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RESUMEN 

 

 Los reactores agitados ya sea por medios mecánicos o neumáticamente son 

ampliamente utilizados en muchos procesos industriales. Los tanques agitados 

específicamente en el caso de biorreactores, se utilizan para mejorar la transferencia de 

calor y masa eliminando las inhomogeneidades o gradientes de alguna propiedad mediante 

la renovación del flujo. Estos sistemas de mezclado tienen una gama muy amplia de 

condiciones de operación por lo que está disponible una gran variedad de diseños de 

tanques agitados para adaptarse a distintas aplicaciones, en cuantos los sistemas que 

inducen la mezcla mediante un flujo de gas, encontramos diseños como la columna de 

burbujeo y reactores airlift, en donde el movimiento del fluido es promovido por las 

burbujas ascendentes del gas. En la actualidad los detalles del patrón de flujo obtenido por 

los diferentes diseños de estos sistemas y el grado de mezcla que puede ser alcanzado en 

ellos es de gran interés en la mayoría de las aplicaciones industriales. 

 

El diseño y el escalamiento de los biorreactores, así como la cuantificación del mezclado, 

han sido abordados tradicionalmente mediante el desarrollo de ecuaciones empíricas de 

diseño, debido principalmente a la complejidad de la dinámica de fluidos involucrada en 

este tipo de equipos. Por ejemplo, para una determinada unidad, el grado de mezcla se 

deduce mediante el análisis de las distribuciones de tiempo de residencia de un trazador, en 

sistemas continuos o como el tiempo necesario para alcanzar cierto grado de uniformidad 

en el caso de sistemas batch. Aunque este enfoque ha demostrado ser satisfactorio para 

muchas aplicaciones, es más bien limitada, ya que deja de lado la complejidad del flujo. 

Por otra parte las ecuaciones empíricas suelen ser muy específicas y basadas en la 

experiencia, por lo que rara vez contribuyen al desarrollo de la teoría. 

 

Recientemente la dinámica de fluidos computacional (CFD, por sus siglas en inglés) y 

técnicas avanzadas de experimentación como la velocimetría láser han sido cada vez más 

utilizadas para obtener una mejor comprensión del flujo de fluidos y el mezclado dentro de 

los reactores, incluyendo el conocimiento detallado de las características del flujo y de la 
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distribución de material dentro del recipiente. Tal comprensión detallada del proceso es 

esencial para un mejor diseño y selección de equipo. La simulación computacional se ha 

empleado con éxito en muchas aplicaciones industriales del giro alimenticio y 

biotecnológico. De igual forma los avances en el software de CFD y la potencia de las 

computadoras plantearon la posibilidad de determinar los patrones de flujo y calidad de la 

mezcla en diferentes tipos de biorreactores por simulación más que por experimentos. 

 

En base a esto el presente trabajo tiene como principal objetivo obtener un modelo 

computacional de la hidrodinámica de biorreactores tipo batch para fines de simulación, 

desarrollando modelos para reactores tipo tanque agitado en régimen laminar y transitorio 

sin aireación y columnas aireadas en régimen turbulento planteado los siguientes objetivos 

específicos: 

1. Realizar el modelo de un tanque agitado mecánicamente con diferentes impulsores. 

2. Desarrollar modelos en 2 y 3 dimensiones de los reactores tipo columna de 

burbujeo y airlift. 

3. Obtener los patrones de flujo en los reactores estudiados. 

4. Desarrollar pruebas numéricas para la obtención del tiempo de mezclado. 

5. Estimar el consumo de potencia para sistemas de agitación mecánica. 

 

Esto se realiza empleando el método de elementos finitos disponible en COMSOL 

Multiphysics para el desarrollo de los modelos y la solución de las ecuaciones de flujo, así 

como la estimación de los diversos parámetros de mezclado y de transferencia de los 

reactores analizados con un volumen de operación de 6 litros. Los patrones de flujo son 

obtenidos en forma de campos vectoriales de velocidad y líneas de flujo, con los cuales se 

muestra a detalle el comportamiento de fluido dentro del recipiente de reactor, para en el 

caso del fermentador tipo tanque agitado, se analiza tanto el efecto geométrico como el 

impacto de la reología del fluido en agitación, sobre el tiempo de mezcla experimental y el 

patrón de flujo correspondiente, en cuanto a las torres de contacto gas-liquido, se realiza un 

análisis sobre el efecto de la estimación de la velocidad en simulaciones 2D o 3D en ambos 

casos de estudio se buscó determinar los efectos de los factores operacionales en la 

homogeneidad del medio.  
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CAPÍTULO I 

Hidrodinámica y mezclado en reactores biológicos 
 

1.1 Diseño de Biorreactores 

El biorreactor es el corazón de cualquier proceso bioquímico en el que las enzimas, 

sistemas microbianos, células de mamíferos o vegetales, se utilizan para la fabricación de 

una amplia gama de productos biológicos (Vogel et al., 1997). Para diseñar un biorreactor, 

se tienen que definir ciertas especificaciones y es necesario tener conocimiento de la 

cinética de reacción, ya que es fundamental para entender el comportamiento del reactor 

biológico, también se requieren conocimientos de áreas de la ingeniería de bioprocesos, 

tales como balances de materia y energía, requerimientos de mezclado, transferencia de 

calor y/o masa, debido a que las decisiones tomadas en el diseño del biorreactor pueden 

tener un impacto significativo en el rendimiento global del proceso (Doran, 1995; Stanbury 

et al., 1995). 

 

Actualmente existen tres grupos de biorreactores utilizados en la producción industrial 

(Najafpour, 2007): 

1. Sistemas no aireados, sin agitación: alrededor del 70% de los biorreactores están en 

esta categoría. 

2. Sistemas aireados, sin agitación: alrededor del 10% de los biorreactores. 

3. Sistemas con aireación y agitación: el 20% de los biorreactores de operación 

industrial.  

El diseño de un biorreactor no es únicamente la aplicación de conceptos básicos y teóricos 

que conlleven a lograr un prototipo para la realización de un modelo, sino otra gran parte 

trata de la adaptación creativa y de la utilización del ingenio propio para lograr el objetivo 

de conjuntar el ambiente biológico de un cultivo vivo con el ambiente artificial de un 

dispositivo controlado; este resultado es denominado biorreactor o reactor biológico.  

 

La función principal de un biorreactor es proporcionar un ambiente controlado para lograr 

un óptimo crecimiento y/o la formación de productos en las células de un sistema en 
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particular (Doran, 1995; Bailey et al., 1996), para esto debe seleccionarse un diseño en el 

cual exista una transferencia de momento, calor y masa (Scragg, 1988) convenientes para 

cumplir factores como: 

 Concentraciones de biomasa lo suficientemente altas, para obtener un rendimiento 

elevado durante la fermentación. 

  Condiciones estériles, para evitar la contaminación y pérdida de eficiencia. 

 Agitación eficaz, para establecer una distribución uniforme de sustrato y biomasa 

en el volumen de trabajo del biorreactor. 

 Temperatura constante, la temperatura óptima del crecimiento microbiano. 

 Creación de condiciones de corte adecuadas. 

 Suministro de nutrientes, extracción de productos, aireación y otras condiciones 

que pueden afectar el metabolismo o las actividades microbianas produciendo una 

inhibición de productos o desarrollo celular. 

 

Sin duda, todos estos factores se encuentran íntimamente relacionados a la hidrodinámica 

presente en el tipo de biorreactor seleccionado, ya que la velocidad de la trasferencia de 

calor y masa depende en gran medida del campo de flujo en el sistema (Bailey et al., 1996; 

Dutta, 2008; McNeil et al., 2008). La elección del diseño y la estrategia de operación 

tienen un efecto significativo en la conversión de sustrato, la susceptibilidad a la 

especificidad del producto y el proceso de contaminación (Scragg, 1988; Doran, 1995; 

Stanbury et al., 1995; Vogel et al., 1997; Coulson et al., 1999). 

 

Los biorreactores se clasifican en diversas categorías, según su modo de operación existen 

reactores por lote, semi-continuos y continuos (McNeil et al., 2008), dependiendo de la 

configuración de diseño, los podemos clasificar principalmente en biorreactores tipo 

tanque agitado, torres de contacto gas-liquido, reactores de lecho fijo, lecho fluidizado, 

existiendo otras variaciones y diseños para casos específicos (Doran, 1995). De todos éstos 

las configuraciones más comunes son los tanques agitados mecánicamente, las columnas 

de burbujeo y los reactores airlift, por lo que en este trabajo se hará énfasis a este tipo 

biorreactores. 
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1.2 Reactores agitados mecánicamente 

El biorreactor más importante de uso industrial es el tanque de mezclado 

convencional (Tatterson, 1994, Najafpour, 2007). La Figura 1.1b) muestra un diagrama 

esquemático de este tipo de reactores. Los reactores para experimentos de laboratorio son 

de vidrio y tienen un volumen de hasta 20 litros. Para volúmenes mayores se construyen de 

acero inoxidable. La relación diámetro-altura puede variar entre 2:1 y 6:1, dependiendo en 

gran medida de la cantidad de calor que se tiene que remover. El fondo del tanque es 

redondeado y no plano, con el fin de eliminar los rincones escarpados o regiones en las que 

no penetrarían las corrientes de fluido (Vogel et al. 1997; Paul et al., 2004; McNeil et al., 

2008). La flecha del agitador puede estar situada en la parte superior o inferior y es 

accionado por un motor, a veces directamente conectado al eje, pero más frecuentemente 

acoplado al eje a través de una caja reductora de velocidad. Generalmente estos tanques 

están equipados con deflectores, que impiden la formación un vórtice en el centro, esto 

tiende a mejorar la mezcla, al reducir la componente tangencial del flujo, para tanques con 

un diámetro menor a 3 metros se utilizan cuatro bafles, en los recipientes más grandes se 

utilizan de seis a ocho deflectores. En un diseño estándar (Figura 1.1a)), la anchura del 

deflector J, es por lo general entre Dt/10 y Dt/12, en la que Dt es el diámetro del tanque 

(Harnby et al., 1992; Stanbury et al., 1995; Chhabra et al., 1999). 

 

Figura 1.1. a) Medidas de un tanque agitado (McCabe et al., 1991), b) Fermentador batch 

convencional (Najafpour, 2007). 
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Por lo general, el 75% del volumen de diseño se utiliza como volumen de trabajo, en un 

tanque de fermentación alrededor del 75% del volumen total del reactor contiene líquido, 

el 25% restante se utiliza para el espacio de gas, ya que si llega a producirse espuma, no 

hay ninguna posibilidad inmediata de contaminación (Stanbury et al., 1995; Vogel et al., 

1997; Najafpour, 2007). Si la altura del líquido es igual al diámetro (H=Dt), un agitador es 

suficiente. Si esta altura es el doble del diámetro o más (H≥2Dt), se debe montar 

impulsores adicionales en el eje, separados por una distancia Di. Se ha demostrado que la 

instalación de varios impulsores mejora la mezcla y la transferencia de calor y masa 

(Harnby et al., 1992; Doran, 1995; Chhabra, 2003; Paul et al., 2004). Los difusores de aire 

siempre deben estar ubicados cerca de la parte inferior del recipiente con una distancia Di/2 

por debajo del agitador, donde Di es el diámetro de los impulsores. Una agitación o 

aireación elevadas pueden causar problemas importantes como la espuma, que puede llegar 

causar la contaminación de la fermentación, por ello se agregan antiespumantes para la 

reducción de espuma, sin embargo pueden tener efectos inhibitorios sobre el crecimiento 

de los microrganismos, por lo que montan se montan dispositivos más simples, como 

rastrillos en el eje sobre la superficie del líquido (Dutta, 2008; McNeil et al., 2008). 

 

1.2.1 Geometría y patrones de flujo en reactores de agitados 

Las relaciones geométricas en los tanques varían dependiendo de la naturaleza del 

problema de agitación y el diseño estos sistemas generalmente es específico para cada 

caso, según la viscosidad y demás propiedades del fluido en cuestión, en estos reactores el 

impulsor crea un patrón de flujo en el sistema, dando lugar a que el líquido circule a través 

del tanque y eventualmente retorne al impulsor, sin embargo también son incorporados 

accesorios como bafles, tubos de entrada y salida, serpentines, encamisados y vainas para 

termómetros  u otros instrumentos de medición, los cuales tienden a modificar dicho patrón 

de flujo en ciertas zonas (Chhabra et al., 1999; Marshall et al., 2003; Couper et al., 2005). 

Se puede comprender de una mejor manera la forma en la que está realizándose la mezcla a 

partir del análisis de los campos de flujo creados por el impulsor en un tanque de 

mezclado, este tipo de estudios también facilitan la identificación de zonas de 

estancamiento o muertas en el tanque (Gardner et al., 1992; Chhabra et al., 1999; 

Lamberto et al., 2001; Chhabra, 2003; Paul et al., 2004). Los patrones de flujo son 
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fuertemente dependientes del tipo de impulsor y la geometría del sistema, también son 

influenciados por las propiedades reológicas del líquido (McCabe et al., 1991; Harnby et 

al., 1992; Mezaki et al., 2000; Alvarez et al., 2002). Es habitual y conveniente clasificar 

los agitadores en tres tipos (Chhabra et al., 1999): 

(I) Impulsores clase I, mostrados en la Figura 1.2a)-h), operan a velocidades de 

rotación relativamente altas, generando altas tasas de deformación en las 

proximidades de la turbina, impartiendo una distribución favorable de movimiento 

a todo el volumen de líquido. Estos sistemas cuentan con una relación diámetro del 

impulsor con el diámetro del tanque en el rango 0.16≤Di/Dt≤0.6. Por lo general, 

operan en régimen de transición o turbulento.  

(II) Impulsores clase II se caracterizan por tener una proximidad a las paredes del 

tanque, extendiéndose por todo el diámetro del tanque, su funcionamiento se basa 

en un corte intenso en los pequeños huecos entre las paredes. Los impulsores tipo 

ancla (Figura.1.2j)) son representativos del grupo con un relación 0.8≤Di/Dt≤0.9.  

(III) Impulsores clase III, los cuales son impulsores de rotación lenta que no dan 

lugar a velocidades de corte elevadas, pero tienen una excelente capacidad de 

bombeo para garantizar un movimiento adecuado que se imparte en todas las partes 

del tanque. Los impulsores de tornillo y cinta helicoidal (Figura 1.2i)) son ejemplos 

de esta categoría. 

Debido a las diferentes características del tipo de flujo creado por cada uno de los 

impulsores, a continuación se realiza una a detalle de cada uno de ellos. 

1. Impulsores Clase I 

Los patrones de flujo en tanques agitados para fluidos newtonianos y no 

newtonianos inelásticos producidos por este tipo de impulsores, han sido reportados por 

muchos investigadores (Metzner et al., 1960; Norwood et al., 1960; Solomon et al., 1981; 

Wichterle et al., 1981; Elson et al., 1986; Calabrese et al., 1989; Elson, 1990; Jaworski et 

al., 1994; Ozcan-Taskin et al., 1995; Myers et al., 1997; Amanullah et al., 1998; Mishra et 

al., 1998; Fangary et al., 2000; Aubin et al., 2001; Jaworski et al., 2001; Mavros et al., 

2001). Las técnicas experimentales empleadas incluyen la utilización de trazadores, 
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partículas neutras de flotación o burbujas de hidrógeno, emisión de positrones, métodos de 

visualización por rayos X, Velocimetria Láser-Doppler, etc. 

Figura 1.2. Impulsores representativos de cada clase para el mezclado de fluidos en tanques 

agitados mecánicamente, a) hélice marina b) Chemineer Hidrofoil HE-3 c) turbina de disco de 

6 palas o Rushton d) impulsor de 4 paletas inclinadas a 45° e) turbina de 4 paletas f) 

Chemineer CD-6 g) impulsor de gasificación h) impulsor sawtooth i) cinta helicoidal j) 

impulsor de ancla k) Ekato intermintente l) Paravisc. (Couper et al., 2005). 

 

Las características de los patrones de flujo primarios producido por hélices y turbinas de 

disco se muestran en la Figura 1.3a). El campo de flujo es tridimensional e inestable y es 

útil en la ubicación de zonas muertas. Básicamente, las hélices crean un flujo axial a través 

de la flecha, que puede ser hacia arriba o hacia abajo dependiendo de la dirección de la 

rotación, este patrón de flujo puede ser ventajoso en aplicaciones donde es necesario 

suspender los sólidos. Sin embargo, a medida que disminuye el número de Reynolds, el 

flujo es principalmente en la dirección radial. Las turbinas de disco crean un fuerte flujo 

radial hacia el exterior del impulsor, por lo tanto establecen zonas de circulación hacia la 

parte superior e inferior del recipiente. El patrón de flujo se puede cambiar modificando la 

geometría del impulsor, por ejemplo, si las palas de la turbina están en ángulo con la 
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vertical, se produce un componente de flujo axial. Del mismo modo, estos impulsores 

producen un campo de flujo con importantes componentes de velocidad tangencial, que no 

favorecen la mezcla, generando la presencia del vórtice, esto se puede evitar mediante la 

instalación de deflectores y/o por el montaje del agitador en una posición descentrada, 

Figura 1.3 (Strek et al., 1993; Coulson et al., 1999).  

Figura 1.3. a) Patrones de flujo en turbinas y hélices (McCabe et al., 1991), b) impulsores 

excéntricos (Coulson et al., 1999). 

 

Las impulsores tipo I, se utilizan para fluidos newtonianos de baja viscosidad y fluidos 

inelásticos adelgazantes al corte, habitualmente operan en regiones de flujo de transición y 

turbulento. Para un material adelgazante al corte la viscosidad aparente es más baja en la 

región cercana al impulsor y el movimiento del fluido disminuye rápidamente conforme se 

aleja de la turbina, esto sucede mucho más rápido en que lo visto en líquidos newtonianos 

(Wichterle et al., 1984). Los fluidos viscoplásticos que poseen una producción de tensión 

también muestran un comportamiento cualitativamente similar en el sentido de que la 

fuerza cortante inducida por el motor rotatorio se limita a una pequeña cavidad (caverna) y 

fuera de esta cavidad el mezclado es prácticamente nulo (Nagata et al., 1970). En ese caso, 

aproximadamente un 30% del volumen total es lo que logra mezclarse, mientras que el 

resto permanece en condiciones prácticamente estáticas. La manera más sencilla de evitar 

dichas zonas consiste en aumentar la velocidad de rotación del impulsor, sin embargo, se 

requiere un mayor consumo de energía para lograr el grado de homogeneidad deseado. 
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Lamberto et al. (2001) determinó mediante un estudio numérico y experimental, la 

existencia de zona segregadas en forma de anillos formados arriba y abajo del impulsor 

empleando fluidos newtonianos a bajos números de Reynolds, observaron que la posición 

y tamaño de esas regiones segregadas depende fuertemente del valor del número de 

Reynolds, así como de la posición de las aspas del impulsor, los planos de corte de estas 

cavernas muestran un patrón de flujo caótico con zonas de recirculación estancadas en 

forma de toroides en la partes inferior y superior del impulsor (Alvarez et al., 2002, 2005), 

este tipo de patologías de mezclado ha sido ampliamente estudiado en biorreactores. 

 

2. Impulsores Clase II 

Los impulsores de proximidad de tipo ancla o compuerta tienden a producir una 

mala circulación axial del líquido en el tanque, en términos generales estos impulsores 

promueven el movimiento del fluido cerca de la pared, pero dejan el seno del líquido cerca 

del eje relativamente estancado. Además, debido a que en la parte superior existe una 

pobre renovación del flujo, por lo general se presentan importantes gradientes de 

concentración axial. Sin embargo, Peters y Smith (1967) reportan que el flujo axial puede 

ser casi 15 veces mayor en un medio viscoelástico que en un fluido newtoniano. Los 

patrones de flujo típicos para un impulsor de ancla se esbozan en la Figura 1.4a. 

 

3. Impulsores Clase III 

La baja eficiencia de los impulsores de clase II puede ser reducida mediante el uso 

adicional de una cinta o un tornillo helicoidal que imparta un flujo axial, en estos sistemas 

el bombeo del líquido únicamente tiende a la baja cerca del eje. El primer estudio del 

patrón de flujo producido por un impulsor de la cinta helicoidal es el de Nagata et al. 

(1956), Posteriormente Espinosa-Solares et al. (1997a, 1997b, 2001, 2002) y Rivera et al. 

(2006), reportaron resultados positivos en el uso de este tipo de impulsores compuestos e 

impulsores coaxiales girando en sentidos contrarios. La Figura 1.4b muestra el patrón de 

flujo complejo inducido por un impulsor de la cinta helicoidal. La circulación principal de 

arriba a abajo, es ocasionada principalmente a la acción de bombeo axial de la cinta, lo 

cual promueve el mezclado, la región de corte producida por la cinta está confinada en las 

regiones dentro y fuera de la hoja, el corte entre la mayor parte del líquido y la pared es de 
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naturaleza cíclica, la información sobre los patrones de flujo producido por un tornillo 

helicoidal es mucho más escasa.  

 

Figura 1.4. Patrones de flujo en tanques con impulsores tipo ancla a) y cinta helicoidal b) 

(Chhabra, 2003). 

 

De la descripción anterior, es claro que los patrones de flujo desarrollado en un tanque de 

mezcla son fuertemente dependientes de la configuración  del tanque, el impulsor, la 

reología del medio y las condiciones de funcionamiento. No hace falta subrayar que se 

necesita un especial cuidado en la selección de un equipo, para garantizar que el patrón de 

flujo resultante sea adecuado para el uso previsto. 

 

1.2.3 Consumo de potencia en tanques agitados 

Desde el punto de vista práctico, el consumo de energía es quizás el parámetro más 

importante en el diseño de tanques agitados (Nouri et al., 1998; Coulson et al., 1999). 

Debido a los patrones de flujo muy diferentes y los mecanismos de mezcla implicados, es 

conveniente considerar el consumo de energía en los sistemas de baja y alta viscosidad por 

separado. 

 

(I) Sistemas de baja viscosidad 

El equipo típico para fluidos de baja viscosidad se compone por impulsores de clase 

I. A pesar de trabajar adecuadamente en el mezclado de fluidos de sola fase con baja 

viscosidad, su importancia es muy poca en aplicaciones industriales de materiales no-
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newtonianos de alta viscosidad, sin embargo sirven como punto de partida útil para el 

posterior tratamiento de este tipo de fluidos (Tatterson, 1994). Para un tanque de diámetro 

Dt en la que se agita un líquido newtoniano de viscosidad µ, y densidad ρ, mediante un 

impulsor de diámetro Di, el cual gira a una velocidad angular Ni, la potencia de entrada Po 

para que el líquido se mueva, depende de las variables independientes (µ, ρ, Di, Dt, Ni, g y 

otras dimensiones geométricas) y puede ser expresado como (McCabe et al., 1991): 

0     ,  ,  ,  ,  ,  ,   i t iP f µ D D N g dimensiones geométricas    (1.1) 

En la ecuación (1.1), Po es la potencia del impulsor, es decir, la energía disipada por unidad 

de tiempo dentro del líquido. Es evidente que la energía eléctrica necesaria en el motor será 

mayor que Po debido a las pérdidas de transmisión en el motor, rodamientos, la caja de 

cambios, etc. No puede establecerse relación funcional a partir de la ecuación (1.1), sin 

embargo, utilizando un análisis dimensional, el número de variables puede ser reducido a: 

2 2

3 5
, ,  o i i i i

i i

P N D N D
f relaciones geometricas

gN D
  (1.2) 

donde el grupo adimensional en el lado izquierdo es el número de potencia (Np), Po; 

ρNiDi
2
/µ es el número de Reynolds para impulsores (Rei), y Ni

2
Di/g es el número de Froude 

(Fr). Las relaciones geométricas se limitan específicamente a la relación Di/Dt (Coulson et 

al., 1999). Para los sistemas geométricamente similares, estas relaciones deben ser 

constantes y la relación funcional entre la cantidad de energía y de los otros grupos se 

reduce únicamente a una función del número de Reynolds y de Froude, este último 

generalmente es importante sólo cuando se existe la formación de vórtices, y puede pasarse 

por alto si el valor del número de Reynolds es menor de 300 o si se cuenta con un sistema 

baffleado o con impulsores excéntricos que eviten la formación del vórtice, en este caso la 

cantidad de energía solo está en función del número de Reynolds y la geometría (Couper et 

al., 2005). La Figura 1.5 muestra esta relación funcional para una serie de impulsores 

utilizados para agitar líquidos de viscosidad baja (Bates et al., 1963). Para un arreglo de 

geometría fijo y un fluido de una fase, los datos pueden ser representados por una curva de 

potencia única. Se pueden distinguir tres zonas distintas en la curva de potencia: a valores 

pequeños de número de Reynolds (<~10), en flujo laminar se produce una pendiente en la 

curva de potencia en coordenadas log-log de -1 (Harnby et al., 1992). Esta región, que se 

caracteriza por la lentitud de la mezcla, es donde se procesan la mayoría de líquidos de alta 
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viscosidad (newtonianos y no newtonianos). A valores muy altos del número de Reynolds 

(>~10
4
), El flujo es totalmente turbulento y domina la inercia, lo que resulta en una mezcla 

rápida.  

 

Figura 1.5. Curva de potencia para impulsores clase I (Bates et al., 1963). 

 

En esta región, el número de potencia es prácticamente constante e independiente del 

número de Reynolds, esto también se ha demostrado para fluidos con adelgazamiento al 

corte (Nouri et al., 1998), sin embargo, depende de la configuración  del impulsor y el 

tanque. Entre la zona de flujo laminar y turbulento, se encuentra la zona de transición, en la 

que las fuerzas viscosas e inerciales son de una magnitud comparable y no existe ninguna 

relación matemática simple entre Po y Re en esta región de flujo. Aunque en general se 

acepta que el flujo laminar se produce para Re<~10, el paso de flujo de transición a flujo 

turbulento completamente desarrollado depende en gran medida del sistema de agitación. 

En la literatura están disponibles muchas curvas de potencia para diferentes geometrías de 

impulsor, arreglos de bafle, etc. (Skelland, 1983; Gardner et al., 1992; Harnby et al., 1992; 

Tatterson, 1994; Ibrahim et al., 1995), pero siempre hay que recordar que aunque el 

enfoque de curva de potencia es aplicable a cualquier fluido newtoniano de una sola fase, a 

cualquier velocidad del impulsor, la curva solo es válida para una geometría, estando 
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disponible información adecuada sobre los sistemas de baja viscosidad para la estimación 

de las necesidades de energía en la mayoría de las condiciones de interés práctico. 

 

(II) sistemas de alta viscosidad newtoniana y no newtoniana inelástica 

La mezcla de líquidos de alta viscosidad es lenta, tanto a escala molecular, debido a 

los bajos valores de la difusividad molecular, así como en la escala macroscópica, debido a 

los bajos niveles de flujo en el seno del fluido (Chhabra, 2003). Mientras que en los 

líquidos de baja viscosidad dinámica se pueden transferir movimiento de un motor 

rotatorio a través de un cuerpo relativamente grande de líquido, en líquidos altamente 

viscosos sólo el fluido en la vecindad inmediata del impulsor es influenciado y el flujo es 

normalmente laminar.  

 

Para la mezcla de líquidos no newtonianos de alta viscosidad, por lo general es necesario el 

uso de impulsores especialmente diseñados con poco espacio en las paredes del recipiente. 

