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TRANSFERENCIA DE CALOR Y CONSUMO DE POTENCIA EN UN
BIORREACTOR ANAEROBICO CON AGITACION HIDRAULICA

RESUMEN GENERAL

Los biorreactores anaerdbicos agitados son una tecnologia viable para la
produccién de energia y la reduccién de las emisiones de gas metano. La
agitacion hidraulica en biorreactores favorece la homogenizacion del sustrato
y previene la sedimentacion de lodos en el proceso de digestién anaerobica.
La estimacién de coeficientes de transferencia de calor y el consumo de
potencia volumétrico son factores clave para el disefo, control vy
caracterizacion de biorreactores. En el presente trabajo, se estudié la
influencia que tienen las variaciones hidrodinamicas en la transferencia de
calor y el consumo de potencia de un biorreactor anaerdbico con sistema de
agitacion hidraulica. Se desarroll6 un modelo de transferencia de calor para
un biorreactor agitado hidraulicamente bajo diferentes intensidades de
agitacion del fluido. Los parametros de la correlacién del numero de Nusselt
fueron estimados mediante el método grafico de Wilson y con la técnica de
Monte Carlo. Se encontré una correlaciéon de Nusselt y el consumo de
potencia especifico en un intervalo de nimero de Reynolds de 1200 a 2000.
El ajuste de la regresion de transferencia de calor mejoré al emplear el método

de Monte Carlo combinado con un algoritmo de optimizacién global.

Palabras clave: coeficientes de transferencia de calor; correlacién de Nusseli;
método grafico de Wilson; método de Monte Carlo; consumo de potencia.
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HEAT TRANSFER AND POWER CONSUMPTION IN AN ANAEROBIC
BIOREACTOR WITH HYDRAULIC AGITATION

ABSTRACT

Agitated anaerobic bioreactors are a feasible technology for energy production
and reduction of methane gas emissions. Hydraulic agitation in bioreactors
promotes the homogenization of the substrate and prevents sludge
sedimentation in the anaerobic digestion process. The estimation of heat
transfer coefficients and volumetric power consumption are key factors for
design, control and bioreactors characterization. In this work, the influence of
hydrodynamics variations over heat transfer and power consumption in an
anaerobic bioreactor with hydraulic agitation was studied. A heat transfer
model for a hydraulically stirred bioreactor was developed under various
mixing intensity of the fluid. The Nusselt correlation parameters were
estimated with the Wilson plot method and the Monte Carlo technique. A
Nusselt correlation and specific power consumption in the Reynolds number
range from 1200 to 2000 was found. The heat transfer regression adjustment
improved by using the Monte Carlo method combined with a global
optimization algorithm.

Keywords: heat transfer coefficients; Nusselt correlation; Wilson plot method;

Monte Carlo method; power consumption.

Tesis de Maestria en Ingenieria Agricola y Uso Integral del Agua
Universidad Auténoma Chapingo
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1 INTRODUCCION

Actualmente los combustibles fosiles son la base energética de las actividades
humanas, sin embargo, estos emiten grandes cantidades de gases efecto
invernadero. El metano es uno de los gases emitidos que tiene mayor impacto
ambiental. La produccion de biogas mediante biodigestion anaerobia es una
tecnologia viable para disminuir la emisién de metano y generar energia. En
México, la produccion de biogas a partir de residuos organicos tiene un
potencial te6rico de aproximadamente 168 TWh por afo (Rios y Kaltschmitt,
2016).

La digestién anaerdbica depende de la vida microbiana en la materia organica,
de las tecnologias de pretratamiento de digestato, de las propiedades del
sustrato y de las condiciones éptimas del biorreactor (Achinas et al., 2017).
Los biorreactores agitados son utilizados para procesar digestatos que tienen
una concentracién menor al 10 % de solidos totales (Weiland, 2010). Este tipo
de reactores ofrecen numerosas facilidades para el tratamiento de aguas
residuales, residuos agricolas y cultivos (Murphy y Thanasit, 2013). La
agitacion del digestato es importante para la homogenizacion de los sustratos,
microorganismos y calor; también ayuda al burbujeo de gas y evita la
formacién de superficies flotantes o sedimentos (Bachmann, 2013). Existen
diversos tipos de sistemas de agitacién en biorreactores como la agitacion
hidraulica, mecanica y recirculacion del biogas. En una investigacion se
reportd que un biorreactor con agitacion logré una produccién de biogas
mayor en un 29 % que un digestor no agitado (Karim et al., 2005). Un estudio
reciente demuestra la factibilidad de la agitaciéon hidraulica en digestion
anaerobica, se logré6 un mezclado completo con bajas concentraciones de
solidos totales (Low et al., 2017). En otro trabajo se analiz6 la efectividad del
mezclado y la existencia de zonas segregadas se logré reducir de un 60.25 %
a un 22 % al aumentar la velocidad de recirculacion en un biorreactor con
agitacion hidraulica (Arzeta Rios, 2017).

La modelacién de la transferencia de calor se ha aplicado en digestores
anaerobicos para la prediccion de la temperatura interna. En un biorreactor

con agitacion hidraulica e intercambiador de calor externo se estimaron los

1



coeficientes globales de transferencia de calor para la modelacién de la
temperatura del digestato (Valle-Guadarrama et al., 2011). Los modelos
térmicos presentado en estos trabajos fueron Utiles para predecir la
temperatura interna del biodigestor con diferentes condiciones
experimentales. En otro estudio se presentdé un modelo para predecir la
temperatura interna en biorreactores anaerobicos cilindricos en funcién de las
condiciones ambientales (J. Liu et al.,, 2017). En digestibn anaerdbica la
temperatura debe mantenerse en 37 °C (proceso mesofilico) o0 55 °C (proceso
termofilico). Para lograr las condiciones O&ptimas de temperatura en
biorreactores agitados se emplean distintas configuraciones como camisas
térmicas, bobinas internas e intercambiadores de calor. Recientemente, en
biorreactores con camisa térmica se han presentado estudios en los que se
han estimado los coeficientes de transferencia de calor (Debab et al., 2011;
Miiller et al., 2018; Muller et al., 2017). En estos estudios también se han
estimado los parametros de una correlacién empirica del nimero Nusselt en

funcién del nimero Reynolds y Prandtl.

El calculo del consumo de energia en digestion anaerébica es muy importante
para evaluar la eficiencia de un biorreactor. Particularmente, el consumo de
potencia volumétrico es un factor econémico para la selecciéon del tipo de
sistema de mezclado en bioprocesos. Ademas, este parametro se relaciona
con el coeficiente de transferencia de masa volumétrico y el tiempo de
mezclado (Devi y Kumar, 2017). En adicidén, un alto consumo de energia se
relaciona con un mayor esfuerzo microbiano que afecta la produccién de
biometano (Shigematsu et al., 2003). En digestion anaerdbica, son prioritarias
las estrategias de mezclado que reduzcan el consumo de potencia y el
esfuerzo mecanico (Espinosa-Solares et al., 2006).

En este trabajo se presenta una revision de literatura sobre el estudio de la

transferencia de calor y consumo de potencia en biorreactores agitados.

Posteriormente, se presenta el articulo cientifico: “Transferencia de calor y

consumo de potencia en un biorreactor con agitacion hidraulica”.



El estudio de la transferencia de calor y consumo de potencia en biorreactores
anaerodbicos agitados proporciona informacién util para la evaluacion del
desempenfo, la eficiencia en la conversién energética, el disefio y el control de
biorreactores anaerdbicos. Sin embargo, los biorreactores anaerdbicos con
sistema de agitacién hidraulica han sido escasamente estudiados. El objetivo
general de este trabajo de investigacion fue caracterizar la transferencia de
calor y el consumo de potencia en un biorreactor con agitacion hidraulica vy,
cuando fue posible, se utilizaron los métodos empleados en otros tipos de
biorreactores agitados.



2 REVISION DE LITERATURA

2.1 Tipos de biorreactores agitados

Los biorreactores anaerdbicos pueden ser agitados o de flujo piston segun el
sistema de mezclado (Bachmann, 2013). Los biorreactores agitados tienen
elementos que cumplen la funcién de mantener una mezcla homogénea del
digestato. Para el tratamiento de digestién anaerdbica humeda con soélidos
totales menor al 10 % los biorreactores mas comunes son de tipo tanque

cilindrico vertical agitado (Weiland, 2010).

2.1.1 Agitacion

En la Figura 2.1 se muestran los tipos de biorreactores agitados mas
conocidos. En biodigestién anaerdbica el sistema de agitacion puede ser

hidraulico, mecanico o neumatico.

J,

<a
J— -
O
o ©

Figura 2.1. Tipos de biorreactores agitados. (A) biorreactor con agitacién
hidraulica, (B) biorreactor agitado mecanicamente, (C) biorreactor agitado
neumaticamente y (D) biorreactor sacudido orbitalmente.



La agitacion hidraulica o sistema de recirculacion por bombeo consiste en
crear un flujo de recirculacion que mezcla el digestato. El sustrato se extrae
del interior del biorreactor y vuelve a ser introducido a través de la tuberia y

bomba de recirculacion (Bachmann, 2013).

