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RESUMEN

Las torres de contacto gas-liquido se pueden utilizar para llevar a cabo procesos aerobios para la degradacion bioldgica de
residuos. En estos reactores se logran aceptables velocidades de transferencia de oxigeno, operando con un reducido consumo
energético, adicionalmente ocupan poca &rea, en comparacion con la requerida en los procesos convencionales de tratamiento
de aguas, lo que repercute favorablemente en el costo de inversion. Sin embargo, los disefios de torres que se encuentran
disponibles son poco versatiles y tienen algunos problemas para su limpieza. En el presente trabajo se caracterizé una torre de
contacto gas-liquido de nivel laboratorio, que funciona como columna de burbujeo y como reactor airfift de tubos concéntricos.
Los resultados muestran que la modificacion de una columna burbujeadora en airfift mejora el tiempo de mezclado terminal
y los valores de KLa son aceptables, lo que se traduce en una velocidad de transferencia de oxigeno en el reactor, suficiente
para satisfacer la demanda en los procesos convencionales.

Palabras clave: Reactores biol6gicos, caracterizacién hidrodindmica, reactor airlift, columna de burbujeo.

ABSTRACT

The towers of gas-liquid contact can be used to carry out processes for aerobic biological degradation of waste. These reactors
are achieved acceptable transfer rates for oxygen, operating with a reduced energy consumption, low area additionally deal,
compared with that required in conventional water treatment, which impacts positively on the investment cost. However, the
designs of towers that are available are little versatile and have some problems for cleaning. In the present work was characte-
rized a tower of contact gas-liquid-level laboratory, which operates as a bubble column reactor and concentric tube Airlift. The
results showed that modification of a bubble column Airlift improves the mixing time terminal and KLa values are acceptable,
resulting in a transfer rate of oxygen in the reactor, sufficient to meet demand in the conventional processes.

Key words: Biological reactors, hydrodynamic characterization, Airlift reactor, bubble column.

1. INTRODUCCION (lecho fijo o fluidizado) y algunos que combi-
nan caracteristicas de distintos disefios, como
los de agitacion mecanica con suministro de aire
y recientemente reactores airlift (de agitacién
neumatica) con agitadores mecanicos (Chisti y
Jauregui—Hazza, 2002). Todos estos disefios tie-
nen como fin mejorar las condiciones de cultivo,
sobre todo la transferencia de oxigeno (factor
limitante del crecimiento en microorganismos
aerobios).

Para reducir el costo de cualquier bioproceso
es necesario, en primer lugar, identificar cuales
aspectos son los que determinan el costo final,
donde los componentes mas importantes son
los siguientes: investigacion y desarrollo, la eta-
e i i pa de fermentacion o de reaccidn, el procesado
distintos tipos de reactores; como los agitados  reciperacion posterior, la administracion y la
mecanlcamente/ (agltadqr movido por un mo- mercadotechia.
tor), de agitacion neumatica (aire u otro gas), Para alcanzar la velocidad total de produccién
reactores para cultivo con células inmovilizadas deseada utilizando un recipiente de tamafio pe-

El biorreactor es un equipo en el que se pueden
realizar reacciones bioquimicas para convertir
cualquier sustrato en un producto de utilidad por
la accién de biocatalizadores (enzimas, células
0 estructuras subcelulares) (Chisti et al,, 1987).
Los biorreactores se emplean en la manufactura
de productos comerciales como metabolitos pri-
marios (4cido acético, acetona, alcohol, acidos
organicos, aminoacidos, vitaminas y polisaca-
ridos); metabolitos secundarios (antibidticos);
enzimas industriales; cultivo de células (bioma-
sa) y tratamiento de aguas residuales (Chisti,
1989; Scragg, 1996).

Con el transcurso del tiempo se han disefiado
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quefio, la productividad volumétrica del reactor
debe ser suficientemente elevada. La producti-
vidad volumétrica depende de la concentracion
del catalizador y de su velocidad especifica de
produccion. Para alcanzar elevadas velocidades
volumétricas, el reactor debe permitir alcanzar
la maxima actividad catalitica, a la mayor con-
centracion posible del mismo.