La agitación con impulsores pequeños de alta velocidad simplemente ocasiona un gran 

derroche de energía que se disipa en la parte central del tanque, sobre todo cuando el 

líquido es altamente adelgazante al corte. Generalmente el enfoque de la curva de potencia 

es aplicable a sistemas no newtonianos, mediante una relación simple, entre el consumo de 

energía de los líquidos no newtonianos independientes del tiempo y líquidos newtonianos 

en la región laminar, utilizando en concepto de Fluido Newtoniano Generalizado, FNG 

(Metzner, 1957). En conclusión, es posible estimar los requerimientos de energía para la 

agitación de fluidos no newtonianos inelásticos de una sola fase con una exactitud 

razonable en la mayoría de las condiciones de interés. Están disponibles en la literatura 

muchos artículos de revisión útil sobre los avances en la compresión  de este tipo de 

sistemas (Chavan et al., 1980; Harnby et al., 1992; Espinosa-Solares et al., 1997a; 

Espinosa-Solares et al., 1997b). 

 

1.3 Reactores de burbujas 

Una alternativa a los reactores agitados, son los reactores sin agitación mecánica, 

tal como las columnas aireadas, en las cuales el aire subministrado es aprovechado con 

fines de mezclado (Chisti, 1989). Este tipo de reactores tiene la ventaja de requerir un 
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consumo de energía mucho menor al de los tanques agitados y son utilizados 

industrialmente para la producción de levadura de panadería, cerveza y vinagre, en el 

tratamiento de aguas residuales (Doran, 1995; McNeil et al., 2008). Por su baja tasa de 

cillazadura también son aceptados para el cultivo de células animales y vegetales, así como 

para catalizadores inmovilizados (Bailey et al., 1996; Najafpour, 2007), un resumen de 

aplicaciones de estos sistemas se puede consultar en diversos trabajos (Shah et al., 1982; 

Doraiswamy et al., 1986; Deckwer, 1992). 

 

1.3.1 Configuración y patrones de flujo en columnas 

Los reactores impulsados por aire generalmente consisten en recipientes cilíndricos 

con alturas superiores al doble del diámetro, la hidrodinámica de este tipo de reactores 

depende fuertemente del caudal de gas, el diseño del difusor, las propiedades de la fase 

líquido así como de la configuración geométrica (Stanbury et al., 1995; McNeil et al., 

2008). Los principales diseños son las columnas de burbujeo y los reactores air lift. 

 

1.3.1.1 Columnas de burbujeo 

Los reactores de columna de burbujeo no presentan estructuras internas, 

únicamente cuentan con un difusor para la inyección de aire comprimido, la relación 

altura/diámetro varía según el proceso de aplicación, por ejemplo en la producción de 

levadura para panadería es común encontrar un relación 3:1, en cambio para otra 

aplicaciones como el vinagre destaca la relación 6:1, cuando la altura de la columna es 

muy alta se instalan placas horizontales perforadas para evitar la coalescencia de las 

burbujas y lograr una mejor distribución del aire (Doran, 1995; Bailey et al., 1996; 

Najafpour, 2007; Katoh et al., 2009). 

 

En las columnas de burbujas, el movimiento de la fase de gas se realiza en forma de una 

fase dispersa de burbujas dentro de un medio líquido continuo (Couper et al., 2005). Las 

columnas de burbujas pueden operar en un régimen homogéneo o heterogéneo. El régimen 

homogéneo se caracteriza por la concentración casi uniforme de burbujas a lo largo de la 

columna, sin un movimiento convectivo significativo en el seno del líquido (Dhotre et al., 

2005). Por el contrario, el régimen heterogéneo se caracteriza por una concentración de la 



14 

 

burbujas no uniforme (junto con una amplia distribución de tamaño de burbujas) y un 

movimiento convectivo intenso en la fase líquida, provocando un gran flujo caótico de 

recirculación (Tzeng et al., 1993; Chen et al., 1994). Este régimen prevalece en la mayoría 

de las columnas de burbujas comerciales (Katoh et al., 2009). Un diagrama esquemático de 

una sección de la columna de burbujas en régimen heterogéneo se muestra en la Figura 1.6. 

 
   a)      b) 

Figura 1.6. Regiones macroscópicas de flujo, a) Columna 2D (Tzeng et al., 1993), b) Columna 

3D (Chen et al., 1994). 

 

1.3.1.2 Reactores de tiro o corriente de aire 

Al igual que en las columnas de burbujas, en los reactores de tiro de aire el 

mezclado se produce sin agitación mecánica. El rasgo característico que los diferencia de 

los reactores de columna de burbujas es que las corrientes de flujo de líquido están más 

definidas debido a la separación física de las corrientes ascendentes y descendentes (Chisti, 

1989). Como se muestra en la Figura 1.7, el gas inyectado únicamente en una parte de la 

sección del reactor denominada riser (Doran, 1995). El gas existente en el reactor y la 

disminución de la densidad producen un movimiento ascendente del líquido en el riser. El 

gas se retira del líquido en la parte superior del reactor dejando al líquido más pesado libre 

de burbujas y se recircula por el downcomer. Existen varios tipos diferentes de reactores de 

tiro de aire, las configuraciones más comunes se muestran en la Figura 1.7. En los 

reactores de recirculación interna, el riser y el downcomer están separados por un deflector 
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interno o tubo de tiro, el aire puede inyectarse bien en el tubo o en el anillo bucear. En los 

reactores de recirculación externa, se conectan dos tubos verticales separados por pequeñas 

secciones horizontales en la parte superior e inferior, en esta configuración  la separación 

del gas es más efectiva ya que ambas secciones se encuentran separadas, lo que ocasiona 

un aumento en la diferencia de densidades entre las secciones obteniéndose una mejor 

circulación y mezcla. 

 

Figura 1.7. Configuraciones de reactores airlift, recirculación interna a), b) y externa c) (Doran, 

1995).  

 

En los fermentadores airlift se pueden generar altas velocidades lineales sin la necesidad 

de un mecanismo de agitación externo (Chisti, 1989). Son altamente eficientes en energía 

al compararlo con los reactores de agitación mecánica y tienen productividades 

comparables a éstos (Katoh et al., 2009). 
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1.4 Transferencia de oxígeno en reactores biológicos 

El oxígeno disuelto es el término comúnmente utilizado para medir la cantidad de 

O2 en un medio de cultivo sumergido. Hay un límite de cuanto O2 puede disolverse en el 

medio de cultivo, antes de ser saturado (c*) Esta cantidad llamada solubilidad de oxígeno o 

valor de saturación y depende de la presión de O2 en el aire, la temperatura y composición 

del medio de cultivo (Doran, 1995). El coeficiente volumétrico de transferencia masa kLa’ 

se emplea universalmente como medida de eficiencia de la aireación en los procesos 

fermentación sumergida (Lonsane et al., 1992) y a pesar de existir correlaciones que 

pueden ser útiles en ciertos casos, es particular para cada cultivo dado y por ello en 

mayoría de los casos se tiene que determinar experimentalmente (Oldshue, 1985). 

 

Uno de los criterios de escalamiento de uso más general en las fermentaciones aerobias es 

mantener constante el kLa’ (Chisti, 1989). El razonamiento de esto es que el suministro de 

oxígeno para el crecimiento celular es generalmente la operación limitante en los 

bioprocesos industriales (Dutta, 2008; Katoh et al., 2009). Éste es el caso cuando la 

demanda de oxígeno es alta o cuando las características reológicas y/o químicas del caldo 

ofrecen una alta resistencia a la transferencia de masa (Marshall et al., 2003; Azher et al., 

2005). La razón del criterio de mantener constante el kLa’ es para asegurar una cierta 

capacidad de transferencia de oxígeno la cual puede hacer frente a la demanda de oxígeno 

del cultivo. Sin embargo, lo que realmente importa no es la capacidad de transferencia de 

oxígeno, sino la velocidad de transferencia de oxígeno, que es el producto del kLa’ y del 

potencial de la transferencia total de masa, c*-c, (Diaz et al., 1999). 

 

Varios parámetros de operación y características del medio pueden afectar la velocidad de 

transferencia oxígeno, incluyendo la presión de aire y la magnitud del flujo, la geometría 

del reactor y la velocidad de rotación del impulsor y su geometría (Stanbury et al., 1995; 

Simcik et al., 2011). La agitación del medio puede también promover la transferencia de 

oxígeno dispersando el aire como burbujas pequeñas en el medio, aumentando el 

coeficiente de retención del gas (gas hold-up), previniendo la coalescencia de las burbujas 

de aire y creando turbulencia en el medio (Ranade, 2002). 
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1.5 Tiempos de mezclado y circulación 

La amplia gama y alcance de los problemas de mezclado hace que sea imposible 

desarrollar un criterio único para todas las aplicaciones (Chhabra, 2003). Una manera 

intuitiva y cómoda, es el criterio de si la mezcla cumple con las especificaciones requeridas 

y sea cual sea este criterio utilizado. El tiempo de mezclado se define como el tiempo 

necesario para producir una mezcla o un producto de calidad u homogeneidad 

predeterminados (Coulson et al., 1999; Couper et al., 2005). Cuando un trazador se añade 

a un líquido de una sola fase en un reactor, el tiempo de mezclado se mide como el 

intervalo entre la presentación del trazador, y el momento en que el contenido del 

recipiente ha alcanzado el grado necesario de uniformidad. Si el trazador es completamente 

miscible y tiene la misma viscosidad y densidad que el líquido en el equipo, la 

concentración de trazador puede ser medido en función del tiempo en cualquier punto del 

tanque por medio de un detector adecuado, como un medidor de color, o por conductividad 

eléctrica (Skelland, 1983; Harnby et al., 1992; Paul et al., 2004). Para una determinada 

cantidad de trazador, se puede obtener la concentración de equilibrio C∞, cuando la 

variación de la concentración en un punto cualquiera adquiere un comportamiento 

asintótico (Chhabra et al., 1999), como el mostrado en la Figura 1.8a). En la práctica, el 

tiempo de mezclado será el necesario para la composición de la mezcla llegue a estar 

dentro de una desviación especificada (95 o 99%) del valor de equilibrio C∞, y esto 

dependerá de la forma en que se agregó el trazador y la ubicación del detector . Por lo 

tanto, puede ser conveniente para registrar la concentración del trazador en varios lugares, 

y para definir la variación de la concentración ζ
2
 sobre el valor de equilibrio como: 

22

1

1

1

i p

i

i

C C
p

    (1.3) 

donde Ci es la concentración del trazador en el tiempo t registrados por el detector 

(Chhabra, 2003). Una curva de variación típica se muestra en la Figura 1.8b). 
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Figura 1.8. a) Curva de estimación de tiempo de mezcla, b) reducción de la varianza de la 

concentración del trazador con el tiempo (Chhabra et al., 1999). 

 

Se pueden utilizar varias técnicas experimentales, como la valoración ácido-base, 

conductividad eléctrica o la medición de temperatura, índice de refracción, absorción de 

luz o cualquier otra propiedad cuantificable que se relacione con la homogeneidad del 

medio (Doran, 1995). En cada caso, es necesario especificar la forma de la adición del 

trazador, la posición y el número de puntos de medición, el volumen de muestra del 

sistema de detección, y el criterio utilizado para localizar el punto final. Cada uno de estos 

factores influirán en el valor de medición del tiempo de mezcla, y por lo tanto, se debe 

tener cuidado al comparar resultados de diferentes investigaciones (Bujalski et al., 2002a). 

Independientemente de la técnica utilizada para medir el tiempo de mezclado, la curva de 

respuesta puede mostrar un comportamiento periódico. Esto puede ser muy probablemente 

debido al paso repetido de un elemento líquido con una concentración local alta de 

trazador,  el intervalo de tiempo entre dos picos sucesivos que se conoce como el tiempo 

de circulación, ver Figura 1.8a), (Doran, 1995; Paul et al., 2004). 

En sistemas de agitación mecánica para un experimento y la configuración  determinados, 

el tiempo de mezcla dependerá de las variables de proceso y operación: 

  ,  ,  ,  ,  ,  ,   m i t it f µ D D N g dimensiones geométricas    (1.4) 

Utilizando un análisis dimensional, la función resultante es análoga a la ecuación (1.2), por 

lo que el tiempo de mezcla adimensional se ve relacionado directamente con el número de 

Reynolds, el número de Froude y algunas relaciones geométricos, principalmente Di/Dt. 

2 2

, ,    i i i i
m i m

N D N D
N t f relaciones geometricas

g
  (1.5) 
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Sin embargo al igual que en el consumo de potencia, al tratar de sistemas geométricamente 

similares y con un numero de Froude despreciable (ausencia de vórtice) el único parámetro 

relevante es el Re (Chhabra et al., 1999; Couper et al., 2005). Sin duda, la relación 

funcional entre θm y Re es fuertemente dependiente de la geometría del mezclador y los 

patrones de flujo producido, otro aspecto importante es la reología del medio en agitación, 

ya que la rapidez y el mecanismo de mezclado se encuentran íntimamente relacionados con 

la viscosidad y comportamiento reológico, en los biorreactores este comportamiento es 

cambiante debido al crecimiento microbiano y la acumulación de metabolitos etc., que 

tradicionalmente ha sido abordado mediante el uso de correlaciones empíricas para la 

estimación del tm (Doran, 1995; Oniscu et al., 2001, 2002), detalles sobre este tema de gran 

impacto en los sistemas de fermentación es diversos textos académicos y es actualmente un 

área de investigación bastante amplia.  
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CAPÍTULO II 

Modelado del Flujo de Fluidos en Biorreactores 
 

2.1 Modelos computaciones en Biorreactores 

Una Ingeniería de Biorreactores exitosa requiere conocimientos de diversos campos 

como la termodinámica, bioquímica, microbiología, ingeniería de reactores, dinámica de 

fluidos, mezclado y transferencia de calor y masa. El ingeniero de diseño tiene que conocer 

adecuadamente las peculiaridades del biocatalizador y comprender la química básica del 

proceso (Atkinson, 1974). Sobre la base de ese entendimiento y objetivos de rendimiento 

propuestos, el ingeniero tiene que seleccionar la información pertinente para la 

identificación de las características del flujo de fluidos deseado en el reactor. A 

continuación ha de diseñar la configuración de reactor adecuada y los protocolos de 

operación para obtener dicha dinámica de fluidos en la práctica. Por lo tanto, la fluido-

dinámica juega un papel fundamental en el establecimiento de la relación entre la 

configuración y el rendimiento en un reactor (Atkinson, 1974; Ranade, 2002). Para 

establecer esta relación, es necesario utilizar una variedad de diferentes herramientas y 

modelos de cinética química y/o biológica, las cuales están bien desarrolladas, siendo 

utilizadas rutinariamente en la práctica. Varios libros de texto presentan estas herramientas 

(Atkinson, 1974; Coulson et al., 1999; Levenspiel, 2004; Fogler, 2005; Dutta, 2008), sin 

embargo en la mayoría de los modelos incluidos en ellos se hace uso de simplificaciones 

drásticas en el tratamiento de la dinámica de fluidos presente en el biorreactor. 

 

Tradicionalmente el diseño y el escalamiento de los reactores biológicos, así como la 

cuantificación del mezclado, han sido abordados mediante el desarrollo de ecuaciones 

empíricas de diseño (Oldshue, 1983, 1985; Oniscu et al., 2001; Geankoplis, 2003), 

principalmente debido a la complejidad de la dinámica de fluidos involucrada en este tipo 

de equipos. Por ejemplo, para una determinada unidad, el grado de mezcla se deduce 

mediante el análisis de las distribuciones de tiempo de residencia de un trazador, en 

sistemas continuos (Levenspiel, 2004; Couper et al., 2005), o como el tiempo necesario 

para alcanzar cierto grado de uniformidad en el caso de sistemas batch (Doran, 1995; 
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Coulson et al., 1999). Aunque este enfoque ha demostrado ser satisfactorio para muchas 

aplicaciones, es más bien limitada, ya que deja de lado la complejidad del flujo. Por otra 

parte las ecuaciones empíricas suelen ser muy específicas y basadas en la experiencia, por 

lo que rara vez contribuyen al desarrollo de la teoría.  

 

Recientemente la dinámica de fluidos computacional (CFD, por sus siglas en inglés) y 

técnicas avanzadas de experimentación como la velocimetría láser han sido cada vez más 

utilizadas para obtener una mejor comprensión del flujo de fluidos y el mezclado dentro de 

los reactores (Ranade, 2002; Zalc et al., 2002; Marshall et al., 2003), incluyendo el 

conocimiento detallado de las características del flujo y de la distribución de material 

dentro del recipiente. Tal comprensión detallada del proceso es esencial para un mejor 

diseño y selección de equipo (Bakker et al., 1994). Patterson (1975) describió por primera 

vez modelos matemáticos para diversas operaciones de mezclado. Actualmente, los 

avances en los códigos de CFD y la potencia de las computadoras plantearon la posibilidad 

de determinar los patrones de flujo y calidad de la mezcla en diferentes tipos de 

biorreactores por simulación más que por experimentos (Bujalski et al., 2002b; Lian et al., 

2002; Baten et al., 2003; Vlaev et al., 2004; Mirade, 2008; Ding et al., 2010; Lou et al., 

2011; Moraveji et al., 2011). En el caso de tanques agitados se han desarrollado un gran 

número de trabajos enfocados a distintas aplicaciones de la agitación mecánica, las 

estrategias abordadas son muy variadas y van desde el uso de condiciones de frontera para 

el impulsor basadas en la experimentación, el uso de métodos numéricos como elementos 

finitos, elementos finitos virtuales, volúmenes finitos, por mencionar los más utilizados. 

Varios de estos métodos se encuentran disponibles en forma de software comercial 

(Jaworski et al., 2000; Rivera et al., 2004). En cada uno de ellos se han presentado diversas 

estrategias para el modelado de la condición de rotación del impulsor, entre las más 

utilizadas se encuentran los marcos múltiples de referencia, las mallas deformables, 

condiciones de frontera deslizantes, por mencionar algunas. Dentro de los programas 

comerciales de CFD destacan códigos como ANSYS (CFX, FLUENT), Reosoft, 

FLOW3D, PHOENICS, ORCA por mencionar algunos, mayores detalles del uso y teoría 

de cada uno de estos paquetes computacionales y las estrategias de computo pueden ser 
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consultados en textos especializados en el tema (Skelland, 1983; Tanguy et al., 1997; 

Ranade, 2002; Marshall et al., 2003). 

 

Por otro lado la validez de los modelos de flujo en los diferentes tipos de régimen que 

pueden aparecer en un tanque agitado también han sido ampliamente estudiados, 

mostrando que para números de Reynolds menores a 200 con impulsores radiales aún son 

válidas las ecuaciones de Navier Stokes (Zalc et al., 2001). Para régimen de transición y 

flujos turbulentos totalmente desarrollados la aplicación de modelos LES (Large Eddy 

Simulation) otorgan la mejor aproximación, sin embargo los modelos RANS (Reynolds 

Average Navier Stokes Equations) ofrecen una buena aproximación para fines de 

ingeniería con bajo costo computacional (Ranade, 2002; Aubin et al., 2004; Jim et al., 

2004; Yeoh et al., 2004; Yeoh et al., 2005). 

Durante las últimas décadas, el modelado computacional de reactores agitados 

mecánicamente ha sido enfocado a conocer el efecto geométrico y operacional de los 

diferentes tipos de impulsor, sobre las coeficientes de transferencia de masa y calor así 

como su impacto en la eficiencia de la conversión y el desarrollo microbiano en el reactor 

(Kumaresan et al., 2006; Xia et al., 2009), diversos autores se han enfocado en el análisis 

del cambio en la fluido dinámica y la intensidad de mezcla durante el escalamiento de los 

biorreactores, dando la posibilidad encontrar la mejor configuración  de impulsores y 

condiciones de agitación para el cultivo de microorganismos sensibles al corte o 

productores de polímeros de alto peso molecular a escala laboratorio, piloto e industrial 

(Amanullah et al., 1996; Letellier et al., 2002; Bodla, 2007). 

En el caso de la simulación de biorreactores aerobios, el problema consiste en modelar un 

sistema de flujo bifásico, generalmente presentado por una fase partículas dispersas 

(burbujas de aire) y una fase continua (medio de cultivo), esto ha sido abordado 

exitosamente mediante modelos Euler-Euler (Jakobsen et al., 2005; Xia et al., 2009), en 

los cuales el movimiento explícito de la interfaz aire-agua no se describe. Este modelo se 

basa en el uso de un marco euleriano para todas las fases y el supuesto de un continuo con 

interpenetración, lo que implica un continuo asociado a la fase de dispersa de partículas 

donde el volumen de una fase no puede ser ocupado por otra, se introduce el concepto de 
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fracción volumétrica de fase, siendo éstas consideradas como funciones continuas de 

espacio y tiempo y su sumatoria igual a la unidad (Ranade, 2002; Paul et al., 2004). La 

simulación de la trayectoria de las partículas se obtiene de forma implícita a nivel 

conceptual, las ecuaciones de conservación representantes de cada fase, son derivadas para 

obtener un conjunto de ecuaciones que tengan una estructura similar para todas las fases 

(Marshall et al., 2003). Conceptualmente este enfoque es más complicado que otros 

métodos de simulación multifásica, pero se puede aplicar con éxito a procesos de flujo 

turbulento que contienen fracciones significativas de volumen de la fase dispersa, por lo 

que han tenido gran aceptación en la simulación comercial de reactores de agitación 

neumática y tanques agitados aireados. 

 

2.2 Software CFD 

En este estudio, la atención se centra en la simulación computacional de la 

hidrodinámica presente en biorreactores tipo columna de burbujeo, air lift y tanques 

agitados, empleando el método de elementos finitos disponible en un paquete comercial de 

Dinámica de Fluidos Computacional, como lo es COMSOL Multiphysics versión 4.1, 

considerando factores operacionales en cada sistema para la estimación de la calidad del 

mezclado y la transferencia de oxígeno. 

COMSOL Multiphysics (antes conocido como FEMLAB) es un paquete de modelización 

para la simulación de cualquier proceso físico que se pueda describir mediante ecuaciones 

en derivadas parciales para varias aplicaciones físicas y de ingeniería, especialmente 

fenómenos acoplados o multifísicos. Está provisto de la última tecnología y algoritmos de 

resolvedores de sistemas ecuaciones diferencia parciales que se presentan en problemas 

complejos, lo cuales sea abordan de forma rápida y precisa. 

También ofrece una interfaz a MATLAB y toolboxes que proporcionan una amplia 

variedad de posibilidades de programación, preprocesado y postprocesado. Este paquete es 

multiplataforma (Windows, Mac, Linux, Unix.) y ofrece un ambiente de trabajo intuitivo 

que proporciona una gran flexibilidad y versatilidad. 

En este trabajo haremos uso de los modelos y herramientas presentes en el módulo de CFD 

y el módulo de importación CAD de COMSOL Multiphysics, empleando las físicas de 
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transporte de especies diluidas, flujo laminar, flujo turbulento, maquinaria rotatoria y flujo 

burbujeante turbulento. Las ecuaciones que describen cada uno de estos fenómenos físicos 

se describen en las secciones siguientes. 

2.3 Modelos matemáticos 

Las ecuaciones a considerar dependerán de cada tipo de biorreactor, ya que los 

fenómenos inmersos dentro de ellos nos llevan a supuestos y enfoques de modelado 

distintos y por consecuencia las ecuaciones que rigen el movimiento en estos sistemas 

difieren de manera significativa. 

De manera general podemos separar a los reactores a simular en 2 grupos: sistemas de una 

sola fase y sistemas multifasicos. Dentro de los primeros podemos considerar reactores sin 

aireación en condiciones en las cuales no existe separación de fases por sedimentación o 

algún otro fenómeno, en los segundos se consideran reactores aireados o en los cuales se 

presenta una separación de fases como el caso de fluidos inmiscibles o sedimentación de 

sólidos, en este trabajo únicamente se abordaran reactores bifásicos gas-liquido, 

considerando que los sólidos en el medio pueden ser considerados en la reología del 

medio. Sin embargo los modelos para la estimación del tiempo de mezcla o el consumo de 

potencia pueden ser empleadas sin consideraciones adicionales. 

 

2.3.1 Modelos flujo monofásico 

El flujo de líquidos monofásicos se basa en las ecuaciones de Navier-Stokes, su 

forma más general se muestra a continuación: 

0 
t

u      (2.1) 

p
t

I τ F
u

u u     (2.2) 

:p

p

T T p p
C T p

t t t
q τ Su u Q  (2.3) 

Dónde:  

 ρ es la densidad 

 u es el vector velocidad 

 p es la presión 
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 τ es el tensor de esfuerzos viscosos 

 F es el vector de fuerzas de volumen 

 Cp es el calor específico a presión constante 

 T es la temperatura absoluta 

 q es el vector de flujo de calor 

 Q contiene las fuentes de calor 

 I es la matriz identidad 

S es el tensor velocidad de deformación: 

1

2

T
S u u      (2.4) 

El operador “:” denota una contracción entre los tensores definido por 

a bnm nm

n m

a :b      (2.5) 

La ecuación (2.1) es la ecuación de continuidad y representa la conservación de la masa.  

La ecuación (2.2) es una ecuación vectorial y representa la conservación de la cantidad de 

movimiento. La ecuación (2.3) describe la conservación de energía, formulada en términos 

de la temperatura. Para cerrar el sistema de ecuaciones (2.1) a (2.3), son necesarias algunas 

relaciones constitutivas, una relación común se obtiene suponiendo que el fluido es 

newtoniano que junto con la suposición de Stokes, el tensor de esfuerzos viscosos se 

convierte en: 

2
2

3
S Iτ u     (2.6) 

La viscosidad dinámica µ, puede que dependa del estado termodinámico, pero no en el 

campo de velocidades, ya que todos los gases y muchos líquidos pueden considerarse 

newtonianos. Otras relaciones constitutivas de uso común son la ley de Fourier de la 

conducción y la ley de gases ideales. Hay una gran variedad de libros donde se encuentran 

la deducción y algunas simplificaciones de las ecuaciones de Navier-Stokes, así como una 

explicación detallada de conceptos tales como fluidos newtonianos y el supuesto de Stokes 

(Batchelor, 1967; Panton, 1996; Bird et al., 2002; Geankoplis, 2003). 

En el caso de todos los líquidos en condiciones normales y también para los gases a bajas 

velocidades. Cuando las variaciones de temperatura en un flujo son pequeñas, un fluido de 

una sola fase a menudo se puede suponer incompresible, es decir, ρ es constante o casi 
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constante. Para ρ constante y condiciones prácticamente isotermas, la ecuación (2.1) se 

reduce a 

0 u      (2.7) 

y la ecuación (2.2) se convierte en 

µ
T

p
t

I F
u

u u u u   (2.8) 

En muchas aplicaciones para describir flujos isotérmicos en régimen laminar se desvincula 

la ecuación (2.3) de la ecuación de continuidad y movimiento. 

En el supuesto de fluidos incompresibles, en particular líquidos, las variaciones de la 

densidad no son de gran importancia, sin embargo cuando el fluido en cuestión no sigue la 

ley de newton (fluido no-newtoniano) la viscosidad no depende del estado termodinámico, 

sino más bien del campo de velocidad, por lo que el tensor de esfuerzos viscosos depende 

directamente del tensor de velocidad de corte y se puede escribir como: 

2

3
Iτ u          (2.9) 

Con el supuesto de un fluido incompresible. Se denota el tensor de corte definido para 

fines de ingeniería como: 

T
γ u u      (2.10) 

Su magnitud, la velocidad de corte, es la siguiente: 

1
:   

2
      (2.11) 

Donde el operador de contracción “:” se define de nuevo por la ecuación 2.5. Para un 

fluido no-newtoniano, la viscosidad aparente η, se supone que es una función de la 

velocidad de corte 

f      (2.12) 

En base a esto pueden ser aplicados diversos modelos reológicos, dependiendo del 

comportamiento al flujo que exhiba el fluido a modelar, entre los más utilizados para la 

simulación de biorreactores se encuentran el modelo de la ley de potencia, el modelo de 

Cross y el modelo de Carreau, esto se debe principalmente a las características de 

pseudoplasticidad que presentan los medios de fermentación (Benchapattarapong et al., 

2005; Xia et al., 2009). 
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En teoría, las ecuaciones de Navier-Stokes describen tanto el flujo laminar como el 

turbulento. Sin embargo, en la práctica, la resolución de la malla y requerimiento de 

cómputo para simular la turbulencia con estas ecuaciones no tiene un enfoque práctico 

(Harnby et al., 1992). La turbulencia es una propiedad del campo de flujo y se caracteriza 

principalmente por tener un flujo irregular, cuasi-aleatorio, movimiento no periódico 

tridimensional, difusivo y fuertemente dependiente de las condiciones iniciales, además de 

poseer una amplia gama de escalas de flujo (tamaños de remolino), desde una escala muy 

grande que depende de la geometría hasta escalas pequeñas de fluctuaciones muy rápidas, 

con una gran numero de escalas intermedias en el medio (Ranade, 2002). La tendencia de 

un flujo isotérmico a convertirse en turbulento es cuantificado por el número de Reynolds, 

con escalas específicas para cada sistema geométrico en cuestión. 

