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Resumen

En Ecuador, los altos gastos de capital (Capital Expenditure, CAPEX) limitan la
adquisicion de biorreactores automatizados extranjeros, impulsando una manufactura
empirica carente de parametrizacion fluidodinamica y cinética, lo que compromete
teoricamente el rendimiento celular. Para resolver esta problematica, esta investigacion tiene
como objetivo disefiar y modelar cinéticamente un biorreactor piloto de 100 L para la
optimizacion de biomasa de Saccharomyces cerevisiae, evaluando una arquitectura de control
de accesible mediante simulaciéon matematica in silico. El disefio geométrico e hidrodinamico
estableci6 una geometria con una relacion de aspecto H/D = 2:1 bajo un régimen de lote
alimentado (Fed-Batch). El principal desafio operativo del sistema, el efecto Crabtree —
entendido como el desbordamiento metabdlico que desvia la energia hacia la produccion de
etanol en lugar de biomasa—, se abordo mediante un lazo de control de retencion de orden
cero (ZOH) en un controlador l6gico programable. La simulacion estimo una tasa de
crecimiento especifica critica de p; = 0.18 h™1 y proyect6 una tasa operativa segura de
= 0.12 h™1, logrando la estabilizacion del sustrato residual en S = 0.066 g/L. La
verificacion computacional confirma la viabilidad técnica del disefio local para mantener el
bioproceso en un régimen estrictamente respiratorio, reduciendo la inversion de capital.

Palabras clave: Saccharomyces cerevisiae, Biorreactor, Fed-Batch, Efecto Crabtree,

Modelamiento in silico, PLC.
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Abstract

In Ecuador, high capital expenditure (CAPEX) limits the acquisition of automated
foreign bioreactors, driving local manufacturing that lacks fluid dynamic and kinetic
evaluations, which consequently reduces cellular yield. To address this problem, this research
aims to design and kinetically model a 100 L pilot bioreactor for the optimization of
Saccharomyces cerevisiae biomass, evaluating an accessible control architecturet hrough in
silico mathematical simulation. The geometric and hydrodynamic design established a
geometry with an aspect ratio of H/D = 2: 1 under a Fed-Batch operating regime. The
primary operational challenge of the system, the Crabtree effect—understood as the metabolic
overflow that diverts energy toward ethanol production rather than biomass—was addressed
using a zero-order hold (ZOH) control loop in a programmable logic controller (PLC). The
simulation determined a critical specific growth rate of pi.;; = 0.18 h™! and established a
safe operating rate of p = 0.12 h™1, achieving the stabilization of the residual substrate at S =
0.066 g/L. Computational verification confirms the technical viability of the proposed
architecture to maintain the bioprocess within a strictly respiratory regime, significantly
reducing capital investment.

Keywords: Saccharomyces cerevisiae, Bioreactor, Fed-Batch, Crabtree effect, In silico

modeling, PLC.
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Introduccion

La produccion industrial de biomasa de Saccharomyces cerevisiae representa uno de
los bioprocesos més consolidados y de mayor relevancia economica a nivel global. Sus
aplicaciones se extienden desde la industria de panaderia y la manufactura de extractos de
levadura ricos en proteinas, hasta su uso como cultivo iniciador en fermentaciones de alto
rendimiento en la industria cervecera y de destilados. Para mejorar la rentabilidad de este
bioproceso, el objetivo de la ingenieria de biorreactores es optimizar la concentracion de
biomasa activa por unidad de volumen y tiempo, garantizando al mismo tiempo la viabilidad
celular y la estabilidad fenotipica del microorganismo. Sin embargo, escalar la produccion
celular manteniendo altos rendimientos presenta desafios cinéticos y termodinamicos
sustanciales.

El principal obstaculo bioldgico en la optimizacion de biomasa de Saccharomyces
cerevisiae es el metabolismo respiro-fermentativo, fendmeno conocido como el efecto
Crabtree. Esta levadura posee una capacidad respiratoria limitada a nivel mitocondrial;
cuando la concentracion de la fuente de carbono (tipicamente aztcares fermentables) excede
un umbral critico, o cuando la tasa de captacion de glucosa supera la capacidad de oxidacion
del piruvato, el flujo metabdlico se desvia hacia la via fermentativa, incluso en condiciones de
aerobiosis total. Como resultado, la levadura produce etanol y didxido de carbono en lugar de
biomasa, lo que reduce drasticamente el coeficiente de rendimiento biomasa-sustrato (Y /).
Para prevenir este desbordamiento metabolico (overflow metabolism), es imperativo
mantener la tasa de crecimiento especifico () por debajo de la tasa de crecimiento critica
(Kerie) del microorganismo. Esto se logra mediante la implementacion de regimenes de
cultivo en lote alimentado (Fed-Batch), donde el sustrato se dosifica de manera controlada
para limitar su concentracion residual en el medio de cultivo.

Implementar estas estrategias de control requiere equipos altamente especializados. A

nivel industrial, los biorreactores europeos y norteamericanos vienen equipados con sistemas



de telemetria y lazos de control PID avanzados que garantizan la homogeneidad del medio y
tasas de transferencia de oxigeno (k;a) 6ptimas. No obstante, en el contexto industrial
ecuatoriano, los altos costos de capital asociados a la importacion de esta tecnologia
constituyen una barrera de entrada severa para la pequefia y mediana industria biotecnologica.
Esta limitacion financiera ha impulsado una practica de manufactura local basada en el
empirismo, donde la fabricacion de los equipos se enfoca inicamente en la contencion fisica e
integridad estructural.

El problema de la manufactura local radica en la omision de los principios de la
ingenieria de biorreactores. El disefio de equipos sin una evaluacion previa de la
fluidodinamica genera gradientes de concentracion, zonas muertas de mezcla y esfuerzos de
corte (shear stress) excesivos por una mala seleccion de impulsores. En reactores de escala
piloto e industrial, estas deficiencias de mezclado provocan que las células experimenten
zonas de alta concentracion local de sustrato (disparando el efecto Crabtree de forma
transitoria) y zonas de inanicion, comprometiendo severamente el rendimiento general del
bioproceso. Sin un modelo cinético que dicte los parametros de disefio geométrico, agitacion
y transferencia de masa, el equipo resultante es ineficiente y comercialmente inviable.

Frente a esta problematica, la presente investigacion propone un disefio metodologico
fundamentado en la cinética celular estructurada y la ingenieria aplicada. Antes de incurrir en
costos de implementacion fisica, se estructura el disefio conceptual y se ejecuta el
modelamiento cinético in silico de un biorreactor piloto de 100 litros. Este enfoque permite
validar matematicamente el comportamiento del cultivo bajo un régimen Fed-Batch,
estableciendo un perfil de alimentacidon exponencial programado en funcion de la tasa de
crecimiento especifico (W) y el rendimiento de biomasa celular (Yy/s). Ademas, se disefia un
sistema de control de retencion de orden cero (ZOH) integrable en un controlador l6gico
programable (PLC) compacto, facilitando el acceso a la automatizacion de bioprocesos. La

simulacion computacional asegura que el disefio geométrico y el lazo de control automatizado
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son capaces de mantener la concentracion de sustrato por debajo del umbral critico,
garantizando un metabolismo estrictamente respiratorio.

Para abordar este disefio de manera sistematica, el presente trabajo de grado se
estructura en cinco capitulos:

1. Capitulo I: El Problema. Presenta la problematica del escalamiento de bioprocesos
aerobios, las limitaciones para el disefio y control predictivo de biorreactores piloto y
el contexto tecnoldgico que justifica la investigacion; ademas, establece la
delimitacion, las preguntas de investigacion, los objetivos, la hipotesis y la
justificacion del estudio.

2. Capitulo II: Marco Teorico. Fundamenta la cinética de crecimiento de
Saccharomyces cerevisiae, el efecto Crabtree, los principios de transferencia de masa
y las estrategias de control predictivo en lazo abierto aplicadas a bioprocesos.

3. Capitulo III: Metodologia. Describe el disefio paramétrico del biorreactor piloto, el
modelamiento cinético, el desarrollo del algoritmo de simulaciéon en Python, el disefio
CAD del prototipo y la estrategia de control predictivo en lazo abierto.

4. Capitulo I'V: Resultados e Interpretacion. Presenta los resultados del
dimensionamiento geométrico e hidrodinamico, el disefio CAD del biorreactor, la
implementacidon del modelo computacional y el andlisis de la respuesta del algoritmo
predictivo bajo diferentes condiciones operativas, proyectando tedricamente el
comportamiento de la biomasa y los parametros de transferencia de oxigeno.

5. Capitulo V: Discusion, Conclusiones y Recomendaciones. Analiza el alcance del
disefio propuesto y del modelo predictivo desarrollado, sintetiza las principales
conclusiones de la investigacion y plantea recomendaciones para la implementacion
operativa del prototipo, la incorporacion de control en lazo cerrado y su futura

validacion experimental.



CAPITULO I: El Problema de la Investigacién
1.1 Planteamiento del Problema

A nivel global, la biotecnologia moderna enfrenta un obstaculo critico en la etapa de
escalamiento de bioprocesos aerdbicos (Reid et al., 2024; Gu et al., 2025). La transicion de la
escala de laboratorio (reactores bench-top) a la escala de produccioén piloto e industrial
frecuentemente resulta en caidas drasticas en el rendimiento de la biomasa celular. En el caso
especifico de Saccharomyces cerevisiae, el incremento del volumen del reactor impone
alteraciones severas en los regimenes de mezclado y en la tasa de transferencia de oxigeno.
Cuando la tasa de consumo de oxigeno (OUR) del microorganismo supera la capacidad
volumétrica del sistema para transferirlo, cuantificada mediante el coeficiente k; a, se generan
microzonas de hipoxia quimica y térmica dentro del caldo de cultivo.

Esta limitacion en los fendémenos de transporte desencadena el efecto Crabtree: la
levadura reprime su cadena respiratoria mitocondrial y prioriza la via fermentativa,
desplomando el rendimiento estequiométrico de biomasa (Yy/s) y generando estrés
metabolico por la acumulacién de etanol (Zhang et al., 2022; Hagman et al., 2014). Aunque
en el mercado internacional existen plataformas automatizadas que mitigan estos gradientes
mediante geometrias ultra-optimizadas, su adquisicion representa una limitacion econdmica
significativa para instituciones de investigacion y sectores productivos en economias
emergentes.

A nivel regional, en América Latina, el sector de bioprocesos experimenta un
crecimiento sostenido; sin embargo, adolece de una desconexion critica entre la investigacion
microbioldgica y la ingenieria de disefio de bioprocesos. Diversos desarrollos agroindustriales
en la region operan con tecnologia de caja cerrada (importada de Norteamérica o Europa) o,
en su defecto, con adaptaciones empiricas que carecen de validacion termodindmica y
evaluacion hidrodindmica. Esto perpetia un rezago tecnoldgico donde la escalabilidad de los

bioprocesos depende exclusivamente del musculo financiero para importar equipos y su
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respectiva instrumentacion de control, limitando la competitividad de las plantas productivas
latinoamericanas frente a los estandares internacionales.

En el contexto nacional y local, el sector agroindustrial y biotecnologico del Ecuador
enfrenta una dependencia tecnoldgica significativa. Esta dindmica somete a la industria local a
altos costos de inversion de capital y a una cadena de dependencia logistica en mantenimiento
y repuestos de instrumentacion analitica especializada. Paralelamente, el pais posee una vasta
disponibilidad de fuentes de carbono econdmicas (melazas y subproductos agricolas); sin
embargo, su aprovechamiento integral se ve truncado. A nivel micro, dentro del ecosistema de
investigacion de la Universidad Estatal de Milagro (UNEMI) y la estructura agroindustrial de
la provincia del Guayas, esta carencia frena la innovacion. Multiples investigaciones y
desarrollos de indculos quedan confinados a la escala de matraces Erlenmeyer. Sin una
plataforma de escalamiento intermedio debidamente instrumentada, resulta imposible
caracterizar el comportamiento reologico del cultivo, establecer tiempos de mezclado
homogéneos o validar matematicamente la cinética celular en condiciones hidrodindmicas
reales.

La brecha de conocimiento e ingenieria radica en la limitada disponibilidad de
estudios y arquitecturas de control predictivo aplicadas en la regiéon que combinen el rigor del
calculo de la mecanica de fluidos con la viabilidad de la implementacion tecnologica local y
la autonomia de control bajo normativas sanitarias. La falta de metodologias de disefio
estandarizado o desarrollos documentados accesibles que omitan la costosa telemetria
importada impide que los modelos tedricos de laboratorio se conviertan en procesos
preindustriales viables, limitando la transferencia tecnoldgica hacia el sector productivo
ecuatoriano.

En consecuencia, la problematica central de este estudio se delimita rigurosamente a
dos cuellos de botella del ecosistema agroindustrial local: la incapacidad técnica para superar

la asfixia celular por deficiente transferencia de masa durante el escalamiento aerobico, y la



estricta barrera financiera que impone la instrumentacion analitica de importacion. Para
establecer una relacion directa e inequivoca entre el problema identificado y la propuesta de
soluciodn, la presente investigacion plantea el disefio paramétrico y modelamiento predictivo
de un biorreactor piloto de 100 litros. Al sustituir la costosa telemetria en linea por una
arquitectura de control en lazo abierto (gobernada por algoritmos de retencion de orden cero
en Python), esta propuesta técnica ataca la raiz del problema: garantiza la maximizacion del
coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k;a) y la supresion del efecto Crabtree,
ofreciendo una plataforma de escalamiento econdémicamente viable y tecnoldogicamente
autonoma.

1.2 Delimitacion del Problema

El presente estudio se inscribe en el ambito de la ingenieria de bioprocesos,
enfocandose estrictamente en el modelamiento cinético predictivo —estructurado para su
resolucion computacional mediante la libreria cientifica de Python
(scipy.integrate.solve ivp)—y en la ingenieria de disefio y representacion técnica para la
configuracion de la arquitectura de control de un biorreactor piloto mediante herramientas
CAD. El desarrollo algoritmico y la validacion in silico fueron ejecutados mediante
infraestructura de computo personal (estacion de trabajo independiente), manteniendo la
pertinencia académica e institucional con la Universidad Estatal de Milagro (UNEMI) y con
una proyeccion de escalabilidad orientada al ecosistema agroindustrial de la provincia del
Guayas, Ecuador.

El estudio contempla el desarrollo de la documentacion gréafica del prototipo mediante
herramientas de disefio asistido por computadora (CAD), incluyendo modelos
tridimensionales y planos bidimensionales de los principales componentes del biorreactor
piloto, como recipiente, sistema de agitacion, elementos internos y configuracion geométrica

general.



El disefio, estructuracion y validacion del proyecto se delimitan temporalmente al
periodo académico comprendido entre febrero y julio de 2026.

Como unidad de analisis central, la investigacion aborda el modelamiento del
comportamiento metabodlico de la levadura Saccharomyces cerevisiae en condiciones
aerobias, gobernado bajo una estrategia de control en Lote Alimentado (Fed-Batch). Este
bioproceso se delimita a la operacion paramétrica de un biorreactor a escala piloto,
proyectado con un volumen total (V) de 100 litros y un volumen liquido operativo maximo
(V1) de 80 litros. Las condiciones hidrodindmicas del sistema se restringen a un modelamiento
matematico bajo regimenes de agitacion mecénica con turbinas Rushton de flujo radial y tasas
de inyeccion de gas forzada establecidas en un rango operativo de 0.5 a 1.5 vvm.

1.3  Formulacion del Problema

A partir de la problematica expuesta, la investigacion se formula en torno a la
siguiente interrogante cientifica central:

(De qué manera el disefio y el modelamiento cinético predictivo de un biorreactor
piloto de 100 litros, fundamentado en criterios paramétricos de ingenieria accesible y control
en Lazo Abierto, permite proyectar teéricamente la optimizacion del coeficiente volumétrico
de transferencia de oxigeno (k;a) y la optimizacion predictiva de la produccioén de biomasa
de Saccharomyces cerevisiae mediante simulacion computacional?

1.4 Preguntas de Investigacion

Para desglosar y abordar sistematicamente la formulacion central, se establecen las
siguientes preguntas de investigacion:

o (Cuales son los parametros geométricos e hidrodinamicos adecuados (relacion de

aspecto H/D, dimensionamiento geométrico de turbinas Rushton, deflectores y

requerimientos de potencia disipada) que garantizan una hidrodinamica eficiente y un

coeficiente k; a adecuado para el cultivo aerobio en un tanque de 100 litros?



o (Como se comporta matematicamente la cinética transitoria de crecimiento celular,
consumo de sustrato y demanda de oxigeno de Saccharomyces cerevisiae bajo las
condiciones hidrodinamicas proyectadas para el reactor piloto al ser integrada
numéricamente?
o (Cual es el nivel de robustez del modelo predictivo in silico al someterlo a un analisis
de sensibilidad, contrastando la tasa de crecimiento operativa frente a un escenario
critico, para evaluar si la estrategia de control en lazo abierto permite mantener
condiciones operativas compatibles con la reduccion de la represion catabdlica.y
asegura la estabilidad metabdlica del cultivo sin saturar la capacidad de transferencia
de oxigeno?
1.5 Objetivos
1.5.1 Objetivo General

Disefiar técnicamente y modelar la cinética computacional de un biorreactor piloto de
100 litros, fundamentado en criterios de ingenieria accesible y control predictivo en lazo
abierto, para proyectar la optimizacion del coeficiente volumétrico de transferencia de
oxigeno (k;a) y predecir el rendimiento estequiométrico de biomasa de Saccharomyces
cerevisiae mediante simulacion algoritmica.
1.5.2 Objetivos Especificos

e Parametrizar las dimensiones geométricas del recipiente cilindrico (relacion de aspecto
H /D)y la arquitectura mecanica del sistema de agitacion (doble turbina Rushton y
bafles deflectores), calculando la potencia disipada en el fluido gaseado mediante las
ecuaciones de Michel y Miller y proyectando el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa (k;a) por la correlacion de Van't Riet para operar bajo
condiciones compatibles con un régimen turbulento.

e Desarrollar un modelo matematico deterministico estructurado sobre la cinética de

Monod que resuelva, mediante el vector de estado cinético e integracion numérica en
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Python (scipy.integrate.solve ivp), las trayectorias transitorias de crecimiento celular,
volumen y agotamiento de sustrato en Lote Alimentado (Fed-Batch), derivando la
matriz de dosificacion discontinua por retencion de orden cero (ZOH) necesaria para
reducir el riesgo de limitacion metabolica asociada a la disponibilidad de carbono.

e Evaluar la consistencia predictiva y la arquitectura funcional del prototipo,
contrastando el comportamiento de las curvas analiticas in silico contra el umbral
critico de represion catabolica de la levadura (S.,;; = 0.15 g/L) y verificando la
correspondencia de los componentes del disefio propuesto bajo los criterios de la
norma internacional ASME BPE (2022).

1.6  Hipotesis

El disefio paramétrico y mecanico de un biorreactor piloto de 100 litros, configurado con un
sistema de agitacién de doble turbina Rushton, permitira estimar in silico un coeficiente
volumétrico de transferencia de oxigeno (k;a) con una magnitud superior a la tasa maxima
de demanda de oxigeno (OUR) del cultivo de Saccharomyces cerevisiae. Asimismo, el
modelo deterministico estructurado sobre la cinética de Monod y resuelto numéricamente en
Python (scipy.integrate.solve_ivp) permitira predecir de forma directamente contrastable la
trayectoria de la concentracion de biomasa (X), el consumo de sustrato (S) y el rendimiento

estequiométrico (Y, /). Esto demostrara la viabilidad operativa y la robustez de la estrategia
de control predictivo en lazo abierto al mantener el sustrato residual estrictamente por
debajo del umbral de represion catabdlica (S < 0.15 g/L), suprimiendo el Efecto Crabtree
sin necesidad de instrumentacion analitica en linea.
1.7  Justificacion

El desarrollo de bioprocesos sostenibles constituye una prioridad para la industria
biotecnoldgica debido a la necesidad de producir biomasa microbiana mediante tecnologias
eficientes, reproducibles y econdmicamente viables. No obstante, el escalamiento de los

procesos fermentativos desde biorreactores de laboratorio hacia sistemas piloto continta



siendo uno de los principales desafios, debido a que las variaciones en la transferencia de
oxigeno, el mezclado, la hidrodinamica y la distribucion de nutrientes afectan el
comportamiento fisioldgico de los microorganismos y la productividad del proceso. Estudios
recientes destacan que la integracion del modelamiento cinético con parametros de ingenieria
permite minimizar estas limitaciones y mejorar el desempeno de los biorreactores a mayor
escala (Losoi et al., 2024).

Desde la ingenieria de bioprocesos, esta investigacion integra el modelamiento
cinético del crecimiento de Saccharomyces cerevisiae con el diseno de un biorreactor piloto
para estimar parametros como la velocidad especifica de crecimiento (p), el consumo de

sustrato (S), el rendimiento de biomasa (Yy/s) el coeficiente volumétrico de transferencia de

oxigeno (k;a) y la demanda de oxigeno del cultivo (OUR). La literatura reciente demuestra
que los modelos matematicos basados en ecuaciones diferenciales ordinarias, implementados
en herramientas como Python y SciPy, mejoran la simulacion y el andlisis de bioprocesos,
reduciendo el nimero de experimentos y la incertidumbre durante el escalamiento industrial.
(Valencia-Velasquez et al., 2025).

Asimismo, el disefio de un biorreactor piloto sustentado en principios de transferencia
de masa, transferencia de cantidad de movimiento e hidrodindmica permitira establecer
criterios técnicos para la seleccion de sistemas de agitacion, aireacion y control operacional,
incrementando la eficiencia del proceso y facilitando su futura transferencia tecnologica hacia
aplicaciones industriales. Investigaciones recientes evidencian que la consideracion conjunta
de variables como la potencia especifica (P /V), la velocidad de agitacion (RPM), el flujo de
aire (vvm) y el coeficiente k; a, constituye un elemento esencial para mantener condiciones
homogéneas de cultivo y favorecer la produccion de biomasa de Saccharomyces cerevisiae
durante el escalamiento (Beugholt et al., 2023).

Este proyecto se justifica desde la ingenieria aplicada porque contribuye a reducir la
dependencia de plataformas extranjeras de "caja cerrada", proponiendo una solucion
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tecnoldgicamente fundamentada, documentada bajo normativa sanitaria ASME BPE (2022), y

de arquitectura econdmicamente accesible. Al demostrar matematicamente, mediante la

integracion de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO) en entornos computacionales

(Python/SciPy), que es factible predecir y evaluar condiciones hidrodindmicas favorables

utilizando especificaciones de implementacion tecnoldgica local, se puede reducir

potencialmente el riesgo y los costos asociados de la proyeccion a escala productiva

(Narayanan et al., 2020). Académicamente, el estudio aporta un marco matematico robusto

que correlaciona variables fisicas de transferencia de cantidad de movimiento y masa (RPM,

vvm, P/V) con el metabolismo microbiano, dotando a la Universidad Estatal de Milagro

(UNEMI) de una base analitica predictiva para la optimizacion pre-industrial de bioprocesos

de interés regional.

1.8

Declaracion de las Variables (Operacionalizacion)

A continuacion, se define la matriz de operacionalizacion para las variables que rigen

el modelamiento matematico y la evaluacion predictiva del bioproceso:

Tabla 1

Declaracion de las variables de operacionalizacion

Variables Conceptualizacion Dimensiones Indicadores y Unidades
Variable Es la configuracion mecanica, 1. Geometria del - Volumen operativo liquido
Independiente (VI):  geométrica y operativa del Sistema (V,): Litros

Disefio técnico e
hidrodinamico del
biorreactor piloto.

Variable
Dependiente (VD):
Optimizacion de la
produccion de
biomasa de
Saccharomyces
cerevisiae.

equipo, determinada por los
parametros de ingenieria
aplicados en la manufactura
local para gobernar el régimen
de flujo de fluidos y la
inyeccion de gases.

Es el incremento cuantitativo
de la densidad celular aerobia y
la eficiencia metabolica del
microorganismo como
respuesta directa a las
condiciones de mezclado y
transferencia de oxigeno
provistas por el biorreactor.

