantenida vna poblacidn celular diferente de cero, solamente -
cuando:

D = qn (9)
cuando el cultivo se ha ajustado a que su grado de crecimiento
especifico es igual a la tasa de dilucién. Cuando se satisfa-
ce la Ec. (9), aparece que l1a E¢. {7) no determina a x, cuando
la alimentacidn es estéril, Experimentos con cultivos conti--
nuos, han confirmado la naturaleza indeterminada del nivel de-
poblacidon. Después de operacifn continua estable fue alcanza-
do el punto 6-h (Fig. 5), fueron impuestas dos interrupciones.

En cada caso, una porcidn del reactor, consistente de células-

09432
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y medio fue removido y reemplazade por mediec solo. Seguido de
cada interrupcidn, el sistema alcanzd un nuevo estado estable -

de diferente tamafio.

Tal comportamiento puede ser esperado solamente cuando el-
cultivo estd en un estado de crecimiento exponencial con el gra
do de crecimiento especifico independiente de x y de S. La na-
turaleza indeterminada del sistema desSaparece si un nutriente -
particular es limitante de crecimiento. Podemos analizar esta-
situacidn escribiendo un balance de masa sobre el sustrato 1imi
tante e incluyendo 1a dependencia de sobre S. En el balance-

de sustrato, introducimes el factor de produccidn Y,

masa de c2lulas formadas

V' = hasa de sustrato consumido

(10)

Para relacionar a S, es frecuentemente utilizada l1a ecuacion

de Monod:

ne "3 (11)

Consecuentemente, la Ec. (7) se hace

( pmax S

T Rs - DIx + Dxo =0 (12}
y el balance de masa sobre el sustratc en estado estable es;

D(So - S) - % rx = o

urax Sx o
D(SO = S) - ‘T(S"’ﬂﬁﬂ_‘ =0

Las ecuaciones 12 y 13 son seguido 1lamadas el modelo quimiosta
to de Monod. Para el caso comiin de alimentacign estéril (xo0=0),

esa ecuacidn puede ser resuelta ripidamente para x y S para pro

ducir
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. e DKS
x alimentacién = Y(So - ‘iﬁ;;:ﬁ_) (14)
estéril
: .. _ . DKS
y S alimentacifn = ——smfy— (15)
estéril

Las Ecs. (14) y (15) contienen la dependencia explicita de
estado estable de x y S del grade de flujo (D=F/V¥). Para flujo
muy lento a un volumen dado, D —— 0; de esta manera S tiende a
cero. En virtud de que todo el sustrato de alimentacidn es con
sumido por las células, la concentracidn resultante célula-masa

del efluente es x = So¥.

Como D se incrementa continuamente, S se incrementa prime-
. ro linealmente con D y entonces seqguira mas rdpidamente como D-
tiende a ymax. La concentracidon de masa celular x declina con-
el mismo comportamiento funcion§1; primero lineal en D, luego -
disminuye mds rapidamente como D tienda a ﬁmax, donde, si x=0 -

en la Ec. (14).

ma X “KS+So

E1 cardcter de esas soluciones de sustrato y concentracién
de masa celular, es mostrada en la Fig. 6, para los siguientes-

valores de parametros,

pmax=l.0h'1 Y=0,5 KS= 0.2g/1 So

10g/1
Note que cerca del washout, el reactor es muy sensible a Tas va
riaciones de D; un pequefio cambio en D da un cambio relativamen

te grande en x y/o S.

Esta sensibilidad debe tomarse en cuenta si la produccidn-
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de masa celular es el objetivo del cultivo continuo. E1 grado-
de produccidén de masa celular por unidad de volumen del reactor
es Dx. Esta cantidad estd ilustrada en la Fig. 6, y hay un pun

to midximo.

Podemos calcular la mdxima productividad celular resolvien
do:

d(Dx)
dD

donde la Ec.(14) es usada para escribir x como una funcién de -

= 0 (17)

D. Lla solucidn de la ecuacidn da:

KS )

“KS+So {18)

Dmax productividad = pmax (1 -

'§i So es mucho mayor que Ks; como Sucede seguido, el valor de -
Dmax productividad se aproxima'a ﬁmax, y consecuentemente cerca
no al washout, Esta s1tauc16n‘evidente en 1a Fig. 6. La incly
sidn de los aspectas practicos de 1a sensibilidad en Ta optimi-

zacidon de problemas como este, no deben ser olvidados.

Para el andlisis de produccidon de productos finales de un-
fermentador continuo, introducimos otro coeficiente de produc--

cidn Yp, definido por:

masa de producto formado (19)
incremento en masa celular

Yp =

De nuestras primeras clasificaciones de fermentaciones batch, -
sabemos que Yp es constante para una fermentacidn tipo 1 de Ga-
den, pero variarad para muchos otros tipos. EV uso del coefi---
ciente de produccién nos permite escribiv un balance de produc-

to de estado estable en la forma:
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D {po - p) + Ypux=0 {20)
asf que
p = po + __E___YDIJX (21)

Combinando con primeras ecuaciones relacionando py x, para
Tos pardmetros de proceso, la Ec.(20) permite el cdlculo de 1a-
concentracidn de producto en el efluente. E1 grado de producti
vidad estd entonces dado por pD, el cual estd maximizado para -
la constante Y cuando D tiene el valor especificado en la Ec. -

(17).

Un ejemplo experimental de comportamiento de cultivo con--
tinuo, esta mostrado en la Fig. 7. En el cultivo de la bacte--

ria Aerobacter aerogenes, el acuerdo entre é1 experimento y el-

modelo simple delineado es cualitativamente correcto. Sin em--
bargo, la produccidn de masa celular y l'a concentracion de sus-
trato observados permanecerdn aproximadamente constantes sobre-
un amplio rango de condiciones Sugeridas por la Fig. 6. Otros-
datos revelan rompimiento en el modelo de arriba a muy bajas y-

muy altas tasas de dilucidn.

Los datos presentados en la Fig. 8 para el microorganismo-
muestra una marcada declinacidn en la concentracion celular con
forme la tasa de dilucién decrece. Este comportamiento observa
do, que es contrario al modelo quimiostato de Monod, puede ser-
explicada incluyendo la posibilidad de wmetabolismo endégeno.
Por metabolismo enddgeno significada que hay reacciones en las~
¢Elulas que consumen sustancia celular. De esta manera, pode--

mos escribir:
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- Hmax Sx
rx <IKs ke x (22)

para considerar este efecto, Note que el término adimensional-

en.Ya Ec.{22) puede también ser interpretado como grade de muer
te celulap,

Tal modificacign del modelo de Monod es también consisten-
te con otros datos disponibles. Por ejemplo, si el grado de -~
respiracidn de un cultivo anaerdbico es proporcional al grado -
de utilizacién de sustrato:

r resp = Eﬂ%%%§§5— {23)

entonces de las Ecs. (6), (22) y (23), se sigue que el grado es

pecifico de respiracidén es:

_£_££££ﬂ =r{D+ke) (28)

La Fig. 9, exhibe datos experimentales los cuales concuerdan --
con la ecuacidn (24). Variaciones observadas én el coeficiente
de produccidn Y con D, también mantienen un grado de crecimien-
to de la forma dada en la Ec;(22). Si el grado de desaparicidn

de sustrato es:

_ 1 ks Sx
TS Cy- SERS 25)
donde Y~ es el coeficiente verdadero de produccidén, usando las-

Ecs. (22) y (25) y 1a definicién de Y da:

_ Dy-
L FY (26)

Tal dependencia de Y sobre D ha sido verificada experimentalmen

te para algunos microorganismos.
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A elevadas tasas de dilucidon, el comportamiento del culti-
vo continuo puede desviarse significativamente del modelo qui--
miostato de Monod, como 1o muestra la Fig. 10. No solo es 1a -
concentracidn celular predicha en error cerca del washout, perg
la poblacidn puede ser mantenida a grados de dilucidn sustan---
cialmente mas altos que los indicados en teorfa. Ademds, el --
coeficiente de produccidgn decrece conforme D se aproxima al va-
Tor maximo critico. Entre las explicaciones probables para ---
esas dificultades es la relativamente alta concentracidn de --
sustrato que prevalece a grandes tasas de dilucidn. Bajo esas-
circunstancias, puede no limitar el crecimiento, y los miembros
de poblacidn celular pueden cambiar sus patrones metadeicos‘en

reconocimiento en su medio ambiente.

EY principio de la sola etapa quimiostato, puede ser modi-
ficado por el nidmerc y tamafic de las etapas de retroalimenta---

. cidn de c&lulas como se muestra en la Fig. 10x.

Los sistemas mas complicados de Ja Fig. 10x no tienen una-
amplia aplicaciﬁn; La ausencia de datos bigicos y altos costos
de investigacidn y operacién han negado cualquier ventaja sobre
los ¢l1§sicas sistemas batch, Esto es particularmente cierto pa
ra el sistema multietapas de la Fig. 10xa. El quimiostato de -
una etapa han encontrado una aplicacidn incrementada en afios re

clentes.

1.3.2. Comparacién entre cultivos hatch y continuos,
La grdfica de Ta Fig. 11 flustra esquemidticamente un ciclo

de operacidn para cultivo batch, Por simp]itidad; 1a curva es-
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td dividida en cuatro perfodos logaritmicos de crecimiento. --
Esos periodos son designados como tm, to t1 y t2 respectivamen=-
te (ver Fig. 11). E1 perfodo taotal de tiempo, ta requerido pa-

ra un c¢iclo de cultivo batch es:

ta = tm + to + t1 ¥+ t2

= tm + tL
e —1 ___1p 20 4 g (27)
nmax x3

donde: EL = to + t] + to

xm = max. concentracidn celular
Xxi = poncentracibn infcial celylar
umdx = mdx valor del grado especTfico de crecimien

to.