Los agitadores mecanicos en biorreactores frecuentemente son hélices o
paletas que mezclan el material por su propio movimiento rotacional. Los
cuales son distinguidos por su forma, didmetro y velocidad de rotacion
(Bachmann, 2013). Los agitadores mecanicos son accionados por motores
eléctricos, donde la velocidad del rotor depende de la concentracion del
sustrato.

La agitacion neumatica se logra con la inyeccidén de biogas presurizado en el
fondo del reservorio, el mezclado vertical en el interior se produce por las
burbujas de gas (Bachmann, 2013). La principal ventaja de estos sistemas es
el bajo consumo de energia, bajo costo operacional y facilidad para su
mantenimiento (de Jesus et al., 2017).

2.1.2 Control de temperatura

El proceso de digestion anaerdbica se desarrolla éptimamente en régimen
mesofilico (31 a 42 °C) y termofilico (47 a 57 °C) (Da Costa Gomez, 2013).
Una temperatura constante en el digestor es esencial para estabilizar el
proceso de digestibn anaerobica; entonces los digestores son calentados y
aislados térmicamente para reducir las pérdidas de calor (Bachmann, 2013).
Para lograr mantener la temperatura en un biorreactor se utilizan distintas
configuraciones (Figura 2.2). Las camisas térmicas son funcionales en
escalas pequenas, el area de transferencia de calor no llega a ser suficiente
para calentar grandes voliumenes de sustratos, entonces se recurre a otros
elementos como bobinas helicoidales o intercambiadores de calor externos
(Doran, 2013b). En camisas térmicas con flujo constante y bobinas
helicoidales se recircula un fluido térmico a través de un intercambiador de
calor externo para mantener la temperatura objetivo. En bobinas helicoidales
existen algunas desventajas como interferencia en el mezclado y limpieza del

interior de los biorreactores (Doran, 2013b).



Figura 2.2. Configuraciones para el control de temperatura en biorreactores.
(A) camisa térmica de flujo constante, (B) camisa térmica con resistencia
calefactora, (C) bobina helicoidal sumergida en el sustrato, (D) intercambiador
de calor externo, (E) resistencia calefactora sumergida en el sustrato y (F)

bobina helicoidal externa.

2.2 Transferencia de calor

La transferencia de calor se define como la energia en transito debido a una
diferencia de temperatura (Incropera, 2007). Cengel y Ghajar (2011) definen
el calor como “La forma de energia que se transfiere entre dos sistemas (o0
entre un sistema y el exterior) debido a una diferencia de temperatura.
Asimismo, la transferencia de calor hacia un sistema se reconoce como la
adicion de calor mientras que el rechazo de calor es la transferencia hacia

afuera”.



2.2.1 Formas de transferencia de calor

Existen tres formas de transferencia de calor: la radiacion, la conduccién y la
conveccion. En un biorreactor anaerdbico se pueden presentar las tres
formas. Sin embargo, si el biorreactor esta aislado térmicamente y sin
exposicion a la luz solar se suelen considerar solo la conveccion y la

conduccion.

Radiacion

La radiacion es el proceso por el cual se emiten ondas de calor que pueden
ser absorbidas, reflejadas o transmitidas a través de un cuerpo mas frio

(Stewart, 2014). Cuando la radiacion es absorbida por un cuerpo, ésta se
manifiesta en forma de calor (Doran, 2013Db).

Conduccion

La conduccién térmica se desarrolla en los materiales cuando se presenta un
gradiente espacial de temperatura (von Béchk y Wetzel, 2012). La conduccion
ocurre por transferencia de calor o energia vibratoria entre moléculas, o por
movimiento de electrones libres, ésta es importante particularmente en
metales y ocurre sin movimiento observable de materia (Doran, 2013b).
También se expresa como la transferencia de calor desde una molécula a otra
adyacente mientras las particulas permanecen fijas entre si (Stewart, 2014).
La transferencia de calor por conduccién a través de un medio depende de
varios factores como la configuracién geométrica de éste, su espesor y el
material, asi como de la diferencia de temperatura a través de él (Cengel y
Ghajar, 2011). A través de una placa de algun material sélido la conduccion

se puede expresar por la Ecuacién (2.1):

k
Qcona = WAh (Twi - Twe) (2-1)

Donde Qwus €s la transferencia de calor por conduccion (W), k£ es la
conductividad térmica del material (W m™' K'), w es el espesor del material
(m), 4x es el area de la superficie por la cual se transfiere el calor (m?), 7w:es
la temperatura de pared interna (K) y 7we €s la temperatura de pared externa
(K).



Conveccion

La conveccion es la transferencia de calor por el movimiento fisico de
moléculas de un lugar a otro, por ejemplo, la mezcla de porciones calientes y
frias de un fluido en un calentador (Stewart, 2014). La conveccidn requiere de
movimiento en escala macroscépica, por eso €s mas comun en gases Yy
liquidos (Doran, 2013b). Mientras mayor sea el movimiento de un fluido
adyacente a una superficie solida con distinta temperatura, mayor sera la
transferencia de calor por conveccion (Cengel, 2003). El coeficiente de
transferencia de calor local o convectivo también se define como la tasa de
transferencia de calor entre un sélido y un fluido por unidad de superficie y por

unidad de temperatura (Cengel, 2003).

La Ecuacién (2.2) que se deriva de la ley de enfriamiento de Newton es

utilizada para expresar la transferencia de calor por conveccion:
Qcnv = hAh(Tw - Tf) (2.2)

Donde Qv es la transferencia de calor por conveccion (W), A es el coeficiente
local de transferencia de calor (W m2 K"), Twes la temperatura de la superficie

de transferencia de calor (K) y 7res la temperatura del fluido (K).

El coeficiente local de transferencia de calor depende de las condiciones de
la capa limite, que estan influenciadas por la geometria de la superficie, la
naturaleza del movimiento del fluido y las propiedades termodinamicas del
fluido (Doran, 2013b). La conveccién puede ser natural o forzada. La
conveccion natural ocurre cuando los gradientes de temperatura del sistema
generan diferencias de densidad localizadas que resultan en corrientes de
flujo (Doran, 2013b). La conveccidon natural ocurre en biorreactores sin
agitacion, mientras que, la conveccién forzada se presenta en biorreactores
agitados. La conveccién se presenta cuando las corrientes de flujo son
generadas por un agente externo como un agitador o bomba y son

independientes de los gradientes de densidad (Doran, 2013b).



2.2.2 Coeficiente global de transferencia de calor

La tasa de transferencia de calor entre dos fluidos a través de una pared se
representa en la Figura 2.3. En este proceso, la transferencia de calor por
conveccion ocurre en los fluidos, mientras que la transferencia de calor por

conduccién sucede en la pared solida.

o

Fluido
frio

wo

Fluido
caliente T

T

2

Figura 2.3. Representacion gréafica de la transferencia de calor entre fluidos
separados por una pared.

Un coeficiente global de transferencia de calor se puede representar como la
suma de las resistencias térmicas por unidad de area que opone cada
superficie involucrada al paso de la energia a través de la superficie de un
tubo o una pared solida (Cengel, 2003; Stewart, 2014). Resultando la

siguiente expresion:

+ 2= (2.3)

11
U ki kw he

Donde Ues el coeficiente global de transferencia de calor (W m2 K-'), A es el
coeficiente local de transferencia de calor interno (W m?2 K"), wes el espesor
de la pared que separa a los dos fluidos (m), &w es la conductividad térmica
del material de la pared (W m' K1) y A, es el coeficiente local de transferencia

de calor externo (W m2 K1),



Andlogamente, la ley de enfriamiento de Newton (Ecuacion 2.2) se puede
representar la transferencia de calor entre dos fluidos separados por una
pared con la Ecuacion (2.4):

Qg = UAw(Tri — Tro) (2.4)

Donde Q@ es la transferencia de calor global entre dos fluidos separados por
una pared (W), 7z es la temperatura del fluido del interior (K), mientras que 7%

es la temperatura del fluido exterior (K).

2.2.3 Balance de energia

La ley de conservacion de la energia es el principio base de todo balance de
energia, la cual establece que la energia nunca podra ser creada o destruida.
Aunque este principio no es aplicado para reacciones nucleares, si es
ampliamente aceptada para bioprocesos (Doran, 2013a). Un balance de
energia puede ser escrito como:

{Energia que ingresa} _ {Energia que sale} _ {Energia acumulada
al sistema del sistema dentro del sistema

} (2.5)

Para aplicar la Ecuacion (2.5) se deben identificar las formas de energia que
forman cada término de la expresién (Doran, 2013a), para esto se pueden

agrupar y expresar como la siguiente ecuacion:

Zmi(u+ek+ep+pv)—zmo(u+ek+ep +pv)—Ql+WS =AE (2.6)

Donde m; es el flujo masico que ingresa al sistema (kg s), m, es el flujo
masico que sale del sistema (kg s'), ues la energia interna (J), exes la energia
cinética (J), epes la energia potencial (J), pes la presion (Pa) y ves el volumen
especifico (m® kg'), @ son las pérdidas de energia a través de las fronteras
del sistema (W), Ws es la energia que ingresa al sistema por el trabajo
mecanico (W) y finalmente A Fes la acumulacién de energia dentro del sistema
(W). La Ecuacién (2.6) se deriva de la primera ley de la termodinamica, en la

cual se suman los flujos de energia que ingresan y salen del sistema.
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La entalpia se define como la energia microscopica de un fluido (Cengel y

Ghajar, 2011). La entalpia, # (J) se puede expresar como:
H=u+pv (2.7)

Sustituyendo la Ecuacion (2.7) en la Ecuacion (2.6) se puede reducir el

balance de energia a:

Zmi(Hi+ek+ep)—zmo(Ho+ek+ep)—Ql+WS=AE (2.8)

Donde Hi y Ho, son las entalpias del flujp de entrada y de salida

respectivamente.