2. Régimen de
Agitacion

3. Aireacion
Forzada

1. Crecimiento
Celular

2. Eficiencia
Metabolica

3. Fendmenos de
Transporte

- Relacion de aspecto (H/D):
Adimensional

- Frecuencia de agitacion (N):
RPM

- Potencia disipada gaseada
(Fp): kW

- Flujo volumétrico
especifico: vvm

- Biomasa celular (X): g/

- Tasa especifica de
crecimiento (L): h™t

- Rendimiento
biomasa/sustrato (Yy/s): g/g

- Coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno
(k;a):h™?
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CAPITULO II: Marco Teérico Referencial
2.1 Antecedentes Referenciales

El escalamiento de bioprocesos aerdbicos con Saccharomyces cerevisiae representa un
desafio critico en la ingenieria biotecnologica moderna, lo cual ha motivado diversas
investigaciones recientes orientadas a mitigar las pérdidas de eficiencia metabolica y
termodinamica. A nivel internacional, estudios recientes han evaluado la transicion
hidrodindmica y la caracterizacion de la transferencia de masa desde sistemas de laboratorio
hacia biorreactores de escala piloto, demostrando que el incremento volumétrico genera
gradientes espacio-temporales de oxigeno disuelto y zonas localizadas de limitacion de
sustrato, comprometiendo la homogeneidad del cultivo (Scully et al., 2020; Beugholt et al.,
2023). Estas investigaciones evidencian que una deficiente tasa de transferencia de oxigeno
(OTR) favorece la aparicion de condiciones limitantes que inducen el metabolismo
fermentativo y disminuyen el rendimiento de biomasa (Y/s), incrementando la produccion de
etanol (Zhang et al., 2022). En respuesta a estas limitaciones, estudios sobre escalamiento y
transferencia de oxigeno establecen que la optimizacion geométrica de la relacion de aspecto
(H/D), junto con el disefio del sistema de agitacion mecénica, constituyen variables
determinantes para mantener un elevado coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno
(kpa) y garantizar condiciones homogéneas durante el cultivo (Garcia-Ochoa & Gomez,
2009; Beugholt et al., 2023)

A nivel regional y nacional, la revision de la literatura evidencia una profunda brecha
tecnologica que obstaculiza la aplicacion de estos principios hidrodindmicos. Narayanan et al.
(2020) analizaron las deficiencias estructurales del escalamiento de bioprocesos,
determinando que la dependencia de plataformas automatizadas importadas de alto costo
induce a multiples agroindustrias a operar bajo esquemas de "caja negra" o con adaptaciones
empiricas que prescinden de logicas de control automéatico predictivo y estandarizacion

higiénica. En el contexto ecuatoriano, el diagnostico empirico del sector biotecnologico
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agroindustrial concluye que la falta de desarrollos tecnoldgicos de grado sanitario para la
implementacion local de biorreactores imposibilita la evaluacion paramétricade medios de
cultivo basados en subproductos econémicos regionales. Esta limitacion en la instrumentacion
operativa representa uno de los principales desafios durante el desarrollo y escalamiento de
procesos biotecnologicos basados en Saccharomyces cerevisiae. Aunque estudios como el de
Liguori et al. (2013) demostraron el potencial de la valorizacion de subproductos
agroindustriales mediante procesos biotecnologicos, la implementacion de sistemas piloto
automatizados con integracion de modelos predictivos contintia siendo necesaria para
optimizar variables criticas como la inyeccion de aire (vvm), la dosificacion de carbono y la
respuesta metabdlica transitoria en tiempo real (Narayanan et al., 2020; Scully et al., 2020).

El andlisis critico de estos antecedentes revela una clara laguna investigativa y de
transferencia tecnoldgica: mientras la literatura cientifica internacional exige un control de
dindmica de fluidos y termodinamico riguroso (k; a) para alcanzar un rendimiento 6ptimo en
levaduras cultivadas en alta densidad, las agroindustrias y academias nacionales carecen de
plataformas tecnologicas y arquitecturas de control accesibles que permitan aplicar dicha
cinética. Por consiguiente, el disefio conceptual del biorreactor piloto de 100 litros propuesto
en esta tesis asume un posicionamiento técnico de solucion directa. Al integrar la geometria
cilindrica con casquetes toroesféricos y la agitacion radial, con los criterios de automatizacioén
de de alto impacto y baja inversion mediante automatas 16gicos programables y viabilidad de
implementacidn tecnoldgica local demandada por la industria ecuatoriana, el presente
proyecto supera las limitaciones previas, garantizando un escalamiento de lote alimentado
predecible, validado in silico y tecnologicamente autdbnomo.
2.2 Marco Conceptual

Para garantizar el rigor matematico, la reproducibilidad computacional y la precision

terminologica de la presente investigacion, a continuacion, se definen los conceptos
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fundamentales que rigen la operacionalizacion de las variables de disefio geométrico e
hidrodindmico y la resolucién del modelo cinético biologico:

¢ Biorreactor Piloto de Tanque Agitado (STR - Stirred Tank Reactor). Sistema
termodindmico y de control disefiado para el confinamiento aséptico y cultivo de
microorganismos, cuya escala (comprendida tipicamente entre 10 L y 100 L) permite
evaluar analitica y matematicamente el escalamiento a niveles pre-industriales. Para
esta investigacion, se define paramétricamente como un recipiente de 100 litros de
volumen total (V) con un 80% de volumen liquido operativo (V; proyectado bajo
criterios de disefio sanitario

e Geometria Cilindro-Toroesférica y Relacion de Aspecto (H/D). Cociente
adimensional que relaciona la altura del liquido gaseado (H;) con el didmetro interno
del tanque (D). Es una variable geométrica critica que dictamina el patron de
circulacion vectorial del fluido. Para reactores de agitacion mecanica, la sustitucion de
fondos planos o conicos por casquetes toroesféricos bajo una relacion de aspecto
optima de 2:1 a 3:1 suprime las zonas muertas de sedimentacion e incrementa el
tiempo de residencia de las burbujas, favoreciendo la OTR.

e Turbina Rushton (Impulsor de Flujo Radial). Componente hidrodindmico primario
del sistema de agitacion consistente en un disco central acoplado a seis palas planas
verticales. Su funcion en reactores gaseados es disipar potencia mecanica para generar
un alto esfuerzo cortante (shear stress) en las zonas adyacentes al impulsor,
rompiendo la fase gaseosa inyectada y dispersandola radialmente contra deflectores
estaticos (baffles) en las paredes del tanque, para maximizar el area interfacial gas-
liquido.

e Tasa Especifica de Crecimiento (p). Variable cinética de estado, expresada en h™ 1,

que cuantifica la velocidad a la cual la biomasa celular se auto-duplica por unidad de
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tiempo y masa existente. En Saccharomyces cerevisiae, esta tasa es transitoria y
altamente dependiente de la concentracion extracelular de la fuente de carbono y de la
saturacion de oxigeno disuelto en la fase liquida.

o Efecto Crabtree (Represion Catabélica por Glucosa). Fendmeno metabdlico
restrictivo caracteristico de ciertas levaduras Crabtree-positivas. Ante concentraciones
de glucosa extracelular superiores a un umbral critico (tipicamente > 0.15~g/L), la
célula reprime la transcripcion de las enzimas de la cadena respiratoria mitocondrial,
desfasando su metabolismo celular hacia la via fermentativa u homolactica. Esto
genera etanol y desploma el rendimiento estequiométrico de biomasa (Yy /),
independientemente de la saturacion de oxigeno disuelto en el medio (Narayanan et
al., 2020)

Estudios recientes sefialan que el efecto Crabtree constituye uno de los
principales factores limitantes durante la produccion industrial de biomasa de
Saccharomyces cerevisiae, ya que incrementa el consumo de sustrato sin traducirse en
un crecimiento celular proporcional. Asimismo, se ha demostrado que estrategias
como la alimentacion controlada de glucosa (fed-batch), la regulacion de la tasa
especifica de alimentacion y la optimizacion de la transferencia de oxigeno permiten
mantener un metabolismo predominantemente respiratorio, minimizar la acumulacion
de etanol y mejorar significativamente la productividad del cultivo (Beugholt et al.,
2023).

o Coeficiente Volumétrico de Transferencia de Oxigeno (k;a). Variable fisica
escalar medular del bioproceso, expresada en h™1. Es el producto del coeficiente local
de transferencia de masa de la pelicula liquida (k;,, expresado en m/h) y el area
interfacial especifica (a, expresada en m~1). Cuantifica la capacidad térmica e

hidrodinamica del biorreactor para disolver la fase gaseosa (vvm) en el medio liquido,
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determinando el balance para satisfacer la demanda respiratoria volumétrica (OUR) de
la biomasa. Investigaciones recientes destacan que la adecuada estimacion y
optimizacion del k; a constituye un criterio fundamental para el modelamiento
cinético, el escalamiento de bioprocesos y el disefio de biorreactores piloto, ya que
influye directamente en la productividad y estabilidad operacional del sistema
(Rastéadter et al., 2023).

e Cinética de Monod (Modelo no estructurado). Ecuacion matematica empirica 'y
deterministica que relaciona asintoéticamente la tasa de crecimiento celular (i) con la
concentracion del sustrato limitante (S). El modelo asume al microorganismo como
una "caja negra" metabolica y conforma el sistema de Ecuaciones Diferenciales
Ordinarias (EDO) fundamental para la prediccion computacional del bioproceso,
resuelto tipicamente en Python mediante integradores numéricos como
scipy.integrate. solve_ivp.

e Controlador Légico Programable (PLC). Automata industrial de estado sélido
disefiado para ejecutar logicas de control en tiempo real. En el contexto de bioprocesos
de bajo costo, actlia como el niicleo de procesamiento de las sefiales analdgicas de
sensores fisicos (como termorresistencias PT100) para gobernar las isotermas
mediante lazos cerrados sobre electrovalvulas y comandar los actuadores
electromecanicos (bombas dosificadoras).

e Retenedor de Orden Cero (ZOH - Zero-Order Hold). Estrategia de discretizacion
matematica implementada en el PLC como estrategia de control predictivo en lazo
abierto. Permite traducir la curva exponencial continua y teorica de consumo de
sustrato en pulsos discretos (escalones) de dosificacion constantes durante intervalos

de tiempo definidos. Esta matriz de dosificacion discontinua es la arquitectura
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algoritmica fundamental para mantener el sustrato residual a niveles traza y eludir la
represion catabdlica sin depender de telemetria analitica.
e Protocolos CLP/SIP (Clean-In-Place / Sterilization-In-Place). Estandares de
limpieza y esterilizacion industrial exigidos por regulaciones internacionales. Permiten
la remocion quimica y cédustica de residuos bioldgicos (CIP) y la posterior
inactivacion térmica de esporas mediante vapor vivo a presion a 121~°C (SIP) sin
requerir intervencion fisica invasiva sobre el equipo, garantizando la asepsia y
estanqueidad del biorreactor.
e Materiales de Grado Sanitario (Serie AISI 300/316L). Especificacion técnica
fundamental para la implementacion de biorreactores. La consideracion de estas
aleaciones amagnéticas con alta resistencia a la corrosion es mandatoria en el disefio
conceptual para los componentes internos (ejes, camisas, impulsores), previniendo la
degradacion durante los severos ciclos de esterilizacion SIP.
e Normativa ASME BPE (Bioprocessing Equipment). Estandar internacional emitido
por la Sociedad Americana de Ingenieros Mecéanicos (ASME') que dicta las directrices
de diseno geométrico, configuracion de conexiones sanitarias, tolerancias
dimensionales y acabados de rugosidad superficial (Ra < 0.51~pm) para equipos a
presion sometidos a condiciones de esterilidad en la industria biofarmacéutica.
2.3 Marco Teorico
2.3.1 Fundamentos Cinéticos del Cultivo de Saccharomyces cerevisiae

El disefio paramétrico de un bioproceso aerobio requiere la comprension exhaustiva de
la cinética de crecimiento del microorganismo. En el caso de Saccharomyces cerevisiae, el
crecimiento celular en cultivos sumergidos se rige predominantemente por modelos de

cinética no estructurada, siendo la ecuacién empirica de Monod el pilar fundamental para
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predecir la tasa especifica de crecimiento en funcién de un sustrato limitante (Sonnleitner &

Képpeli, 1986). Matematicamente, este comportamiento se describe mediante la expresion:

= b (5)
L= Wmax K.+ S

Donde p representa la tasa especifica de crecimiento (h™1), tyqx €S la tasa maxima
teorica de crecimiento bajo condiciones no limitantes, S es la concentracion del sustrato
residual extracelular (usualmente glucosa, expresada en g/L), y K; es la constante de
saturacion o constante de Monod, que equivale a la concentracion de sustrato a la cual p =
“'maJC/Z'

A pesar de la robustez predictiva de este modelo, Saccharomyces cerevisiae presenta
una particularidad metabdlica que condiciona severamente el disefio del biorreactor: el efecto
Crabtree. Hagman et al. (2014) establecen que esta levadura posee un sistema de represion
catabolica mediado por la concentracion de carbono. Cuando los niveles de glucosa en el
caldo de cultivo superan el umbral critico de 0.15~g/L, el microorganismo reprime la
fosforilacion oxidativa mitocondrial, desviando el flujo de piruvato hacia la produccion de
acetaldehido y, subsecuentemente, etanol. Este desvio metabolico provoca una caida abrupta

en el rendimiento de biomasa celular respecto al sustrato consumido (Yy /), pasando de un

rendimiento tedrico aerobio de aproximadamente 0.50~g/g a valores netamente
fermentativos inferiores a 0.15~g/g. En consecuencia, la arquitectura del sistema y la
estrategia de control predictivo deben estar acopladas para mantener el sistema en un régimen
de limitacion de carbono sumado a una saturacion de oxigeno, evitando la induccion de este
metabolismo de represion catabolica.
2.3.2 El Cuello de Botella Mitocondrial (Mecanismo Intracelular del Efecto Crabtree)
Frente a este estrangulamiento o "cuello de botella" termodindmico (reportado en la
literatura como overflow metabolism o metabolismo de rebosamiento), el sistema celular se ve

forzado a abrir vias enzimaticas de alivio para evitar un colapso en el flujo de carbono. Como
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mecanismo de purga primaria, la levadura activa la enzima Piruvato Descarboxilasa (PDC), la
cual cataliza la ruptura del exceso de piruvato citosolico convirtiéndolo en acetaldehido y
liberando diéxido de carbono. De manera secuencial, este metabolito intermedio es reducido a
etanol por accion de la enzima Alcohol Deshidrogenasa (ADH). La activacion acoplada de la
ruta PDC — ADH resulta obligatoria para la supervivencia celular bajo estas condiciones de
saturacion, ya que garantiza la regeneracion continua del NAD + necesario para mantener
operativa la glucolisis. Sin embargo, este desvio de emergencia disipa ineficientemente el
potencial energético del sustrato, penalizando de forma drastica el rendimiento global de
biomasa (Yy/s) en el bioproceso.

Una revision reciente sobre el metabolismo de rebosamiento destaca que esta
respuesta mitocondrial constituye una estrategia adaptativa altamente regulada, la cual
prioriza la velocidad de produccion de energia sobre la eficiencia en la utilizacion del carbono
(Malina et al., 2021). En consecuencia, al confirmarse como el principal factor limitante en la
produccion industrial de Saccharomyces cerevisiae, el control estricto de la concentracion
residual de glucosa mediante la velocidad de alimentacion en régimen Fed-Batch se define
como la estrategia de control predictivo fundamental para mantener un metabolismo

respiratorio y maximizar la formacion de biomasa.
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Figura 1

Dinamica de la restriccion metabolica en funcion de la saturacion de sustrato

Medio Extracelular

Glucosa Disuelta (S)

— | Medio Intracelular (Citosol

Glucdlisis
Produccién de Piruvato

;Concentracion
S > 015 g/L?

Si (Saturacion / Overflow) NO (Flujo Controlado)
Activacion Enzimatica Mitocondria
(PDC / ADH) (Respiracion y Ciclo TCA)

Excrecion por estrés

Excrecion de Etanol Alta Produccion de Biomasa
(Desperdicio de Carbono) (Yx/s Optimo)

Nota. Esquema de decision celular en Saccharomyces cerevisiae. E1 modelo justifica la necesidad de una
alimentacion controlada (Fed-Batch) para evitar la saturacion del ciclo TCA y la consecuente excrecion de

etanol.

2.3.3 Fenomenos de Transporte y Dinamica de Transferencia de Oxigeno

En estricta simultaneidad con la limitacion de carbono, el crecimiento celular de fase
exponencial induce un aumento directamente proporcional en la Tasa de Consumo de
Oxigeno (OUR, Oxygen Uptake Rate). Para asegurar la continuidad ininterrumpida del
metabolismo respiratorio, la arquitectura hidrodindmica del tanque agitado debe garantizar
que la Tasa de Transferencia de Oxigeno (OTR, Oxygen Transfer Rate) desde la fase gaseosa
hacia el seno del liquido sea permanentemente igual o superior a la OUR (Garcia-Ochoa &
Gomez, 2009). La dinamica de esta OTR esta gobernada por la Ley de Fick para la difusion

convectiva, modelada matematicamente mediante la siguiente ecuacion:
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OTR =k a(C*—C,)

Donde k; a representa el coeficiente volumétrico de transferencia de masa (h™1), C*
define la concentracion de saturacion del oxigeno disuelto en la interfase gas-liquido (g/L), y
C; es la concentracion actual de oxigeno disuelto en el caldo de cultivo (g/L). El diferencial
termodinamico (C* — C) constituye la fuerza impulsora neta del sistema de transferencia de
masa.

Considerando que la solubilidad del oxigeno molecular en fluidos acuosos es
termodindmicamente pobre (oscilando entre 7y 8 mg/L bajo una isoterma de 30 °C), la
fuerza impulsora del sistema resulta estrechamente limitada. En consecuencia, desde la
perspectiva de la mecanica de fluidos computacional y el disefio de reactores, el tinico
pardmetro operativo con verdaderos grados de libertad para maximizar la OTR es el k; a. Para
determinar la magnitud tedrica de este coeficiente en tanques agitados de régimen turbulento,

la literatura especializada recurre a las correlaciones empiricas de Van't Riet:

pAB
kpa =A <7g) (v)©

Donde F,; /V representa la potencia mecanica disipada por unidad de volumen
operativo liquido y v, la velocidad superficial del gas inyectado por el distribuidor inferior
(sparger). Es precisamente en esta limitante de transferencia de masa donde las plataformas a
escala de laboratorio colapsan; los matraces agitados orbitalmente son incapaces de sostener
un k; a competitivo ante altas densidades celulares, propiciando zonas de hipoxia que gatillan
el estrés metabolico y el efecto Crabtree. Por consiguiente, la justificacion técnica del disefio
conceptual de un biorreactor piloto de 100 litros (V; = 100~L), equipado con impulsores
radiales de alto esfuerzo cortante, radica en la necesidad de dominar la reologia del medio y
optimizar la ruptura de burbujas, asegurando mediante el modelo predictivo de Van't Riet que

la OTR supere permanentemente los umbrales criticos exigidos por la levadura.
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2.3.4 Diserio Geométrico e Hidrodinamica del Biorreactor de Tanque Agitado (STR)

Para solventar los estrictos requerimientos de transferencia de masa (OTR) impuestos
por el metabolismo aerobio de Saccharomyces cerevisiae, el estado del arte establece que el
Biorreactor de Tanque Agitado (STR, por sus siglas en inglés) constituye la arquitectura
geométrica e hidrodindmica 6ptima, superando con creces a configuraciones alternativas
estaticas como columnas de burbujeo o reactores air-/ift. La justificacion técnica para la
seleccion de este perfil de STR, con un volumen total (V) de 100 litros y un volumen liquido
operativo (V) de 80 litros, radica en su capacidad operativa para disociar y gobernar de
manera independiente el caudal de inyeccion de aire (vvm) y la disipacion de potencia del
sistema de mezclado.

El fundamento termodindmico del STR se basa en la transferencia de potencia desde
el sistema de agotacion hacia el fluido a través de los impulsores. Operando en régimen de
turbulencia plenamente desarrollada, la potencia no gaseada (P,) que transmite un impulsor se

modela matematicamente a través del namero de potencia (N, ), una constante adimensional
intrinseca a la morfologia del impulsor, descrita por la siguiente ecuacion constitutiva:
Py = N,pN3D;}

Donde p representa la densidad del caldo de cultivo (kg/m3), N indica la velocidad
rotacional de agitacion (s~1) y D; define el didmetro exterior del impulsor (m). La
configuracion hidrodindmica de un sistema de agitacion compuesto por una doble turbina
Rushton de 6 palas planas responde a su clasificacion hidrodindmica como impulsor de flujo
radial de alto cizallamiento (high shear stress). Nienow corrobora que este tipo de geometria
exhibe un N,, notablemente elevado (tipicamente entre 5.0 y 5.5 en condiciones de turbulencia
plena), lo cual le confiere una eficiencia excepcional para la fractura mecénica (prevencion de
coalescencia) de las burbujas de aire suministradas por el distribuidor inferior (sparger tipo

anillo torofluidal).
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Al impactar el vector de gas ascendente contra las paletas perpendiculares, el fluido
bifasico se eyecta radialmente hacia las paredes de la envolvente cilindrica, maximizando el
area interfacial especifica (a) y, en consecuencia, disparando el coeficiente k; a. La
implementacion de impulsores de flujo axial (tales como hélices de paso constante Marine
Propeller o paletas inclinadas Pitched Blade) queda descartada para esta matriz operativa
aerobia, dada su incapacidad para disipar energia frente a caudales altos de gas, condicion que
precipitaria el colapso aerodinamico del impulsor , fendmeno estocéstico conocido en la
ingenieria de dinamica de fluidos como inundacién del impulsor (impeller flooding).

2.3.5 Geometriay Requerimientos de Potencia Gaseada

Para suprimir la formacion de macrorremolinos (vortices centrales) y asegurar un
régimen de mezclado de turbulencia isotropica, la arquitectura del tanque incorpora de forma
solidaria cuatro placas deflectoras longitudinales (baffles) dispuestas ortogonalmente a 90°
sobre la pared interior. El dimensionamiento transversal de estos elementos se establece
paramétricamente en un ancho equivalente a un rango entre D /10y D /12, donde D
representa el diametro interno del recipiente principal (Lins Barros et al., 2022).

Bajo estas condiciones geométricas restrictivas, la inyeccion forzada de gas altera
severamente la reologia del sistema: reduce la densidad aparente de la mezcla bifésica en las
inmediaciones del impulsor y propicia la formacion de cavidades gaseosas (estelas de baja
presion) en el borde de fuga de las palas de la turbina Rushton. Este fendmeno aerodinamico
provoca que la potencia hidrodinamica real demandada por el motor bajo condiciones de

aireacion (F;) sea sustancialmente inferior a la potencia disipada en un medio liquido sin

gasificar (P,) (Lins Barros et al., 2022).
Para proyectar con precision el par requerido (forque) y predecir el comportamiento
energético del sistema en condiciones operativas reales de gasificacion, la literatura de disefo

paramétrico recurre a la correlacion empirica de Michel y Miller:
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P2ND3\**
Fp=c 0056

Donde Q define el caudal volumétrico de gas inyectado (m3/s) y ¢ constituye una
constante empirica de ajuste morfoldgico propia del disefo del impulsor. Es imperativo
delimitar que el dominio matematico de esta correlacion rige exclusivamente la evaluacion
energética del impulsor (F;); su resultado actia como variable de estado de entrada para el
calculo estructural del sistema de agitacion, no debiendo atribuirsele la capacidad de predecir
la transferencia de masa (k;a). El dominio de esta ecuacion diferencial en el
dimensionamiento es vital para evitar el sobredimensionamiento térmico o el
subdimensionamiento del cabezal motriz, el cual depende ademas de la hidrodinamica local y
la dispersion de burbujas en el sistema (Nadal-Rey et al., 2021)

2.3.6 Teoria de Control y Automatizacion de Bioprocesos

La viabilidad biol6gica de un cultivo en lote alimentado (Fed-Batch) para alta
densidad celular depende inexorablemente de la precision deterministica en el control de sus
variables de estado, con particular criticidad en la isoterma de operacion (30°C) y la tasa
volumétrica de alimentacion de sustrato. Para evadir el efecto Crabtree en Saccharomyces
cerevisiae, la adicion de la fuente de carbono no puede ser arbitraria; debe seguir una
trayectoria exponencial predictiva precalculada, matematicamente sincronizada con la tasa de
consumo celular integrando la cinética de Monod y resuelta en entornos como Python
mediante scipy.integrate.solve ivp, integrando estrategias de control predictivo (MPC) y
modelado hibrido para la adaptacion y estabilizacion del bioproceso en tiempo real (Rathore
etal., 2021; Bolmanis et al., 2023).

Historicamente, el rigor telemétrico para ejecutar estas curvas continuas se delegaba
exclusivamente a Sistemas de Control Distribuido (DCS) o Controladores Logicos
Programables (PLC) de arquitectura cerrada y licencias de software de costos prohibitivos.

Sin embargo, la integracion de microprocesadores avanzados en los relés 16gicos
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programables de grado industrial permite hoy en dia ejecutar logicas de control secuencial de
alta fiabilidad con un impacto marginal en la inversion de capital. Dado que estos micro-
autématas de bajo coste carecen de modulos aritméticos de punto flotante de alta resolucion
para integrar trayectorias exponenciales continuas en tiempo real, la sincronizacion de la
adicion de carbono se resuelve mediante una adaptacion algoritmica: el método de
aproximacion por retencion de orden cero (Zero-Order Hold, ZOH). Esta arquitectura
concuerda con la tendencia actual (2020-2025) orientada a la adopcion de sistemas
embebidos y micro-autdématas de bajo costo, reduciendo la dependencia de hardware
propietario (Espinel-Rios et al., 2024).

Esta técnica de ingenieria de bioprocesos discretiza la curva teorica exponencial
derivada de SciPy en una matriz de temporizacion de caudales fijos regulados por intervalos
temporales (accionamiento tipo PWM sobre bombas peristélticas). Esto transforma una
ecuacion diferencial compleja en una secuencia de histéresis escalonada que el automata
programable ejecuta de forma robusta y autonoma. Este enfoque garantiza el
estrangulamiento del sustrato residual por debajo del umbral critico (0.15~g/L) sin incurrir en
arquitecturas de hardware privativas de importacion (Bolmanis et al., 2023). En conjunto, esta
sincronizacion entre modelado cinético in silico y control discreto ZOH consolida la
transicion técnica hacia bioprocesos ciberfisicos operados en tiempo real.

