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El trabajo tiene como objetivo simular el comportamiento de un biorreactor de lecho fijo a escala
industrial que establezca las bases para la optimización del proceso de enriquecimiento proteico
del bagazo de caña de azúcar, empleando un modelo fenomenológico. El producto seleccionado
como caso de  estudio es el mismo que desarrolló en su tesis doctoral Ramos /1/, denominado
BAGAMES, compuesto fundamentalmente por residuos de la Empresa Azucarera Siboney: bagazo,
miel final y cachaza y con un inóculo de Cándida utilis.  El modelo matemático empleado está
validado hasta escala de 100 L, incluye el balance de masa para el crecimiento de la biomasa y
para el consumo de sustrato y el balance de energía con un modelo pseudohomogéneo. La
simulación del sistema se realizó con el programa MATLAB 7.0.1 (2004). Se exploraron las
variables de operación: tiempo de residencia y flujo específico de aire, que han sido estudiadas
en los procesos de fermentación en estado sólido (FES). Se observó que a medida que aumenta el
flujo específico de aire, disminuye la temperatura media y que existe un tiempo de contacto óptimo
desde el punto de vista del enriquecimiento en proteína. Se concluye que la simulación del proceso
a escala industrial prevé un adecuado control del proceso para un tiempo de residencia por encima
de 10 h y un flujo específico de aire superior a 0,2 L/(kg min). En estas condiciones se obtiene la
máxima producción de biomasa, más de 12 % BS.
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Industrial scale Fix Bed Bioreactor performance simulations, that establish a base for the proteic
sugar cane bagasse enrichment, employing a phenomenological model, is the main objective of this
investigation. The product selected as study case is the same was developed by Ramos /1/ in his
doctoral thesis, named BAGAMES, mainly compose by Siboney Sugar Industry residuum: bagasse,
molasses and mud, with and a Candida utilis inoculum. The mathematical model employed is
validated till 100 L scale, including the masse balance for the biomass development and for
substrate consumption and the energy balance with a pseudohomogeniuss model. The system
simulation has made with MATLAB 7.0.1 (2004) program. Here explored the variables: residence
time and specifically air flow, which has been studied in the Solid State Fermentation Process. Has
observed that specifically air flow ups, as downs the middle temperature and that exist an optimums
contact time for the protein enrichment. Has conclude that the industrial scale simulation process
forecast a suitable process control for a residence time for over 10 h and a specifically air flow over a
0, 2 L/ (kg min). In those conditions has obtained the maximuss biomass production, for over 12% BS.
Key words: mathematical modeling, simulation, bioreactor, SSF, scale-up.

_____________________

Introducción

La producción de alimento animal por FES de
residuos agroindustriales, principalmente, de la pro-
ducción azucarera, ha tenido avances a escalas de
laboratorio y de plantas pilotos, tanto por los resulta-
dos en el incremento de la masa microbiana como
por la formación de productos /1-5/, pero no se ha
podido extender a escala industrial /6/.

Con el cambio de escala pueden presentarse
problemas importantes de diferente naturaleza: físi-

ca, química y/o biológica, según el sistema en estu-
dio, relacionados principalmente, con el pobre mez-
clado y las características de transferencia de calor
del sólido, con la heterogeneidad del sistema y con la
manipulación del material /7-10/.

La simulación del proceso resulta de gran
importancia en la determinación de los valores de
las variables de operación para que el proceso sea
eficiente, por lo que el objetivo de este trabajo es
simular el comportamiento de un biorreactor de
lecho fijo a escala industrial que establezca las
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bases para la optimización del proceso de enri-
quecimiento proteico del bagazo de caña de azú-
car, empleando un modelo fenomenológico.

Fundamentación teórica

Se ha demostrado que los biorreactores de lecho
fijo resultan adecuados en procesos de FES por su
fácil construcción, manipulación y por los resultados
obtenidos en cuanto calidad del producto /1-3/.

Para el diseño tecnológico a escala industrial
se emplean diferentes métodos de escalado, que
se pueden clasificar como escalado por teoría de
la semejanza y escalado por modelación matemá-
tica. El primero, del cual se encuentran diferentes
variantes, se basa en determinar los números
adimensionales que caracterizan al sistema, a
partir de la teoría de la semejanza. El segundo,
como su nombre lo indica, se basa en el desarrollo
de modelos matemáticos fundamentados
fenomenológicamente ya que se corresponden
con las leyes naturales en que se fundamenta el
proceso tecnológico. Estos modelos describen el
comportamiento del sistema reaccionante ante
cualquiera de las diferentes combinaciones posi-
bles de las variables de operación, considerando
los procesos individuales de naturaleza científica
que ocurren verdaderamente /11, 12, 13/.