En bioprocesos la energia cinética y la energia potencial son despreciables,
ya que no ocurre movimiento a altas velocidades, cambios de peso o campos
magnéticos (Doran, 2013a). De esta manera, la ecuacién del balance de

energia haciendo estas consideraciones es:
D tivy = ) titgH, = Gy + Wy = A 29)

Se considera al trabajo de eje despreciable durante el proceso de
transferencia de calor (von Béchk y Wetzel, 2012). Por lo tanto, la Ecuacion
(2.9) queda reducida a:

Z v H; — Z i H, — 0, = AE (2.10)

Cuando existe una fuente de calor en el sistema como un intercambiador de
calor, resistencia calefactora o bobinas se puede agregar el termino Q; que es
el flujo de energia que ingresa al sistema (von Bdéchk y Wetzel, 2012).
Entonces, la ecuacion del balance de energia puede expresarse como:

Z i Hy — ZmOHO +0;— 0, = AE (2.11)

Cuando el sistema tiene aislamiento térmico y las pérdidas de energia se
pueden considerar despreciables (Bai y Bai, 2005), por consiguiente, la
Ecuacién (2.11) puede reducirse a:
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m;H; + my H,+Q; = AE (2.12)

La acumulacién de energia (AE) es entonces equivalente al cambio de
entalpia dependiente del tiempo (condiciones transitorias). Por lo tanto, la
Ecuacion (2.12) se puede expresar de manera ampliada mediante la Ecuacién
(2.13):

Ty . '
Mpey— - = micy(Tr — Tr) + mocy(Tr — T) + hAR(Ty — Tf) (2.13)

Donde Mres la masa del sustrato dentro del sistema (kg), ¢ es el calor
especifico del sustrato dentro del sistema (J kg™ K'), Tres la temperatura del
sustrato en el interior del sistema (K), tes el tiempo (s), 7- es la temperatura
de referencia (~25 °C) y 7w es la temperatura de la pared del interior del

biorreactor.

2.2.4 Correlacion del niumero de Nusselt

Los numeros adimensionales reducen el numero de variables que describen
un sistema, por lo tanto, reducen la cantidad de datos experimentales para
hacer correlaciones de fendmenos fisicos en sistemas escalables (Fatoyinbo,
2013). Los modelos de transferencia de calor con numeros adimensionales,
generalmente se utilizan para describir la relacion entre el coeficiente de
transferencia de calor y otros parametros; por ejemplo, la intensidad del
mezclado, la geometria y las propiedades del fluido agitado (Martin Dostal et
al., 2014).

Los coeficientes de transferencia de calor en tuberias y tanques agitados
pueden ser evaluados utilizando correlaciones empiricas expresadas en
términos de numeros adimensionales (Doran, 2013b). En general la forma en

que se presentan estas correlaciones es:

Nu = f(Re Pr d #—b> (2.14)
) IL’MW .

Donde Nu es el numero Nusselt, Re es el nimero Reynolds, Pres el numero

Prandtl, Des el diametro del tanque (m), L es la altura del tanque (m), uses la
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viscosidad general del fluido (Pa's) y uw es la viscosidad del fluido en la
superficie de transferencia de calor (Pa-s).

En conveccién forzada, generalmente una correlacion para el coeficiente de

transferencia de calor promedio de un liquido agitado es:
Nu = C Re™Pr™ (2.15)

Donde el parametro C depende de la geometria del tanque agitado, m

depende del numero Reynolds y n del numero Prandtl del fluido agitado.

Numero de Nusselt

El nimero Nusselt se define como la relacién entre la transferencia de calor
por conveccion y la transferencia de calor por conduccion de un fluido bajo las
mismas condiciones (Astakhov, 2012). Es una practica comun no dimensionar
el coeficiente de transferencia de calor local utilizando el numero Nusselt

(Cengel, 2003). Este numero adimensional se expresa como:

Nu = (2.16)

Donde 4 es el coeficiente local de transferencia de calor (W m2 K1), Lces la
longitud caracteristica (m) que puede ser igual al diametro del tanque donde
se realiza la transferencia de calor y kres la conductividad térmica del fluido
(Wm™ K.

Numero de Reynolds
El nimero de Reynolds correlaciona las fuerzas de inercia con las fuerzas de

viscosidad de un fluido (Rapp, 2017). El nimero de Reynolds se define como:

Ky

Re (2.17)

Donde pres la densidad del fluido (kg m), Vres la velocidad del fluido (m s™)
y ures la viscosidad dindmica del fluido (Pa-s).
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Numero de Prandtl

El ndmero de Prandtl se define como la relacion entre el momento de
difusividad (viscosidad cinematica) y la difusividad térmica (Sheikholeslami y
Ganiji, 2017). También se presenta como una cantidad adimensional que pone
la viscosidad de un fluido en correlacién con la conductividad térmica (Rapp,
2017). El nimero de Prandtl se expresa como:

C
pr= (2.18)
Ky

2.2.5 Método grafico de Wilson

El método grafico de Wilson ha sido muy utilizado en la estimacion de
coeficientes de transferencia de calor en dispositivos intercambiadores de
calor y reactores agitados. El método original se basa en la separacién de la
resistencia térmica global (Rov) en la resistencia convectiva interior (R) y las
restantes (Wilson, 1915). Esta suma de resistencias representa por la
Ecuacion (2.19):

Ry, =R +R, +R, (2.19)

Donde Rwes la resistencia térmica de la pared y Ro es la resistencia convectiva
del exterior. De manera simplificada la transferencia de calor entre dos

liquidos separados por una o varias superficies se expresa como:
1—1+ZR +1 (2.20)
U h Y " h, '

Donde #4; es el coeficiente convectivo interno (W m2 K'), A, es el coeficiente
convectivo externo (W m?2 KT). Por definicion del nimero de Nusselt
(Ecuacion 2.16) se representa como:

ksNu
f
hi= D

(2.21)

Sustituyendo la Ecuacién (2.21) en la Ecuacién (2.20) La suma de resistencias

Se expresa como:
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D

1 1
— = — 2.22

El nimero Nusselt en la Ecuacién (2.21) se expresa en funcion de los
parametros de la correlacion de Nusselt (Ecuacion 2.15). En el método grafico
de Wilson las resistencias externas y de pared se consideran constantes
(Ferndndez-Seara et al., 2007). Linealizando la Ecuacion (2.22):

L (2.23

U~ Rerprm ' 2 23)
Se procede a graficar la resistencia global de transferencia de calor (1,/0)
obtenida experimentalmente (eje y), mientras que en el eje x se presenta la

relacion 1/ RerPrm.

Asumiendo un valor predeterminado de los exponentes ny m, mediante una
regresion lineal simple, se pueden determinar la pendiente (C7) y el intercepto
(C2).

2.2.6 Modelo de regresion no lineal ponderado

En un estudio reciente, se utilizé el método de minimos cuadrados no lineales
ponderados para estimar los parametros de una correlacion de transferencia
de calor en un dispositivo intercambiador de calor (Sieres y Campo, 2018).
Donde se obtuvieron resultados consistentes comparado con los resultados
obtenidos por el método grafico de Wilson original y modificado. Este método
no solo toma en cuenta la incertidumbre de los datos experimentales, sino que
también tiene la ventaja de poder estimar tres o mas parametros
desconocidos en el modelo. Por ejemplo, para estimar los parametros n, C1y
Czde la Ecuacion (2.23) se propone el siguiente modelo de regresion no lineal

9

ponderado:
Ny C
Rov — (ggmpym + Cz)
Fnin = ) . (2.24)

=1

Donde Fmin es la funcibn de minimizacién, N- es el nimero de datos

experimentales y uges la incertidumbre de los datos experimentales.
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2.2.7 Método de Monte Carlo en transferencia de calor

El método de Monte Carlo se ha aplicado en la prediccién de correlaciones de
transferencia de calor en un dispositivo intercambiador de calor (Sieres y
Campo, 2018). En este estudio se demostré que con la simulacion de Monte
Carlo se pudieron obtener los parametros de la correlacion de transferencia
de calor, y ademas realiz6 un analisis de incertidumbre de los parametros
estimados. La simulacion de Monte Carlo fue creada como un método
experimental probabilistico, para resolver problemas deterministicos Esta
simulacién, implementada como un algoritmo computacional, permite simular
una gran cantidad de ensayos experimentales y que tienen resultados
aleatorios (Papadopoulos y Yeung, 2001). El método de Monte Carlo esta
basado en la técnica del muestro y resulta ser un método robusto y viable para

la solucién de problemas de transferencia de calor (Sieres y Campo, 2018).