La capacidad de una planta de fermentacio-
nes que opere en forma aerobia, estd seriamen-
te influenciada por la velocidad de transferencia
de oxigeno en el reactor, esto es, por la veloci-
dad de disolucion del oxigeno presente en el aire
suministrado, en el medio liquido donde esta
suspendido el microorganismo. Muchos proce-
sos fermentativos, incluyendo el tratamiento
biolégico de aguas residuales con elevada de-
manda bioquimica de oxigeno (DBO), requieren
reactores con elevada velocidad de transferen-
cia de oxigeno y un minimo consumo de ener-
gia. Esto se traduce en una elevada economia
de aireacion y en la reduccién de gastos de ope-
racion (Pigache et al, 1992; Siegel y Merchuck,
1988).

Tradicionalmente, los tanques agitados me-
canicamente han sido el principal tipo de reactor
utilizado para fermentaciones aerobias sumergi-
das (Popovic y Robinson, 1988); sin embargo,
tienen algunas desventajas, como el elevado
consumo de potencia para la agitacion, un costo
de inversion relativamente alto (motor, turbinas,
sellos mecanicos, soportes), problemas para el
mantenimiento de condiciones asépticas, etc.
Para sortear estos problemas, se consideran
apropiadas las torres de contacto gas-liquido
(TCGL). Entre éstas se encuentran las columnas
de burbujeo y los reactores airlift.

Las TCGL se utilizan ampliamente en proce-
sos fermentativos y presentan como principal
ventaja su facil disefio, construcciéon y manteni-
miento aséptico, ya que carecen de partes mo-
viles (Wu y Wu, 1991). Uno de sus principales
problemas es un deficiente mezclado, dado que
las corrientes de flujo son aleatorias. Para cierto
tipo de procesos es conveniente modificar es-
tas columnas de burbujeo para fijar un patrén
de circulacion de liquido en su interior (Suh et
al,, 1992). Una columna de burbujeo modificada
en ese sentido, se transforma en el denominado
reactor airlift.

Los reactores airfift son dispositivos de con-
tacto gas-liquido de importancia creciente en la
industria biotecnolégica y de manera general

consisten en un depdsito de liquido dividido ver-
ticalmente en dos zonas conectadas en la parte
superior e inferior. En una de estas zonas (riser)
se inyecta aire, en la otra se produce el des-
censo de liquido en la zona no aireada (down-
comer), estableciéndose una circulacion axial.
La retencién del gas en la zona aireada, origina
una diferencia en la densidad de la mezcla gas-
liquido, lo que induce justamente la circulacién
del fluido dentro del reactor (Chisti et al., 1988).
Con este tipo de reactores se mejora marcada-
mente el mezclado del liquido y se mantiene una
aceptable velocidad de transferencia de oxige-
no, al mismo tiempo, el consumo de energia es
moderado, puesto que sblo se consume la can-
tidad necesaria para la compresion del aire que
provoca el mezclado y la circulacién del liquido
en el reactor. El aire que circula en el dispositivo
tiene una doble funcién, ademas de llevar el oxi-
geno requerido para el metabolismo microbiano,
permite la creacion de la turbulencia necesaria
en la fase liquida para obtener una aceptable
velocidad de transferencia de oxigeno y un buen
grado de mezclado.

En esta clase de equipos puede generarse
una elevada velocidad lineal de liquido sin ne-
cesidad de contar con dispositivos externos de
recirculacion (bombas), por lo que el intervalo
de operacién de estos reactores, en términos de
velocidades superficiales de gas (Wsg) y de li-
quido (VIc), es mas extenso que para las colum-
nas burbujeadoras (Chisti, 1989). No obstante
que mejora la circulacién de liquido y por tanto
el mezclado, esta mejoria viene acompafiada
por una disminucion en el tiempo de residencia
de las burbujas en el ducto de ascenso, lo que
provoca una disminucion del coeficiente de re-
tencion de gas (Eg) y consecuentemente en el
area interfacial de contacto gas-liquido (") y en
el coeficiente de transferencia de oxigeno en el
reactor (Popovic y Robinson, 1988). Dentro de
los fermentadores neumaticos, el reactor airlift
presenta como una ventaja extra sobre las co-
lumnas de burbujeo, la mejoria en el coeficiente
de transferencia de calor, lo que favorece mar-
cadamente la velocidad de remocién de calor
generado durante la fermentacién (Popovic y
Robinson, 1988). El objetivo del presente tra-
bajo fue caracterizar hidrodinamicamente una
torre de contacto gas-liquido que funcione como
columna de burbujeo y como reactor airfift de
tubos concéntricos.