Designamos Ta concentracidn de sistrato de medio fresco co

mo So e introduciendo la produccién, Yx/s So.

xm = xi = ¥x/s So (28}
Consecuentemente, el grado de produccidn de cé&lulas en batch, -

r batch, sera:
v batch = Y%/s S0

xm
—a— In =5+t
wma x X1 L

(29)

En operacidn continua, por otro lado el grado de produccidn
r continua estd dado por:
r cont = Dx 6 {r cont) mdx = Dmxm {30}

(r cont)midx esta dada por:
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(r cont) mdx = Dmxm

. =pmdx (1- Fs_%a‘ ) ¥x/s So+KS- Ks(So+KS)
) » Kstso _  Ks 42
= Yx/s umdx So ( — o ) (31)

Asumiendo que Ks <<So, la Ec. (31) se reduce a:
(r cont) mdx = Yx/S ﬁmﬁx So (32)

Definiendo un término G, como mostrado abajo, es obtenida la --
siguiente ecuacidn:

_Lr cont) mix

G r batch

Yx/S ﬁméx So

rx/S So
1 xm
T In T +tl
= In é? + tL méx (33)

La Ec. (33) estd mostrada gréficamente en la Fig. 11,. los-
parametros son el tamafio de 1a fraccidn del inGculo, xi/xm, ¥y -
el tiempo de dup]icaciﬁn; td: Ejemplificaremos el uso de esta-
figura; suponiendo que un MO especffico, que tiene un tiempo de
duplicacidn de td = 0.5 hr; cultivado en batch, con el valor de
tL=10 hr y fraccidn de infculo de, xi/xm=0.05, Si este cultivo
hitch. es realizado continuamente, ¢cudl serd el valor de la ga

nancia, G; obtenida?

Dibujando una 1inea paralela a la abscisa en la parte mis=~
baja de la Fig., 11 de tL=10 y de 1a interseccifén entre la 1fnea
y el parametro para td=0.5 hr: dibujando otra 1Tnea paralela a-

la ordenada en la mitad md@s baja de la Fig. 11, La intersec---
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cidn entre la 1inea vertical y otros parametro para xi/xm=0.05

da el valor de G=17 en este ejemplo.

Estd claro que el valor de G estd afectado marcadamente -
por el valor de td y tL, pero es menos sensible al valor de --
xi/xm. Es también evidente que el cultivo continuo es mds ven
tajoso con crecimiento rdpido de células; aunque Ta Fig. 11 --
ilustra este hecho para la produccién de células, la ventaja -
también se aplica a la formaciﬁn de producto, P; en una fermen

tacidon asociada al crecimiento.

Debe ser recordado que la Ec¢. (33) o la Fig. 11 estd deri
vada para un organismo especifico, independiente de si es un -
cultivo batch o continuo. Esta suposicidn no es necesariamen-
te cierta. Sin embargo, este hecho no invalida el use de la -
Fig. 11 como una base de comparacién entre cultivos batch y --

cqntinuos.

1.3.3. Problemas prdcticos con operacién continua.

Hay ciertos problemas préacticos asociados, inherentemente
con la operacidn continua, Esos frecuentemente restan utili--

dad a los cultivos continuos.

a) Perdida de homogeneidad.
La causa de pobres prodcucciones a bajas fases de dilu---
cién, como se muestran en Tas Figs. 12 y 13 pueden ser acentua

das por una pérdida de 1a homogeneidad en el reactor.

E1 problema de aseguramiento de la homogeneidad de nu----

trientes a través de un reacter se hace més serio a bajas ta--
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sas de dilucidn donde la concentracidn de sustrato limitante es
baja, especialmente en el caso de medios viscosos y pPara equipo
a gran escala. Para minimizar el problema, se hacen significan-
tes, buen mezclado del caldo, con agitacion mecdnica o con alta
aereacion, los proyectos de investigacidn en el mezclado de ---
fluidos muy viscosos o no neutronianos son escasos, pero son ne
cesarios si este problema estd sin entendimiento y solucionarlo

en cultivo continuo a gran escala.

Son necesarias técnicas apropiadas y confiables para medir
la toncentracidn de oxigeno disuelto en el caldo de fermenta---
cidon y para cambios posteriores en la viscosidad con el tiempo.
Esto podria permitir variar la aereacidn para controlar el oxfi-
geno disuelto a una concentracion seleccionada. Esas medidas -
podran mantener condiciones de homogeneidad durante operacidn -

continua.
b) Mantenimiento de esterilidad.

Un segundo problema e5 el mantenimiento del cultivo conti-
nuo bajo condiciones asépticas por largos perfodos de tiempo.E]
mantenimiento de tales condiciones en 1a operacidn de esterili-
zacion ge medic y aire, De aquf que, en un cultivo continuo, -

esos sistemas deben ser disefiados y operados con extremo cuida-

do;

Sin embargo, siempre con el disefio mds apropiado de fibras
del filtro de aire, existe oportunidad de contaminacién micro--
biana pasando eventualmente a través del filtro en el medio.

También en el medio de esterilizacién, si las aoperaciones son -
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ejecutadas con sumo cuidado, 1a probabilidad de cargas de MO in
deseables en el caldo, no puede ser reducida absolutamente a --

cero.

Para hacer frente a tales eventualidades, en una fermenta=-
cién continua de dcido glutdmico, se recomendf el usoc de mez---
clas de drogas, el cual suprimié el crecimiento de MO0 indesea--
bles sin obstaculizar las actividades de produccién del ac. glu

tamico.

Este tipo de procedimientos es un excelente ejemplo de una
alternativa, y quizd mds prdctica solucidén al problema de reduc

cidn de contaminacidn en cultivos continuos.

c) Estabi]idad;

Hay dos tipos de estabilidad involucrados: uno relacionado
con la tendencia microbiana, el otro con operaciones mecanicas,
como fue apreciado de las Fig. 12; la opeeracion a tasas de di-
lucidn cercana al "wash out” no es recomendada debido a la fines
tabilidad experimentada en oﬁeracién prdctica. La inestabili--
dad inherente del dispositivo de alimentaci6én y la sensibilidad
de 1a wasa celular x; y la de la concentracion de sustrato, S,-
cerca al "wash out" para escaso cambio en la tasa de dilucién,-
D. Aunque la constancia del dispositivo de alimentacidn es de-
primer orden gn el caso de experimentos de laboratorio a pegque-

fia escala, el problema no serd tan serio para reactores grandes.

En cultivos continuos prolongados Tos MO estdn sujetos inevi
tablemente a mutaciones. Cuando la forma mutante tiene una ven

taja selectiva sobre la tendencia deseada, el mutante dominard-
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el cultive. E1 conocimiento de las maneras de suprimir las nn
taciones indeseables o bien de mantener 1a tendencia deseada ~

en el cultivo continuo, es primordiaTI



2. ANALISIS DE UN REACTOR BIOLOGICO

2.1. Mezclado Incompieto, Peliculas,

y Efectos de Recirculacion

ET crecimiento de organismos filamentosos en cultivos con-
tinuos puede ser mds o menos dificil que el crecimiento conti--
nuo de bacterias no fijlamentosos debido a las difi--
cultades en manipulacifn y transporte de micelio. Algunos de -
los limitados datos experimentales son reveladoﬁ en la Fig. 14,

En este trabajo con Streptomyces aerofasciens, muchos conteni--

dos generales del modelo de Monod son aparentes; sin embargo, -
Jas desviaciones de 1a descripcidn de Monod son mayores a bajos

y elevados valores de 1a tasa de dilucion.

Como este y otros MO dilamentosos pueden formar preferente
mente solucidn viscosas, puede ser progresivamente mads dificil-
para mantener mezclado uniforme 3 bajas tasas de dilucién. Ba-
jo tales condiciones, en donde circulan lTentamente secciones --
del feactor, puede exhibir altas concentraciones de masa celu--
lar y soluciones muy viscosas; el mezclado uniforme (TRAMC) se-
hace cliaramente invalido. Tales desuniformidades pueden decre-
cer la produccidn celular a bajas tasas de dilucidn (Fig. 15) -
permitiendo que parte del volumen del tanque,cesar circulacidn.
De tal manera, resulta un volumen de trabajo menor con un decre
cimiento en el tiempo medio de residencia, con concentracidn --
disminuida'de masa celular en el efluente. La presencia de cre

cimiento celular en regiones relativamente inaccesible del tan-
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que, incrementard el grado de. flujo permisible previo al was---
hout; esas células sobrevirdn en vista de que no son diluidas -
tan r8pido como 1a mayorfa del tanque, y esas secciones pobre--
mente mezcladas actuardn como bajos volumenes de alimentacidén -

de .corrientes no estériles entrando al reactor,

La Fig. 16 muestra esquemdticamente un modelo sencillo de-
un recipiente mezclado imperfectamente. Aqui, el contenido del
reactor ha sido dividido en dos regicnes completamente mezcla--
das mads pequefias. Las corrientes de alimentacidn y efluente pa
san a través de la regidon 1, cuyo volumen es una fraccidn a del
volumen total del reactor. La regifén 1 intercambia material --
con la region estancada 2 al grado de flujo volumétrico F'. Si
asumimos los cinéticos de crecimiento de Monod con factor de --
crecimiento constante, el siquiente balance de material descri-

be las condiciones de estado estable en el sistema.

xqg = Y (So-Sl) regién 1 sustrato (34)a

Y (81-82) regién 2 sustrato (34)b

>
N
I
>
pa—y
I

S
x2+aypméx _K§?§;%: x1=(1+YD)x1 regidn 1 células{34c)

S
Xq +(1-a ) Yumdx ~§%§E— X, = X, regidn 2 células(34c)

donde:
Y = T D = 5 = tasc de dilucidén nominal(35)
La tasa de dilucion del washout para este modelo es obtenido es

tab}gciendo So = S1 = 82 en las Ecs. ( %%3) para obtener:
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» 2 .
pmidx So 1+ {(1-a)“pmdx So (36)
KS+So Ks+So~(1-a)Yumax Sc

Dwashout =

En vista de que la primera expresién en el lado derecho es
idéntica a la tasa de dolucidn a washout para sistema mezclado-
perfectamente (Ec. 36), el efecto de mezclado incompleto incre-
menta el valor de Dwashout. Si el miembro del lado derecho de-
la Ec. (36) resultard negativo, indica que el washout es imposi

ble (iQué significa fisicamente).

