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RESUMEN

La creciente necesidad de gestionar de forma sostenible los residuos generados
en explotaciones agroganaderas ha impulsado el desarrollo de biorrefinerias
capaces de valorizar tanto corrientes liquidas y sélidas como emisiones ga-
seosas.

El presente Trabajo de Fin de Grado aborda el desarrollo de los modelos
matematicos necesarios para el analisis de un proceso de valorizacién que
convierte una corriente de amoniaco en aire, proveniente de naves ganaderas,
a nitrato para su uso como fertilizante. Dicho proceso forma parte de una
biorrefineria que valoriza también el resto de los residuos solidos y liquidos
procedentes de explotaciones agroganaderas. El equipo clave del proceso de
valorizacién es un filtro percolador (un sistema biolégico diseniado para tratar
gases contaminantes mediante la accién de microorganismos).

El biofiltro serda modelado hibridando dos estrategias complementarias. Por
un lado, se utilizaran balances de materia y energia, junto con las correspon-
dientes reacciones bioquimicas, para describir el comportamiento dinamico
de los procesos fisicos, quimicos y biolégicos involucrados. Dicho modelo se
basa en representar el reactor como una red de reactores ideales, y serd im-
plementado haciendo uso de la libreria en Python BioSTEAM orientada al
modelado y analisis tecnoeconémico de biorefinerias.

La segunda aproximacion consistird en el modelado detallado mediante técni-
cas de fluidodindmica computacional (CFD) de un volumen representativo
elemental (REV) del biofiltro. Esto permitira evaluar aspectos criticos como
la distribucion de flujo, la transferencia de masa y el tiempo de residencia,
con el objetivo de encontrar las condiciones 6ptimas para el funcionamiento
del biofiltro de forma precisa y con un bajo coste computacional.

La estrategia de modelado planteada sera extensible a otros biorreactores,
facilitando un anélisis preciso y acelerado de los mismos. El impacto de los
resultados se vera beneficiado por la difusién de estos a través de cddigo
abierto basado en BioSTEAM.



ABSTRACT

The growing need to sustainably manage the waste generated in agricultural
and livestock operations has driven the development of biorefineries capable
of valorizing liquid and solid waste streams as well as gaseous emissions.

This Undergraduate’s Thesis focuses on the development of mathematical
models required to analyze a valorization process that converts an ammonia
stream in air—originating from livestock buildings—into nitrate for use as
a fertilizer. This process is part of a biorefinery that also valorizes the re-
maining solid and liquid waste from agricultural and livestock operations.
The key equipment in the valorization process is a trickle-bed biofilter (a
biological system designed to treat contaminated gases through the action of
microorganisms).

The biofilter will be modeled by combining two complementary strategies.
On one hand, mass and energy balances, along with the corresponding bio-
chemical reactions, will be used to describe the dynamic behavior of the
physical, chemical, and biological processes involved. This model is based on
representing the reactor as a network of ideal reactors and will be implemen-
ted using the Python library BioSTEAM, which is designed for the modeling
and techno-economic analysis of biorefineries.

The second approach will involve detailed modeling of a representative ele-
mentary volume (REV) of the biofilter using computational fluid dynamics
(CFD) techniques. This will allow for the evaluation of critical aspects such
as flow distribution, mass transfer, and residence time, with the goal of iden-
tifying optimal operating conditions for the biofilter accurately and with low
computational cost.

The proposed modeling strategy will be extendable to other bioreactors,
enabling precise and accelerated analysis. The impact of the results will be
enhanced by disseminating them through open-source code based on BioS-
TEAM.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Motivacién

La ganaderia es el pilar fundamental en
la economia rural de Europa. Sin em-
bargo, este sector también es causan-
te de gran parte de la contaminacién
mundial, con un impacto considerable
en la calidad del aire, la eutrofizacién
y el cambio climatico. Y es que Europa
produce anualmente mas de 1400 millo-
nes de toneladas de estiéreol (75 % por
el sector bovino, mientras que los secto-
res porcino y avicola de carne producen
un 12 % cada uno), emitiendo una varie-
dad de gases que tienen diversos impac-
tos en el medio ambiente y en la salud de
los animales y los trabajadores. Los ga-
ses mas destacados incluyen el amoniaco
(NHj), el metano (CHy) y el 6xido ni-
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Figura 1.1: Produccién anual de
estiéreol en la UE [1]
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troso (N20). El N Hjy es un gas irritante que se acumula en espacios de cria
de animales que tienen una ventilacion insuficiente. La ganaderia es la acti-
vidad econdémica que més emisiones de NH3 emite a la atmésfera en Espana.
Segun el ultimo Inventario Nacional de Emisiones, correspondiente al ano
2020, aproximadamente el 80 % de estas emisiones estén relacionadas con la
produccién animal [2]. A nivel europeo, la ganaderia es responsable de la
emisién de 1.5 Mt/ano NH3. Esto constituye un problema medioambiental
debido a que el N Hj contribuye, asimismo, a la formacién de particulas se-
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cundarias (aquellas que se forman en la atmésfera a partir de otros gases
contaminantes: NOx, VOCs, PM2.5).

A pesar de los grandes esfuerzos realizados en las ultimas décadas, la actual
gestion del estiéreol en tierras agricolas como fertilizante todavia plantea un
importante problema de contaminacién (contaminacién atmosférica [3], de-
gradacion del suelo, eutrofizacién de las aguas superficiales y contaminacion
de aguas subterrdaneas [4] ). Por ello, la gestion del estiércol y el control de las
emisiones de N Hj asociadas, suponen hoy en dia un importante reto desde
una perspectiva tanto tecnolégica como de OneHealth [5].

Desde otra perspectiva, cabe destacar que el NV Hj juega un papel crucial en la
bioeconomia como materia prima esencial para la produccién de fertilizan-
tes nitrogenados. Estos fertilizantes son fundamentales para la agricultura
moderna, permitiendo la produccion eficiente de alimentos para una pobla-
cion mundial en constante crecimiento. El N H3 también es un precursor del
hidrogeno, un vector energético renovable con un gran potencial para la des-
carbonizacion de la economia. El desarrollo de nuevas tecnologias para la
produccién y uso del N Hj puede abrir nuevas oportunidades en la bioeco-
nomia, impulsando la innovaciéon y la creacién de empleos verdes.

Por lo anteriormente descrito, existen oportunidades para las biorrefinerias
de pequena escala que valorizen las corrientes de N Hs generadas en el sector
agropecuario. Sin embargo, es necesario superar miultiples desafios técnicos y
econémicos: (i) definicién de procesos circulares que maximicen la recupera-
ci6én y valorizacion del N Hj; (i) competitividad en la conversién de recursos;
(iii) sostenibilidad ambiental de los procesos definidos; y (iv) adecuacién de
las tecnologias digitales para convertirlas en habilitadoras claves de dichos
procesos de valorizacion.

1.2. Estado del arte

1.2.1. Modelo cinético

Comunmente, el proceso de control de las emisiones contaminantes del aire
es de naturaleza fisica o quimica. Sin embargo, los tratamientos bioldgicos se
han convertido en una eficaz y econémica alternativa a los sistemas de trata-
miento convencionales. En concreto, la biofiltracion se ha aplicado con éxito
para tratar grandes corrientes de aire con bajas concentraciones de amoniaco
[6], las cuales pasan a través de un lecho fijo donde los gases biodegradables
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o compuestos volatiles son absorbidos en una biopelicula donde se produce,
de forma simultdnea, la difusién y la biodegradacién aerdbica. Ademaés, bajo
las condiciones adecuadas, los biofiltros pueden ofrecer una alta eficiencia de
eliminacion a la vez que un proceso respetuoso con el medioambiente.

La mayor parte del trabajo encontrado en la literatura trata con modelos
para condiciones estacionarias [7][8][9], mientras que lo ideal es usar modelos
dindamicos, mas adecuados porque los biofiltros suelen trabajar con cargas
variables (por ejemplo, la concentracién de los sustratos o productos). En
general, se han aplicado modelos de flujo-pistén (PFR) para analizar el flujo
de fluido, a pesar de que la eleccién del modelo de reaccién ha diferido segin
los contaminantes y microorganismos que se utilizan. Asi, aunque la cinéti-
ca de primer orden irreversible es considerablemente comun [7], ha habido
otros estudios que han demostrado la necesidad de modelos de reaccion mas
involucrados. Esto abre las puertas a mas tipos de modelos que podrian ser
explorados en el futuro, pues la aplicacién de la biofiltracion se esta volvien-
do cada vez mas extendida [10]. También hay que tener en cuenta que un
modelo de reacciéon mas complejo restringe las posibilidades de obtener una
solucién analitica del sistema de biofiltro. Sin embargo, no se muestran mu-
chos problemas a la hora de obtener una solucién numérica (necesidad del
uso de Python y CFD, como en nuestro caso).

Se ha demostrado que los modelos de cinética de Monod se han aplicado con
resultados satisfactorios [11][12]. En nuestro modelo se consideraran fenéme-
nos conocidos que ocurren en la biofiltracién, donde las ecuaciones matemati-
cas seran obtenidas a partir de los balances de materia, que incluyen proce-
sos de adveccién, absorcidn, adsorcién, difusién y biodegradaciéon. El modelo
incluye expresiones biocinéticas detalladas para el amoniaco considerando
todas las inhibiciones bioldgicas que ocurren en el proceso de nitrificacion.
Este proceso consiste en la oxidacion de amonio a nitrito y la oxidacion de
nitrito a nitrato. Dado que el crecimiento de biomasa no es considerado en
este modelo, no hay procesos de descomposicién para el amonio y la biomasa
de nitrito oxidante.