2. MATERIALES Y METODOS
2.1 Caracterizacion hidrodinamica

Se caracterizé hidrodinamicamente el biorreactor,
lo que involucrd la determinacion de las siguien-
tes variables en funcién de la velocidad superfi-
cial del gas (Wsg) y de la relacion entre las areas
del difusor y del reactor; esto es: el tiempo ter-
minal de mezclado (tm), coeficiente de retencion
de gas (Eg), diametro de burbuja (dbsm) y area
interfacial de contacto gas-liquido (a”).

2.1.1 Determinacion del tiempo terminal
de mezclado (tm)

El tiempo terminal de mezclado se define como
el tiempo necesario para que una gota de azul
de metileno que ingresa en un contenedor lleno
de fluido sea completamente mezclada hasta ni-
veles moleculares. Se determiné de acuerdo con
el protocolo de Lopez (1997):

e Medicion visual del tiempo que tarda en
homogeneizarse el color impartido por un pulso
de 2 mL de una solucién de azul de metileno
inyectado por la parte superior del reactor, y por
la parte inferior del reactor en la primer toma
de la TCGL.

e Para el caso de la columna de burbujeo y el
reactor airlift, la determinacion se hizo a gastos
de aire de 0.379 a 1.898 Lmin-1, es decir se
realizaron cinco flujos diferentes que se encuen-
tran en ese rango. En la columna y en el reactor
airlift se trabajo con un volumen de operacién
de 5.715 L.

e Los resultados se representan en funcion
de la velocidad superficial del gas (Wsg) para el
difusor que se manejo.

2.1.2 Determinacion del coeficiente de re-
tencion de gas (Eg)

Es la fraccidn de gas retenida en la mezcla gas-
liquido, y se determin6 como la relacién del in-
cremento entre los volimenes del liquido cuando
se airea, y la mezcla gas-liquido. La altura del li-
quido (HI) corresponde al volumen de referencia
en la columna (VI) cuando no existe aireacion
alguna. La altura de la mezcla gas-liquido se co-
noce como HIg. El valor del coeficiente de reten-
cién de gas se calcula con la siguiente relacién
(Castafion, 1999).

2.1.3 Determinacion del diametro de bur-
buja (dbms)

Existe variacion en el diametro de burbuja como
respuesta a la velocidad superficial de gas en el
reactor, es por esto que se determind el valor del
diametro estadistico, o medio de Sauter de las
burbujas en diversas condiciones de operacion.
Se utilizo la siguiente relacion (Lopez, 1997):
Para determinar los didametros, el reactor se
puso en operacion con agua, y se tomaron fo-
tografias digitales del reactor operando las cin-
co velocidades del gas. Estas fotografias fueron
ampliadas y analizadas, midiendo el diametro de
50 burbujas en las zonas donde no se present6
coalescencia, cercana al difusor. El didmetro real
de las burbujas fue calculado tomando en cuenta
que el didametro interno del reactor es de 13 cm.

2.1.4. Determinacion del area interfacial
de contacto gas-liquido (a")

Esta depende del coeficiente de retencion y del
didmetro medio de Sauter y se calculd mediante
la expresion de Calderbank (Lopez, 1997).

2.1.5 Determinacion de las velocidades de
circulacion del fluido en el reactor airlift

Se determind la velocidad lineal de circulacion
del liquido para la configuracion airlift en las zo-
nas de ascenso o riser (VIr) y zona de descenso
o downcomer (VId); para lo cual se colocaron
marcadores de circulacién (fragmentos de pa-
pel coloreados de aproximadamente 10 mm de
diametro) que fueron arrastrados por el flujo del
liquido y se considerd que la velocidad con que
esto sucedio era igual a la del fluido circulante.
Para determinar la velocidad lineal de circula-
cion se tomo el tiempo que tardan en recorrer
los marcadores a una distancia conocida en el
reactor, a un determinado gasto de aire medido
en el rotametro (Sanchez, 2000).