 

Los mayores esfuerzos en el área de modelado turbulencias han sido y siguen siendo 

dirigidas hacia el desarrollo de modelos computacionales de flujos turbulentos manejables 

con demandas razonables de recursos computacionales. (Foias et al., 2001) En las últimas 

tres décadas se han desarrollado un gran número de modelos. Estos métodos de 

modelización se pueden clasificar en tres categorías (Versteeg et al., 1995; Wilcox, 1998): 

las Simulaciones Numéricas Directas (Direct Numerical Simulations, DNS), Simulación de 

Grandes Remolinos (Large Eddy Simulation, LES) y las Ecuaciones de Navier-Stokes 

Promediadas en el Tiempo (Reynolds Average Navier Stokes Equations, RANS). Estos 

tres enfoques se analizan brevemente, cada uno de los modelos de turbulencia involucra 

consideraciones diferentes en las escalas no resueltas, en consecuencia se obtienen 

diferentes grados de precisión para cada caso flujo, los alcances de cada modelo en las 

escalas distintas escalas de flujo se muestra en la Figura 2.1. 

 

Figura 2.1. Representación esquemática de las escalas de flujo turbulento y su relación con el 

enfoque del modelo (Ranade, 2002). 
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Cuando se utilizan las ecuaciones de Navier-Stokes para las simulaciones de flujo 

turbulento, se requiriere un gran número de elementos, para capturar la amplia gama de 

escalas en el flujo y es conocida como DNS (Wilcox, 1998, Ranade, 2002). Un enfoque 

alternativo consiste en dividir el flujo en gran y pequeña escala, dejando esta última sin 

resolver. Las escalas menores son modeladas por aparte usando un modelo de turbulencia 

con la intención de que la simulación sea numéricamente menos costosa que la resolución 

de todas las escalas actuales, asumiéndose la hipótesis de que sólo los grandes torbellinos 

son altamente dependientes de la geometría y las condiciones de frontera, las pequeñas 

escalas son más o menos similares en todas las situaciones, separando la estimación los 

remolinos de gran escalas de los de pequeños, se obtiene un enfoque tipo LES (Wilcox, 

1998; Marshall et al., 2003; Yeoh et al., 2005), mediante el cual es posible realizar una 

simulación dependiente del tiempo del movimiento a gran escala en el seno del fluido, con 

un costo y número de elementos menor a DNS, pero aún bastante pesado para los 

computadores comunes. 

En los modelos RANS se modelan las ecuaciones que rigen el transporte de las cantidades 

de flujo promedio, con toda la gama de escalas de turbulencia. El enfoque de modelado 

basado en RANS por lo tanto reduce el esfuerzo necesario y los recursos computacionales, 

y es ampliamente adoptado para las aplicaciones prácticas de ingeniería. Se ha desarrollado 

toda una jerarquía de modelos empleando este enfoque, el más sencillo de ellos es el 

modelo de una ecuación de Spalart-Allmaras. Los más usados son los modelos de 2 

ecuaciones como el κ-ε y sus variantes, κ-ω y sus variantes y el RSM de 7 ecuaciones 

adicionales (Marshall et al., 2003). Las ecuaciones RANS a menudo se utilizan para 

calcular flujos que dependen del tiempo, cuya inestabilidad puede ser impuesta desde el 

exterior por ejemplo, en función del tiempo las fuentes o condiciones de contorno o auto-

sostenida como en el desprendimiento de vórtices, inestabilidades de flujo, entre otras. 

Suponiendo un fluido incompresible y newtoniano en régimen laminar, pueden ser 

utilizadas las ecuaciones (2.7) y (2.8), para la correcta simulación del campo de velocidad, 

sin embargo, una vez que el flujo se ha convertido turbulento, todas las cantidades que 

fluctúan en el tiempo y el espacio, rara vez vale la pena el elevado requerimiento de 

cómputo para obtener una información detallada de las fluctuaciones (Aubin et al., 2004), 
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por cual son pocos usados los modelos tipo DNS y LES, ya que una representación 

promedio a menudo proporciona suficiente información sobre el flujo. 

COMSOL Inc. (2010) incluye en el Módulo de CFD un modelo RANS tipo κ-ε estándar, 

que es uno de los modelos más utilizados para aplicaciones industriales. En él se divide la 

cantidad de flujo en un valor promedio y una parte fluctuante, 

'       (2.13) 

Donde Φ puede representar cualquier cantidad escalar de la corriente. En general, el valor 

medio puede variar en el espacio y el tiempo. Esto se ejemplifica en la Figura 2.2, que 

muestra un promedio en el tiempo de uno de los componentes del vector velocidad de la 

turbulencia no estacionaria. El flujo sin filtro tiene una escala de tiempo 1t . Después que 

se ha aplicado un filtro de tiempo con un ancho 2 1t t , hay una parte fluctuante, iu' , y 

una parte media, iU . Debido a que el campo de flujo también varía en una escala de 

tiempo más larga que 2t , iU  es todavía dependiente del tiempo, pero es mucho más 

suave que la velocidad sin filtrar, iu . 

 
Figura 2.2. El componente ui de la velocidad sin filtrar, con una escala de tiempo . y el 

componente de la velocidad promedio, Ui, con escala de tiempo  (Comsol-Inc., 2010). 

La descomposición de los campos de flujo en una parte un promedio y una parte 

fluctuante, seguido de la inserción en la ecuación de Navier-Stokes, entonces promediando, 

se obtienen las ecuaciones de Navier-Stokes promediadas en el tiempo: 

'' µ
T

p
t

U
U U U U Fu u   (2.14) 
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0U       (2.15) 

Donde U es el campo de velocidades promedio y  es el producto vectorial exterior. Una 

comparación con la ecuación (2.8) nos hace notar que la única diferencia es la aparición 

del último término en el lado izquierdo de la ecuación (2.14). Este término representa la 

interacción entre las velocidades fluctuantes y se llama el tensor de esfuerzos de Reynolds. 

Esto significa que para obtener las características de flujo medio, se necesita información 

acerca de la estructura a pequeña escala de la corriente. En este caso, esa información es la 

correlación entre las fluctuaciones en distintas direcciones. 

La manera más común de modelar la turbulencia es asumiendo que tiene una naturaleza 

puramente difusiva o isotrópica, expresando la desviación del esfuerzo de Reynolds como: 

' ' 'tra 'ce
3

T

TµI U Uu u u u  (2.15) 

Donde μT es la viscosidad de remolino, también conocida como viscosidad turbulenta. La 

parte esférica se puede escribir, 

2
trace

3 3
' ' Iu u     (2.16) 

Donde κ es la energía cinética turbulenta. En las simulaciones de flujo incompresible, este 

término se incluye en la presión, pero cuando el nivel de presión absoluta es de 

importancia (flujos compresibles), este término se debe incluir de forma explícita. 

El operador trace(), se define como la suma de los elementos de la diagonal principal de  la 

matriz A, es decir, 

11 22

1

t c Ara e
n

nm ii

i

a a a a   (2.17) 

Donde una ii representa la entrada de la i-ésima fila y la i-ésima columna de la matriz A. 

El modelo κ-ε estándar introduce dos ecuaciones de transporte adicionales y dos variables 

dependientes: la energía cinética turbulenta, κ, y la tasa de disipación de la energía de 

turbulencia, ε. La viscosidad turbulenta se modela como: 

2

T C      (2.18) 
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Donde Cμ es una constante del modelo. 

La ecuación de transporte para κ es: 

T P
t

u   (2.19) 

Donde el término de producción es 

22 2
:

3 3

T

TP u u u u u  (2.20) 

La ecuación de transporte para ε se representa como: 

2

1 2
T C P C

t
u        (2.21) 

Las constantes Cμ, Cɛ 1, Cɛ 2, σκ, σε, de las ecuaciones anteriores se determinan a partir de 

datos experimentales, teniendo los siguientes valores: 0.09, 1.44, 1.92, 1.0, 1.3, 

respectivamente (Wilcox, 1998). 

Las ecuaciones (2.29) y (2.21) no se pueden aplicar directamente como están establecidas, 

ya que nada impide que realice una división por cero, volviéndose inestables en algunos 

casos, esto se puede solucionar mediante la implementación de un límite máximo de la 

longitud de mezcla, mixl . 

3/2

, lim
mix mixl max C l      (2.22) 

La longitud de mezcla se utiliza para calcular la viscosidad turbulenta, y no debe 

implementada en una solución convergente, ya que no es más que un instrumento para 

lograr la convergencia. Otra utilidad que se debe aplicar con el fin de obtener mejores 

resultados es la restricción de la realizabilidad se utiliza siempre para los modelos RANS. 

El efecto de no aplicar una restricción de la realizabilidad suele ser la producción excesiva 

de turbulencia, sobre todo en los puntos de estancamiento, para evitar esto se emplea el 

modelo de viscosidad de Foucault donde el tensor de esfuerzos de Reynolds se puede 

escribir como: 

2
2  

3
i j T ij iju u S     (2.23) 



32 

 

Donde δij es la delta de Kronecker y Sij es el tensor velocidad de deformación. Los 

elementos de la diagonal del tensor de tensiones de Reynolds debe ser positivo, pero el 

cálculo de µT partir de la ecuación (2.18) no garantiza esto. Afirmar que la viscosidad 

turbulenta se somete a una restricción que para un flujo 3D se expresa como: 

 
6

T

ij jiS S
     (2.24) 

La combinación de la ecuación (2.24) con la ecuación (2.18) y (2.22), la nueva ecuación da 

un límite en la escala de longitud de mezcla: 

1
 

6
mix

ij ji

l
S S

     (2.25) 

Se pueden encontrar más detalles en Driver et al. (1985) y Durbin et al. (1986). 

En flujos turbulentos, los gradientes pronunciados cerca de la pared no permiten resolver 

las variables de flujo hasta la frontera de la pared sin el uso de modelos dedicados predecir 

la caída de la velocidad en esta zona. Las funciones de pared en COMSOL son tales que se 

supone que el dominio de cálculo que empieza a una distancia de la pared (Figura 2.3). 

 
Figura 2.3. Ajuste del dominio de flujo por la función de pared (Comsol-Inc., 2010). 

 

La distancia w  se calcula automáticamente para que, cuando /w wu , donde 

14u C k  es la velocidad de fricción, w  puede ser tomado con un valor de 11.06. Esto 

corresponde a la distancia de la pared donde la capa de caída logarítmica cubre la subcapa 

viscosa. Siempre se debe analizar la solución obtenida para comprobar que w  es pequeña 

en comparación con la dimensión de la geometría. También debe comprobar que el valor 
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de 11.06 es válido en la mayoría de las paredes. Si es mucho mayor en una parte 

significativa de las paredes, la precisión podría verse seriamente comprometida. Las 

condiciones de frontera para la velocidad en la pared se expresan como una condición de 

no penetración (Driver et al., 1985; Grotjans et al., 1998): 

0nu      (2.26) 

y una condición de esfuerzo cortante de la siguiente manera 

14max , 
w w

C kn n n n
uu

τ τ   (2.27) 

La energía cinética turbulenta está sujeta a una condición de Neumann homogénea: 

0n      (2.28) 

y la condición de frontera para ɛ  se establece como: 

 
w

u
     (2.29) 

En algunos casos, la precisión que ofrecen las funciones de pared no es suficiente. 

Entonces se puede utilizar, lo que se conoce como un modelo para bajo número de 

Reynolds (Low Re κ-ɛ ). La mayoría de los modelos κ-ɛ  para bajos números de Reynolds 

adaptan las ecuaciones de transporte y turbulencia mediante la introducción de funciones 

de amortiguación que hacen referencia a la región cerca de la pared donde aún dominan los 

efectos viscosos. El módulo de CFD incluye el modelo κ-ɛ  AKN, el cual para flujos 

compresibles describe como (Abe et al., 1994; Ignat et al., 2000): 

T P
t

u    (2.30) 

2

1 2
T C P f C

t
εu   (2.31) 

donde: 

22 2
:

3 3

T

TP u u u u u   (2.32) 

2

T f Cμ      (2.33) 
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   (2.34) 

2* 2
/6.5/3.11 1 0.3   kRlf e e    (2.35) 

Donde: 

* wu l
l ,  

2

kR , 

1
4

u    (2.36) 

Siendo, lw la distancia a la pared más cercana y Cμ, Cɛ 1, Cɛ 2, ζκ, y ζε, toman los valores: 

0.09, 1.5, 1.9, 1.4, 1.4, respectivamente.  

 

Los términos de amortiguación en las ecuaciones para κ y ɛ  permiten que pueda aplicarse 

una condición de no deslizamiento a la velocidad en la pared, es decir u=0. Puesto que 

todos los componentes de la velocidad deben desaparecer en la pared, κ debe por lo tanto, 

ser igual a cero en la pared (κ=0). 

 

La condición de frontera correcta para ɛ  en una pared es
22( / )( / )n  donde n es la 

dirección normal a la pared. Sin embargo, esta condición es numéricamente muy inestable, 

por lo que ɛ  no se resuelve de esa manera en las celdas adyacentes a una pared sólida y se 

prescribe la relación analítica, 22( / )( / )wl  en dichas celdas. 

 

Los modelos de turbulencia a menudo utilizan la distancia a la pared más cercana para la 

aproximación de la longitud de mezcla o con fines de regularización. Una forma de 

calcular la distancia a la pared es resolver la ecuación Eikonal: 

1 L      (2.37) 

con L=0 en paredes sólidas y L·n=0 en las otras fronteras. La ecuación Eikonal puede ser 

difícil de resolver, y produce la distancia exacta a la pared más cercana. Esta ecuación 

puede ser modificada bajo la finalidad de que sea computacionalmente menos costosa de 

resolver, utilizando la longitud de referencia para poner más énfasis en los objetos sólidos 

más grandes que la longitud de referencia y reducirlo en los objetos más pequeños. El uso 
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de una longitud de referencia produce una distancia a la pared más eficiente en los 

siguientes casos: 

 En las regiones convexas de pequeñas dimensiones, la distancia a la pared se 

reduce para reflejar la proximidad de varios muros. 

 Cuando un objeto pequeño, como un alambre fino por ejemplo, está presente en el 

flujo libre, la distancia a la pared se ve afectada sólo en una región muy pequeña a 

su alrededor.  

 

En COMSOL Multiphysics se utiliza una ecuación Eikonal modificada basado en el 

enfoque de Fares et al. (2002). Esta modificación cambia la variable dependiente L a 

G=1/L, por lo que la ecuación (2.37) se transforma en  

4G G G       (2.38) 

Además, la modificación añade la difusión y se multiplica por un factor G
4
 para compensar 

la difusión. El resultado es la siguiente ecuación: 

41 2   w wG G G G G    (2.39) 

donde ζw es una constante. Si ζw es menor que 0.5, el error máximo cae de forma 

exponencial cuando ζw tiende a cero, por lo que 0.1 es una buena opción para los 

elementos lineales y cuadráticos. 

 

Las condiciones de frontera para la ecuación (2.39) son G=G0=C/lref  en paredes sólidas y 

condiciones de Neumann homogéneas en las otras fronteras. El efecto de C es que en la 

solución se disminuye considerablemente el ruido, conforme más alto sea el valor de C. El 

error tiende a 0.2 lref asintóticamente cuando C tiende a infinito, sin embargo la ecuación 

(2.39) puede volverse muy inestable, de po lo general se puede suponer C=2.  

 

Los modelos de turbulencia κ-ε, se basan en varias suposiciones, de las cuales la más 

importante es que el número de Reynolds es lo suficientemente alto y que la turbulencia 

está en equilibrio en la capa límite, lo que significa que la disipación y la producción están 

en igualdad. Las consideraciones inmersas limitan la exactitud del modelo, ya que estos 

supuestos no siempre son verdaderos. Por ejemplo, la extensión espacial de las zonas de 

recirculación, suele ser subestimada, por otra parte, en la descripción de la rotación de 
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flujos, el modelo a menudo muestra poco acercamiento a los datos experimentales 

(Versteeg et al., 1995). En la mayoría de los casos, la perdida de precisión es aceptable con 

la cantidad de recursos computacionales requeridos en comparación con modelos de 

turbulencia más complicados. 

 

2.3.2 Modelos de flujo bifásico 

La interfaz de flujo burbujeado, disponible en COMSOL Multiphysics, es adecuada 

para el modelado macroscópico de mezclas de líquidos y burbujas de gas y ha sido 

empleada para la simulación de reactores tipo columna mostrando buena representación de 

los datos experimentales de velocimetría (Hekmat et al., 2010). En ella se resuelve la 

fracción volumétrica promedio ocupada por cada una de las fases, en lugar de realizar un 

seguimiento detallado de cada burbuja. También asume dos campos de velocidades 

diferentes para cada fase. 

COMSOL Inc. (2010) proporciona un modelo de dos fluidos en un esquema Euler-Euler, 

mostrando un balance macroscópico de flujo de fluidos en dos fases, en el cual estas fases 

son tomadas como un medio con interpenetración mediante el seguimiento de la 

concentración promedio de cada una de las fases. A cada una de las fases está asociado un 

campo de velocidad con una ecuación de balance de momentum y una ecuación de 

continuidad para describir su dinámica. El modelo es una simplificación, basándose en las 

siguientes consideraciones: 

 La densidad del gas es insignificante en comparación con la densidad del 

líquido. 

 El movimiento de las burbujas de gas en relación con el líquido, está 

determinada por un equilibrio entre la resistencia viscosa y las fuerzas de 

presión. 

 Las dos fases de comparten el mismo campo de presión. 

Con base en estos supuestos, se obtiene un sistema de ecuaciones para ambas fases, con 

una ecuación de momento para la velocidad del líquido junto con su ecuación continuidad, 

y una ecuación de transporte de la fracción de volumen de la fase gaseosa. 

La ecuación de momento para la fase continúa. 



37 

 

2
 

3
l l l l l l lp

t
I F

Tl
l l l l l

u
u u u u u g  (2.40) 

La ecuación de continuidad es la siguiente: 

0 l l g g l l l g g g
t

u u    (2.41) 

Y la ecuación para el transporte de la fracción volumétrica de gas es, 

g g

g g g glm
t

u     (2.42) 

En este caso los subíndices "l" y "g" denotan cantidades correspondientes a la fase líquida 

y la fase de gas, respectivamente, u es la velocidad, p la presión, ϕ la  fracción volumétrica 

de la fase en cuestión,  la densidad, g el vector gravedad, una fuerza F de volumen 

adicional, µ viscosidad dinámica del líquido, y µT viscosidad turbulenta y mgl es la 

velocidad de transferencia de masa del gas al líquido. 

Para fracciones volumétricas de gas bajas, en general es válido remplazar la ecuación de 

continuidad (2.42), por 

0lu      (2.43) 

En este sistema de ecuaciones las únicas variables independientes son la ul, p  y la fracción 

volumétrica de gas ϕg. La fracción volumétrica del líquido es calculado como: 

1l g      (2.44) 

Otra consideración de este modelo es el uso de la ley del gas ideal para calcular la densidad 

de la fase de gas se la siguiente forma: 

ref

g

p p M

RT
     (2.45) 

Donde M es el peso molecular del gas, R es la constante universal de los gases ideales, T es 

la temperatura y pref es la presión de referencia, la cual es una variable escalar que 

generalmente se le da un valor de 101325 Pa (1 atm).  

La velocidad del gas ug es estimada mediante la suma de las siguientes velocidades: 

g l slip driftu u u u      (2.46) 

Donde uslip es la velocidad relativa entre las fases  y udrift es una contribución adicional 

cuando se emplea un modelo de turbulencia, para la velocidad de deslizamiento uslip se 
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encuentran disponibles varios modelos según el tipo de aplicación. El modelo más simple 

asume que la velocidad de las dos fases son iguales, es decir, uslip= 0. Otros modelos se 

basan en la suposición de que las fuerzas de presión en una burbuja se equilibran con la 

resistencia viscosa: 

3
 

4

d
l slip slip

b

C
p

d
u u     (2.47) 

Aquí db indica el diámetro de la burbuja y Cd es el coeficiente de arrastre viscoso. Cuando 

las burbujas de gas tienen un diámetro de más de 2 mm, se puede utilizar el siguiente 

modelo para el coeficiente de resistencia (Sokolichin et al., 2004): 

0.622

1
0.235

dC

Eö

     (2.48) 

Donde Eö es el número de Eötvös 

2
l bg d

Eö          (2.49) 

Donde, g es la magnitud del vector de la gravedad y ζ el coeficiente de tensión superficial. 

Para burbujas con un diámetro menor de 2 mm, se puede elegir la ley arrastre de 

Hadamard-Rybczynski para burbujas de gas esféricas en un líquido (Crowe et al., 1998): 
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b l slip
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d
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u
     (2.50) 

Para la mayoría de aplicaciones de flujo de burbujas, el campo de flujo se vuelve 

turbulento. En ese caso, puede utilizar un modelo de turbulencia y resolver para el campo 

de velocidades promedio, aplicando el modelo de turbulencia κ- , para calcular la 

velocidad y la turbulencia en el seno del líquido mediante la solución de dos ecuaciones de 

transporte adicionales para la energía cinética turbulenta, κ y la tasa de disipación de 

energía turbulenta, . 

La ecuación del transporte para la energía cinética de turbulencia, κ, es: 

21
 

2

T
l l T l k

k

k
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t

T
l l lu u u S  (2.51) 

Y la evolución de la tasa de disipación de energía turbulenta, ε, se expresa como: 
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 (2.51) 

La viscosidad turbulenta, µT está definida por la ecuación (2.18). En todas estas 

ecuaciones, la velocidad, ul, es el campo de velocidad promedio de la fase liquida, en este 

caso Cµ, Cε1, Cε2, ζκ, ζε, son las mismas contantes del móldelo de turbulencia κ-ε de una 

sola fase. 

La viscosidad turbulenta se tiene en cuenta en las ecuaciones de momento y mediante la 

adición de una velocidad de flotación a la velocidad del gas: 

gT
drift

l g

µ
u      (2.52) 

El termino Sκ, esta relacionando con la turbulencia inducida por el flujo de burbujas y esta 

descrito por 

k k g slipS C p u      (2.53) 

Los valores adecuados para los parámetros del modelo Cκ y no están tan bien establecidos 

como los parámetros de flujo monofásico. En la literatura, se han sugerido los valores 

dentro de los rangos 0.01<Cκ<1 (Sokolichin et al., 2004).  

 

2.3.3 Modelos de transferencia de oxígeno 

Es posible dar cuenta de la transferencia de masa entre las dos fases mediante la 

especificación de una expresión dar cuenta de la transferencia de masa entre las dos fases 

mediante la especificación de una expresión para la tasa de transferencia de masa de gas a 

líquido mgl, esta tasa de transferencia de masa por lo general depende de la área interfacial 

entre las dos fases. Con el fin de determinar dicha área interfacial, es necesario resolver 

para la densidad del número de burbujas (es decir, el número de burbujas por unidad de 

volumen), además de la fracción de volumen de la fase gas. 
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En este modelo se asume que el numero de burbujas de gas se puede ampliar o reducir, 

pero no desaparecen por completo, fusión, o escisión. La conservación de la cantidad de 

densidad, n se asume entonces como:  

0b
b g

n
n

t
u     (2.55) 

La densidad del numero de burbujas y la fracción volumetrica de gas son utilizados para 

estimar el area interfacial por unidad de volumen: 

21

33' 4 3   b ga n     (2.56) 

Para la disolución de un gas en un líquido, se puede calcular la velocidad de transferencia 

de masa de acuerdo con la teoría de la doble película, dada la concentración de los gases 

disueltos. Si el flujo molar por área interfacial es Na, el transporte de masa de gas a líquido 

está dado por 

  'gl am N Ma     (2.57) 

Donde Na, está determinado por: 

*
a LN k c c      (2.58) 

Aquí kL es el coeficiente de transferencia de masa y c es la concentración de gas disuelto en 

el líquido. La ley de Henry indica la concentración de equilibrio del gas que se disuelve en 

el líquido c* 

*   
refp p

c
H

      (2.59) 

donde H es la constante de Henry. 

 

Con el fin de utilizar el modelo de la teoría de la doble película, es necesario estimar la 

concentración del gas disuelto, por lo que el transporte del gas disuelto en el líquido se 

modela como 

gl

l L T

mc
c D D c

t M
u    (2.60) 

Donde DL es el coeficiente de difusión molecular del gas en el líquido y DT es la 

difusividad turbulenta que es estimada a través del modelo de Kays-Crawford (Kays et al., 

2005), el cual se describe en siguiente sección. 
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El coeficiente de transferencia de masa kL depende en gran medida del tamaño de las 

burbujas. En primer lugar, en condiciones fijas el kL se encuentra en función del diámetro 

de burbuja y en segundo lugar, de la curvatura de las burbujas y la movilidad de la interfaz 

(Vasconcelos et al., 2003). Se ha considerado que las burbujas más grandes se comportan 

como partículas generalmente fluidas con superficies móviles, mientras que las pequeñas 

burbujas tienden a comportarse como esferas sólidas (Huang et al., 2010). 

 

Para una interfaz móvil, si el tiempo de contacto con el líquido es corto, la penetración del 

gas disuelto es ligera, por lo que la teoría Higbie (1935) es válida. Esto lleva a los valores 

de kL dada por la solución del modelo de penetración (Bird et al., 2002): 

4
  

L slip

L

b

D
k

d

u
     (2.61) 

Esta ecuación también se obtiene asumiendo una delgada capa límite de concentración en 

la superficie exterior de una esfera de fluido bajo un flujo potencial, donde se espera poco 

efecto de deformación en el kL (Clift et al., 1978). Huang et al. (2010), presenta un análisis 

de diversos modelos basados en distintas consideraciones para la estimación del kL, 

encontrando que la ecuación (2.61) representa de una mejor manera los datos 

experimentales de las condiciones de flujo en su trabajo.  

 

Por otro lado suponiendo una interfaz rígida, la burbuja se comporta como una esfera 

sólida. Entonces el coeficiente de transferencia de masa, kL, se obtiene teóricamente 

mediante la teoría de capa límite laminar: 

2/3 1/6ν
slip

L L

b

k cg D
d

u
    (2.62) 

Donde cg≈0.6 y ν es la viscosidad cinemática del líquido. Los valores experimentales de cg 

se ha encontrado que varían desde 0.42 hasta 0.95 (Griffith, 1960). 

 

Tobajas et al. (1999) y Wen et al. (2005) establecieron una correlación para el coeficiente 

de transferencia de masa, basándose en la teoría de teoría de  Penetración de Higbie (1935) 

y la teoría de la turbulencia isotrópica de Kolmogoroff de la siguiente manera: 
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Como se mencionó anteriormente, existen muchos modelos diferentes para estimar el 

coeficiente de transferencia de masa, basados en diferentes teorías e hipótesis., sin contar el 

gran número de correlaciones experimentales. Sin embargo, todavía no está claro cuál es 

mejor, por lo que estas expresiones deben ser examinadas y validadas con datos 

experimentales con el objeto de conocer la mejor opción. 