1.2.2. Modelo fluidodinamico

El modelado riguroso de los fenémenos de transporte es esencial para repro-
ducir con precision el rendimiento de los sistemas de biofiltraciéon. Estudios
analizaron el efecto de la integracion de la dinamica de flujo de fluidos en
el desarrollo de estos modelos de biorreactores, imitando su hidrodinamica
y comportamiento en un reactor de biopelicula fijo. Los modelos 2D de bio-
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Figura 1.2: Comparacién entre herramientas de modelado [13]

rreactores se desarrollaron utilizando tres herramientas diferentes (AQUA-
SIM, MATLAB y CFD), obteniendo para esta ultima las menores desviacio-
nes frente a resultados experimentales. Esto resalta que las técnicas CFD son
adecuadas para modelar con mayor precision el rendimiento de los reactores
con biopelicula, permitiendo el estudio detallado de todas las variables hi-
drodindmicas involucradas en el proceso [13]. Visualmente podemos observar
dicha comparacién en la imagen 1.2.

Varios modelos matematicos se han utilizado para describir la hidrodindmica
al modelar el rendimiento de biorreactores en fase liquida, desde modelos de
flujo piston o modelos ideales mixtos hasta modelos de dinamica de fluidos
computacional [14], concluyendo que los modelos CFD son los mas comple-
tos porque nos permiten describir la evolucién espacio-temporal de fenémenos
fisicos y bioldgicos.

Los procesos de flujo de fluidos y transferencia de calor en medios porosos
son multiescala. Generalmente, estos procesos se asocian con tres escalas de
longitud diferentes: la escala de region, la escala de volumen representativo
elemental (REV) y la escala de poros (ver imagen 1.3) [16]. Las magnitudes
macroscépicas (porosidad y permeabilidad) suelen asociarse con un REV,
y las magnitudes macroscopicas se definen comunmente como el promedio
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Figura 1.3: Estructura porosa aleatoria [15]

volumétrico de las magnitudes microscépicas sobre el REV. La eleccién de
este volumen representativo es un proceso muy complejo: el REV de un me-
dio poroso se define como el volumen minimo sobre el cual se puede medir la
magnitud de interés que arrojara un valor representativo del conjunto. Se cree
que el tamano caracteristico del REV es mucho mayor que el de los poros (o
estructuras de matriz sélida), pero considerablemente menor que el tamano
caracteristico de la region de flujo macroscépico. Los procesos dominantes y
las ecuaciones que los rigen pueden variar con las escalas, y para modelar el
flujo de fluidos y la transferencia de calor en medios porosos a diferentes es-
calas de longitud, se deben emplear diferentes enfoques computacionales [15].

De acuerdo con lo anterior, el objetivo de este Trabajo Fin de Grado es con-
tribuir al conocimiento existente sobre como la consideraciéon de la dindmica
del flujo de fluidos puede ayudar a desarrollar modelos mas rigurosos para los
procesos de biofiltracién. Concretamente, se desarrollara un modelo de anali-
sis de transferencia de masa y distribucién de tiempos de residencia para
caracterizar el comportamiento del fluido y evaluar la eficiencia del sistema.

1.3. Objetivos y alcance

El presente Trabajo de Fin de Grado tiene como finalidad el desarrollo de
un modelo dindmico aplicado a biofiltros, orientado a predecir y optimizar la
conversion de amoniaco en nitrato, con el propodsito de incrementar la eficien-
cia y sostenibilidad del proceso. Para ello, se recurrira a modelos basados en
redes de reactores ideales, alimentados por datos experimentales proporcio-
nados por terceros, que permitiran reproducir el comportamiento transitorio,
asi como la distribucion axial, de los reactivos y productos en el sistema.

Inicialmente, se abordara la comprensién de los fenémenos que tienen lugar
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en un biorreactor, asi como la definicién del mecanismo de reaccién bio-
quimica implicado. A partir de este conocimiento, se establecera un sistema
de ecuaciones que modelice los balances de materia presentes en el biofil-
tro, empleando como referencia el comportamiento de reactores de mezcla
completa en continuo (CSTR). Dicho modelo serda implementado mediante
la libreria BioSteam de Python, obteniéndose asi un primer esquema basado
en ecuaciones diferenciales ordinarias, capaz de simular el régimen transitorio
del proceso con resolucion axial y con una ejecucion agil en tiempo real.

De manera complementaria, se dotara al modelo de una resolucién multies-
cala, integrando para ello los resultados de simulaciones CFD de un volumen
representativo del lecho poroso. Para el desarrollo de esta parte, se construira
la geometria del biofiltro en SolidWorks, incorporando un medio poroso con-
formado por una red de anillos Kaldnes, gracias a la informacién cedida por
colaboradores. Posteriormente, se procedera al mallado de la geometria y a
su adecuacion a las condiciones de andlisis establecidas en ANSYS Fluent,
definiendo asimismo los flujos de trabajo numérico-experimental que permi-
tan predecir las curvas del parametro adimensional kpa - 7 frente al niimero
de Reynolds, y optimizar asi el rendimiento del sistema.
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Capitulo 2

Metodologia

2.1. Descripcién del reactor

El sistema de estudio es un reactor tubular hecho de propileno que cuenta con
un lecho poroso en el interior, compuesto por anillos Kaldnes (ver seccion 2.3.
Modelo fluidodindmico del REV - Geometria) y una torre de lavado sobre él.
Las principales dimensiones se observan junto a la imagen 2.1.

» Area transversal: 0.5 m?
= Altura lecho poroso: 1.4 m

s Altura desde la base hasta el
lecho: 1.573 m

s Altura desde la base hasta la
ducha de liquido: 3.2 m

s Volumen total: 1500 L

s Volumen del lecho: 704 L

Figura 2.1: Geometria del reactor
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2.1.1. Corrientes y reaccién quimica

El biorreactor que va a ser analizado en este trabajo tiene ciertas peculiarida-
des, y la mas resaltada se basa en las distintas direcciones en las que circula
cada flujo de sustrato y producto.

Existen dos componentes en fase gas, los sustratos de amoniaco (NHj) y
oxigeno (O3), que entran desde la parte inferior del biorreactor para circular
en sentido ascendente, venciendo el efecto de la gravedad, para acabar esca-
pando por la parte superior.

Por otra parte, el tercer sustrato, que consiste en bicarbonato de sodio
(NaHCOs3), sera introducido al biorreactor por la parte superior, circulando
de manera descendente, a favor del sentido de la gravedad, para abandonar
el sistema por la parte inferior.

La reaccién quimica que se produce en el biorreactor se basa en la transfor-
macién de amoniaco (posteriormente transformado a ion amonio) en nitrato
de sodio (lo que es denominado reaccién de nitrificacién) en una base de
bicarbonato de sodio, componente regulador de pH. Ademas, la reaccion es
aerobia, por lo que se necesita el aporte de oxigeno. El producto de la reac-
cién entre los tres sustratos, el nitrato de sodio (NaNOs) se forma dentro
del reactor y sale, igualmente, por la parte inferior, por lo que sigue la mis-
ma direccién que el bicarbonato. La reaccién quimica, con sus coeficientes
estequiométricos, es la siguiente:

NH,* 4 1,863 05 + 0,008 CO5 — 0,98 NO;~ + 1,98 HT
+0,0941 HoO + 0,0196 C5H-NO,

CO, + H,O == H* + HCO3~

Asi, sabiendo la masa de amoniaco que entra, como es el reactivo limitante,
calculamos la masa de C'O5 necesaria para la reaccion, teniendo en cuenta la
estequiometria. Con ello, calculamos la masa y concentraciéon de bicarbonato
que se necesitan para ese C'Os, y, a partir del bicarbonato, la de NaHCOs.

Por otra parte, a partir de la masa de amoniaco, también se calcula la masa

de nitrato que se forma en la reaccién, y a partir del nitrato, se calcula el
nitrato de sodio que se formaria.
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NaHCO:s

» Caudal de gas: 0.14 m3/s

» Caudal de liquido: 0.00991
m3/s

s Concentracién de amoniaco
en gas: 3.6 g/hora

= Concentracion de oxigeno en

NH:.0. — gas: 5.18 g/hora
H—— NaNO:

s Concentracién de NaHCO3
0 en liquido: 1.65 g/hora

Figura 2.2: Corrientes en el PFR

En la figura 2.2 se muestra un esquema de los flujos que circulan por el bio-
rreactor de manera simplificada. A pesar de que el reactor PFR tenga tres
entradas y una salida, se modelaran los CSTR con cuatro entradas y cuatro
salidas, debido a la necesidad de programarlos en cadena, considerando las
entradas de un reactor como las salidas del anterior. Igualmente, esto es uni-
camente relevante a nivel de programacion del modelo.

2.2. Modelo cinético

2.2.1. Modelo del reactor

Simular la variacion tanto espacial como temporal de las concentraciones de
los reactivos y productos a lo largo del biorreactor resulta una tarea conside-
rablemente ardua, tanto matematica como computacionalmente. Es por esto
que se utilizan diversas aproximaciones, como la simulacién de un Reactor
Flujo-Pistén (PFR) como un conjunto de Reactores Continuos de Tanque
Agitado (CSTR).