2.1.6 Determinacion del gasto de recircu-
lacién en el reactor airlift

El gasto de circulacion para los comportamien-

tos del reactor airlift, se calcularon a partir de la
siguiente ecuacion:

Qr= Qd W VldXAd o VIrXAr




Donde:

Q. = Gasto de circulacion en el ducto de ascen-
SO 0 riser (cm?/cm?).

Q, = Gasto de circulacién en el ducto de des-
censo o downcomer (cm?/cm?).

V,,= Velocidad lineal de circulacién en el ducto

de descenso o downcomer (cm/s).

Vlr = Velocidad lineal de circulacion en el ducto
de ascenso o riser (cm/s).

A, = Area del ducto de descenso o downcomer
(cm2).
A, = Area del ducto de ascenso o riser (cm?).

2.1.7 Determinacion teérica del coeficien-
te de transferencia de oxigeno (KLa)

Para conocer la capacidad de transferencia de
oxigeno en los reactores, el valor de KLa se
calculé en forma tedrica para cada condicidon
de operacion, empleando las siguientes
correlaciones para calcular la variacion de K, = f
(W, d...)- (Galindez y Ruiz, 1994).

sg/

2.1.7.1 Columna de burbujeo

Se determind con las siguientes expresiones
(Galindez y Ruiz, 1994):
(Akita y Yoshida),, Ka =
Bo?e% Gal-tEghd «d < 2.5 mm
(Akita y Yoshida),, K =(0.5D/d, )Sc®*
Bol= Gat' d, > 2.5 mm

{(0.6D/D?) SC°s

(Calderbank),, K.=0.31 Sc*% (g v ) 0
d,<2.5mm

(Calderbank),, =02 SC2(g v ) a8
d,>2.5 mm

(Bousinesq) K.=1.13(Dv,) %5 v,
=MW E,

El valor de K obtenido se multiplica por el
valor de a’ obtenida anteriormente, para resultar
el coeficiente de transferencia de oxigeno (K a),
la cual se expresa en funcién de W_.

Los nimeros de Bond (Bo) y Galileo (Ga) son
adimensionales, y su determinacion depende de
la ecuacion empleada (Cuadro No. 1).

Cuadro No. 1. Férmulas para el calculo de los niimeros de Bo
y Ga (Galindez y Ruiz, 1994)
Nimero Ecuacion
(Akita y Yoshida)l (Akita y Yoshida) 2
Bo gpD/x 9Py /T
Ga gDj3/v? gdy. 22

W_, representa la velocidad del gas en los po-
ros del difusor, y se obtiene dividiendo los flujos
de aire utilizados (0.379-1.898 Lmin-1), entre el
area del difusor (15.904 cm?). En este caso nues-
tra limitante fue la fuente generadora de aire.

Se utilizaron los siguientes valores tedricos
para las ecuaciones, tomando en cuenta una
temperatura de 20 °C.

D 2.10 * 10 (cm?/s) (Geankoplis, 1993)
D, 13cm

g 980.665 cm/s?  (Geankoplis, 1993)
u 0.01005 g/cm s (Geankoplis, 1993)
P, 0.99823 g/cm®  (Geankoplis, 1993)
T 72.8 g/s?

2.2.7.2 Reactor airlift

Se determind con las ecuaciones de Bello et al.
(Galindez y Ruiz, 1994).

K2 =076 (1+A/A)-2 W_ 028
KLa = 0.00055 (1 + A /A )*? (Pg V) %€
P, = Qp,[RT In(1+ o )+ W, 7/2)
V=Qtm =irA)/(Vicd Ad)

1,20679137 (kg/m?) (Geankoplis, 1993)
8314 Joule/Kmol°K (Galindez y Ruiz, 1994)
293.15 °K
21.6479 cm? = 0.00216479 m?
42.2230 cm? = 0.00422230 m?
15.904 cm? = 0.0015904 m?
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3. RESULTADOS Y DISCUSION

El reactor puede operar como columna de burbu-
jeo al retirarle el tubo concéntrico. En el Cuadro
No. 2 se muestran las dimensiones del mismo,
en el Cuadro No. 3 se presentan las areas de los
ductos de ascenso y descenso para el reactor
airlift de tubos concéntricos.