La Fig. 19 muestr 1a concentracidn celular del efluente --
X1 ¥ la productividad de biomasa x;D como funciones de la tasa-
de dilucidn para Y=0.5 y una variedad de fracciones de volumen-
a. En esta figura, la cual fue calculada usando los valores de
Ks y So de la Fig. 10, el cambio en la curva x-VS-D cuandoa cam
bia de 1 (mezclado perfecto) a 0.9 6 0.85 (pequefia zona estanca
da) es muy similar a la diferencia entre el quimiostato tedrico
y datos experimentales dados en la Fig. 10, Ademas, el valor -
a=0.9 corresponde duramente a Ta fraccidon de volumen del reci-
pienie arriba del impulsor en el reactor experimental usado pa-

“ra obtenerla Fig. 10.

Este tipo dg'modelo. comunmente 1lamado un modélo combina-
do, consiste de reactores idealizados interconectados. Es una-
de las mdas amplia clase de posibles representaciones de mezcla-
do incompleto. Los modelos combinados tienen la ventaja de ser
relativamente sencilla y claro para analizar, pero la evalua---

cion de sus pardmetros experimentalmente puede ser dificil.

Otro tipo de no idealidad puede ser invelucrada en la pre-
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servacion de una poblacidn microbiana a elevadas tasas de dilu-
cion. Puede haber varfas peliculas s6iidas de organismos a di-
ferentes puntos en el recipiente. Tales colonias pueden origi-
narse por ejemplo, arroba del nivel del 17quido donde el liqui-
do fue salpicado o en gritas en zonas relativamente estancadas-
del reactor. Si asumimos que las cé&lulas en la pelfcula en la-
pared del recipiente tienen una concentracion xf la cual es ---
constante con el tiempo, la reproduccidon en la pelicula implica
adicidon de cé&lulas de la pared en el l1igquido agitado. En tal -
situacion el balance de masa general! en el reactor continua de-

estado estable toma 1a forma general:

Dx =ux +pf xf (37)

[y

1

D(Sop~-S) = -Vu)('l' YF pfxf (38}

dondeuf y Yf son el grado especifico de crecimiento y factor de
produccidn en la pelicula, respectivamente. Esos pueden dife--
rir de los correspondientes parametros masa-liquido vy Y por --
una variedad de razones, incluyendo interacciones difusidn-reac
cidn,

Lo importanfe de notar aqui es que el té&rmino pfxf en Ta -
Ec. 37 es un término que no es seriamente dependiente de D. De
bemos notar en esta coneccitn que los reactores de laboratorio-
tienen una relacidn superficie a volumen mis grande que sus ré-
plicas comerciales, de modo que en sistemas que involucran cre-

cimiento de pared, es necesario sumo cuidado en el escalamiento

de datos de laboratorio en cinéticas microbianas.
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Recirculamiento:

E1 cual puede ser usado para incrementar la biomasa y pro
duccidn de produccidn de producto por unidad de volumen del --
reactor. Adoptando la notacidn mostrada en la Figura 18, toma
mos Fo y Fy como la alimentacidn y grado de flujo volumétrico-
de recirculamiento y xi y %o, y x como concentraciones de bio-
masa del reactor, corriente de recirculacion y corriente del -
producto, respectivamente. Esas concentraciones seguido difie
ren debido a un separador en el punto donde la corriente de --
efluente del reactgr se divide., Con a= Fy/Fo y b= xo/xy, la-
ecuacidn de conservacidn de l1a biomasa a estado estable para -

el sistema de recirculamiento es:

Fy %o +uyx1V - (Fo + Fy)x1 =0 (39)
de modo que la tasa de dilucidn total o externa D; las cuales-

Fo/V, es

D = 173 (b-T) (40)

En vista de que los MO's en la corriente de recirculamien
to son usualmente mds concentrada que en el efluente del reac-
tor, b>1. Entonces la Ec. (40) revela que, con recirculacidn,
Ta tasa de diluciBn es mayor que los grados especfficos de cre
cimiento de los MO0's. De modo que, con organismos creciendo a
la misma tasa, el uso de recirculamiento permite procesamiento
de mas material de alimentacidén por unidad de tiempo y volumen
del reactor que en la situacidn sin recirculacion. (écuidl es -

el efecto de recirculamiento si b=1? équé interpretacion fisi-

ca puede usted proveer para su respuesta?).
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Importantes beneficios de recirculamiento son revelados -
por una escasa manipulacion del sistema de balances de masa. -
Asumiendo un factor de produccidn constante, el balance de sus

trato es:

D (So-S) - =0 (41)

Combinando esta ecuacidn con la Ee. (20), encontramos que MXg-
el grado de producto de biomasa por unidad de volumen del reac

tor, es:

M- e (a2)

Este es mayor gue para el grado de produccidn sin recircula---
miento por un factor de 1-a{b-1) . Si asumimos que psique la
cinética de Monod, también podemocs mostrar que la recircula---
cion incrementa la tasa de dilucidén washout por el mismo fac--

tor.

2,2, Comportamiento dindmico

Como en los primeros casos de analisis de cultivo conti--
nuo de estado estable, empezamos nuestro estudio de las dindmi
cas de ese sistema con modelos instructurados. Para estudios-
dindmicos, la ecuacidn de conservacidn general (5) debe ser mo

dificada para dar el siguiente balance de masa de estado ines-

table:
d cantidad total {grado de adicién (grado de remocidn
IF (en el sistema) = al sistema) - del sistema)

grado de produccion -
(dentro del sistema ) (43)
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donde Yx denota el grado de produccién de biomasa por unidad -
de volumen. En vista de que V es constante, para alimentacién

estércil el balance de masa se hace;

dx
TS " Dx + Yx {45)

Veremos posteriormente como las caracteristicas dinamicas
del reactor dependen de la funcidn del grado de crecimiento --
Yx. Si un estado estable, el sistema reformard al estado esta
ble después de que un pequefio disturbio a actuado y movido es-
casamente el sistema del estado estable. Para un estado esta-
ble "inestable"”, la bicmasa, sustrato y otras concentraciones,
se alejaran de sus valores de estado estable siquiendo un pe--

gquefio distubio.

51 existe crecimiento exponencial en el cultivo continuo-

o, en otras palabras, Yx, prescrita por Ta ley de Malthus.

Yx = Kx (46)
entonces 1a soluciodon a la Ec. (45) con la condicidn inicial
x(o0})=xi (47)
.u(t)=x1'e(K'D)t (48)
consecuentemente«x se incrementa sin 1imite si el organismo --
crece mas ripidamente que como son eashed out (K>D) y el was--
hout ocurre en Ta situacién inversa (K<D). Si K=D, la pobla--

cidn permanece a su nivel inicial; un estado estable solo es -

alcanzado bajo tales condiciones, como indicado primeramente.

Sin examinar otras formas especfficas de funcién de grado

de crecimiento, podemos estudiar estabilidad local facilmente-
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cuando Yx es una funcién de x solamente. Ha sido demostrado -
que la estabilidad local puede ser determinada por investiga--
cién de 1a forma linearizada de 1a Ec. (45). Podemos escribir

*
un estado estable particular x .

(49)

=
L
1]
]
2t
>

donde

* dYx(x*)

X = X=X A=D- " (50)

En vista de que la solucidén a la Ec. (49) para x{0)= xo0 es

K = xoe'lt

* -
vemos que la desviacidn del estado estable a x decrece para A

positiva y se incrementa si A es negativa. En virtud que:

*
p = Yx{x) (51)
X :

del estado estable de Ta Ec. (45) estamos seguros de estabili-

‘dad si

fx(x*) HYx(X*)
®

I (52)

X
1o cual es verdad si la derivada del grado especifico de cre--

cimiento es negativo
S

d (Yx(x")/x d
e % gy S0 (53]

Esta serd verdad, parece en cualquier situacidn biolggica, en-
vista de la violacién de ‘1a condicibn (53) podrfa implicar cre
cimiento a grados mds &levados que el exponencial en cultivo -
batch. Esle fenomeno nunca ha aparecido en cualquier experi--

mento.
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Sin embargo, es conocido de experimentos que los cultivos
continuos no sSiempre son estables. Ademas, los datos sobre --
otros aspectos de dinamicas de cultivo continuo son inconstan-
tes con el modelo explorado de una variable, consecuentemente,
cambiamos la situacidn donde un sustrato siempre limita el cre
cimiento y examinar la version dinamica del modelo quimiostato
de Monod. La aplicacidn del balance general de estado inesta-
ble (43) a la biofase y sustrato, y el uso de Ya expresidn de-

Monod para el grado especifico de crecimiento produce:

dx _ umax Sx

dt D (xo-x)+ S ¥ K§ (64)
y

ds _ 1 pmax Sx

dat D (So0-5) - Y T¥x+KS (65)

Para el caso de alimentacidén estéril (xo=o), hay dos posi
bilidades de estado estable, el no trivial dado primero en Ecs.