El rendimiento relativo de los reactores discontinuos, CSTR y PFR, puede

considerarse desde un punto de vista tedrico en términos de conversiones de
sustrato y concentraciones de producto obtenidas utilizando recipientes de
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Large number of CSTRs

Four CSTRs of
equal size

PFTR

{or batch reactor)

Single CSTR

Figura 2.3: Cascada de CSTR frente a PFR [17]

igual tamano. Se puede demostrar teéricamente que, a medida que aumenta
el nimero de etapas en una cascada de CSTR, las caracteristicas de conver-
sion de todo el sistema se aproximan a las de un reactor de flujo pistén ideal
[17], tal y como se representa de manera esquemética en la figura 2.3.

En un CSTR tnico y bien agitado, operado con las mismas concentraciones
de entrada y salida, como las condiciones del recipiente son uniformes, se
produce un cambio brusco en la concentracion de sustarto tan pronto como
este entra en el reactor. En una cascada de CSTR, en cambio, la concentra-
cion es uniforme en cada reactor pero se produce una disminucion escalonada
entre cada etapa. Asi, a mayor nimero de unidades en la cascada, el perfil
de concentracién se acerca mas al comportamiento de flujo piston.

Los beneficios asociados con determinados disenos de reactores o modos de
operacion dependen de la cinética de reaccion. Para reacciones de orden cero,
no existe diferencia entre reactores CSTR y PFR en términos de tasa de con-
versién global. Sin embargo, para las mayoria de las reacciones (incluyendo
las de primer orden y las que siguen la cinética de Michaelis-Menten, como
en el caso de este andlisis), la velocidad de reaccién disminuye a medida que
lo hace la concentracion de sustrato, en reactores PFR. Por tanto, dicha ve-
locidad es alta al inicio, para posteriormente caer de forma gradual a medida
que se consume el sustrato. En cambio, en un CSTR, el sustrato que ingresa
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se diluye de inmediato hasta la concentracion final o estacionaria, por lo que
la velocidad de reaccion es relativamente baja en todo el reactor.

| Y

Gas Liquid  Biofilm Gas bulk: : Liquidbulk Biofilm

| nvs-1 | | nvs-1 | | |

nvs | dC/dr l—>-| dCy/de I—)l nb |
y

|n\'s-'-1 | |nvs+1 | |

| —

ol i Diffusion

Advectione | Advection e,

-
-~
#

Eiological’y

l l \agncton

Figura 2.4: Subdivisién del reactor en etapas y procesos de difusion [18]

En cada etapa se incluirdn tres dominios: la fase gas, correspondiente al
amoniaco y al oxigeno; la fase liquida, donde aparecera el bicarbonato de
sodio y el nitrato de sodio, y la fase biofilm, que es donde tendran lugar las
reacciones quimicas. Se producira una difusién desde la fase gas a la fase
liquida y, posteriormente, otra difusién hacia la biopelicula [18]. La separa-
cién en etapas y proceso de difusion se observa en la figura 2.4.

Ademas de esta aproximacién en etapas, llevaremos a cabo una segmentacion
complementaria en tres zonas fisicas del biofiltro, ya que ha sido demostrado
que este enfoque garantiza una mayor fiabilidad en los resultados [19].

Las ventajas que se obtienen de esta separacion de la estructura del reac-

tor se basan en una mayor precision, pues captura la dindmica de flujo en
distintas zonas en lugar de asumir un solo comportamiento global; la con-
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sideracién de efectos locales, un mejor ajuste a datos experimentales, sobre
todo en relacion con el tiempo de residencia del gas, y es posible diferenciar
entre distintos materiales de empaque.

Dichas zonas son las siguientes:

Zona 1. Inferior al lecho poro-
SO =

Esta zona actiia como un espacio de mezcla s

antes de que el fluido entre al material de
empaquetamiento (anillos Kaldnes). Se mo-
dela como dos reactores CSTR, reflejando
un mayor grado de dispersién y mezcla en
este area.

Zona 2. Lecho poroso

Es la zona principal donde ocurre la trans- 0
ferencia de masa y la biodegradacién de ERHH
los contaminantes. Se modelard como un
PFR a través de una serie de 50 CSTR en
linea.

Figura 2.5: Divisién por zonas

Zona 3. Superior al lecho poroso

Es una zona similar a la primera, y se trata de una seccién que permite la
homogeneizacién del flujo antes de salir del reactor. Se representa como un
unico CSTR debido a su comportamiento de mezcla.

A continuacion, se presentan los balances de materia realizados a las distin-
tas fases del dominio. El origen matematico y fisico de las expresiones que
se veran a continuacion, asi como la explicacién de los distintos términos
que intervienen, se recoge en el Anexo I: Conceptos fisico-biolégicos en los
balances de materia.

2.2.2. Balance a la fase gas

El balance a la fase gas cuenta con un elemento de variaciéon de la tasa de
entrada y de salida del elemento i en el volumen de control V y un término
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de transferencia de masa de la fase gas a la liquida.

dcs  Cg, - CF .
dCtl — ) 7 _ kLai . (Cilnterfase . ClL) (21)

Donde:

CS . es la concentracién de entrada del elemento i gas.

in,i

CE es la concentracién del elemento i en la fase gaseosa.

V es el volumen del reactor.

kra; es el coeficiente de transferencia de masa del elemento i.

n Ointerfase og 15 concentracion en la interfase del elemento i.

» CL es la concentracién del elemento i en la fase liquida.

El subindice i hace referencia tanto al NHz como al O,, los dos elementos
que se encuentran en fase gas.

La concentracion en la interfase del elemento i se calcula utilizando la Ley
de Henry:

Ciinterfase — kH,i . R (22)
Donde:

» kg, es la constante de Henry del elemento i.

= P; es la presion parcial del elemento i en el liquido.

2.2.3. Balance a la fase liquida

En el balance a la fase liquida aparece un término de variacién entre la tasa
de entrada y de salida del elemento i a un volumen de control V, un término
de transferencia de masa de la fase gas a la liquida, y un término de difusion,
basado en la Ley de Fick.

L CcL. oL ] . D.
dCl _ ini i + kLai . (C«}nterfase o C«]L) _ a ?
¢-0r

L B
(O = O 2.
dt V i (Cl Cl ) ( 3)

Donde:

» CL . esla concentracién de entrada del elemento i liquido.

in,i
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» CF es la concentracién del elemento i en la fase liquida.

= I es el volumen del reactor.

» kra; es el coeficiente de transferencia de masa del elemento i.
Cinterfase o5 13 concentracion en la interfase del elemento i.
» CL es la concentracién del elemento i en la fase liquida.

= g es el area especifica.

m D, es el coeficiente de difusiéon del elemento 1.

= ¢ es la porosidad.

= Oy, es el grosor efectivo del biofilm.

» CF y OB son las concentraciones en las fases liquida y de biofilm, res-
pectivamente, del componente i.

En este caso, el subindice i hace referencia al amoniaco y al oxigeno que han
difundido de la fase gas a la fase liquida.

Para el caso del NaHCO3 y NaNOs, elementos que tinicamente se encuen-
tran en la fase liquida, no difunden desde la fase gas, en el balance no aparece
el término de transferencia de masa.

dck  CcLk.—cl 4. D. L B
i Y T OF it _C 2.4
o= S (e - o) 24)

2.2.4. Balance a la biopelicula

En la biopelicula aparecen dos tipos de ecuaciones: el balance de masa para
los elementos de la fase liquida que difunden al biofilm y el balance de la
biomasa en el biofilm. La primera expresion es la siguiente:

dt  ¢-0L

(CF = CF) —n-p (2.5)
Donde:
= @ es el area especifica.

n D, es el coeficiente de difusion del elemento 1.
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¢ es la porosidad.

01, es el grosor efectivo del biofilm.

CL y CB son las concentraciones en las fases liquida y de biofilm, res-
pectivamente, del componente i.

7 es el factor de eficiencia.

1 es la tasa de reaccion, que se modela utilizando la cinética de Michaelis-
Menten.

. Ch . Cy
e K, +C1 ag - (K, + Cs)

I (2.6)

Donde:

" Unax €S la tasa maxima de reaccidn.

» C; y Cy son las concentraciones de los sustratos (la concentracién en el
biofilm y el oxigeno).

» K, v K, son las constantes de Michaelis-Menten.

2

= s es el coeficiente estequiométrico para el sustrato 2 (oxigeno).

La segunda expresion, para la biomasa del biofilm, toma la siguiente forma:

dCBiofiim @ D, L B a- Do, . .
i goay (v Onm) + s m (06, = Co) = (27)
Donde:

= g es el area especifica.

» Dyp, es el coeficiente de difusién del amoniaco.

Do, es el coeficiente de difusion del oxigeno.

¢ es la porosidad.

01, es el grosor efectivo del biofilm.

CXu, v Crhy, son las concentraciones en las fases liquida y de biofilm,
respectivamente, del amoniaco.
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Cp, v C3, son las concentraciones en las fases liquida y de biofilm,
respectivamente, del amoniaco.

n es el factor de eficiencia.

1 es la tasa de reaccion, que se modela utilizando la cinética de Michaelis-
Menten.

Chiosilm €8 la concentracién de biomasa en el biofilm.

2.2.5. Distribucion de tiempos de residencia

Para obtener la distribucion de tiempos de residencia partiendo del modelo
cinético, llevaremos a cabo el experimento del trazador (tracer experiment
[20]). Y es que la DTR puede determinarse inyectando un trazador inerte al
reactor en el tiempo t=0. La concentracion del trazador, C, en la corriente de
salida es medida como funcién del tiempo. La figura 2.6 muestra un esquema
del proceso.