Cuadro No. 2. Principales dimensiones del reactor

Diametro interno del tubo concéntrico 8.00 cm
Diametro externo del tubo concéntrico 8.40 cm
Altura del tubo concéntrico 34.00 cm
Altura del tubo concéntrico con patas 38.00 cm
Diametro interno de la columna 13.00 cm
Didmetro externo de la columna 15.00 cm
Altura de la columna 45.50 cm
Altura del volumen de operacién con base en la 39.00 cm
columna

Altura total del volumen de operacion 44.00 cm
Altura total de la columna (columna mas altura del 53.50 cm
difusor)

Altura de la tapa 8.00 cm
Altura de la base con difusor 16.00 cm
Area del difusor de la base 15.904 cm?



Altura de cada brida 2.00 cm
Didmetro externo de las bridas 22.00 cm
Diametro interno de las bridas 14.00 cm
Espesor de las paredes de la columna 1.00 cm
Espesor de las paredes del tubo concéntrico 0.2cm
Espesor de los empaques 0.5cm
Didmetro del difusor de la base 4.5cm
Area seccional del reactor 63.7115 cm?
Altura total del reactor 87.50 cm
Relacion H, / D, (relacion altura / didmetro seccional) 3.5
Relacion HT_/ DT (relacion altura / didmetro total) 53

Cuadro No. 3. Medidas de las areas del reactor airfift de
tubos concéntricos construido

Area del ducto de ascenso (riser) Ar 42.2230 cm?

Area del ducto de descenso (downcomer) 21.6479 cm?
Ad

Relacion Ad/Ar 0.5127

Area del reactor AR 63.7115 cm?
Area del difusor Adif 15.904 cm?
Relacion Adif /AR 0.250

3.1 Evaluacion hidrodinamica del biorreac-
tor (Columna de burbujeo y reactor airlift
de tubos concéntricos)

3.1.1 Determinacion de la velocidad su-
perficial del gas (Wsg) para ambas confi-
guraciones

Wse = Caudal del flujo de aire / Area del difusor.

Los resultados se presentan a continuacion
en el Cuadro No. 4, estos valores dependieron
totalmente de la capacidad de las bombas para
aireacion que se tienen al momento, y las velo-
cidades superficiales del gas quedaron como se
muestra:

Cuadro No. 4. Resultados de la velocidad superficial del gas

(W)
W, (cm/s) Caudal o flujo de aire (cm?®/s)
1.9895 31.641
1.5916 25.313
1.1937 18.985
0.7958 12.656
0.3979 6.328

3.1.2 Coeficiente de retencion de gas (Eg)
en ambas configuraciones

En la Figura No. 1 se observa que los valores
del coeficiente de retencion del gas (Eg) para
la Columna de burbujeo se encontraban en-
tre 0.0222 y 0.0112 y para el reactor airfift de
tubos concéntricos los valores se encontraban
entre 0.0265 y 0.0157, ambas configuraciones
con una velocidad superficial del gas (Wsg) en-
tre 1.9895cm/s y 0.3979cm/s. Por lo tanto, los
valores del coeficiente de retencién del gas (E)
para el reactor airfift son mejores en compara-
cion con los de la columna de burbujeo.

3.1.3 Determinacion del diametro de la bur-
buja (dbsm) para ambas configuraciones

Para este caso se midid el diametro de 50 bur-
bujas en las zonas donde no se present6 coa-
lescencia, esto se realizo para cada flujo de aire
utilizado, y se determind por medio de la ecua-
cion estadistica de Sauter:
Gy = Z 0,07 [ 2 0,07

En la Figura No. 2 se observa que los va-
lores del diametro de burbuja (d,,) fueron los
mismos, porque se utilizd el mismo difusor para
ambas configuraciones (Columna de burbujeo y
reactor airlift de tubos concéntricos), por lo que
los valores se encontraban entre 0.2285 cm y
0.2853 cm, en funcién de la velocidad superficial
del gas (W, ) entre 0.3979 cm/s 'y 1.9895 cm/s.
Por lo tanto el diametro de burbuja depende del
area del difusor y del didametro de los poros, en
este caso se utilizd un difusor de poro fino con
un area de 15.904 cm?.