(134) y (135) y la solucion "washout"
=0 S=So (56)

Podemos determinar cual de esos estados estables existira en -
un cultivo continuo, determinando su estabilidad. De nuevo, -
la estabilidad ToCal puede ser estudiada usando la forma linea
rizada de las Ecs. (173) y (174). Cin tal conexién, las ecua-
ciones no lineales, el examen de s3u aproximacidon linearizada -
es la dGnica ruta abierta para investigaciones analiticas. Sin
embargo, la determinacidn del comportamiento del sistema linea
rizado es considerablemente complicado si mds de una ecuacidn-

es involucrada.
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Otras debilidades en el modelo dindmico del quimiostato -
de Monod son conocidas. Predice respuesta instantdnea del gra
do especifico de crecimiento al cambio en 1a concentracidn de-
sustrato:experimentalmente, un Tag” estd presente. Ademds, --
han sido establecidas intereses en el grado de crecimiento y -
variaciones en el factor de produccidn. Ha sido encontrado un
ciclo estable en algunos estados experimentales (Figura 19) --
consecuentemente, mientras el modelo quimiostato de Monod es -
exitosp para propésitos de estado estable en muchos casos, tie

ne numerasos inconvenientes como representacidn dindamica.

Introduciendo variables adicionales en el modelg, dando -
mas “"estructura", algunos de Tos fenfmenos inexplicados por el
modelo de Monod pueden ser considerados. Podemos dedicar otro
modelo dinamico estructurado para cultivos continuos, pero en-
vez de eso solamente resumiremos alguna informacién que ha si-
do investigada. WNuestro énfasis serd en el sentido de Ta si--
tuacidn fisica que estd incluida en el modelo estructural y no

en sus detalles matematicos.

Un punto de vista completamente diferente ha sido formado
por Lee, Jackman™y Schoeder, quienes consideran la influencia-
de la floculacidn en el proceso de crecimiento flobal. Hemos-
ya observado que las células individuales en muchos sistemas -
microbianos forman agregados llamados fldéculos. Los procesos-
metabdlicos dentro de tales fléculos podria presumiblemente --
ser diferente de aqueTlos en células individuales dispersas;--
Tos nutrientes por ejemplo, tendrfa que difundirse en el fldcu

1o para alcanzar las c@lulas en su interior. De tal manera -~
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que la biofase es vista teniendo dos componentes (individuales
y fléculos) con diferentes cinéticas, pero también con la posi
bilidad de intercambio de c&lulas individuales entre las dos -
diferentes morfologias de biofase. E1 modelo resultante exhi-
be fluctuaciones en el factor de produccidon global; histeresis
del grado de crecimiento, y respuestas mas lentas que el mode-
1o de Monod - todas més compatibles con resultados experimenta

les que el modelo de Monod.

Young, Bruley y Bungay, propusieron que debido a la resis
tencia en los fendmenos de transferencia de masa que llevan nuy
triepte al interior de la célula, la concentracidn de sustrato
no es igual dentro de la c&lula en cualquier instante a la con
centracidn externa de nutrientes, y es la primera cantidad que
influencia directamente el grado de crecimiento de las células.
El modelo, buscado en su punto de vista exhibe logs, en res---
puesta a los cambios del medio ambiente, como ha sido observa-

do frecuentemente experimentalmente.

En nuestra revision de las dinamicas del quimiostato, po-
driamos notar otro fendémeno potencialmente importante no consi
derado en el modelo de Monod. En la situacidn donde excesivo-
;utriente inhibe el crecimiento, la expresidon dada en la Ec. -
siguiente para el grado especifico de crecimiento, puede ser -
usada.

u= HMa X 5 (57)
KS+S+S~/Kp

Un quimiostato con este grado especTfico de crecimiento -

puede computarse significativamente diferente del quimiostato-
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cldsico de Monod. Ahora, aquif puede haber mids de un estado es
table para un establecimiento de condiciones de opéraciﬁn da--
dos. El1 comportamiento dinamico para tal sistema puede ser --
complejo, y pueden ser importantes efectos no lineales no con-
siderados en un andlisis de estabilidad local. Ha sido sugeri
do que este modelo con sus caracteristicas inusuales puede ayu
dar a explicar las dificultades de operacidén las cuales son co

munes en procesos de digestidn anaerdbica.

2.3. Distribuciones de Tiempo de Residencia

Ahora vamos a tratar de imaginarnos que le sucede a un pe
quefic grupo, o elemento de alimentacion después de su entrada-
al TRACM. Debido a la vigorosa agitacion, este fluido se dis-
persard en pequefias partes, las cuales se separardan y dispersa
rin a través del recipiente. De tal manera, que alguna frac--
cidn de este elemento fluido.encontrardn ridpidamente su camino
a la corriente del efluente, mientras otras porciones de &ste-
vagardn por aqui y por alla en el recipiente variando su tiem-
po antes de entrar a la pipa de salida. Visto diferentemente-
este escenario . indica que Ta corriente del efluente es una mez
cla de elementos fluidos que han residido en el reactor por di
ferentes perfodos de tiempo. La determinacidon de la distribuy-
cidn de esos tiempos de distribucidn en la corriente de salida
es un indicador valioso de los factores de mezclado y flujo en
el recipiente. Como veremos el concepto de distribucidn de --
tiempo de residencia disfruta de aplicaciones que vaten la pe-

na en el disefio andlisis de reactores bioldgicos.
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2.3.1, Medicién e interpretacidén de las funciones E y F

Consideraremos primero un recipiente arbitrario can una --
1inea de alimentacién y una de efluente, serd asumido por el --
momento que no hay difusidn hacia atrds del flujo del recipien-
te en Ta 1inea de alimentacidn o el fluido de efluente en el re
cipiente, Para probar las caracteristicas del recipiente, con-
duciremos un experimento usando un indicador estimulo-respuesta:
a algln dato de tiempo designado t=0, introducimos indicadores-
a concentracion ¢ en Ta linea de alimentacidn y mantener este-
indicador de alimentacion para t>0. Entonces controlamos el --
sistema de respuesta {(en este caso la concentracign indicadora-
de salida) a este estimulo especifico. La Fig, 20 muestra es--
gquematicamente el contenido general de este experimento, asi co

mo la forma de una respuesta de concentracidn tipica de salida-

c{t).

En 1a prdctica, pueden ser empleados una variedad de indi-
cadores y técnicas de cantrol. Por ejemplo, un tefiide podria -
servir como un indicador cuya concentra.idn podrfa ser controla
da usando un espectrofotometro. La seleccidon de un indicadaor -
estd limitada por" los dos requerimientos siguientes: (1) no de-
be reaccionar en el recipiente, y (2) debe ser detectable en --

cantidad suficientemente pequefia para las ecuaciones del balan-

ce de masa del indicador local.

Bajo esas condicior.- s la respuesta a la entrada del indica

dor a la unit-step col{t)= H(t), donde

1l t2 0
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es obtenida dividiendo la funcidn c{t} obtenida en el experi--

mento de arriba por la concentracidon de indicador en alimenta-
*

cidn ¢ wusado en el experimento. E1 resultado, ta respuesta -

unit-step del recipiente mezclado, es 1lamada Ta funcidn F:

Ft)= c(t) _ respuesta a la entrada a la
Tl unit-step del indicador (59)

La que es requerida en muchos casos no es Ta funcidon F si
no la funcidén de distribucion del tiempo de residencia, que es
definida por

E(t) dt .= fraccidon de fluido en la corriente de

salida que ha estado en el recipiente
por un tiempo entre t y t+dt (60)

De esta manera, por ejemplo, la fraccion de corriente de-

salida que ha residido en el recipiente por tiempos mds peque-

t
fios que t es Io E (a) da . Se sigue de la definicidn (60) que
J E (a) da =1 (64
0

Un simple experimento servird ahora para clasificar la re
lacion entre 1asffunciones, Ey F. Regresando al experimento -
'estimu]o-respues%a de la Fig. 20, imaginemos el contenido del-
recipiente consistente de dos tipos de fluido, El fluido I --
contiene indicador a concentracidn c*, y el fluido I1 despro--
visto de indicador. Consecuentemente, todos los elementos del
fluido I deben entrar al recipiente a algin tiempo mids grande-

que cero, Entonces, cualquier fluido I en el efluente al tiem

po t ha estado en el sistema por un tiempo menor que t. Por -
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otro lado, el fluido II tuvo que estar en el recipiente a t=0,
en vista de que 5010 el fluido I ha entrado desde entonces. To
dos Tos elementos del fluido II en el efluente al tiempo t con
secuentemente tienen tiempos de residencia mayores que t, Asu
miendo que conocemos la funcidn E, podemos escribir la concen-

tracion de salida del indicador c{t) como la suma de las con--

tribuciones del fluido I y II. Sun
1
E{a)da
c(t)=c* J Ela)d +0 t
concentracidn fratcién concentracign fraccidn del
del fluido I del fluido 1 fluido II Fluido 11
(62)
Combinando las Ecs. (62) y (59) produce la relacion deseada
t
F(t)=g E{a) da (63)
o

la cual puede ser diferenciada con respecto a t para dar la --
forma alternativa

dF(t)

i - E(t) (64)

Notamos primero de Ta Ec. (64} que E(t) puede ser obteni-
da diferenciando una curva determinada experimentalmente. Tam
bién, la teorfa de sistemas estables lineales que la derivada-
del tiempo de la ‘respuesta unit-step es la respuesta unit-im--
pulso, la cual revela que E(t) puede ser interpretada como Ta-
respuesta del recipiente a 1a entrada de un impulso unit indi-
cador al tiempo cero., Mientras un impulso es una idealizaeidn
matematica, podemos aproximarlo experimentalmente introducien-
do una cantidad dada de indicador en el recipiente en un pulse

short de alta concentracién,
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Ademds, los métodos experimentales solo describen para de
terminar la funcidon de distribucion de tiempo de residencia --
(DTR), podemos en algunas ocasiones calcularle si estd disponi
ble un modelo matematice del proceso de mezclado. Consideran-
do como ejemplo un TRACM, el balance de masa de estado inesta-

ble sobre un indicador (no reactivo) es

g% = 5 (co-c) (65)

Para determinar el resultado de un experimento F para este sis
tema tomamos

c{o)=0 .

t 20 (66)
Byl &) =™

La solucion para la Ec. (65) bajo 1a condicidn (66) revela

F(t)=~£%§l—

F/V)t

=1 ™ | (67)

Aplicando la fdérmula (64) para el resultado en la Ec.{67) reve

Ta que el DTR para un TRACM es

E(t)= % e~ FE/V (68)

Frecuentemente cuando tratamos con funciones de distribu-
cidn . EI momenEp kth de E(t) estd definido por
mk =S ¢k E{(t)dt * k=0,1,2... (69)
0
En vista de que es introducida una cantidad unitaria en el re-
cipiente parp observar su curva E, y en virtud de que eventual
mente todo el indicador deja el recipiente, conocemos que

mo=1 (70)
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£ primer momento my, es el promedio de DTR o el tiempo -
medio de residencia t. Bajo Tas condiciones de difusidn hacia
atrds de cero, establecido al inicio de esta seccién, puede --

ser demostrado que para un recipiente arbitario

v
= = = 71
E mj E (71)
que dice que el tiempo medio de residencia es idéntico al hold
ing time nominal del recipiente. ET1 segundo momente m, es el-

“ . . . . . e 2
mas empleado en términos de varianza de 1a distribucidn o,

2 2

que es el promedio del cuadrado de las desviaciones del tiempo

medio de residencia.