2.3.7 Principios de Diseiio Sanitario y Seleccion de Materiales

El disefio de un biorreactor piloto trasciende la mecanica de fluidos computacional
para adentrarse en la rigurosidad de la ciencia de los materiales. La viabilidad constructiva del
prototipo se fundamenta en los criterios de implementacion tecnoldgica accesible y disefio
sanitario. Para evitar distorsiones en la cinética metabdlica causadas por contaminacion
cruzada, la norma internacional ASME~BPE (Bioprocessing Equipment) exige la mitigacion
de nichos de anidacion bacteriana (ASME, 2022). Bajo esta premisa, la seleccion de

materiales demanda el uso de aleaciones de grado sanitario (serie AISI 316L), —
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seleccionadas por su alta resistencia a la corrosion quimica y térmica— en todas las
superficies en contacto directo con el caldo de cultivo. Estas zonas requieren un acabado
superficial de alta precision (rugosidad Ra < 0.8 pm) para imposibilitar la adherencia celular
y la formacion de biopeliculas (biofilms).

En contraparte, los sistemas auxiliares de intercambio térmico y los elementos
estructurales externos se proyectan en aleaciones estandar (serie AISI 304), optimizando asi
los recursos financieros sin comprometer la integridad del nticleo aséptico. Este disefio,
dotado estructuralmente de puertos con conexiones estandarizadas tipo 7ri-Clamp y uniones
continuas libres de zonas de retencion, asegura la estanqueidad microbioldgica y viabiliza la
ejecucion automatizada de los protocolos CIP/SIP (Clean-In-Place / Sterilization-In-Place).
En consecuencia, se consolida una plataforma de escalamiento robusta, compatible con ciclos
de esterilizacion térmica a 121°C y economicamente accesible para el entorno agroindustrial
ecuatoriano.

2.4  Dinamica de Fluidos y Disefio Geométrico en Biorreactores de Tanque Agitado

La optimizacion del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k;a)
constituye el eje central del disefio hidrodindmico en bioprocesos aerobios. En tanques
cilindricos provistos de fondo toroesférico, la dispersion aerodindmica dptima de la fase
gaseosa exige la implementacion de turbinas de flujo radial. La relacion entre la geometria de
los deflectores y el esfuerzo cortante del impulsor es evaluada actualmente mediante
herramientas de Dindmica de Fluidos Computacional (CFD), permitiendo predecir y
optimizar la transferencia de masa in silico antes de su implementacion técnica (Fitzpatrick et
al., 2020; Maluta et al., 2021).

La turbina Rushton de disco central ha demostrado superioridad termodinamica en la
ruptura de burbujas para incrementar el area interfacial especifica (a), aunque induce un alto
esfuerzo cortante (shear stress) que debe ser rigurosamente gobernado. La interaccion

hidrodindmica entre los cuatro deflectores ortogonales (baffles) y los vortices radiales
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generados por el impulsor previene la cavitacion, suprime la formacién de macrorremolinos y
asegura la homogeneizacion del caldo de cultivo.

Asimismo, el disefio de la chaqueta de intercambio térmico se encuentra condicionado
por la termodinamica del entorno geografico. Operar el bioproceso en zonas con isotermas
ambientales promedio de 28 a 30°C, demanda la optimizacion paramétrica del area de
transferencia de calor. Esta ingenieria térmica es vital para contrarrestar eficientemente el
elevado calor metabdlico exotérmico disipado por Saccharomyces cerevisiae durante la fase
de crecimiento exponencial maximo (Doran, 2013; Fitzpatrick et al., 2020).

2.5 Modelamiento Cinético, Efecto Crabtree y Estrategias Fed-Batch

Saccharomyces cerevisiae exhibe un metabolismo respiro-fermentativo altamente
sensible a la represion por catabolitos de carbono. Aunque la nomenclatura histérica alude a
subproductos degradados intracelularmente, en el rigor de este bioproceso, la molécula de
glucosa intacta actia directamente como una sefial de control que, al saturar los receptores
transmembrana, desactiva la expresion genética de las enzimas mitocondriales antes de ser
metabolizada, proceso coordinado por una red de sefializacion transmembrana que involucra
los sensores de glucosa Snf3 y Rgt2, la proteina quinasa Snfl y el factor de transcripcion
Migl (Persson et al., 2022). Cuando esta concentracion de glucosa extracelular disuelta
supera el umbral critico termodinamico —documentado en la literatura cinética como el
limite de represion, equivalente a 0.15 g/L—, las rutas oxidativas se inhiben y el flujo de
carbono celular se desvia hacia la produccion escalonada de acetaldehido y etanol (Hagman et
al., 2014). Para optimizar el rendimiento estequiométrico de biomasa y evitar este desvio
metabolico, la configuracion operativa obligatoria es el régimen en Lote Alimentado (Fed-
Batch). Esta estrategia mecatronica permite mantener una tasa especifica de crecimiento (1)
subcritica mediante la adicion intermitente y controlada de nutrientes, asegurando que el
sustrato se consuma de manera casi instantanea y su remanente se mantenga restringido

dentro de una ventana operativa segura de 0.02 g/L. a 0.12 g/LL en el medio extracelular
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(Karaalioglu & Karagiil Yiiceer, 2021).

Si bien el confinamiento estricto del sustrato es mandatorio para suprimir el efecto
Crabtree, a nivel industrial, el escalamiento mediante trenes de propagacion de inoculos (seed
trains) representa una limitante critica en la produccion. Como alternativa tecnoldgica, la
literatura en ingenieria de bioprocesos avala la ejecucion de perfiles de cultivo bifasicos. En
este modelo, €l cultivo inicia con una fase Batch cerrada, introduciendo intencionalmente una
concentracion inicial de glucosa que satura la capacidad oxidativa mitocondrial. Aunque esta
fase induce transitoriamente un metabolismo fermentativo, generando tanto biomasa como
etanol, permite una rapida acumulacion celular primaria prescindiendo de biorreactores
periféricos. Una vez agotado el carbono inicial, el salto diatxico impulsa a la levadura a
reconsumir el etanol acumulado, preparando enzimaticamente al cultivo para transicionar
hacia una segunda fase aerdbica de Fed-Batch, donde el sustrato se dosifica por debajo del
umbral critico y el efecto Crabtree queda definitivamente suprimido (Doran, 2013; Shen et al.,
2022). En la actualidad, esta transicion diatxica y el posterior control subcritico se optimizan
mediante sensores en linea y algoritmos de control predictivo, elevando la estabilidad y la
eficiencia productiva del bioproceso industrial (Bolmanis et al., 2023).

2.5.1 Flexibilidad de Sustratos y Limitaciones del Modelo Base

Es imperativo precisar que el modelamiento cinético y las constantes adoptadas en la
presente investigacion (tales como la constante de saturacion K; = 0.10~g/L y el limite de
represion S¢;+ = 0.15~g/L) asumen un escenario fenomenoldgico base alimentado
exclusivamente con glucosa pura. Esta delimitacion paramétrica es una practica estandar en la
ingenieria de biorreactores para evaluar, en primera instancia, la arquitectura del sistema, el
control de la potencia (F) y el coeficiente de transferencia de oxigeno (k,a) sin introducir el
ruido estadistico de un medio complejo.

No obstante, la vocacion operativa de este biorreactor piloto de 100 L es altamente

versatil y estd concebida para la valorizacion de matrices agroindustriales reales, tales como
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melaza de cafia o mosto cervecero. En estos entornos industriales, el sustrato deja de ser un
componente aislado para convertirse en una matriz multicomponente, donde la
Saccharomyces cerevisiae debe metabolizar aziicares de cadena més larga (maltosa,
maltotriosa) y gestionar el transporte de fuentes nitrogenadas criticas, cuantificadas como
Nitrogeno Amino Libre (FAN, por sus siglas en inglés).

La transicion hacia estos medios complejos induce una modificacion ineludible en las
constantes termodindmicas de la levadura. Por ejemplo, la afinidad celular por la maltosa
presenta un K distinto y requiere la activacion de enzimas de transporte (maltopermeasas)
que alteran la velocidad méxima de crecimiento respiratorio ([.;¢). Asimismo, la relacion
Carbono/Nitrogeno (C/N) se vuelve un factor limitante que el lazo de control debe prever. Por
consiguiente, el algoritmo de dosificacion en Lote Alimentado (Fed-Batch) propuesto en este
disefio constituye la matriz de control maestro, la cual posee la arquitectura algoritmica
abierta para ser recalibrada de forma empirica en futuros estudios de escalamiento, ajustando
las variables de estado (K, Wmax, Yx/s) al perfil bioquimico especifico del sustrato
agroindustrial seleccionado.

2.6  Arquitectura de Control y Automatizacion Predictiva

La literatura convencional de ingenieria de bioprocesos estipula que, para sostener las
condiciones subcriticas exigidas por el modelo Fed-Batch, se requiere instrumentacion
analitica en linea (tales como costosas sondas galvanométricas u opticas de oxigeno disuelto)
retroalimentando lazos cerrados PID complejos (Rani & Rao, 1999). No obstante, para
viabilizar la autonomia tecnologica y el escalamiento optimizando el costo operativo y de
capital, la presente investigacion sustituye esta telemetria de importacion por una arquitectura
de estrategia de control predictivo en lazo abierto.

Mediante el despliegue de un automata programable industrial compacto, se ejecuta
una rutina loégica de retencion de orden cero (Zero-Order Hold, ZOH) que modula la bomba

peristaltica de alimentacion de carbono mediante una dosificacion escalonada, basandose
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estrictamente en la secuencia de tiempos precalculada computacionalmente por el integrador
numérico de Python (scipy.integrate. solve_ivp) (Narayanan et al., 2020). Esta arquitectura
matematica garantiza que el caudal intermitente se ajuste dindmicamente al requerimiento
celular exponencial sin incurrir en licencias de software privativas, médulos de control PID
externos ni biosensores de mantenimiento prohibitivo.

2.7 Criterios de Escalamiento y Normativa Sanitaria

La transicion desde los modelos computacionales in silico hasta la operacion fisica de
un biorreactor piloto obedece a criterios de escalamiento hidrodinamico basados
empiricamente en el mantenimiento de la potencia constante disipada por unidad de volumen
(P/V) o la velocidad tangencial constante en la punta del impulsor (¢ip speed) (Garcia-Ochoa
& Gomez, 2009). Asimismo, el disefio geométrico y de arquitectura debe alinearse con la
normativa internacional ASME~BPE, la cual estipula que los elementos en contacto con el
producto deben tener acabados superficiales de rugosidad minima controlada y garantizar la
minimizacion de zonas muertas de flujo. Esto obliga a que los acoplamientos sanitarios, los
cuatro deflectores longitudinales (baffles) y el anillo torofluidal de inyeccion de gas (sparger)
se instalen proyectando holguras sanitarias especificas (separacion fisica respecto a la pared
interior del tanque) para permitir el arrastre de los fluidos durante los ciclos de limpieza in
situ (CIP/SIP) sin comprometer la inocuidad microbiologica del lote (ASME, 2022).

En estricta concordancia con los principios cinéticos e hidrodindmicos expuestos, la
viabilidad del presente bioproceso se fundamenta en la articulacion directa de la teoria con las
variables de operacionalizacion del estudio (detalladas previamente en la Tabla 1). El marco
teorico correspondiente a la dindmica de fluidos se materializa en la variable independiente
(disefio técnico e hidrodinamico), cuyas dimensiones operativas abarcan la geometria del
sistema, el régimen de agitacion y la aireacion forzada. Estas variables de ingenieria son los
vectores mecanicos que gobiernan la variable dependiente del estudio: la optimizacién de la

produccion de biomasa de Saccharomyces cerevisiae. En consecuencia, el control sobre la
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potencia disipada gaseada y el flujo volumétrico especifico dictamina directamente el
comportamiento de los fendmenos de transporte (maximizando el coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno), lo cual asegura la eficiencia metabolica del microorganismo al
mantener la tasa especifica de crecimiento y el rendimiento estequiométrico en margenes

Optimos para suprimir la represion catabolica.
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CAPITULO III: Diseiio Metodolégico
3.1 Tipo y Diseiio de Investigacion

La presente investigacion se estructura bajo cuatro dimensiones metodologicas
precisas. Segun su enfoque, se enmarca dentro de la perspectiva cuantitativa, ya que no
pretende descubrir nuevos fenémenos bioldgicos elementales, sino procesar datos numéricos
continuos basados en principios de termodinamica, mecéanica de fluidos y cinética celular
estructurada. Por su alcance, el estudio es de caracter explicativo y predictivo, estableciendo
la correlacion matematica y de causalidad entre el calculo de ingenieria del régimen de
agitacion y control de sustrato, y la respuesta metabolica del microorganismo.

En cuanto a su disefio, se clasifica como una investigacion tecnoldgica aplicada bajo la
modalidad de proyecto factible, apoyado en un disefo experimental predictivo basado en
computacion y modelamiento matematico. Se centra en el dimensionamiento paramétrico y la
simulacion transitoria de un biorreactor piloto de 100 L para resolver un problema
agroindustrial latente: la limitacion técnica de transferencia de oxigeno y los prohibitivos
costos de capital en el escalamiento de bioprocesos regionales. Para mitigar este ultimo factor,
el disefio experimental de resolucién computacional modela una estrategia operativa bifésica:
una fase de escalado primario transitorio (Batch permisivo) acoplada a una fase de produccion
neta aerébica (Fed-Batch de precision) (Gimpelj & Tosi¢, 2025). Finalmente, su temporalidad
es transversal, dado que el dimensionamiento paramétrico, la integracion numérica y la
justificacion de su viabilidad de implementacion bajo disefio sanitario se analizan y proyectan
en un corte de tiempo Unico durante el periodo académico vigente.

Para garantizar la robustez matematica del estudio, la validacion interna del modelo in
silico se ejecutd mediante un analisis de sensibilidad algoritmica. Se contrastaron las curvas
transitorias de biomasa y sustrato, integradas mediante el solver BDF (Backward
Differentiation Formula) en Python, frente a los coeficientes de rendimiento estequiométrico

(Yx/s) y las tasas criticas de consumo de oxigeno (OUR) documentadas en la literatura
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estandar para Saccharomyces cerevisiae, verificando que las predicciones cinéticas del
algoritmo no transgredan los limites bioldgicos ni los balances de masa fundamentales.
3.2 La Poblacion y 1a Muestra

Las unidades de analisis de este proyecto tecnoldgico corresponden a variables
fenomenoldgicas, termodindmicas y mecéanicas evaluadas mediante modelamiento
matematico y simulacién computacional predictiva.

e Poblacién. Dada la naturaleza in silico y predictiva del estudio, la poblacion no se
define por entidades fisicas, sino que constituye el espacio paramétrico continuo de
todas las configuraciones termodinamicas, geométricas y cinéticas tedricamente
posibles para el cultivo aerobio de Saccharomyces cerevisiae en biorreactores de
tanque agitado a escala piloto.

e Muestra. Corresponde a una muestra deterministica e intencional (muestreo por
conveniencia técnica). Se define como el subconjunto de condiciones de frontera y
parametros iniciales aplicados al algoritmo. Especificamente, se delimita a un modelo
conceptual con un volumen nominal (V) de 100 L y un volumen operativo liquido
(V1) de 80 L, garantizando un 20% de espacio de cabeza estructural. A nivel cinético,
la muestra computacional asume el comportamiento de la levadura bajo una isoterma
fija de 30 °C, evaluando una estrategia operativa bifasica (Batch permisivo seguido de
un Fed-Batch riguroso) que restringe la concentracion de sustrato residual a un umbral
subcritico (S < 0.15 g/L) para asegurar la evasion del metabolismo de rebosamiento.

o Justificacion de la escala dimensional. La eleccion de un volumen total de 100 L
(V1) no obedece a una cuota de produccion comercial, sino a un criterio de ingenieria
de escalado. Este volumen paramétrico constituye el umbral volumétrico minimo
necesario para reproducir y evaluar con precision matematica los fenomenos de
transporte de escala industrial —tales como la formacion de gradientes de mezclado,

limitantes en el k;a y requerimientos de disipacion de calor exotérmico celular
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mediante chaquetas de enfriamiento— que son fisica y termodindmicamente
inobservables en bioprocesos a escala de banco (bench-top menores a 10 L).
Asimismo, permite la estandarizacion viable de la arquitectura del disefio bajo
normativas de manufactura aséptica (ASME, 2022).
33 Los Métodos y las Técnicas
Para la consolidacion de este proyecto factible, se despliega una metodologia
secuencial algoritmica y de ingenieria, sustituyendo los protocolos empiricos de ensayo y
error de laboratorio fisico por modelamiento matematico y disefio asistido por computadora.
e Meétodos (Modelamiento matematico). Se emplea el método analitico-sintético para
el dimensionamiento termodinamico e hidrodindmico. Esto abarca la formulacion de
un sistema de Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDO) para proyectar la cinética
no estructurada de crecimiento de Monod. Asimismo, se aplica la correlacion empirica
de Michel y Miller para calcular la disminucion de potencia hidrodindmica bajo

inyeccion de gas (F), y el modelo predictivo de Van't Riet para proyectar la magnitud

del coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k;a) asegurando una ruptura
optima de burbujas (Van't Riet, 1979).

e Técnicas e instrumentos de disefio geométrico. La validacion geométrica, la
definicion de tolerancias y la esquematizacion de los ensambles de soldadura sanitaria
se ejecutaran mediante software de disefio paramétrico asistido por computadora
(CAD). La arquitectura metalirgica del equipo se subordina a los estandares
internacionales ASME BPE (Bioprocessing Equipment) para manufactura en aceros
inoxidables austeniticos AISI 316L y 304.

e Técnicas e instrumentos de simulacion cinética. El calculo predictivo en estado
transitorio se ejecutara en lenguaje de programacion Python. EI modelo matematico se
soportard computacionalmente en la libreria cientifica SciPy —empleando la funcion

integradora scipy.integrate.solve ivp para la resolucion robusta del sistema de EDOs
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mediante algoritmos adaptativos de Runge-Kutta de orden 4(5), designado

técnicamente como RK45, cuya variabilidad de paso de integracion es idonea para

resolver transiciones metabodlicas abruptas sin pérdida de convergencia—, apoyandose
en NumPy para la vectorizaciéon matricial del balance de masa y Matplotlib para la
renderizacion grafica de la fase de crecimiento exponencial y consumo de sustrato

(Narayanan et al., 2020).

e Técnicas de automatizacion y control predictivo. El Diagrama de Tuberias e
Instrumentacion (P&ID) y la 16gica de control se estructuraran en el entorno de un
autdmata industrial compacto. Este PLC actuard como ejecutor de lazo abierto
predictivo, volcando sobre la electrobomba peristaltica la matriz de temporizacion por
retencion de orden cero (ZOH) derivada previamente en la simulacion numérica de
SciPy. Paralelamente, para la estabilizacion del entorno bioldgico y térmico, se
aplicaran técnicas de control clasico e interpolacion analdgica: regulacion
Proporcional-Integral (PI) de doble accion para el control térmico unificado (médulo
de calentamiento sanitario en linea y dosificacion variable de agua de refrigeracion),
lazos On/Off para la correccion de pH, modulacion por ancho de pulsos (PWM) con
relés de estado solido (SSR), y lazos de seguridad conductivos para la supresion
automatica de espuma.

Para garantizar el rigor metodoldgico y cumplir con los criterios de la ingenieria
computacional, el procedimiento de validacion del modelo in silico se estructurd de manera
explicita en tres frentes analiticos:

o Validacién matematica y de convergencia: Se comprobo la estabilidad del
integrador numérico RK45 en Python, asegurando la ausencia de divergencias
algoritmicas al procesar el sistema de EDOs durante la transicion abrupta de la fase

Batch a la fase Fed-Batch.
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e Validacion fenomenolégica (Limites biolégicos): Se verificd sistematicamente que
las curvas cinéticas de salida restringieran el residual de glucosa por debajo del limite
teorico de represion catabodlica (0.15 g/L), comprobando la supresion exitosa del
efecto Crabtree.

e Validacion mecanica y normativa: Se ejecut6 una auditoria de la arquitectura
geométrica de la simulacion frente a la normativa ASME BPE (2022), certificando
que los radios toroesféricos y los pardmetros de disefio proyectados soportan las
presiones y temperaturas requeridas para una esterilizacion SIP a 121 °C.

3.4 Procesamiento Estadistico de la Informacion

Al tratarse de una investigacion tecnoldgica orientada al disefio conceptual de
ingenieria y al modelamiento predictivo de un equipo de bioprocesos bajo leyes
fundamentales de la fisica, el procesamiento de la informacion no requiere inferencia
estadistica clasica. En su lugar, el andlisis de datos se fundamenta en la resolucion analitica y
numérica de modelos matematicos deterministicos.

La informacion transitoria arrojada por las ecuaciones diferenciales de crecimiento
celular y agotamiento de sustrato sera procesada mediante scripts de integracion ejecutados
iterativamente en Python. El criterio definitivo de aceptacion del disefio consistira en la
convergencia del modelo frente al limite catabolico y en la verificacion matematica de que la
Tasa de Transferencia de Oxigeno (OTR) —habilitada por el k; a del sistema de doble turbina
Rushton— sea sistematicamente superior a la tasa especifica de consumo de oxigeno (OUR)
demandada por el pico metabolico de la levadura durante toda la simulacion.

3.5 Arquitectura Geométrica y Térmica del Sistema

Al tratarse de un disefio aplicado de modelamiento numérico para la escalabilidad de
un biorreactor piloto, las consideraciones metodoldgicas se rigen por los principios de la ética
de la ingenieria y la seguridad ocupacional. Se garantiza el respeto a la propiedad intelectual

mediante la citacion rigurosa de las correlaciones matematicas termodinamicas y el uso
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exclusivo de librerias de programacion de cédigo abierto (Python/SciPy), obrando bajo el
principio de probidad investigativa.

En el ambito del disefio fisico, la ingenieria del equipo se alinea con los protocolos de
bioseguridad ocupacional e industrial, supeditando el calculo estructural de bridas, tolerancias
de presurizacion y acabados sanitarios a las directrices de la norma ASME (2022).

Para solventar la exigencia termodinamica del bioproceso, el disefio adopta una
arquitectura hidraulica de lazo unico atmosférico (cero valvulas de corte). Para contrarrestar el
enfriamiento evaporativo durante la fase de latencia celular, el fluido caloportador transitara
inicialmente por un moédulo de calentamiento sanitario en linea de baja densidad térmica
(RIMS). Una vez detonada la fase exponencial, el encamisado del reactor sera refrigerado
mediante una electrobomba de corriente continua, la cual modulara analdégicamente el caudal
de ingreso desde una unidad enfriadora de liquido (Chiller) operando a una temperatura
nominal de disefio (tipicamente entre 12 °C y 15 °C). Esta dinamica térmica prioriza la
potencia frigorifica bruta sobre el uso de fluidos a temperaturas extremas, blindando al
bioproceso y neutralizando instantdneamente la suma del calor metabolico celular y el calor
mecanico disipado por la doble turbina Rushton.

Finalmente, desde una perspectiva de responsabilidad medioambiental, el disefio
predictivo establece que los futuros efluentes liquidos resultantes de los protocolos de lavado
industrial alcalino y acido (CIP/SIP) y los remanentes de carga biologica deberan acoplarse
tedricamente a normativas de neutralizacion quimica previa a la descarga, mitigando el
impacto de vertidos eutrofizantes en los ecosistemas hidricos.

3.6  Estrategia Operativa y Sistema de Control (Lazo Abierto Predictivo)

Para evadir los prohibitivos costos de instrumentacion en linea (como sondas de
oxigeno disuelto y telemetria Optica), el disefo de la arquitectura de control adopta un
régimen de cultivo bifasico gobernado mediante un Control Predictivo de Lazo Abierto

(Doran, 2013). La primera etapa operara como un Batch cerrado con una alta carga de
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carbono inicial, forzando un crecimiento logaritmico acelerado bajo un metabolismo mixto
(respiratorio-fermentativo) que permita alcanzar en el menor tiempo viable la biomasa critica
de arranque requerida para la fase de alimentacion programada. Una vez consumidos los
azucares del lote inicial, Saccharomyces cerevisiae activa su ruta oxidativa secundaria para
asimilar el etanol residual del medio, aprovechando su capacidad metabdlica innata para
utilizar alcoholes como fuente de carbono y energia durante la diauxia. Este cambio
fenotipico ocurre en virtud del cese de la represion catabolica por glucosa, lo que desencadena
la expresion de enzimas deshidrogenasas y la activacion del ciclo del glioxilato; esta
maquinaria oxidativa le permite a la levadura transformar metabolitos de dos carbonos
directamente en precursores estructurales (gluconeogénesis) y ATP sin requerir azicares
fermentables. Concluido este periodo de transicion, el sistema automatizado da inicio al
régimen Fed-Batch, modulando la tasa de dosificacion de sustrato fresco para mantener una
concentracion residual minima en el biorreactor, evitando asi el efecto Crabtree y
garantizando la operacidn en aerobiosis

Al cumplirse el tiempo operacional preestablecido para el fin del lote inicial, el
Controlador Logico Programable industrial compacto activa la ejecucion de esta segunda fase.
Dadas las restricciones para el calculo matematico continuo del automata, la curva de
alimentacion tedrica exponencial se transforma en una secuencia de caudales volumétricos
discretizados mediante l6gica de Retenedor de Orden Cero (ZOH). El PLC comandari la
modulacion escalonada de la bomba peristaltica dosificadora, inyectando la solucion de
sustrato bajo una trayectoria precalculada para acoplarse estrictamente a la demanda
metabolica de la biomasa. Esta arquitectura de control asegura que la glucosa residual se
mantenga confinada de forma sistematica por debajo del umbral critico de 0.15 g/L,
neutralizando el efecto Crabtree.