 

2.3.4 Estimación del tiempo de mezclado 

El macro-mezclado denota la etapa de un proceso de mezclado que se refiere a los 

cambios en la concentración de la mezcla para una escala de pruebas físicas utilizadas para 

medir las concentraciones locales. La intensidad del proceso de macro-mezclado en 

tanques agitados a menudo se ha caracterizado por el tiempo de mezclado, es decir, el 

tiempo necesario para lograr un grado de homogeneidad mediante la aplicación de un 

índice de mezclado. La simulación del proceso de macro-mezclado es menos popular que 

la modelación del campo de flujo (Jaworski et al., 2000, 2001; Bujalski et al., 2002a; 

Bujalski et al., 2002b), el principal mecanismo de la transferencia de momentum y masa 

para el macro-mezclado es la convección. La dinámica de distribución del trazador en el 

interior del tanque agitado se estima solucionando una ecuación de transporte escalar 

dependiente del tiempo, basada en la consideración de que el trazador se distribuye en el 

tanque por convección y difusión (Montante et al., 2005): 

i
T i li i

C
D D C C

t
u    (2.64) 

Donde Ci es la concentración del trazador y Di su coeficiente de difusión molecular, la 

difusividad turbulenta es estimada a partir del modelo de Kays-Crawford (Kays et al., 

2005), este modelo está basado en la analogía de Reynolds para la estimación del número 

de Prandtl turbulento, y es desarrollado a partir de un modelo simple para la conducción de 

Prandtl que incluye la conducción de calor hacia o desde una elemento turbulento (eddy) 

en movimiento.  
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La ecuación propuesta se ajusta a los datos experimentales disponibles para un ducto a un 

número de Reynolds de 3000 razonablemente bien. El modelo originalmente fue obtenido 

para obtener las propiedades de transferencia de calor en régimen turbulento, sin embargo 

por analogía entre los transportes de calor y masa, es posible determinar número de 

Schmidt turbulento en lugar del Prandtl turbulento, por lo que el modelo se transforma en: 

1
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1 1
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KC T KC T

T T

Sc

C Pe C Pe e
Sc Sc

  (2.65) 

En esta ecuación ScT, es el número de Schmidt turbulento definido como νT/DT, siendo νT 

la viscosidad de remolino, µT/ρ. PeT, es el número de Peclet turbulento, (νT/ν)Sc, siendo Sc 

el número de Schmidt. CKC es una constante experimental igual a 0.3. El valor de campo 

lejano del número de Schmidt turbulento, ScT∞, es 0.86 para los gases y líquidos ligeros.  

 

Esta ecuación no ha sido aplicada para la modelación de procesos de transferencia de masa 

en biorreactores, ni en sistemas de mezclado, debido a que generalmente es tomado un 

valor de 0.1 a 0.7 para el número de Schmidt turbulento en tanques agitados en régimen 

turbulento completamente desarrollado (Montante et al., 2005), sin embargo en sistemas en 

los cuales el flujo se encuentra en régimen de transición o donde es necesario estimar los 

efectos de la capa limite sobre la transferencia es prudente considerar un ScT variable. 

 

2.3.5 Ecuaciones para el cálculo del consumo de potencia 

En principio, la potencia suministrada al mezclado es equivalente a la energía que 

se pierde o disipa en el líquido. Una integración de la disipación viscosa y la turbulenta en 

todo el volumen el tanque, Ω, debería, por lo tanto, ser una forma aceptable para calcular la 

potencia de arrastre: 

 oP d
Ω

Ω       (2.66) 

La tasa de disipación predicha por los distintos modelos de turbulencia puede variar 

significativamente, sin embargo, no hay garantía de que el modelo de turbulencia dé la 

mejor predicción del patrón de flujo y también la mejor predicción de la tasa de disipación. 

Para flujos laminares, incluso con una malla refinada cerca de las paletas del impulsor, 

CFD puede tener dificultad para predecir la disipación turbulenta de manera satisfactoria 
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(Marshall et al., 2003). Por esta razón, otro método para extraer la potencia de arrastre por 

el impulsor es mediante el cálculo del torque en las superficies de las paletas. 

El hecho de resolver el campo de flujo alrededor del impulsor permite la estimación de la 

energía directamente desde un cálculo del torque total requerido para hacer girar los 

impulsores. Puesto que el dominio de flujo, así como la superficie envolvente, se subdivide 

en pequeños volúmenes y áreas como parte de la solución CFD, el esfuerzo cortante y la 

distribución de la presión sobre la hoja del impulsor estén disponibles al final del cálculo, 

es decir, una vez que se alcanza el estado estacionario. El torque en cada hoja se puede 

calcular fácilmente como (Shekhar et al., 2002): 

o i ii
i

T p Ar      (2.67) 

Donde se realiza la sumatoria sobre todas las celdas que tienen las paletas como fronteras. 

En este caso, Δp es la diferencia de presión entre la parte delantera y la parte posterior de la 

hoja en la superficie del elemento i, Ai es el área proyectada de la superficie del elemento i 

y r es la distancia radial desde el eje sobre el cual está montado el impulsor. La potencia 

requerida para la rotación de la turbina a una velocidad de rotación constante de Ni 

revoluciones por segundo para un impulsor de mp paletas está dada por: 

2o i p oP N m T      (2.68) 

El procedimiento anterior de estimación de energía reduce la necesidad de tiempo de 

cómputo, mediante la eliminación de la solución de la ecuación de energía para deducir la 

potencia de disipación de energía viscosa ya que no es necesario calcular el término de 

disipación de energía viscosa del campo de velocidades calculadas. 

Para sistemas agitación régimen laminar, Espinosa-Solares et al. (1997a) Han utilizado un 

balance de energía macroscópico para estimar la potencia consumida, expresado como: 

:  oP d
Ω

Ω     (2.69) 

Obteniendo una buena correlación con datos experimentes para sistemas de alta viscosidad. 

Cada una de estas ecuaciones tienen sus ciertas ventajas y presión, sin embargo cada una se 

ha empleado con éxito en ciertos casos, por lo que estos balances no expresan de manera 

adecuada los fenómenos que intervienen en la estimación del consumo de potencia en 

tanques agitados.  
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CAPÍTULO III 

 Análisis y Modelado Computacional 
 

3.1 Generalidades del modelado computacional 

Un modelo computacional es un modelo matemático que requiere extensos recursos 

computacionales para estudiar el comportamiento de un sistema complejo por medio de la 

simulación por computadora. El sistema bajo estudio es a menudo un sistema complejo no 

lineal para el cual las soluciones analíticas simples e intuitivas no están fácilmente 

disponibles. En lugar de derivar una solución matemática analítica para el problema, la 

experimentación es hecha con el modelo cambiando los parámetros del sistema y se 

estudian los efectos en el resultado de dichos experimentos. 

Los modelos matemáticos de los procesos de flujo son sistemas de ecuaciones diferenciales 

parciales (EDP) no lineales y sus soluciones analíticas son posibles sólo para algunos casos 

sencillos. Para la mayoría de los procesos de flujo, que son de interés para un ingeniero, las 

ecuaciones que gobiernan deben resolverse numéricamente.  

La forma general para llevar a cabo un análisis numérico mediante CFD se describe a 

continuación:  

1. Formular el problema de flujo. 

2. Desarrollo de la geometría y el dominio de flujo. 

3. Establecer las condiciones iniciales y de frontera. 

4. Generar la Malla. 

5. Definir la estrategia de simulación  

6. Establecer los parámetros y los archivos de entrada. 

7. Realizar y monitorear la simulación. 

8. Post-procesado de los datos. 

9. Hacer comparaciones con datos experimentales. 

10. Repetir el proceso para examinar sensibilidades. 

En detalle cada una de estos puntos de la metodología para una simulación CFD, se discute 

a continuación. 
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Formulación del problema de flujo 

El primer paso del proceso de análisis consiste en formular el problema de flujo mediante 

la búsqueda de respuestas a las preguntas siguientes: 

 ¿Cuál es el objetivo del análisis? 

 ¿Cuál es la forma más fácil de obtener esos objetivos? 

 ¿Que debe incluir la geometría? 

 ¿Cuáles son las corrientes libres y/o las condiciones de operación?  

 ¿Que dimensionalidad espacial necesita el modelo? (1D, cuasi-1D, 2D, simetría 

axial, 3D)  

 ¿Qué modelado temporal es el adecuado? (Estacionario o Dinámico) 

 ¿Cuál es la naturaleza del flujo? (No viscoso, laminar y turbulento) 

 ¿Cuál es la termodinámica del gas?  

Modelación de la geometría y del dominio de flujo 

El cuerpo sobre el cual el flujo se va a analizar requiere de su digitalización, esto 

generalmente involucra el modelado de la geometría con un paquete de software CAD, en 

donde se pueden realizar aproximaciones de la geometría, muchas veces también pueden 

ser necesarias algunas simplificaciones para permitir un análisis con un costo más 

razonable. Al mismo tiempo, se toman las decisiones en cuanto a la extensión del dominio 

de flujo finito del sistema a simular. Algunas zonas de las fronteras, coinciden con la 

superficie de la geometría del cuerpo del dominio de flujo, otras secciones están libres de 

fronteras físicas, sobre las que el flujo entra o sale. La geometría y el dominio de flujo se 

modelan de tal manera de proporcionar información adecuada para la generación de 

mallas. Por lo tanto, en el modelo a menudo se tiene en cuenta la estructura y topología de 

la generación de mallas.  

Establecer las condiciones iniciales y de frontera 

Desde que se especifica el dominio de flujo, son necesarias ciertas condiciones físicas en 

los límites del dominio. La simulación comienza generalmente a partir de una solución 

inicial que junto con las condiciones de frontera indican el modo de operación del sistema. 
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Generación de la malla 

La generación de la malla consiste en definir la estructura y topología de la cuadrícula 

donde se discretizará el dominio de flujo. En un estudio CFD, la solución numérica de las 

ecuaciones que rigen el transporte sustituye a la información continua contenida en la 

solución exacta de las EDP, por una información discreta.. Los valores de todas las 

variables dependientes en este número finito de puntos, se consideran como incógnitas 

básicas. La tarea de un método numérico se convierte en proporcionar un conjunto de 

ecuaciones algebraicas para estas incógnitas. Las ecuaciones algebraicas (ecuaciones 

discretizadas) relativas a los valores desconocidos de las variables dependientes se derivan 

de las EDP que gobiernan el sistema, esta derivación necesita de algunos supuestos acerca 

de cómo las variables dependientes desconocidas cambian entre los nodos de la malla. Para 

una ecuación diferencial, puede haber diferentes formas de derivar las ecuaciones 

discretizadas (diferencias finitas, volúmenes finitos, elementos finitos). Los segmentos que 

describen la variación del perfil en una pequeña región alrededor de los puntos de la red  

son estimados mediante regresiones de distinto tipo y/o orden en términos de los valores en 

ese nodo y los nodos de la malla circundante. Para facilitar esto, el dominio de la solución 

se divide en una serie de sub-dominios o celdas de cálculo, para que un perfil supuesto se 

pueda asociar a cada celda computacional. 

La malla puede contener elementos de muchas formas y tamaños. En los dominios 2D, los 

elementos son por lo general cuadrilaterales o triangulares. En los dominios en 3D, se 

emplean tetraedros (de cuatro lados), prismas (cinco lados), pirámides (cinco lados) o 

hexaedros (seis lados), se utilizan una serie de segmentos de líneas (2D) o caras planas 

(3D) que conecta los límites del dominio para generar los elementos. 

Las mallas estructuradas son siempre cuadriláteros (2D) o hexaedros (3D), y son tales que 

cada elemento tiene una dirección única en el espacio la i, j, k, por otro lado las mallas 

híbridas son mallas no estructuradas que hacen uso de diferentes tipos de elementos 

(triángulos y cuadriláteros, por ejemplo). 

En general, la densidad de las celdas en el dominio computacional tiene que ser lo 

suficientemente fina como para capturar los detalles de flujo, pero manejable para la 

capacidad de computo disponible para el estudio. 
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Establecer la estrategia de simulación 

La estrategia para llevar a cabo la simulación consiste en determinar aspectos tales como el 

tipo de estudio a realizar (estacionario o dependiente del tiempo), así como el análisis de 

los fenómenos inmersos en el sistema a analizar, desde la elección del modelo de 

turbulencia, el tipo de cinética química, hasta la implantación de los algoritmos de 

solución. 

Indicar los parámetros y archivos de entrada 

En ocasiones, los códigos CFD requieren una serie archivos que contienen diversos datos 

de entrada para crear una lista de valores de los parámetros para la estrategia deseada, 

como puede ser la importación de un archivo que contenga la malla o la información de las 

condiciones de frontera requeridas, ya que las mallas y la solución de flujo inicial pueden 

haber sido generados con anterioridad. 

Realizar la simulación y monitorear la simulación 

Las simulaciones pueden ser realizadas bajo varias opciones, como un procesamiento 

iterativo, por lotes o distribuido. A medida que avanza la simulación, la solución se 

controla para determinar si la simulación ha obtenido la convergencia deseada. 

Post-procesado de la simulación para obtener los resultados 

El post-proceso consiste en extraer las propiedades de flujo deseadas (cizalla, 

concentración velocidad, presión, etc.) del campo de velocidades computarizado y 

mostrarlas de una manera más amigable y vistosa. 

Hacer comparaciones de los resultados 

Las propiedades de flujo calculadas se comparan con datos de estudios analíticos, 

computacionales o experimentales para establecer la validez de los resultados obtenidos. 

Repetir el proceso para examinar sensibilidades 

La sensibilidad de los resultados calculados deben ser examinada para comprender las 

posibles diferencias en la exactitud de los resultados y/o la realización de los cálculos con 

respecto a la dimensionalidad, condiciones de flujo, condiciones iniciales, estrategia de 

computo, algoritmos de solución, topología y la densidad de malla, modelos de 

turbulencia, transporte de especies, reacción, comportamiento reológico, condiciones de 
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frontera, etc. El desarrollo de cada uno de estos pasos aplicados a la simulación de 

reactores biológico se describe en las siguientes secciones. 

3.2 Análisis para reactores tipo tanque agitado 

En el presente trabajo se considera un fermentador B. Braun Biostat B 10L a escala 

laboratorio siendo operado a 6 litros de capacidad, el sistema consiste en un tanque 

cilíndrico con dos bafles laterales, equipado con 2 impulsores tipo I de flujo axial y radial, 

montados en un eje ubicado en el centro del tanque, la distancia entre ambos impulsores es 

igual a Di. La Figura 3.1, muestra el tanque en operación y una fotografía de los impulsores 

empleados, los detalles de la geometría pueden ser consultados en el ANEXO 1. Este 

sistema fue utilizado en un trabajo experimental realizado por Núñez-Ramírez (2012), en 

cual se analizó el efecto del comportamiento reológico de la fermentación de un hongo 

sobre el mezclado en el tanque, así como diversas pruebas con fluidos modelo de 

comportamiento newtoniano con alta viscosidad y fluidos no newtonianos, bajo diferentes 

velocidades de agitación y combinación de impulsores. 

 

Figura 3.1. a) Fermentador B.Braun Biostat B 10L en operación b) Impulsor de flujo radial 

(arriba), Impulsor de flujo axial (abajo). 
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La digitalización de la geometría del tanque se realizó mediante el uso de Solids Works
®
 

2010 como software CAD auxiliar, las imágenes creadas pueden ser observadas en la 

Figura 3.2, el archivo de ensamble de las piezas es importado a COMSOL empleando un 

formato ASCII, para la modificación de la geometría y formar el dominio de flujo. 

 

Figura 3.2. Geometría digitalizada, a) Ensamble de piezas en el tanque b) Impulsores. 

 

Para la simulación del flujo de fluidos en cavidades o conductos únicamente es necesario el 

volumen interno del sistema, es decir, la parte que ocupa el líquido delimitada por las 

paredes internas y las entradas o salidas, en este caso la altura del tanque se reduce a la 

altura que ocupa el líquido en el recipiente, las zonas ocupadas por aditamentos internos 

como los deflectores y el eje con los impulsores son restadas del volumen de flujo y se 

consideran como fronteras sólidas (Figura 3.3). 

En el desarrollo de modelos computacionales para tanques agitados, el problema no 

consiste solo en la aplicación de un modelo de flujo, sino que además se debe añadir una 

condición de movimiento a las paredes del impulsor y la flecha. En COMSOL 

Multiphysics se tienen dos alternativas, una es la creación de mallas móviles con dominios 

deformables, esto empleando la interfaz de maquinaria rotatoria y la otra es la generación 

de patrones de flujo en estado estacionario aplicando una pared en movimiento, ambas 

estrategias tienen sus ventajas e inconvenientes en cuanto a requerimientos de computo, 
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convergencia, precisión, etc., de manera general en ambos esquemas existe una serie de 

supuestos y condiciones frontera e iniciales en común, las cuales se describen a 

continuación. 

 Ausencia de vórtice definido por una velocidad normal nula en la superficie del 

líquido (uz=0). 

 Condición de no deslizamiento en las paredes del tanque (u=0). 

 Velocidad angular constante en la superficie del impulsor (Ni=constante). 

El establecimiento de estas condiciones puede ser visto a detalle en la Figura 3.3b en la que 

las paredes del tanque en color azul muestran la aplicación de condición de no 

deslizamiento, la parte superior del tanque en color rosa, indica la superficie libre del 

líquido, supuesta como una condición de deslizamiento, cuya velocidad en la dirección 

normal es igual a cero. 

 

Figura 3.3. a) Geometría del volumen interno importado a COMSOL. b) Geometría modificada 

con condiciones frontera definidas. 

 



52 

 

La manera más simple para establecer un estado de movimiento a las paredes de la flecha y 

los impulsores es la aplicación de una condición de frontera como una función de pared 

con una velocidad prescrita uw. Para un objeto que gira con velocidad angular ω alrededor 

del eje z, la velocidad uw en un punto (x, y) está dada por uw= ω (-y, x, 0). 

Una segunda opción es el uso de la interfaz de maquinaria rotatoria, la cual permite 

modelar piezas móviles que giran sobre un eje de rotación. La interfaz formula las 

ecuaciones de flujo en un sistema de coordenadas de rotación. Los dominios que no giran 

se expresan en un sistema de coordenadas fijo. La rotación y las piezas fijas deben 

complementarse entre sí por un par de identidad, donde se aplica una condición de 

continuidad de flujo en dicha frontera. 

Esto se ejemplifica en la Figura 3.4, donde un impulsor gira de la posición 1 a la 2. El 

primer paso consiste en dividir la geometría en dos partes, como se muestra en el paso 1a. 

El segundo paso es especificar un dominio rotante alrededor del impulsor, utilizando un 

sistema en rotación con un eje fijo (paso 1b). El acoplamiento de ambos dominios 

automáticamente realiza la transformación de coordenadas y la unión de las partes fijas y 

móviles (paso 2a). 

 

Figura 3.4. Procedimiento de modelado en la interfaz de maquinaria rotatoria. 

 

Una vez definida la condición de movimiento, se procede a la elaboración de las mallas a 

utilizar en el modelo, proponiendo el uso de una malla no estructurada, formada por 

elementos tetraédricos, con un tamaño máximo de elemento de 0.735 cm, una tasa de 
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crecimiento de elementos máxima de 1.35, con una resolución de curvatura de 0.3 y de 

regiones estrechas de 0.85, las mallas obtenidas se presentan en la Figura 3.5. 

 

Figura 3.5. Mallas generadas para esquemas de rotación. a) Pared en movimiento b) 

maquinaria rotatoria. 

 

El paso siguiente es la configuración de las propiedades del fluido utilizado en el modelo, 

en el caso del uso de un fluido newtoniano únicamente es necesario indicar el valor de la 

viscosidad dinámica (µ) y la densidad (ρ). Por otro lado cuando es utilizado un fluido no 

newtoniano, se tiene que definir el modelo reológico del fluido, empleando en este caso el 

modelo de Ostwald-Waele o de la ley de la potencia, donde la viscosidad aparente en el 

modelo está dada por: 

1( )nm
τ

γ          (3.1)
 

Este modelo se basa en la relación entre el esfuerzo cortante y la velocidad de corte 

(trazadas en coordenadas log-log) para un fluido con adelgazamiento al corte que menudo 

puede aproximar una línea recta en un rango limitado de velocidad de deformación.  

En esta ecuación, m y n son dos parámetros empíricos para el ajuste de curvas y se conocen 

como el coeficiente de consistencia y el índice de comportamiento al flujo, 

respectivamente (Chhabra et al., 1999). Para un fluido que presenta adelgazamiento al 



54 

 

corte, el índice puede tener cualquier valor entre 0 y 1. Cuanto menor sea el valor de n, 

mayor es el grado de adelgazamiento al corte. Para un fluido con engrosamiento al corte, el 

índice n será mayor que la unidad. Cuando n=1, la ecuación (3.1) se reduce a la ecuación 

que describe el comportamiento de fluido newtoniano. 

Aunque el modelo de ley de potencia ofrece la representación más simple del 

comportamiento de adelgazamiento al corte, este tiene una serie de deficiencias. En 

general, se aplica sobre una gama limitada de corte y por lo tanto los valores ajustados de 

m y n dependerán de la gama de velocidades de cizalla consideradas. Por otra parte, no 

predice viscosidades de corte nulo ni infinito. A pesar de estas limitaciones, este es quizás 

el modelo más ampliamente utilizado cuando se trata de aplicaciones de ingeniería de 

procesos y ha sido ampliamente usado para en el modelado de biorreactores y tanques 

agitados (Chavan et al., 1980; Diaz et al., 1999; Espinosa-Solares et al., 2002; 

Benchapattarapong et al., 2005; Rivera et al., 2006; Xia et al., 2009), principalmente por la 

ventana de observación en la tasa de corte presente en estos equipos. 

En este trabajo se analizan dos fluidos newtonianos, agua y glicerol y diversos fluidos 

modelo no newtonianos adelgazantes al flujo, basados en soluciones de carboximetil-

celulosa (CMC) con fibra de celulosa (FC) y caldos de fermentación del hongo Beauveria 

bassiana, las propiedades de estos fluidos se resumen en las Tablas 3.1 y 3.2. 

El modelo de flujo aplicado depende del régimen de flujo presente en el tanque, el cual 

está definido por el número de Reynolds del impulsor: 

2
i i

i

N D
Re

      (3.2)
 

Esta ecuación es validada para fluidos newtonianos, en el caso de agitación de fluidos no 

newtonianos bajo el concepto de FNG y el modelo de ley de la potencia, el Rei se redefine 

como (Paul et al., 2004): 

2 2

1
  

n
i i

i n

N D
Re

k m      (3.3)
 

Donde k es una constante que depende de la geometría del tanque, con un valor de 10 para 

el sistema de agitación analizado en este trabajo (Núñez-Ramírez, 2012). 
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Tabla 3.1. Propiedades de fluidos newtonianos modelo y su régimen de operación. 

Propiedades de fluidos newtonianos Rei 

Fluido µ (Pa·s) ρ (Kg·m
-3

) 100 rpm 300 rpm 800rpm 

Agua 0.01 998. 7706 ---- ---- 

Glicerol 0.931 1233.5 8.5 24.5 65.5 

 
Tabla 3.2. Propiedades de fluidos modelo no newtonianos y su régimen de operación. 

Propiedades de fluidos modelo no newtonianos Rei 

Fluido m (Pa·s
n
) n ρ (Kg·m

-3
) 300 rpm 

CMC 0.3%+15% FC 0.2147 0.722 1010 332 

CMC 0.5%+25% FC 0.6050 0.6301 1010 170 

CMC 2.0%+10% FC 1.1130 0.7178 1010 65 

CMC 3.0%+15% FC 4.8630 0.6037 1010 23.5 

 

Tabla 3.3. Propiedades reológicas de la fermentación de Beauveria bassiana. 

Propiedades del caldo de fermentación de Beauveria bassiana Rei 

Tiempo (h) Configuración m (Pa·s
n
) n ρ (Kg·m

-3
) 300 rpm 

0 Radial-Axial 0.0174 0.4858 ~1000 10676.5 

72 Radial-Axial 10.63 0.0132 ~1020 115.5 

0 Axial-Radial 0.0174 0.4858 ~1000 10676.5 

72 Axial-Radial 6.677 0.0304 ~1020 170.5 

 

Los fluidos newtonianos de la Tabla 3.1 son estudiados bajo combinaciones de impulsores 

Radial-Radial, Radial-Axial, Axial-Radial y Axial-Axial, y los no newtonianos únicamente 

en las configuraciones Radial-Axial y Axial-Radial, bajo las velocidades de agitación 

mencionadas con la finalidad de analizar el efecto de la configuración en el patrón de flujo 

y las zonas de recirculación dentro del tanque y su relación con el tiempo de mezcla 

experimental para cada fluido modelo. 

En la Tabla 3.2 se presentan las propiedades reológicas de un caldo de cultivo durante el 

crecimiento de Beauveria bassiana, únicamente se muestran los datos del tiempo 0 de la 

fermentación y la reología del cultivo a las 72 horas, tiempo en el cual se alcanzó la 

concentración máxima de biomasa y viscosidad más elevada, para este caso se analizan 
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solamente combinaciones de impulsores Radial-Axial y Axial-Radial, las cuales mostraron 

mejores resultados en las pruebas experimentales con los fluidos modelos, el tanque operó 

a 300 rpm durante la fermentación, velocidad de agitación a la cual se reportó menor daño 

a el microorganismo. 

El régimen de flujo desarrollado en el sistema experimental fue comprendido a números de 

Reynolds de un orden entre 10
1
 y 10

3
, tratándose de flujo en régimen de transición para 

sistemas agitados mecánicamente. Zalc et al. (2001) reportan la validez de la ecuaciones 

Navier-Stokes en tanque agitados con un numero de Reynolds menor de 200, por otro lado 

para Rei<10
3
, han sido empleados modelos de turbulencia tipo RANS con correcciones 

para régimen de transición (Shekhar et al., 2002), conocidos como Low Re κ-ε, en los 

cuales se considera que los efectos viscosos aún tienen importancia. Sin embargo es 

necesario hacer una validación de los perfiles de velocidad resultantes de ambos modelos 

de flujo, así como el efecto del esquema de rotación utilizado, esto debido a que el tipo de 

malleo y los métodos numéricos utilizados no son los mismos a los aplicados en los 

trabajos mencionados. Únicamente fue posible realizar una validación del esquema 

rotación basado en la condición de frontera de pared en movimiento, esto debido a que el 

costo computacional del uso mallas móviles rebasó los recursos con los que se contaban en 

este proyecto y las dificultades de convergencia que presenta este método al emplearlo a 

velocidades de rotación elevadas.  

Para este fin se realizó la simulación de un sistema de agitación presentado por Zalc et al. 