2,3.2. Algunas aplicaciones de la funcion de distribucidn-tiem
po-residencia.

Obviamente, el DRT contiene mucha informacidn {itil acerca
del flujo y mezclado dentro del recipiente. Las funciones E y
F pueden ser usadas para evaluar la extensidn de la desviacidn
de un reactor idealizado. Por ejemplo, calculamos E y F para-
un TRACM. Comparando esas curvas, con aquellas para un reci--
piente real, podemos obtener una idea de como el sistema se --

h ]

aproxima al mezclado completo.

Los diferentes tipos de no idealidades seguido tienen ma-
nifestaciones distintivas en las funciones de respuesta obser-
vadas. Podemos obtener alguna apreciacion de ellas construyen
do modelos combinados representando varios tipos de desviacio-
nes de los sistemas de mezclado idealizados. Los ejemplo son-

mostrados en la Fig. 21: el caso (a) es el TRACM ideal, el ca-
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so {b) involucra derivacidén de la corriente de alimentacién, y
hay un volumen muerto {l-o)V en el caso (c). (En contraste al-
modelq combhinado discutido en 18 seccibn 3.7, este volymen ---
muerto no {ntercambfa wmaterial con el volumen mezclade). Cuap
do hay derivacidn, el indicador aparece inmediatamente en Ta -
funcidn F, mientras que resulta una regidon muerta en un decai-

miento mis rdpideo de la curva E que en el caso ideal.

Ciertamente podemos suponer sobre crecimiento intuitivo,-
gque las caracteristicas de flujo y mezclade de un recipiente -
serdn factores criticos en la ejecucion de un recipiente como-
un reactor quimico. En este contexto, veremos la aplicacidn -
del DTR del recipiente para predecir el curso y extension de -
reacciones en el recipiente. Esto requiere andlisis posterior

de la informacidn dada por el DTR,

Aunque no podemos discutir touos los detalles aquf, estéd-
ahora bien establecido que el DTR no caracteriza todos los as-
pectos de mezclado. E1 DTR indica que tanto tiempo, las diver
sas "piezas" del fluido del efluente han gastado en el reactor
pero no nos dice cuando son intermezclados 1os elementos flui-

dos de diferentes*edades en el recipiente.

Este punto puede quiza ser aclarado considerando dos ca--
sos: en primera instancia, suponer que los elementos fluidos -
de todas las edades estdn siendo constantemente mezcladas Jjun-
tas. En otras palabras, el material de alimentacion entrante-
inmediatamente contacta intimamente con otros elementos flui--

dos de todas las edades. Tal situacidn, prevalece en el TRACM,
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En el otro extremo, Tos elementos fluidos de diferentes edades
no se intermezclan en el recipiente y se reunen solamente cuan
do son desalojados en el efluente. En este caso, el cual es -
Tlamado segregacidn completa, 1a reaccidn procede independien-
temente en cada elemento fluido:lel proceso de reaccidn en un-
grupo segregado de fluido estan inafectados por las condicio--
nes de reaccidn y grados prevalecientes en los elementos flui-
dos vecinos. Entre esas dos situaciones limites cae un mezcla

do continuo de pequefia escala, o micromezclado,

Desafortunadamente para Ta reaccion de ingenieria, el DTR
QE un reactor es caompletamente independiente de las caracteris
ticas de microwmezclado. Por otro lado, el micromezclado influ
ya en 1a ejecucidn del reactor, pero no generalmente en grado-

importante, como se muestra abajo.

En un reactor con segregacion completa, cada elemento ---
fluido se camporta como un peqdeﬁo reactor batch: El fluido -
efluente es una mezcla de los productos de esos reactores ba--
tch, los cuales han permanecido en el sistema por diferentes -
periodos de tiempo. Reestableciendo esto en términos matemiti
cos, dejemos cijk(t) l1a concentracidén de componentes i en el --
reactor batch después de un lapso de tiempo t, donde 1a reac--
cion de mezclado inicial en el sistema batch tiene Ta misma --
composicidn que la corriente de alimentacidn del reactor. Una
fraccidén E(t)dt del efluente del reactor contiene elementos --

fluidos con tiempos de residencia cercanos a t y de aqui con--

centraciones cercanas a cip{t). Sumando todas esas fracciones
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de Ya concentracidn de salida ci del reactor completamente se-

"gregado. v
ci =\ cip(t)E(t)dt (73)

Ciertamente, las células individuales o fidculos de cé&lu-
las encontradas en algunos reactores bioquimicos estdn segre--
gados asf que parece atrativa la aplicacidén de la Ec. (192).
Sin embargo, existe aqui mis bien una aguda dificultad. Debe-
mos recordar que la célula viviente contiene sistemas de con--
trol sofisticados, con los que se adapta y responde a su medio
ambiente. Consecuentemente, los cambios gue ccurren duyrante -
el cultivo batch refleja las influencias combinadas e interac-
tivas del medin y las fases bioldgicas. Las composiciones con
secuentemente, si en un sistema de f]ujo una célula o floculo-
se comportan como el mismo reactor batch pequefio en un experi-
mento batch, es necesario en general que el medio ambiente de-
las células (fluido de alrededor) también permanezca segregado
en el sistema de flujo. Si cambios en Ta composicion del me--
dio no juegan un papel critico en 1as regiones bioldgicas ba--

tch, este requerimiento puvede ser soltado y usar la Ec. (192).

Regresando ahora a la influencia de micromezclado, consi-
deremos una reaccidn irreversible simple de orden medio

S e P o= KYF2

{73)
ocurriendo en un recipiente agitado el cual estd completamente
segregado, pero tiene el mismo DTR como un TRACM. Podriamos -

ver la reaccidn de orden medio como una aproximacidn a Ta for-

ma Michaelis-Menten sobre un rango estrecho de cencentraciones
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de sustrato. Calculando S{t) para la reaccién (74) en un rac-
tor batch y usando este con la Ec., (68) en Ta Ec. (73) encon--

tramos

2

o Kt S
5=50 1- <5 1- exp (- FR%) (75)

Desde un punto de vista de disefo practico, es afaortunado que-
la ejecucidn del reactor es frecuentemente no muy sensible al-
micromezclado, Por ejemplo, para una reaccién irreversible de
segundo orden en un TRACM, Ta maxima diferencia entre las con-
Ve€rsiones a segregacién completa y midxima miyediness es menor-
de 10%. De este modo, siempre en casos donde es conocida ser-
mexaeto, Ta Ec. (73) puede proveer una aproximacidn adecuada -

de Ta ejecucidn del reactor.

En este caso y para todas las reacciones sencillas con or
den menor y la unidad, la mdxima conversidn de sustrato es --
alcanzada a miximo miyediness. La segregacidon completa provee
grandes conversiones para Ordenes de reaccidn mayores que uno.
Como puede ser justificado usando el principio de superposi---
cién para sistemas lineales, el grado de micromezclado 1a FEc.

(73) para una o mids reacciones con cindticas de primer orden,

2.4. Reactores tubulares y de torre

Hay muchos reactores biolégicos contunuos. En ciertns --
procesos de tratamiento de desperdicios, el desperdicio en so-
Tucidn es removido y exidado por erganismos de grandes canales
abiertos. Otra configuacién de reactor continuo es 1a torre -

fermentadora. Tales sistemas son usados para crecimiento de -
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levaduras y bacterias para su uso en complementos de alimentos

para animales.

2.4.1, E1 reactor tubular de flujo tapén ideal.

Cuando los fluidos se mueven a través de un gran canal, -
puede aproximarse un flujo tapdn, el cual significa que no hay
variaciones de velocidad axial sobre Ta seccion ftransversal.
Si asumimos que el flujo tapdn prevalece en el sistema. pode--
mos formular el balance de masa-en el reactor tubular de flujo

tapén (RTFT) usando la aproximadacion de la seccidn diferen---

cial. Como sugiere la Fig. 22, 1la ecuacién basica de consrva-
cidon de estado estable {5) es aplicada a una seccidn transver-
sal delgada, ésto es tomada perpendicular al eje del reactor.

