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RESUMEN

La fermentacion en estado soélido en biorreactores con-
tinuos ha sido muy poco estudiada. Este modo de ope-
racion puede ser una oportunidad para resolver los pro-
blemas de transferencia de calor que se presentan en
este tipo de fermentacion. El objetivo de este trabajo es
analizar el crecimiento de la levadura Candida utilis en un
biorreactor tambor rotatorio continuo a partir de la influen-
cia del tiempo de residencia de las particulas y del flujo
especifico de aire. En este caso fue simulado el crecimien-
to de la levadura Candida uitilis sobre bagazo de cafa de
azUcar. El modelo predice que se obtienen buenos resul-
tados para un biorreactor de 2 m de didmetro y 20 m de
longitud, con un tiempo de residencia de 10 h y un flujo
especifico de aire aproximadamente igual a 2 L/(kg min).

Palabras clave: biorreactor tambor rotatorio; fermenta-
cién en estado sdlido; modelacion matematica; transfe-
rencia de calor.

SUMMARY

Continuous solid state fermentation bioreactors are poorly
studied. Actually, this operation mode can be an opportu-
nity to solve the problems that are present in this process.
The current work therefore aims to analysis specifically the
effect of the residence time of particles and the air specific
flow on continuous rotating drum bioreactor performance.

In this case was simulated the growth of yeast Candida
uitilis on sugarcane bagasse. The model predicts that
good results are obtained for a bioreactor longitude equal
to 20 m and 2 m of diameter, with a residence time of 10 h
and a specific air flow of approximately 2 L/(kg min).

Keywords: rotating drum bioreactor, solid-state fermenta-
tion, mathematical modeling, heat transfer.

RESUM

La fermentacié en estat solid en bioreactors continus ha
estat molt poc estudiada. Aquesta manera d’operacié pot
ser una oportunitat per resoldre els problemes de transfe-
rencia de calor que es presenten en aquest tipus de fermen-
tacié. L'objectiu d’aquest treball és analitzar el creixement
del llevat Candida utilis en un bioreactor tambor rotatori
continu a partir de la influencia del temps de residencia
de les particul.les i del flux especific d’aire. En aquest cas
va ser simulat el creixement del llevat Candida uitilis sobre
bagas de canya de sucre. El model prediu que s’obtenen
bons resultats per a un bioreactor de 2 m de diametre i
20 m longitud, amb un temps de residéncia de 10 hi un
flux especific d’aire aproximadament igual a 2 L / (kg min).

Paraules clau: bioreactor tambor rotatori; fermentacio en
estat solid; modelacidé matematica; transferéncia de calor.
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INTRODUCCION

Diferentes tipos de biorreactores pueden ser usados para
los procesos de fermentacién en estado solido (FES),
como camas empacadas, camas agitadas aireadas y tam-
bores rotatorios [1]. La ausencia de agua libre y la baja
conductividad térmica del medio sélido que caracterizan
la FES, provoca importantes limitaciones en la remocion
del calor generado y siguen siendo el mayor reto en el di-
sefio de biorreactores para FES a gran escala. Los bio-
rreactores tipo tambor rotatorio tienen el potencial para
facilitar una transferencia de calor razonable mediante un
mezclado relativamente suave, procesos a pequefa es-
cala que incluyen tambores hasta de 200 L han reportado
resultados interesantes [2, 3].

Se plantea, que aunque la operacién discontinua es la mas
comun en los procesos de FES hasta la fecha, es posible
disefiar y operar biorreactores continuos para estos pro-
cesos. Se hace énfasis en que las ventajas que se enume-
ran para la fermentacién sumergida continua deben estar
presentes también en estos sistemas, en primer lugar, se
disminuiria el tiempo requerido para el llenado, la descar-
gay la limpieza del equipo y en segundo lugar, el proceso
estaria formado por equipos de menor tamafio [4].

Se observa la necesidad de profundizar en la modelacién
matematica de los fendmenos de transferencia de calor y
masa que ocurren, como se ha reiterado en las ultimas pu-
blicaciones: los modelos matematicos son una importan-
te herramienta en la optimizacion del disefio y operacion
de los biorreactores para fermentaciéon en estado soélido
[3, 5]. El desarrollo de tecnologias para la FES continua,
debe tener un impacto positivo en la elevacion de la efi-
ciencia industrial. El objetivo de este trabajo es analizar el
crecimiento de la levadura Candida utilis en un biorreactor
tambor rotatorio continuo a partir de la influencia del tiem-
po de residencia de las particulas y del flujo especifico de
aire.