En la Figura 2.4 se presenta un diagrama de proceso general del método de
Monte Carlo. Para aplicar el método de Monte Carlo, primero se generan datos
aleatorios que representan las variables experimentales. La generacion de
estos datos debe ser acorde a la distribucion muestral obtenida durante la fase
experimental. Después, los datos son procesados para estimar los
parametros. El proceso anterior se repite las veces que sean necesarias hasta
que las distribuciones de los parametros de salida no cambien sus
propiedades. Finalmente, las distribuciones de salida son analizadas y los
parametros estimados se pueden expresar con sus respectivos valores de

incertidumbre.
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Figura 2.4. Diagrama de flujo general del método de Monte Carlo.

2.3 Transferencia de calor en biorreactores agitados

Cualquier estudio de convecciéon se reduce finalmente a un estudio de los
medios por los cuales se puede determinar los coeficientes de transferencia
de calor (Incropera, 2007). Para calcular el coeficiente local de transferencia
de calor, es necesario conocer la temperatura del fluido y de la superficie de
transferencia de calor, en los casos donde no es posible conocer esta
diferencia es necesario estimar los coeficientes globales de transferencia de
calor mediante el analisis de las temperaturas entre los dos fluidos donde
ocurre la transferencia de calor. Los coeficientes de transferencia de calor en
biorreactores o tanques agitados dependen de varios factores como la
naturaleza del fluido agitado, las relaciones geométricas, la escala y la
velocidad del fluido agitado.

2.3.1 Biorreactores agitados mecanicamente

En biorreactores agitados mecanicamente con rotores tipo turbina se han

estimado los coeficientes globales de transferencia bajo distintas condiciones
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hidrodindmicas, aplicando la transformada de Laplace para resolver las
ecuaciones diferenciales del modelo térmico, y finalmente ajustando la
temperatura del reactor a una curva obtenida experimentalmente bajo
condiciones transitorias (Debab et al., 2011). En biorreactores de uso simple
con camisa térmica, el coeficiente global se ha estimado bajo condiciones de
estado estacionario, y considerando el termino de energia acumulada del
sistema igual a cero (Muller et al., 2017). En este ultimo trabajo incorporaron
un calentador eléctrico en el interior del biorreactor, para simular la generacion
de energia por reacciones bioquimicas, mientras que la camisa térmica con
recirculacion se utilizé para el enfriamiento (manteniendo una diferencia
constante entre la temperatura de entrada y de salida), aplicando una
diferencia de temperatura logaritmica para el calculo del coeficiente global de

transferencia de calor.

Otras aproximaciones para estimar los coeficientes globales de transferencia
de calor en biorreactores del mismo tipo incluyen dos métodos diferentes:
1) bajo condiciones en estado estacionario y 2) en estado transitorio (Muller
et al., 2018). En esta investigacién, la desviacion media entre los coeficientes
globales de transferencia global obtenidos por ambas metodologias fue menor
al 10 %. Recientemente, en un tanque reactor agitado con una camisa térmica
plana, determinaron los coeficientes globales mediante dinamica de fluidos
computacional, realizando simulaciones en estado transitorio y los
coeficientes estimados variaron un 15 % respecto a lo reportado en la
literatura para el mismo tipo de reactor (Bentham et al., 2018). En el Cuadro
2.1 se observan los coeficientes globales de transferencia de calor obtenidos
para distintos reactores agitados.
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Cuadro 2.1. Coeficientes globales de transferencia de calor estimados en

biorreactores agitados mecanicamente

Autor Fluido (Volumen) Re U (W m2K")

(Debab et al., 2011) Liquido no 140 a 573 84 a 276
newtoniano (2 L)
(Muller et al., 2017) Per6xido de - 149 a 162

hidrogeno (200L)

(Miller et al., 2018)  Agua (50 L) 4.3 x 104 171 a 240
(Bentham et al., Agua (20 L) 7.67 x 10% 101
2018)

En tanques agitados mecanicamente abundan los estudios donde se reportan
correlaciones del namero Nusselt. En uno de los primeros trabajos que
presentd una correlacibn en términos adimensionales para predecir los
coeficientes de transferencia de calor en tanques agitados fue realizado por
Chilton et al. (1944), en el cual, se llevaron a cabo experimentos de
calentamiento y enfriamiento mediante una bobina helicoidal. Los fluidos
estudiados incluyen, agua, glicerol y aceites bajo condiciones de estado
estacionario y por lotes, en un tanque agitado equipado con un impulsor de
paletas planas. Mas tarde, otro estudio se realizé con el fin de conocer el
efecto que tienen ciertos factores como el tipo, el tamano, la posicion y la
velocidad de los rotores en la transferencia de calor de un tanque agitado
(Askew y Beckmann, 1965). Otros autores incorporaron relaciones
geométricas a la correlacion del numero Nusselt (Ecuacion 2.15), pero sélo
son aplicables si la geometria y el proceso son similares, ademas la escala en
la que estas correlaciones fueron validadas es limitada (M. Dostal et al., 2010;
Martin Dostal et al., 2014; Mohan et al., 1992). Ademas, en recientes
investigaciones se ha implementado dindmica de fluidos computacional para

la estimacién de correlaciones de nimeros adimensionales en transferencia
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de calor en biorreactores y tanques agitados, aunque esta técnica conlleva un
amplio tiempo de computacion, la aproximacion de estos estudios ha sido
bastante aceptable. Por ejemplo, estudios recientes propusieron un modelo
para la prediccion del coeficiente de transferencia de calor en tanques
agitados con el uso de dinamica de fluidos computacional, este modelo
implementado mostr6 buena calidad, asi como también fue cuantitativamente
aceptable en el caso de la obtencién de la correlacion del numero Nusselt y
las caracteristicas de flujo de un tanque agitado mecanicamente (Daza et al.,
2019; Prada y Nunhez, 2017). El Cuadro 2.2 muestra algunas correlaciones
empiricas propuestas para diversos tipos de tanques agitados.

Cuadro 2.2. Correlaciones empiricas de transferencia de calor en reactores
agitados mecanicamente.

Autor Fluido Reynolds Correlacion

(Volumen)
(Chilton  Agua, 92 % - Nu=0.36 Re67 P/0-33 /014
et al., Glicerol
1944)
(Dostal et Agua (5.73L) 1.8a Nu=0.571Re"¢” pri3\yjo-14
al., 2010) 11.2x10*

(Debab et Liquido no 140 a h=2.158N\?3
al.,, 2011) newtoniano 573

2L)
(Dostal et Agua (~25L) 1a Nu=0.042Re’62°Pri/3\/p-25
al., 2014) 8.4x10*
(Prada & Agua, Nu=0.35Re%87 Pr0-37(D/T)%-32(a/T)0-59

Nunhez, glicerina,
2017) aceite (25 1)

(Miller et Agua (50L)  4.3x10* Nu=0.4Re*3Pr'’3
al., 2018)

Donde N es la velocidad del agitador (s™'), D es el didmetro del agitador (m), T es el didmetro
del tanque (m), y d es el diametro de la bobina interna (m).
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2.3.2 Biorreactores sacudidos orbitalmente

Los biorreactores sacudidos orbitalmente son utilizados extensamente en la
industria quimica y farmacéutica para el desarrollo de bioprocesos. La
necesidad de caracterizar la transferencia de calor, la agitacion y el consumo
de potencia ha sido atendida por varios autores. El método de temperatura
para modelar la transferencia de calor a partir de un balance de energia se
aplico en biorreactores de gran escala sacudidos orbitalmente (Sumino et al.,
1972). Esta metodologia también se aplicé para biorreactores sacudidos
orbitalmente para estimar los coeficientes globales de transferencia de calor
(Kato et al., 2004; Raval et al., 2014). Este estudio presentd una correlacién
positiva entre el coeficiente global de transferencia de calor, la velocidad de
agitacion del biorreactor sacudido y el volumen de operacion del biorreactor.
En otra investigacion se estudio la influencia que tiene la velocidad del aire
exterior sobre la transferencia de calor y el consumo de potencia para este
tipo de biorreactores (Raval et al., 2014). En este trabajo se estudiaron dos
tipos de fluidos con distinta viscosidad (agua y mezcla de 80 % glicerol con
agua), y se encontrd una gran acumulacion de calor sobre todo en sistemas

con mas alta viscosidad.

2.3.3 Biorreactores con agitacion hidraulica

La transferencia de calor en biorreactores con sistema de agitacion hidraulica
ha sido poco estudiada. EI mecanismo de transferencia de calor en
biorreactores puede suceder desde un intercambiador de calor externo o con
camisas térmicas. Por ejemplo, para una planta piloto de digestion anaerébica
con sistema de agitacion hidrdulica e intercambiador de calor externo se
probaron varias estrategias de calentamiento del digestato en régimen
termofilico (Espinosa-Solares et al., 2009). En este estudio se reportd un
rendimiento mayor en un 30 %, para el caso de la histéresis del control de
temperatura de 1 °C comparado con 0.2 °C. Para esta misma planta piloto de
digestion anaerdébica se desarrolld6 un modelo basado en las leyes
termodinamicas para predecir la temperatura interna (Valle Guadarrama et al.,
2011). En el mismo sentido en la investigacion referida, el modelo de

transferencia de calor se validd, y la diferencia entre la temperatura observada

21



y la temperatura simulada fue de alrededor del 5 %. Los coeficientes globales
de transferencia de calor exterior fueron de 1 a 2.4 W m2 K y de 200 a 580

W m2 K- para el intercambiador de calor (Valle Guadarrama et al., 2011).