Considerando un componente arbitrario c, el balance de masa en

la seccion delgada es
Auc |z - AuE |[z+Aaz#AAzrec|z =0 (76)
donde vrfc es el grado de formacidon de especies c en términos -

de cantidad por unidad de volumen por unidad de tiempo. Rea--

rreglando y dividiendo por A z produce

uc|z+ Az= u z
] > Cki = rfe (77)

tomando el 1imite de esta ecuacidn y recordando la definicidn-
de la derivada de la forma final
4 tue)= r (78)

mientras que la reaccidn no causa un cambio en la densidad del
fluido {¢ podria esta suposicion ser valida para procesos mi--

crobianos?), la velocidad axial es constante y Ta Ec (78) se -
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U —— = r'fc (79)

La cantidad z/u es igual al tiempo requerido para una pe-
queéia rebanada de fluido para moverla de la entrada del reac--
tor a Ya posicidn axial z. Si usamos este tiempo de transito-

t.

t = (80)

=N

coMo una nueva variable independiente, la ecuacidn de balance-

de masa (79) puede ser reescrita como

%% = rfe (81)
la cual es exactamente el mismo como un balance de masa del --
reactor batch. Esta demostracidn matemdtica puede ser sosteni
da por un argumento ffsico: en flujo tapdn con velocidad cons-
tante, cada delgada rebanada de fluido se mueve a travds del -
recipiente con absolutamente ninguna interaccidn con las reba-
nadas vecinas. El sistema es totalmente segregado, c/u de las
pequefias rebanadas se comporta igual que un reactor batch. Con
secuentemente, si la carga inicial en un reactor batch tiene -
la misma composicion como la alimentacidén al reactor de flujo-
tapén, y si el tiempo medio de residencia L/U para el tubo es-
.él mismo como el tiempo de reaccidn batch, el efluente del tu-

bo es idéntico al producto del reactor batch, La condicidn 11

mite apropiada para este modelo es obviamente

¢ |z=0 = Co -{82)
donde z=o0 denota la entrada al reactor y Co es la concentracidn

.C en 1a alimentacidon. Como un ejemplo, asumiremos que las ciné
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ticas usadas en el quimiostato Monod son aplicables en el RTFT
(o el equivalente al reactor batch. Los balances de masa de -

células y sustrato en la forma de la Ec. {81) son

dx _ pmax x$

AF T 5+ KS (83)
ds _ 1 qpmax xS

T~ F SRS (84)

con condiciones iniciales

x(o0)=xo0 5{0)=50 (85)
Sobre bases fisicas o manipulando con la Ec. (83) y (84), pode
mos ver que las concentraciones S y x estan limitadas per la -
relacion estequiométrica

X + ¥Ys = xa + Yso (86)
Usando la Ec. {86) para expresar x en términos de S y sustitu-
vendo esto en la Ec. (83) da 1a ecuacidn diferencial ordinaria

simple

dS _ umax xo+Y({So-5) S
dt "~ ¥ STKS (87)

La integracidon de esta ecuacidn sujeta a la condicidn (85), re

sulta

x0+Y(5-50)

X0 + Y(So0+KS) 1n o

-KS ¥ Ln == = umix t(xo+VSo)
(88)

La concentracion de sustrato del eluente es el valor de $ co--

rrespondiente a t= L/U, y entonces x es encontrado con la Ec.

(86). Si visto como el resultado de una reaccidon batch, las -

cinéticas de lTa Ec. (83) no muestra aquf una fase log' o fase-

de muerte pero alcanza una fase estacionaria.
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La perspectiva fisica del RTFT introducido arriba revela-
rapidamente su DTR. Si es introducido un indicador en la ali-
mentacidn, fluye a través del recipiente sin mezclado con flui
do adyacente y emerge después de un tiempo L/U. De esta mane-
ra, el indicador en la salida tiene exactamente 1a misma forma
como alimentado en el RTFT excepto que es combinado en tiempo-
par un tiempo de residencia en el recipiente, La desviacién -
de tal comportamiento es evidente del rompimiento en la suposi

cidn flujo tapén.

La implementacidn practica de reactores bioldgicos flujo-
tapon puede ser dificil, especialmente para sistemas microbia-
nos aerdbicos. Por un lado provee aereacion adecuada, hay el-
problema causado por crecimiento microbiano, que puede influir
profundamente en sea suficientemente mas pequefio para justifi-

car la ley de Stokes,

2.4.2, Reactores de torre.

En un reactor de torre de lecho fluidizado como el mostra
do en la Fig. (24), el 1iquido fluye hacia arriba a través de-
un cilindro vertical. Los organismos fluculades son suspendi-
dos por una fuerza ejercida por el liguido ascendente; los cua
les son capturados en la cima de la torre; expandiendo la sec~
cidn transversal, por eso se reduce el arrastre de liquido y -
la retroalimentacion en la torre. De manera que por un balan-
ce adecuado entre las conecciones de operacidn y caracteristi-
cas de M0"s los floculos son retenidos en el reactor mientras-

que el medio fluye continuamente,
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Los reactores biologicos de lecho fludizado son considera
dos mas complejos que las TRACM y los TRFT. Por ejemplo, en -
las torres fermentadoras usadas para produccidon continua de +-
cerveza, hay un gradiante de fl6culos de Tevadura a través de-
la unidad. Cerca del fondo, la concentracidn del organismo -~
(peso seco centrifugado por peso de cultivo x 100 porciento) -
puede alcanzar el 35%, mientras que la concentracidon de Tevadu
ra en la parte alta de la torre es del 5 al 10%. Ademas, hay-
un cambio progresivo en las caracterfsticas del medio a 1o lar
go del reactor. Llos azicares facilmente fermentables {(glucosa
fructosa, sucrosa, algunas maltosas) son consumidas primero, -
cerca del punto de alimentacidn, bajando la densidad del medio.
En las secciones media y superior de la torre, 1os fldculos de
levadura fermentan maltotriosa y maltosa adicional. Este argu
mento de fermentacidn inicial rdpida seguida por reacciones mds
lentas involucrando sustratos menos deseables, es consistente-~

con los datos experimentales mostrados en la Fig. 9.29.

Puede ser desarrollado un modelo rudimentario para tales-
reactores fluidizados, asumiendo que (1) la catilisis de parti
culas bioldgicas- (fl6culos microbianos o pellets de enzimas-ip
movilizadas) son uniformes en tamafio, (2) 1a densidad de la fa
se fluida es una funcidn de la concentracign de sustrato, (3)
la fase liquida se mueve ascendentemente a través del recipien
te en flujo tapdn, (4) que los grados de utilizacign de sustra
to son de primer orden en la concentracidn de biomasa pero de-
orden cero en la concentracion de sustrato, basasa en la velo-

‘cidad terminal.
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Bajo tales siposiciones, la ecuacidn de conservacién de -

sustrato seguida de la forma de l1a Ec, (9.69):

d{su) _
o = ¢ Kx
0
ds du _
] A + S iz - Kx (89)

para flujo de Stokes, la concentracidon de la biomasa suspendi-
da puede ser relacionada a la velocidad de flujo del 11quido -
en el lecho fluidizado por

Y = Po 1-
U

(90)

donde Po es la densidad microbiana en base de peso seco y U, -
eg la velocidad terminal de una esfera en el flujo de Stokes.

Note que en el contexto de un lecho fluidizado asumimos que 1la
concentracidn de biomasa estd dictada enteramente por factores
hidrodinamicos mds que por reacciones bioguimicas enfatizadas-
para otros tipos de reactores. Sustituyendo la ec. (90) en 1la

(B9) nos Tleva a dos desconocidas, S y U como funciones de po-

sicidon z en la torre.

Completamos el modelo aplicando la Ec. (78) a 1a masa to-

tal {rf=o) revela
d ( -
a3 Pu)=0 (91)
Expandiendo (91) y usando P = P(S) da
du dpy ds _
P(s) 57 + (U 50) 53 =0 (92)
Para calcular el modelo en la forma estandar por integracidn -

numérica, podemos ver las Ecs. (89) y (92) como ecuaciones al-
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gebraicas simultineas en las desconocidas ds/dz y du/dz. Re--
solviendo el arreglo algebraico da ds/dz y du/dz en t&rminos -
de S y U: un arreglo de dos ecuaciones diferenciales simulta--

neas para ser integradas con las condiciones iniciales

S{o) = sf u(o)= uf = AF_; (93)

donde Af es la sesion transversal de la torre en el fondo, La-

concentracion de sustrato del eluente Se es S{z=L),.

Todo esto se simplifica s$i asumimos que aunque ocurren --
cambios en la densidad del fluido 'no afectan a u significati-
vamente, Con u independiente de posicion, la Ec. (89) se inte-

gra directamente, con el resultado

Se= Sf-kPo 1-{Y 1/4 5 IL] (94)

donde x de la Ec, (90) ha sido insertada y L es la longitud de
Tla torre. Tal dependencia lineal de la concentracidn de sus--
trato en un tiempo medio de reaccién L/U es aparente en al me-
nos porciones de la Fig. 24 (si también asumimos una relacidn-

lineal entre S y P).

Desafortunadamente, sin embargo, los datos en la Fig, 24-
sugiere que nuestro mas serio error en este modelo es el amon-

tonamiento de muchos sustratos.

Algunos procesos comerciales de Produccidn de proteina --
unicelular involucran crecimiento aerdbico de Tevaduras a bac-
terias en torres fermentadoras. En virtud de que son utiliza-
dos grandes volumenes de gas en este Contexto, se hace dominan

te los fenbomenos de transferencia de masa y flujo.doble-fase -
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en el sistema, Sabemos que para una densidad suficiente, el -
grado total de crecimiento estd limitado tipicamente por el --
grado de transferencia de oxigeno de las burbujas de gases en-

la fase Tiguida.

E1l andlisis de este proceso limitante requiere el conoci-
miento de mezclado de 1iquido y gas en la torre. 1los estudios
en columnas con esparcimiento aire-agua han mostrado que si =--
(a) los grados de flujo de gas can relativamente altos compara
dos con los flujos de liguidio y (b) 1a longitud y didmetro dt
de las columnas son de magnitud similar, tanto las fases liqui
da y gas son bien mezcladas, consecuentemente la Ec. {81) es -
la ecuacidn apropiada de disefio para torres cortas, y para lon
gitud de columnas tipicas, la Ec. (8.99) de 1a altura (L) para

obtener una cantidad deseada de transferencia de 02.