(2001). El cual consta de 3 turbinas Rusthon de 0.08 m de diámetro (Di), montadas de 

manera equidistante sobre un eje centrado que atraviesa completamente la altura de un 

tanque cilíndrico sin bafles de 0.24 m de diámetro (Dt) y una relación H/Dt de 1.5. El 

fluido de trabajo en el sistema experimental fue un solución agua/glicerol con una 

viscosidad de 0.4 Pa·s, y una densidad de 1247 Kg·m
-3

. La Figura 3.6 muestra una 

comparación de los perfiles de velocidad obtenidos por CFD con los datos experimentales 

obtenidos por velocimetría de partículas, PIV (Particle Image Velocimetry), los cuales 

corresponden a los componentes normalizados de la velocidad radial y axial en función de 

la altura del tanque, en una línea vertical en r=0.5·Rt a la par con una hoja del impulsor. 
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Figura 3.6. Resultados CFD y PIV para los componentes normalizados de la velocidad radial 

y axial vs la altura del tanque, a) Re=20, b) Re=40 y c) Re=80. La velocidad axial, se 

muestra como una línea continua (CFD) y cuadros rojos (PIV), mientras que la velocidad 

radial se indica con líneas discontinua (CFD) y rombos azules (PIV). 
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En este estudio se visualizó el límite de la validez de las ecuaciones de Navier-Stokes, 

empleando un malleo fino análogo al presentado en esta sección, el cual nos permite 

obtener una solución independiente de la malla y resolver una cantidad de grados de 

libertad soportable por el equipo de cómputo disponible. La Figura 3.6 indica que a 

números de Reynolds superiores a 100 con la metodología planteada, la predicción de la 

velocidad que se puede verse sobrestimada sobretodo en la componente radial del flujo en 

las cercanías al impulsor, este efecto empieza a ser notorio en la Figura 3.6c), en la cual es 

posible analizar que la ligera sobrestimación de la  velocidad en el primer y el tercer 

impulsor causa una baja en la velocidad del segundo impulsor. 

En base a esto para un Rei>100 se pueden aplicar las ecuaciones de Navier-Stokes con una 

precisión considerable, a un régimen de flujo mayor se tendrá que aplicar modelos de 

turbulencia, en el presente trabajo se emplea un modelo para régimen de transición tipo 

Low Re κ-ε, para 100<Rei<150, y en el modelo κ-ε para Rei>150, los cuales se 

describieron a detalle en el capítulo anterior, las ecuaciones utilizadas pueden resumirse de 

forma general en las siguientes: 
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Para el caso de Rei>100, únicamente son necesarias las ecuaciones (3.3) y (3.4), que 

corresponden a la ecuación de movimiento y continuidad, para este caso los términos 

adicionales de turbulencia son despreciados, para flujo en régimen de transición es 
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necesario resolver simultáneamente las ecuaciones (3.3) a (3.8), en velocidades de 

agitación mayores son eliminados los términos de corrección (fµ, fɛ ) del sistema de 

ecuaciones, debido a que la velocidad puede ser sobre estimada por los modelos anteriores. 

 

Para la obtención de los patrones de flujo son efectuadas simulaciones en estado 

estacionario con una tolerancia relativa de 0.0010, fue definida una discretización de 

primer orden tanto para la velocidad como para la presión, la solución de las ecuaciones de 

Navier-Stokes se realiza de manera completamente acoplada mediante un método iterativo 

multimalla con un resolvedor lineal GMRES, para la solución de los modelos de 

turbulencia se aplica un solucionador segregado con un método iterativo multimalla. 

 

En el caso de fluidos no newtonianos con un índice de comportamiento al flujo menor 0.2, 

se optó por el desarrollo un estrategia de solución que consiste en generar una primera 

solución en estado estacionario con un comportamiento newtoniano basado en el valor del 

índice consistencia, esta solución es utilizada como condición inicial de un estudio 

dinámico con una tolerancia relativa de 0.010 aplicando el método BDF segregado con 

pasos de tiempo libres, con PARDISO como resolvedor lineal iterativo multimalla. En este 

estudio se incluye una función ramp, con ello es posible pasar de una viscosidad 

newtoniana a un comportamiento altamente adelgazante al flujo, con una convergencia 

adecuada y un consumo computacional mucho menor, obteniéndose al final una solución 

en estado estacionario del fluido con la reología deseada. 

  

3.3 Análisis para reactores de agitación neumática 

En el caso de biorreactores de mezclados únicamente por un flujo de aire, se 

considera un reactor tipo torre contacto gas-líquido a escala laboratorio con 6 litros de 

capacidad, este sistema ha sido descrito y caracterizado experimentalmente por López-

Gómez (2007) y es empleado principalmente para el desarrollo de cinéticas de remoción de 

compuestos fenólicos en aguas residuales. El sistema fue diseñado para ser totalmente 

desmontable y esterilizable, y de esta manera poder adoptar configuraciones como reactor 

de columna de burbujeo (CB) y airlift (AL) de tubos concéntricos. Se encuentra 

constituido por cinco partes: base, cuerpo, tubo de succión, tapa y una trampa de 



60 

 

compuestos orgánicos volátiles (CVO’s). La Figura 3.7, muestra una fotografía del reactor 

en operación y un esquema de las partes presentes en las configuraciones CB y AL. Los 

detalles de la geometría de la torre de contacto pueden ser consultados en el ANEXO 1. 

En el caso de las torres de contacto gas-liquido no es necesaria la digitalización de la 

geometría mediante el uso de algún software CAD especializado, debido a la relativa 

simplicidad del dominio de flujo es posible obtener directamente una representación del 

mismo, empleando las herramientas de dibujo disponibles en COMSOL. Para el sistema 

analizado, el dominio de flujo comprende únicamente la sección de la columna que 

comprende desde la salida del difusor hasta la altura ocupada por el líquido. 

 
Figura 3. 7. a) Torre de contacto gas-líquido en operación b) Partes de la torre de contacto gas 

líquido, CB (der.), AL (izq.). 

 

De manera general pueden ser propuestos dos esquemas para la modelación de reactores 

tipo columna, uno es la realización de simulaciones 2D regularmente bajo la suposición de 

una simetría axial en r=0, este tipo de modelos han sido utilizados ampliamente como una 

simplificación con gran aceptación para el cálculo de velocidades de circulación y 

estimación de parámetro de transporte y han mostrado buena opción cuando no es 

requerido conocer a detalle el flujo dentro del reactor por su bajo consumo de cómputo 

(Ekambara et al., 2005; Simcik et al., 2011). El segundo esquema consiste en el desarrollo 
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de una simulación 3D del dominio de flujo completo, lo cual puede servir de base para la 

determinación computacional del tiempo de mezcla (Luo et al., 2008) y muestra con mayor 

detalle el patrón de flujo presente en el reactor (Joshi, 2007; Luo et al., 2011), lográndose 

una mejor percepción del efecto de la geometría sobre la hidrodinámica del sistema. 

El modelo Euler-Euler presentado en el CAPÍTULO II, bajo la consideración de régimen 

turbulento y la presencia de burbujas con un diámetro Sauter de 3 mm, se resume en el 

siguiente sistema de ecuaciones: 
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El cual de manera adicional requiere de las ecuaciones (2.44), (2.45), (2.46), (2.47), (2.48), 

(2.49), (2.53) y (2.54) para definir algunas variables necesarias, como los son Sk, ϕ l, ρg, 

uslip, udrift y ug, este modelo ha sido validado con anterioridad por Hekmat et al. (2010), 

mediante datos de velocimetría reportados por Menzel et al. (1990), mostrando una buena 

representación de los mismos. 

Para los esquemas de simulación antes mencionados existe una serie de condiciones 

frontera en común para cada fase, en las paredes del cuerpo del reactor y el tubo se 

establece una condición de no deslizamiento para la fase liquida, ul=0, y de asilamiento 

para la fase gas, en la cual el flux de gas en las cercanías de la pared es cero,

 
0g gn u . En el área formada por la salida del difusor se considera como un flux de 
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entrada para la fase gas expresado como,

 

g g Nn u  y una pared sólida para la fase  

liquida. La superficie del líquido se toma como una frontera con deslizamiento ul·n=0 con 

una salida de gas, en el caso de una simulación 2D axisimétrica es necesario un condición 

adicional en eje de simetría, en r=0 definida por ul·n=0 para el líquido y,

 

0g gn u  

para el gas. 

El establecimiento de estas condiciones frontera sobre la dominio computacional del 

sistema, puede ser visto a detalle en la Figura 3.8, para simulaciones 2D axisimétricas. 

 
Figura 3.8. Condiciones frontera para un reactor de agitación neumática en 2D con simetría 

axial; a) fase liquida, b) fase gas. 

 

En el domino de flujo 3D el establecimiento de estas condiciones es análogo al mostrado 

en la Figura 3.8, a excepción de la simetría axial, para el modelado de columnas de 

burbujeo únicamente se eliminan las paredes del tubo de succión de la geometría. 

 

Una vez establecidas las condiciones frontera, se procede a la elaboración de las mallas 

utilizando de nuevo una malla no estructurada, formada por elementos tetraédricos, con un 

tamaño máximo de elemento de 0.8 cm, una tasa de crecimiento de elementos máxima de 

1.35, con una resolución de curvatura de 0.3 y de regiones estrechas de 0.5 con un total de 

90632 elementos para la geometría tridimensional del reactor airlift y 26034 elementos 

para la columna de burbujeo, en el caso de las mallas para modelos 2D, el tamaño máximo 

de elemento de 0.8 cm, una tasa de crecimiento de elementos máxima de 1.2, con una 

resolución de curvatura de 0.2 y de regiones estrechas de 0.8, generándose un total de 3702 
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elementos para un reactor con tubo de succión y 2509 para un columna de burbujeo, esta 

diferencia se debe por la precedencia de zonas con una gran cantidad de punto en las 

cercanías de las terminaciones del tubo concéntrico, esto con la finalidad de estimar de una 

mejor manera el cambio de dirección en el fluido, las mallas obtenidas se presentan en la 

Figura 3.9, se presenta la malla del dominio 3D para el reactor airlift y las mallas 2D para 

las configuraciones de columna de burbujeo y airlift. 

 
Figura 3.9. Mallas generadas a) sistema 3D, b) modelo 2D con simetría axial, columna de 

burbujas (der.) y airlift (izq.). 

En este trabajo únicamente se abortan biorreactores aerobios sin agitación mecánica, esto 

debido a que para la simulación de este tipo de sistemas en COMSOL, es necesario el uso 

de mallas móviles combinadas con el modelo Euler-Euler antes presentado, lo cual genera 

un tiempo de CPU muy elevado que rebasa la capacidad de computo con la que se contaba 

para la elaboración de este proyecto. 

En ambos esquemas de modelado fue definido con una discretización de segundo orden 

para la velocidad y primer orden para la presión, la estrategia de solución para este tipo 

modelos de flujo turbulento multifásico, consiste en dar una aproximación en régimen 

laminar la flujo desarrollado en el sistema, mediante un estudio dependiente del tiempo, 
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con un tiempo final de 30 segundos, el solucionador se configura aplicando el método 

BDF, con pasos de tiempo libres entre 0.1 y 0.001, con un método directo tipo UMFPAK 

como resolvedor lineal, una vez obtenida la solución con ecuaciones de flujo laminar, esta 

se emplea como condición inicial para un estudio en estado estacionario en régimen 

turbulento, aplicando un solucionador segregado con una tolerancia relativa de 0.0010. 

Con la finalidad de facilitar la convergencia se define una estabilización por difusión 

artificial para la transferencia de momentum, tipo isotrópica de 0.5. Para solución de 

problemas estacionarios que constan de varias variables, es conveniente utilizar un 

solucionador segregado para reducir los recursos de memoria utilizados por el software y 

obtener más fácilmente la convergencia. Para el solucionador segregado, es necesario 

dividir las variables dependientes en diferentes grupos. La velocidad y las variables de 

presión siempre deben pertenecer al mismo grupo, y por lo general es óptimo para definir 

un grupo separado las variables de la turbulencia. 

Una vez obtenidos los patrones de flujo es posible estimar variables como lo son el 

consumo de potencia en tanques agitados y parámetros de transferencia de oxígeno para el 

caso sistemas aeróbicos, esto se realiza como parte de un postprocesado de la solución, 

aplicando las ecuaciones mostradas en los apartados 2.3.3 y 2.3.5.   

 

3.4 Determinación computacional del tiempo de mezclado 

El tiempo de mezclado en los biorreactores estudiados es predicho a partir de la 

simulación transitoria del modelo CFD considerando un trazador que se difunde en 

volumen del tanque y monitoreando el tiempo necesario para lograr una concentración 

homogénea en un punto del reactor, la concentración se monitorea en 16 puntos diferentes 

marcados de color azul dentro del recipiente tal como se puede ver en la Figura 3.10. 

Esto se realiza una vez que se tiene el patrón de flujo en estado estacionario, se define un 

dominio adicional de 10 ml de volumen, mostrado como una esfera rosa en la Figura 3.10. 

Al activarse el transporte de especies diluidas es posible asignar una concentración inicial a 

este dominio y establecer las zonas en las cuales se resolverá la ecuación (2.65) de 

transferencia de masa ocupando como campo de velocidad el perfil calculado 

anteriormente para el caso en cuestión. 



65 

 

 

Figura 3.10. Estrategia y punto de monitoreo para determinar el tiempo de mezcla, a) Reactor 

aerobio, b) Tanque agitado. 

 

La solución en este caso se obtiene mediante la realización de un estudio dependiente del 

tiempo para el transporte de masa, utilizando el método alfa generalizado, con pasos de 

tiempo libres y un método directo tipo UMFPAK. 

El método alfa generalizado tiene propiedades similares a las de un método BDF de 

segundo orden, pero la tecnología subyacente es diferente, ya que contiene un parámetro 

para controlar el grado de amortiguación de altas frecuencias. En comparación con el 

método BDF (de orden uno o dos), este método ofrece una amortiguación mucho menor y 

por lo tanto más precisión. Sin embargo, por la misma razón también es menos estable, por 

otro lado el método BDF utiliza las fórmulas de diferenciación hacia atrás con un grado de 

exactitud que varía de uno (Euler implícito) a cinco. Los métodos BDF se han utilizado 

durante mucho tiempo y son conocidos por su estabilidad. Sin embargo, pueden tener 

graves efectos de amortiguación, sobre todo los métodos de orden inferior, por ejemplo el 

método de Euler implícito amortigua severamente las altas frecuencias, incluso si se espera 

una solución con gradientes fuertes, se puede obtener una solución muy suave debido a la 

amortiguación, es posible encontrar información más detallada sobre estos métodos en 

varios textos especializados en análisis por elemento finito (Donea et al., 2003; Lewis et 

al., 2004; Zimmerman, 2004; Press et al., 2007) . 
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El método alfa generalizado se sugirió por primera por Chung et al. (1993), para sistemas 

de mecánica estructural de segundo orden, bajo la finalidad de resolver sistemas de EDPs 

de segundo orden, por ello el método ha sido más utilizado en el área de la mecánica 

estructural. Jansen et al. (2000), plantearon una formulación para sistemas de primer orden, 

resolviendo las ecuaciones Navier-Stokes. Para la mayoría de los problemas, el método 

alfa generalizado es un método preciso con buenas propiedades de estabilidad. No obstante 

algunos problemas complicados como los casos de la turbulencia requieren de la solidez 

adicional que aporta el método BDF. 
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 CAPÍTULO IV 

 Resultados y Discusión 
 

4.1 Introducción 

En este capítulo se muestras los resultados de las simulaciones de los reactores 

analizados, ambos con un volumen de operación de 6 litros, los patrones de flujo son 

presentados en forma de campos vectoriales, perfiles de velocidad y líneas de flujo, con los 

cuales se muestra a detalle el comportamiento de fluido dentro del recipiente de reactor, 

mejorando la comprensión de la hidrodinámica de estos sistemas y su relación con la 

geometría de su diseño, para en el caso del fermentador tipo tanque agitado, se analiza 

tanto el efecto geométrico como el impacto de la reología del fluido en agitación, sobre el 

tiempo de mezcla experimental y el patrón de flujo correspondiente, en cuanto a las torres 

de contacto gas-liquido, se realiza un análisis sobre el efecto de la estimación de la 

velocidad en simulaciones 2D o 3D, todas las simulaciones se realizaron en un 

computadora portátil Dell Precision modelo M6500 con un procesador multicore Intel i7 

de 8 núcleos a 1.73 GHz y 8.00 GB de memoria RAM, la cual emplea Windows 7 de 64 

bits como sistema operativo, los tiempos de computo requeridos para solución de cada 

modelo dependieron tanto del modelo de flujo, como de la magnitud de los parámetros 

reológicos de cada fluido y el numero necesarios para representar adecuadamente la 

geometría de los impulsores. 

 

4.2 Patrones de flujo en tanques agitados 

El proceso de mezclado en sistemas de agitación mecánica se encuentra gobernado 

por diferentes variables que intervienen para alcanzar el grado de homogeneización 

deseado. Quizás una de las variables de mayor importancia es precisamente la geometría 

del impulsor empleado, el cual produce distintos patrones de flujo de acuerdo a su forma y 

posición dentro del tanque, es por ello de vital importancia conocer el efecto de la 

geometría sobre caldo que se someterá a agitación dentro del fermentador, esto bajo la 

finalidad de reconocer las zonas de recirculación así como la presencia de zonas muertas o 

estancadas dentro de los reactores biológicos, las cuales suelen provocar caídas en la 
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eficiencia del proceso, en esta sección se presentan los patrones de flujo para cada grupo de 

fluidos problema descritos anteriormente en el CAPÍTULO III. 

 

 4.2.1 Fluidos newtonianos 

La realización de simulaciones con fluidos newtonianos modelo como lo es el agua 

y el glicerol nos ayuda a comprender de una mejor manera el fenómeno de mezclado 

dentro de los reactores estudiados, ya que en base a estos fluidos bastante conocidos se 

puede obtener una gran información acerca del comportamiento del perfil de flujo a 

viscosidades comunes de tratar en sistemas biológicos, así como las posibles 

complicaciones en el modelado de otros líquidos a condiciones de operación similares. 

La Figura 4.1a) muestra los perfiles de velocidad para el agua en las combinaciones de 

impulsores Axial-Axial y Axial-Radial a 100 rpm, para estas simulaciones fue empleado el 

modelo de turbulencia κ-ɛ , esto principalmente al elevado número de Reynolds que se 

alcanza con un fluido de baja viscosidad a esa velocidad de agitación.  

 

  

  
a)      b)     c) 

Figura 4.1. a) Perfiles de velocidad (m·s-1), b) Presión (Pa) y c) Velocidad de corte (s-1) para 

agua en configuración Axial-Axial (arriba) y Axial-Radial (abajo) a 100 rpm. 
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El tiempo de computo requerido fue de alrededor de 50 minutos, a velocidades de 

agitación mayores, así como en el resto de las configuraciones a estas condiciones de 

operación no fue posible alcanzar la convergencia. 

 

En estos perfiles de velocidad se puede observar que la configuración Axial-Radial 

proporciona una mayor velocidad de flujo en el sistema en comparación con el juego de 

impulsores Axial-Axial, sin embargo como se aprecia en la Figura 4.1c la tasa de corte 

producida por esta configuración es mucho menor, esto se debe principalmente a que los 

impulsores radiales con paletas verticales como la turbina Rusthon suelen provocar altas 

tasas de corte y turbulencia en las cercanías al impulsor (Bakker et al., 1994). En Figura 

4.1b se describen los perfiles de presión en los cuales se observa una menor caída de 

presión Axial-Axial, la discusión de este tipo de perfiles se aborda adelante de manera 

conjunta. El tiempo de mezclado para el caso del agua experimentalmente muestran que el 

tiempo más corto de mezclado se obtiene a velocidades de agitación bajas (Núñez-

Ramírez, 2012), La Figura 4.2 muestra las líneas de corriente y vectores de velocidad a 100 

rpm, velocidad a la cual fue registrado el tiempo de mezcla mínimo. 

 

   

  

a)    b) 

Figura 4.2. a) Vectores de velocidad normalizados, b) Líneas de corriente para agua en 

configuración Axial-Axial (arriba) y Axial-Radial (abajo) a 100 rpm. 
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Para un fluido con una viscosidad mayor como el glicerol fue posible realizar simulaciones 

hasta 800 rpm para todas las configuraciones propuestas, en el caso de este fluido pudieron 

ser empleadas las ecuaciones de Navier-Stokes para las calcular los patrones de flujo a 100 

y 300 rpm, para condiciones a 800 rpm se aplicó el modelo κ-ɛ , los tiempos de computo 

fueron de aproximadamente de 35 minutos para el caso laminar y de 54 minutos para 

resolver el modelo de flujo turbulento, todo esto bajo las estrategias de solución planteadas 

en el capítulo anterior. 

 

La Figura 4.3 presenta el perfil de velocidad para en un plano de corte X-Y a la  altura de 

los impulsores en la configuración Axial-Radial a 100 rpm, en los vectores de velocidad de 

esta imagen se puede apreciar que en este plano la componente tangencial predomina sobre el 

flujo en sentido contrario a las manecillas del reloj, comparando la acción de estos impulsores 

se observa que la turbina Rusthon produce una mayor velocidad en las cercanías del impulsor 

sin embargo esta se ve limitada a las inmediaciones de las paletas, generando usualmente zonas 

de alto corte y turbulencia en dichas zonas, acompañado de una  poca distribución de la 

velocidad en el seno del fluido, en cambio en impulsor axial se presenta una disminución de la 

velocidad entre las paletas del impulsor, así también se nota una distribución de la velocidad 

mayor en el plano presentado. Para las demás configuraciones y velocidades de agitación las 

imágenes en este plano son análogas a las presentadas por lo cual no son mostradas a detalle. 

Figura 4.3. Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) para glicerol 

en configuración Axial-Radial, a 100, en el plano X-Y; a) Impulsor axial, b) Impulsor radial. 
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En las Figuras 4.4, 4.5, 4.6 y 4.7 se muestran patrones de flujo en los planos X-Z y Y-Z, 

visualizados en forma de vectores de velocidad con tonos de velocidad, estos fueron 

ponderados con la magnitud de la velocidad mediante una longitud de flecha logarítmica 

bajo un coeficiente de rango de 100, lo cual facilita su visualización y permite una mejor 

apreciación tanto del patrón de flujo como de la intensidad de la velocidad en cada región. 

 

De forma general en todas estas imágenes se muestra un aumento de la velocidad del 

líquido proporcional a la velocidad de rotación de la flecha, sin embargo el patrón de flujo 

bajo una configuración fija muestra cambios importantes en cada una de las velocidades de 

agitación estudiadas, esto tiene gran relevancia ya que cada patrón de flujo en específico 

provoca condiciones de mezclado diferentes en cuanto intensidad de turbulencia, zonas de 

recirculación, cantidad de esfuerzo de corte, tiempo de mezcla, etc. y cada uno puede tener 

un uso apropiado para ciertas aplicaciones, pero para el caso especial de fermentadores se 

prefiere tener tiempos de mezcla corto a velocidades de agitación y condiciones de corte 

bajas, por lo cual se analiza cada uno de estos patrones de manera cuantitativa.  

 

Los perfiles de velocidad para la configuración Axial-Axial son mostrados en la Figura 

4.4, en estos se aprecia el bombeo hacia abajo producidos por estos impulsores siendo 

operados en sentido contrario a las macillas del reloj, en comparación con los patrones para 

la configuración Radial-Radial (Figura 4.7) se puede notar que el par de impulsores 

radiales provoca la presencia de más regiones de recirculación, lo cual provoca zonas 

segregadas de flujo y tiempos de mezcla muy larga. En las Figuras 4.5 y 4.5 se presentan 

para las configuraciones Axial-Radial y Radial-Axial, en donde se aprecia el cambio en los 

patrones de flujo producidos por el remplazo de una turbina, en estas imágenes se distingue 

el cambio en la magnitud de la velocidad en los vectores debajo del impulsor axial y el 

efecto que esto tiene en la velocidad del líquido en el tanque, notándose una ampliación del 

campo de velocidad por efecto de la renovación del flujo, como resultado de este cambio 

en los patrones de flujo por la combinación de impulsores, para este sistema 

experimentalmente se registró un cambio en el tiempo de mezclado de aproximadamente 

un 15% para el mezclado de glicerol. 
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a)        b) 

Figura 4.4. Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) para 

glicerol en configuración Axial-Axial, a 100 rpm (arriba), 300 rpm (centro) y 800 rpm 

(abajo); a) Plano Y-Z b) Plano X-Z. 
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a)        b) 

Figura 4.5.  Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) para 

glicerol en configuración Axial-Radial, a 100 rpm (arriba), 300 rpm (centro) y 800 rpm 

(abajo); a) Plano Y-Z b) Plano X-Z. 
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a)        b) 

Figura 4.6. Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) para 

glicerol en configuración Radial-Axial, a 100 rpm (arriba), 300 rpm (centro) y 800 rpm 

(abajo); a) Plano Y-Z b) Plano X-Z. 
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a)        b) 

Figura 4.7. Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) para 

glicerol en configuración Radial-Radial, a 100 rpm (arriba), 300 rpm (centro) y 800 rpm 

(abajo); a) Plano Y-Z b) Plano X-Z.  
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En las imágenes anteriores se hace notar que a bajas velocidades de agitación la zona en 

movimiento se ve limitada a la cercanía de los impulsores, por lo cual se obtendrían 

tiempos de mezcla muy largos. Al aumentar la velocidad de agitación el patrón de flujo se 

extiende por todo el tanque con una velocidad mayor, generalmente en procesos de 

mezclado a bajo números de Reynolds y con impulsores clase I suele presentarse un 

comportamiento dependiente de la velocidad de agitación y la geometría utilizada, así 

como las propiedades del fluido. Se ha reportado que en el uso de turbinas Rusthon a 

números de Reynolds inferiores a 100, se producen zonas de flujo estancado cerca del 

impulsor promoviendo la formación de toroides de circulación recurrente (Alvarez et al., 

2002). En la Figura 4.8 se muestran múltiples líneas de corriente trazadas sobre la misma 

región, demostrando la presencia de dichas zonas en el sistema de agitación a 100 rpm con 

glicerol en todas las configuraciones estudiadas. 

 

        

     

 

Figura 4.8. Líneas de corriente para glicerol a 100 rpm en configuración a) Radial-Radial,  

b) Axial-Axial,  c) Axial–Radial y  d) Radial-Axial. 

a) b) 

c) d) 
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Las presencia de estas zonas con un flujo estancado, indica una pobre homogeneidad del 

medio, esto se debe principalmente al rango de número de Reynolds utilizado en el 

operación del tanque, muchas veces se cae en la necesidad de operar bajo estas condiciones 

cuando se procesan materiales sensibles a la cizalla, como el caso de células o fluidos que 

deben sus propiedades reologicas a estructuras tridimensionales en entre sus moléculas, sin 

embargo las zonas estancadas pudieron ser minimizadas con el uso de un impulsor axial en 

la parte de la flecha inferior y un turbina Rusthon en la superior, tal como puede ser 

apreciado en las Figuras 4.6 y 4.8d), promoviéndose una mejor renovación del flujo y 

distribución de la velocidad. 

 

Este sin duda es uno de los mayores problemas en los biorreactores actuales que operan 

con impulsores múltiples clase I para el mezclado de líquidos viscosos, en los cuales suele 

existir la presencia de regiones segregadas y pobre circulación axial que dan lugar a una 

compartimentalización del flujo dentro del recipiente. Experimentalmente (Núñez-

Ramírez, 2012) determinó los patrones de flujo para este sistema a través de un método en 

el cual el tiempo de mezclado se identifica por medio de color-decoloración por medio de 

la reacción rápida de un indicador ácido-base (Cabaret et al., 2006), en el cual 

aproximadamente 250 mL de solución de pH indicadora (0.05 % de decolorante de azul de 

bromotimol, con un rango de transición de pH de 6.0 a 7.6) es adicionada al biorreactor 

para distinguir visualmente las condiciones entre ácido (amarillo) y alcalino (azul). El 

cambio en el pH y por lo tanto el color, permite la identificación de regiones bien 

mezcladas y de regiones segregadas, en un estudio de este tipo la elevada viscosidad del 

glicerol permite retardar los efectos de la difusión y disminuir la convección para conducir 

a visualizaciones de buena calidad. Las Figuras 3.9 y 3.10, ilustran estas patologías en 

forma de líneas de corriente en el plano X-Z para las configuraciones Radial-Radial y 

Axial-Radial, mostrando una buena relación con los patrones experimentales provenientes 

de la reacción de coloración ácido-base reportados para el sistema en el mezclado de 

glicerol a 100 rpm (Figuras 4.9c) y 4.10c)). 
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a)      b) 

 

 

c) 

 
Figura 4.9. Visualización de zonas segregadas en la configuración Radial-Radial, a) Líneas de 

corriente a 100 rpm y b) 300 rpm, c) Patrones de flujo experimentales (Núñez-Ramírez, 2012). 
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a)      b) 

 

c) 

 
Figura 4.10. Visualización de zonas segregadas en la configuración Axial-Radial, a) Líneas 

de corriente a 100 rpm y b) 300 rpm, c) Patrones de flujo experimentales (Núñez-Ramírez, 

2012). 