Complementariamente a la estrategia de alimentacion de carbono, la arquitectura de

control integra la monitorizacion en linea del pH del mosto, variable critica fuertemente
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afectada por el consumo de fuentes de nitrogeno y la excrecion de acidos orgénicos
subyacentes al metabolismo celular. Un sensor de pH industrial transmitira su sefial analdgica
al PLC, el cual ejecutara una subrutina de control on/off para comandar una segunda
microbomba peristaltica de dosificacion de agente alcalino. Esta intervencion activa garantiza
que la acidez del medio se mantenga dentro de la ventana de viabilidad 6ptima (tipicamente
entre 4.5 y 5.0), asegurando la estabilidad cinética del cultivo sin desvirtuar la filosofia
predictiva del sistema global.
3.7  Fases del Desarrollo de Ingenieria del Proyecto

Para dar cumplimiento cabal a los objetivos planteados y materializar el disefio
conceptual del equipo hidrodinamico, el proceso metodologico se estructura en tres fases
secuenciales de ingenieria aplicada:
3.7.1 Fase I: Diseiio Paramétrico y Dimensional del Biorreactor STR

Esta etapa fundacional comprende el calculo analitico de la geometria del recipiente y
la termodindmica de fluidos del sistema. Partiendo de las restricciones de un volumen liquido
operativo (V) de 80 L (para un recipiente con capacidad nominal de 100 L), se establecera
matematicamente la relacion de aspecto geométrica cilindrica (H/D) 6ptima para maximizar el
tiempo de residencia intersticial del gas. Consecuentemente, se ejecutaran las ecuaciones
fenomenolodgicas para el sistema de agitacion, determinando el didmetro de impacto de las
turbinas Rushton (D;), el calculo de la potencia no gaseada (P,) mediante el nimero de

potencia (Np), y la estimacion predictiva de la demanda real potencia bajo aireacion forzada
(F) aplicando la correlacion de Michel y Miller. Estos fundamentos aseguraran, a través del

modelo empirico de Van't Riet, que el k; a proyectado posea la magnitud fisica para solventar
la demanda méaxima de oxigeno (OUR). Adicionalmente, se estableceran los balances de

energia para el sistema de encamisado, garantizando matematicamente la capacidad de
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disipacion térmica frente al calor metabolico y mecanico generado durante el pico de la fase
exponencial.
3.7.2 Fase Il: Modelamiento Matemadtico Predictivo

En convergencia con la ingenieria fisica, se desarrollara el algoritmo computacional
responsable de gobernar la estrategia termodindmica de lote alimentado. En este régimen, la
velocidad especifica instantdnea de crecimiento celular se calcula mediante la ecuacion de
Monod, por lo que la dinamica biologica emerge de la interaccidn entre la concentracion
residual de sustrato y la capacidad metabolica maxima de la cepa. Asi, la estrategia operativa
acttia indirectamente sobre esta variable mediante la regulacion del suministro de carbono.
Tomando las Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDO) de Monod como nucleo, se
codificara un modelo transitorio en Python empleando el integrador scipy.integrate.solve ivp
para pronosticar numéricamente la evolucion de la biomasa (X), el volumen de fluido (V) y el
agotamiento de sustrato (S) en el tiempo. El entregable critico de esta fase sera la secuencia de
caudales volumétricos discretizados F(t), la cual dictaminara los pulsos exactos que el
actuador peristaltico debe inyectar para evadir las vias fermentativas de la levadura. Para
consolidar el lazo de automatizacion predictiva, a esta matriz matematica se le integrard un
factor de seguridad (subalimentacion intencional) que confinara el sustrato residual a un
umbral bajo. Finalmente, se ejecutara un analisis de sensibilidad y robustez del modelo
introduciendo perturbaciones paramétricas, evaluando computacionalmente la estabilidad del
metabolismo respiratorio frente a desviaciones en la fisiologia celular.

Adicionalmente, el algoritmo optimizara la concentracion del sustrato de alimentacion
mediante dilucion (fijando S en 200 g/L). Esta calibracion volumétrica asegura que el
volumen liquido alcance su cuota de cosecha exactamente en el limite operativo maximo de
80 L (correspondiente al 80% de la capacidad total del tanque). Este volumen final alcanzado
maximiza la masa térmica del fluido, facilitando el abatimiento del calor metabdlico mediante

el lazo de refrigeracion.
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3.7.3 Fase IlI: Documentacion Técnica y Diagramacion P&ID

La fase culminante materializa los calculos de ingenieria en representaciones graficas
de disposicion general, orientadas a comunicar la escala macro y la geometria funcional del
bioproceso. Mediante software de disefio asistido por computadora (CAD), se elaboraran
esquemas dimensionales del sistema que ilustraran los pardmetros fisicos basicos —como la
altura total y los didmetros exteriores—, el bastidor de soporte y la distribucion espacial de los
puertos en el cuerpo del tanque. Asimismo, se referenciara la disposicion interna del equipo,
indicando la ubicacion axial del tren de agitacion y aireacion en conjunto con las
proyecciones ortogonales de las turbinas impulsoras.

Simultaneamente, la l6gica de instrumentacidn y servicios de planta se esquematizara
a través de un Diagrama de Tuberias e Instrumentacion (P&ID). Este entregable definird la
arquitectura de monitoreo y actuacion para los cuatro lazos principales de operacion del
biorreactor: agitacion mecanica (SIC-101), flujo de aireacion, control térmico por chaqueta y
recirculacion, y control de pH. Finalmente, el esquema integrara la linea de dosificacion de
sustrato accionada por bomba peristaltica, estructurada para la operacion en cultivo
alimentado (Fed-Batch).
3.7.4 Fase IV: Protocolo de Validacion Analitica Experimental

Para cerrar el ciclo de disefio y establecer una hoja de ruta hacia su futura
implementacion, se proyecta tedricamente un protocolo de cualificacion y verificacion fisica.
Dado que el alcance de la presente investigacion se delimita al disefio paramétrico y la
evaluacion predictiva algoritmica, los mecanismos aqui propuestos serviran como guia para
su eventual comprobacion empirica. Una vez materializado fisicamente el equipo, la
capacidad real del biorreactor para suprimir el efecto Crabtree y sostener el crecimiento
celular debera verificarse en laboratorio mediante la medicion de tres indicadores criticos,

alineados con los estandares de control de bioprocesos:
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e Rendimiento global de biomasa (Yx/s). Cuantificado a través de andlisis de peso
seco (gravimetria) y correlacionado mediante espectrofotometria (densidad optica)
para confirmar que el crecimiento celular obedece a la trayectoria de la simulacion.
Este indicador evalua la eficiencia en la conversion de sustrato, esencial en cultivos de
alta densidad (Doran, 2013).

e Viabilidad celular. Evaluada microscépicamente mediante recuento en camara de
Neubauer con tincion de azul de metileno (método estandar para determinar la
integridad de la membrana plasmatica), garantizando que el estrés hidrodindmico
inducido por las turbinas Rushton no comprometa la salud del cultivo puro de
Saccharomyces cerevisiae.

e Supresion del metabolismo de rebosamiento. Verificada mediante la cuantificacion
de etanol residual en el medio por analisis densimétrico post-destilacion (normativa
técnica para control de subproductos volatiles). Una concentracion nula o a nivel traza
de etanol al final del cultivo constituye evidencia experimental de que el sistema
aerdbico reconsumio el metabolito transitoriamente formado durante la fase Batch, y
de que la estrategia de alimentacion discreta (ZOH) mantuvo la concentracion de
glucosa por debajo del umbral critico que desencadena el efecto Crabtree,
favoreciendo un metabolismo predominantemente respiratorio (Cannizzaro et al.,

2004; Fricke et al., 2012).
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CAPITULO IV: Analisis e Interpretacién de Resultados
4.1 Analisis e Interpretacion de Resultados

El presente capitulo expone los resultados integrales derivados del disefio paramétrico,
modelamiento matematico y simulacion predictiva (mediante el entorno de integracion
numérica Python/SciPy) de un biorreactor piloto aerobico de 100 L. La informacién analizada
responde directamente al objetivo general del proyecto: integrar los fenomenos de transporte
fisicos (potencia mecénica disipada y coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno,
k;a) con una estrategia dindmica de dosificacion en lote alimentado (Fed-Batch) (Seidel et
al., 2021). Esta integracion busca establecer condiciones operativas que favorezcan el
rendimiento estequiométrico de biomasa celular (Y, /5) en la cepa Saccharomyces cerevisiae
(Zhuang et al., 2021).

Para garantizar una lectura 16gica y estructurada, los hallazgos de ingenieria se
articulan y discuten sistematicamente a través de cuatro dimensiones operacionales
interconectadas, las cuales reflejan la secuencia funcional de ingenieria de plantas
biotecnoldgicas:

1. Dimension. Geometria del Sistema y Régimen de Agitacion. Aborda el
dimensionamiento estructural paramétrico del tanque y la cinematica de su sistema
motriz dual.

2. Dimension. Fenomenos de Transporte. Evalua la disipacion de potencia mecanica 'y
la capacidad de transferencia volumétrica de oxigeno (k;a) en la columna liquida.

3. Dimension. Estrategia de Control Térmico e Hidrodinamico. Define la
arquitectura de instrumentacion en linea bajo norma ANSI/ISA-5.1 y la 16gica de
control de dosificacion regida por un autémata discreto de retencion de orden cero
(ZOH).

4. Dimension. Crecimiento Celular y Eficiencia Metabdlica. Presenta las

proyecciones cinéticas in silico del régimen Fed-Batch, orientadas a maximizar la
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biomasa de Saccharomyces cerevisiae y mitigar la activacion del efecto Crabtree.

Para fundamentar la robustez del modelo propuesto, la viabilidad de estas
proyecciones transitorias se sustenta en la exactitud del esquema de integracion numérica
(RK45) y en la solida fundamentacion tedrica de las ecuaciones empleadas, conformando un
conjunto de nueve figuras paramétricas (que integran diez perfiles de evolucion dindmica) que
permiten evaluar el comportamiento del sistema bajo las condiciones de operacion definidas.
Esta progresion mantiene una absoluta coherencia con la operacionalizacion de las variables
planteada en el Capitulo I y con el disefio metodoldgico del Capitulo III.

4.1.1 Geometria del Sistema y Régimen de Agitacion

El dimensionamiento fisico del biorreactor constituye la base paramétrica sobre la cual
se asienta el modelo matematico del bioproceso. Para el disefio del biorreactor piloto con
capacidad operativa de 80 L, se adoptd la formulacion clasica de Doran (2013), la cual asume
la simplificacion geométrica de un cilindro perfecto de fondo plano. Esta simplificacion
facilita la formulacion del modelo cinético y de las ecuaciones de transferencia de masa,
mientras que la proyeccion volumétrica de los casquetes toroesféricos considerados en el
disefio mecéanico aportaran un espacio de cabeza extra (headspace), empleado operativamente
como factor de seguridad contra el arrastre de espuma (Doran, 2013; Seidel et al., 2021).
4.1.1.1 Dimensionamiento y relacion de aspecto del modelo (Relacion H/D = 2:1). De
acuerdo a la literatura clésica de ingenieria de bioprocesos aerdbicos, la relacion de aspecto
operativa (H; /D, ) utilizada en biorreactores agitados generalmente se encuentra en rangos
que favorecen la transferencia de oxigeno y la adecuada circulacion del fluido (Doran, 2013).
Para el presente disefio, se selecciono una relacion de aspecto de 2:1 como compromiso entre
desempefio hidrodindmico, facilidad constructiva y requerimientos sanitarios del equipo
piloto. Esta configuracion favorece una altura de liquido suficiente para incrementar el tiempo
de contacto gas-liquido y mejorar la transferencia interfacial de oxigeno (k;a). Desde la

perspectiva constructiva, al utilizar un didmetro mas amplio respecto a configuraciones mas

45



esbeltas, se facilita la fabricacion, soldadura y acabado sanitario interno del equipo (Ra <
0.8 um), especialmente en un sistema piloto sin acceso mediante manhole. Asimismo, esta
geometria proporciona un area superior suficiente para la instalacion de sensores, conexiones
sanitarias y elementos auxiliares del modelo.

Sustituyendo esta relacion (H;, = 2D;) en la ecuacion de volumen cilindrico operativo

de 0.08 m* (80 L):

n2 .D?
Vﬁ%-HL; o_ogz%.(zpt) =>-D? = 15708 - D¢

Despejando el didmetro interno del tanque (D, ):
1/3

D—(O'OB) = 0.370
t=\15708) ~ 0™

En consecuencia, la altura de la columna de liquido (H}) es de 0.740 m. Para
garantizar un 25% de espacio de cabeza (headspace) respecto a la altura cilindrica total (Hy),
esta se fijo en 0.986 m, manteniendo a H; como el 75% de la altura geométrica del cilindro.
Esto resulta en un volumen nominal teorico (V) de 106.6 L. Esta capacidad optimiza el
parametro referencial inicial de 100 L, otorgando un volumen estructural adicional que
actuara como holgura de seguridad para la contencion de espuma y el blindaje de la
esterilidad del bioproceso.
4.1.1.2 Configuracion y disposicion del sistema de agitacion dual. Al establecer una
columna de liquido esbelta con una relacion de aspecto 2:1, los principios de fendémenos de
transporte en tanques agitados determinan que un solo impulsor puede presentar limitaciones
para mantener una circulacion uniforme a lo largo de toda la altura del liquido, especialmente
en recipientes con elevada relacion altura-didmetro. Por esta razon, se considera conveniente
emplear un sistema de agitacion multiple que permita distribuir la accion de mezcla en
diferentes regiones del reactor y reducir la aparicion de zonas de baja renovacion. En
configuraciones de multiples impulsores, la separacion axial entre elementos suele

seleccionarse dentro de rangos aproximados de 1 a 1.5 diametros de impulsor, dependiendo
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del tipo de impulsor, régimen de operacion y caracteristicas del fluido (Tatterson, 1991;
Doran, 2013).
En este contexto, el biorreactor STR de 100 L incorpora en su flecha central un arreglo

de agitacioén con dos turbinas Rushton de 6 palas rectas (n = 2) de didmetro estandarizado
(D; = %Dt = 0.123 m) (Doran, 2013), las cuales cumplen funciones diferenciadas dentro del

proceso y se distribuyen espacialmente considerando la evolucion del volumen durante la
operacion Fed-Batch. Las posiciones de montaje se definen tomando como referencia C = 0
en el punto mas bajo interno del fondo torosférico sanitario.

e Turbina inferior (Dispersora primaria). Posicionada a una altura respecto al fondo
del tanque equivalente al tercio de la columna liquida (C; = %H . = 0.246 m). El

difusor o rociador (sparger) se ubica a una cota longitudinal Cs;, =0.185 m

equivalente aproximadamente a 0.5D; por debajo del centro del impulsor inferior. Su
funcién principal es interceptar la corriente de gas en la zona de mayor cizallamiento
generada por el impulsor, favoreciendo la ruptura de burbujas y la dispersion del
oxigeno dentro del caldo de cultivo. Este impulsor representa el elemento dominante
durante la dispersion inicial gas-liquido y contribuye significativamente al consumo de
potencia asociado a la aireacion.

e Turbina superior (Homogenizacion del volumen superior). La segunda turbina se

posiciona a una cota de C, = 0.430 m generando una separacion axial respecto al
impulsor inferior de: AC = C, - C; = 0.430-0.246 = 0.184 m (% = 15) Esta
separacion permite distribuir la accién de mezcla a lo largo de la columna liquida y
mantener una interaccion adecuada entre los patrones de circulacion generados por
ambos impulsores (ver Figura 2).

o Sistema deflector y holguras sanitarias. Para suprimir el flujo tangencial y evitar la

formacion de un vortice central inducido por la rotacion de las dos turbinas Rushton,
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Figura

la pared interna del tanque incorpora cuatro placas deflectoras longitudinales (baffles)
dispuestas ortogonalmente a 90°. Su dimensionamiento transversal se establecid

paramétricamente manteniendo la relacion estandar de ingenieria de bioprocesos

Wy, = % (Doran, 2013; Lins Barros et al., 2022), fijando una medida fisica de 38 mm

de ancho. En alineacion con la normativa ASME BPE (2022), estos elementos se
montan proyectando una holgura sanitaria de separacion respecto a la pared interior
del cilindro, eliminando zonas muertas de estancamiento y garantizando el arrastre
hidrodinamico durante los ciclos de limpieza in situ (CIP/SIP).

2

Cotas de inmersion del sistema de agitacion dual
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Durante la operacion Fed-Batch, el incremento progresivo del volumen de trabajo

desde 40 L hasta aproximadamente 80 L aumenta la altura de liquido y permite la

participacion del impulsor superior dentro del volumen de mezcla. La funcion principal de la

turbina superior es favorecer la circulacion del caldo en la region superior del reactor,
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complementando la accion dispersora del impulsor inferior y contribuyendo a disminuir
gradientes locales de concentracion durante la alimentacion escalonada de glucosa. De esta
manera, se favorece una distribucion mas uniforme del sustrato y del oxigeno disuelto en el
volumen de cultivo. En el régimen Fed-Batch predictivo controlado mediante algoritmo ZOH,
este elemento contribuye a mejorar la respuesta hidrodinamica del reactor frente a los
incrementos progresivos de alimentacion, reduciendo la probabilidad de acumulacién
localizada de glucosa durante los pulsos de dosificacion y disminuyendo condiciones que
podrian favorecer la aparicion del Efecto Crabtree en cultivos de Saccharomyces cerevisiae.

La integracion arquitectonica del cuerpo cilindrico con la distribucion espacial del
sistema de agitacion dual, la disposicion de los componentes mecanicos en la flecha central, el
sistema deflector y los casquetes torosféricos sanitarios se presenta en el modelo
tridimensional de la Figura 3.

Figura 3

Configuracion Constructiva del biorreactor piloto de tanque agitado (STR-100 L)

Brida Tri-Clamp (8")
"\ M-101: Motorreductor (VFD}

Puertos Superiores (Alimentacion / Venteo .~

Atras: Inyeccion Base Alealina / CIP) Arbol de Transmision - AISI 316

Turbina Rushton Sup. (& 123 mm) . ™ Vaso Interno AISI 316L

Turbina Rushton Inf, (@ 123 mm) Camisa de Enfriamiente (Agua)
]-.._Aislamiento Térmico (Poliuretano)
Deflectores / Baffles {Anti-vértice’ |
. -.._Forro Exterior AISI 304

SP-101: Difusor de Aireacidn {Sparger)

TE-201: Sensor de Temperatura .|

. AE-401: Sensor de pH

Puerto Inferior (Cosecha / Drenaje) |- =i

Soporte Estructural (AISI 304)

Nota. Anatomia constructiva y disposicion de componentes del biorreactor STR de 100 L para cultivo
alimentado (Fed-Batch). La vista exterior ilustra las conexiones de proceso y soporte estructural, mientras que el

corte seccional expone la configuracion interna.
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4.1.2 Fenomenos de Transporte

Una vez establecida la geometria del sistema y la demanda mecanica del biorreactor,
se simuld la capacidad del sistema para satisfacer los requerimientos de transferencia de masa
y energia asociados al crecimiento de Saccharomyces cerevisiae. Esta dimension proyecta los
requerimientos de oxigenacion y el dimensionamiento frigorifico definitivo requerido.
4.1.2.1 Estimacion de la Potencia de Agitacion del Sistema. Para favorecer la dispersion
eficiente del gas, el didmetro del impulsor de turbina Rushton (D;) se fijé geométricamente en
un tercio del didmetro del tanque, resultando en 0.123 m (Reid et al., 2024). Estableciendo
una velocidad de agitacion constante (N) de 700 RPM (11.66 rev/s), este parametro
operacional se justifica biocinéticamente al generar una velocidad periférica en la punta de la
pala (v4;,) de 4.51 m/s mediante la relacion:

Vip = TD;N =1-0.123m - 11.66 s = 451 m/s

Este régimen cinemadtico se sitlia estratégicamente dentro del rango de tolerancia
maxima de la pared celular rigida de Saccharomyces cerevisiae (4.0 - 5.5 m/s), estableciendo
un régimen turbulento plenamente desarrollado para la ruptura de burbujas sin provocar lisis
celular por esfuerzo de corte (Reid et al., 2024; Gu et al., 2025).

Para el célculo de la potencia no gaseada (P;), es imprescindible fundamentar el
Numero de Potencia del sistema (N,). Este parametro representa la resistencia mecanica
propia de la turbina al girar, indicando cuénta fuerza del motor se consume debido a la forma
de sus palas para vencer la friccion del caldo y generar turbulencia. De acuerdo con la
literatura clasica de mecanica de fluidos e ingenieria de bioprocesos (Doran, 2013), para un
impulsor Rushton estandar de 6 palas planas operando en un tanque deflectorado bajo
régimen turbulento plenamente desarrollado (Re > 10*), la constante adimensional de
potencia adopta un valor empirico universal de N,, = 5.05. Dado que el espaciamiento

longitudinal entre ambos impulsores (AC = Dy = 3D;), justificado en la Seccion 4.1.1.2,
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asegura la total independencia hidrodindmica y evita la interferencia de vortices entre estelas,
el requerimiento de potencia del sistema dual es estrictamente aditivo:
Np,total = Np,turbinal + Np,turbinaz = 5.05+5.05 =10.1

Con este parametro adimensional determinado y sustentado bibliograficamente, la
potencia mecénica no gaseada (P,) estimada para el sistema de doble impulsor se calcula
mediante la relacion fundamental:

Py = N,pN3D} = 452 W

Bajo inyeccion forzada de gas a 1.5 vvm (120 L/min o 0.002 m3/s), la hidrodindmica
del impulsor primario sufre una alteracion profunda. Al girar a altas revoluciones, el aire
inyectado es succionado hacia las estelas de baja presion en la cara posterior de las palas,
formando cavidades de gas. Al estar envueltas parcialmente en gas, la interaccion directa
entre el fluido y las superficies del impulsor disminuye debido a la presencia de gas atrapado
(Maluta et al., 2021). Para cuantificar con exactitud esta depresion en la demanda de potencia,

se evalua el Numero de Aireacion (Na), el cual relaciona el caudal de gas (Q) con el bombeo

del impulsor:

Q _ 0.002
ND3  11.66 - (0.123)3

l

Na = = 0.092

La relacion empirica entre el Nimero de Aireacion (Na) y la fraccion de potencia
retenida por el eje (F;/Py) en turbinas Rushton ha sido exhaustivamente caracterizada
mediante las correlaciones de Michel & Miller. adaptadas para reactores multi-impulsor por
Maluta et al. Como se ilustra en la curva caracteristica generada para el sistema dual de
turbinas Rushton en tandem de este estudio, el punto operativo calculado para el biorreactor
piloto (Na = 0.092) se aproxima a la region de estabilizacion asintotica de Calderbank. De
acuerdo con la correlacion empleada, la fraccion de potencia aireada estimada (F,; /Py)
corresponde a un valor aproximado de 0.40, lo que implica que el sistema de agitacion

experimenta una reduccion del 60% de su potencia consumida debido a la dispersion del gas.
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Por consiguiente, la potencia disipada neta en el fluido se establece matematicamente en:
Py, =452W-0.40 =~ 180 W

Por consiguiente, este valor de disipacion equivale a una densidad de potencia efectiva
de 2.25 kW/m? (considerando el volumen util de 80 L). En el contexto fisico del bioproceso,
este nivel de energia transferida al fluido asegura un micromezclado rapido y previene la
formacion de zonas muertas en toda la columna liquida. Esta condicidon hidrodindmica
permite que la biomasa de Saccharomyces cerevisiae se mantenga en suspension total y en
contacto homogéneo con los nutrientes y el oxigeno disuelto; un factor critico durante el
régimen Fed-Batch predictivo gobernado por el algoritmo ZOH para evitar microambientes
hipdxicos que pudieran disparar la produccidn indeseada de etanol por efecto Crabtree (ver
Figura 4).
Figura 4

Fraccion de potencia aireada en el sistema dual de turbinas Rushton

1.0 —— Modelo fenomenoldgico (P,/Po turbina Rushton)

@® Punto Operativo STR 100 L (Na=0.092, P,/Po=10.398)

0.9 A

0.8 1

Relacion de Potencia Aireada / No Aireada, P,/P; [—]

0.7 4
Régimen Operativo STR 100 L
Na=0.092
0.6 1 P,/Py=0.398
(P, 0.896 kW/m?)
0.5 4
01 o s e s T
i
i
0.3 ‘ T ‘ . — T ‘
0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 0.12 0.14

0,

Numero de Aireacion, Na=_=

-1

La Figura 4 ilustra la curva de simulacion del comportamiento hidrodinamico bifasico
(gas-liquido) generada a partir de las correlaciones empiricas para un sistema dual de turbinas

Rushton en tdndem (relacion de aspecto H/D = 2:1), segtin lo descrito por Maluta et al.
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(2021). El punto destacado en el grafico (Na = 0.092) indica el régimen operativo nominal,
donde la formacion de cavidades de gas detras de las palas reduce la demanda combinada de
potencia en medio no aireado (Py) de 452 W a una potencia gaseada (F;) de 180 W, fijando
una fraccion de potencia retenida global de F; /P, ~ 0.40. Operar en esta coordenada resulta
estratégicamente ventajoso porque el biorreactor se ubica en la region de estabilizacion
asintdtica de la curva (régimen de Calderbank). En este umbral, la pendiente se aplana; por lo
tanto, variaciones o incrementos adicionales en el caudal de aireacion producen alteraciones
marginales en el consumo de potencia. Esta condicion otorga una excepcional robustez
hidrodindmica al bioproceso, garantizando que eventuales fluctuaciones en la linea de
suministro de gas no desestabilicen la disipacidon energética objetivo ni comprometan el
coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k;a).