Para que la forma integrada (8.99) sea vdlida, es necesa-
rio mantener el factor de drea interfacial a, casi constante -

a lo largo de la torre. Esto requiere que el gas permanezca

en flujo de burbuja. Los experimentos aire-agua revelan que
las burbujas de gas se elevan en la torre y se uniridn si la --

fraccion gas-volumen E excede un valor critico Emix, el cual

. es aproximado 0.3. El requerimiento

E< Emax para mantener el flujo burbuja puede ser traslada
do en una especificacidn del disefioc para diametro de columna,-
haciendo notar que a cualquier punto en la torre

Trdt2

}
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donde Fg y Ug son Tos grados de flujo volumétrico y velocidad-
lineal del gas, respectivamente. Asumimos razonablemente que-
Ug es 1a velocidad terminal u; de una burbuja de gas simple en
un 17quido estancado y que Fg aprox. el mismo que el flujo de-
fas de alimentacién Fgf. La Gltima suposicidén esta racionali-
2ado en Tas bases que el 02 consumido de las burbujas es la me
nos reemplazando parcialmente por CO,. Bajo esas condiciones-

Ta Ec. (95) revela que E es mis pequefia que Emax tanto como

> Fg~ 1/2
dy =2 (Ezﬁﬁﬁi) (96)
la cual puede ser usada para completar el tamafio de la torre.

Otr medio de proveer burbujas de gas pequefias a través de
la torres incluye la insercién de platos perforados y/o impul-
sores dentro del recipiente. Esos dispositivos internos rompe
ran cualquier unidn en bloques de burbujas y de esta manera --
mantener una mayor drea de contacto gas-1fquide. En la Figura
(25) son mostrados dos disefios internos diferentes de torres.-
En ambos casos, el objetivo es alcanzar un comportamiento ana-

logo a un fermentador batch.

Algunos experimentos hacen evidente que esto ha sido al--
canzado en una torre de 10 etapas de platos perforados concu--
rrentes, coemo en la Fig. 25b, Aquf el tiempo total de residen

cia tn a través de la etapa n esta definida por

|
in = = 1,_._‘- (97) .
=1
donde Vi es el volumen de i-th etapa. Los cambios concentra--

ciones de E, coli, glucosa y RNA con tiempos de residencia acu
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‘mulativos evocan ciertamente el curso de una fermentacidn batch,
Datos similares muestran las variaciones etapa a etapa en las -
concentraciones de sustrato y biomasa, estos reportados para el

reactor de la Fig. 25a.

En ambos sisteimas, el mezclado en cada etapa es vigoroso -
asi es que el flujo tapdn obviamente no es realizado exactamen-
te. Hay algunos de los muches reactores bioldgicos en los que-
el mezclado cae en algun lugar entre el agitado completamente y
los extremos flujo tapdn propiedades del flujo cultive. La Fi-
gura 23 ilustra un esquema que ha sido probado experimentalmen-
te con un moho Manascus sp. Aqui el aire es alimentado a 1 vvm
(volumen de aire por volumen de reacipiente por minuto), es dis
tribuido a 1o Targo del recipiente por medio de un tubo poroso.
E1 DTR mostrado a 1a derecha de la figura fue medido usando el-
espectrofotdmetro-tinte, ya mencionado. Las escorias a cada la
do del tiempo de residencia del recipiente indican fracaso para
alcanzar el flujo tapon; evidentemente hay algo de remezclado -
en el reactor. Sin embargo, a menos de que operado bajo condi-
ciones muy sensibles para detalles del DTR, conversiones muy --
elevadas de sustrato, este sistema puede ser modelado adecuada-

mente como flujo tapdn.

En contraste al TRACM, una alimentacidn estéril al RTFT im
plica automdticamente una concentracidon de biomasa de cero en -
el efluente, el flujo tapdn previene a una rebanada de fluido -
moverse a través del recipiente siendo inoculado. Una manera de
evitar este problema es reciclando asi que la corriente entran-

te- es inoculada antes de entrar al recipiente,
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2.4.3. Tanques en serie y modelos de dispersidn para reactores
no ideales.
Estos modelos son usados también como representaciones em

pfricas para otros esquemas de mezclado complejo y contacto.

Cuande la notacidn de la Fig. 27a es usada, el balance de

masa en un compenente arbitrario ¢ en el jth tanque es

Fej-1 - Fcj + Vvjrfc ltanque ;= 0 (98)

Por ejemplo, si consideramos crecimiento microbiano en el sis-
tema de tanques en serie con alimentacidn no estéril {x,70), -
los balances de biomasa para los tanques 1 al N son

F{xo-x1)+ Vqupx1=0

F{xj-1-x3)+Vjuxj = 0 3§=2,3._.N (99}

Esas ecuacuones pueden ser resueltas para producir

- Ffxo
X1 TF-V1ud (100)

xJ

_ Fi-1 x1 _ (101)
(F-u2V2) (F-u3V3) ... (F~u3V;) '

Para el caso de volumenes iguales, la forma mds simple

i-1
DlJ 27

Xj = (Dl'lflzjtnl'u?))---.c(—D—l-uj) (102)

resulta de la Ec. (101). Aqul Dy, es la tasa de dilucién de -
un tanque individual (=F/V4). Si la alimentacidn es estéril --

(x=0), la Ec. (99) requiere

F=u1V1 o Dl = uq caso de volumen igual
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Esas ecuaciones podrian ser sustituidas con Tas Ecs. (100)

o (102) para cultivo continuo en cascada con alimento estéril.

Obviamente xj_1<xj y ocurre crecimiento adicional en cada etapa
j a menos que pj=o0,
Podemos deducir el efecto de estancamiento y recirculacion

en 1a tasa de dilucidn washout Dmax examinado el sistema de la-

Fig. 27b. Asumiendo cinéticas de crecimiento Monod con un tér-

mino de mantenimiento Ec. 22 , alimentacidn estércil, vollGme--

nes iguales y un factor de produccidn constante, ha sido mostra

do que Dmax satisface

1/N

wmdx _ N(1+KS/So) (1- r/(1l4r) 77 (103)
Dma x .
1 {(Ke/pmdx)(14KS/So)

donde D estd definida en términos del proceso total

_F _F _ D* 5
D=y =Wy < W (104)

Estableciendo r=0 en la Ec. (103) de la tasa de dilucidn criti-
ca para los volumenes en cascada iguales sin recirculamiento,
Si ademds para r=0, tomamos Ke=0 asi que Tas cinéticas de creci

miento es de la forma clasica de Monod, Ec. (103} se reduce a -

la expresidn familiar (ver Ec. 16)

D*mix = LPAX S0 (1051

Este resultado es esperado sobre bases intuitivas si e} washout
ocurre en el primer tanque en la serie de volumenes iguales, --
también prevalecerd en el segundo, t rcero,... y Nth tanque. --
(équé sucede en el caso de volumenes diferentes si F>VjD*mdx pa

ra j=1,2,....,K-1 y F<Vk D*mdx?)
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Antes de examinar algunas aplicaciones de los tangques en-

serie para el modelo de Ta Fig. (27a), debemos reconocer su re

lacidn con el TRACM ideal y RTFT, ©En este contexto es Otil --

considerar como parametro un volumen total del reactor fijado-

con el nimero de tanques Yy

_ Vv
vV, = VZ S, . Yo = | (106)

claramente para N=1, tenemos el TRACM ideal considerado arriba

Rearreglando la Ec. (98) y utilizando la Ec. (106) da e

balance de masa del componente ¢ en la forma

£J-€i-1 - rge (107)

V/NF
E1 término V/NF es el tiempo de residencia del tanque; como -~

N— o0, este tiempo medio de residencia por tanque se aproxima
a cero, como lo hace Ta diferencia cj-cj-1; entonces podemos -
interpretar el lado izguierdo de Ta Ec. {107) como la derivada
de¢/dt, donde t denota el tiempﬁ de residencia acumulada en el

reactor. Consecuentemente, para N— 00, el balance de masa c

$e aproxima

g% = rfc (108)

que es idéntico a la Ec. (81). De tal manera, el sistema de -
tanques en serie se hace 1déntico a un recipiente flujo tapén
cuandoe N es suficientemente grande. Esta correspondencia tam-
‘bién se percibe fisicamente. Como el nimero de tanques se in-

crementa y el tiempo de residencia por tanques cae, hay menos

-

intermezclado de elementos fluidos con diferentes tiempos de re

sidencia.
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Se sugieren dos preguntas para Ta discusidn previa. iQué -
tan grande debe ser N para que se aproxime al flujo tapdn? iQué
tipo de cemportamiento es esperade para los valores N entre Ja-
unidad (TRACM) y ésta asintota mds elevada (RTFT)? Es proveida-
informacidn reelevante para ambas preguntas por el sistema de -
DTR.

Podemos calcular el DTR estableciendo de nueve un balance-
de masa de indicador en el recipiente de cascada agitado y eva-
Tuando Ta respuesta a una unidad de impulso de entrada. Levan-
dp a cabo el algebra necesaria para el &istema de la Fig.(27a)}-
sujeto a la condicidén de volumenes iguales (106) da

N
E(t)= oy (2 )" exnt- B2 £) (109)

v
Las graficas de esta funcidon para varios valores de N estin da-

‘das en la Fig. 28. El1 cambio en E(t) con incremento de N de un

decaimiento exponencial a un pulse a t= V/F es aparente.
La varianza de 1a DTR en 1a Ec. (109) es

&%= 1fn (110)

Esta relacidon es Gtil en el desarrollo de un modelo de TRACM --
en serie para un recipiente arbitrario en el que 1a DTR ha sido
determinado experimentalmente. Tomando el volumen V del siste-
ma TRACM establecido y el grado de flujo F. Tomando N igual al
reciproco de la varianza medida experimentalmente para el reci-
piente real entonces aseguramos que el DTR en el modelo de --
TRACM tiene el mismo segundo momento como el recipiente de jn--
terés. Si el DTR tiene una forma a aguellas dadas en la Fig. -

28, el modelo de tanques en serie derivado probablemente provee
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rd una aproximacidn adecuvada a la ejecucidn del reactor real.
(Recordar que 1dénticos DTR implica ejecuciones del reactor --

idénticas solo para segregacidn total de cinéticas de primer or
den) .