Feed Effluent
Reactor .

Injection Detection

Schematics for RTD Measurement

Figura 2.6: Esquema del experimento del trazador [21]

Cabe destacar que el trazador debe ser no reactivo, facilmente detectable
y tener propiedades fisicas similares a la mezcla del reactor, para que asi
Unicamente se esté moviendo a través del reactor sin reaccionar con otros
compuestos. Esto implica que su concentraciéon cambia tinicamente debido al
flujo y la mezcla, pero no por consumo o generaciéon quimica. Es por eso que
en el balance utilizado para obtener la concentracién a la salida no se incluye
ningun término de reacciéon quimica.
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Los dos métodos mas usados de inyeccién son el pulso y el escalén. En este
caso, utilizaremos el primero. Para ello, definimos un sistema de ecuaciones
diferenciales que describe la concentracién del trazador en cada CSTR:

daC  Ci — G

dt T
Esta expresion representa la ecuacion de balance de masa: el cambio de con-
centracion en el i-ésimo CSTR es debido al flujo de entrada desde el i-1 y la
salida propia. En el caso del primer CSTR, tinicamente se tiene en cuenta la
concentracion de entrada.

(2.8)

2.3. Modelo fluidodinamico del REV

Para poder modelar el biorreactor y estudiar las variables hidrodinamicas
involucradas en el proceso de produccién de nitrato de sodio, estudiando
el efecto del fenémeno de transporte de masa para asi poder predecir las
variaciones de concentracién y la eficacia del proceso, crearemos un modelo
fluidodinamico el proceso en ANSYS Fluent.

2.3.1. Geometria

Con el objeto de reducir la complejidad computacional pero a la vez obte-
ner resultados precisos y generalizables a condiciones reales de operacion,
utilizaremos el llamado Volumen Representativo Elemental (REV, del inglés
Representative Elementary Volume) que, en este caso, estd conformado por
un cubo lleno de fluido con cuatro anillos Kaldnes en su interior (ver subsec-
cion 3.1.1. Lecho poroso. Anillos Kaldnes), distribuidos de manera aleatoria
para simular la porosidad maxima.

Estos elementos, fabricados en polietileno de alta densidad (HDPE), presen-
tan una geometria cilindrica con estructuras internas en forma de aletas o
paletas, lo que permite disponer de una amplia superficie especifica protegida
para la formacion del biofilm. A continuacion, se adjunta una imagen real de
un grupo de anillos Kaldnes, de tipo K1, como los que se han incluido en el
biorreactor.

Los anillos kaldnes son un medio eficiente para nitrificacion y desnitrificacién

en comparacién con otros medios como los anillos Norton o césped artificial
Finturf [22]. Y es que su estructura permite un buen flujo de agua y oxigeno,
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evitando problemas de obstruccion.

Su diseno permite que, al estar en
suspension en el medio liquido, los
anillos se mantengan en constante
movimiento gracias a la agitacién o
aireacion del sistema, lo cual favore-
ce la renovacion del sustrato en la in-
terfase biofilm-liquido. Ademas, es-
te movimiento propicia una autolim-
pieza parcial [24] de las biopeliculas
envejecidas mediante la cizalladura
derivada de los choques entre anillos
y con las paredes del reactor, evitan-
do la sobreacumulacién de biomasa
inactiva [25].

Figura 2.7: Anillos Kaldnes [23]

Una de las principales ventajas de este sistema es su alta superficie especifi-
ca por unidad de volumen, lo cual permite incrementar significativamente
la cantidad de biomasa en el reactor sin necesidad de aumentar su volumen

total.

Para la simulacion CFD se ha creado un modelo simplificado de los anillos
Kaldnes en SolidWorks, pudiéndose observar su geometria en la figura 2.8.
Se trata de un cilindro cuyas medidas se observan a la derecha de la imagen.

Figura 2.8: Anillo Kaldnes

Didametro exterior: 10.2 mm

Diametro hexagono: 4 mm

Altura: 10 mm

Espesor paredes: 0.1 mm

3

Volumen ocupado: 59.63 mm

Para representar el constante movimiento de los anillos en el biorreactor vy,
en consecuencia, la distribucién aleatoria de los mismos, creamos un volumen



representativo basado en un cubo de fluido conteniendo a 4 anillos Kaldnes,
ya que se considerd que con dicha cantidad era posible crear una zona repre-
sentativa del lecho poroso.

Colocamos los anillos en dos filas, orientados en distintos angulos para simular
una mayor aleatoriedad y conseguir la maxima porosidad. Dicha porosidad
la podemos calcular teniendo en cuenta el volumen del cubo y el volumen de
cada anillo, dato que puede ser extraido del propio programa SolidWorks y
que ha sido mostrado en la figura 2.8.

En cuanto al volumen del cubo, se calcula manualmente como se indica a
continuacion en la figura 2.9.

» Dimensiones: 29x29x26 [mm]

= Volumen: 29 - 29 - 26 = 21866 mm?

Figura 2.9: Cubo de fluido

Definimos la porosidad, o fracciéon de espacios vacios, como la relacién que
existe entre el volumen de espacios vacios y el volumen total. El primer
término se corresponde con el volumen del cubo que no esta ocupado por los
anillos, y serd por donde circule el fluido. Este se calcula sustrayendo el vo-
lumen de los cuatro anillos al volumen total del cubo calculado previamente.

Volumen espacios vacios = Volumen cubo — 4 - Volumen anillo
= 21866 — 4 - 59,63 (2.9)
= 21627,48 mm®
Volumen espacios vacios  21627,48

Porosidad = Volumoen total = —Tse6 — 0,9891 (2.10)

Por lo tanto, con esta distribucién, la porosidad serd del 98.91 %
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2.3.2. Mallado

Para la realizacion de las simulaciones numéricas se ha seleccionado una es-
trategia de mallado basada en la tecnologia Poly-Hexcore implementada en
ANSYS Fluent. Esta metodologia se fundamenta en el empleo de hexaedros
octree de alta calidad en la regién central del dominio computacional, combi-
nados con prismas isotrépicos en las zonas proximas a las paredes, conectados
mediante elementos poliédricos generados automaticamente mediante la tec-
nologia Mosaict™.

Figura 2.10: Mallado de la geometria

La eleccion de este tipo de mallado se justifica principalmente por sus venta-
jas demostradas en términos de eficiencia computacional y precision numéri-
ca. Segun estudios previos, como el realizado en el marco del 3rd ATAA CFD
High-Lift Prediction Workshop [26], la utilizacién de mallas Poly-Hexcore
permite reducir entre un 20 % y un 50 % el nimero total de elementos res-
pecto a las configuraciones Hexcore convencionales, sin que ello suponga una
pérdida significativa en la calidad de los resultados. En consecuencia, se ob-
tiene una disminucién del tiempo de cédlculo aproximada del 10% al 50 %,
dependiendo de la complejidad geométrica y de las condiciones de contorno
especificas del caso.

Ademas, la capacidad de los elementos poliédricos Mosaic para conectarse de
forma conforme y automética entre regiones de malla estructurada (octree
hexaedros) y regiones no estructuradas (prismas en la capa limite) permite
generar mallas de alta calidad en geometrias complejas.
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Figura 2.11: Detalle del mallado

2.3.3. Materiales

En el proceso de nitrificacion llevado a cabo en el biorreactor se han emplea-
do los siguientes compuestos quimicos, que actiian como sustratos, fuente de
oxigeno y agente regulador del pH:

» Amoniaco (N Hj3): se utiliza como sustrato principal del proceso. Se
introduce en el reactor en forma de gas comprimido, actuando como
fuente de nitrégeno reducido para las bacterias nitrificantes. Durante
la reaccién, el amoniaco es oxidado inicialmente a nitrito y posterior-
mente a nitrato.

» Oxigeno (O3): suministrado en fase gaseosa mediante una bombona
de oxigeno comprimido conectada al sistema de aireacién del biorreac-
tor. El oxigeno actia como aceptor de electrones en las reacciones de
oxidacién del amoniaco, siendo esencial para el metabolismo de las bac-
terias nitrificantes.

» Bicarbonato de sodio (NaHCOs): se introduce en el medio en for-
ma de disolucién acuosa y actia como agente regulador del pH y fuente
adicional de carbono inorganico para el crecimiento bacteriano. Duran-
te el proceso de nitrificacion se genera dcido nitrico como subproducto,
lo que tiende a acidificar el medio; el bicarbonato permite mantener el
pH en valores 6ptimos para la actividad microbiana.
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» Agua destilada (H,0): utilizada como disolvente en la preparacion
de las soluciones de bicarbonato de sodio y para mantener el volumen
de trabajo dentro del biorreactor.

Estos compuestos permiten llevar a cabo de forma controlada el proceso de
conversiéon biolégica de amoniaco a nitrato en condiciones aerobias, mante-
niendo el equilibrio de pH y oxigeno disuelto necesario para garantizar la
viabilidad y eficacia de las poblaciones microbianas implicadas.

Por simplicidad en las simulaciones, y para evitar la creacién de nuevas es-
pecies como el bicarbonato de sodio, unicamente simularemos el dominio
multifasico con aire (equivalente a la mezcla gas entre oxigeno y amoniaco)
y agua (equivalente al bicarbonato de sodio).