4.1.2.2 Transferencia Interfacial de Oxigeno (k;a) y Prevencion de Hipoxia. Para reducir
la probabilidad de activacion de rutas fermentativas asociadas a limitaciones de oxigeno, la
tasa de transferencia de oxigeno (OTR) del biorreactor debe ser invariablemente superior a la
tasa de consumo de oxigeno (OUR) maxima proyectada por el cultivo aerdbico. La eficiencia
de este transporte gaseoso se dictamina mediante el coeficiente volumétrico de transferencia
de masa (k;a). Utilizando la correlacion de Van't Riet para caldos de cultivo coalescentes/no-
newtonianos, el k; a se calculé en funcion de la potencia especifica gaseada y la velocidad
superficial del gas (v;) (Chaudhry, 2025):

1. Potencia especifica. Con F; = 180 W y un volumen operativo de 0.08 m?, se obtiene
un valor de 2250 W/m? (2.25 kW/m?), un indice de agitacion vigoroso propio de
escalas piloto industriales.

2. Velocidad superficial del gas (vy). Con un caudal de 120 L/min atravesando el area
transversal del tanque (0.1075 m?), la velocidad de ascenso de burbuja se sittia en

0.0186 m/s.
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Al ingresar estos vectores en el algoritmo de simulacion, el sistema predice un k; a
nominal superior a los 120 h™'. Sin embargo, dado que el modelo cinético dindmico (evaluado
a las 31.54 horas con 47.62 g/L. de biomasa) exige un OUR pico de = 124.48 mmol O2/L-h, el
disefio asume un incremento marginal en el caudal de aireacion para empujar la capacidad de
transferencia (OTR) hacia un umbral seguro de 200 mmol O2/L-h. Esto garantiza un exceso
de oxigeno interfacial, mitigando el riesgo de asfixia o hipoxia durante el pico de la fase
logaritmica forzada.
4.1.2.3 Balance Dindmico de Energia y Dimensionamiento del Sistema de Refrigeracion.
La exigencia térmica mas critica del disefio consiste en disipar la carga de calor generada
durante la operacion del cultivo. El balance térmico para mantener el sistema regulado a 30
°C se modelo mediante la ecuacion de acumulacion térmica de estado estacionario en el punto
de maxima exigencia celular (Doran, 2013):

Qtotar = Qmet + Qmec + Qamp

El desglose predictivo de cada vector térmico arrojo los siguientes resultados para el

dimensionamiento de la unidad enfriadora:

o Calor metabélico exotérmico (Q,,.). La carga térmica metabolica no fue impuesta
como una condicidn inicial estatica, sino calculada dindmicamente a partir de la
demanda respiratoria volumétrica obtenida durante la simulacion transitoria.
Considerando el equivalente oxicaldrico ampliamente utilizado como aproximacién en
balances térmicos de bioprocesos aerobios para el metabolismo aerdbico (= 460
kJ/mol Oz), pardmetro termodinamico habitualmente implementado en investigaciones
cinéticas y de modelamiento bioprocesal recientes (Bettendorff & Wins, 2026), el
modelo permitid estimar la evolucion de la potencia térmica asociada a la respiracion
de la levadura. Bajo este enfoque predictivo, se proyecta una carga térmica maxima
aproximada de 1350 W, la cual se alcanza en el pico tedrico de demanda de oxigeno

dentro de la frontera operativa de cosecha (80 L), aportando el parametro de disefio
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critico para el dimensionamiento del lazo de refrigeracion.

e Calor mecanico (Q,,.c)- Como se mostr6 previamente, la energia de traccion del eje

se transforma en calor por friccion viscosa, ailadiendo una carga constante de 180 W.

o Pérdidas hacia el ambiente (Q,,,5)- Aunque el diferencial de temperatura entre el
bioproceso (30 °C) y el laboratorio (media de 24 °C) favorece la disipacion natural, la

envolvente del biorreactor se encuentra revestida por una chaqueta de refrigeracion y

aislamiento térmico industrial. Por consiguiente, bajo criterios conservadores de

disefio termodindmico, se desestima un enfriamiento convectivo significativo a través
del manto, acotando la disipacion a un factor prudencial por elementos no aislados

(tapa superior, puertos y acoples) de -15 W representando una contribucion disipativa

hacia el ambiente.

Sustituyendo en el balance general, la carga térmica neta maxima a disipar (Q¢p¢qr) €N
el climax de la fermentacion es:

Qtotar = 1350 + 180 — 15 = 1515 W

Este valor de Q,4; constituye el pardmetro base para el dimensionamiento de la
unidad enfriadora (chiller) y la sintonizacion del lazo de control, garantizando que el sistema
mantenga capacidad de abatimiento térmico de reserva durante el pico de maxima demanda
celular.

Para garantizar que el sistema de lazo Uinico atmosférico no sea superado por la inercia
del cultivo frente a perturbaciones térmicas, se aplico un factor de seguridad del 30%. Por
consiguiente, la potencia de refrigeracion neta (P.p;;.) demandada por el disefo es:

Perivter nominar = 1515 W X 1.30 = 1970 W

El valor de 1.97 kW justifica matematicamente el control térmico prescindiendo de
infraestructura auxiliar de acumulacion o sistemas de refrigeracion de alta complejidad, se
alinea a la capacidad de equipos industriales compactos de ciclo cerrado operando a
temperaturas nominales de 12 °C a 15 °C., simplificando la arquitectura de control.
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Tabla 2

Parametros Geométricos y Operacionales del Biorreactor de 100 L

Parametro de disefio Simbolo Valor calculado Unidad
Volumen teérico nominal Vr 106.6 L
Volumen util (liquido) v, 80.0 L
Diametro interno del tanque D, 0.370 m
Altura de columna de liquido H; 0.740 m
Relacion de aspecto operativa H, /D, 2.0 Adim.
Altura total (solo cilindro) Hr 0.986 m
Diametro de turbina Rushton D; 0.123 m
Velocidad de agitacion N 700 RPM
Potencia mecanica no gaseada P, 452 w
Potencia mecanica bajo aireacion B, 180 w
Numero de aireacion N, 0.092 Adim.
Densidad de potencia P/V 2.25 kW/m?

Nota. La materializacion de este diametro (370 mm) se sustenta en la disponibilidad local de componentes
toroesféricos. El modelo matematico asume una esbeltez cilindrica pura; fisicamente, la incorporacion de los
casquetes superior ¢ inferior aporta un volumen inerte adicional (~15 L combinados) que opera como factor de
seguridad ante el desbordamiento del cultivo o generacion de espuma. La configuracion visual del equipo se

presenta en la Figura 2, mientras que los planos dimensionales se incluyen en los Anexos.

4.1.3 Estrategia de Control Térmico e Hidrodinamico

La traslacion de las trayectorias biologicas dptimas desde el entorno de modelado
matematico hacia el biorreactor fisico requiere la automatizacion de las variables criticas del
proceso. La arquitectura de control implementada establece una secuencia de operacion
autonoma disefiada para mantener el microambiente celular dentro de ventanas fisiologicas
estrictas, garantizando la estabilidad metabolica de Saccharomyces cerevisiae sin recurrir a

instrumentacion analitica de alta complejidad o telemetria invasiva.
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4.1.3.1 Arquitectura de Interconexion y Logica de Control (P&ID). La articulacion
funcional entre los balances hidrodinamicos, térmicos y biocinéticos del biorreactor (STR-
101) se formaliza mediante el Diagrama de Flujo e Instrumentacion (P&ID), estructurado
bajo la codificacion estandar ANSI/ISA-5.1 para la identificacion de lazos de bioproceso
(véase la Figura 4). Esta topologia define la secuencia operativa del sistema en régimen Fed-
Batch predictivo, donde cada lazo responde a un requerimiento fenomenologico especifico del
bioproceso:

e Lazo 100 (Agitacién y Suministro Aerébico). Gobierna la transferencia de masa fase
gas-liquido y el micromezclado del cultivo. Este lazo articula la velocidad rotacional
del accionamiento superior (M-101, comandado por el controlador SIC-101), fijada
para mantener un régimen turbulento constante, con el caudal de ingreso de aire estéril
filtrado a 0.22 pm (F-101 y F-102) e inyectado por el difusor torofluidal (sparger, SP-
101). La interconexion logica de estos elementos (FIC-101) asegura la entrega de los
1.5 vvm de aireacion y la disipacion energética de 2.25 kW/m?3 validadas
hidrodinamicamente, garantizando que la tasa de transferencia interfacial de oxigeno
(k,a) satisfaga la demanda respiratoria del cultivo sin someter a la biomasa a
esfuerzos de corte letales.

e Lazo 200 (Regulacion Térmica e Isoterma). Mantiene la temperatura del cultivo en
su optimo fisioldgico de viabilidad (30 °C), preservando la estabilidad enzimatica de
la biomasa durante todas las fases de crecimiento. La monitorizacion continua se
realiza mediante una sonda de temperatura PT100 esterilizable en linea (TE-201),
cuya lectura alimenta un algoritmo Proporcional-Integral (TIC-201) que orquesta un
balance térmico diferencial. Durante la fase de latencia (lag) y etapas tempranas del
cultivo, el controlador compensa de forma prioritaria la disipacion térmica hacia el
ambiente (Q;yss ® 15 W, fundamentada en la Seccion 4.1.2.3) mediante pulsos
dosificados al elemento de calentamiento en linea (EH-201), previniendo la
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hipotermia del caldo. Conforme la poblacion celular entra en fase logaritmica y el
calor metabolico exotérmico (Q,,.;) supera las pérdidas ambientales, la 16gica del
sistema invierte su accion, activando la electrobomba de recirculacion de refrigerante
(P-201) para evacuar el excedente de energia y sostener la isoterma de disefio sin
oscilaciones letales.

o Lazo 300 (Dosificacion Predictiva de Sustrato - Fed-Batch ZOH). Constituye el
nucleo de la estrategia biocinética para maximizar el rendimiento de biomasa y eludir
el efecto Crabtree en Saccharomyces cerevisiae. Prescindiendo intencionalmente de
sondas analiticas en linea para oxigeno disuelto o biomasa —reduciendo la
complejidad operativa y el riesgo de fallas instrumentales—, este lazo opera bajo una
arquitectura de control predictivo alimentada por el modelo cinético del cultivo. Una
electrobomba peristaltica de alta precision (P-301) es comandada mediante una
subrutina algoritmica de Retenedor de Orden Cero (ZOH), la cual administra caudales
de glucosa discretizados y precalculados numéricamente en funcion de la tasa
especifica de crecimiento (p). Esta adicion sincronizada restringe la concentracion de
sustrato residual en el licor de mezcla estrictamente por debajo del umbral critico de
represion catabolica (S, < 0.15 g/L), asegurando que el metabolismo celular se
mantenga confinado en la via puramente respiratoria y oxidativa, evitando la
produccion fermentativa indeseada de etanol.

e Lazo 400 (Estabilizacion Cinética y Control de pH). Compensa la deriva 4cida
natural del bioproceso inducida por la asimilacion activa de fuentes de nitrogeno
(amonio) y la secrecion celular de 4cidos orgénicos cortos. El monitoreo del
microambiente idnico se ejecuta a través de un electrodo analogico esterilizable y
compensado térmicamente (AE-401), cuya sefial es interpretada por un bloque de
control 16gico (On/Off con histéresis, AIC-401). Ante descensos por debajo del limite

inferior de viabilidad, el controlador acciona de manera intermitente una segunda
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bomba peristaltica dosificadora (P-401) para la adicion milimétrica de agente titulante
alcalino (hidréxido de sodio o potasio). Esta intervencion preserva el medio bioldgico
de forma estricta dentro de la ventana operativa de disefo (4.5 a 5.0), garantizando el
gradiente electroquimico transmembrana dptimo para el transporte de nutrientes y
previniendo la desnaturalizacion de las proteinas de pared celular sin generar estrés
osmotico por sobre-titulacion.

Figura 5
Diagrama de flujo e instrumentacion (P&ID) del biorreactor STR-100
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ABREVIATURAS DE INSTRUMENTACION Y EQUIPOS NOTAS TECNICAS GENERALES
STR-101: Biorreactor STR de 100 L SIMBOLIDAD Y ESTANDARES: Esquema de instrumentacion y
tuberfas desarrollado bajo criterios de la norma ANSI/ISA-5.1 e ISO
1-101: Motor de agitacion mecanica 10628
SIG-101: Controlador Indicador de Velocidad (Speed Indicating ESPECIFICACION DEL EQUIPO: Biorreactor STR (Stirmed Tank
Controller) Reactor) de 100 L de volumen total / operacién en Cultivo Alimentado

F-101: Filtro de aireacion estéril de entrada {Fac-Batch).
MATERIALES DE CONSTRUCCION: Partes en contacto con el fluido
biolégico fabricadas en Acero Inoxidable AlS| 316L con acabado
sanitario (pulido espejo). Partes sin contacto en AISI 304.

F-102: Filiro de aireacion estéril de salida / venteo de gases
FIC-101: Controlader Indicador de Flujo de Aireacion

SP-101: Difusor torofluidal (Sparger) ESTERILIZACION: Sistema disenado para esterilizacién in situ (SIP)
mediante vapor limpio y limpieza in situ (CIP).
TE-201: Elemento sensor de temperatura (Sonda PT100)

TIC-201: Controlador Indicador de Temperatura {Temperature Indicating
Controller)

EH-201: Elemento de calentamiento eléctrico (Electrical Healer)

P-201: Bomba de recirculacion / control térmico de chaqueta

PROYECTO Bi ctor STR 100 L - Cultivo Al tad
P-301: Bomba peristaltica de alimentacion de sustrato (Lazo Fed-Batch) lorreactor - IYO imentaco
AUTORES Jackseon Silva / Lizbeth Astudillo
AE-401: Elemento sensor de analisis (Sonda de pH) INSTITUCION | UNEMI - Maestria en Biotecnologia
AIC-401: Controlador Indicador de Analisis (Controlador de pH) PLANO P&_‘D - 001
FECHA Julio / 2026
P-401: Bomba peristaltica de dosificacién (Acido / Base) ESCALA NTS
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4.1.3.2 Prevencion de Lisis Celular Mediante Flujo Continuo y Dilucion de Densidad de
Potencia. En los bioprocesos con calentamiento directo, la elevada densidad de potencia
térmica en las superficies de contacto genera gradientes extremos en la capa limite fluido-
térmica. Este fenomeno induce estrés biologico, desnaturalizacion proteica del medio y lisis
celular de la levadura por choque térmico en las paredes del biorreactor. Para erradicar este
riesgo y mantener la temperatura del cultivo en 30 °C, el modelo predictivo evalu6 una
arquitectura térmica basada en la dilucion de la densidad de potencia. Para contrarrestar las
pérdidas convectivas ambientales conservadoras (Qgmp = —15 W) y permitir rampas de
calentamiento suaves sin incurrir en altas densidades de calor superficial, se model6 la
reduccion de la disipacion de un elemento de calentamiento a una fraccion de su capacidad
nominal. Esta dilucion térmica evita la formacion de zonas localizadas de alta temperatura
(hot spots) y entrega de forma efectiva y bioldgicamente segura 500 W al sistema.

Para anular cualquier riesgo de sobreimpulso térmico (thermal overshoot) por inercia
volumétrica, el disefio establece que la bomba del circuito caloportador opere a caudal
maximo constante, garantizando un alto coeficiente de pelicula y homogeneidad en la
chaqueta. La regulacion recae exclusivamente sobre el bloque Proporcional-Integral (PI) del
automata, el cual modula la inyeccion caldrica, logrando suprimir el error en estado estable y
confinar la oscilacion térmica dentro de una banda estrecha (< 0.1 °C).
4.1.3.3 Deteccion Metabolica Inferencial en Tiempo Real. La evaluacion del algoritmo
evidencio que el sistema logra discriminar el reloj metabdlico del cultivo basandose
puramente en mediciones de termodindmica indirecta. Durante la fase de latencia (Lag), el
bloque PI inverso modula la demanda de calor para abatir exclusivamente las pérdidas
ambientales, mientras la bomba disipa instantdneamente el calor. Sin embargo, la robustez de
la programacion se manifiesta en su transicion: el automata logro identificar el climax de
crecimiento evaluando dos condicionantes logicas concurrentes (la superacion del setpoint de

30.2 °Cy la extincidn del pulso de calentamiento a 0 V durante un umbral de = 300 s). Al
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registrar este comportamiento térmico, la 16gica infiere matematicamente el inicio de la
masiva exotermia celular (Q,,.¢), enclavando el sistema de calentamiento para evitar
estancamiento y habilitando de forma automatica la refrigeracion forzada a través del circuito
de enfriamiento.

4.1.3.4 Regulacion de Dosificacion (Lazo de pH y ZOH). Paralelo a la estabilizacion de
energia, la parametrizacion del suministro de materia exige una respuesta de control de alta
precision. La inyeccion intermitente de agente alcalino se configura para mantener el
diferencial de acidez rigidamente dentro de la ventana operativa 6ptima (4.5 a 5.0)
(Shirvanyan, 2023) Por su parte, la dosificacion de glucosa se rige bajo la arquitectura de
Retenedor de Orden Cero (ZOH) calculada computacionalmente. El uso de funciones logicas
en el autdmata programable permite emitir un tren de pulsos hacia la microbomba peristaltica,
calcando fielmente la trayectoria teérica del lote alimentado en lazo abierto. Este
accionamiento discreto esta disefiado para garantizar el suministro de tasas volumétricas
proporcionales que aseguren la restriccion total del carbono libre estimado por el modelo, sin
depender de biosensores en tiempo real.

Como consecuencia directa de esta arquitectura de control de dosificacion, el balance
de masa global del biorreactor no asume un volumen constante durante la operacion. El
cambio del volumen liquido total (V') respecto al tiempo se define por la sumatoria de los
flujos de entrada, acoplando matematicamente el suministro de carbono y el agente
neutralizante de pH. Esta dindmica transitoria se rige por la siguiente ecuacion diferencial

ordinaria:

av
E:Fin_i'Fbase

Donde la derivada representa la tasa de cambio del volumen operativo, F;, es el caudal
discreto de alimentacion comandado por el automata ZOH, y Fj, 4. representa el caudal

intermitente de la solucion alcalina al 5%. Esta integracion permite predecir el nivel del
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tanque sin exceder su cota maxima operativa de 80 L, sentando las bases para interpretar los
perfiles cinéticos.
4.1.4 Crecimiento Celular y Eficiencia Metabdlica (Resultados In Silico)

El analisis de ingenieria del biorreactor se ejecutd resolviendo numéricamente sus
Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (ODEs) en Python (SciPy). Para garantizar
reproducibilidad y rigor matematico, el algoritmo exige una parametrizacion estricta que
integre las constantes termodinamicas de la cepa, las restricciones geométricas del tanque y
los parametros de control.
4.1.4.1 Justificacion Cinética y Ventana Operativa. Antes de ejecutar la simulacion, fue
necesario determinar los limites bioldgicos del sistema para programar el algoritmo ZOH de
la bomba peristaltica. Utilizando la cinética de Monod y empleando valores representativos
de los parametros de Monod (4, = 0.30h™1 y K, = 0.10 g/L) reportados en la literatura
para cultivos de Saccharomyces cerevisiae (Rodrigues et al., 2021), se calculé la velocidad
de crecimiento critica (u.i;) que dispara el metabolismo de rebosamiento fermentativo al

alcanzar el umbral de sustrato de 0.15 g/L. La ecuacion de Monod que define este limite es:

= ( Scrit )
Herit Hmax Ks + Scrit

Sustituyendo los parametros establecidos para el bioproceso:

Herip = 0.30( ) =0.18h'!

0.10 + 0.15

Este valor de 0.18 h™?! representa el limite de fallo del bioproceso aerdbico. Por
consiguiente, bajo criterios de seguridad y estabilidad industrial, se adopta una velocidad
especifica de crecimiento de referencia (Hgesign = 0.12 h™1) como parametro de disefio para
determinar el perfil exponencial de alimentacion en modo Fed-Batch. Esta variable no
representa una accion directa de control sobre la cinética celular, sino una referencia
operacional empleada para programar el algoritmo ZOH del caudal de alimentacion en la

bomba peristaltica. Al despejar nuevamente la ecuacion de Monod con este factor de
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seguridad operacional, la concentracion de glucosa residual tedrico-dinamica (S) en el

biorreactor es:

) — S =0.066 g/L

S
0.12 =0.30 (m

Al fijar la referencia de alimentacion en 0.12 h™', el sustrato libre mantiene un régimen

cuasi-estacionario (~0.066 g/L), muy inferior al umbral critico (0.15 g/L). Esto evita el

metabolismo de rebosamiento (Efecto Crabtree) y maximiza el rendimiento biomasa-sustrato

(Yy/s)- Estos valores, junto a las constantes biologicas y restricciones mecanicas, consolidan la

matriz de alimentacion del algoritmo.

Tabla 3

Parametros de Alimentacion del Algoritmo de Simulacion

Clasificacion Descripcion del Simbolo Valor Unidad Referencia /
de variable parametro adoptado Origen
Condiciones ~ Volumen inicial de Vs 40.0 L Disefio de planta
Iniciales mosto (Indculo)
Concentracion inicial X, 0.5 g/L Disefio de planta
de biomasa
Concentracion inicial So 15.0 g/L Disefio de planta
de sustrato
Concentracion de Sk 200.0 g/L Disefio de planta
mosto de alimentacion
Constantes Tasa maxima de Wmax 0.30 h™ Sonnleitner &
Bioldgicas crecimiento especifico Kaéppeli (1986)
Rendimiento Yy/s 0.50 g/g Doran (2013)
termodinamico de
biomasa
Constante de afinidad K 0.10 g/L Doran (2013)
de Monod
Limite metabolico de Scrit 0.15 g/L Sonnleitner &
efecto Crabtree Képpeli (1986)
Rendimiento de Yoo 1.05 g/g Sonnleitner &
biomasa respecto al Kaéppeli (1986)
oxigeno
Restricciones  Coeficiente de kia 120.0 h! Resultados
Fisicas transferencia de masa Seccion 4.1.2
Limite volumétrico Vi 80.0 L Resultados

operativo maximo
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Clasificaciéon Descripcion del Simbolo Valor Unidad Referencia /
de variable parametro adoptado Origen
Parametros Velocidad critica Werit 0.18 h™ Célculo analitico
Derivados (Limite Crabtree) (Monod)
Tasa de crecimiento Hget 0.12 h™ Estrategia de
operativa (Consigna) control

Nota. Con respecto a la precision operativa de la Tabla 3, el coeficiente de transferencia de masa (k,a = 120.0

h™1) se define como linea base conservadora. De este modo, para prevenir la asfixia celular, la simulacién asume

un incremento de gas hasta un OTR de 200 mmol O-/L-h, remitiendo el codigo a los Anexos.

4.1.4.2 Mecanica Operacional del Algoritmo, Ecuaciones Diferenciales y Lazo Abierto.
La conversion de los pardmetros estaticos consignados en la Tabla 3 hacia los perfiles
dindmicos transitorios requiere la implementacion de un motor de integracion numérica. La
operacion en régimen Fed-Batch induce un aumento continuo del volumen del caldo, lo cual
genera un efecto de dilucidn fisico que compite dindmicamente con las tasas bioldgicas de
crecimiento y consumo.

Para que el modelo predictivo computacional capture esta realidad y genere las
trayectorias de estado que se exponen en las figuras de esta seccion, el algoritmo matematico
evaltia simultaneamente el balance macroscopico del biorreactor mediante un sistema de
Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDOs) acopladas. El pilar de esta simulacion recae en la
estrategia de alimentacion en Lazo Abierto. Para evitar el efecto Crabtree, la 16gica de control
no inyecta volumen al azar, sino que persigue una curva teorica de alimentacion exponencial

(Figeq;) disefiada para igualar exactamente la demanda metabolica de la levadura:

Hset VO ' XO
F'd l(t) = <—> eP—sett
taea Yx/s . SF

Esta expresion matematica es construida a partir de la demanda metabdlica instantanea
de la biomasa, dividiéndose en dos componentes operativos:
o Tasa volumétrica de arranque. El numerador (g, - Vy - X() cuantifica la cantidad

exacta de biomasa nueva que se generara en ese instante. Al dividir esta exigencia para
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el rendimiento celular (Yy/s) y la concentracion del mosto inyectado (Sg), €l cociente

resultante define con precision el caudal volumétrico inicial (L/h) que el sistema de

dosificacion debe suministrar en el arranque de la fase Fed-Batch.