MATERIALES Y METODOS

Caso de estudio

El producto seleccionado como caso de estudio es el
mismo que desarrollé en su tesis doctoral Ramos-San-
chez [6]. El medio de cultivo incluye bagazo, miel final y
cachaza de la Empresa Azucarera Siboney, en Camaguey.
El bagazo se trabaja con tamafo de particula entre 1y 2
mm. Como fuente de fésforo se emplea el fosfato de amo-
nio y como fuente de nitrégeno una mezcla de sulfato de
amonio y urea. La humedad inicial es de 66.0 % BS, los
azUcares reductores totales (ART) iniciales de 37.0 % BS
y la proporcion de urea-sulfato de amonio es de 88.0 %.
Para el in6culo, se empled la levadura forrajera Candida
utilis, denominada comercialmente Torula, especificamen-
te la cepa 43-75-7 obtenida del Instituto Cubano de Inves-
tigaciones de Derivados de la Cafa de Azucar (ICIDCA) en
La Habana.

Formulacién del modelo

El modelo se desarrolla a partir de un estudio para la FES
en un tambor rotatorio discontinuo, donde se formula un
modelo heterogéneo aplicando balances de energia para
las fases solida y el aire y balance de masa para el aire
solamente [2].

El biorreactor opera a contracorriente, el sélido entra por
un extremo (z = 0) y se alimenta el aire por el otro (z = L).

Para la aplicacién de las ecuaciones fenomenoldgicas se
seleccioné un volumen diferencial del sistema en estudio
de forma cilindrica, como se observa en la figura 1.

Area de la seccion
transversal

Entrada de aire

Salida de aire

-
+

Transformacion
por reaccion

Figura 1. Volumen diferencial del bior-
reactor tambor rotatorio.
Modelo cinético
Se empled el modelo Logistico para el crecimiento celular,
que ha sido el mas utilizado en la FES [2, 3, 4].

Xv
rX:uMAxX(l_X ] (1)

VMax

Se emplearon las expresiones siguientes para calcular la
concentracion maxima de biomasa y el rendimiento bio-
masa sustrato en funcién del temperatura [6].

XVyx =(~2.91458E ~3T7 +2.32846E 1 T? ~ 6.09138T + 6.28396 E1)0.02576

@

=(~0.0001 T* +0.0137 T> —0.4143T +6.3333)(0.1431)(0.47)
@)

Para la cinética del consumo de azUcares reductores, se
utiliza la expresiéon propuesta por Pirt [7].

—Ig =

! Iy +mg Xv )

XS

En este trabajo, la influencia de la temperatura sobre umax
se obtuvo a partir de los datos experimentales obtenidos
por Ramos-Sanchez [6]. Se empleé la ecuacién de Arrhe-
nius modificada por Esener, utilizada cominmente en la
FES [2, 7, 8].

Aexp[-E,, /(R(Ts +273.15))]
1+Bexp[-E,, /(R(Ts+273.15))] ®)

Hmax(r) =

Los parametros del modelo se determinaron por andlisis
de regresioén no lineal, con el programa Statgraphic Centu-
rion XV, version 15.1.02 (2006). Los factores de frecuencia
calculados tienen un valor de: A = 1.05087x1031 h', B
=5.12102 x1046, y las energias estimadas tienen un valor
de: EA = 180.750 kd mol' y ED = 270.193 kJ mol-'. Se cal-
culo el calor metabodlico como se plantea en Aiba [9] y se
obtuvo: (-AH) = 89.443 kJ mol. Los resultados del andlisis
estadistico, muestran el valor del coeficiente de determi-
nacion, R? igual a 92.08 % para Huax(r), que es adecuado
para un sistema complejo como este.

Consideraciones en el modelo del biorreactor

Se asume que no hay dispersién axial del material ni en
la fase gaseosa ni en la solida, tal como se aproxima en
tambores con gran relacién longitud-diametro (L/D). La
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rotacion del tambor asegura que las dos fases estén bien
mezcladas en la direccién radial [2].

Al ocupar el sélido sélo una parte del volumen del bio-
rreactor, se ponen en contacto el gas y el sélido por una
superficie plana, donde R; es la longitud de la cuerda de
la seccion transversal circular, de forma tal que el area de
contacto entre los espacios vacios y la cama esta dada
por el producto de L por R..