2.3.4. Ecuaciones gobernantes

Las ecuaciones que se resuelven son la ecuaciéon de continuidad y de momento
para la mezcla; la ecuacion de fracciéon de volumen para la fase secundaria
y expresiones algebraicas para las velocidades relativas. A continuacion, des-
glosamos dichas ecuaciones.

Ecuacién de continuidad

La ecuacion de continuidad para la mezcla es:

9 () V- (i) = 0 (2.11)

donde v, es la velocidad media ponderada en masa:

5, = b=t OkET (2.12)
Prm
y pm €s la densidad de la mezcla:
Pm = Z kP (2.13)
k=1

donde oy, es la fraccién de volumen de la fase k.
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Ecuacion de cantidad de movimiento

La ecuacién de cantidad de movimiento para la mezcla se obtiene sumando
las ecuaciones de momento individuales de todas las fases. Se puede expresar
como:

2

+ pm§+ ﬁ -V (Z akpkﬁdr,kﬁdr,k) (214)
k=1

donde n es el nimero de fases, F' es una fuerza de cuerpo, y p,, es la viscosidad
de la mezcla:

JTRES Zak,uk (2.15)
k=1

La velocidad de arrastre de la fase secundaria k se define como:
Vgr e = U — Upy (2.16)

Ecuacién de la fraccion de volumen para la fase secundaria

A partir de la ecuacién de continuidad para la fase secundaria p, se puede
obtener la ecuacién de fraccién volumétrica para dicha fase:

0 . , — .
ot (appp) + V- (apppUn) = =V - (pppTarp) + Z (Mgp — Tipq) (2.17)

g=1

Velocidad relativa y velocidad de deslizamiento

La velocidad relativa se define como la velocidad de una fase secundaria (p)
respecto a la velocidad de la fase primaria (g):
vl =7, — 7, (2.18)

La fraccién masica de cualquier fase (k) se define como:

o, = Pk (2.19)

Pm
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La velocidad de deslizamiento y la velocidad relativa (17;;1) estan conectadas
por la siguiente expresion:

N
arp = Upe = Y cxlifs! (2.20)
k=1
donde 7 es la velocidad de la fase k relativa a la fase g.
Se utiliza una formulacién algebraica para el deslizamiento, basada en el su-
puesto basico de prescribir una relacién algebraica para la velocidad relativa,
suponiendo que se alcanza un equilibrio local entre las fases sobre una escala

espacial corta [27]. La forma de la velocidad relativa es dada por :

—rel Tp Pp — Pm =
U= a 2.21
P f arrastre < pp ) ( )
donde 7, es el tiempo de relajacion de la particula:
d?
7, =22 (2.22)
18tq

d es el didmetro de las particulas (o burbujas o gotas) de la fase secundaria
p, d es la aceleracion de la particula secundaria. La funcién de arrastre por
defecto farrastre s€ toma de Schiller y Naumann [28]:

14 0,15Re”%"  Re < 1000
farrastre = (223)
0,0183 Re Re > 1000
y la aceleracién a tiene la forma:
U,
G=G— (G V) — — (2.24)

ot

La forma mas simple del modelo algebraico de deslizamiento es el llamado
modelo de flujo de deriva, en el cual la aceleracion de la particula se da por la
gravedad y/o una fuerza centrifuga, y el tiempo de relajacién de la particula
se modifica para tener en cuenta la presencia de otras particulas.

En flujos turbulentos, la velocidad relativa deberia contener un término de
difusion debido a la dispersion que aparece en el impulso para la fase dispersa.
ANSYS Fluent anade esta dispersion a la velocidad relativa:

_ 2
Upy = (p” pm) T g (v% - —Vaq> (2.25)

Pp lgﬂqfarrastre Ot Qp Oy
donde o; es un nimero de Prandtl/Schmidt establecido en 0,75 y n; es la
difusividad turbulenta. Esta difusividad se calcula a partir de la correlacion
de velocidad fluctuante continuo-dispersa, tal que:
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k? ol ~1/2
ne=Cu (1 ﬁW) (1+CpC2) (2.26)

ﬁrel
’L (2.27)
2/3k
donde 7, es la relaciéon temporal entre la escala de tiempo de los remolinos
turbulentos energéticos afectados por el efecto de cruce de trayectorias y el
tiempo de relajacién de la particula, Cs = 1,8 — 1,35 cos? 0, y

Cy:

—rel | =

Turbulencia. Modelo SST k-w

El modelo de turbulencia k-w SST (Shear-Stress Transport) es una formu-
lacion URANS (Unsteady Reynolds-Averaged Navier-Stokes) mejorada que
permite la resolucién del espectro turbulento en condiciones de flujo ines-
table. Es un modelo empirico basado en ecuaciones de transporte para la
energia cinética turbulenta (k) y la tasa de disipacién especifica (w). Incor-
pora todas las mejoras del modelo k-w BSL (Baseline) y, ademads, considera
el transporte de la tensién de cizallamiento turbulenta en la definicion de la
viscosidad turbulenta

La ecuacién de la Energia Cinética Turbulenta (k) es la siguiente:

opk 0
22 4 —(puik) = Gy, — pBTkw

0 Lt ok
+ a—x] {(M + O'_k) a—x]} (2.28)

Y la ecuacién de la Tasa de Disipacién Especifica (w):

% + i(puiw) = oGy — pPw?

0 Mt Ow
" o, K“ i Z) 0_%-]
+(1— Fl)z—pl%a—“ (2.29)

Owo w 0x; 0T
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2.3.5. Modelos multifasicos

Dado que el sistema objeto de estudio consiste en un flujo multifasico gas-
liquido a través de un lecho poroso, ha sido necesario recurrir a un modelo
de simulacion adecuado para representar correctamente la interaccion entre
ambas fases.

Debemos conocer la proporcion en la que se encuentra cada fase, pues esto
condicionard el tipo de modelo a utilizar. Para ello, utilizaremos los datos de
caudal, proporcionados por los colaboradores.

» El caudal de gas (aire) es de 0.14 m?/s
» El caudal de liquido es de 9.91-1073m3/s

Por lo tanto, la relacion entre la fase gas y la liquida es:

Fase liquida 5,78 - 1078
Fase gas 0,14

= 0,066 = 6,6 % (2.30)

Por lo tanto, la fase liquida ocupa 0.066 veces la fase gas, lo que se traduce
en la presencia de pequenas gotas de fase liquida y una pequena pelicula en
un medio continuo de gas. Para este tipo de problema, Ansys Fluent propor-
ciona los modelos Volume of Fluid (VOF), Mixture y Euleriano, asi como el
Discrete Phase Model (DPM) [28].

Como las gotas de agua estan dispersas en el aire continuo, los modelos Euler-
Euler (Mixture y Eulerian) son adecuados cuando las fases se tratan como
continuos interpenetrantes y las fases se mezclan o separan, a diferencia del
VOF, que rastrea interfaces definidas. El DPM podria ser una opcién, pero
elegimos los modelos Euler-Euler.

Es esperable que las gotas de agua, incluso si son pequenas, se muevan a
una velocidad diferente al aire cirundante debido al arrastre y la gravedad
(slip velocity). El modelo Mixture esta diseniado para manejar esta diferencia
de velocidades mediante expresiones algebraicas para las velocidades relati-
vas.Aunque el modelo Euleriano también lo hace resolviendo ecuaciones de
cantidad de movimiento para cada fase, el Mixture lo logra con un costo
computacional menor. Este tltimo modelo se presenta como un equilibrio
razonable entre precision y eficiencia computacional, lo que lo hace adecuado
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para resolver el caso de estudio.

El modelo elegido es un modelo multifasico simplificado, disenado para dos
o mas fases que se tratan como continuos interpenetrantes. Este modelo re-
suelve la ecuacién de cantidad de movimiento, de continuidad y de energia de
la mezcla, las ecuaciones de fraccién de volumen para las fases secundarias
y expresiones algebraicas para las velocidades relativas (o de deslizamiento).
Puede modelar flujos donde las fases se mueven a velocidades diferentes o a
la misma velocidad. Resuelve un menor niimero de ecuaciones que el modelo
Euleriano, siendo menos costoso computacionalmente.

2.3.6. Condiciones de contorno

Las siguientes condiciones de contorno permiten replicar las condiciones de
operacién deseadas y aprovechar las simetrias del sistema para reducir el cos-
te computacional.

periodic

symmetry

symmetry

N

periodic

Figura 2.12: Condiciones de contorno modelo 3D
Se ha aplicado una condiciéon de contorno de tipo periodic entre las caras in-
ferior y superior del dominio (inlet y outlet, respectivamente). Esto permite

simular un flujo continuo a través del volumen representativo, de manera que
las propiedades del fluido que abandona el dominio por la cara superior se
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reintroducen en la cara inferior.

Ademas, para imponer un caudal mésico concreto, proporcionado por cola-
boradores y de valor igual a 0.168 kg/s (que, en el volumen representativo
equivale a 0.00028 kg/s), se define un gradiente de presién entre ambas caras
periédicas. El valor de dicho gradiente se ha determinado de manera iterativa

mediante simulaciones 2D, para reducir el coste computacional (ver Anexo
III: Modelo fluidodindmico 2D). El valor de dicho gradiente es de 847 Pa/m.

Por otra parte, las cuatro caras laterales del cubo han sido configuradas con
una condicion de contorno de tipo symmetry, lo cual implica que no existe
flujo normal a dichas caras, y que el gradiente normal de las propiedades del
fluido (presién, velocidad, etc.) es nulo.