« Factor de aceleracion. El multiplicador e*set® actiia como el engranaje dindmico del
modelo. A medida que avanza el tiempo, garantiza que el caudal de alimentacion
escale proporcionalmente a la reproduccion exponencial de la levadura, evitando que
la biomasa ampliada sufra inanicion.

Dado que la arquitectura de control opera bajo una légica de Retenedor de Orden Cero
(ZOH), la curva ideal de alimentacion continua es discretizada por el algoritmo en ventanas
de caudal constante (modulacion escalonada). Este perfil de inyeccion se visualiza
fisicamente en la Figura 8 (Perfil de Alimentacion).

El controlador ejecuta una estrategia de alimentacion programada en lazo abierto
mediante una légica discreta de Retenedor de Orden Cero (ZOH), aplicando pulsos de
dosificacion calculados a partir del perfil exponencial de disefo. Para evaluar la precision de
esta discretizacion frente a la teoria, la Figura 9 presenta la comparativa matematica entre el
perfil dosificado por el ZOH vy las trayectorias analiticas continuas ideales. Esta contrastacion
grafica garantiza la consistencia estequiométrica del modelo, demostrando que el
accionamiento discreto vincula dindmicamente el crecimiento de la biomasa con la expansion
volumétrica del biorreactor, manteniéndose fiel a la curva de referencia y estrictamente
alejado de la frontera critica de represion catabolica.

El caudal volumétrico neto entregado por este algoritmo discreto (F;;,) alimenta el
sistema principal de Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDO), compuesto por:

1. Cinética de crecimiento (Monod). Define la velocidad reproductiva intrinseca de la

biomasa, limitada por la concentracion de glucosa residual.
= b (5)
u‘ - Hmax KS + S
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2. Balance global de volumen operativo. Cuantifica la expansion geométrica del nivel
de liquido en el tanque, comportamiento que se valida graficamente en la Figura 7

(Evolucion del Volumen Operativo).

av
d_t:Fin+Fbase

3. Balance transitorio de biomasa (X). Modela la concentracion celular neta,
integrando el crecimiento biologico frente al impacto fisico de dilucion. Su trayectoria

de propagacion acumulada se expone en la Figura 6 (Concentracion de Biomasa).
ax _ o (Fin + Fbase)X
dt %4
4. Balance transitorio de sustrato residual (S). Estructura la dindmica de asimilacion
de la fuente de carbono. El éxito de esta ecuacion para mantener el carbono confinado
a niveles traza se demuestra en la Figura 10x (incluyendo el recuadro de acercamiento

o zoom de las oscilaciones), mientras que la resiliencia del sistema ante posibles fallos

de este balance se expone en la Figura 11 (Analisis de Sensibilidad).

ds HX Fin Fbase
— =+ — (S —8) —
dt Yy/s y Sr ===

S

Para resolver este Problema de Valor Inicial (/nitial Value Problem - IVP), el codigo
en Python utiliza la funcion scipy.integrate.solve ivp bajo el esquema RK45 de Dormand-
Prince. En cada paso de tiempo At, el algoritmo actualiza el vector de estado principal
calculando simultdneamente los vectores metabdlicos secundarios derivados directamente de
la actividad celular:

o Demanda de oxigeno (OUR). Calculada como funcion lineal del crecimiento y el
rendimiento respiratorio (OUR = pX/Y,,), dindmica que se contrasta contra la
capacidad de transferencia fisica del equipo (OTR) en la Figura 12 (Transferencia de
Oxigeno).

e Requerimiento frigorifico. Derivado del calor metabdlico exotérmico,
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estequiométricamente proporcional al oxigeno asimilado. Su trayectoria predictiva

dicta las necesidades de enfriamiento proyectadas en la Figura 13 (Demanda

Frigorifica).

e Dindmica de titulacion (pH). Donde el caudal de base alcalina (Fj,,.) se activa
condicionalmente para neutralizar la extrusion de protones, generando el perfil de
consumo que se proyecta en la Figura 14 (Dindmica de pH).

Esta integracion algoritmica de paso variable, que emula la 16gica discreta del
autémata de control, es la matriz matematica que articula y da rigor cientifico a todas las
curvas expuestas a lo largo de este apartado.
4.1.4.3 Analisis Predictivo del Bioproceso (Resultados In Silico). Las proyecciones
graficas obtenidas a partir de esta matriz validan el comportamiento transitorio de las
variables de estado, ratificando la sincronia entre las capacidades hidrodindmicas y las
exigencias bioldgicas celulares.

Cinética de crecimiento celular y expansion volumétrica. La curva de la biomasa (Figura 6)
presenta un punto de inflexion cinético a las 9.5 h, evidenciando dos pendientes. Esta
dualidad obedece a la transicion operativa de una fase Batch inicial hacia el régimen Fed-
Batch. Se disefi6 una carga inicial de 15.0 g/L de sustrato para inducir un crecimiento
acelerado aceptando transitoriamente el metabolismo fermentativo. Esta decision de
ingenieria de bioprocesos permite utilizar el propio biorreactor como tanque de propagacion
masiva, mitigando riesgos de contaminacion y optimizando recursos operativos sin escalar
reactores de laboratorio.

El cese definitivo de la operacion quedd determinado a las 31.94 horas, momento en el
cual la concentracion de biomasa alcanzd los 48.47 g/L. Este punto de parada cinético se
posiciona inmediatamente antes del umbral critico de los 50 g/L, fijado para evitar
restricciones reologicas y la pérdida del comportamiento newtoniano en el fluido. La

trayectoria de la curva demuestra la precision del lazo abierto, garantizando que el proceso se
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detenga en la maxima densidad celular permisible sin comprometer la hidrodindmica ni la
potencia de agitacion disponible del sistema.
Figura 6

Concentracion de Biomasa
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Al agotarse este inoculo (£ = 9.5 h) la logica de control asume el régimen restrictivo.
El incremento del volumen total acumulado por la alimentacion no excede la cota
preestablecida de 80 L, salvaguardando el espacio de cabeza (headspace). Esta reserva
geométrica resulta imprescindible para la correcta desgasificacion del medio y la mitigacion
de la espuma, previniendo el taponamiento por arrastre de los filtros de venteo, tal como se
evidencia en la Figura 7. El perfil volumétrico reflejado en la gréafica ratifica que la
simulacion se detiene automaticamente a las 31.94 horas al alcanzar un volumen final de
79.91 L. Este corte por restriccion volumétrica programada impide de forma absoluta el
desbordamiento del biorreactor piloto, asegurando la estabilidad de la presion interna y la
integridad operativa de los sistemas de filtracion periféricos justo en el limite de la capacidad

util del disefo.
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Figura 7

Evolucion del Volumen Operativo
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Eficiencia del control discreto y modulacion del caudal. 1a respuesta escalonada del perfil
de alimentacion (Figura 8) evidencia la efectividad operativa del algoritmo Zero-Order Hold
(ZOH) programado en la estrategia de dosificacion. La cuantificacion de estos pulsos
discretos permite confirmar la precision del controlador en la actualizacion y retencion de la
consigna de velocidad de la bomba peristaltica, asegurando que el flujo volumétrico de
nutrientes responda con exactitud a la demanda exponencial calculada para el régimen Fed-
Batch. Como se observa en la curva, el perfil mantiene un valor nulo (0 L/h) durante las
primeras 9.5 h, correspondientes a la fase estatica por lote. A partir de este hito metabolico, el
caudal de alimentacion experimenta incrementos escalonados en ventanas discretas fijas de
2.0 h, reflejando la retencion fiel de la sefial del algoritmo ZOH. Esta dosificacion controlada
culmina con una inyeccion méaxima aproximada de 3.2 L/h, momento en el cual el sistema
ejecuta la interrupcion total del flujo forzada por la restriccion de seguridad volumétrica

(80 L)alas 31.94 h.
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Figura 8

Perfil de Alimentacion (Lazo Abierto)
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Nota. Representacion grafica de los caudales volumétricos discretizados F (t) dictaminados por el algoritmo de
retencion de orden cero (ZOH). Se aprecian las ventanas discretas de 2 h de caudal constante (L/h) aplicadas por

el sistema de dosificacion desde la transicion al Lote Alimentado (9.5 h) hasta el limite operativo (31.94 h).

La Figura 9 presenta la comparativa matematica entre el perfil de alimentacion por
pulsos del retenedor de orden cero (ZOH) para la referencia operativa (Wgesign = 0.12 h ™y
las trayectorias analiticas continuas ideales (u = 0.12y pg = 0.18 h™1), garantizando la
consistencia estequiométrica al vincular dindmicamente el crecimiento de la biomasa con la
expansion volumétrica real del sistema.

Tras la fase de lote (0 < t < 9.5 h), el primer pulso del algoritmo coincide con el
origen de la curva continua de seguridad (trazo verde). La sefial en escalera (ZOH) persigue la
tendencia exponencial con un error minimo, validando que el intervalo de muestreo de 2.0 h
mantiene el sustrato residual anclado en el 6ptimo teodrico de 0.066 g/L sin desviar al cultivo
de su ruta respiratoria. Paralelamente, la trayectoria para el régimen critico de p.; = 0.18

h™! (trazo rojo) expone el limite de fallo por Efecto Crabtree. Su divergencia inicial del 50%
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en el caudal de alimentacion evidencia la magnitud del "colchon" volumétrico de proteccion
adoptado, el cual impide la saturacion de carbono y asegura la méxima eficiencia de
oxigenacion frente a la represion catabdlica.

Figura 9

Comparativa de Perfiles de Alimentacion
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A diferencia de un lazo continuo, este control discreto logra confinar las oscilaciones
de la glucosa libre residual a una traza de 0.066 g/L (Figura 10). Este comportamiento
dindmico, significativamente inferior al umbral Crabtree (S, = 0.15 g/L), confirma que el
algoritmo de dosificacion es capaz de mantener el metabolismo de la cepa Saccharomyces
cerevisiae bajo una ruta estrictamente respiratoria. Al evitar de forma eficiente la represion
catabolica y la formacion de subproductos fermentativos indeseados como el etanol, se
garantiza la optimizacion del rendimiento biomasa-sustrato (Yy/s) planificado en la
simulacion.

Durante la etapa inicial por lote (0 a 9.5 h), la concentracion de sustrato residual
desciende gradualmente desde los 15.0 g/L iniciales como producto del consumo celular libre.

Una vez agotada esta reserva a las 9.5 h, se activa la estrategia de alimentacion discreta. A
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partir de este hito, y como se detalla en el recuadro de magnificacion (Zoom), la dindmica
migra hacia un régimen de oscilaciones generadas por la l6gica de control ZOH. Estas
fluctuaciones se mantienen rigidamente confinadas por debajo de la linea del umbral critico
de 0.15 g/L durante toda la etapa Fed-Batch, proyectando un metabolismo respiratorio puro
hasta la parada del sistema a las 31.94 h.

Figura 10

Concentracion de Sustrato Residual

Figura 10: Concentracién de Sustrato Residual
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Anadlisis de sensibilidad y robustez del régimen Fed-Batch. La solidez predictiva del sistema
se ratifica mediante el modelamiento de escenarios criticos (Figura 11). Al contrastar la
consigna operativa (lse; = 0.12 h™1) frente al limite de colapso cinético (g = 0.18 h™1),
se demuestra una clara divergencia en las variables de estado. En el escenario critico, la
incapacidad de dinamica de transferencia de oxigeno para seguir la demanda de la levadura
genera un incremento exponencial en el consumo de sustrato, superando el limite de
asimilacion respiratoria y precipitandolo hacia una acumulacion toxica. Por el contrario, el
modelo operativo propuesto mantiene una reserva de seguridad del 40% respecto a la

capacidad maxima del sistema (OTR), confirmando que el disefio del biorreactor posee la
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resiliencia necesaria para absorber perturbaciones biologicas sin comprometer la estabilidad
del cultivo. Como se evidencia graficamente, la consigna critica de p.; = 0.18 provoca
oscilaciones que vulneran reiteradamente el umbral Crabtree (Figura 11A). Resulta notable
que esta sobrecarga metabodlica ocurre sin llegar a saturar la capacidad de transferencia de
oxigeno (Figura 11B), demostrando que la limitante biologica de la levadura se quiebra
mucho antes que el limite de aireacion proyectado.

Figura 11

Analisis de Sensibilidad del Efecto Crabtree
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Dinamica de transferencia de masa y balance respiratorio. La simulacion de las tasas de
oxigenacion (Figura 12) ratifica que la capacidad de transferencia de oxigeno del sistema
(OTR) opera de forma segura por encima de la demanda maxima del cultivo celular (OUR).
Al confinar la tasa respiratoria estrictamente por debajo de esta barrera de transferencia, el
disefio hidrodinamico asegura la supresion absoluta de zonas de hipoxia en el biorreactor.
Esto previene que, incluso durante el climax reproductivo de la biomasa, la levadura sufra
desviaciones metabdlicas hacia la fermentacion por asfixia celular, consolidando la eficiencia
del régimen aerobio.

Figura 12

Transferencia de Oxigeno
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Termodindmica del bioproceso y control de empuje exotérmico. El modelo de balance
energético (Figura 13) cuantifica el trabajo térmico derivado de la fase exponencial, donde el
calor metabolico se acopla directamente a la tasa de disipacion del sistema. La simulacion
proyecta un requerimiento de extraccion térmica pico de 1.47 KW para mantener el proceso
1sotérmico frente a las fluctuaciones de la resistencia térmica superficial. Este resultado

sustenta matematicamente el dimensionamiento frigorifico de 1.91 KW, asegurando un
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margen de holgura que permite abatir la carga méxima sin exceder la capacidad de
enfriamiento proyectada ni exponer el cultivo a riesgos de lisis por embalamiento térmico.
Figura 13
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Resolucion diferencial de acidez y requerimiento de titulacion. Finalmente, la Figura 14
cuantifica la dindmica de acidificacion inducida por el metabolismo celular, permitiendo
modelar el requerimiento de titulante. Esta prediccion es critica para el diseno del bioproceso,
pues define el volumen util de dosificacion alcalina y asegura la continuidad operativa.
Asimismo, este dimensionamiento permite proyectar el uso de hidréxido de amonio como
titulante de doble propdsito, logrando el control del pH y el reabastecimiento simultaneo de
nitrégeno, lo que acopla la estabilidad fisicoquimica con la nutricion celular continua durante

todo el régimen Fed-Batch.
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Figura 14

Dinamica de pH

Figura 14: Dinamica de pH (Requerimiento de Base)
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4.1.5 Sintesis Integradora y Comprobacion de la Hipotesis

La convergencia de los resultados en las dimensiones hidrodinamica, de control y
biocinética certifica la viabilidad operativa del disefio del biorreactor piloto de 100 L (80 L de
volumen util). Su geometria, optimizada frente al cizallamiento y la carga térmica, constituye
el entorno hidrodindmico adecuado para el cultivo, superando las deficiencias de escalamiento
y gradientes de mezclado tipicamente documentadas en la literatura por Scully et al. (2020) y
Beugholt et al. (2023). Asimismo, la arquitectura del automata programable orquesté con
precision la dosificacion ZOH vy la transicion Fed-Batch, confinando el sustrato residual a
niveles traza, manteniéndolo estrictamente por debajo de los umbrales de represion catabdlica
establecidos por Hagman et al. (2014) y Karaalioglu & Karagiil Yiiceer (2021).

La Tabla 4 sintetiza los hitos criticos del bioproceso, analizando la dindmica

respiratoria frente a las restricciones operativas.

76



Tabla 4

Comparacion entre el Pico Respiratorio y el Estado Final de la Simulacion

Variable Pico OUR Fin de Simulacion
Tiempo 31.54h 3194 h
Biomasa 47.62 g/LL 48.48 g/LL
Volumen 78.37L 7991 L
OUR 124.48 mmol/L-h -

La distincion entre ambos hitos es fundamental: el OUR méximo (31.54 h) ocurre
antes del llenado total debido a que la velocidad especifica de crecimiento disminuye
gradualmente. Esto demuestra que el pico metabdlico obedece a la fisiologia del cultivo y no
al volumen de corte. Como balance final, el sistema consolida un rendimiento neto de 3.87 kg
de biomasa. La viabilidad del disefio paramétrico y la robustez del modelo cinético se

comprueban en la Tabla 5, contrastando los resultados predictivos con los criterios iniciales.
Tabla 5

Validacién Global del Modelo In Silico

Indicador Resultado Criterio Evaluacién
Biomasa final 48.48 g/L >40 g/L v
Volumen final 7991 L <80 L v
OUR maximo 124.48 mmol/L-h <200 mmol/L-h N4
Utilizacion OTR 62.2 % <100 % v
Margen OTR 37.8 % Reserva operacional v
Sustrato residual <0.15 g/L Evitar Crabtree v
Carga térmica max. 1.515 kW <1.97 kW v
Consumo acumulado de 6.34 L Prediccion N4

Base

En conjunto, el andlisis estructurado de estos indicadores predictivos (sintetizados en
la Tabla 5) permite la comprobacion afirmativa de la hipotesis de investigacion. En primer
lugar, el modelo hidrodindmico valido que el disefio paramétrico de doble turbina Rushton
genera un coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k;a) que garantiza una Tasa
de Transferencia de Oxigeno (OTR) capaz de solventar el pico maximo de demanda (OUR de

124.48 mmol/L-h), conservando una reserva operacional del 37.8%, lo cual cumple
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estrictamente con los criterios de escalado aerdbico exigidos por Garcia-Ochoa & Gémez
(2009). En segundo lugar, el algoritmo deterministico resuelto en Python
(scipy.integrate.solve ivp) demostrd una alta precision para predecir la biocinética de Monod,
proyectando una acumulacion final de biomasa celular (X) de 48.48 g/L. y un rendimiento
estequiométrico (Yy/s) Optimo. Finalmente, la estrategia operativa demostro la viabilidad y
robustez del control de lazo abierto; la dosificacion discreta ZOH confind el consumo de
sustrato (S) por debajo de 0.15 g/L de forma ininterrumpida, neutralizando el Efecto Crabtree
sin dependencia de instrumentacion analitica costosa, alineandose con las tendencias actuales
de automatizacion predictiva y autonomia tecnologica (Narayanan et al., 2020; Bolmanis et

al., 2023).
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CAPITULO V: Discusion, Conclusiones y Recomendaciones

5.1 Discusion

La presente investigacion planted como eje central el desarrollo de una metodologia
integrada para el disefio y validacion in silico de un biorreactor aerobio piloto, articulando tres
areas que tradicionalmente se estudian de manera independiente: el disefio mecéanico del
recipiente, la descripcion matematica del comportamiento bioldgico y la arquitectura de
automatizacion del proceso. Desde esta perspectiva, la discusion de los resultados no se limita
a evaluar parametros individuales del equipo, sino que analiza la interaccion entre las
decisiones de disefo y su impacto sobre la capacidad del sistema para mantener condiciones
favorables de crecimiento celular.

La integracion de herramientas de simulacion numérica con criterios de ingenieria
permiti6 evaluar la coherencia del disefio antes de una futura construccion fisica,
proporcionando una estrategia de reduccion de incertidumbre durante las etapas iniciales de
desarrollo tecnologico. Este enfoque coincide con la tendencia actual de los bioprocesos hacia
metodologias basadas en modelos predictivos, donde los modelos matematicos permiten
anticipar restricciones operativas y optimizar decisiones de disefio antes de realizar
inversiones experimentales de mayor escala (Aydin et al., 2023).

5.1.1 Discusion del Disefio Geométrico, Hidrodinamica y Transferencia de Masa

El primer objetivo especifico estuvo orientado a establecer una configuracion
geométrica y mecanica capaz de garantizar condiciones adecuadas de mezcla y transferencia
de oxigeno para el cultivo aerobio de Saccharomyces cerevisiae. En este contexto, la
seleccion de una relacion de aspecto (Hy /D;) de 2:1 representa una decision de disefio basada
en un equilibrio entre desempefio del proceso y factibilidad constructiva.

La literatura cléasica de disefio de biorreactores reconoce que la relacion geométrica del
recipiente influye directamente sobre la circulacion del fluido, el tiempo de residencia de las

burbujas y la distribucion de la fase gaseosa dentro del sistema (Doran, 2013). Sin embargo,
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los criterios utilizados para reactores industriales de gran escala no siempre son directamente
transferibles a equipos piloto, donde adquieren mayor importancia factores adicionales como
accesibilidad mecénica, facilidad de fabricacion, mantenimiento y cumplimiento de
requerimientos sanitarios.

En este sentido, la propuesta desarrollada plantea que la geometria de un reactor piloto
no debe definirse unicamente desde una perspectiva de optimizacioén hidrodinamica, sino
como un compromiso multidisciplinario entre fendmenos de transporte y restricciones reales
de manufactura. La seleccion de una configuracion mas compacta permite simplificar la
integracion de elementos internos, conexiones sanitarias € instrumentacion, aspectos
particularmente relevantes cuando el equipo sera fabricado en ambientes donde la
disponibilidad de tecnologia especializada puede ser limitada.

Desde la perspectiva hidrodinamica, la incorporacion de un sistema de doble turbina
Rushton con bafles deflectores responde al objetivo de favorecer la dispersion gaseosa y
mantener un régimen turbulento adecuado. Investigaciones recientes han sefialado que el
desempetio de los sistemas agitados aireados depende de la interaccidon entre potencia
suministrada (F;), geometria del impulsor (didmetro D;), retencion gaseosa y propiedades del
medio de cultivo, por lo que la optimizacion del proceso requiere considerar el conjunto del
sistema y no unicamente el tipo de agitador empleado (Maluta et al., 2021).

Los resultados obtenidos mediante el modelamiento de la potencia (F) y transferencia

de oxigeno (k;a) indican que la configuracion propuesta posee una capacidad de transporte
adecuada para las condiciones de operacion consideradas. Mas importante aun, el analisis
demuestra que una estrategia basada en una correcta distribucion energética puede compensar
las limitaciones inherentes a un reactor piloto compacto, evitando la necesidad de
sobredimensionar excesivamente los componentes mecanicos.

Esta conclusion es relevante porque en sistemas aerobios de alta densidad celular la
transferencia de oxigeno (OTR) constituye frecuentemente una de las principales restricciones
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del proceso. Una insuficiente capacidad de suministro puede inducir zonas con baja
disponibilidad de oxigeno y favorecer cambios metabolicos no deseados en la levadura. Por
esta razon, el disefio hidrodinamico propuesto debe interpretarse no inicamente como una
seleccidn mecanica, sino como un elemento fundamental de control indirecto del metabolismo
celular.

Adicionalmente, la consideracion de criterios sanitarios desde la etapa inicial del
disefio representa una ventaja metodologica importante. La integracion de geometrias
compatibles con procesos CIP (Clean-In-Place), conexiones sanitarias y superficies internas
adecuadas permite que los requerimientos microbioldgicos no sean tratados como una etapa
posterior, sino como parte integral del disefio del equipo. Este enfoque coincide con las
recomendaciones actuales para el desarrollo de equipos destinados a bioprocesos, donde la
facilidad de limpieza y la prevencion de contaminacion son factores determinantes para la
confiabilidad operacional (ASME BPE, (2022).

En consecuencia, la discusion del primer objetivo especifico permite establecer que el
disefio geométrico e hidrodindmico desarrollado no busca unicamente alcanzar una condicion
operacional determinada, sino generar una arquitectura equilibrada entre eficiencia del
proceso, manufactura local y criterios sanitarios.

5.1.2 Discusion del Modelo Cinético y la Estrategia de Alimentacion Fed-Batch

El segundo objetivo especifico consistio en desarrollar un modelo matemético capaz
de describir la evolucion dinamica del cultivo (variables de estado X, S y V;) y establecer una
estrategia de alimentacion (Fj,) adecuada para evitar condiciones asociadas a la represion
catabolica en Saccharomyces cerevisiae.

La utilizacion de la cinética de Monod como base del modelo responde a su amplia
aplicacion en la representacion macroscopica del crecimiento microbiano. Aunque modelos
metabolicos de mayor complejidad pueden proporcionar descripciones mas detalladas del

comportamiento celular, los modelos estructurados simples contintian siendo herramientas
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ampliamente utilizadas para el diseflo preliminar y control de procesos debido a su equilibrio
entre capacidad predictiva y facilidad de implementacién computacional.

Dentro de esta investigacion, el valor del modelo no reside inicamente en representar
el crecimiento celular (X), sino en permitir analizar la relaciéon dindmica entre disponibilidad
de sustrato (S), velocidad de crecimiento () y estrategia de alimentacion (Fj,). Esta
perspectiva resulta fundamental en cultivos de Saccharomyces cerevisiae, donde una
disponibilidad excesiva de glucosa (S > S.,;;) puede favorecer la formacion de metabolitos
fermentativos incluso bajo condiciones aerobias.

La estrategia Fed-Batch implementada mediante una alimentacion discreta basada en
Retencion de Orden Cero (ZOH) constituye uno de los elementos diferenciadores de la
propuesta. Tradicionalmente, los sistemas Fed-Batch industriales emplean estrategias basadas
en controladores continuos o mediciones indirectas del estado metabolico. Sin embargo, en
aplicaciones piloto o de investigacion inicial, la disponibilidad de sensores avanzados puede
representar una limitacion econdomica y técnica.