Una vez que se cuenta con los modelos mate-
máticos validados para describir de forma
fenomenológica el proceso fermentativo hasta
escala piloto, es posible realizar simulaciones del
comportamiento a escalas superiores que, según
Bissio /14/ para sistemas con reactantes y pro-
ductos sólidos, pueden tener factores de escala
entre 10 y 200, por lo que se pueden alcanzar
resultados confiables en los diseños para dimen-
siones típicas de los procesos industriales.

Métodos utilizados y condiciones
experimentales

Características del proceso fermentativo

El producto seleccionado como caso de  estu-
dio es el mismo que desarrolló en su tesis doctoral

Ramos /1/. Posteriormente, este alimento se con-
tinuó perfeccionando, dentro del Proyecto finan-
ciado por el Ministerio de la Educación Superior
“Enriquecimiento proteico del bagazo de caña de
azúcar”, en el que se le denominó BAGAMÉS.
Los residuos utilizados son el bagazo, la miel final
y la cachaza de la Empresa Azucarera Siboney,
en Camagüey, centro dedicado a la producción de
alimento para los animales, desde que comenzó el
proceso de redimensionamiento de la industria
azucarera cubana. Para el inóculo, se empleó la
levadura forrajera Cándida utilis, denominada
comercialmente Torula.

Modelo matemático del biorreactor
semicontinuo de lecho fijo

Caracterización física del biorreactor

El biorreactor de lecho fijo con aireación for-
zada es un equipo semicontinuo, que se caracte-
riza por funcionar continuamente con respecto al
flujo de gas y discontinuo en relación al lecho fijo de
partículas sólidas /7, 15/. Los experimentos de vali-
dación se hicieron a escala de 10 L y 100 L /6/.

Balances de masa

El balance de masa para la biomasa se descri-
be mediante la ecuación siguiente:

Para la cinética del incremento de biomasa se
plantea el modelo Logístico:
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En este trabajo, la influencia de la temperatura
sobre µMAX se obtuvo a partir de los datos expe-
rimentales obtenidos por Ramos /1/. Se empleó la
ecuación de Arrhenius modificada por Esener,
utilizada comúnmente en la FES /16-20/.
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Los parámetros del modelo se determinaron por
análisis de regresión no lineal, con el programa
Statgraphic Centurion XV, versión 15.1.02
(2006). El ajuste de la ecuación, permitió determi-
nar tanto los factores de frecuencia como las

energías de activación en la zona de activación y
la de desactivación.

Se emplearon las expresiones (4 y 5) para calcu-
lar la concentración máxima de biomasa y el rendimien-
to biomasa sustrato en función del temperatura /1/.

(4)

(6)

(7)

(8)

(10)

(5)

El balance de masa para el sustrato se describe por la ecuación:

Para la cinética del consumo de azúcares reductores, se utiliza la expresión propuesta por Pirt,
utilizada comúnmente en la FES /16/:

Balance de energía

El balance de energía se planteó como lo hizo
Ramos /1/, a partir del modelo pseudohomogéneo,
que ha sido el más empleado para describir el
comportamiento de la temperatura en
biorreactores de este tipo /16, 21, 22/. En este
caso se eliminó el término de transferencia de
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calor por conducción radial porque en los estudios
de validación del modelo a escala piloto se com-
probó que la transferencia de calor por las pare-
des del biorreactor tiende a ser despreciable a
medida que aumenta la escala, debido a la mala
conductividad térmica del sólido y a la relativa-
mente pequeña diferencia de temperaturas entre
el proceso y la temperatura de los alrededores.

Con las siguientes condiciones iniciales y de frontera:

(11)

(12)

(9)

En la tabla 1 se presentan los valores de las
constantes usadas para la simulación del

biorreactor. Se incluyen también los valores ini-
ciales que toman las variables.



TECNOLOGÍA QUÍMICA Vol. XXXII, No. 1, enero-abril del 2012 15

Tabla 1
Constantes usadas en la simulación del biorreactor de lecho fijo

La simulación del sistema se realizó con el
programa MATLAB 7.0.1 (2004), en el que se
utilizó una herramienta modular que se confeccio-
nó para este fin y que se ejecuta desde el módulo
SIMULRSC.m /6/. Las dimensiones del biorreactor
son: 2 m de altura y 3 m de diámetro, para una
relación L/D igual 0,6. En estas condiciones se
estima que el biorreactor tiene una capacidad aproxi-
mada de 9 t de producto húmedo.

La relación L/D y la altura elegidas están acorde
con lo recomendado en la literatura /16/ para equipos
donde no se utiliza sistema de enfriamiento. Mitchell
y col., /23/, por ejemplo, en sus estudios de simula-
ción encontraron que la altura crítica de la cama

(altura máxima permisible para evitar el
sobrecalentamiento del medio) era de 2,5 m.