3.1.4 Tiempo terminal de mezclado (t_)

Para esta determinacion se realizd el experimen-
to desde dos puntos en el biorreactor, primera-
mente se presentan resultados de la inyeccion
del pulso de azul de metileno desde la parte su-
perior del reactor, presentados en la Figura No.
3, y posteriormente en la Figura No. 11, se pre-
sentan los valores obtenidos de la inyeccion del
pulso de azul de metileno desde la parte inferior
del cuerpo del reactor.




En la Figura No. 1 se presentan los resultados de los coeficientes de retencién de gas para las dos
configuraciones.
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Figura No. 1. Coeficiente de retencion del gas (E,) en funcién de W, en ambas configuraciones.

En la Figura No. 2, se presentan los resultados del didametro de burbuja para las dos configuracio-
nes.
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Figura No. 2. Didmetro de burbuja en funcién de W,
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Figura No. 3. Tiempo terminal de mezclado en funcién de Wsg inyectado desde la parte superior del reactor.
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Figura No. 4. Tiempo terminal de mezclado en funcién de Wsg inyectado desde la base del reactor.

En la Figura No. 5 se presentan los resultados del area interfacial del contacto gas-liquido para las

dos configuraciones.
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Figura No. 5. Area interfacial del contacto gas-liquido en funcién de Wsg.

En la Figura No. 3 se observa que los valores
del tiempo terminal de mezclado inyectado des-
de la parte superior del reactor para la Columna
de burbujeo se encontraba entre 7.232 s y 5.545
s, Yy para el reactor airlift de tubos concéntricos
se encontraba entre 6.557 s y 4.659 s; mientras
que en la Figura No. 4 se observa que los valo-
res del tiempo terminal de mezclado inyectado
desde la base del reactor para la Columna de
burbujeo se encontraba entre 6.641 s y 4.980
s, Y para el reactor airlift de tubos concéntricos
se encontraba entre 6.080 s y 4.769 s; ambos
casos en funcién de la velocidad superficial del
gas (ng) entre 0.3979 cm/s y 1.9895 cm/s. Por
lo que el tiempo terminal de mezclado fue me-
jor al inyectar el azul de metileno desde la base

del reactor en la configuracion del reactor airlift
de tubos concéntricos, ya que la homogeniza-
cién de la solucién de azul de metileno se reali-
z0 en tiempos mas cortos en comparacion con
la configuracion de la Columna de burbujeo; es
decir, la conversidon de la Columna de burbujeo
en reactor airfift mejord el tiempo terminal de
mezclado.

3.2.4 Determinacion del area interfacial
del contacto gas-liquido (a")

En la Figura No. 5 se observa que los valores
del area interfacial de contacto gas-liquido (a"),
para la Columna de burbujeo se encontraban
entre 0.2974 cm?/cm3 y 0.4775 cm?/cm?, y para




En las Figuras No. 6, No. 7 y No. 8 se presentan los resultados del Coeficiente tedrico de transferencia

de oxigeno (KLa) para las dos configuraciones.
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Figura No. 6. Coeficiente tedrico de transferencia de oxigeno (KLa) en funcion de Wsg en ambas configuraciones para las

correlaciones de Bello 1y 2 y Akita 2 y 1).
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Figura No. 7. Coeficiente tedrico de transferencia de oxigeno (KLa) en funcién de Wsg en ambas configuraciones para las

correlaciones de Bello et al. (1985) y Calderbank.

el reactor airfift de tubos concéntricos se encon-
traban entre 0.4188 cm?/cm? y 0.5725 cm?/cm3,
ambas configuraciones con una velocidad super-
ficial del gas (W,,) entre 0.3979 cm/s y 1.9895
cm/s. Por lo tanto la configuracion con mayor
area interfacial de contacto gas-liquido (a") es la
del reactor airlift de tubos concéntricos en com-
paracién con la de columna de burbujeo.