2.3.7. Solver

Para la resolucién del problema CFD se ha empleado ANSYS Fluent, utili-
zando un enfoque de flujo estacionario, con un solver pressure-based y for-
mulacién en velocidad absoluta. Esta configuracion es la mas adecuada para
flujos incompresibles o débilmente compresibles, como el del caso tratado.

El solver pressure-based resuelve las ecuaciones de Navier-Stokes mediante
una formulacién que parte del calculo de la velocidad a partir de un campo
de presion que se corrige iterativamente. En este trabajo se ha utilizado una
formulacién segregada, donde las ecuaciones de conservacién (continuidad,
cantidad de movimiento, energia y ecuaciones de turbulencia) se resuelven
de manera independiente en cada iteracién, y se acoplan mediante el algo-
ritmo SIMPLE (Semi-Implicit Method for Pressure-Linked Equations). Este
proceso de solucién es robusto y eficiente para casos donde no se requiere
acoplamiento fuerte entre las variables.

El flujo se ha modelado utilizando una formulacion en velocidad absoluta,
adecuada para flujos sin movimiento relativo (por ejemplo, sin componentes
rotatorias como en turbomdaquinas). Esta formulacién considera la velocidad
del fluido en un sistema de referencia inercial.

En cuanto a los métodos de discretizacién, se ha utilizado el esquema Second
Order Upwind para los términos convectivos, lo cual proporciona una mayor
precision respecto al primer orden sin comprometer la estabilidad. Para la
interpolacion de la presion se empled el esquema Standard, y para el gradien-
te se uso el método Least Squares Cell Based.
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La solucion se consideré convergida cuando los residuos de las ecuaciones
de momento, continuidad y turbulencia descendieron por debajo de 1073 |
y cuando las variables fisicas monitorizadas (como presiéon y velocidad en
puntos clave del dominio) mostraron un comportamiento estable.

2.3.8. Calculo de kja

La eficiencia con la que el aire pasa de la fase gas a la fase liquida para
poder difundir posteriormente al biofilm es fundamental para el rendimien-
to del proceso bioldgico que se desarrolla en el interior del biorreactor. Este
fenémeno se cuantifica mediante el coeficiente volumétrico de transferencia
de masa, kpa.

Dicho coeficiente combina dos factores clave:

= Ly el coeficiente de transferencia de masa a través de la interfase gas-
liquido

= a: el area de contacto interfacial por unidad de volumen disponible para
la transferencia

De este modo, kpa representa la capacidad global de un sistema para trans-
ferir el oxigeno del aire desde el medio continuo hacia las gotas de liquido.
Para su determinacion, calcularemos el producto entre los dos factores ante-
riormente comentados [28] [29].

k’LCL = /{ZL - Q (231)

Coeficiente kg,

Para el cédlculo del coeficiente de transferencia de masa en fase liquida se
utilizé el modelo de penetracién de Higbie [30]. Este modelo se describe
mediante la siguiente ecuacion:

K,=2- (E>1/2 (2.32)

Donde:
= ¢ es la difusividad del gas. Por simplificacion, ya que no existe un valor

especifico para el aire, tomamos la difusividad del oxigeno en aire, ya
que es el elemento predominante, cuyo valor es 2:107? m?/s [31].
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= tes el tiempo de renovacién de la superficie, es decir, el tiempo promedio
que una pequena proporcién de interfase liquida permanece en contacto
con la fase continua (gas), antes de ser renovada por el efecto de la
turbulencia.

Dicho tiempo de renovacion puede ser estimado con la siguiente expresion:

t = (%)1/2 (2.33)

Donde:

= ¢: es la tasa de disipaciéon de energia cinética turbulenta, que representa
la cantidad de energia cinética turbulenta que se transforma en calor
por unidad de tiempo y volumen. Se mide en m?/s*

= v: es la viscosidad turbulenta del liquido, que describe la resistencia al
flujo de un fluido en un régimen turbulento, considerando la transferen-
cia de cantidad de movimiento debido a los remolinos o turbulencias.
Esencialmente, modela como la energia cinética se disipa y se transpor-
ta en un flujo turbulento [32].

Todos estos parametros se obtienen directamente de Fluent, pues varian a lo
largo del dominio del volumen representativo.

Con esto, la expresién completa para calcular el coeficiente ky, es la siguiente:

K =2 (52 (S [y (2.34)

™ 14

Area especifica, a

El segundo pardametro fundamental que condiciona la eficiencia del inter-
cambio es el area interfacial disponible por unidad de volumen del sistema,
conocida como area especifica (a) y expresada en unidades de m?/m?. Este
valor representa la cantidad de superficie de contacto efectiva entre fases dis-
ponible para la transferencia de materia en un volumen determinado.

El calculo del area especifica depende del estado en que se encuentra el liqui-
do dentro del volumen representativo considerado. Y es que, en las paredes
de los obstaculos existe la posibilidad de que se forme una delgada pelicula
liquida adherida a las superficies o el liquido se presente en forma de gotas
dispersas. Para aclarar esta situacién, se ha llevado a cabo un estudio es-
pecifico (ver Anexo IV: Andlisis de la Configuracion del Liquido: Formacion
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de Gotas o Pelicula en el Medio Poroso), con el objetivo de determinar la
configuracion real del liquido en dichas zonas. Los resultados de dicho anélisis
confirman que, en las paredes de los anillos se forma una fina capa de liquido
que escurre por efecto de la gravedad, y cuyo espesor es de 1.378 mm.

Para el area que ocupa el conjunto de peliculas que se forman en cada anillo
del dominio, crearemos una interfase en Fluent cuya fraccion de liquido sea
superior a 0.25, condicién para que se forme la pelicula de liquido. Como
necesitamos el area especifica, normalizaremos dicho area obtenida anterior-
mente al volumen del cubo de fluido.

Distribuciones aleatorias de kra

Dado que este parametro esta sujeto a incertidumbres asociadas a la esti-
macién numérica de magnitudes como la disipacion de energia turbulenta, la
viscosidad efectiva o la densidad del fluido, se aplicé el método estadistico
bootstrap para cuantificar dicha incertidumbre [33].

A partir del conjunto de valores simulados de kpa en diferentes condiciones
de operacién (distinto nimero de Reynolds), se generaron 1000 muestras
aleatorias con reemplazo, lo que permitié construir una distribucién empirica
del valor medio de dicho coeficiente. Este enfoque tiene la ventaja de no
requerir suposiciones sobre la distribucién subyacente de los datos (como
normalidad), y proporciona una estimacién directa de la media esperada y
su desviacion estandar como medida de dispersion.

2.3.9. Distribucién de tiempos de residencia

El andlisis de la distribucién de tiempos de residencia (DTR) permite estu-
diar el comportamiento del fluido dentro del dominio en términos de cuanto
tiempo permanecen las particulas en su interior. Esta herramienta es es-
pecialmente 1til para evaluar la eficiencia del reactor, ya que proporciona
informacion sobre la presencia de zonas de recirculaciéon o estancamientos.

Para calcular los tiempos de residencia en estado estacionario a través de
Fluent se utilizaron las llamadas pathlines o lineas de corriente: trayectorias
de particulas de la mezcla que muestran el tiempo acumulado hasta su salida.
Por lo tanto, para cada particula se tomara el ultimo valor de tiempo de la
lista, que corresponde con el tiempo a la salida del sistema.
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Distribuciones aleatorias de DTR

Debido a que la obtencién de los tiempos de residencia presenta una cierta
incertidumbre, especialmente al conseguirse mediante simulaciones numéricas
y métodos de postprocesado basados en el seguimiento de trazadores, se ha
optado por aplicar igualmente un andlisis estadistico mediante el método
boostrap. El cédigo en Python que permite calcular dichas distribuciones
aleatorias, tanto para kpa como para la DTR, se encuentra en el Anexo VI.
Distribuciones aleatorias para kpa y DTR.
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Capitulo 3

Resultados

Se presentan y analizan a continuacion los resultados obtenidos para los
modelos cinético y fluidodindamico del sistema de estudio, con el objetivo de
analizar su comportamiento y encontrar el punto de operacién 6ptimo para
mejorar el rendimiento del reactor.

3.1. Modelo cinético

3.1.1. Variacion axial de concentraciones

Teniendo en consideracion todos los enfoques comentados en la seccion 2.2.
Modelo cinético modelamos en Python el biorreactor de estudio, obteniendo
una variacion de concentraciones a lo largo de la longitud del reactor que se
puede observar en la figura 3.3.

En esta grafica, la longitud del biorreactor (eje x) representa, en realidad, la
altura del mismo, por lo que la parte de la derecha corresponde a la zona
superior del biorreactor, mientras que la parte de la izquierda hace referencia
a la zona inferior.

Analizaremos lo que ocurre en cada fase por separado.

Fase gas

El NHj y el Oy se inyectan desde la parte inferior y difunden hacia la fase
liquida, para posteriormente dirigirse hacia el biofilm adherido al medio po-
roso, donde tienen lugar las reacciones bioquimicas. Por ello, en la fase gas se
observa una disminucion progresiva de las concentraciones de estas especies
desde la entrada izquierda hasta la salida derecha, debido a la transferencia
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de masa continua desde la fase gas hacia la fase liquida.

La disminucién no es lineal, lo que sugiere que la difusiéon es rapida al inicio
(debido a una mayor diferencia de concentracion) y se ralentiza a medida que
se aproxima al equilibrio de particién con la fase liquida.