Sensibilidad de las variables de operación

Muchas son las variables de interés en los
procesos de FES, dentro de las más importantes
se encuentran la relación altura/diámetro del equi-
po, la temperatura de entrada del aire, el tiempo
de residencia y el flujo específico de aire. Se ha
demostrado que a medida que aumenta la relación
altura/diámetro en los biorreactores de lecho fijo,
se afecta la transferencia de calor y, con ella, la
eficiencia del proceso, por lo que se recomiendan
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equipos de relación altura/diámetro iguales o
menores que uno  /24/. La temperatura de entrada
del aire se ha planteado que debe mantenerse
próxima a la temperatura óptima del proceso, ya que
si se usan valores menores para favorecer la trans-
ferencia de calor, se enfría demasiado la zona baja
del equipo y no se mejora el proceso /18 24/.

Por lo antes expuesto se decidió explorar las
variables de operación: tiempo de residencia y
flujo específico de aire, que han sido estudiadas
en los procesos de FES en general y
específicamente en la búsqueda de estrategias

para el control de la temperatura en los
biorreactores de lecho fijo /2, 17/.

Resultados y su discusión

En la figura 1 se presenta el comportamiento
del promedio de la proteína verdadera y de la
temperatura del medio, así como del coeficiente
de variación (CV) de ésta última en todo el
volumen del biorreactor, en función del tiempo de
residencia desde (8-14) h y del flujo específico de
aire para (0,1; 0,2; 0,3; 0,5) L/(kg min).

Fig. 1 Sensibilidad del sistema ante las variaciones de tiempo de residencia y flujo
específico de aire.

Se observa que a medida que aumenta el flujo
específico de aire, disminuye la temperatura me-
dia y el coeficiente de variación, lo cual es lógico,
debido al mejor control de la temperatura en el
biorreactor. La influencia del tiempo de residen-
cia es todavía más compleja y reveladora. Existe
un tiempo de contacto óptimo desde el punto de
vista de la proteína pues, demasiado tiempo de
contacto lleva a temperaturas medias cada vez
mayores que tienden a sobrepasar la temperatura
óptima del proceso desde el punto de vista de la

cinética, lo que hace que tienda a bajar la proteína
verdadera media en el biorreactor. Este efecto es
cada vez menos pronunciado en la medida que
aumenta el flujo específico de aire y no se detecta
a partir de cierto valor, en este caso 0,5 L/(kg
min). Se puede decir que la influencia de estas dos
variables es fuerte y no lineal pues no solo actúan
individualmente sino también con una cierta
interacción mutua.

Se puede afirmar que las mejores condiciones
de operación se obtienen para tiempo de residen-
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cia por encima de 10 h y flujo específico de aire
superior a 0,2 L/(kg min).

Conclusiones

La simulación del proceso en el biorreactor
semicontinuo de lecho fijo a escala industrial
prevé un adecuado control del proceso para un
tiempo de residencia por encima de 10 h y un flujo
específico de aire superior a 0,2 L/(kg min), con
los cuales se alcanzan valores de proteína verda-
dera por encima de 12 % BS. Estos resultados
constituyen un punto de partida para la optimización
del proceso de enriquecimiento proteico del baga-
zo de caña de azúcar.

Nomenclatura

A: factor de frecuencia en la etapa de activación h-1

B: factor de frecuencia en la etapa de desactivación
CpA: capacidad calorífica del aire J kg-1 de aire K-1

CpS: capacidad calorífica del sólido Jkg-1 K-1

EA1: energía de activación kJ mol-1

EA2: energía de desactivación kJ mol-1

Fea: flujo específico de aire L/(kg min)
mS: constante de mantenimiento celular kg S/(kg X h)
PV: concentración de proteína verdadera % BS
rS: velocidad de consumo de sustrato kg S kg-1 MS h-1

rX: velocidad de incremento de biomasa kg X kg-1 MS h-1

R: constante universal de los gases kJ/(kmol K)
S: concentración de azúcares reductores totales

kg ART kg-1 s. seco
T: temperatura °C
t: tiempo h
Ts: temperatura del sólido °C
vZ: velocidad en la dirección del eje z m h-1

X: concentración de biomasa. kg X kg-1 MS
XMAX: concentración máxima posible de biomasa

 kg X kg-1 MS
YXS: rendimiento biomasa-substrato mol mol-1 de S
(-∆∆∆∆∆Hr): calor metabólico kJ mol-1

µ: velocidad específica de crecimiento h-1

µMAX: velocidad específica de crecimiento máxima h-1

ρρρρρ: densidad kg m-3

o: magnitud evaluada en las condiciones iniciales.
S: magnitud evaluada en la fase sólida.
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