2.4 Consumo de potencia en biorreactores anaerdbicos

El consumo de potencia debido a la agitacion y a el calentamiento del sustrato
representan la mayor parte del consumo energético en plantas de digestion
anaerodbica (Espinosa-Solares et al., 2009; Y. Liu et al., 2019). Ademas, el
consumo de potencia es uno de los parametros clave, tanto en el escalamiento
de reactores agitados, como en la evaluacién de su desempefo. Varios
métodos se han implementado para el calculo de potencia en biorreactores.
Los mas utilizados son: 1) método calorimétrico, 2) medicién de la energia
eléctrica consumida y 3) medicién con torquimetros entre los mas utilizados
(Ascanio et al., 2004).

En biorreactores anaerdbicos se han realizado estudios donde el consumo de
potencia se ha cuantificado bajo distintas condiciones experimentales y a
diferentes tipos de agitacion. Por ejemplo, se ha evaluado el consumo de
potencia en funcién de la estrategia de calentamiento en plantas piloto de
digestion anaerdbica, implementando tres intervalos diferentes de bandas de
control (0.2 °C, 0.6 °C y 1.0°C) para la activacién del sistema de
calentamiento del digestato, respecto a la temperatura de control objetivo
(Espinosa-Solares et al., 2009). Los resultados de este trabajo mostraron que
el proceso de calentamiento fue el mas demandante de energia con un 95.5 %
de la energia y se detectaron incrementos de un 7.5y 3.8 % en el consumo

de energia para los intervalos de 0.2 y 1.0 °C respectivamente.

En otra investigacion reciente se estudi6 el efecto de diferentes
combinaciones de agitadores sobre el consumo de potencia y transferencia
de masa en biorreactores agitados, utilizando una soluciéon de goma Xantana
de alta viscosidad (Xie et al., 2014). En este trabajo, la medicién de la potencia
se realiz6 utilizando un sensor de torque. En un tanque agitado
mecanicamente se estudio la influencia de los parametros geométricos, tipo
de agitacion sobre el consumo de potencia y tiempo de mezclado bajo

condiciones de régimen turbulento (Houcine et al., 2000). Mientras tanto, otro
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autor comparé el consumo de potencia de un biorreactor escala milimétrica y
un reactor estandar, ambos agitados mecanicamente, los resultados

mostraron una potencia caracteristica similar (Hortsch y Weuster-Botz, 2010).

Por otra parte, se determiné el consumo de potencia en biorreactores
sacudidos de un volumen mayor a 2 L (Raval y Blchs, 2008). Se reportaron
los valores maximos de consumo de potencia para agua y una mezcla al 80 %
de glicerol con agua. Para ese mismo tipo de biorreactores, se reportd el
efecto de la velocidad de agitacion y el volumen de llenado sobre el consumo
de potencia (Raval et al., 2007).

En una planta de digestiéon anaerdbica con un volumen de operacion de 27 m3
con agitacion intermitente hidraulica e intercambiador de calor externo se
desarroll6 un balance de energia macroscépico para evaluar el desempeno
del proceso de biodigestion anaerdbica (Espinosa-Solares et al., 2006). En
este estudio se report6 que el consumo de energia mecanico de la
recirculacién por bombeo representa un 56 % del consumo de energia

mecanica total.

El Cuadro 2.3. muestra los valores de consumo de potencia especificos

reportados para diversos tipos de reactores y fluidos de trabajo.
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Cuadro 2.3. Consumo de potencia especifico reportado en diferentes

reactores agitados

Autor Tipo de Fluido Reynolds Consumo de
agitacion (Volumen) potencia

especifico
(Kato et al., Sacudido Agua (20 L) ~3000 <10 kW m=
2004) orbitalmente
(Raval et al., Sacudido Agua 1.8 - <7 kW m3
2007) orbitalmente (2y20L) 11.2x10%
(Blchs y Sacudido <6 kW m?3
Zoels, 2001) orbitalmente
(Xie et al., Mecanica Solucién de 100 a 1a25kWm?3
2014) goma 1500

Xantana
(Petficek et Mecénica Agua con - 0.1a5kWm?3
al., 2018) particulas
solidas

(Devi & Mecanica Agua 700 a 2700
Kumar, W m-3
2017)
(Espinosa- Hidraulica Digestato 0.401 kW m=
Solares et
al., 2006)

2.4.1 Método calorimétrico

El método calorimétrico se basa en la medicién de la temperatura interior de
un reactor. Un arreglo experimental tipico implica es colocar varios sensores
de temperatura en el fluido de proceso y promediar la temperatura para
resolver la ecuacion de balance de energia planteado inicialmente (Ascanio et
al., 2004). El método calorimétrico consiste en estimar la potencia consumida,
mediante un balance de energia y un analisis transitorio (Oosterhuis y Kossen,
1981). La potencia de consumo se expresa

como:

— ary

Donde P es el consumo de potencia (W), y tes el tiempo (s).
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3.1 Resumen

La agitacion de sustratos en biorreactores anaerdbicos favorece su
homogenizacion en temperatura y composicion quimica. La estimacién de
coeficientes de transferencia de calor y el consumo de potencia volumétrico
son parametros importantes para el disefio, control y caracterizacién de
biorreactores. Se plantea evaluar la influencia que tienen las variaciones
hidrodinamicas en la transferencia de calor y el consumo de potencia de un
biorreactor anaerdbico con sistema de agitacion hidraulica y con camisa
térmica. Los coeficientes globales de transferencia de calor y el consumo de
potencia volumétrico se estimaron experimentalmente en diferentes
velocidades de agitacion del fluido. Un fluido Newtoniano se utilizé como fluido
de trabajo en un biorreactor cilindrico de 500 L. Los parametros de la
correlacion del numero Nusselt se calcularon con el método grafico de Wilson
y con el método de Monte Carlo combinado con un modelo de regresion no
lineal ponderado. El consumo de potencia especifico se determiné por el
método calorimétrico. Como resultado, se presenté una correlacién del
numero de Nusselt en un intervalo de Reynolds de 1200 a 2000. El ajuste de
la correlacion de Nusselt mejor6é al emplear un algoritmo de evolucién
diferencial para optimizar la funcién de regresién no lineal ponderada. Se
propuso una correlacién entre el consumo de potencia volumétrico y el flujo

de recirculacién.

Palabras clave: Coeficiente global de transferencia de calor; Método grafico
de Wilson; Numero Nusselt; Método de Monte Carlo, Consumo de potencia

volumétrico; fluido newtoniano.
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3.2 Introduccion

Los biorreactores con agitacion hidraulica se han empleado para realizar
estudios en digestiébn anaerobica (Espinosa-Solares, Valle-Guadarrama,
Bombardiere, Domaschko, & Easter, 2009; Meneses-Reyes, Hernandez-
Eugenio, Huber, Balagurusamy, & Espinosa-Solares, 2018). La agitacion
hidraulica consiste en recircular el sustrato del biorreactor a través de tuberias
con una bomba. En un estudio reciente, se demostré que se obtiene una
mezcla completa en biorreactores con agitaciéon hidraulica cuando el digestato
tiene un 2.3 % de solidos totales (Low, Eshtiaghi, Shu, & Parthasarathy, 2017).
La principal ventaja de la agitacion hidraulica es que previene la
sedimentacion de lodos, mejorando el mezclado y el control de temperatura
del sustrato. Otra ventaja es el facil mantenimiento de sus elementos, los
cuales son instalados en el exterior del biorreactor. EI mecanismo de
transferencia de calor en los biorreactores y el mezclado del sustrato son
factores clave para lograr su éptimo desemperio. Se ha reportado que la
intensidad de mezclado tiene relacién directa con el consumo de potencia en
los biorreactores agitados (Buffo et al., 2016; Dostal, VéfiSova, Petera, Jirout,
& Fort, 2014).

La modelacion de la transferencia de calor en biorreactores requiere de un
balance de energia previa estimacion de los coeficientes de transferencia de
calor a partir de mediciones de la temperatura interna. Valle-Guadarrama
et al (2011) estimaron los coeficientes globales de transferencia de calor (Us)
a partir de un balance de energia bajo condiciones de estado no estacionario,
en tanto que, Muller et al. (2018) estimaron el valor del mismo coeficiente (Un),
comparando el régimen de operacion estacionario y no estacionario,
encontrandose una desviaciéon media menor al 10 % entre ambos métodos.
Un método muy comun para estimar el valor del coeficiente convectivo
unilateral (A), a partir de un coeficiente global (Ur) calculado de datos
experimentales, en intercambiadores de calor es el método grafico de Wilson
(Debab, Chergui, & Bertrand, 2011; Mdller et al., 2018). Sin embargo, este
método arroja valores aproximados al no considerar la incertidumbre en la
medida de los datos experimentales, por esta razon Sieres y Campo (2018)
estudiaron la posibilidad de implementar la simulacion de Monte Carlo para
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propagar adecuadamente la distribucién de la incertidumbre de datos medidos

a través del modelo de transferencia de calor.