Fase liquida

Tanto el amoniaco como el oxigeno comienzan con concentraciones modera-
das debido a la transferencia desde la fase gas, y se mantienen relativamente
constantes durante buena parte del recorrido hasta que, hacia el final del reac-
tor, sus concentraciones disminuyen bruscamente por aproximarse al biofilm
e intensificarse las reacciones.

El NaHCOs;, inyectado desde la derecha, muestra un leve perfil decreciente
de derecha a izquierda, prueba de la difusién que se produce hacia el biofilm.
Por su parte, la concentracion de NaNOs en la fase liquida aumenta a lo
largo del reactor, a medida que se genera en el biofilm y se libera hacia el
liquido.

Fase Biofilm

Se aprecia una disminucion brusca de N H3 y O, a la entrada de la fase liqui-
da, por la izquierda, al ser consumidos por los microorganismos en el biofilm.

La concentracién de NaHCO3 muestra un decrecimiento leve a lo largo de
esta fase. Esto sugiere que se distribuye rapidamente en la fase liquida y no
presenta una demanda tan intensa como el Oy 0 NHs. Y es que, al fin y al
cabo, el uso del bicarbonato de sodio tiene como objetivo aportar el sodio
para el producto de la reaccién, ademés de regular el pH.

El NaNO3 aumenta a lo largo del reactor, reflejando la produccién acumula-
da en el biofilm y su liberacién continua hacia la fase liquida, aunque alcanza
el equilibrio rapidamente.

Por ultimo, la biomasa se mantiene practicamente constante, lo cual refleja
que el crecimiento o disminuciéon del mismo no es considerable en esta reac-

cion quimica.

Este conjunto de perfiles permite visualizar la dindmica de transferencia de
masa entre fases y la evolucion de reactivos y productos en un reactor con
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biofilm, donde la reaccion se limita a este ultimo y depende de la transferencia
desde la fase gas y liquida.

3.1.2. Analisis de sensibilidad

El comportamiento de un biorreactor esta fuertemente influenciado por parame-
tros operacionales y cinéticos que afectan tanto la eficiencia del proceso como
la estabilidad del sistema. Entre los factores més determinantes que seran
analizados se encuentran los caudales de entrada de amoniaco, oxigeno y bi-
carbonato (estan relacionados por la estequiometria de la reaccién quimica) y
el coeficiente de transferencia de masa, los cuales influyen directamente en la
disponibilidad de sustrato, oxigeno disuelto, y por ende, en la productividad
biolégica del reactor.

El objetivo de este analisis es evaluar como pequenas variaciones en estos
pardmetros afectan las salidas del modelo cinético (concentraciones axiales).
En concreto, tomaremos cuatro casos de los analizados en Fluent (ver seccién
3.2.3.): el caso base, el de caudal méximo, el de caudal minimo y un posible
caso 6ptimo. En la siguiente tabla se recogen los principales parametros para
cada caso.

EBRT [s] | Q, [m?/s] | Re [-] | gNH3/h | gO3/h | gNaHCO3/h | kpa [1/h]
2 0.35 467 9.12 16.99 4.13 12
5 0.14 187 3.65 6.79 1.65 7
9 0.08 104 2.02 3.78 0.92 125
30 0.02 31 0.61 1.13 0.28 815

Tabla 3.1: Parametros del analisis de sensibilidad del modelo cinético

Analizamos cada caso por separado, encontrandose las figuras de variacion
de concentraciones axiales al final de la seccién (figuras 3.1, 3.2, 3.3 y 3.4).

Caso minimo (EBRT = 30 s)

En el escenario con caudales de entrada minimos (figura 3.1), se observa que
las concentraciones de los reactivos se mantienen practicamente constantes
a lo largo del biorreactor, indicando que el suministro es tan bajo que ape-
nas se alcanza una velocidad de reaccion apreciable. Como consecuencia, la
formacion del producto NaNOj3 es practicamente nula a lo largo de toda
la longitud del reactor. La concentracion de biomasa en el biofilm también
permanece estable, lo que sugiere que el sistema opera muy por debajo de
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sus capacidades cinéticas, en un régimen limitado por la baja disponibilidad
de sustratos, sin crecimiento ni consumo significativo de biomasa.

Caso 6ptimo (EBRT = 9 s)

En este escenario 6ptimo (figura 3.2), los mayores caudales de entrada per-
miten un perfil més activo de reaccién. Se forma producto a lo largo del bio-
rreactor, alcanzando cerca de 1.5 g/L a la salida (recordando que el liquido
sale por el extremo izquierdo). Gracias al mayor caudal y mejor transferencia
de masa, los reactivos no se agotan al inicio y pueden reaccionar a lo largo
de todo el reactor. La biomasa al final es menor que en el caso minimo, lo
que indica que ha sido consumida por actividad metabdlica, a diferencia del
caso anterior en el que permanecia practicamente constante.

Caso base (EBRT = 5 s)

El caso base (figura 3.3) presenta un comportamiento similar al caso éptimo,
aunque con un tiempo de residencia algo menor. Los reactivos se consumen
mas rapidamente, y la biomasa también se reduce en mayor medida hacia la
salida, lo que refleja una mayor actividad biolégica localizada. La produccion
de NaNQOjs sigue siendo elevada, pero a costa de un mayor desgaste del
biofilm.

Caso méximo (EBRT = 2 s)

En este tltimo caso (figura 3.4), los caudales y la tasa de transferencia de
masa alcanzan sus valores maximos. Aunque se observa una alta conversion
de reactivos, la produccion de NaNOs no difiere significativamente respecto
a los casos intermedios, lo que sugiere una posible limitacion por el corto
tiempo de residencia. La biomasa al final del reactor es baja, probablemente
debido a que la alta actividad y el corto tiempo de contacto no permiten su
mantenimiento ni su regeneracion a lo largo del biorreactor.
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Figura 3.2: Concentraciones axiales en el caso 6ptimo
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3.1.3. Distribucién de tiempos de residencia

La curva DTR se observa en la figura 3.5. El cédigo en Python para obtener
dicha curva se recoge en el Anexo V. Cddigo en Python para DTR vy grdfica
de kr, - a - T vs Re.

Distribucién de Tiempos de Residencia (RTD)

—— n =53 CS5TRs

0.05 4

0.04

0.03

0.02

Concentracion del trazador

0.01 4

0.00 4

T T T T T T
0 5 10 15 20 25
Tiempo [s]

Figura 3.5: DTR con 53 CSTR

Como vemos, con 53 CSTRs la distribucién de tiempos de residencia se ase-
meja a aquella del PFR ideal y no a la del CSTR ideal (figura 3.6), por lo que
podemos considerar que es un numero adecuado de etapas para representar
nuestro biorreactor.

CSTR RTD and Pulse Input PFR RTD and Pulse Input

1.0 1 == Pulse Tracer Input 10+
—— CSTR Response

== Pulse Tracer Input
== PFR Response

o
=

0.0 0.5 10 15 2.0 2.5 3.0 0.0 0.5 10 15 2.0 2.5 3.0
Time (t) Time (t)

Figura 3.6: Curvas DTR para CSTR y PFR ideales [20]
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3.2. Modelo fluidodinamico del REV

Presentamos y analizamos los resultados obtenidos a partir de las simula-
ciones numéricas realizadas sobre el REV del biofiltro con el objetivo de
caracterizar el comportamiento del flujo a través del medio poroso simulado.

3.2.1. Campo de velocidades

El comportamiento del flujo en un lecho poroso es considerablemente com-
plejo debido a la presencia de obstaculos y porosidades introducidas por los
anillos Kaldnes. Esto conlleva que el perfil de velocidades no sea uniforme.

0.606
0.546
0.485

0.424
0.364
H 0.303

0.243
0.182

0.121
0.061

0.000

(m/s)

Figura 3.7: Campo de velocidad

En la figura 3.7, a la izquierda, se presenta un corte 2D del lecho donde se
visualiza el campo de velocidades mediante un mapa de colores. Esto se com-
plementa con una imagen tridimensional de las lineas de corriente, coloreadas
asimismo con los contornos de velocidad.

La distribucién heterogénea del flujo es causada por la presencia de los ani-
llos, que actiian como obstaculos en el paso del gas. Las zonas de mayor
velocidad (hasta 0.606 m/s) se localizan principalmente en los extremos late-
rales, donde el flujo encuentra menor resistencia. En contraste, en el interior
de los anillos y su estela se desarrollan regiones de baja velocidad (< 0.061
m/s), correspondientes a zonas de estancamiento o recirculacion.

Este patron sugiere que la transferencia de masa hacia las gotas de agua se
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ve afectada en las zonas de baja velocidad, pues favorecen un mayor tiempo
de contacto al mantenerse el liquido en esas zonas.

3.2.2. Campo de presiéon

Otra propiedad cuyo andlisis es interesante es la presion estatica. Concreta-
mente, visualizamos en la imagen 3.8 una seccién transversal del volumen
representativo, correspondiente a un plano YZ. Esto viene complementado
con una escala de colores para visualizar las zonas de maxima y minima pre-
sion relativa.

0.210
0.155

- 0.089
0.044
--0.012
-0.068

+-0.123
-0.179

-0.234
-0.290

-0.346
(pascal)

Figura 3.8: Campo de presiones

Se observa un patrén caracteristico de la interaccién entre el flujo gaseoso y
los anillos, que actiian como elementos de obstruccién. En las regiones aguas
arriba de los anillos (zona de impacto), la presién aumenta ligeramente de-
bido a la acumulacién local del fluido, lo que se traduce en las zonas rojizas
visibles en el frente de cada anillo. Por el contrario, en las regiones aguas
abajo, se forman zonas de baja presion asociadas a fenémenos de estela o
recirculacién, representadas por tonos més oscuros (verdes y azules).