Balance de masa para el agua en la fase sélida

Como se estudia un sistema en estado estacionario, el
término que representa la acumulacion en los balances de
masa y energia se ha eliminado en las ecuaciones dedu-
cidas.

0 = dByxpsty (1 7YS)7(1 7¢)%(1_}IVG)(YZ3 7YG)7¢VZSPS%

TG

(6)
Se despeja la variacién de humedad en la direccion axial:
Y, - - - .
h _ Byx Ix (1 YS) _ (l ¢) nRCkBpAS(l YVG)(YG _ YG) (7)
dZ VZS ¢ VZSpSATG

En la ecuacion (6), a la derecha del signo de igualdad se ha
incluido primero el término que representa la variacion del
contenido de agua en la fase solida que se produce debi-
do a la actividad microbiana, luego el que describe la pér-
dida de agua del medio sélido a través de la interfase por
vaporizacién, que tiene como fuerza motriz, la diferencia
entre la humedad del aire y su contenido de humedad de
saturacion y el ultimo describe el transporte por convec-
cion debido al flujo del solido. El parametro n representa
el incremento en la velocidad de transferencia de calor y
masa como resultado del mezclado y se toma igual a 5
para condiciones de operacion tipicas de un biorreactor
tambor rotatorio [2].

La concentracion del agua de saturacion (Y*) se calcul6
por la ecuacion (8) y la presion de vapor del agua de satu-
racion por la ecuacion empirica (9) a partir de la ecuacién
de Antoine para temperaturas entre (0-60) °C, [10].

PSAT
* A\
Y, =O.622(P7PSATJ ®)

v

P = 0.0016xp[23.59— 4043 J )

(T, +273.15-37.7)

Se trabaja con una fraccién de llenado igual a 0.3 tal como
se recomienda en la bibliografia [2]. Luego se calcula el
area perpendicular al flujo de solido (A) y al flujo de gas
(A;;) y el segmento de recta que limita estas areas (R.).
El volumen ocupado es 0.3 del volumen del biorreactor:
Vocue =03V, (1 O)

A L=03A,L (11)

Por lo que el area de la seccion transversal ocupada es 0.3
del area total y puede entonces calcularse por la expresién
(12) la altura maxima del area ocupada (H,,) y determinar
Rc por la ecuacion (14).

Ay =1 cos’l(ﬂj—(erM W2rH,, —-H,,’ (12)
r

ATG = AT _ATS ('1 3)

Para el célculo de RC:

R.=2,2H,r-H,> (14)

Balance de energia calorifica en la fase sélida

Los términos a la derecha del signo de igualdad en la
ecuacion (15) representan el calor metabdlico, la transfe-
rencia de calor del sélido a través de la pared del reactor
a los alrededores, la transferencia en la interfase entre el
sélido y el aire, el transporte por evaporacion y el trans-
porte convectivo.

nR hy

P;h
0 =0 AH)r oy 1)~ 220 1, ) P 1, )
s s
R .k . dT!
_(1_¢)nAC . pAS}\‘(l_yVG )(YG Yo )_ d)vZSCpSpsES
i
(15)
dT — AH; 1-Y, P;h: R .h
Jz( r)rx( s)_ shag ( S_TA)_ NRchy (Ts_To)
dz V25Cps VsCPsPsArs V4sCPsPsArs
_ (17¢)I1RCkBpAS)‘(17yVG)(Y' Y )
OV sCpspsAss ¢ ¢
(16)

El coeficiente de transferencia de calor se determiné por la
ecuacion (17) y el coeficiente de transferencia de masa por
la relacién con el coeficiente de transferencia de calor [2]:

0.8
V.
hy = 51.4008(pG ﬁ) (17
Kk, = 0.9950h (18)
Pc

El célculo de la densidad del sélido, la densidad del gas, la
capacidad calorifica del gas y la densidad del aire seco se
realizaron por las ecuaciones auxiliares siguientes:

Ps :(Yspw)+(1_Ys)pss (19)
___(mp)

Pas ZR(T, 1273.15)) (20)

[ :(prV)+(17fG )pAS (21)

Cpg = (fsCpy )+ (1—f, )CP, (22)

Balance de masa para el agua en la fase gaseosa

En la fase gaseosa ocurre la variacién del contenido de
humedad por la transferencia a través de la interfase, que
se representa por el primer término a la derecha del signo
de igualdad y por el transporte convectivo debido al flujo
de aire, que se representa por el segundo término.