La dependencia del coeficiente convectivo con los parametros de operacion
de biorreactores, tales como el grado de agitacién, tipo de agitador, presencia
de deflectores, relaciones geométricas y volumen de operacion se han
reportado por medio de correlaciones empiricas. En este sentido,
Raval et al. (2014) reportaron una correlacion empirica del coeficiente global
de transferencia de calor en términos del volumen de operacién, velocidad
rotacional y velocidad del aire externo, mientras que, en tanques agitados
mecanicamente, se han propuesto correlaciones empiricas basadas en
analisis dimensional (Mohan, Nicholas Emery, & Al-Hassan, 1992) de la
forma:

Nu = C Re?/3pr1/3yi014 (3.1)

Donde C es un coeficiente que depende de la geometria del reactor. Estas
correlaciones empiricas son utiles para la caracterizacidon, evaluacién y el
control de biorreactores agitados.

Un alto consumo de potencia en biorreactores anaerdbicos es un indicador
del esfuerzo mecanico que afecta directamente al consorcio microbiano. Un
estudio reciente encontré un consumo de potencia de 0.1 y 1 kW m3 en
biorreactores de columna por agitacion de burbujeo y por agitacion mecanica,
respectivamente (de Jesus, Moreira Neto, & Maciel Filho, 2017). En un
biorreactor agitado mecanicamente equipado con tres rotores se reportdé un
consumo de potencia de 1 a 2.5 kW m (Xie et al., 2014). Mientras que, para
un biorreactor sacudido, la potencia especifica consumida fue de 0.7 y
1.5 kW m para una velocidad de rotacién de 150 y 250 s, respectivamente
(Raval et al., 2014). En una planta piloto de digestion anaerdbica con agitacién
hidraulica e intercambiador de calor externo se reporté un consumo de
potencia de 0.401 kW m (Espinosa-Solares et al., 2006). Espinosa-Solares
et al. (2009) evaluaron la estrategia de calentamiento y tiempo de mezclado
sobre el consumo de potencia en un digestor anaerdébico con agitacion

hidraulica e intercambiador de calor externo, encontrando que la energia
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utilizada bajo las diferentes estrategias de control varié de 428.9 a 467.4 MJ
por dia. Evidentemente, los tanques agitados mecanicamente presentan los
valores mas altos de consumo de potencia. El consumo de potencia en
recipientes agitados se puede medir por medio de vatimetros, dinamoémetros,
torquimetros y métodos calorimétricos (Ascanio, Castro, & Galindo, 2004). La
ventaja del método calorimétrico es que se puede aplicar en distintas
configuraciones de reactores agitados. Sumino et al. (1972) emple6 el método
de temperatura en un biorreactor sacudidos. La estrecha relacién que existe
entre el consumo de potencia con los coeficientes de transferencia de calor y
masa es la justificacion mdés importante para su estudio, ademas que

constituye un parametro importante en el escalamiento de biorreactores.

En la literatura existente, hay poca informacion referente a la transferencia de
calor y el consumo de potencia volumétrico en biorreactores agitados por
medio de bombas, también conocido como agitacidn hidraulica. Aunado a que
la estimacion de los coeficientes de transferencia de calor y consumo de
potencia especifico constituyen parte fundamental en la modelacion,
evaluacion del desempeno y disefio de biorreactores con agitacion hidraulica.
Por esta razon se plantea evaluar la influencia que tienen las condiciones
hidrodindmicas del fluido sobre la transferencia de calor y consumo de
potencia en un biorreactor con sistema de agitacion hidraulica.

3.3 Materiales y métodos

3.3.1 Arreglo experimental

El procedimiento experimental se condujo como se muestra en la Figura 3.1.
La evaluacién de la transferencia de calor en el biorreactor con agitacion
hidraulica consisti6 en tres etapas. En la primer se tomaron los datos
experimentales de temperatura, flujo volumétrico de recirculacién y el tiempo
experimental bajo condiciones de régimen no estacionario. La segunda etapa
consistié en estimar los coeficientes globales de transferencia de calor entre
el fluido térmico y el fluido de trabajo. En la tercera etapa se siguié el
procedimiento del método gréafico de Wilson y el método de Monte Carlo para
calcular los parametros de la correlacion entre el nimero de Nusselt, Reynolds

y Prandtl. Por otra parte, el consumo de potencia se calculé a partir de los
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datos experimentales mediante el método calorimétrico y después se obtuvo
una correlacién entre el consumo de potencia especifico y el flujo de

recirculacion.
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Figura 3.1. Diagrama de procedimiento experimental de la evaluacion de la
transferencia de calor y consumo de potencia especifico en un biorreactor con
agitacion hidraulica. Se muestran las principales variables involucradas
después de cada proceso.

Biorreactor

Se empled un biorreactor experimental (Apéndice Ay B), el cual, fue escalado
de un volumen de operacion de 10 a 500 L, a partir de un disefo inicial del
biorreactor utilizado en el trabajo de Reyes-Meneses et al. (2018). El criterio
de escalamiento fue mantener la misma relacion diametro/altura (D/h=0.7). El
radio de la semiesfera del biorreactor fue modificado. Ademas, el biorreactor
fue disefado para desarrollar el proceso de digestion anaerdbica, bajo las
condiciones de régimen mesofilico (~37 °C) y bajas concentraciones de

solidos totales (< 5 %).

Las dimensiones y elementos principales del tanque biorreactor se muestran
en la Figura 3.2. El material de construccién es acero inoxidable 316 de
1.8 mm de espesor y con aislamiento térmico de fibra de vidrio de 2.5 cm de

espesor.
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Figura 3.2. Dimensiones del biorreactor y localizacién de los sensores de
temperatura. Acotaciones en cm.

Instrumentacion

Los elementos del sistema de control de temperatura, registro de datos y
sistema de recirculacion se muestran en el diagrama de instrumentacion
(Figura 3.3). La fuente de calor se provee con una resistencia calefactora de
865 W de potencia, de 90 cm de longitud y 0.8 cm de diametro, la cual se
localiza en un termopozo al fondo de la camisa térmica. La resistencia
calefactora se activa con un controlador légico programable (TIC-101) modelo
LOGO 0Ba7 (Siemens®, Munich, Alemania). Los sensores TE-01, TE-02,
TE-04 y TE-05 estan sumergidos en el fluido, mientras que el sensor TE-03
esta sumergido en el liquido térmico de la camisa térmica. Se implementd un
control ON-OFF con base a la lectura del sensor de temperatura TE-03. La
temperatura de control se establecié a 37.5 °C con una histéresis de 1 °C. El
sistema de agitacion consta de una bomba de recirculacion centrifuga de
0.75 kW de potencia, la cual fue controla por un variador de frecuencia modelo
F-drive. (Hidrocontrol®, Allende, N.L, México). El flujo de recirculacion (1) y
(2) se condujo a través de una tuberia de policloruro de vinilo (PVC) de alta
presion de 3.175 y 2.54 cm de diametro interno, respectivamente. La tuberia
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de recirculacion se aislé térmicamente con elastdomero de célula cerrada de

1.9 cm de espesor.
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Figura 3.3. Diagrama de tuberia e instrumentacion del sistema de agitacion
hidraulica del biorreactor.

Los sensores de temperatura (TE-01 a TE-03) son de tipo resistivo de platino
Pt100 y estan conectados al controlador (TIC-101) a través de 2 mddulos de
entradas analégicas modelo LOGO AM2 (Siemens®, Munich, Alemania),
mientras que los sensores (TE-04 y TE-05) se conectaron a las entradas
analdgicas del controlador TIC-101. Transmisores Novus modelo TxMiniBlock
se utilizaron para acondicionar la sefial de los sensores de temperatura. El
flujo de la bomba de recirculacion se midié con el caudalimetro (FE-01)
modelo DN32 (SEA, GuangDong. China). El caudal se registrd6 con un

microprocesador Arduino UNO y un médulo de memoria SD.
3.3.2 Evaluacion de la transferencia de calor

Estimacion de los coeficientes globales de transferencia de calor

Los coeficientes globales de transferencia de calor (Ur) se estimaron en
condiciones de régimen no estacionario por el método de estimacion

experimental propuesto por Kumpinsk (1992). Se manejaron las siguientes
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frecuencias de operacion de la bomba de recirculacion: 30, 35,40y 45 s, en
cada experimento. Al mantener constantes la velocidad de recirculacion y
temperatura de la camisa térmica (37 +1 °C) en cada prueba, la temperatura
del fluido dentro del biorreactor se indujo a un incremento de 35 hasta 36.5 °C.
Los datos de temperatura del fluido, temperatura de la camisa térmica y caudal
de recirculacién se registraron cada minuto. Cada experimento consistié en
15 repeticiones. El flujo de recirculacién promedio, la temperatura inicial
promedio del fluido, la temperatura final promedio del fluido y duracion
promedio de los experimentos realizados para cada frecuencia de operacion
de la bomba de recirculacion se muestran en el Cuadro 3.1. Se emple6 como
fluido de proceso, durante el experimento, agua de grifo para mantener un
patrén de comportamiento newtoniano. En la camisa térmica se usé aceite
vegetal como fluido térmico. Las propiedades termofisicas del agua, en cada
experimento, se obtuvieron mediante interpolacién en funcién de la

temperatura promedio del fluido (Incropera, Dewitt, Bergman, & Lavine, 2006).