Este gradiente de presién influye, ademas de en la distribucion del gas, en la
interaccion con la fase liquida y, por lo tanto, en la eficiencia de la transfe-
rencia de masa. Esto es debido a que zonas con un mayor gradiente inducen
mayor velocidad local y turbulencia, lo cual provoca una renovacién més
rapida de la interfase gas-liquido, favoreciendo el proceso de transferencia de
masa. Esto ocurre alrededor de los anillos.
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3.2.3. (kr-a-7) vs Reynolds

Una de las formas mas efectivas de evaluar el rendimiento global de un siste-
ma de mezcla es a través del andlisis conjunto del coeficiente de transferencia
de masa volumétrico kra y del tiempo de residencia medio 7. El producto
kr - a - T puede interpretarse como un parametro adimensional que cuantifi-
ca la eficiencia global de transferencia de masa durante la permanencia del
fluido en el sistema.

En este apartado se representa graficamente este producto frente al nimero
de Reynolds para el gas, el cual actia como parametro de control del régi-
men de flujo (indica si el flujo es laminar o turbulento), y se calcula con la
expresion 3.1.

_pgrvg L 1,2-v-0,01 2000 -0

R _ _
¢ e 1.8-10-° 3

(3.1)
Donde:

» pc es la densidad del aire, en kg/m?
» v es la velocidad del aire, en m/s

= [ es la longitud caracteristica, que consideramos que es la altura del
anillo, en m

» L es la viscosidad del aire, en kg/ms

El objetivo es identificar un punto éptimo de funcionamiento, definido como
aquel en el que el incremento de la intensidad de agitacién (y, por tanto,
del consumo energético) deja de producir una mejora proporcional en la efi-
ciencia de transferencia. Dicho punto suele coincidir con una inflexién en la
curva, a partir del cual se observan rendimientos marginales decrecientes.

Este analisis permite establecer un criterio técnico para seleccionar las con-
diciones de operacion, balanceando adecuadamente la eficiencia del proceso
y el consumo energético.

kr -a vs Re

Al aumentar el Reynolds del gas, este se desplaza a mayor velocidad y, por lo
tanto, hay una mayor turbulencia. Esto influye directamente en la tasa de di-
sipacion de energia turbulenta, €, provocando un incremento en el coeficiente
k1, tal y como observamos en la grafica 3.9.
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kL vs Re
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Figura 3.9: k; vs Re

Al multiplicar dicho coeficiente con el area especifica de intercambio, obser-
vamos que la tendencia es descendente con el nimero de Reynolds, lo cual no
es coherente, pues el drea de intercambio también deberia aumentar, dando
lugar a una grafica ascendente con el nimero de Reynolds.

kL-a vs Re

2.477 — Rango de incertidumbre
—e— kl-a medio

— Limites inferior/superior
2,203

1.928 4

1.654 4

1.380 4

kL-a[1/s]
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0.558 1
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0.010 A

0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
Re [-]

Figura 3.10: £z - a vs Re

Lo que ocurre es que no se tiene en cuenta todo el area de intercambio,
sino unicamente la correspondiente a la pelicula que se forma sobre el anillo,
la cual es cada vez menor conforme aumenta la turbulencia, pues el gas
arranca dicha pelicula. Igualmente, esto no implica que haya menos liquido,
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sino que dicho liquido pasa a estar en forma de gotas dispersas en el dominio
gaseoso. Como trabajo futuro, se deberia realizar el calculo del area especifica
teniendo en cuenta la ruptura de la pelicula y la consecuente formacién de
gotas dispersas.

7 vs Re

En este caso, no tenemos un valor concreto del tiempo de residencia, sino
una distribucién. Para el caso base, dicha DTR se observa en la figura 3.11.
De esta DTR obtenemos el tiempo medio y el rango de incertidumbre como
+20, donde o es la desviacion estandar.

Distribucién de Tiempos de Residencia Distribucién Bootstrap del Tiempo Medio
— RTD E(t) . : —=-- Media Bootstrap = 0.266 s
10 —=- Tiempo medio base = 0.266 s m : IC 95% Aprox 20
IC 95% Aprox =20 80 - 1

Eft) [1/s]
Frecuencia

40 ﬂ‘(
204

i i

0.4 0.5 0.6 07 0250 0255 0260 0.265 0270 0275 0280 0285 0.290
Tiempe [s] Tiempoe medio de residencia [s]

Figura 3.11: Distribucién de tiempos de residencia

Una vez obtenidos todos los tiempos medios con sus rangos de incertidumbre
para cada régimen de flujo, construimos la grafica de la figura 3.12. Es conve-
niente destacar que el tiempo que se obtiene en la figura 3.11 es inicamente
en el REV. Para escalar al biorreactor entero, calculamos cuantos cubos re-
presentativos se deberian colocar para igualar la altura del biorreactor, ya
que es esa la dimension que condiciona el tiempo de residencia.

TLOREVS _ hbiorreactor _ 1a4
hrey 0,026
En este caso, la tendencia es similar, pues conforme aumenta la velocidad
del gas, este necesita menos tiempo para salir del biorreactor, por lo que el
tiempo de residencia disminuye.

= 53,84 cubos de REV (3.2)

Es notable la diferencia que hemos podido observar entre la DTR con el
modelo cinético y con el modelo fluidodindmico (5 segundos de tiempo de
residencia frente a 15). Esto ocurre porque en el segundo modelo se tiene en
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tau vs Re
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Figura 3.12: 7 vs Re

cuenta tanto la presencia de liquido como la geometria de los anillos Kaldnes,
que dan lugar a recirculaciones, provocando que el gas se frene.

kra-7 vs Re

Combinando las dos gréaficas 3.10 y 3.12, obtenemos el comportamiento ob-
servado en la figura 3.13.

El analisis de las graficas muestra que tanto el coeficiente volumétrico de
transferencia como el tiempo de residencia disminuyen con el aumento del
nimero de Reynolds, por lo que no se encuentra un punto de inflexion al que
poder asociar la condicién 6ptima de operacion.

Igualmente, basdndonos en la literatura y estudios previos, podemos asegurar
que operar a Reynolds elevados es ineficiente debido al reducido tiempo de
residencia que se consigue, evitando una buena transferencia gas-liquido. Por
otro lado, operar a Reynolds bajos también es contraproducente, pues conse-
guimos valores minimos de £y, limitando la transferencia de masa. Ademas,
viendo las graficas, en regimenes muy laminares aparece mucha incertidum-
bre de medida, lo cual conduce a resultados poco fiables [34].

Por lo tanto, en una primera conclusion, y a falta de resultados del area
especifica de intercambio, podemos considerar que el punto éptimo de ope-
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kLa vs Reynolds
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Figura 3.13: kra - 7 vs Re

racion se encontrard a Reynolds moderados.
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Capitulo 4

Conclusiones y trabajo futuro

En este trabajo se desarroll6 un modelo cinético y fluidodindmico integral
para describir con precisiéon el comportamiento de la reaccién quimica en
el interior del reactor. El modelo cinético incorpora las principales rutas de
reaccién, considerando tanto reacciones primarias como secundarias, asi co-
mo la influencia de parametros termodinamicos y de transferencia de masa.
Por su parte, el modelo fluidodinamico desarrollado con técnicas CFD per-
mitié simular con detalle la distribucion de velocidades, presiones y fases a
lo largo del volumen representativo creado a tal efecto. La integracion de
ambos enfoques proporciona una herramienta robusta para la prediccion del
rendimiento del reactor bajo distintas condiciones de operacion.

Dicha herramienta demuestra una alta versatilidad, haciendolo aplicable a
distintas condiciones de operacién (distintos caudales, diferencias de presion,
fracciones volumétricas, e incluso compuestos quimicos). Esta flexibilidad
amplia significativamente el campo de aplicaciéon del modelo, permitiendo su
utilizacion tanto en estudios de laboratorio como en procesos industriales de
mayor escala.

Concretamente, el uso de este modelo en el contexto de las biorrefinerias
resulta altamente relevante, ya que permite optimizar procesos clave en la
conversion de biomasa en productos de valor anadido, tales como biocom-
bustibles, bioquimicos y materiales renovables. Al comprender de manera
detallada las dindamicas de reaccion y flujo en el reactor, es posible maximi-
zar la eficiencia, reducir el consumo energético y minimizar la formacion de
subproductos no deseados. Esto se traduce en una operacién més sostenible
y econémicamente viable, aspectos fundamentales para la implementacién a
escala industrial de las biorrefinerias.
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Por dltimo, una de las perspectivas mas prometedoras identificadas en es-
te estudio es la posibilidad de mejorar el rendimiento del proceso mediante
modificaciones en la geometria del reactor. El analisis fluidodinamico eviden-
cia que ciertas zonas del reactor presentan recirculaciones o zonas muertas
que podrian limitar la conversién total. Por lo tanto, el rediseno del sistema
—como la incorporacion de baffles, variaciones en el didmetro o longitud del
reactor, o incluso la implementacion de configuraciones modulares— podria
conducir a una distribuciéon mas homogénea del flujo y, en consecuencia, a un
aumento en la eficiencia de conversién. Futuras investigaciones podrian cen-
trarse en la optimizacion geométrica mediante simulaciones CFD avanzadas
y validaciones experimentales.
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