La Fig. 29 muestra los resultados de estudios experimenta-
les de DTR de torre de platos perforados concurrentes. (Fig. --
25a). En ambos experimentos tres platos separados en cuatro --
secciones en la columna, pero en el caso 1 fueron usados platos
con perforaciones de 3mm y de 2mm en el caso 2. Comparando las
DTR con los resultados tedricos para N=4 en la Fig. 29, revela-
que las platos con perforaciones de 2mm proveen buen estaciona-
miento. Evidentemente hay algo de reflujo a través de las per
foraciones del plato cuando excedieron de 2mm. De modo que en-
este caso los datos de DTR proveen una guta de disefo Gtil para

preservar una segreqacion satisfactoria en la torre,

Algunas veces la adicién de una fase microbiana en creci--
miento a un reactor altera dramdticamente su DTR. En la medi--
cion de RTD de la Fig. 30a, la torre de ocho platos sin MO"s en
crecimiento, exhibe un efecto claro de estacionamiento. Cuando
crece levadura de panificacion en el mismo sistema, sin embargo
la DTR medido por una variedad de indicadores corresponden muy-
cercanamente a un TRAC (curva sdlida en la Fig. 30b) mis que pa
ra un TRAC-ocho en cascada. Este rompimiento en el efecto de--
estacionamiento, el cual no es aparente en los datos de E. colf
de la Fig. 28, es debido aparentemente a la sedimentacign de 1la

levadura. Cambiando el disefio de la columna a 4 plantas y sélo
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el 3% del drea total (las perforaciones), la DTR con crecimien

to de Tevadura se acerca a un TRAC-4 en cascada.

Los datos de Ta DTR para la torre contracorriente con agi
tacidn interna (Fig. 25b) sugiere que el 1iquido entrante lle-
vado ascendentemente a través de Tos platos representa un flu-
jo significativo para el flujo.del 1Tquido a través de los de-
scendentes. Despufs de adiciunar una corriente de reflujo co-
nectando tanques adyacentes en el modelo, como en la Fig. 27c,
la DTR experimenéa1 puede ser una seleccidn apropiada del pard

metro de reflujo al(ver Fig. 31)

Un concepto andlogo de este TRAC cascade con reflujo es -

el modelo de dispersidn.

2.4.4, Modelo de dispersidn,

Una modificacidn de) RTFT ideal, el modelo de dispersién -
es derivado considerando un proceso de difusidn axial el cual -
estd superimpuesto sobre el flujo convectivo a través del tubo.
Regresando al modelo de seccién delgada descrito en 1la Fig. 22,
adicionamos un flujo de dispersign A{-dc/dz)z+az por difusién-
fuera del corte delgado en el lado izquierdo de la Ec., (76). EI
mismo manejo y limitante del proceso como seguido aquella ecua-

cion produce el balance de masa del modelo de dispersion.

d d d
el - g5 02 59 + rpe (111)

Usualmente u y el coeficiente efectivo de dispersidn axial Dz -
son aproximadamente constantes para 1iquidos, asi que la Ec., --

(111) se hace
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2
de¢ d°c
uH.E Dz -—-——-2-—-- + rfc (112)

dz
En vista de que la Ec. (112) es una ecuacidon diferencial -
de segundo orden, dos condiciones 1imite son requeridas. Unos-

generalmente aceptados son

uco= (ue - Dz $8) z=0 (113)
de _
e O (114)

Cuando Dz no es demasiado grande, como sucede frecuentemente,-

las condiciones complicadas {(113) pueden ser reemplazadas por

cl.g = ©oO (115) .

En este caso la varianza del modelo de dispersién DTR es

2 2 1 -Pe
o°= 55 1- 35 (1-e7" ") (116)

donde el nimero axial de Peclet estd definido por

Pe = E% (117)

Fisicamente, Pe puede juzgarse como una medida de la importan-
_cia del trnasporte convectivo de masa {~uc) relativo al trans-
porte de masa por dispersidn {~Dzc/L). Considerandec los 1imi-
tes de Ta Ec. (116) como Pe —=— 0 y Pe —» o0, vemos que el arti
mo caso de 02=1, que es idéntico a la varianza del TRACM -----
ideal. En el 1imite de nimero: de Peclet muy grandes,02~n0, -
que corresponde al Fflujo tapén. La transicion de los extremos

de DTR del TRACM al RTFT cuando se incrementa Pe es mostrado -
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por las funciones F de la Fig. 32, como coOn el modelo de tan---.
ques en serie, ta Ec. (116) puede ser usada para evaluar Pe pa-
ra el modelo de dispersién de una 02 determinada experimental--

mente .

La comparacidn de (11) y (116) prevee una conexidn poste--
rior cuantitativa entre el modelo de tangues en serie y el mode
lo de dispersién. Para nimenos de Peclet axiales superiores --
que 4, el exponente en (226) es despreciable, y las Ecs. (110),
y (116} dan

1 L2 1
W (tanques en serig) = s (1- ﬁél (118)

que muestra el comportamiento similar originado del incremento-
de N (tamaiio disminuido de cada volumen remezclado) y Pe incre-
mentado disminuyendo al copeficiente de dispersién Dz respaonsa--
bie para comportamiento remezclado. Para nimeros de Pe grandes

N=2/Pe.

Cuando las cinéticas de Monod con mantenimiento es usada,-
la tasa de dilucion Dmax a washout para el modelo de dispersidn

esti dado povr

umax - % Pe (1+KS50)
Mm% TTRe/amix) (1+K5750T (119)

como la influencia relativa de dispersidén se hace pequefia -----
(Pe — o), Dmax decrece a cero. Esto concuerda intuitivamente-
con la nocidn en RTFT ideal con alimentacion estéril no manten-

dr3 una poblacidn bioldgica.

Es importante realizar que el coeficiente de dispersion --

axial no es usualmente igual a la difusividad molecular., En un
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pardmetro de modelo que, cuando elegido adecuadamente permite -
al modelp de dispersidn representar algunos de los efectos de -
algunos fendmenos fisicos. Aqui, mencionaremos tres: flujo la-
minar segregado en tubos, flujo tubulento en tubo y flujo en ca

mas empacadas.

Cuanda el fluyido se mueve a través de un tubo de diametro-
dt en flujo laminar (Re-dt u/V 52100, donde v es viscosidad ci-
nemitica = densidad/viscosidad), la velocidad axial u varfa con

la posicidén radial r de la linea central del tubo de acuerdo a

u = u ma x 1- (a—t' (]20)

donde u midx es dos veces el promedio de velocidad axial u=F/A,-
~claramente los tiempos de residencia de elementos fluidos loca-
1izados a diferentes posiciones radiales variard bajo esas cir-
cunstancias. §51 asumimos que los efectos de difusfén molecular

son despreciables (ciferto si D<<dt2/40 L},

el examen del movimiento de indicador inyectado en la entrada -

del tubo revela que a t=0

< Uu
0 b~ =F
E(t)= (121
v 42 u
1-4(¢x t> 7¢
Analizando la correspondiente funcién F en la Fig. 32 revela --

que esta situacidén no puede ser bien representada por un mode-
1o de dispersion. Sin embargoe, sf incluimos difusidn molecular
con difusividad D en las direcciones axial y radial, un andli--
sis mas dificil de un coeficiente efectivo de dispersidn de la-

forma
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-2,.2
Dz = D + jl_‘“gg%- (122)

E] modelo de dispersidn con Dz dado por la Ec. (12?) prevee una
aproximacidn excelente para la DTR para flujo laminar con difu-

sion mientras que el tubo es suficientemente Targo (L>>dt"&40D).

En flujo tunbulento en tubos (Re»2100), el movimiento de -
torbellinos macroscopicos de fluido provee un importante meca--
nismo para transporte de masa, momento, y energia. Los efectos
de transporte de remolino se parecen mucho a Tos preocesos de --
difusidn molecular, pero los flujos de difusidm tubulenta son -
en magnitud mucho mas grandes que sus similares moleculares, =--
Consecuentemente, la dispersion efectiva en este caso depende -
principalmente sobre el estado de flujo del fluido. Mientras -
que el nimero de Peclet de flujo turbulento es tipicamente del-
orden de 3, cae con decrecimiento del niimero de Reynolds. Esta
tendencia en flujo tubulento asi como una variedad de datos de-

flujo laminar, son mostrados en la Fig, 33.

En conclusidon de 1a discusién de procesos de dispersién,

debemos notar que hay muchas posibilidades adicionales, inclu-

yendo tubos curvos, gradientes en profundidad de contornos en

_corrientes. La teorfa es de ayuda en 1a identificacidn de Dz

para esas complicadas situaciones de flujo y debemos depender
en la medicidn de datos de DTR para determinar un valor adecua-

do de Dz,

Los tanques en serije y modelos de dispersidn son un pardame

tro (N y Dz, respectivamente) modelos de mezclado no ideal. FEn
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diferentes maneras cada una abarca estados de segregacidon y con
tinuo de mezclado variando del TRACM ideal al RTFT ideal. De -
esta manera encaramos una eleccién de que modelo usar. En tér-
minos de conveniencia de cdlculo y analisis, la representacion-
de tanques en serie es usualmente muy superior. También la ---
aplicacion del modelo de dispersidn es propenso a dificultar --
cuande el remezclado (02) es grande. Sin embargo, la Fig. 28 -
muestra que es necesario un gran nimero de tanques para repre--
sentar situaciones cercanas al flujo tapdon, consecuentemente --
como una regla general empirica, el modelo de dispersidon, es --
preferible usualmente para pegquefias desviaciones del flujo ta--
pon (02 del orden de 0.05 y mids pequefias), mientras que la for-
mulacidn tanques en serie cuando hay remezclado sustancial ----

(o2 20.2)
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