80 

 

En las Figuras 4.9a) y 4.9b), se puede apreciar para un sistema de mezclado con impulsores 

Radial-Radial existe la formación de cavernas o zonas muertas en la parte superior y el 

inferior del impulsor, los cortes X-Z muestran las secciones de Poincaré, las cuales surgen 

del corte transversal del toroide de recirculación recursiva, estas estructuras se utilizan 

como una herramienta de diagnóstico para revelar las regiones de flujo regular y para 

examinar los detalles de la estructura del flujo, normalmente esto genera una imagen de 

dos dimensiones de la estructura de flujo que muestra el flujo en forma de regiones 

caóticas. Incluso dentro de la región caótica, el mezclado en tanques agitados de régimen 

laminar provoca una distribución muy amplia de intensidades micromezcla, característico 

de los flujos caóticos (Muzzio et al., 1991, 1996). Realizando una comparación con los 

patrones experimentales se aprecian regiones aisladas o segregadas, así como, flujo de 

compartimentalización entre ambos impulsores, en las zonas centrales de los atractores 

caóticos la velocidad se reduce  prácticamente cero, como se observa en el minuto 4.75 de 

la imagen 4.9c esta región es la última en ser mezclado convirtiéndose en un punto de 

inhomogeneidad, lo que trae como consecuencia tiempos de mezclado largos (tm~8.75 

min), lo cual hace que el proceso se vuelva ineficiente.  

 

En la combinación de impulsores Axial-Radial a 100 rpm, podemos ver cómo estas 

patologías de mezclado disminuyen, en este caso las cavernas formadas entre ambos 

impulsores son disminuidas, por ello el sistema es homogenizado en un tiempo más corto 

(tm~7.8 min), gracias a que con este arreglo de impulsores, se promueven tanto el flujo 

axial como radial perturbando las líneas de corriente dentro del sistema. Para un caso como 

este el tiempo de mezcla es la única variable en el proceso y depende del arreglo de 

impulsores y de la velocidad de agitación. Así mismo se puede observar la influencia del 

arreglo de impulsores empleados para homogeneizar el sistema gracias a la reducción de 

zonas segregadas ocasionando menores tiempos de mezclado. 

 

Resulta interesante la comparación de la agitación del glicerol bajo estas condiciones. Se 

puede afirmar que el modo para hacer que exista el mezclado no solo basta con que el 

componente de la velocidad tangencial se manifieste, sino que también el componente de 
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la velocidad radial y axial, para que así pueda presentarse la renovación de volúmenes de 

fluido en todo el espacio que se ocupa dentro del tanque. 

 

Esto puede apreciarse de una mejor manera en las imágenes 4.11 y 4.12, en las cuales se 

presentan las componentes de la velocidad en r=4 cm en las direcciones Y y X para todas 

las configuraciones estudiadas a 300 rpm, en el caso de la Figura 4.11 la línea de corte para 

por un punto entre el impulsor y el bafle, en ella es posible apreciar que la configuración 

Axial-Axial presenta una cantidad elevada de la componente radial, esto se explica debido 

al baja tasa de agitación y la elevada viscosidad presente en el sistema de agitación, en 

cuanto a las componente axial del flujo para esta configuración se presentan dos pitos 

máximos a la par de cada impulsor de esta configuración, posición que corresponde se a la 

parte superior e inferior hoja del impulsor, lugar donde se realiza el bombeo de líquido por 

este tipo de impulsores, de igual manera la componente tangencial es máxima exactamente 

en el zona correspondiente a la punta del impulsor, lugar en el cual componente axial cae  

prácticamente a cero. Por otro lado se puede notar que en la configuración Radial-Radial la 

intensidad de las componentes es menor en todos los casos y que el flujo tangencial es el 

predominante, los cual también explica la mayor generación de zonas segregadas por esta 

configuración, en el caso de las configuraciones. 

 

En la Figura 4.12 la ausencia de bafles a la par de esta línea de corte permite visualizar un 

aumento en de los componentes axial y radial de la velocidad, debido a mayor expansión 

del perfil de velocidad la dirección radial del recipiente, en esta es posible notar que para 

un sistema Radial-Radial, a diferencia de las configuraciones el aporte en el movimiento de 

ambos impulsores es equitativo. En la misma figura también es apreciable que la que las 

componentes radial y tangencial son predominantes en el flujo y de prácticamente la 

misma magnitud para las mimas configuraciones, sin embargo en cuanto a la componente 

axial se puede apreciar un cambio en el comportamiento de cada una de las geometrías, 

distinguiendo que las que las combinaciones Axial-Radial y Radial-Axial proporcionan 

una aumento en la magnitud de la componente axial, fomentando una mejor renovación del 

flujo en el tanque de agitación.  
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Figura 4.11. Perfiles de velocidad a lo largo de una línea paralela al eje Z en y=0.4 y x=0, a) 

velocidad radial, b) velocidad tangencial, c) velocidad axial. 
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Figura 4.12. Perfiles de velocidad a lo largo de una línea paralela al eje Z en y=0 y x=4, a) 

velocidad radial, b) velocidad tangencial, c) velocidad axial.  
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En las figuras anteriores se puede observar que el perfil de velocidad de las combinaciones 

Axial-Radial y Radial-Axial es formado por la combinación del perfil de la turbina 

Rushton con un impulsor axial correspondientes a la posición axial de las configuraciones 

Axial-Axial o Radial-Radial, esto muestra que a bajas velocidades de agitación con fluidos 

de elevada viscosidad los impulsores actúan de manera independiente, ya que no existe un 

intercambio significativo de las corrientes de flujo entre estos, lo cual genera la 

compartamentalalización a nivel de cada impulsor provocando la existencia de numerosas 

zonas segregadas, este problema ha sido observado en tanques con una relación H:Dt 

superior a 1 con baja circulación axial, provocando tiempos de mezcla largos y secciones 

poco comunicadas. 

Por otro lado, a pesar de que el análisis de sistemas de mezclado por agitación mecánica ha 

sido ampliamente estudiado, un parámetro que suele ser tomado en cuenta es la presión, ya 

que no podemos olvidar que el impulsor es un tipo de bomba que provoca el movimiento 

del fluido básicamente impulsado por las fuerzas de presión (Rivera et al., 2006). En la 

Figura 4.13 y 4.14, se presentan los patrones de presión en un plano X-Y a la altura de los 

impulsores y en el plano X-Z en y=0 respectivamente. En el corte X-Y se observa una zona 

de baja presión se forma detrás de las aspas de la turbina Rusthon, la cual es de un una 

intensidad menor en el caso del impulsor axial.  

 

Figura 4.13. Perfiles de Presión (Pa) para glicerol a 300 rpm en la configuración Axial-Radial, 

a) Impulsor axial b) Impulsor radial. 
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a)      b)     c) 

 
Figura 4.14. Perfiles de Presión (Pa) para glicerol en a) 100 rpm, b) 300 rpm y c) 800. 
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Los perfiles de presión mostrados en la Figura 4.14 hacen notar que la caída de presión por 

los impulsores axiales es principalmente paralela al eje Z, siendo más favorable para el 

flujo. También es apreciable que la caída de presión en el tanque aumenta conforme 

incrementa la velocidad de agitación y el número de turbinas radiales utilizadas.  

 

Esto es de gran relevancia ya que se encuentra inminente relacionado con el consumo de 

potencia de cada configuración, es posible afirmar que para el caso del impulsor radial la 

caída de presión es mayor que la producida por el impulsor axial y por ello el 

requerimiento de potencia de la turbina Rusthon será mayor, este comportamiento es 

visualizado de igual manera en la curva de potencia de la Figura 1.5 en donde se muestra 

que los impulsores axiales, presentan un menor consumo de potencia. 

 

En cuanto a la cantidad de cizalla, la Figura 4.15 puede esta puede ver la intensidad de la 

velocidad de corte provocada por cada uno de los impulsores, pudiéndose notar que el 

corte máximo se presenta en los extremos de los agitadores, también se observa que la 

turbina Rusthon causa una tasa de corte mucho mayor que el impulsor axial, la cual se 

extiende en la zona intermedia de las paletas de la turbina, esto generalmente puede 

perjudicial para los microorganismos, razón por la cual este tipo de impulsores no puede 

ser utilizado a altas velocidades en los fermentadores. 

 
Figura 4.15. Perfiles de velocidad de corte (s-1) para glicerol a 300 rpm en la configuración 

Axial-Radial; a) Impulsor axial b) Impulsor radial. 
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Por otro lado, el comportamiento de este impulsor puede ser provechoso en el mezclado de 

fluidos adelgazantes al corte. En esta misma figura también se aprecia que en el seno del 

líquido la zona con mayor corte es la que se encuentra entre el bafle y el impulsor, este 

parámetro tiene más relevancia en el mezclado de fluidos no newtonianos, por lo que se 

discute a fondo junto con los parámetros de turbulencia en la sección siguiente sección. 

 

Todos estos resultados con fluidos de viscosidad constante sirven como base para la 

comprensión de los fenómenos presentes en los sistemas de mezclado, así como un punto 

de comparación con lo que sucede en casos de agitación con fluidos no newtonianos como 

lo son usualmente los medios de cultivo durante las fermentaciones. 

 

4.2.2 Fluidos no newtonianos 

Por lo general en los procesos biotecnológicos es común encontrar fluidos con un 

comportamiento no newtoniano, como es el caso de los caldos de fermentación con una 

alta densidad de biomasa, por ello es importante que el estudio de los equipos de proceso 

se realice con fluidos con un comportamiento reológico similar a los serán empleados en la 

práctica, en el caso particular de la producción del hongo Beauveria bassiana, 

experimentalmente se desarrollaron diversos fluidos modelo en base a Carboximetil 

Celulosa (CMC) con fibra de celulosa (FC), los cuales simulan adecuadamente las 

características reológicas de una fermentación de B. bassiana a distintos tiempos de 

crecimiento, esto debido a la presencia de los sólidos de FC en suspensión que provocan 

una similitud estructural con la morfología presentada por el hongo en el caldo de cultivo, 

los parámetro relogicos para algunos de estos fluidos desarrollados por Nuñez-Ramirez 

(2012), son mostrados en la Tabla 3.1, estos corresponden a comportamientos en tiempos 

de fermentación intermedios. El uso de estos fluidos modelo experimentalmente posee 

diversas ventajas, como poder determinar parámetros como el tiempo de mezcla y 

consumo de potencia bajo diferentes configuraciones, sin tener que esperar al desarrollo 

del microorganismo en cada una de ellas. 

 

Las Figuras 4.16 a 4.18 muestran los patrones de flujo para los fluidos no newtonianos 

estudiados, para CMC al 0.3% +15% FC, CMC al 0.5% +25% FC y CMC al 2.0% +10% 
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FC, fue empleado el modelo de turbulencia κ-ɛ . Para el caso de CMC al 3.0% +15% FC, 

se resolvió únicamente las ecuaciones de flujo laminar, los tiempos de computo fueron de 

aproximadamente de 55 minutos para el caso laminar y de 125 minutos para resolver el 

modelo de flujo turbulento, todo esto bajo las estrategias de solución planteadas 

anteriormente, este aumento en los tiempos de computo se debe principalmente a la 

inclusión del modelo reológico. 

 

En la Figura 4.16 se presenta el patrón de flujo en las configuraciones Radial-Axial y 

Axial-Radial, para CMC al 0.3% +15% FC, CMC al 0.5% +25% FC y CMC al 3.0% +15% 

FC, para CMC al 2.0% +10% FC se presenta en la Figura 4.18b-c, en estas imágenes se 

puede apreciar que operar bajo la misma configuración geométrica y velocidad de 

agitación, provoca que se obtenga que la velocidad del fluido en la cercanía del impulsor 

sea muy similar en todos los casos, ocasionando que el patrón de flujo y el perfil de 

velocidad en el seno del líquido dependan únicamente de la reología del medio en 

agitación. Al emplear fluidos de índices de consistencia distintos y de adelgazamiento 

parecido, la estructura de las cavernas formadas a causa de la pseudoplasticidad es muy 

similar en los casos en donde la viscosidad es baja, tal como lo muestran las líneas de 

corriente en el plano X-Z de la Figura 4.17, en esta misma figura se distingue que las zonas 

de recirculación tienden a comunicarse entre sí debido al adelgazamiento al flujo que 

presentan estos fluidos, sin embargo la amplitud del perfil de velocidad desarrollado en el 

seno del fluido es dependiente del perfil de viscosidad que se establece bajo las 

condiciones de corte del tanque, identificándose que el caso de CMC al 3.0% +15% FC, la 

zona de movimiento se limita a una sección en la parte central del tanque, a diferencia de 

los fluidos de menor viscosidad en los cual el movimiento se encuentra distribuido de una 

mejor manera, esto sugeriré que el uso de impulsores de proximidad como los empleados 

en este trabajo son ineficientes para el viscosidades similares o mayores a la presentada por 

este fluido, por lo cual podría conveniente el uso de sistemas de mezclado con impulsores 

híbridos con la finalidad de mejorar la hidrodinámica de estos sistemas. También es 

posible ver de nuevo que la configuración Radial-Axial reduce los toroides formados en el 

sistema de agitación, lo que conlleva a una reducción del tiempo de mezcla, mostrando 

experimentalmente un mínimo en el uso de esta configuración a 300 rpm. 
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a)        b) 

Figura 4.16. Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) en el 

plano X-Z para para CMC 0.3% +15% FC (arriba), CMC 0.5%+25% FC (centro) y CMC 

3.0% +15%FC (abajo) en a) configuración Axial-Radial y b) Radial-Axial, a 300 rpm. 
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a)       b) 

Figura 4.17. Líneas de corriente en el plano X-Z para para CMC 0.3% +15% FC (arriba), 

CMC 0.5%+25% FC (centro) y CMC 3.0% +15%FC (abajo) en a) configuración Axial-

Radial y b) Radial-Axial, a 300 rpm. 
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La Figura 4.18 muestra una comparación para de los perfiles de velocidad para CMC al 

2.0% +10% FC, en todas las configuraciones propuestas a 300 rpm, con la finalidad  de 

mostrar el efecto del cambio de la geometría del sistema, bajo una reología y velocidad de 

agitación fijas. En estas imágenes se puede notar que al usar el mismo impulsor en ambas 

posiciones, la zona de alta velocidad se ve limitada al tipo de movimiento que provoca el 

impulsor y esta tiende a ser dirigida a una sola dirección según el tipo de impulsor 

utilizado, lo cual genera zonas de baja circulación en cercanías a la pared. 

 

 
a)        b) 

 

  
c)        d) 

 
Figura 4.18. Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) en el 

plano X-Z para CMC al 0.5% +25% FC en configuración a) Axial-Axial, b) Axial-Radial,  

c) Radial-Axial y d) Radial-Radial, a 300 rpm. 
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Para las configuraciones en las que existe una combinación de los impulsores, se nota que 

la velocidad máxima alcanzada en las inmediaciones del impulsor es mayor, de igual 

manera se distingue un aumento en velocidad en el seno del fluido, así como una mejor 

distribución de la misma, comparando estas imágenes con las obtenidas para este fluido no 

newtoniano con las presentas en la sección anterior para la glicerol, podemos notar que el 

patrón de flujo obtenido para estos casos difiere significativamente en la posición y 

estructura de las zonas de recirculación. 

 

A pesar de que ambos fluidos poseen un índice de consistencia similar, la pseuplastidad 

que posee la solución de CMC provoca que la velocidad de la región cercana al impulsor 

aumente por el efecto de la disminución de la  viscosidad, generando que las zonas de 

recirculación tiendan a deformarse y generar comunicaciones entra ellas, esto se presenta 

en la Figura 4.19 la cual muestra las líneas de corriente el plano X-Z para para CMC al 

0.5% +25% FC a 300 rpm en todas las configuraciones estudiadas, en esta figura se nota 

que para la configuración Axial-Axial el flujo en el sistema se encuentra segregado de 

manera en varias secciones laterales, en cambio en la configuración Radial-Radial el corte 

muestra secciones de Poincaré similares a las formadas por glicerol en esta misma 

configuración, sin embargo en esta caso los toroides centrales disminuyen su tamaño en 

comparación con los de un fluido newtoniano. 

 

Para el caso de impulsores no combinados, la comunicación entre las zonas de circulación 

es mínima, en cambio para las configuraciones Axial-Radial y Radial-Axial se nota que las 

interconexiones entre las zonas de recirculación aumenta notablemente, promoviendo una 

mejora en la renovación del flujo y reduciendo la segregación, en esta misma imagen se 

puede notar que esta interconexiones son más numerosas en la configuración Radial-Axial, 

lo cual explica la presencia de tiempos de mezclado mínimos, respecto a las demás 

configuraciones, el uso de esta geometría experimental registro reducciones en el tiempo 

de mezcla de hasta en 50% en comparación con la configuración Axial-Radial, lo cual 

implica que las comunicaciones entre las zonas de flujo representan una mejora 

significativa la hidrodinámica del sistema. 
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Por otro lado, al tratarse de fluidos con un comportamiento no newtoniano, la viscosidad 

presenta una variación dependiente de la tasa del corte, cada tipo de impulsor provoca una 

magnitud y perfil corte distinto. Por lo cual, no solo ocasiona una orientación del flujo 

debido a su geometría, sino que patrón de flujo resultante también se ve influenciado por la 

respuesta al corte del fluido. En este caso siendo fluidos pseudoplasticos, se presenta una 

reducción de la viscosidad, relacionada con la cizalla producida por cada tipo de impulsor, 

en la sección anterior se mostró que el impulsor Radial ocasiona una tasa de corte mayor a 

la producida por el impulsor Axial, sin embargo en el seno del líquido el perfil de cizalla 

   
a)       b) 

 
c)       d) 

Figura 4.19. Líneas de corriente en el plano X-Z para CMC al 0.5% +25% FC en 

configuración a) Axial-Axial b) Axial-Radial  c) Radial-Axial d) Radial-Radial, a 300 rpm. 
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puede variar según la combinaciones de los impulsores, en la Figura 4.20 se muestra el 

perfil de velocidad de corte para CMC al 0.5% +25% FC a 300 rpm en las configuraciones 

estudiadas, en dicha figura se puede apreciar que la configuración Axial-Axial muestra la 

intensidad menor de corte, la zona de corte desarrollada en esta configuración se establece 

en dirección radial desde la punta del impulsor, por otro lado la configuración Radial-

Radial, genera una zona de alto corte en las proximidades a las paredes de la turbina, sin 

embargo esta se disipa muy rápidamente a diferencia con la provocada por los impulsores 

axiales que tienen una extensión mayor, esto indica que el impulsor Radial, solo genera un 

adelgazamiento significativo en la cercanía a las paletas. 

  

  
a)       b) 

  
c)       d) 

Figura 4.20. Velocidad de corte (s-1) en el plano Y-Z para CMC al 0.5% +25% FC en 

configuración a) Axial-Axial b) Axial-Radial  c) Radial-Axial d) Radial-Radial, a 300 rpm. 
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Eso no suele ser conveniente ya que la caverna generada presenta un tamaño limitado, en 

el caso de las configuraciones Axial-Radial y Radial-Axial, se aprecia que la intensidad de 

cizalla producida en ambas configuraciones es muy similar, lo cual genera cavernas con 

una disminución de viscosidad parecida. Esto puede ser visto en la Figura 4.21, la cual 

muestra los perfiles de viscosidad obtenidos para CMC al 0.5% +25% FC bajo las 

condiciones de corte presentadas anteriormente, en esta figura se nota que en la 

configuración Radial-Radial, provoca la mayor reducción de viscosidad, sin embargo en 

ella y en la configuración Axial-Axial el adelgazamiento es menor en las cercanías a la 

pared, que la vista en las configuraciones de impulsores combinados. En la Figura 4.22 se 

muestran los perfiles de viscosidad para el resto de los fluidos estudiados. 

 

  
a)       b) 

  
c)       d) 

Figura 4.21. Perfiles de viscosidad (Pa·s) en el plano X-Z para CMC al 0.5% +25% FC en 

configuración a) Axial-Axial b) Axial-Radial  c) Radial-Axial d) Radial-Radial, a 300 rpm. 
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a)       b) 

Figura 4.22.  Perfiles de viscosidad (Pa·s) en el plano X-Z para para CMC 0.3% +15% FC 

(arriba), CMC 0.5%+25% FC (centro) y CMC 3.0% +15%FC (abajo) en a) configuración 

Axial-Radial y b) Radial-Axial, a 300 rpm 
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En los perfiles de la Figura 4.22, se aprecia que la viscosidad varía de manera significativa 

para los casos en de CMC 0.3% +15% FC y CMC 0.5%+25% FC, en los cuales la 

viscosidad es baja, los cual provoca que la operar a 300 rpm, las condiciones de corte 

generen un adelgazamiento generalizado en prácticamente todo el tanque, a diferencia de 

lo que ocurre con la CMC 3.0% +15%FC, en la cual la viscosidad únicamente se adelgaza 

en la zona central de tanque, debido al bajo corte que se produce a esta velocidad de 

agitación, obteniéndose un perfil similar al mostrado para CMC 2.0% +10%FC. 

 

Una variable importante en biorreactores tipo tanque agitado, es la turbulencia producida 

por la geometría del impulsor, esta tiene una importancia similar a la velocidad cizalla, ya 

que son factores que pueden provocar daño celular. Generalmente la escala de turbulencia 

producida en el tanque es dependiente del régimen de flujo desarrollado y la geometría del 

impulsor, el flujo turbulento ocasiona que el líquido en el tanque, ya no se desplace a lo 

largo de líneas de corriente, sino que se mueva erráticamente en forma de corrientes 

cruzadas, en las cuales el movimiento se transporta en forma de regiones de flujo 

rotacional llamadas de remolinos, los cuales poseen gran cantidad de energía. Por la acción 

del agitador se forman continuamente grandes remolinos los cuales se dividen en otros más 

pequeños que producen remolinos aún más pequeños, los patrones de flujo presentados 

este trabajo representan campos de velocidad promedio, debido a que tal como se planteó 

en el CAPÍTULO II, los modelos de turbulencia tipo RANS no consideran todas estas 

escalas de flujo. Los parámetros de turbulencia calculados en el modelo κ-ɛ , son la energía 

cinética turbulenta (κ) y su disipación (ɛ ), los cuales proporcionan una medida de la 

intensidad de la turbulencia desarrollada en el seno del líquido. Las Figuras 4.23 y 4.24 

muestran los perfiles de estas variables para CMC 2.0% +10%FC a 300 rpm en todas la 

configuraciones estudiadas en un plano X-Y a la altura de los impulsores y en el plano Y-

Z, el cual representa un corte sobre la sección de máxima tasa de cizalla y turbulencia.  

 

En la Figura 4.23a y 4.24a se presentan los perfiles de turbulencia para la turbina Rusthon, 

en de la configuración Axial-Radial, en estas imágenes se distingue que la máxima 

producción de energía cinética se realiza en la punta de las paletas del impulsor, así como 

en la sección cercana al bafle. 
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c)       d) 

  
e)       f) 

Figura 4.23. Perfiles de energía cinética de turbulencia (m2·s-2) para CMC al 0.5% +25% 

FC a 300 rpm, en el plano X-Y de la configuración Axial-Radial a) Impulsor Radial b) 

Impulsor Axial y en el plano X-Z en configuración c) Axial-Axial d) Axial-Radial e) 

Radial-Axial f) Radial-Radial,. 
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c)       d) 

  
e)       f) 

Figura 4.24. Perfiles de la tasa de disipación  turbulenta (m2·s-3) para CMC al 0.5% +25% 

FC a 300 rpm, en el plano X-Y de la configuración Axial-Radial a) Impulsor Radial b) 

Impulsor Axial y en el plano X-Z en configuración c) Axial-Axial d) Axial-Radial e) 

Radial-Axial f) Radial-Radial. 
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De igual manera se distingue una notable producción de turbulencia en la zona interna de 

la turbina, comparando este mismo efecto en el impulsor Axial, la Figura 4.23b muestra 

que la turbulencia producida por este tipo impulsores es mínima, analizando el perfil de 

disipación de energía turbulenta, se distingue que el halo de disipación producido en ambos 

casos tiene una proporción similar, sin embargo su magnitud es mayor en el caso del 

impulsor Radial, con lo cual se hace puede discernir que un impulsor de tipo radial como 

este suelen provocar una gran cantidad de corte y turbulencia, por lo cual si se operará a 

velocidades de agitación mayores podría provocar daño celular a los microorganismos 

presentes en el medio. 

 

A pesar de que cuando se utiliza un impulsor radial, la presencia de una alta tasa de corte y 

turbulencia puede representar un peligro para las células dentro del reactor, también son 

componentes necesarios para que el mezclado se realice de manera eficiente, En las Figura 

4.22 y 4.23, se identifica que la presencia de una zona de turbulencia entre los impulsores, 

la cual en el caso de la configuración Axial-Axial, presenta un menor intensidad, debido a 

que este tipo impulsores generalmente proporcionen poca turbulencia y gran capacidad de 

bombeo, se puede notar que para la configuración Radial-Radial la turbulencia es mayor a 

la del resto de configuraciones, sin embargo el configuración Radial-Axial, produce una 

disipación turbulenta similar a la de esta configuración, pero con una menor tasa de corte y 

energía cinética de turbulencia en las cercanías del impulsor inferior. Esto también ayuda a 

comprender el efecto positivo que tiene el combinar los impulsores en esta configuración, 

el impacto de la turbulencia generada y el patrón de flujo en el sistema sobre el proceso de 

mezclado son analizados en la sección 4.5. 

 

El hecho de aprovechar de una mejor la turbulencia y el corte generado, aunado a un buen 

bombeo, mejora la eficiencia del mezclado sobre todo en el caso de fluidos no newtonianos 

como los presentados en esta sección. Tanto grado de homogeneidad alcanzado, como el 

daño causado a las células es resultado de la dispersión de material en el medio, la cual está 

limitada por el tamaño de los remolinos más pequeños que se puedan formar en el fluido 

en particular. Este tamaño viene dado aproximadamente en la escala de mezcla de 

Kolmogorov, o la escala de la turbulencia, λ=(ν
3
/ɛ )

1/4
, donde λ es la dimensión 
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característica de los remolinos más pequeños ν es la viscosidad cinemática del fluido, y ɛ  

es la tasa local de disipación de energía turbulenta por unidad de masa de líquido (Doran, 

1995). En el estado estacionario, la velocidad de disipación de energía por la turbulencia es 

igual a la potencia neta suministrada por el impulsor, entonces de acuerdo con esta 

ecuación, cuanto mayor es la potencia de entrada para el fluido, más pequeño son los 

remolinos. λ, también es dependiente de la viscosidad; a una potencia de entrada dada, más 

pequeños remolinos se producen en los líquidos de baja viscosidad. En base a los perfiles 

de viscosidad y turbulencia mostrados anteriormente para el caso para CMC al 0.5% +25% 

FC es posible el calcular puntualmente el tamaño de los remolinos más pequeños (λ), la 

Figura 4.24 muestras los perfiles obtenidos para cada configuración. 