-(1-pp R0y ) (1, iy, ) e

23)

De donde se obtiene la variacién axial de la humedad:

dy, nR k, .
=—CB_(yi-Y
. (_VZG)ATG(G .) (24)

Balances de energia calorifica en la fase gaseosa
El balance de energia para la fase gaseosa se plantea
como aparece a continuacion:

0=(-4)Rear, 1) L=OPehe (g ) (1 gv, Jopap, 4T
G TG Z
(25)
En la ecuacién estan representados, primero el transporte
en la interfase, luego el transporte conductivo a través de la
pared del biorreactor y, por ultimo, el transporte convectivo.
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Se despeja el término que describe la temperatura del gas:

dT, nR hy, (
- e (T._T.)-
dz ATG(7VZG)CpGpG s G)

P(-‘hac T. -T (26)
ATG(’VZG)CPGPG( ¢ A)

Balance de masa para el incremento de la biomasa
El balance de biomasa incluye su produccién y su trans-
porte convectivo.

0= (1= Yy )psry =01 = Yo )pgv s % @)
z

De donde se llega a:
X 1
R 29)
dz vy
Balance de masa para el consumo de azucares reduc-
tores totales
0= 0= Yoy (1)~ (1= Vo hpgvs &
s)Ps\— I sPsVazs a4z (29)
Simplificando:

B__ L (30)

dz Vs

2.2.9.- Condiciones iniciales
Las condiciones iniciales son las siguientes:

t=0" Y=Y, ©1)
t=0- T, =T, (32)
t=0, T, =T, (33)
t=0, Y =Y, (34)
t=0; Xv =Xv, (35)
t=0, S=5, (36)

Simulacién del biorreactor continuo tambor rotatorio
Las constantes del sistema utilizadas en el modelo, com-
puesto por el conjunto de ecuaciones de la 1 a la 39, se
encuentran en la tabla 1. Las dimensiones del biorreactor
estudiado son: 2 m de didmetro y 20 m de longitud, para
una relacién L/D igual 10, comparable con valores repor-
tados en la literatura [11]. La solucién del modelo mate-
matico para la simulacién se obtuvo usando las rutinas de
integracion estandar del programa MATLAB (ode45 de la
version 7.0.1, 2004).
Variables independientes en estudio
Se exploraron las variables de entrada tiempo de residen-
cia y flujo especifico de aire, que han sido las mas es-
tudiadas en los tambores rotatorios discontinuos usados
en FES [2]. El tiempo se exploré desde (6-14) h, con un
intervalo de 4 h y manteniendo constante el flujo espe-
cifico de aire en 2 L/(kg min) y el flujo de (1-3) L/(kg min)
con un intervalo de 1 L/(kg min), manteniendo constante
el tiempo en 10 h.
El tiempo de residencia se fij¢ a partir de la determinacion
de la velocidad del sélido y de la velocidad de rotacion del
tambor y el flujo especifico de aire a partir de la velocidad
del gas en la direccion principal del flujo, por las siguientes
expresiones:
L
Vas = (37)

_031667R ;) (38)

N
o tr
60M, F
Vo =Sk (39)
1000A ¢

Variables dependientes en estudio

Las variables de salida simuladas mediante el sistema de
ecuaciones que representan el modelo matematico del
biorreactor son: contenido de humedad en la fase séli-
da (Ys), contenido de humedad en la fase gaseosa (Yg),
temperatura de la fase sélida (Ts), temperatura de la fase
gaseosa (Tg), concentracion de biomasa (Xv) y concentra-
cioén de sustrato (S).

Tabla 1. Constantes usadas en la simula-
cidn del biorreactor tambor rotatorio.

Descripcién Simbolo  Valor y unidades Obsgr—
vacion
Calor latente de vapo- 2414.30 kd
S A M [12]
rizacién del agua kg™ de agua
Capacidad calorifi- c 1.005 kJ kg’ [12]
ca del aire seco Pas de gas °C
Capacidad calorifica c 1.87 kd kg™ [12]
del vapor de agua P de gas °C
Capacidad calori- c 2.4378 kJ kg™’ 6]
fica del sélido Ps de sélido °C

Coeficiente de transfe-
rencia de calor del gas ha, 1?{1?20320'(;/ [13]
através de la pared

Coeficiente de transfe-
rencia de calor del sélido hag 1?#“523’ [13]
através de la pared