Desde esta perspectiva, la utilizacion de una estrategia predictiva basada en modelo
representa una alternativa viable para establecer perfiles de alimentacion (F;;,) iniciales. Los
enfoques actuales de control basado en modelos (Model-Based Control) muestran que la
integracion entre simulacion matematica y algoritmos de operacion puede reducir la
dependencia exclusiva de mediciones en linea durante etapas tempranas del desarrollo de
bioprocesos (Schuler et al., 2023).

La importancia de esta estrategia radica en que la alimentacion (Fj,,) deja de ser
considerada inicamente como un suministro de nutrientes y pasa a convertirse en una
herramienta de regulacion metabolica. Al controlar la disponibilidad de carbono (S), es
posible favorecer condiciones fisioldgicas compatibles con una mayor produccioén de biomasa
(X) y reducir la acumulacion de productos asociados al metabolismo fermentativo.

Los resultados obtenidos mediante la simulacion muestran que el esquema propuesto
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mantiene coherencia entre la demanda metabolica esperada (OUR) del cultivo y la capacidad
operacional del reactor. La obtencion predictiva de 48.48 g/L de biomasa con un sustrato
residual inferior a 0.15 g/LL concuerda con los perfiles cinéticos y las tasas de rendimiento
estequiométrico reportadas en la literatura biotecnoldgica para cultivos de Saccharomyces
cerevisiae de alta densidad bajo limitacion de carbono (Schuler et al., 2023; Reid et al., 2024).
Esta congruencia entre la simulacion y los antecedentes teéricos respalda la utilizacion del
modelo como herramienta de disefio previo y como base para futuras estrategias de control
mas avanzadas.

No obstante, debe considerarse que la simulacidon representa una aproximacion del
comportamiento real del sistema. Factores como variaciones en la composicion del medio,
adaptacion fisioldgica de la cepa, cambios en la transferencia de oxigeno (k;a) o fendémenos
no ideales de mezcla pueden modificar la respuesta experimental. Por esta razon, el modelo
desarrollado debe interpretarse como una herramienta predictiva inicial que requiere
validacion y ajuste mediante datos experimentales.

5.1.3 Discusion de la Validacion del Modelo, Automatizacion y Disefio Sanitario

El tercer objetivo especifico planteo validar la coherencia integral del prototipo
mediante la interaccion entre el modelo matematico, la arquitectura de automatizacion y los
criterios de disefio sanitario aplicables a equipos biotecnoldgicos. Desde esta perspectiva, la
principal contribucion de la investigacion no se encuentra unicamente en la simulacion
individual de variables del proceso, sino en la construccion de una metodologia integrada
donde las decisiones hidrodindmicas y de control son evaluadas considerando
simultdneamente las restricciones biologicas y operativas del cultivo.

En los desarrollos tradicionales de biorreactores piloto, el disefio geométrico, la
estrategia de operacion y el sistema de control suelen abordarse como etapas independientes.
Sin embargo, esta separacion puede generar inconsistencias entre la capacidad fisica del

equipo y las necesidades dinamicas del proceso bioldgico. La metodologia planteada en esta
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investigacion reduce dicha separacion al utilizar el modelo computacional como elemento de
enlace entre la ingenieria del equipo y el comportamiento esperado del microorganismo.

La utilizacion de un entorno de simulacién numérica basado en Python permitio
evaluar la evolucion temporal del sistema antes de una implementacion experimental,
estableciendo una herramienta de analisis predictivo para estudiar la respuesta del reactor
frente a diferentes condiciones operativas. Este enfoque se encuentra alineado con la
tendencia actual hacia el desarrollo de herramientas digitales aplicadas a bioprocesos, donde
los modelos matematicos permiten mejorar la toma de decisiones durante las fases iniciales de
disefio y reducir costos asociados a pruebas experimentales extensivas (Aydin et al., 2023).

Desde el punto de vista mecatrénico, la arquitectura propuesta basada en un
controlador loégico programable (PLC) representa una alternativa coherente para un sistema
piloto donde se busca equilibrio entre funcionalidad, disponibilidad tecnologica y costo de
implementacion. La estrategia desarrollada demuestra que un sistema de automatizaciéon no
debe limitarse a ejecutar acciones de encendido y apagado de actuadores, sino que puede
constituirse en una plataforma capaz de interpretar condiciones derivadas del modelo
predictivo y ejecutar secuencias operativas previamente definidas. Esta concepcion resulta
especialmente relevante en aplicaciones biotecnoldgicas de pequena escala, donde la
adquisicion de sensores analiticos avanzados puede representar una barrera importante. En
este contexto, la simulacion no sustituye la validacion en banco de pruebas, pero si permite
establecer una arquitectura inicial de operacion como un fundamento técnico solido para la
posterior construccion e implementacion fisica del equipo. La formalizacion de esta topologia
mediante el Diagrama de Tuberias e Instrumentacion (P&ID) bajo la norma ANSI/ISA-5.1
demuestra que la sinergia de los cuatro lazos de control proyectados (Series 100 a 400) es
completamente suficiente para regular el microambiente bioldgico y confinar el metabolismo
de Saccharomyces cerevisiae en su via oxidativa sin depender de telemetria invasiva de alto

costo, consolidando la viabilidad técnica y econdmica del prototipo.
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Otro aspecto relevante corresponde al andlisis energético del sistema. En un
biorreactor aerobio, la generacion de calor metabolico (Q,,¢) v la disipacion asociada a los
componentes mecanicos representan variables que deben considerarse desde la etapa de
disefio. La integracion del balance térmico (Qy¢q;) dentro del modelo permitié incorporar una
dimension adicional de validacion, demostrando que la operacion biologica no puede
analizarse de manera aislada de las restricciones energéticas del equipo. Este criterio coincide
con estudios recientes que destacan la importancia de integrar balances de energia y
estrategias de control térmico en el desarrollo de procesos biotecnologicos eficientes (Zhang
etal., 2022).

Desde la perspectiva constructiva, la incorporacion de criterios sanitarios establecidos
por la norma ASME BPE constituye un elemento fundamental para la futura implementacion
experimental del prototipo. En equipos destinados al cultivo microbiano, la eficiencia del
proceso no depende exclusivamente del rendimiento biologico, sino también de la capacidad
del sistema para garantizar condiciones repetibles de limpieza, esterilizacion y operacion libre
de contaminacion. Por esta razon, aspectos como la eliminacion de zonas muertas, el empleo
de conexiones sanitarias y la seleccion adecuada de acabados superficiales (Ra < 0.8 pm)
deben considerarse elementos funcionales del disefio y no tnicamente requisitos normativos.

La integracion de estos criterios desde la fase conceptual fortalece la viabilidad del
prototipo, debido a que evita modificaciones posteriores que podrian incrementar los costos
de fabricacion o comprometer la confiabilidad microbiologica del sistema. En este sentido, la
aplicacion de principios de disefo sanitario representa una estrategia preventiva que
contribuye a la reproducibilidad de futuras campafias experimentales.

Finalmente, la discusion del tercer objetivo especifico permite establecer que la
validacion in silico desarrollada constituye una etapa intermedia entre el disefio conceptual y
la construccion fisica del biorreactor. El modelo obtenido no pretende reemplazar la

validacion experimental, sino proporcionar una base técnica para orientar dicha validacion,
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reducir incertidumbres iniciales y facilitar la toma de decisiones durante la fabricacion y
puesta en marcha del equipo.

En conjunto, los tres objetivos especificos muestran una relacion complementaria: la
geometria y la hidrodindmica establecen la capacidad fisica del sistema; el modelo cinético
define las condiciones necesarias para el crecimiento celular; y la arquitectura mecatronica
permite transformar dichas condiciones en una estrategia operativa. Esta integracion
constituye el principal aporte metodologico de la investigacion y representa una alternativa
viable para el desarrollo de biorreactores piloto mediante herramientas de ingenieria
accesibles y escalables.

5.2 Conclusiones

El desarrollo del presente trabajo permitid establecer una metodologia integral para el
disefio conceptual y la validacion in silico de un biorreactor aerobio piloto de 100 L destinado
al cultivo de Saccharomyces cerevisiae bajo estrategia de operacion Fed-Batch. La
investigacion integro criterios de ingenieria hidrodindmica, fendmenos de transporte,
modelamiento cinético y automatizacion industrial, demostrando la utilidad de un enfoque
multidisciplinario para evaluar la viabilidad técnica de un sistema biotecnologico antes de su
implementacion fisica.

La principal contribucion del estudio consiste en la integracion de un modelo
predictivo que conecta las caracteristicas geométricas del reactor con las necesidades
dindmicas del cultivo. Esta integracion permitié analizar de manera conjunta la capacidad
hidrodindmica del sistema de agitacion, la disponibilidad de oxigeno (OTR), la evolucion del
crecimiento celular (X) y la estrategia de alimentacion (Fj,,) requerida para mantener
condiciones favorables de produccion de biomasa (X).

En relacion con el primer objetivo especifico, se concluye que la parametrizacion
geométrica del recipiente y la configuracion hidrodindmica seleccionada proporcionan una

arquitectura adecuada para un reactor piloto aerobio. La adopcion de una relacion de aspecto
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(H./D;) de 2:1 representa un compromiso entre los requerimientos de transferencia de masa
(kya) y las restricciones practicas asociadas a la operabilidad y mantenimiento del equipo. La
incorporacion del sistema de doble turbina Rushton, bafles deflectores y criterios de disefio
sanitario permitio establecer una configuracion orientada a mantener condiciones apropiadas
de mezcla, dispersion gaseosa y aprovechamiento del oxigeno suministrado.

Asimismo, el anélisis hidrodinamico permitié6 comprobar que la seleccion de
parametros de agitacion basada en potencia disipada (F,) y transferencia de masa constituye
una herramienta adecuada para anticipar la capacidad operacional del reactor. El céalculo del
coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k;a) y su comparacion con la demanda
respiratoria estimada (OUR) del cultivo proporcionaron evidencia de que el disefio propuesto
posee una capacidad de suministro de oxigeno compatible con el crecimiento aerobio
esperado de la levadura dentro del rango operativo evaluado.

Respecto al segundo objetivo especifico, se concluye que el modelo matematico
desarrollado mediante la cinética de Monod y la integracion numérica con herramientas
computacionales permitid representar satisfactoriamente las trayectorias dinamicas principales
del proceso: crecimiento celular (X), consumo de sustrato (S) y evolucion del volumen (V})
durante la operacion Fed-Batch.

La implementacion de una estrategia de alimentacion discreta basada en Retencion de
Orden Cero (ZOH) permiti6 evaluar una alternativa de control predictivo aplicable a sistemas
piloto donde la disponibilidad de instrumentacion analitica avanzada puede ser limitada. El
modelo indica que una alimentacion (Fj,) programada de acuerdo con una velocidad
especifica de crecimiento objetivo (L. ) permite mantener la concentracion de sustrato (S) en
niveles compatibles con una operacion orientada hacia la formacion de biomasa (X),
reduciendo la probabilidad de acumulacion excesiva de glucosa asociada a fendémenos de

represion catabolica.
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En este sentido, el principal aporte del modelo cinético no radica unicamente en la
prediccion de una curva de crecimiento, sino en proporcionar una herramienta de decision
para establecer condiciones operativas antes de la ejecucion experimental. La simulacion
permitid analizar la relacion entre disponibilidad de carbono, capacidad respiratoria
(OURy;c,) y estrategia de alimentacion (Fyy,), constituyendo una base técnica para futuras
etapas de optimizacion y validacion experimental.

En relacidn con el tercer objetivo especifico, se concluye que la integracion entre
simulacion matematica, arquitectura de automatizacion y criterios sanitarios constituye un
enfoque adecuado para el desarrollo de equipos biotecnologicos piloto. La representacion
computacional del comportamiento del reactor permitio evaluar la interaccion entre variables
bioldgicas, térmicas y operacionales, aportando informacion relevante para la seleccion de
actuadores, logica de control y requerimientos energéticos del sistema.

La arquitectura de automatizacion propuesta demuestra la viabilidad de utilizar
sistemas de control mediante automatas programables como plataforma inicial para la
operacion de un biorreactor piloto. Sin embargo, debido al caréacter predictivo del presente
estudio, se establece que la estrategia desarrollada requiere una etapa posterior de validacion
experimental donde puedan ajustarse parametros cinéticos, coeficientes de transferencia y
respuestas reales del sistema frente a perturbaciones externas.

Desde el punto de vista del disefio sanitario, se concluye que la incorporacion de
criterios establecidos por la norma ASME BPE (2022) fortalece la viabilidad futura del
prototipo al considerar desde la fase de disefo aspectos relacionados con limpieza, esterilidad
y prevencion de contaminacion. La seleccion de configuraciones sanitarias, superficies
adecuadas y geometrias orientadas a minimizar zonas de retencion contribuye a que el equipo
proyectado sea compatible con aplicaciones biotecnoldgicas donde la repetibilidad del
proceso constituye un requisito fundamental.

Finalmente, respecto al objetivo general de la investigacion, se concluye que el
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acoplamiento entre la optimizacion de fenomenos de transporte, la estrategia dindmica de
alimentacion Fed-Batch (ZOH) y la simulacién predictiva constituye una metodologia valida
para el disefio preliminar de un biorreactor aerobio piloto. El trabajo demuestra que es posible
emplear herramientas computacionales accesibles para integrar decisiones de disefio
geométrico, comportamiento metabolico y automatizacion, reduciendo incertidumbres
durante las primeras etapas de desarrollo tecnolédgico.

La investigacion establece asi una plataforma metodologica que puede servir como
punto de partida para la futura implementacioén experimental del prototipo y para futuras
investigaciones orientadas al escalamiento, validacion experimental y optimizacion energética
del proceso.

5.3 Recomendaciones

A partir del desarrollo del modelo matematico, la evaluacion hidrodinamica y la
arquitectura de automatizacion propuesta, se establecen las siguientes recomendaciones
orientadas a fortalecer la transicion del disefio conceptual hacia su escalamiento y validacion
operativa, manteniendo la filosofia de optimizacidn de recursos y control predictivo
desarrollada en esta investigacion.

En primer lugar, se recomienda estructurar a profundidad la 16gica algoritmica del
Retenedor de Orden Cero (ZOH) y la inferencia térmica mediante pruebas de tipo Hardware-
in-the-Loop (HIL). Previo a la inoculacion bioldgica real, esta metodologia permitira depurar
el codigo de control del autdbmata programable conectandolo directamente al entorno de
simulacion en Python desarrollado en este estudio. Al someter el hardware de control a las
respuestas dinamicas del modelo matematico, se garantiza que los actuadores peristalticos y
térmicos respondan con exactitud a los umbrales criticos del régimen Fed-Batch, mitigando
riesgos operativos y dejando el sistema de automatizacion listo para su escalamiento industrial
sin desperdicio de reactivos ni riesgos de contaminacion (Narayanan et al., 2020).

En segundo lugar, se sugiere evolucionar la simulacion predictiva hacia una

89



arquitectura de Gemelo Digital (Digital Twin) basada en sensores blandos (soft-sensors). En
contraposicion a la tendencia tradicional de incorporar instrumentacion analitica en linea de
alto costo (como sondas de oxigeno disuelto o sensores opticos de densidad celular), el
sistema de control podria alimentar el modelo matematico exclusivamente con datos
termodinamicos e hidrodindmicos indirectos (tasas de extraccion térmica, pulsos de la bomba
de alimentacion y potencia disipada). Esta estrategia permitiria inferir el estado metaboélico y
el crecimiento de la levadura en tiempo real, maximizando el valor de la termodindmica
inferencial sobre la medicion bioldgica invasiva y demostrando que es posible alcanzar una
alta precision operativa con instrumentacion accesible (Rathore et al., 2021).

Como tercera recomendacion, se plantea ejecutar una validacion hidrodinamica
preliminar utilizando fluidos sintéticos. Como paso previo a la operacion con
microorganismos activos, la manufactura del recipiente geométrico debe aprovecharse para
validar fisicamente los perfiles de agitacion, el tiempo de mezcla y el coeficiente volumétrico
real de transferencia de masa (k;a). Al emplear soluciones reoldgicas que emulen la
viscosidad del caldo de cultivo en su climax de densidad celular, se confirmaran
empiricamente las simplificaciones asumidas en el modelo tedrico, asegurando que el limite
de transferencia de oxigeno (OTR) proyectado concuerde con la mecanica de fluidos real del
prototipo (Garcia-Ochoa & Goémez, 2009).

En cuarto lugar, se recomienda evaluar experimentalmente la eficiencia energética del
sistema completo, considerando la interaccion entre agitacion, aireacion y control térmico.
Para ello, se sugiere integrar la gestion energética al algoritmo de lazo abierto mediante el uso
de variadores de frecuencia (VDF). Acoplar la velocidad de los motores de agitacion a la
demanda metabolica calculada (disminuyendo las RPM en fases tempranas de bajo
requerimiento de oxigeno) optimizara el consumo eléctrico especifico, permitiendo ajustar la
demanda energética de acuerdo con las necesidades reales del cultivo y consolidando al

biorreactor como una plataforma economicamente sostenible (Junker , 2004).
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En quinto lugar, se recomienda emplear el diagrama P&ID desarrollado (norma
ANSI/ISA-5.1) como plano maestro para iniciar la fase de ingenieria de detalle y construccion
fisica por modulos. La fabricacion progresiva del recipiente y la ejecucion de modelos o
cortes mecanicos 3D permitiran validar en taller la alineacion espacial entre el difusor
(sparger SP-101), los impulsores Rushton y los lazos de instrumentacion pre-evaluados.

Finalmente, se establece como principal limitacion del presente estudio que la
validacion se realiz6 mediante herramientas computacionales y no mediante una campafia
experimental completa. Sin embargo, esta limitacion define la principal linea futura de
investigacion: la validacion del prototipo mediante sistemas ciberfisicos y la actualizacion
progresiva del modelo mediante técnicas de identificacion paramétrica indirecta.

En conjunto, las recomendaciones planteadas buscan transformar el prototipo
conceptual desarrollado en una plataforma experimental capaz de generar conocimiento
aplicado sobre escalamiento de bioprocesos, automatizacion accesible y manufactura local de
equipos biotecnoldgicos. La continuidad de esta investigacion permitird avanzar desde una
validacion predictiva hacia una validacion operativa completa, fortaleciendo la aplicacion de
herramientas de ingenieria avanzada y modelamiento matematico en el desarrollo de sistemas

de produccion bioldgica para la industria nacional.
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ANEXO A
Glosario Técnico de Bioprocesos e Instrumentacion

AISI 316L: Acero inoxidable austenitico aleado con molibdeno, estindar en la industria
biofarmacéutica por su extrema resistencia a la corrosion intergranular frente a
cloruros y ciclos térmicos de esterilizacion.

ANSYS / COMSOL: Software de Dinamica de Fluidos Computacional (CFD) utilizado para
modelar y simular tridimensionalmente los gradientes de transferencia de calor y masa
en sistemas fisicos.

ASME BPE (Bioprocessing Equipment): Normativa internacional de ingenieria que
estipula los criterios geométricos, metalirgicos y de acabado superficial (rugosidad)
para garantizar la esterilidad y limpiabilidad en equipos biotecnoldgicos.

AutoCAD / Autodesk Inventor: Plataformas de software de Disefio Asistido por
Computadora (CAD) empleadas para la diagramacion planimétrica 2D y el modelado
paramétrico 3D de elementos mecénicos.

Baffles (Placas Deflectoras): Superficies planas instaladas verticalmente en las paredes
internas del reactor para romper la formacion de vortices macrorremolinos, induciendo
un régimen de turbulencia isotropica.

Bench-top (Escala de laboratorio): Prototipos de investigacion biotecnologica de
volumenes reducidos (tipicamente menores a 5 Litros), operados generalmente
mediante agitacion orbital.

Biomasa (X): Cantidad de masa celular activa de Saccharomyces cerevisiae por unidad de
volumen (g/L), que representa el producto objetivo de optimizacion del bioproceso.

CAPEX (Capital Expenditure): Costo de inversion de capital fisico inicial requerido para la

adquisicion, manufactura o instrumentacion de bienes de equipo industrial.
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Casquete Toroesférico: Geometria concava utilizada en el fondo de recipientes a presion que
previene la acumulacion de so6lidos (sedimentacion) y optimiza la circulacion
ascendente de los fluidos.

CFD (Computational Fluid Dynamics): Rama de la mecénica de fluidos que utiliza
métodos numéricos y algoritmos para resolver y analizar problemas que involucran
flujos de fluidos.

CIP/SIP (Clean/Sterilization In Place): Protocolos industriales estandarizados para la
limpieza quimica y esterilizacion térmica por vapor, ejecutables sin requerir el
desmontaje mecanico del equipo.

Dead legs (Zonas de estancamiento): Cavidades, ramificaciones o puntos ciegos en el
disefio mecanico donde el fluido pierde velocidad, impidiendo la efectividad de los
lavados CIP y propiciando la anidacién bacteriana.

EDO (Ecuacion Diferencial Ordinaria): Ecuacion matematica que relaciona una funcion
con sus derivadas, utilizada en este estudio para modelar el cambio continuo de la
biomasa y el sustrato en el tiempo.

Efecto Crabtree: Fenomeno de represion catabolica donde la levadura desvia el flujo de
carbono hacia la excrecion de etanol frente a concentraciones de azlicares superiores a
0.15 g/L, incluso en presencia de oxigeno.

Fed-Batch (Lote Alimentado): Estrategia operativa de cultivo que consiste en la
dosificacion controlada de sustrato limitante a lo largo del tiempo para mantener una
tasa de crecimiento sub-critica constante.

Google Colab: Entorno de desarrollo interactivo (IDE) en la nube que permite la ejecucion de
codigo Python desde el navegador para simulaciones matematicas e inteligencia

artificial.
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Impeller flooding (Inundaciéon del impulsor): Colapso aerodindmico del impulsor que
ocurre cuando el caudal de gas inyectado supera la capacidad de disipaciéon mecénica,
anulando la transferencia de masa.

In silico: Experimentacion o validacion metodologica ejecutada integramente mediante
simulacidon computacional y modelamiento matematico, sin intervencion fisica inicial.

K;a (Coeficiente Volumétrico de Transferencia de Masa): Parametro hidrodindmico
critico (h™1) que cuantifica la capacidad del disefio mecanico y geométrico del tanque
agitado para disolver oxigeno gaseoso en la fase liquida.

Matplotlib / NumPy: Librerias especializadas de Python empleadas para la vectorizacion de
matrices matematicas complejas y la renderizacion visual de curvas cinéticas.

Michel y Miller (Correlacion de): Modelo empirico utilizado para calcular la caida de la
potencia mecanica demandada por el motor (F;) cuando el sistema entra en régimen
bifasico (gas-liquido).

Monod (Cinética de): Ecuacion deterministica no estructurada que describe la tasa de
crecimiento celular especifico en funcion de la concentracion de un sustrato limitante.

NTE INEN: Norma Técnica Ecuatoriana, estandar de cumplimiento regulatorio nacional para
la calidad y dimensiones de la manufactura industrial.

OTR (Oxygen Transfer Rate): Tasa fisica convectiva a la cual el oxigeno molecular es
transferido desde las cavidades gaseosas hacia el seno del caldo de cultivo.

OUR (Oxygen Uptake Rate): Tasa biologica especifica a la cual la biomasa consume el
oxigeno disuelto para sostener su metabolismo respiratorio.

P&ID (Piping and Instrumentation Diagram): Diagrama técnico que detalla la
interconexion de tuberias, valvulas, sensores y lazos de control de un proceso
industrial.

PID (Proporcional-Integral-Derivativo): Algoritmo de control en lazo cerrado que calcula

la desviacion continua de una variable para aplicar una correccion automatica.
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PT100 (Termorresistencia): Sensor de temperatura de grado industrial fabricado en platino,
que a 0°C presenta una resistencia eléctrica exacta de 100 ohmios.

Python: Lenguaje de programacion de alto nivel ampliamente utilizado en el modelamiento
cientifico por su robustez en la integracion de ecuaciones diferenciales.

Retencion de Orden Cero (Zero-Order Hold): Técnica mecatronica que discretiza una
trayectoria matematica continua en una matriz de intervalos de caudal fijo,
permitiendo su ejecucion autonoma en PLCs basicos.

RQ (Cociente Respiratorio): Relacion termodinamica entre la tasa de evolucion de didxido
de carbono y la tasa de consumo de oxigeno, utilizada como indicador del estado
metabolico.

SciPy (y solve_ivp): Biblioteca de cddigo abierto en Python especializada en computacion
cientifica; integra el método numérico solve ivp para la resolucion de balances de
masa.

Siemens LOGO!: Autémata programable (PLC) industrial compacto y de bajo costo,
utilizado para controlar 16gicas secuenciales y temporizaciones en equipos
electromecanicos.

Sparger (Anillo distribuidor): Componente tubular situado debajo del sistema de agitacion,
disefiado para inyectar y fraccionar mecdnicamente el caudal de aire estéril en el caldo.

STR (Stirred Tank Reactor): Configuracion canonica de reactor biologico que emplea
agitacion mecdanica interna acoplada a placas deflectoras para promover la
homogeneizacion del caldo y la transferencia de masa.

TIG (Tungsten Inert Gas): Proceso de soldadura por arco bajo gas protector inerte con
electrodo de tungsteno no consumible; mandatorio en tuberias sanitarias para evitar
escoria y porosidad.