 

  
a)       b) 

  
c)       d) 

Figura 4.25. Perfiles del tamaño de remolino más pequeño (cm) en el plano X-Z para CMC 

al 0.5% +25% FC en configuración a) Axial-Axial b) Axial-Radial  c) Radial-Axial d) 

Radial-Radial, a 300 rpm. 
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En el interior de los remolinos existe poco o nulo mezclado, debido al flujo de rotación que 

se produce. Por lo tanto, para lograr la mezcla en una escala más pequeña que la escala de 

Kolmogorov, debemos confiar en la difusión de la difusión molecular es generalmente 

considerado como un proceso lento y aún más en el caso de caldos de cultivo en que 

generalmente existe la presencia de polímeros y otros compuestos de elevado peso 

molecular que elevan la viscosidad. Los perfiles de Figura 4.24, muestran que el tamaño de 

los remolinos más pequeños, en las configuraciones Radial-Axial y Radial-Radial, lo que 

haría pensar que el proceso de mezclado tendría un velocidad similar en amabas 

configuraciones, sin embargo el patrón de flujo, la tasa de corte y la intensidad de la 

turbulencia, son diferentes por la presencia del impulsor Axial, lo cual creo mejores 

condiciones para el crecimiento de los microorganismos y mezclado en el sistema. 

Analizando el λ producido en cada región del tanque, se puede notar que los remolinos más 

pequeños se encuentran en la zona de alta velocidad cercana a los impulsores, sobre todo 

en la sección de los alrededores a las paletas y zona entre impulsores, a pesar de que esta 

zonas presentan la mayor cantidad de turbulencia y la menor viscosidad de todo el tanque, 

el tamaño mínimo de remolino obtenido es de ~0.1 cm, siendo condiciones adecuadas para 

el desarrollo de microorganismos. 

4.2.3 Caldo de fermentación de Beauveria bassiana 

El estudio hidrodinámico de sistemas de fermentación basado en casos reales, en 

los cuales sea considerado el comportamiento reológico del cultivo es vital importancia ya 

que de esta manera posible realizar una mejor evaluación del proceso mezclado, la 

presencia de cavernas y medición de la tasa de corte, en base a lo cual es posible proponer 

cambios en el sistema con la finalidad de optimizar estos parámetros. En el caso especial 

de los sistemas biológicos el problema no reside solo en que el fluido presenta un 

comportamiento no newtoniano, si no en que este presenta un reología cambiante durante 

el tiempo de fermentación, estos cambios son causados por la variación de una o más de 

las propiedades del caldo como puede ser la concentración y morfología de las células, 

incluyendo su tamaño, forma, flexibilidad/deformabilidad y masa, la presión osmótica del 

fluido en que se suspenden, la concentración de sustratos productos poliméricos y la tasa 

de corte por mencionar algunos. 
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En el presente trabajo se estudió un caso de la producción de Beauveria bassiana, el cual 

es un hongo filamentoso perteneciente a los deuteromicetos, que posee cualidades 

entomopatógenas, causando generalmente la muerte de su huésped al desarrollarse en su 

interior, debido a esto se la han dado diversas aplicaciones como bioinsectisida contra 

diversas especies de coleópteros y lepidópteros. La mayoría suspensiones miceliares como 

esta han sido modeladas como fluidos pseudoplásticos y en algunas ocasiones con esfuerzo 

de cedencia, en este caso particular el comportamiento del hongo es modelado como un 

como un fluido adelgazante al corte que obedece la ley de potencia, comúnmente en el 

cultivo de hongos miceliares el índice de comportamiento al flujo (n) y el índice de 

consistencia (m) puede variar sustancialmente en función de tiempo de cultivo, este 

comportamiento fue identificado por Núñez-Ramírez (2012) mediante pruebas reológicas a 

distintos tiempo de la fermentación, encontrando que el instante en el que la viscosidad 

aparente es la más elevada está relacionada con la mayor concentración de biomasa.  

 

En la Figura 4.26 se muestra una comparación del perfil de velocidad a 300 rpm en la 

configuración Axial-Radial a tiempo 0, correspondiente a la viscosidad al inicio de la 

fermentación (m=0.0174, n=0.4858) y a las 72 de cultivo en las configuraciones Axial-

Radial y Radial-Axial, punto en donde esta alcanza su valor máximo. En esta imagen se 

puede apreciar que debido a la extrema elevación en la viscosidad y cambio en el 

comportamiento reológico el sistema tanto el patrón de flujo como la magnitud de la 

velocidad en el seno del fluido se ven afectados. Para la obtención de estos perfiles fue 

aplicado el modelo κ-ɛ  debido al elevado comportamiento de adelgazamiento que presenta 

este fluido, los tiempos de computo necesario para resolver el modelo con estas 

características reologicas fue de 5 horas bajo las condiciones de solución antes descritas, el 

patrón de flujo correspondiente al tiempo cero fue postprocesado de la misma manera que 

los anteriores, sin embargo para los perfiles perecientes a las 72 horas de fermentación se 

empleó un coeficiente de rango de 10
3
 en el ajuste logarítmico de la longitud de flecha, 

esto debido a la gran diferencia de velocidades en las distintas zonas del tanque.   
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a)        b) 

Figura 4.26. Patrones de flujo, vectores ponderados con tono de velocidad (m·s-1) para el 

caldo de fermentación de Beauveria bassiana a 300 rpm configuración Axial-Radial, a  0 h 

(arriba), 72 h (centro) y Radial-Axial a 72 h (abajo); a) Plano Y-Z b) Plano X-Z.  
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En esta imagen puede notarse que la zona de movimiento a las 72 horas se ve limitada a los 

alrededores de los impulsores, además se observa que las zonas de recircualcion se unen 

por el alto adelgazamiento para formar una gran recirculación principal, de la misma 

manera se distingue que la configuración Axial-Radial posee un poco circulación en el 

fondo del tanque a diferencia de combinación Radial-Axial, lo cual puede provocar la 

sedimentación de sólidos y una zona muerta con acumulación de biomasa dentro del 

reactor. 

 

En el caso de la configuración Radial-Axial, se aprecia un flujo más extenso en la zona 

inferior del tanque. En ambas configuraciones se distingue una región de alto mezclado en 

la zona central del tanque, esto provoca una caverna común en sistemas de fermentación 

con un comportamiento de adelgazamiento al corte. Estas estructuras pueden ser 

observadas en la Figura 4.27 en forma de secciones de Poincaré, en ella se observa que en 

la combinación Axial-Radial la zona de recirculación principal esta forma de por toroides 

internos y que bajo de esta existe un sección de flujo secundaria, por otro lado la 

configuración Radial-Axial muestra una caverna mucho más amplia que abarca ambos 

impulsores y es formada por un mínimo de toroides internos. 

 

       
a)        b) 

Figura 4.27. Líneas de corriente en el plano X-Y para el caldo de fermentación de Beauveria 

bassiana a 300 rpm; a) Configuración Axial-Radial y b) Radial-Axial. 
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La forma de este perfil de flujo se encuentra relacionada con el cambio en la viscosidad 

dependiente de la velocidad de corte, al reducirse la viscosidad en la inmediaciones de los 

impulsores provoca que lo toroides de flujo se absorban unos a otros, pero sin embargo 

fuera zona de alto corte la viscosidad aumenta generando una caída en la velocidad cada 

vez mayor. Esto puede ser visto en el la Figura 4.28 para las configuraciones estudiadas 

durante la producción de B. bassiana. 

 
a)        b) 

Figura 4.28. Perfil de viscosidad (Pa·s) para el caldo de fermentación de Beauveria bassiana 

después de 72 horas a 300 rpm en la configuración Axial-Radial (arriba) y Radial-Axial 

(abajo); a) Plano Y-Z b) Plano X-Z. 
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Estas imágenes muestran que cambio el comportamiento reológico del medio, debido al 

incremento en la concentración de la biomasa en el reactor, provoca que la hidronímica 

desarrollada se modifique significativamente, obteniéndose al final de la proceso de 

fermentación un medio con una alta viscosidad y un comportamiento al flujo 

extremamente adelgazante, lo cual genera zonas de flujo estancando y poca recirculación, 

provocando un mezclado ineficiente bajo la presencia de una alta densidad celular. 

Esto sugiere que el uso de impulsores de proximidad para el mezclado de casos 

fermentación en los cuales la viscosidad aumenta significativamente, no puede ser 

considerado como una única opción de diseño. Una manera de reducir estas deficiencias en 

cuanto a mezclado, es el uso de sistemas híbridos de agitación, similares a los propuestos 

por Espinoza-Solares et al. (1997a) y Rivera et al. (2006) los cuales promueven el 

movimiento del fluido que se encuentra fuera de la caverna de baja viscosidad. 

 

4.3 Calculo del consumo de potencia 

Por lo general, se utilizan motores eléctricos para provocar el movimiento de los 

impulsores de los tanques agitados. Para una velocidad de agitación dada, la potencia 

requerida depende de la resistencia ofrecida por el fluido a la rotación del impulsor. Los 

costos de energía para el funcionamiento de los sistemas de agitación en biorreactores son 

una parte importante en la economía del proceso. En este apartado se presentan los 

consumos de potencia estimados para algunos de los casos de simulación realizados, los 

resultados se muestran en la Tabla 4.1, la cual se muestra una comparación de los valores 

obtenidos a través las Ecuaciones (2.66) y (2.69) con los datos experimentales reportados 

por Nuñez-Ramirez (2012) en las configuraciones Axial-Radial y Radial-Axial a 300 rpm, 

cabe resaltar que en el caso de la Ecuación (2.69) descrita por Espinosa-Solares et al. 

(1997a) fueron incluidos los efectos de turbulencia en el cálculo de la potencia, a modo de 

corrección para el régimen y modelo de flujo que aplicado en los sistemas en cuestión, con 

lo cual se obtuvieron mejores resultados, para el caso del mezclado de glicerol no se fu 

empleada la ecuación (2.69), debido a que no aplicado ningún modelo de turbulencia para 

estas condiciones de agitación. 
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Los resultados de potencia consumida estimados a partir de estas ecuaciones muestran una 

buena relación con los  datos experimentales para los fluidos analizados a esta velocidad de 

agitación, lo cual también se convierten como validación del patrón de flujo determinado 

numéricamente, al tratarse de valores obtenidos mediante cálculos que involucran variables 

propias del flujo dentro del sistema de agitación. 

 

Tabla 4.1. Estimación del consumo de potencia para varios fluidos a 300 rpm. 

Fluidos analizados en la combinación de 

impulsores Axial-Radial. 

Potencia (W) 

Ecu. (2.66) Ecu. (2.69) Exp. 

Glicerol ----- 1.2579 1.5462 

CMC al 0.3% con 15% de FC 1.0273 1.2687 1.3896 

CMC al 0.5% con 25% de FC 1.2897 1.6193 1.4472 

Fluidos analizados en la combinación de 

impulsores Radial-Axial. 

Potencia (W) 

Ecu. (2.66) Ecu. (2.69) Exp. 

Glicerol ----- 1.2411 1.5246 

CMC al 0.3% con 15% de FC 1.1096 1.3759 1.3959 

CMC al 0.5% con 25% de FC 1.3764 1.7312 1.4085 

 

En esta tabla se puede apreciar que experimentalmente, la potencia requerida para la 

agitación es ligeramente mayor en algunos casos de la configuración Radial-Axial, este 

efecto también es predicho de manera adecuada por las simulaciones realizadas. 

 

4.4 Patrones de flujo en torres de contacto gas-liquido 

Las torres de contacto gas-líquido son una operación unitaria importante en varias 

industrias como la petroquímica, farmacéutica y los procesos bioquímicos, entre los 

equipos de proceso más comunes, se encuentran los reactores de agitación neumática los 

cuales son ampliamente utilizados en una gran cantidad de procesos. La importancia 

industrial de la columna de burbujas y los reactores de tiro de aire, como contactores gas-

líquido sigue siendo indiscutible, principalmente debido a las ventajas que ofrecen 

(ausencia de piezas móviles, uso de poco espacio de suelo, etc.). Una de las razones 

principales que hay detrás al centrarse en la hidrodinámica de este tipo de sistemas, es la 



109 

 

fuerte influencia del diseño y la geometría sobre el flujo y por tanto, en el desempeño de la 

torre de contacto. Algunos de los parámetros de diseño importantes incluyen el coeficiente 

de retención de gas, el coeficiente de transferencia de masa o calor, el área interfacial 

efectiva, la distribución del tamaño de burbuja, por mencionar algunos. Los parámetros 

externos que influyen en el rendimiento incluyen la velocidad superficial del gas, las 

propiedades gas-líquido y el diseño del difusor.  

 

De cierto modo, los reactores de burbujas son fáciles de construir y tienen la ventaja de no 

contener partes móviles. Sin embargo, tienen algunas limitaciones en su construcción por 

su estructura simple, son los grados de libertad en el diseño son inferiores a lo que se 

espera de un reactor en cuanto a sus propiedades y ventajas. En estos reactores, las 

corrientes locales, la turbulencia, y el coeficiente de retención de gas, dependen de un 

conjunto de factores operacionales y de diseño que requieren de datos hidrodinámicos muy 

precisos qua su vez dependen de modelos termodinámicos para los fluidos y las fuerzas 

intra-fase (Hekmat et al., 2010), por lo que para el diseño y el escalamiento fiable de este 

tipo sistemas, el conocimiento sobre el patrón de flujo y la turbulencia en el reactor es 

esencial, en esta sección se presentan simulaciones 2D y 3D para las configuraciones 

columna de burbujas y airlift, mostrándose los patrones de flujo y los parámetros de 

transferencia estimados a un flujo de inyección de gas de 2, 4 y 8 L/min. 

 

4.4.1 Estudios bidimensionales 

Generalmente los estudios bidimensionales axisimétricos, en el caso de reactores de 

agitación neumática son poco utilizados, debido al flujo tridimensional que se desarrolla en 

estos sistemas, sobre todo en el caso de las columnas de burbujas, en los reactores airlift 

con un ducto de succión interno, esta suposición puede ser válida debido a que el flujo 

tiende a ser más ordenado por la presencia del tubo concéntrico, sin embargo este tipo de 

simulaciones suelen servir como estudios preliminares y como para la estimación de 

parámetro de transferencia. Debido al bajo número de elementos que forman las mallas 

para estos modelos los tiempos de cómputo requeridos son bajos, en este caso 

aproximadamente de 2 a 5 minutos en la mayoría de los casos. 
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La Figura 4.29 muestra los perfiles de velocidad obtenidos para ambas configuraciones, en 

ellos se aprecia un aumento gradual de la velocidad en sistema debido al incremento en el 

flujo de gas inyectado, es notable la diferencia en el perfil de velocidad que se presenta en 

ambas configuraciones, provocada por la presencia del tubo concéntrico en el reactor 

airlift, como puede ser apreciado en estas imágenes, el flujo dentro de la columna de 

burbujas estimado mediante las simulaciones 2D muestra que la velocidad se reduce de 

manera significativa en la dirección axial, y el tubo de succión tiene efecto positivo al 

producir una elevación de la velocidad de circulación general dentro del sistema.   

 
Figura 4.29. Perfil de velocidad para la fase líquido (m·s-1) obtenidos mediante simulaciones 

bidimensionales, para las configuraciones a) CB y b) AL. 

 

Los perfiles de velocidad mostrados para la fase liquida son complementarios a los perfiles 

de velocidad de la fase gas en el sistema, ya que como se describió anteriormente el flujo 

de gas que atraviesa el reactor en forma de burbujas, provoca el movimiento del líquido, 

esto es evidente en la Figura 4.30, la cual muestra el perfiles de velocidad de gas para 
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ambas configuraciones a las condiciones de operación antes mencionadas, este perfil a su 

vez también es dependiente de variables, como la fracción de gas y la densidad de burbujas 

en cada sección del tanque. 

En ambos figuras es posible notar que la velocidad más alta, tanto de la fase gas como de 

la fase liquida se encuentra en la zona de alimentación del gas, en el caso del reactor airlift, 

en el interior de ducto de succión se produce conserva una mayor velocidad de circulación 

a diferencia de la columna de burbujas en la cual la velocidad de la fase gas se disipa 

rápidamente y se reduce considerablemente al alegarse del punto de inyección de gas. 

 
Figura 4.30. Perfiles de velocidad de la fase de gas (m·s-1) obtenidos mediante simulaciones 

bidimensionales, para las configuraciones a) CB y b) AL. 

 

En la Figura 4.31a-b se presentan los patrones de flujo en forma de vectores de velocidad y 

líneas de corriente, en los cuales se distingue una zona recirculación en el caso de la 

columna de burbujeo, dentro de ella la velocidad se reduce considerablemente, como puede 
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ser visto en el perfil de velocidad de la Figura 4.29. Este efecto desaparece en el caso del 

reactor airlift debido a la presencia del tubo concéntrico, el cual no solo reduce las zonas 

de recirculación, sino que también provoca un aumento de la velocidad de circulación en el 

seno del líquido y un movimiento más ordenado, tal como lo muestran los vectores de 

velocidad uniformes para esta configuración. 

 

De cierto modo la simulación de la columna de burbujas, muestra que de forma natural el 

flujo trata de establecer secciones de aseso y descenso dentro del tanque, lo cual sugiere la 

colocación del pared del tubo de succión en el lugar donde se origina la zona de 

recirculación, con la finalidad mejorar la hidrodinámica del sistema. 

 
Figura 4.31. a) Vectores de velocidad y b) líneas de corriente para la fase liquida, c) energía 

cinética turbulenta (m2·s-2) en los sistemas estudiados a un flujo de gas de 8 L/min. 

 

Por otro lado, la turbulencia generada en ambos reactores es apreciablemente diferente en 

cuanto a intensidad y distribución según el perfil de energía cinética turbulenta mostrado en 

la Figura 4.31c, en el caso del reactor airlift la turbulencia máxima se produce en zona de 
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escape de las burbujas, en cambio en la columna burbujeo, la zona con mayor turbulencia 

es en la sección intermedia de la columna lugar en donde la velocidad de circulación es 

mayor, en estas mismas imágenes se puede distinguir con facilidad que la turbulencia 

genera por la CB en el seno del líquido, es más mayor que la generada un airlift, el 

aumento de esta propiedad trae como consecuencia un aumento en las velocidades de 

transferencia de masa y calor, sin embargo puede provocar un daño en los microorganismo 

debido al tamaño de remolino que se establezca en el flujo o la tasa de corte desarrollada. 

 

Una serie de variables en los sistemas de agitación neumática, que principalmente tienen 

influencia en la transferencia de masa, e inclusive pueden ser considerados como 

parámetros de diseño, son la fracción volumétrica de gas y el coeficiente volumétrico de 

transferencia de masa, las cuales se encuentran relacionadas al flujo de gas inyectado y el 

número y diámetro de burbujas presentes en el sistema.  

La Figura 4.31 muestra los perfiles fracción de volumétrica de gas para las configuraciones 

estudias a distintas condiciones de operación, mediante los cuales es posible determinar el 

coeficiente de retención de gas (Eg), en estas imágenes se distingue que la fracción de gas 

retenido se incrementa cuando la aireación aumenta para ambas configuraciones, 

generalmente la cantidad de gas retenido tiene un límite dependiente la velocidad de 

circulación y la geometría del sistema, una vez que se rebasa este limite la fracción de 

volumen de gas es independiente del aireación producida. En las imágenes mostradas se 

distingue que fracción volumen de gas es similar en ambos reactores, generalmente las 

columnas de burbujeo presenta un retención de gas menor en comparación a los reactores 

airlift, sin embargo en este caso, la simulación bidimensional sobreestima estos valores, 

debido que al flujo en las columna en altamente tridimensional y un simulación 2D 

axisimétrica no representa un buena aproximación de ello, por otro lado los valores 

obtenidos para el rector airlift tiene una buena congruencia con los datos experimentales 

reportados por López-Gómez (2007). 
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Figura 4.32. Perfiles de fracción volumétrica de gas obtenidos mediante simulaciones 

bidimensionales, para las configuraciones a) CB y b) AL. 

 

Analizando los perfiles de fracción volumétrica de gas para el reactor airlift podemos notar 

que volumen que ocupa el gas es mayor en el interior del tubo concéntrico. En la sección 

de descenso el líquido se libera de las burbujas de gas, provocando la disminución de 

fracción de gas en esta región, este fenómeno es lo que genera la disminución aparente de 

la densidad entre amabas secciones, a la cual se le atribuye que contribuye al movimiento 

del líquido en este tipo de reactores. 

Los resultados obtenidos mediante estas simulaciones bidimensionales son comparados 

con las simulaciones 3D de estos sistemas y validados con los datos experimentales 

reportados para los reactores analizados en la siguiente sección. 
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4.4.2 Estudios tridimensionales 

El uso de modelos tridimensionales presenta ventajas en cuanto a obtener una mejor 

descripción de la estructura del flujo formada en el reactor y una mejor precisión en cuanto 

a la determinación de los parámetros asociados, además de que abre la posibilidad de 

calcular los tiempos de mezclado presentes el sistema. Sin embargo el número de 

elementos necesarios para obtener una buna descripción del flujo y la complejidad del 

modelo de flujo bifásico en régimen turbulento, generan un aumento en la demanda de 

cómputo y dificultades de convergencia mayores que las presentes en los modelos de flujo 

monofásico o las simulaciones bidimensionales.  

Por ello tal como se describió en capítulo anterior se optó por realizar una serie de 

aproximaciones para facilitar la convergencia y reducir el costo computacional. Aun 

realizando esto debido al número de grados de libertad resueltos, los tiempos de computo 

contemplando la obtención de las aproximaciones, fueron de 20 a 36 horas para la 

obtención del patrón de flujo en estado estacionario. 

 

Los perfiles de velocidad obtenidos mediante simulaciones 3D, para las configuraciones 

CB y AL se muestran en la Figura 4.33, estas imágenes muestran una vista a 45° de la 

intersección los planos X-Z y Y-Z la cual permite un mejor perspectiva de las variables 

analizadas. En estos perfiles se aprecia de una mejor manera la distribución de velocidad 

dentro de los reactores, haciéndose notar que el flujo estimado anteriormente por las 

simulaciones 2D para el caso de la columna de burbujas no representa una buena 

aproximación para este tipo de sistemas, el perfil de velocidad de este reactor muestra una 

gran tridimensionalidad en el flujo, tal como se nota en los planos de corte presentados. 

Para el reactor airlift al estar presente el tubo concéntrico el flujo tiende a ordenarse de una 

mejor manera, provocando la desaparición de zonas de circulación y reduciendo el 

movimiento caótico dentro del sistema, lo que trae como consecuencia que la suposición 

de flujo axisimétrico sea válida para las condiciones de operación analizadas. 

 

Analizando estos perfiles, podemos notar que a bajas velocidades de inyección en la 

columna de burbujeo, el flujo únicamente se comporta como una pluma con un 

movimiento oscilatorio en el interior en la zona central del tanque, la cual aumenta su 



116 

 

tamaño y velocidad al incrementar la aireación hasta que finalmente se cae en el régimen 

heterogéneo, provocando múltiples zonas de recirculación y una pluma ascendente poco 

definida, en el caso del reactor airlift se aprecia que el flujo se vuelve completamente 

ordenado en todos los casos, mostrando un perfil de velocidad muy similar, el cual el 

principal cambio es un aumento en la intensidad de la velocidad, relacionada con el flujo 

de inyección de gas. 

 
Figura 4.33. Perfil de velocidad para la fase líquido (m·s-1) obtenidos mediante simulaciones 

3D, para las configuraciones a) CB y b) AL. 

 

Lo antes mencionado es más evidente en los patrones de flujo para la fase líquido y la fase 

gas presentados en forma de líneas de corriente con tonos de velocidad de las Figuras 4.34 

y 4.35, respectivamente. En el reactor airlift adicionalmente se añaden los vectores de 

velocidad para mostrar de una mejor manera la dirección del flujo en las secciones de 

tanque, para este reactor únicamente es presentado el patrón correspondiente a 8 L/min, 

debido a que como se puede apreciar en la Figura 4.33b, las simulaciones a flujos menores 

presentan un patrón de flujo con una estructura similar con únicamente una distinta 

intensidad de velocidad. 
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Mediante estas imágenes podemos notar que en la columna de burbujas operando a flujos 

de 2 y 4 L/min, se presenta un mínimo de zonas de recirculación en comparación con el 

reactor operando a 8 L/min, sin embargo en todas las condiciones estudiadas existe una 

zona de flujo secundario en la parte inferior de la columna, de igual manera es apreciable 

que al aumentar el flujo de aire el movimiento del líquido se vuelve mucho más caótico y 

desordenado provocando un aumento de la turbulencia en el sistema. 

 

Figura 4.34. Patrones de flujo para la fase líquido para la configuración CB y AL, en forma de 

líneas de corriente con tono de velocidad (m·s-1) obtenidos en simulaciones 3D. 

 

El patrón de flujo en la columna de burbujas es resultado de diversos factores derivados del 

movimiento de las fases individuales, asociados con los efectos viscosos turbulentos 

pertinentes, que lo hacen totalmente tridimensional con diversos niveles de complejidad en 

diferentes direcciones. Una de las razones de estas complejidades es la presencia de la fase 

gas dispersa en la fase líquida, lo que provoca perfiles de densidad variables espacialmente 

y por tanto, posiblemente, da lugar a una variación de la presión que resulta en un intenso 

movimiento del líquido. 

 

Las burbujas ascendentes a lo largo de los reactores arrastran líquido con ellas y debido a 

la continuidad una cantidad igual de líquido, debe fluir hacia abajo. A bajas velocidades de 
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superficiales de gas, la velocidad de ascenso de las burbujas es lenta y por lo tanto el flujo 

descendente de líquido no es muy dominante para generar un patrón de flujo apreciable en 

la columna. Como se mostró en el CAPÍTULO I, en términos generales los regímenes de 

funcionamiento en un reactor aireado son el homogéneo, heterogéneo y de transición. 

Estos regímenes dependen en gran medida de la velocidad superficial del gas, las 

propiedades fisicoquímicas de la interfaz gas-líquido, el diseño del difusor (principalmente 

el diámetro del orificio), así como el diámetro e inclinación de la columna.  

 

Normalmente, el régimen homogéneo prevalece velocidad superficial del gas por debajo de 

50-80 mm/s (Deckwer, 1992; Joshi et al., 1998), que de hecho depende de las propiedades 

anteriores. En la Figura 4.35 se muestran los perfiles de velocidad para la fase gas, en la 

cual se distingue que en los reactores analizados, la velocidad del gas se encuentra por 

arriba de estos valores esto hace intuir que operan en régimen de transición a heterogéneo 

bajo los flujos de inyección de gas analizados, por esta razón es necesario incluir un 

modelo de turbulencia como el empleado en las simulaciones.  

 

Por otro lado puede ser observado en la Figura 4.34, que al colocar el tubo concéntrico, la 

estructura del patrón flujo se simplifica de manera significativa, en el caso de la columna 

de burbujas esto se debe a que, el flujo liquido tiende a buscar de forma natural sus propias 

zonas descenso, provocando una gran generación de caos en el reactor, sin embargo al ser 

colocado el tubo de succión, se producen dos fenómenos, uno es un efecto similar al de 

disminuir el diámetro de la columna, esto genera un aumento en la velocidad en la zona de 

ascenso (riser) y otro es facilitar la recirculación del fluido en la sección de descenso 

(downconver), la suma de ambos efectos producen una mejora en la hidrodinámica del 

sistema, aumentando la velocidad de circulación global del líquido y además produciendo 

que el gas se concentre en la sección interior, lo cual incrementa la velocidad de esta fase a 

prácticamente el doble en comparación de la configuración CB, tal como se aprecia en la 

Figura 4.35, esto tiene beneficios en cuanto un aumento en el coeficiente de retención de 

gas, de igual manera puede ser visto en esta misma figura que para el reactor tipo CB, el 

flujo del gas se produce en forma de una pluma que oscila en varias direcciones, la cual no 

incrementa su velocidad de manera significativa con el incremento del flujo de inyección 
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de gas, pero si su tamaño, esto se debe principalmente a que las burbujas tienden a 

dispersarse a lo ancho de la columna, lo cual provoca un movimiento ineficiente del 

líquido y bajos coeficientes de retención de gas, ambos factores producen que las tasas de 

transferencia de oxigeno se vean afectadas.   