0.37 kg de ART

Concentracion ini- 4 g
cial de ART S, kg de sdli- (6]
do seco
—— 0.0292 kg
Concentracion ini- Xv de X kg de (6]
cial de biomasa 0 o
solido seco
Constante univer- 8.314 kJ kmol"!
R ot [12]
sal de los gases C
Densidad del agua [N 992.215 kg m? [12]
. . Calcu-
-3
Densidad del sélido seco Pss 733.27 kg m lada
Densidad del vapor de agua P, 1.0828 kg m3 [12]
Diametro del biorreactor D 2m Selec-
cionado
Fraccién de llenado ) 0.30 2]

Humedad del aire
de alimentacion Go

0.026 kg de agua

kg de gas seco (12]

Deter-
0.66 kg de agua | minada

Humedad inicial del sélido Y kg™ de sélido experi-

himedo mental-
mente
Longitud del biorreactor L 20m $elec—
cionado
Masa molecular del aire M, 29.2 kg kmol! [12]
Presién absoluta de p 101.3173 kPa [12]

la fase gaseosa
Relacién estequiomé- s

0.73 kg de agua

trica agua-biomasa WX kg de biomasa [14]
Temperatura ini- o Selec-
cial del solido Tso 33°C cionada
Temperatura de ali- T 30°C Selec-
mentacion del gas Go cionada
Centro
Meteo-
Temperatura del aire T, 25°C roloégico
Cama-

gley
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RESULTADOS Y DISCUSION

Influencia del tiempo de residencia

En la figura 2 se representa mediante perfiles axiales para
los 20 m de longitud del biorreactor, lo que predice el mo-
delo en cuanto a la influencia de esta variable de entrada,
tiempo de residencia, sobre las variables estudiadas.

40 1 ‘ : 32
5B o 30
Q. o
< 30} ~ 28

QSD : : : o6

68
= 6
=
o B4
-

i
m
Sl

=
=

0 g 10 15 20 0 5 10 15 20
Longitud del reactar {m) Longitud del reactor {m)
Figura 2. Influencia del tiempo de residencia para el

biorreactor continuo tambor rotatorio: 6 h (-), 10 h (--) y
14 h (-.-), con un flujo especifico de aire de 2 L/(kg min)

En el sistema de flujos a contracorriente la temperatura
del solido (figura 2 A) en todos los casos asciende hasta
38 °C aproximadamente, puede observarse como para el
tiempo de residencia de 14 h ocurre un brusco descenso
de la temperatura a los 15 m de longitud del biorreactor,
disminuyendo hasta 27 °C. La temperatura del gas (figu-
ra 2 B), en los primeros 5 m del biorreactor permanece
practicamente constante en todos los casos y luego dis-
minuye, alcanzando valores minimos entre (27-28) °C; el
descenso de la temperatura es mas rapido en relacion di-
recta con el tiempo de residencia. Cuando el tiempo es 14
h la temperatura del gas al final del equipo se mantiene
constante en 27 °C.

La humedad del sélido (figura 2 C) en todos los casos se
mantiene constante en los primeros 5 m del biorreactor
y comienza a disminuir en relacion directa con el tiempo,
la mayor influencia esta presente para el tiempo de 14 h,
donde la humedad disminuye por debajo de 64 % BH.
La humedad del gas (figura 2 D) disminuye en todos los
casos hasta alcanzar su valor mas bajo alrededor de 0.01
kg agua/kg aire seco, a la salida del equipo.

La biomasa (figura 2 E) en todos los casos se incrementd
en relacion directa con el tiempo hasta el valor mas ele-
vado por encima de 12 % BS para los mayores tiempos,
pero se alcanzo6 ese valor primero para el tiempo igual a
14 h. Los azucares reductores totales (figura 2 F) fueron
disminuyendo, hasta cero para los mayores tiempos.

El estudio de la influencia del tiempo de residencia sobre
las variables del sistema muestra una estrecha relaciéon
entre ellas. A medida que aumenta el tiempo de residencia
la temperatura del sélido se incrementa, pero sélo hasta
38 °C, por lo que el flujo de gas ejerce un adecuado con-
trol sobre el proceso fermentativo.