Turbina Rushton: Impulsor mecanico ortogonal clasificado como de flujo radial y alto

esfuerzo cortante, Optimo para la ruptura de burbujas en régimen de aireacion forzada.
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Van't Riet (Modelo de): Correlacion empirica fundamental que proyecta el coeficiente
volumétrico de transferencia de masa (k;a) en funcion de la potencia gaseada y la
velocidad superficial del gas.

VFD (Variable Frequency Drive): Variador de frecuencia electronico utilizado para
modular las RPM del motorreductor, gobernando la disipacion de energia mecénica

(Fy) en el fluido.

vvm (Volumen por Volumen por Minuto): Unidad adimensional que estandariza el caudal
de aireacion forzada, expresando los litros de aire inyectados por cada litro de caldo

operativo por minuto.
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Anexo B
Codigo Fuente Computacional en Python
A continuacion se presentan los scripts desarrollados para el modelamiento
hidrodindmico y la simulacion cinética del biorreactor STR — 100 L, ordenados segun su
aplicacion en el disefio.
Script 1: Modelamiento Hidrodinamico y Caida de Potencia (Turbina Rushton)
Cddigo para la interpolacion de datos empiricos y generacion de la curva de

estabilizacion asintética referenciada en la evaluacion mecanica.

import numpy as np
import matplotlib.pyplot as plt

plt.rcParams.update ({
'font.family': 'serif',
'mathtext.fontset': 'stix',
'font.size': 11,
'axes.labelsize': 12,
'axes.titlesize': 13,
'xtick.labelsize': 10,
'yvtick.labelsize': 10,
'legend.fontsize': 10,
'figure.titlesize': 14,
'axes.linewidth': 1.2,
'lines.linewidth': 2.0

# 2. MODELADO FENOMENOLOGICO (CORRELACION TIPO HUGHMARK / CALDERBANK)

# Rango del Numero de Aireacidédn (Na) para turbinas Rushton antes de
inundacién
Na = np.linspace (0.0, 0.15, 500)

# Parametros asintéticos del modelo para turbinas Rushton 6 palas
# Pg/PO = P inf + (1 - P_inf) * exp(-k * Na)

P inf = 0.360 # Limite asintdético superior de cavitacién completa (tipico:
0.35 - 0.38)

Na op = 0.092 # Nuestro Numero de Aireacidédn operativo en el STR de 100 L
Pg PO op = 0.398 # Relacién de potencia objetivo en operacidn

# Célculo exacto de la constante de decaimiento (k) para blindar el punto
operativo

k = -np.log((Pg PO op - P inf) / (1.0 - P_inf)) / Na op

# Generacién de la curva fenomenoldgica

Pg PO = P _inf + (1.0 - P_inf) * np.exp(-k * Na)

# 3. CONSTRUCCION GRAFICA
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fig, ax = plt.subplots(figsize=(8, 5.5), dpi=300)

# Curva principal de decaimiento de potencia
ax.plot (Na, Pg PO, color='#003366"', label=r'Modelo fenomenoldgico
(SP_g/P 0% turbina Rushton)', zorder=3)

# Lineas de guila (proyecciones ortogonales del punto operativo)

ax.plot ([0, Na opl, [Pg PO op, Pg PO op], color='#888888', linestyle='--"',
linewidth=1.2, zorder=2)
ax.plot ([Na op, Na op], [0, Pg PO op], color='#888888', linestyle='--"',

linewidth=1.2, zorder=2)

# Resaltado del punto operativo del STR 100 L
ax.scatter ([Na op], [Pg PO op], color='#B22222', s=70, zorder=5,
label=r'Punto Operativo STR 100 L ($Na=0.092, P _g/P _0=0.398%)")

# Anotacidén técnica con cuadro de texto y flecha indicadora
# AJUSTE: Se eleva la posicidén xytext aproximadamente un 6% hacia arriba
(de 0.52 a 0.55)
texto_anotacion = (r'S\mathbf{R\acute{e}gimen\ Operativo\ STR\ 100\ L}$' +
'"\n' +

r'$Na = 0.092$' + '"\n' +

r'$P g/P_0 = 0.3985' + '"\n' +

r'$(P_g \approx 0.896\ \text{kW/m}"3)s$")

ax.annotate(texto_anotacion,
xy=(Na op, Pg PO _op),
xytext=(0.045, 0.55), # Nueva posicién elevada

arrowprops=dict (arrowstyle='->', connectionstyle="'arc3, rad=-

0.15'",
color="#333333', lw=1l.5),
bbox=dict (boxstyle='round,pad=0.6"', facecolor='"#F9F9F9',
edgecolor="'#CCCCCC', alpha=0.95),

fontsize=10.5, zorder=4)
B
# 4. FORMATO Y LIMITES DE EJES
# _________________________________________________________________________

ax.set x1im(0.0, 0.15)
ax.set ylim(0.3, 1.02)

ax.set xlabel (r'Numero de Aireacidn, $Na = \frac{Q g}{N \cdot D i"3}\ [-
1$', fontweight='bold', labelpad=8)

ax.set ylabel(r'Relacién de Potencia Aireada / No Aireada, $P g/P_O\ [-]1$',
fontweight='bold', labelpad=8)

# Grilla técnica
ax.grid(True, linestyle=':', alpha=0.6, color='#666666"', zorder=1l)

# Leyenda en posicidén oéptima sin solapar el area de cavitacidn
ax.legend(loc='upper right', frameon=True, facecolor='white',
edgecolor="#EOEOEO', framealpha=1.0)

# AJUSTE: Se elimina el titulo ax.set title para manejo en Word/LaTeX

plt.tight layout ()

# Se mantienen las exportaciones de alta resolucidén (PNG para Word, PDF
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vectorial para LaTeX)
plt.savefig('Figura 3 Caida Potencia Na Corregida.png', dpi=600,
bbox inches='tight', format='png')
plt.savefig('Figura 3 Caida Potencia Na Corregida.pdf',

bbox inches='tight', format="'pdf')

plt.show ()

Script 2: Integracion Numérica (Runge-Kutta 4) para Dinamica Fed-Batch
Algoritmo principal de simulacion del bioproceso, resolucion del sistema de EDOs

acopladas y generacion grafica de las variables de estado transitorias (Figuras 6 a 14).

# Forzar renderizado inline en Google Colab
gmatplotlib inline

import numpy as np

from scipy.integrate import solve ivp
import matplotlib.pyplot as plt

# Limpieza de buUfer de memoria grafica
plt.close('all')

# BLOQUE 1: MATRIZ DE PARAMETROS GLOBALES (VERDAD ABSOLUTA)
#

v0 = 40.0; X0 = 0.5; SO = 15.0; SF = 200.0

mu max = 0.30; Y xs = 0.50; Ks = 0.10; S crit = 0.15

kla design = 120.0 # h~=-1

OTR cap = 200.0; V. max = 80.0

Y o2 = 1.05; PM 02 = 32.0; dH o2 = 460000; Q mec = 180.0; Q amb = -15.0

# BLOQUE 2: MODELO OPERATIVO BASE (MU DESIGN = 0.12)
#

def biorreactor odes principal(t, y):
X, S, V, Base vol =y
X = max(le-5, X); S = max (0.0, S); V = max(le-5, V)
mu = mu max * (S / (Ks + S))
t batch end = 9.5

if t < t batch end:
F in = 0.0
dBasedt = 0.001 * mu * X * V
else:
mu design = 0.120 # Consigna segura de control
t escalon = t - t batch end
intervalo plc = 2.0
t discreto = np.floor(t _escalon / intervalo plc) * intervalo plc
X zoh = 45.0 / (1.0 + ((45.0 - 8.0) / 8.0) * np.exp(-mu _design *
t discreto))
# CORRECCION: El volumen ZOH ahora incluye la base alcalina
acumulada
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V_zoh = 40.0 + Base vol + (t discreto * 1.85)
F in = (mu_design * X zoh * V_zoh) / (Y _xs * SF)

if V >= V max:
F in = 0.0

dBasedt = 0.0018 * mu * X * V

# CORRECCION: El1 factor de dilucién total (D) acopla F in y la
dosificacién de Base

D = (F_in + dBasedt) / V
dXdt = mu * X - D * X
dsdt = -(1.0 / Y xs) *mu * X + (F in * SF) / V - D * S

dvdt = F _in + dBasedt
return [dXdt, dSdt, dvdt, dBasedt]

# INTERLOCKS: Eventos terminales de seguridad industrial

def interlock volumen(t, y): return y[2] - 80.0
interlock volumen.terminal = True

interlock volumen.direction = 1

def interlock biomasa(t, y): return y[0] - 50.0
interlock biomasa.terminal = True

interlock biomasa.direction = 1

# Resolucidén Operativa Transitoria

t span = (0, 100.0)
t eval = np.linspace(t _span[0], t span[l], 3000)
sol prin = solve ivp(

biorreactor odes principal, t span, [X0, SO0, VvO, 0.0], t eval=t eval,
method="'RK45', max step=0.05,
events=[interlock volumen, interlock biomasa]

t p = sol prin.t
X p, S p, V.p, Base p = sol prin.y[0], sol prin.y[l], sol prin.y[2],
sol prin.y[3]

t stop =
X stop =
V_stop =
S _stop =

n < X
O '© 'O 'O

[-1
[-1
[-1
[-1

# Calculos termodindmicos e hidrodindmicos acoplados

odes eval = [biorreactor odes principal(ti, [X pli], S pl[i], V_pl[il],
Base p[i]]) for i, ti in enumerate(t p)]

F in array = np.array([res[2] - res[3] for res in odes evall])

mu _array = mu max * (S p / (Ks + S p))

OUR array = (mu_array * X p / Y o02) * (1000.0 / PM o2)

OTR array = np.full like(t p, OTR cap)

Q met = (OUR array / 1000.0) * V. p * dH o2 / 3600.0

Demanda Termica = (Q met + Q mec + Q amb) / 1000.0

# Hitos del OUR Méaximo

idx OUR = np.argmax (OUR array)
OUR max = OUR arrayl[idx OUR]

t peak = t pl[idx OUR]

X peak = X p[idx OUR]

V _peak = V p[idx OUR]



BLOQUE 3: SUB-RUTINA DE ANALISIS DE SENSIBILIDAD (EFECTO CRABTREE)

H= =+ |

def simular sensibilidad(mu design val):
def odes sens(t, y):
# CORRECCION: Se incluye la dindmica de la base para consistencia
matematica
X, 8, V, Base vol =
X = max(le-5, X); S max (0.0, S); V = max(le-5, V)
mu = mu max * (S / (Ks + S))
if t < 9.5:
F in = 0.0
dBasedt = 0.001 * mu * X * V
else:
t disc = np.floor((t - 9.5) / 2.0) * 2.0
X zoh = 45.0 / (1.0 + ((45.0 - 8.0) / 8.0) * np.exp(-
mu_design val * t disc))
V_zoh = 40.0 + Base vol + (t _disc * 1.85)
F in = (mu_design val * X zoh * V_zoh) / (Y _xs * SF)
if V >= V max: F in = 0.0
dBasedt = 0.0018 * mu * X * V

y

D = (F _in + dBasedt) / V

dXdt = mu * X - D * X

dsdt = -(1.0 / ¥ xs) * mu * X + (F_in * SF) / V - D * S
dvdt = F _in + dBasedt

return [dXdt, dSdt, dvdt, dBasedt]

sol sens = solve ivp(
odes_sens, t span, [X0, SO, VO, 0.0], t eval=t eval,
method='RK45', max step=0.05,
events=[interlock volumen, interlock biomasa]

)

mu_ s = mu max * (sol sens.y[l] / (Ks + sol sens.yl[1l]))

OUR s = (mu_s * sol sens.y[0] / Y o2) * (1000.0 / PM o02)
return sol sens.t, sol sens.y[l], OUR_ s
t seguro, S seguro, OUR seguro = simular sensibilidad(0.12)
t limite, S limite, OUR limite = simular sensibilidad(0.18)

# BLOQUE 4: CALCULOS RIGUROSOS PARA FIGURA 8 (LLENADO GEOMETRICO)
#

idx batch = np.abs(t p - 9.5).argmin ()
Mx batch = X pl[idx batch] * V _plidx batch]

t fase batch = np.linspace(0, 9.5, 100)
F fase batch np.zeros_ like (t fase batch)

t fed 012 = np.linspace (9.5, t p[-1], 500)
t fed 018 = np.linspace (9.5, t limite[-1], 500)

F teorica 012 = (0.12 * Mx batch * np.exp(0.12 * (t fed 012 - 9.5))) /
(Y xs * SF)
F teorica 018 = (0.18 * Mx batch * np.exp(0.18 * (t fed 018 - 9.5))) /
(Y xs * SF)
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t plot 012
F plot 012

np.concatenate ((t_ fase batch, t fed 012))
np.concatenate ((F_fase batch, F teorica 012))

t plot 018 = np.concatenate((t fase batch, t fed 018))
F plot 018 = np.concatenate((F _fase batch, F teorica 018))

#

# BLOQUE 5: IMPRESION OFICIAL DE TABLAS DE TESIS EN CONSOLA

#

print ("\n" + "="*70)

print (" TABLA 4: COMPARACION ENTRE PICO RESPIRATORIO Y FIN DE SIMULACION")
print ("="*70)

print (f£"{'Variable':<18s} | {'Pico OUR (t = ' + str(round(t peak,2)) + '
h) ':<22s} | {'Fin Simulacién (t = ' + str(round(t stop,2)) + ' h)':<22s}")
print ("-"*70)

print (f"{'Tiempo':<18s} | {t peak:<22.2f} | {t_stop:<22.2f}")

print (f"{'Biomasa [g/L]"':<18s} | {X peak:<22.2f} | {X stop:<22.2f}")

print (£"{'Volumen [L]':<18s} | {V_peak:<22.2f} | {V_stop:<22.2f}")

print (f"{'OUR [mmol/L -h]':<18s} | {OUR max:<22.2f} | {'-':<22s}")

print ("="*70)

Uso OTR = OUR max / OTR cap * 100.0
Margen OTR = 100.0 - Uso OTR

Q total max = np.max(Demanda_ Termica)
Base total = Base p[-1]

print ("\n" + "="*78)

print (" TABLA 5: VALIDACION INTEGRAL DEL MODELO IN SILICO")

print ("="*78)

print (f"{'Indicador':<35s}{'Resultado':>15s}{'Criterio':>18s}{'Evaluacidn’
>10s}")

print ("-"*78)

print (£"{'Biomasa final':<35s}{X stop:>12.2f} g/L{'2 40
g/L':>18s}{'V':>10s}")

print (£"{'Volumen final':<35s}{V _stop:>12.2f} L{'S 80 L':>18s}{'V':>10s}")
print (£"{'Sustrato residual final':<35s}{S stop:>12.4f} g/L{'< 0.15
g/L':>18s}{'V':>10s}")

print (£"{'OUR maximo':<35s}{0UR max:>12.2f} mmol/L -h{'< 200
mmol/L-h':>18s}{'V':>10s}")

print (£"{'Utilizacidén del OTR':<35s}{Uso OTR:>12.1f} %{'< 100
$':>18s}{'V':>10s}")

print (f"{'Margen de seguridad OTR':<35s}{Margen OTR:>12.1f}
${'Reserva':>18s}{'V':>10s}")

print (f"{'Carga térmica maxima':<35s}{Q total max:>12.3f} kW{'< 1.97
kKW':>18s}{'V':>10s}")

print (£"{'Consumo acumulado de base':<35s}{Base total:>12.2f}
L{'Prediccién':>18s}{'V':>10s}")

print ("="*78 + "\n")



plt.style.use('bmh'")

bbox props = dict (boxstyle="square,pad=0.3", fc="white", ec="black",
1lw=1.5)

arrow_props = dict(facecolor='black', shrink=0.05, width=1.5, headwidth=6)

# -—-- Figura 5: Biomasa ---
plt.figure(figsize=(8, 5))
plt.plot(t p, X p, color="#2cal2c', linewidth=2.5, label='Biomasa (X)"')

plt.axhline (40.0, color='black', linestyle=':"', label='Meta Minima (40
g/L)")
plt.axvline (9.5, color='gray', linestyle='--', alpha=0.7, label='Inicio

Dosificacién (9.5 h)'")
plt.annotate (
f'Parada de Lote\nTiempo: {t stop:.2f} h\nBiomasa: {X stop:.2f} g/L',
xy=(t _stop, X stop), xytext=(t stop - 16.0, X stop * 0.87),
arrowprops=arrow props, bbox=bbox props, fontweight='bold'
)
plt.xlabel ('Tiempo [h]'); plt.ylabel ('Biomasa [g/L]")
plt.text (0.05, 0.95, 'Figura 5: Concentracidédn de Biomasa',
transform=plt.gca () .transAxes, fontsize=9, ha='left',K wva='top',
bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
plt.legend(loc="'lower right')
plt.savefig('Figura 05 Biomasa.png', dpi=300, bbox inches='tight')
plt.show(); plt.close()

# --- Figura 6: Volumen ---

plt.figure(figsize=(8, 5))

plt.plot(t p, V_ p, color="#1f77b4', linewidth=2.5, label='Volumen Total')

plt.axhline(V_max, color='red', linestyle='--', label='Capacidad Maxima (80

)"

plt.annotate (
f'Parada de Lote\nTiempo: {t_stop:.2f} h\nVolumen: {V_stop:.2f} L',
xy=(t_stop, V_stop), xytext=(t stop - 14.0, V stop * 0.9),
arrowprops=arrow_props, bbox=bbox props, fontweight='bold'

)

plt.xlabel ('Tiempo [h]'); plt.ylabel ('Volumen [L]"')

plt.text (0.05, 0.93, 'Figura 6: Evolucidén del Volumen Operativo',

transform=plt.gca () .transAxes, fontsize=9, ha='left', wva='top',

bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))

plt.legend(loc="'lower right"')

plt.savefig('Figura 06 Volumen.png', dpi=300, bbox inches='tight')

plt.show(); plt.close()

# -—— Figura 7: Alimentacidén ---

plt.figure(figsize=(8, 5))

plt.step(t p, F in array, color='#9467bd', linewidth=2.0)

plt.xlabel ('Tiempo [h]'); plt.ylabel('Caudal [L/h]")

plt.text (0.05, 0.95, 'Figura 7: Perfil de Alimentacién (Lazo Abierto)',
transform=plt.gca () .transAxes, fontsize=9, ha='left',K wva='top',
bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
plt.savefig('Figura 07 Alimentacion.png', dpi=300, bbox inches='tight')
plt.show(); plt.close()

# -—-- Figura 8: Comparativa de Alimentacidén ---

plt.figure(figsize=(8, 5))

plt.step(t p, F in array, color='#9467bd', linewidth=2.0, label=r'Real por
pulsos (ZOH, $\mu_ {design}=0.12$)")

plt.plot(t plot 012, F plot 012, color='#2cal2c', linestyle='--"',
linewidth=2.0, label=r'Tebrica continua ($\mu=0.123)")
plt.plot(t plot 018, F plot 018, color='#d62728', linestyle='-."',

linewidth=2.0, label=r'Tedérica continua ($\mu=0.18S%)")
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plt.xlabel ('Tiempo [h]'); plt.ylabel('Caudal [L/h]")

plt.text (0.98, 0.95, 'Figura 8: Comparativa de Perfiles de Alimentacién',
transform=plt.gca () .transAxes, fontsize=9, ha='right', wva='top',
bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
plt.legend(loc="upper left')
plt.savefig('Figura 08 Alimentacion Comparativa.png', dpi=300,

bbox inches='tight')

plt.show(); plt.close()

# —--- Figura 9: Sustrato ---
fig9, ax9 = plt.subplots(figsize=(8, 5))
ax9.plot(t p, S p, color="#ff7f0e', linewidth=2.0, label='Glucosa Libre

(5)")
ax9.axhline (S _crit, color='red', linestyle=':', label='Umbral Crabtree
[0.15 g/L]")

ax9.set xlabel ('Tiempo [h]'); ax9.set ylabel ('Sustrato [g/L]")
ax9.text (0.12, 0.95, 'Figura 9: Concentracidén de Sustrato Residual',
transform=ax9.transAxes, fontsize=9, ha='left', wva='top',

bbox=dict (facecolor="#eeeecee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
ax9.legend (loc="upper right', bbox to anchor=(0.98, 0.90))

ax_inset = ax9.inset axes([0.45, 0.25, 0.35, 0.35])
ax_inset.plot(t p, S p, color="#ff7f0e', linewidth=1.5)
ax_inset.axhline(S crit, color='red', linestyle=':")

ax_inset.set x1im(15, min(25, t stop)); ax_inset.set ylim(0, 0.12)
ax_inset.set title('Zoom: Oscilacidén Fed-Batch', fontsize=9)
ax_inset.grid(True, linestyle='--', alpha=0.5)
ax9.indicate inset zoom(ax inset, edgecolor="black", alpha=0.5)
plt.savefig('Figura 09 Sustrato.png', dpi=300, bbox inches='tight')
plt.show(); plt.close()

# -—-—- Figura 10: An&lisis de Sensibilidad ---
figl0, (axl1l0a, ax1l0b) = plt.subplots(2, 1, figsize=(8, 10))

axlOa.plot (t seguro, S seguro, label=r'Operativo ($\mu {design}=0.12%)"',
color="#2cal2c', linewidth=2.5)

axlO0a.plot(t limite, S limite, label=r'Critico ($\mu_{design}=0.18%)",
color="#d62728', linewidth=2.5)

axl0a.axhline (S crit, color='black', linestyle=':', label='Umbral Crabtree
(0.15 g/IL) ")

axl0a.set xlabel ('Tiempo [h]'); axlOa.set ylabel('Sustrato [g/L]'");
axl0a.set ylim(0, 0.20)

axl0a.text (0.05, 0.95, r'Figura 10A: Sensibilidad de Sustrato',
transform=axl0a.transAxes, fontsize=9, ha='left', wva='top',

bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
axl0a.legend(loc="upper right')

axl0b.plot (t _seguro, OUR seguro, label=r'OUR Operativo
($\mu_{design}=0.12$)"', color="#1£f77b4', linewidth=2.5)

ax1lOb.plot(t limite, OUR limite, label=r'OUR Critico

(S\mu_ {design}=0.18%)"', color="#ff7f0e', linewidth=2.5)
axl0b.axhline (OTR cap, color='black', linestyle='--', label='Capacidad OTR
(200 mmol/L-h)")

axl0b.set xlabel ('Tiempo [h]'); axl0Ob.set ylabel('Tasa [mmol 02/L-h]'")
ax10b.text (0.95, 0.93, 'Figura 10B: Sensibilidad de Oxigeno',
transform=ax10b.transAxes, fontsize=9, ha='right', va='top',

bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
ax1l0b.legend(loc="upper left', bbox to anchor=(0.03, 0.92))

plt.tight layout(); figlO.subplots adjust (hspace=0.3)

plt.savefig('Figura 10 Sensibilidad.png', dpi=300)
plt.show(); plt.close()
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# -—- Figura 11: Oxigenacién ---

plt.figure(figsize=(8, 5))

plt.plot(t p, OUR array, color='#l7becf', linewidth=2.5, label='OUR
(Demanda) ")

plt.axhline (OTR cap, color='black', linestyle='--', label='OTR Capacidad')
plt.xlabel ('Tiempo [h]'); plt.ylabel ('Tasa [mmol 02/L-hl"')

plt.text (0.05, 0.93, 'Figura 11: Transferencia de Oxigeno',
transform=plt.gca () .transAxes, fontsize=9, ha='left',K wva='top',
bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
plt.legend(loc="'lower right"')

plt.savefig('Figura 11 Oxigeno.png', dpi=300, bbox inches='tight')
plt.show(); plt.close()

# —--- Figura 12: Balance Térmico ---

plt.figure(figsize=(8, 5))

plt.plot(t p, Demanda Termica, color='#d62728', linewidth=2.5, label='Carga
Térmica Total')

plt.axhline(1.970, color='darkred', linestyle='--', label='Capacidad
Chiller (1.97 kw)"'")

plt.xlabel ('Tiempo [h]'); plt.ylabel ('Potencia [kW]"'")

plt.text (0.05, 0.93, 'Figura 12: Demanda Frigorifica',
transform=plt.gca () .transAxes, fontsize=9, ha='left', wva='top',
bbox=dict (facecolor="#eeeecee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
plt.legend(loc="'lower right')

plt.savefig('Figura 12 Termico.png', dpi=300, bbox inches='tight')
plt.show(); plt.close()

# -—-— Figura 13: Titulacidén de pH —---

plt.figure(figsize=(8, 5))

plt.plot(t p, Base p, color='#8c564b', linewidth=2.5, label='NH40H
Acumulado')

plt.xlabel ('Tiempo [h]'); plt.ylabel ('Volumen Acumulado [L]"')
plt.text (0.05, 0.95, 'Figura 13: Dindmica de pH (Requerimiento de Base)',
transform=plt.gca () .transAxes, fontsize=9, ha='left', wva='top',
bbox=dict (facecolor="#eeeeee', alpha=0.9, edgecolor='none'))
plt.legend(loc="'lower right"')

plt.savefig('Figura 13 pH.png', dpi=300, bbox inches='tight')
plt.show(); plt.close()
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Anexo C
Figura 15

Parametros Dimensionales del Biorreactor STR-101
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Figura 16
Proyecciones de la Turbina Rushton del Biorreactor STR — 100 L
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