Cuadro 3.1. Flujo de recirculacion (@), temperatura del fluido inicial (7x),
temperatura del fluido final (7%) y duracién del experimento (¢) para cada
frecuencia de operacion (£) de la bomba de recirculacion.

Frecuencia Flujo de Temperatura Temperatura Duracion del
de ~ recirculacion o i inicial  del fluido final  SPerimento

operacién (L min) (°C) °C) (min)
(s7)
30 35.1 0.5 34.9 £0.2 36.4 £0.07 243 £22
35 41.8 £0.3 35.1 £0.1 36.7 £0.04 210 +14
40 47.9 £0.4 35.0 £0.1 36.6 £0.06 160 =7
45 53.0 £0.5 35.0 £0.2 36.6 £0.07 11519

Modelo térmico

Uno de los supuestos metodoldgicos para la modelacion de la transferencia
de calor fue despreciar las pérdidas energéticas debido a la condiciéon de
aislamiento del sistema. Se establecié un balance de energia entre los dos
fluidos separados por la pared del biorreactor mostrado en la Ecuacién (3.2)
(Maller et al., 2018):

dT
1\4(16'z,d_1?r = UhAh(th - Tf) (32)

40



El coeficiente global de transferencia de calor (Uz), estimado mediante un
procedimiento de optimizacion de la Ecuacion (3.3) (Valle-Guadarrama et al.,
2011):

N
2
Fin = Z|Tfexp - Tfsim| (3.3)
i=1
La temperatura del fluido de proceso (7%sp) se tom6 como el promedio de la
lectura de los sensores TE-01, TE-02, TE-04 y TE-05.

Para ajustar la Ecuacion (3.3) se utilizé el método de optimizacion por minimos
cuadrados no lineales, aplicando la funcién “Isgnonlin” disponible en el
paquete optim de GNU Octave versién 5.1.0 (Free Software Foundation, Inc.,
Boston, MA, USA). Se establecié una tolerancia de 1e® para la finalizacién en
el valor de la funcién. La temperatura simulada (7s:m) se obtuvo resolviendo
numéricamente la Ecuacion (3.2) por el método de Dormand-Price de orden 4,
con la funcién “ode45” de GNU Octave. Las condiciones iniciales se
establecieron como la temperatura inicial del fluido (Cuadro 3.1), la tolerancia
relativa y absoluta del paso de tiempo fue de 1e®. El procedimiento anterior

se repitié para cada experimento realizado.

Método grafico de Wilson

La diferencia maxima entre la temperatura del liquido térmico (7= 37.5 °C) y
la temperatura del fluido de trabajo (75 = 35 °C) fue menor a 2.5 °C. Entonces,
la diferencia de temperatura entre la pared interna y el fluido de trabajo debe
ser aun menor. Por lo tanto, la relacion de viscosidad (V%) en la Ecuacion (3.1)
se omitid, ya que no tiene un impacto significativo sobre la correlacién

mostrada en la Ecuacion (3.4).
Nu = C Re™Prt/3 (3.4)

El valor de la constante C se estim6 mediante el método grafico de Wilson
descrito en la siguiente seccién. Las constantes Cy n se ajustaron con un
modelo de regresion no lineal ponderado y el método de Monte Carlo,

descritos a continuacion.
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La suma de resistencias térmicas que intervienen en el proceso de
transferencia de calor desde la camisa térmica hacia el interior del biorreactor
se muestra en el formato de la Ecuacién (3.5).
T A (3.5)
YT h kR '
Por definiciébn del namero Nusselt (Nu=hiD/ks), el coeficiente convectivo
interno de transferencia de calor se puede expresar con el formato de la

Ecuacion (3.6).

D

-1 _
hl B kau

(3.6)

Por sustitucion de la Ecuacion (3.6) en la Ecuacién (3.5), la suma de

resistencias o resistencia global se define con la Ecuacién (3.7):

+—t— (3.7)

El numero de Nusselt en la Ecuacién (3.7) se puede expresar en términos del
nuamero Reynolds y Prandtl mostrada en la Ecuacion (3.4). Linealizando la
suma de resistencias térmicas mostrada con la Ecuacion (3.7), la resistencia
térmica global se puede expresar en un formato lineal mostrada en la
Ecuacion (3.8). La visualizacion grafica del método de Wilson se muestra en

la Figura 3.4.

=—1 __4¢, (3.8)
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Figura 3.4 Método grafico de Wilson

El liquido térmico se mantuvo sin movimiento, por lo tanto, se asume que el
coeficiente local de transferencia de calor externo (4,) se mantiene constante.
Entonces, la pendiente de la ecuacién lineal (C:) y la interseccion (C2) se

pueden expresar con las Ecuaciones (3.9) y (3.10), respectivamente:

C, = D 3.9)
1_Ckf ('
¢, =242 (3.10)
2" kw  ho '

El método grafico de Wilson se aplico para fijar los limites de inicializacion de
los parametros n, €1y Czdel método de Monte Carlo (Apéndice C). El
parametro n utilizado en tanques agitados generalmente es igual a 2/3
(Mohan et al., 1992), por lo que se utilizé para estimar los parametros iniciales.
Los limites inferiores y superiores de n, €1y Cz se fijaron en 50 % del valor

estimado para cada parametro.

Método de Monte Carlo

La simulacién de Monte Carlo se combind con el método de minimos
cuadrados ponderados para estimar los parametros de n, €1y Cz de la
Ecuacién (3.11) (Sieres & Campo, 2018). En primera instancia, se generé un

conjunto de datos de entrada aleatorios asumiendo una distribucion normal y
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con una desviacion estandar igual a la obtenida para los coeficientes globales
de transferencia U, y los valores del numero de Reynolds calculados
experimentalmente para cada velocidad de agitacion. Después, se estimaron
los coeficientes (1, €z y n optimizando el modelo de regresién no lineal
ponderado expresado con la Ecuacion (3.11):
1 C 2
N | — 1
Un (CZ + Re"Pr1/3)
Fnin = u
i=1 9

(3.11)

La incertidumbre general (ug) (Bevington & Robinson, 2003) se calculé con la
Ecuacién (3.12)

(3.12)

w= 3| G ()
- r r

Se aplicd un algoritmo de optimizacion global basado en evolucién diferencial
propuesto por Rainer Storn y Kenneth Price (1997). De esta manera, La
Ecuacion (3.11) se resolvié mediante la funcién “de_min” (Apéndice C) del
paquete optim de GNU Octave. Donde el vector base en la etapa de mutacién
fue el valor menor de la funcion objetivo y se utilizaron dos vectores de
diferencia y el método de cruzamiento binomial (Das, Abraham, Chakraborty,
& Konar, 2009). Como criterio de detencién se establecié un valor de 1e'°, el
tamarno de poblacién fue de 30 individuos. El factor de diferenciacién de 0.8 y
el coeficiente de cruzamiento de 0.9. El procedimiento anterior se repitié 1e*

veces.

Las distribuciones resultantes de los parametros n, C:y Czde la simulacién de
Monte Carlo se analizaron con una gréfica de Cullen y Frey (Apéndice E)
mediante la funcion “descdist” del paquete “fitdistrplus” disponible en el
software R (R Foundation for Statistical Computing, Vienna, Austria). Se
calcularon los intervalos de confianza por percentiles de los parametros
estimados. Para validar el método de Monte Carlo el coeficiente n obtenido se

utilizé como valor inicial para estimar los coeficientes C:y Cz resolviendo la
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Ecuacién (3.6) mediante el algoritmo de Marquardt-Levenberg disponible en

el software SigmaPlot (Systat Software, San Jose, CA) version 12.0.

3.3.3 Consumo de potencia especifico

El método calorimétrico consiste en estimar mediante un balance de energia
y un analisis en régimen transitorio (Ascanio et al., 2004) por sustitucion de
los términos de la Ecuacion (3.13).

p = cpMy (T2 — Ty1)

3.13
! Ve (3.13)

La temperatura inicial (7#), temperatura final del fluido (7%) y tiempo del
experimento (t) se registraron en cada prueba para las diferentes frecuencias
de operacion de la bomba de recirculacion (30, 35, 40 y 45 s'). Considerando
el volumen de operacién (V=0.5 m3) y el calor especifico del agua, la Ecuacién
(3.13) se resolvio para cada caso.