Para los tiempos de 10 h y 14 h se obtiene una alta con-
centracién de biomasa (+12 % BS), con la diferencia de
que en el Ultimo caso se llega a ese valor primero y no

puede superarse porque se han agotado los ART, son en-
tonces, los ultimos 5 m del biorreactor, asi como el tiempo
de residencia en ellos, no utiles en el proceso. Cuando el
tiempo de residencia es 6 h se alcanza 8 % BS de con-
centracién de biomasa, este resultado se valora positiva-
mente, debido a que los ART se mantienen en 17 % BS,
valor que puede ser de interés como variante de alimento
para los animales.

Por otra parte, cuando la generacién de calor metabdlico
supera los otros mecanismos de transporte de energia, se
incrementa la temperatura del solido y con ella la tempera-
tura del gas, dando lugar a cambios importantes en el con-
tenido de humedad, el sélido comienza a secarse debido
a que el transporte de masa para el agua por vaporizacién
se favorece con el incremento de temperatura, de ahi que
se confirme la necesidad de que el proceso se realice con
suministro de aire con humedad relativa por encima de 95
% o que se utilice otra variante para el mantenimiento de
las condiciones de humedad del sélido. Esta simulacion
indica que en el sistema estudiado los mejores resultados
se obtienen con 10 h de fermentacion.

Influencia del flujo especifico de aire

2
o 38
2.
(-t
30
0
&7 : : : B
= . . . e
[wu] @
" 2,
2 g
o B 2
=2
z
@ @
& : £
z | E
0 : 0 Sl
0 5 10 15 ]

5 10 1
Longitud del reactor (m

—
=)
=}

Longitud del reactor ()

Figura 3. Influencia del flujo especifico de aire en el biorre-
actor continuo tambor rotatorio: 1 L/(kg min) (-), 2 L/(kg min)
(--) y 3 L/(kg min) (-.-). Para un tiempo de residencia de 10 h.

En la figura 3 se representa mediante perfiles axiales para
los 20 m de longitud del biorreactor lo que predice el mo-
delo en cuanto a la influencia del flujo especifico de aire
sobre las variables estudiadas.

En la figura 3 A se aprecia como la temperatura del sélido
se incrementa axialmente hasta la parte media del bio-
rreactor donde aparecen los valores mas altos, ese incre-
mento tiene una relacion inversa con el aumento del flujo,
la maxima temperatura cercana a 40 °C se alcanza para el
flujo de 2 L/(kg min) y se mantiene practicamente constan-
te en la segunda mitad del equipo.

En cuanto a la temperatura del gas, puede verse en la figu-
ra 3 B como sufre pocos cambios a la entrada y comienza
a bajar lentamente hasta valores cercanos a 28 °C, para
los mayores flujos.

En la figura 3 C se ha representado la humedad del sélido,
la que comienza a disminuir después de los 5 m, secan-
dose mas el sélido para el flujo de 3 L/(kg min), que baja
hasta 62.5 %. La humedad del gas, puede verse en la fi-
gura 3 D y se observa que disminuye hasta 0.01 kg agua/
kg aire seco, para el flujo de 2 L/(kg min).
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En la figura 3 E, aparece el crecimiento microbiano, que
recibe una influencia positiva al aumentar el flujo de aire,
alcanzando alrededor de 18.5 % BS para los mayores flu-
jos de aire. Los ART que aparecen en la figura 3 F dismi-
nuyen mas rapido para los mayores flujos, agotandose en
correspondencia con el crecimiento de la biomasa.

Al analizar la influencia del flujo especifico de aire también
se observa una gran relacion entre las variables estudia-
das. La generacion de calor metabodlico que acompana al
crecimiento microbiano hace que se eleven las tempera-
turas del sélido y del gas, observandose del mismo modo,
como ésta aumenta la capacidad evaporativa del gas.

El sistema es sensible a las variaciones del flujo especifico
de aire en el intervalo investigado. Se destaca que el flujo
de aire ejerce un control significativo sobre la temperatu-
ra del sélido. La simulacion realizada permitié determinar
que los mejores resultados se alcanzan para el flujo espe-
cifico de aire igual a 2 L/(kg min).

CONCLUSIONES

El modelo heterogéneo elaborado para la simulacion del
proceso de fermentacion en estado sélido en el biorreac-
tor continuo, tipo tambor rotatorio, describe satisfactoria-
mente el comportamiento del sistema. La simulacion del
proceso predice que hay un mejor control de las variables
de operacion, cuando el tiempo de residencia esta alre-
dedor de 10 h y el flujo especifico de aire esta cerca de
2 L/(kg min). En estas condiciones se obtiene la maxima
produccién de biomasa, que supera los 12 % BS.
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