 

Figura 4.35. Patrones de flujo para la fase gas para la configuración CB, en forma de líneas de 

corriente con tono de velocidad (m·s-1) obtenidos en simulaciones 3D. 

 

En cuanto a la turbulencia generada en cada uno de estos sistemas la Figura 4.36 muestra 

el perfil de la energía cinética turbulenta y su disipación, para ambas configuraciones 

operando con un flujo de inyección de gas de 8 L/min, en ellas se puede apreciar que la 

turbulencia es mayor en el reactor tipo columna de burbujas, tal como se había estimado en 

las simulaciones 2D, sin embargo el perfil obtenido en la simulación 3D difiere 

significativamente. Este aumento respecto al reactor airlift puede deberse en parte al 

movimiento caótico y a la dispersión de la fase gas generada en este tipo de reactores. En 

cuanto a la configuración AL, la turbulencia se presenta principalmente en la zona central 

del ducto de ascenso, debido que en esta sección se encuentra la mayor parte de la 

circulación con la velocidad más alta en ambas fases, además que allí se hallan 

concentradas prácticamente la totalidad de las burbujas del sistema, la intensidad de esta 

propiedad de turbulencia se encuentra relacionada con un aumento en las tasas de 
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transferencia de masa en el seno del líquido, tal como se discutirá en la sección dedicada al 

análisis de los procesos de mezclado en los biorreactores analizados. 

 
Figura 4.36. Perfiles de a) energía cinética de turbulencia (m2·s-2) y b) tasa de disipación  

turbulenta (m2·s-3) obtenido mediante simulaciones 3D, con un flujo de fas de 8 L/min. 

 

Un sistema de agitación neumática en régimen homogéneo, se caracteriza por tener un 

tamaño de burbuja uniforme, en el cual la coalescencia y los fenómenos de rompimiento 

están prácticamente ausentes y hasta el perfil de retención de gas es uniforme, 

particularmente en la dirección radial. A velocidades de gas más altas, se pueden formar 

burbujas de diferentes tamaños y se presentan perfiles parabólicos y fluctuantes de 

retención de gas, que se encuentran asociados a la intensa circulación del líquido, 

característica del régimen heterogéneo, tal como como se muestra en la Figura 4.37 para 

los reactores analizados,  en ella se aprecian los perfiles fracción volumétrica de gas en 

forma de isosuperficies, las cuales son complementarias a los perfiles de velocidad de la 

fase gas de la Figura 4.35, en ellas se aprecia de nuevo que a bajas velocidades únicamente 

se presenta una pluma de burbujas y al elevar la flujo de inyección de gas esta incrementa 

su volumen, por lo cual aumenta el coeficiente de retención de gas, sin embargo se puede 

apreciar que la fracción volumétrica de gas es baja en todas la condiciones de operación en 

comparación al reactor airlift. Analizando la dimensión de la pluma de burbujas formada 
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podemos ver que en un flujo de 8 L/min, esta se extiende en una buena parte del volumen 

de la columna, sin embargo la fracción de gas que almacena es baja, motivo por el cual 

provoca un gran movimiento en el líquido con una velocidad de circulación baja como se 

nota en Figuras 4.34, puesto que la distribución del número de burbuja es diferente desde 

el centro hacia la pared y la mayor parte de las burbujas, trata de pasar a través de la región 

central y el líquido tiene un movimiento hacia arriba y en el área restante de la pared 

líquido región próxima tiene un movimiento hacia abajo. Para el caso de reactor airlift este 

fenómeno que es llevado de forma natural por motivo de la continuidad del flujo, es 

mejorado por la presencia del ducto de succión, ya que observa una concentración del gas 

en la zona de ascenso, lo cual genera un aumento en la circulación antes mencionando, sin 

embargo también es fácil identificar que en la sección de descenso se presenta una 

liberación de las burbujas, facilitando la recirculación de líquido. 

 

Figura 4.37. Isosuperficies de fracción volumétrica de gas para la configuración CB y AL. 

  

En un reactor aireado la interacción entre las burbujas y los remolinos de alta energética de 

la fase líquida suele producir la coalescencia y rompimiento de las burbujas que resulta en 

una amplia distribución de tamaños de burbuja, sin embargo en este caso la altura de la 

columna y la velocidad de circulación provoca que el tiempo de residencia de las burbujas 

sea pequeño motivo por el cual es posible considerar un diámetro de burbuja contante, a 
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pesar de incluir esta consideración en el modelo de flujo los resultados obtenidos al estimar 

el coeficiente de retención de gas a partir de simulaciones 2D y 3D, presentan una buena 

correlación con los datos experimentales reportados por López-Gómez (2007) para esta 

variable tal como se puede apreciar en la Figura 4.38, en ellas podemos notar que el 

coeficiente retención de gas, siempre tiende a ser mayor en el caso del reactor airlift, 

debido a los fenómenos antes descritos. 

 

Figura 4.38. Comparación del coeficiente de retención de gas estimado por simulación con los 

datos experiménteles de López-Gómez (2007). 

 

La esta buena aproximación con los datos experimentales para el coeficiente retención de 

gas es de vital importancia, debido a que este parámetro juntos con el valor del coeficiente 

de transferencia de masa suelen ser empleados como variable de diseño para este tipo de 

biorreactores y ambas se encuentran íntimamente relacionadas, por lo que una buena 

predicción del coeficiente retención podría asegurar una aproximación adecuada para el 

coeficiente de transferencia de masa. 

De forma general, se puede encontrar una buena cantidad de literatura disponible en cuanto 

al efecto de la velocidad superficial del gas y las propiedades del sistema sobre el patrón de 

flujo, mientras que un análisis detallado de los parámetros de flujo intrínseco subjetivos al 

diseño del difusor aún se encuentra poco estudiado (Kulkarni et al., 2007), en esta caso el 

difusor que contenían estos reactores era una placa porosa, lo cual simplificaba el 
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establecimiento de un condición de entrada del gas, sin embargo esta variación en el diseño 

podría generar casos de estudio interesantes para trabajos futuros. 

 

4.4.3 Estimación del coeficiente de transferencia de oxígeno 

La transferencia de oxígeno gas-líquido en los sistemas de fermentación está 

gobernada por la solubilidad del gas en el medio de cultivo. El kLa’ es el parámetro que se 

usa comúnmente para describir la eficiencia del sistema de aireación, el kLa’ obtenido se 

estimó a partir del cálculo por separado del kL y a’, respectivamente. En la Figura 4.39 se 

muestran los perfiles del kL, a’ y kLa’ para ambos reactores, estimados a través de la 

ecuación 2.61 bajo un flujo de 8 L/min, en ellos se distingue que el área interfacial en el 

reactor airlift es mayor en el reactor, esto debido al aumento en coeficiente de retención de 

gas y la gran cantidad de burbuja acumuladas en el zona de ascenso de este reactor, en 

cuanto al perfil del kL, se nota que no existe gran diferencia en el valor de parámetro sin 

embargo la forma del perfil, es distinta a causa de las diferencias en el patrón de flujo.  

 
Figura 4.39. Perfiles de los parámetros involucrados en transferencia de oxígeno, mediante la 

ecuación 2.61 con una inyección de gas de 8 L/min, a) a’ (m-1), b) kL (m·s-1) y c) kLa’ (s-1). 

 

En el caso de kLa’, al ser similares los valores del coeficiente de transferencia de masa, el 

parámetro dominante es el área interfacial, la cual al ser mayor en el rector airlift, genera 
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que el coeficiente volumétrico también sea mayor en este reactor y que el perfil de este 

parámetro sea análogo al de área interfacial. 

 

La Tabla 4.2 muestra los valores del área interfacial, para ambos reactores a las distintas 

condiciones de operación analizadas, en ella se distingue que este parámetro siempre es 

mayor en el la configuración AL, además de que la dependencia al flujo de inyección de 

gas es prácticamente lineal en el intervalo de estudio. En cuanto al kL y el kLa’ las Tablas 

4.3 y 4.4 presentan los valores estimados a través de las ecuaciones (2.61), (2.62) y (2.63), 

todos los resultados presentados son obtenidos a través de simulaciones tridimensionales. 

 

Tabla 4.2. Área interfacial estimada para los reactores de agitación neumática. 

Flujo de gas (L/min) CB a’ (m-1) AL a’ (m-1) 

2 14.0581 30.4568 

4 28.3975 68.2532 

8 58.9476 127.6595 

 

Tabla 4. 3. Predicción del coeficiente de transferencia de masa bajo distintas teorías. 

Flujo de gas 

(L/min) 

CB kL (m·s-1) AL kL (m·s-1) 

Ecu. (2.61) Ecu. (2.62) Ecu. (2.63) Ecu. (2.61) Ecu. (2.62) Ecu. (2.63) 

2 0.0004850 0.003742 0.0000766 0.0005136 0.004869 0.00005675 

4 0.0004710 0.003732 0.0000933 0.0004727 0.003751 0.00006841 

8 0.0004690 0.003722 0.0001136 0.0004576 0.003631 0.0001299 

 

Tabla 4.4. Calculo del coeficiente volumétrico de transferencia de masa. 

 

La predicción del coeficiente de transferencia de masa a partir de las ecuaciones propuestas 

muestra una gran diferencia incluso en el orden magnitud, esto se debe a que cada una de 

Flujo de gas 

(L/min) 

CB kLa’ (s-1) AL kLa’ (s-1) 

Ecu. (2.61) Ecu. (2.62) Ecu. (2.63) Ecu. (2.61) Ecu. (2.62) Ecu. (2.63) 

2 0.00682 0.05261 0.00108 0.01564 0.14829 0.00173 

4 0.01338 0.10598 0.00265 0.03226 0.25602 0.00467 

8 0.02741 0.21753 0.00685 0.05934 0.47087 0.01903 
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ellas surge de consideraciones distintas, la cuales pueden no ser válidas para nuestros casos 

de estudio. Como se puede ver con facilidad en el Tabla 4.3 kL estimado presenta diversos 

comportamientos dependiendo de la teoría empleada, en el caso de las ecuaciones (2.61) y 

(2.62) a bajos flujos de gas se presenta un kL ligeramente mayor, lo cual concuerda con 

algunos datos reportados en la literatura (Vasconcelos et al., 2003; Huang et al., 2010). En 

el caso de la ecuación (2.63) este aumenta con el incremento en la inyección de gas, en 

cuanto al orden de magnitud esperado 10
-4

 m·s
-1

 (Doran, 1995, Vasconcelos et al., 2003; 

Huang et al., 2010), únicamente las ecuaciones (2.61) y (2.63) estiman valor cercanos a 

esto, lo cual nos habla de la posible validez sus resultados y a la aplicabilidad de las teoría 

de donde son deducidas a los casos de estudio. 

 

Finalmente analizando los valores calculados para el kLa’ notamos que para todos los casos 

al no variar significativamente el valor del coeficiente de transferencia en función del flujo 

de gas o configuración geometrica, el parámetro que se vuelve predomínate es el área 

interfacial obtenida en el reactor, la cual es mayor en la configuración AL debido al 

incremento del coeficiente de retención de gas. Para este parámetro de nuevo únicamente 

las ecuaciones  (2.61) y (2.63) presentan datos con un orden de magnitud de 10
-2

 s
-1

 

esperado para este tipo de reactores (Jurâcîk et al., 2006; Cerri et al., 2010), aun así ambas 

ecuaciones presentan valores distantes en cuanto a su estimación. A pesar de que se ha 

comprobado la validez de cada una de estas ecuaciones para casos específicos, es necesario 

contar con datos experimentales precisos de los coeficientes de transferencia de estos 

reactores, para poder así establecer una justificación rigurosa de alguna teoría aplicable 

para estos casos, así como la mejora de algunos términos del modelo hidrodinámica 

sobretodo en el cálculo de la velocidad de deslizamiento. 

 

4.4.4 Aplicación del modelo computacional en un caso de biodegradación 

Una vez resuelto el modelo computacional de la hidrodinámica, es relativamente 

fácil realizar una aplicación de este tipo de simulaciones a un caso en concreto. Este 

reactor en especial ha sido utilizado ampliamente para el tratamiento de compuestos 

orgánicos aromáticos en aguas residuales, como lo es el fenol. López-Gómez (2007) 
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presenta una serie de experimentos empleando microorganismos del genero Acinetobacter 

para la degradación de este compuesto. 

 

Para ello es necesaria la ecuación de transporte por difusión-convección y consumo del 

fenol (S) y producción de biomasa (B) como sigue: 

2
B BT l

B
B BD D R

t
u  

2
S ST lD D S S

t

S
BRu

 

Donde, DB, DS y DT, son difusividades moleculares y de turbulencia respectivamente, ul, es 

la velocidad del líquido, obtenida a partir del campo de velocidad calculado para la 

hidrodinámica del sistema, RB es la velocidad de crecimiento y RS es la tasa de 

biodegradación del fenol propia del microorganismo.
 

 

En las cinéticas reportadas es posible identificar que el desarrollo de la biomasa se detiene 

a las pocas horas de arrancado el tratamiento, duplicado su concentración en un periodo de 

10 horas aproximadamente. Sin embargo la degradación de fenol continua su curso a con 

una velocidad de reacción cambiante, este comportamiento atípico no puede ser 

representado mediante una cinética de Monod para ambos casos y ha sido reportado por 

varios autores para el género Acinetobacter y algunos otros en condiciones bajas de 

sustrato o fuertes inhibiciones (Schmidt et al., 1985; Hao et al., 2002; Thangaraj et al., 

2008; Hongsawata et al., 2011). 

 

Para modelar la degradación de compuestos que no contribuyen apreciablemente al 

crecimiento de los microorganismos responsables de su metabolismo, son necesarias 

algunas expresiones adicionales para representar el crecimiento dichos organismos. La 

expresión más general de crecimiento en función del tiempo, que es utilizada es la 

ecuación logística, esta ecuaciones se emplea para describir el crecimiento de una 

población cuando hay un límite máximo de densidad de población (Schmidt et al., 1985). 
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En su forma diferencial, la ecuación logística puede ser presentada como sigue: 

max1 /BR rB B
dB

dt
B

 

donde r es la tasa máxima de crecimiento específico en un ambiente particular y Bmax es la 

densidad de población máxima alcanzable en ese entorno.  

 

Schmidt et al.(1985), proponen la combinacion de estos modelos de crecimiento como este 

con cineticas basadas en ecuaciones tipo monod o ecuaciones de orden cero o primer 

orden, dependiento de la concentracion de los sustratos presentes. En este caso 

emblearemos una cinetica tipo Andrews, la cual considera un inhibicion por 

concentraciones altas de un sustrato, en este caso el fenol. Definiendose el termino de 

biodegradacion como: 

max

2S

m
I

V SdS

dt
R

SK S
k

 

Los parámetros necesarios Vmax, Km, kI y r, se llevó a cabo mediante ajuste lineal con el 

método de Levenberg-Marquardt en un código MATLAB, usando como función objetivo 

minimizar la diferencia entre el sustrato consumido experimental menos el sustrato 

calculado por los modelos propuestos, según la siguiente ecuación: 

i

2exp cal

iiobj SSf  

Como resultado de este ajuste de parámetros se obtienen los datos presentados en la Tabla 

4.5 para las configuraciones analizadas, mostrando tener un valor simular a los obtenido 

por  Hongsawata et al. (2011) para el género Acinetobacter empleando modelos similares. 

 

Tabla 4.5. Parámetros cinéticos estimados median el método de Levenberg-Marquardt. 

Parámetro Airlift (AL) Columna de burbujas (CB) 

 r   (h
-1

) 0.4231 0.3556 

 Bmax  (g·L
-1

) 0.3450 0.3120 

 Vmax (h
-1

) 0.0523 0.0503 

 Km (mg·L
-1

) 25.003 23.103 

 kI (mg·L
-1

) 100.005 100.005 
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Como se puede apreciar los valores de los parámetros son muy cercanos entre sí, esto se 

debe a que experimentalmente no hubo una diferencia estadística significativa para la 

mayoría de las mediciones, sin embargo para el ajuste de parámetros fue tomado el valor 

de la media de cada lectura, lo cual genero una mejor representación de los datos 

experimentales, tal como se puede apreciar en la Figura 4.40. 

 

 
Figura 4.40. Comparación de las cinéticas obtenidas por simulación para la biodegradación de 

fenol con los datos experimentales de López-Gómez (2007). 

 

Como se puede notar en esta última figura, el uso de las ecuaciones planteadas y el método 

de Levenberg-Marquardt para la obtención de los parámetros relacionados a estas, resulta 

adecuado para la representación del proceso de crecimiento de los microorganismos de 

Acinetocbacter y la cinética de biodegradación de fenol que desarrolla en los reactores 

analizados. Como se vio en este caso de estudio, la aplicación de modelos computacionales 

como este suele ser una herramienta bastante completa para el estudio de sistemas 

complejos como lo son los reactores biológicos. 
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4.5 Determinación del tiempo de mezcla 

Para estimar el tiempo de mezclado en los biorreactores estudiados, se siguió la 

estrategia similar a la empleada de manera común para la determinación experimental del 

tiempo de mezcla, en base al cálculo de la distribución de un trazador y descrita en el 

CAPÍTULO II. 

 

La determinación del tiempo de mezcla en el caso de reactores de agitación mecánica se 

vio limitada por el alto número de Peclet establecido en estos sistemas, lo cual produjo una 

inestabilidad en el método de elementos finitos provocando un incumplimiento a de la 

conservación de masa en las geometría analizadas. Otra alternativa analizada fue el uso de 

trazado de partículas bajo una formulación newtoniana, sin embargo el resolver un número 

de partículas adecuando (~3000), requiere un tiempo de computo elevado bajo el equipo 

disponible, debido a la condición de rebote necesaria. Por este motivo no fue posible la 

estimación de este parámetro en los biorreactores tipo tanque agitado. 

 

En el caso de los reactores de agitación neumática, la aplicación del modelo para la 

estimación de la difusividad de turbulencia posibilita la determinación del tiempo de 

mezcla a partir de la técnica propuesta. La Figura 4.41 muestra el perfil de viscosidad 

turbulenta y difusividad de turbulencia en los reactores aireados, esta propiedad muestra 

que las máximas tasas de transferencia momentum y por ende de transferencia de masa, 

son en las zonas centrales del tanque, tal como se distingue el aporte del transporte 

turbulento de transferencia de masa es significativo en comparación al molecular fijado 

con un valor de 10
-9

 m
2
·s

-1
, haciendo notar que perfil es análogo al de la viscosidad 

turbulenta. 

 

En la Figura 4.42  se muestra la cambio de la concentración del trazador con el tiempo en 

dos sensores ubicados en el riser en (0, 2, 14) cm y en el downconver en (0, 5.5, 14) cm, 

para en el rector airlift y el los puntos mostrados en la Figura 3.10 para la columna de 

burbujas, ambos reactores operando con un flujo de gas 8 L/min. En ella se distingue el 

tiempo de mezcla terminal fue de aproximadamente de 57 segundos para la columna de 

burbujas y de 75 segundos para el reactor airlift, notándose una diferencia en el patrón de 
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mezclado, a pesar de que la viscosidad del fluido en las simulaciones es baja, 

prácticamente con propiedades simulares a las del agua ya que el cultivo presenta una baja 

densidad celular, lo cual genera que el mezclado se realice con facilidad. 

 
Figura 4.41. a) Perfil de viscosidad turbulenta (Pa·s) y b) Difusividad de turbulencia obtenido 

mediante simulaciones 3D con un flujo de fas de 8 L/min. 

 

La diferencia antes mencionada es provocada por la presencia del tubo concéntrico el 

genera un patrón de mezclado oscilante en la concentración del trazador, debido a que un 

elemento de volumen de trazador forma ciclos de circulación entre los dos sensores a la 

vez que este va reduciendo su concentración, generando que la altura de los picos sea cada 

vez menor, hasta el punto en el cual el efecto de la turbulencia aunado a la recirculación 

sea notorio, provocando que las fluctuaciones sean cada vez más caóticas hasta el punto en 

el que se alcanza el mezclado terminal en el sistema. 

En cambio en el patrón de mezclado de la columna de burbujas se aprecia una cambio 

gradual en la concentración en el reactor, sin presentar fluctuaciones significativas, esto 

debido al patrón de flujo presentado en este reactor presentan una gran cantidad de 

circulaciones caóticas que forman parte la una intensa renovación del flujo que acelera el 

mezclado en el sistema. 
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Figura 4.42. Determinación numérica del tiempo de mezcla en los reactores CB (arriba) y AL 

(abajo), con un flujo de fas de 8 L/min. 

 

En la Figura 4.40, se muestra que experimentalmente no existió una diferencia estadística 

significativa entre los tratamientos de fenol en la columnas de burbujeo y en el reactor 

airlift, esto puede ser explicado en base a los resultados obtenidos para la hidrodinámica y 

los parámetros de transferencia, estableciendo que debido a que la velocidad de reacción es 

muy baja, del orden de horas, respecto a las velocidades de transferencia de masa que se 

presentan es los reactores estudiados, del orden de segundos tanto para la transferencia de 

oxígeno y el mezclado, los requerimiento de nutrientes y oxigeno se ven satisfechos sin 

ningún inconveniente, motivo por el cual el único factor limitante es la velocidad de 

consumo propia del microorganismo. 

 

Con la determinación de este ultimo parámetro, se puede dar como concluida la 

caracterización hidrodinámica de este tipo de reactores, el cual se encuentra íntimamente 

relacionado con las variables estimadas anteriormente como los son el patrón de flujo y la 

turbulencia en el sistema, lo cual de manera conjunta nos lleva a un mejor entendimiento 

de los fenómenos físicos que ocurren en los biorreactores, que finalmente tienen un efecto 

directo sobre fenómenos biológicos presentes en los mismos. 
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CAPÍTULO V 

Conclusiones y recomendaciones 
 

En el presente trabajo se planteó el uso de técnicas de dinámica de fluidos 

computacional para la caracterización hidrodinámica de los biorreactores de uso más 

común, como lo son los tanques agitados y los reactores tipo columna de burbujas y airlift, 

considerando en algunos casos el comportamiento reológico de algunos medios de cultivo.  

 

En el caso del sistema de agitación mecánica estudiado, la combinación de impulsores que 

resulto la más adecuada para obtener una correcta renovación del flujo y en consecuencia 

un sistema más homogéneo en la mayoría de los casos, es mediante un impulsor Radial en 

la parte superior y un Axial inferior en la parte de la flecha. Esta configuración logra 

disminuir las zonas de recirculación recursiva y compartamentalización del flujo en el 

reactor, reduciendo significativamente el tiempo de mezclado tanto en fluidos newtonianos 

y no newtonianos. 

 

Esta misma configuración produjo una mayor comunicación entre las zonas de 

recirculación lo cual mejora considerablemente la hidrodinámica del sistema de mezclado 

en el caso de fluidos no newtonianos. Este efecto también es evidente en el caso del caldo 

fermentación de Beauveria bassiana, en el cual no solo promueve esta comunicación, sino 

que además el patrón de flujo también evita la sedimentación de sólidos en la parte inferior 

del tanque, para casos como este fue posible identificar una caverna, donde se limitaba el 

movimiento, fuera de esta era prácticamente nulo. Esto se debe al uso de los impulsores de 

proximidad, que al inicio de la fermentación son suficientes, sin embargo pasadas 72 horas, 

no logran mezclar adecuadamente a causa de la elevación en la viscosidad del medio. Por 

ellos se recomienda además el uso de impulsores híbridos tipo I y III, para fomentar 

adecuadamente el flujo en el reactor sin un daño innecesario a los microorganismos. 

 

De manera general el esquema de rotación y de solución propuesto mostro ser una 

estrategia adecuada para abordar problemas de sistemas de agitación mecánica con fluidos 



133 

 

monofásicos, al proporcionar una alternativa con bajo costo computacional comprada con 

el uso de mallas móviles, las cuales demandan una gran capacidad de memoria y 

presentaron dificultades de convergencia al ser utilizadas a altas velocidades de agitación 

combinadas con fluidos no newtonianos, sin embargo el rango de aplicación de esta 

metodología se ve limitada a bajos números de Reynolds.  

 

En cuanto a la estimación del consumo de potencia este se realizó de manera adecuada a 

través de las ecuaciones planteadas, sin embargo la precisión de esta depende en gran 

medida de la ventana de observación del modelo reológico aplicado para el fluido en 

cuestión, por lo cual se sugiere el uso de modelo que contemplen bajas tasas de corte, 

como por ejemplo el modelo de Cross. 

 

Los resultados del modelo hidrodinámico para los reactores de agitación neumática, 

implementado en un ambiente de simulación muestran una buena concordancia con los 

resultados experimentales reportados previamente, mostrando así la validez del modelo 

propuesto, es notorio el efecto positivo de la presencia del tubo de succión dentro del 

reactor, el cual promueve una mejor renovación del flujo e incrementa la tasa de 

transferencia de oxígeno y coeficiente de retención de gas. En cuando la modelo de 

cinético propuesto, este resulto ser una manera adecuada de expresar el comportamiento de 

microorganismo del genero Acinetobacter. La implementación estrategias de modelación 

basaba en métodos computacionales es una buena alternativa para la valoración y rediseño 

de este tipo de sistemas de reacción biológica. 

 

Por otro lado, el análisis del mezclado en los sistemas estudiados, muestra que el aporte 

turbulento en los reactores de agitación neumática tiene una importancia significativa en la 

transferencia de masa, en cuanto al análisis de mezclado en reactores de agitación 

mecánica, se vio limitada por la estabilidad numérica y el cómputo disponible, por lo cual 

se sugiere el uso de técnicas de computo paralelo con finalidad de reducir los tiempo de 

CPU obtenidos en la solución de los modelos aquí presentados, abriendo así la posibilidad 

de mejorar los análisis en estos reactores y de estudiar a fondo la combinación de 

metodologías como mallas móviles y los modelos de flujo bifásico. 
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Los modelos presentados a pesar de tratarse de estudios sencillos, basados en casos de 

estudios a nivel laboratorio, muestran la aplicabilidad de las técnicas computaciones en el 

análisis de los sistemas de reacción biológica, dando la posibilidad de describir e 

identificar fenómenos que experimentalmente sería complicado o costoso de realizar. Por 

lo cual el uso de software de CFD, como lo fue COMSOL Multiphycis en este caso, sin 

duda es una herramienta valiosa para obtener una descripción de los patrones de flujo y 

otras variables de transporte en este tipo de sistemas, generando que la evaluación de estos 

sea bastante sencilla cuando se cuenta con imágenes como las presentadas. Todo esto bajo 

el fin de comprender de una mejor manera lo que ocurre en el interior de los recipientes 

utilizados para las fermentaciones y su relación con el diseño y las condiciones de 

operación planteadas, abriendo la posibilidad de proponer mejoras que nos lleven a la 

optimización de estos procesos para su posterior escalamiento eficaz. 
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ANEXO 1 

Geometría de los reactores estudiados 
 

Geometría del reactor de agitación mecánica. 

 

Todas las cotas se encuentran expresadas en milímetros. 
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Flecha     Vasija del tanque 
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Geometría del reactor de agitación neumática, obtenido de López-Gómez (2007). 
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