3.2.5 Coeficiente tedrico de transferen-
cia de oxigeno (K a) en las configuracio-
nes columna de burbujeo y airlift de tubos
concéntricos

En la Figura No. 6 se observa que para la corre-
lacién de Akita y Yoshida 2 y 1, los valores para

el Coeficiente tedrico de transferencia de oxige-
no (KLa) para la Columna de burbujeo se en-
contraba entre 8.05 h-1 y 143.93 h-1, mientras
que en el reactor airlift de tubos concéntricos
se utilizd la correlacion de Bello et al. (1985),
pero con dos tipos de relaciones, en la prime-
ra relacién (A, /A;) se obtuvieron valores entre
76.259 h-1y 15.728 h-1, en la segunda relacién
(Ad/Ar) se obtuvieron valores entre 52.072 h-1
y 8.544 h-1; ambas configuraciones en funcion
de la velocidad superficial del gas (W) entre
1.9895 cm/s y 0.3979 cm/s.

En la Figura No. 7 se observa que para la
correlacion de Calderbank 2 y 1, los valores para
el Coeficiente tedrico de transferencia de oxige-
no (KLa) para la Columna de burbujeo se en-



90 7 -e- Columna (Bousinesq) KLa (1/h)
-0 Airfift (Bello y col)1 v 2 KLa (1/h) Adif / Ar . ®
80 1 o At (Bello y col)1 y 2 KLa (1/h) Ad / Ar o 0O
- e il g
> o

60 4 /‘,‘,,70
Sy ;
£ 50 e o et
5 40 - 3 5
X 394 @ - ’ -

20 -

o
¢ ] @
0 T T E | T 1
0 0,5 1 1,5 2 2,5
Wsg (cm/s)

Figura No 8. Coeficiente tedrico de transferencia de oxigeno (KLa) en funcién de Wsg en ambas configuraciones para las

correlaciones de Bello y Bousinesq.

contraba entre 70.2 h-1 y 12.02 h-1, mientras
que en el reactor airlift de tubos concéntricos
se utilizé la correlacion de Bello et al. (1985),
pero con dos tipos de relaciones, en la primera
relacion (Adif/AR) se obtuvieron valores entre
76.259 h-1y 15.728 h-1, en la segunda relacién
(Ad/Ar) se obtuvieron valores entre 52.072 h-1
y 8.544 h-1; ambas configuraciones en funcion
de la velocidad superficial del gas (Wsg) entre
1.9895 cm/s y 0.3979 cm/s.

En la Figura No. 8 se observa que para la co-
rrelacion de Bousinesq el Coeficiente tedrico de
transferencia de oxigeno (KLa) para la columna
de burbujeo se encontraba entre 84.267 h-1 y
33.045 h-1, mientras que en el reactor airfift de
tubos concéntricos se utilizo la correlacién de
Bello et al. (1985), pero con dos tipos de relacio-
nes, en la primera relacion (Adif/AR) se obtuvie-
ron valores entre 76.259 h-1y 15.728 h-1, en la
segunda relacion (Ad/Ar) se obtuvieron valores
entre 52.072 h-1y 8.544 h-1; ambas configura-
ciones en funcién de la velocidad superficial del
gas (Wsg) entre 1.9895 cm/s y 0.3979 cm/s.

Por lo tanto, se puede mencionar que los
valores de KLa resultaron aceptables en ambas
configuraciones (segun Chisti y Jauregui-Haza
2002, quienes determinaron que al operar el
reactor con agua encontraron valores de Eg
que van desde 0 a 0.06 y KLa de 10 a 72 h-1),
pero la configuracion del reactor airlift de tubos
concéntricos es la que tiene valores de KLa més
aceptables dentro del rango de los valores de
Eg, lo que se traduce en velocidades de transfe-
rencia de oxigeno en el reactor suficientes para
satisfacer la demanda de oxigeno, ya que el co-

eficiente de transferencia de oxigeno depende
del area de contacto gas-liquido, del difusor uti-
lizado y del diametro de las burbujas.

4. CONCLUSIONES

La caracterizacion hidrodinamica de las configu-
raciones de reactor airfift de tubos concéntricos
y de la columna de burbujeo, presentan valores
aceptables de coeficiente de transferencia de
oxigeno, lo que se traduce en un intervalo am-
plio de posibilidades para utilizacion en distintos
bioprocesos. Los valores de KLa obtenidos son
suficientes para satisfacer la demanda de oxige-
no de un grupo importante de microorganismos,
y dado que el coeficiente de transferencia de
oxigeno depende del area de contacto gas-liqui-
do, se puede afirmar que el difusor utilizado es
el adecuado, ya que el diametro de las burbujas
generadas cumple con las especificaciones del
biorreactor.

En la determinacion de los valores del coefi-
ciente de retencion de gas, se observan ligeras
diferencias no significativas entre una configu-
racion y otra, sin embargo para el tiempo de
mezclado terminal, se observan mejorias nota-
bles en la configuracién airlift con respecto a la
columna burbujeadora, encontrandose de igual
manera un mezclado mas eficiente cuando se
inyecta desde la base, con respecto a la inyec-
cion a partir de la tapa del equipo. Se observé
un comportamiento exponencial en las veloci-
dades de circulacién de liquido en los ductos de
ascenso (Vicr) y de descenso (Vicd) del reactor
airlift de tubos concéntricos, lo que nos indica




una adecuada distribucion de las areas de cada
seccion del reactor.

El reactor disefiado y ahora caracterizado hi-
drodinamicamente es una herramienta indispen-
sable para trabajos posteriores relacionados con
determinacion de parametros cinéticos, optimi-
zacion y modelizacion de reacciones bioldgicas;
mismos que se desarrollan dentro de la linea de
investigacion de biotecnologia ambiental.
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SIMBOLOGIA

Adif = Area de difusor (cm?).

Asecc = Area seccional. (cm?).

(Adif/Ar) = Relacion de las areas del difusor con el reactor

_ (adimensional).

Ad = Area en el ducto de descenso (cm?).

Ar =Area en el ducto de ascenso (cm?).

(Ad/Ar) = Relacién de las areas en el airlift (adimensional).

Areac = Area del reactor (cm?).

AT = Area total (cm?).

A real = Area real (cm?).

D1 = Didmetro de la columna del reactor (cm).

H1 = Altura de la columna del reactor (cm).

D2 = Didmetro del tubo concéntrico (cm).

H2 = Altura del tubo concéntrico (cm).

dbsm = Didametro de burbuja Sauter medio (cm).

Qd = Coeficiente volumétrico de retencion de gas en el area de
descenso (cm?/cm3).

Or = Coeficiente volumétrico de retencion de gas en el érea de
ascenso (cm?/cm3).

(Qr=Qd) = Gasto de circulacién de aire en el reactor (cm?/s).

g = Constante gravitacional (cm/s?).

Hlg = Altura de la dispersién gas-liquido (cm).

HI = Altura del liquido contenido en el reactor (cm).

KLa = Coeficiente de transferencia de oxigeno (1/h).

tm = Tiempo terminal de mezclado (s).

Vicd = Velocidad de circulacion en el area de descenso
(cm/s).

Vicr = Velocidad de circulacién en el area de ascenso (cm/s).

Wsg = Velocidad superficial de gas (cm/s).

d = Area Interfacial de contacto gas-liquido (cm%/cm?).

Eg = Coeficiente de retencion del gas (adimensional).

ni = Nimero de veces que se presenta un didametro determi-
nado.

dbi = Valor del didmetro de las burbujas (cm).

Qg = Gasto volumétrico de aire (m*/h).

V= Volumen de mezcla gas-liquido (m?).

pg = Densidad del gas (kg/m3).

R = Constante general de los gases (Joule/Kmol°K).

T = Temperatura absoluta (°K).

D = Difusividad (cm?/s).

Dr = Didmetro del reactor (cm).

m = Viscosidad dinamica (g/cm s).

vc = Viscosidad cinematica = m/rl (cm¥/s).

rl = Densidad del liquido (g/cm?).

Sc = Nimero de Schmidt = vc/D (adimensional).

t = Tension superficial (g/s?)-

vb = Velocidad de ascenso de las burbujas (cm/s).

Bo = Nuimero de Bond (adimensional).

Ga = Numero de Galileo (adimensional).