Los datos experimentales se ajustaron a un modelo de regresion no lineal
mediante el algoritmo de Marquardt-Levenberg disponible en el software
SigmaPlot (Systat Software, San Jose, CA) version 12.0. La ecuacién de

potencia fue seleccionada en el formato de la Ecuacién (3.14).
P, = aQ® (3.14)
3.4 Resultados y discusion

3.4.1 Estimacion del coeficiente global de transferencia de calor

Los valores estimados del coeficiente global () se obtuvieron mediante una
simulacién de la temperatura del fluido mostrada en la Figura 3.5. El ajuste de
las evaluaciones del coeficiente global estimado fue aceptable, con un
coeficiente de determinacién R?>0.9 y con un RMSE<0.16 en todas las

estimaciones.
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Figura 3.5. Simulacion de la temperatura del fluido a diferentes frecuencias de
operacién de la bomba de recirculacién, A) 30 s, B) 35 s, C) 40 sy D) 45
s,

Puede observarse en la Figura 3.6 que el valor del coeficiente global de
transferencia de calor se encuentra en un intervalo de 50 a 305 W m2 K-'.
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Figura 3.6. Coeficientes globales de transferencia de calor promedio del
fluido en funcién del numero Reynolds.

3.4.2 Estimacion de la correlacion de Nusselt

La aplicacion del método grafico de Wilson se realizé con un valor preliminar
del parametro nigual a 2/3 (Figura 3.7). Los parametros estimados obtenidos
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de C1y Czfueron 6.18 £0.37 y -0.018 + 0.002, respectivamente. El valor del
coeficiente de determinacion ajustado para esta primera estimacién fue
R2=0.83. Los limites inferior y superior de la poblacién inicial del algoritmo
evolutivo implementado en cada iteraciéon del método de Monte Carlo se
establecieron con los valores de 7y C- estimados. El limite inferior fue de
0.333, 3.09 y -0.027 para los parametros n, C:y Czrespectivamente, mientras
que para los mismos parametros el limite superior fue de 1, 9.27 y -0.009

respectivamente.
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Figura 3.7. Grafica de Wilson obtenida para un parametro predeterminado de
n=2/3.

Se realiz6 una simulacién de Monte Carlo donde en cada una de las 1e*
repeticiones se resolvio el modelo de regresibn no lineal ponderada
(Ecuacién 3.11) con un meétodo de evolucion diferencial para estimar un
minimo global y garantizar el mejor ajuste de la regresion obtenida. Ademas
de estimar los parametros por el método de Monte Carlo, se realizd un analisis
de incertidumbre en el cual se presentan las distribuciones de salida de los
parametros estimados. La distribucion del coeficiente ny C-fue cercana a la
normal (Figura 3.8), mientras que para (: la distribucién aproximada fue de
tipo gamma. También se obtuvo la matriz de correlaciones, donde los
parametros €7y ntuvieron mayor correlacion (0.9), mientras que la correlacion
entre ny Czfue de 0.75y entre C1y Czfue de 0.47. Los estimados y los rangos
de por percentiles de cada parametro se muestran en el Cuadro 3.2.
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Resultados de los parametros n, C1, C2y Cestimados mediante la simulacién
de Monte Carlo e intervalos por percentiles de las distribuciones obtenidas.

Cuadro 3.2. Resultados de los parametros n, C1, C2y Cestimados mediante la

simulacién de Monte Carlo e intervalos por percentiles de las distribuciones

obtenidas.
Parametro Estimado Intervalo del Intervalo del Intervalo del
68.3 % 90.0 % 95.0 %
n 0.596 (0.54, 0.65) (0.50, 0.69) (0.47,0.71)
Ci 4.18 (2.86, 5.43) (2.26, 7.03) (1.99, 8.1)
C -0.02 (-0.024, -0.017) (-0.028, -0.014) (-0.029, -
0.013)
C 0.345 (0.237, 0.451) (0.18, 0.57) (0.16, 0.0.65)
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Figura 3.8. A) Funciones de densidad probabilidad y B) funciones de densidad
acumulada para cada uno de los parametros de salida n, Ci, Co.

Finalmente, se obtuvo una correlacién del numero de Nusselt (Figura 3.9) para
un rango de numero de Reynolds de 1200 a 2000. Para estimar los
parametros C1y Czse emple6 el valor de 0.596 del parametro n, estimado con
del método Monte Carlo. Los valores de (: y (- fueron de 4.1 £0.24

y -0.021 + 0.002, respectivamente. El valor R? ajustado de esta correlacion fue
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de 0.84. El valor del coeficiente € estimado a partir de €7 fue de 0.315 + 0.02.
Se observdé que, en esta aproximacion, el error estdndar del parametro
estimado (7 se redujo de 0.37 a 0.24, mientras que, el ajuste general de la

regresion se mejoro.
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Figura 3.9. Correlacion lineal del numero de Nusselt vs nimero Reynolds

En tanques agitados mecanicamente donde el fluido de proceso es de tipo
newtoniano los valores del parametro ncomunmente son de 2/3, mientras que
el parametro Cvaria de 0.3 a 1.5, donde los valores mas altos corresponden
generalmente a tanques equipados con deflectores y en los cuales la
configuracién del tanque no es estandar (Mohan et al., 1992). El valor del
parametro C obtenido en este trabajo es mas cercano a los obtenidos en

tanques agitados mecanicamente sin deflectores y configuracion estandar.

3.4.3 Consumo de potencia volumétrico

El consumo de potencia especifico calculado mediante el método
calorimétrico mostrado en la Ecuacion 3.8 fue de 331 y 1004 W m para la

velocidad de recirculaciéon mas baja y alta, respectivamente (Figura 3.10).
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Figura 3.10. Relacidén entre consumo de potencia especifico y caudal de la
bomba de recirculacion.

En biorreactores agitados mecanicamente, con impulsores tipo Rushton e
impulsores curvos, se han encontrado consumos de potencia especificos en
un rango de 700 a 2700 W m (Devi & Kumar, 2017), lo que representa un
consumo de potencia considerablemente mayor comparado con el sistema de
recirculacién por bombeo. En otro trabajo donde se estudiaron biorreactores
sacudidos, la potencia resultante fue de P~N?% (Kato, Peter, Akglin, & Blichs,
2004). En cambio, en este trabajo la correlacién entre potencia volumétrica
consumida y flujo de recirculacién del fluido fue de P=~Q?%.

3.5 Conclusiones

El incremento de la velocidad de la bomba de recirculacion aumenta la tasa
de transferencia de calor en el biorreactor. Se obtuvo una correlacion entre el
namero Nusselt y la velocidad de agitacion hidraulica del fluido de un
biorreactor en la region de flujo laminar. Los parametros estimados por la
simulacién de Monte Carlo combinada con un modelo de regresion no lineal
ponderado mejoraron el ajuste de la correlacion con los datos experimentales.
Otra ventaja de este método comparado con el método grafico de Wilson es
que nos proporciona informacién mas detallada sobre la incertidumbre en la
estimacion de los parametros de la correlacion de Nusselt. El procedimiento
de calculo empleado para evaluar la transferencia de calor en el biorreactor

servira para evaluar su desempeno con fluidos que tengan comportamiento
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no newtoniano. El consumo de potencia tiene una dependencia con la

velocidad de operaciéon de la bomba de recirculacion. La relacion entre el

consumo de potencia volumétrico y el flujo de recirculacion se puede expresar
como P~ (P08,

3.6 Nomenclatura

An
c
(s,
C2
D
Cp
f
fe
Fmin
H
h
ho
kr
kw
Le

Re

Area de transferencia de calor (1.44 m?)

Parametro relacionado con efectos geométricos de la Ecuacién 3.1
Pendiente de la grafica de Wilson en la Ecuacién 3.4 (D/Cky
Intercepto de la grafica de Wilson en la Ecuacion 3.4
Diametro hidraulico del biorreactor (m)

Calor especifico del agua (J kg K7)

Frecuencia de operacion (s™)

Lado derecho de la Ecuacion 3.4

Funcién de optimizacién

Altura del biorreactor (m)

Coeficiente local de transferencia de calor (W m2K-)
Coeficiente local de transferencia de calor externo en (W m2K-1)
Conductividad térmica del agua (W m' K-')

Conductividad térmica del acero inoxidable (W m' K-')
Longitud caracteristica (m)

Potencia del numero Prandlt en la Ecuacion 3.1

Masa del fluido (kg)

Potencia del numero Reynolds en la Ecuacién 3.1

Velocidad de agitacion (min')

Numero de repeticiones para cada experimento (N=15)
Numero de Nusselt (Nu= hL/ks)

Consumo de potencia (W)

Consumo especifico de potencia (W m)

Numero de Prandtl (Pr= ucy/k)

Flujo de la bomba de recirculacion (L min)

Coeficiente de determinacion

Numero de Reynolds (Re = pVLc/p)

RMSERaiz del error cuadrado medio

t

Tiempo (s)
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te
T

Tiempo experimental (s)
Temperatura del fluido (K)

Tr, Tz Temperatura inicial y final del fluido (K)

Ttsim
Trexp
Ty
Un
vV
Vo
Vi

Temperatura simulada del fluido (K)
Temperatura medida del fluido (K)
Temperatura de la camisa térmica (K)
Coeficiente global de transferencia calor
Velocidad de agitacion en m/s (V=Q/An)
Volumen de operacién del biorreactor (L)

Relacion entre la viscosidad en la pared del tanque y la viscosidad
aparente del liquido agitado

Simbolos griegos

yli
P

OUh

ORe

Viscosidad dinamica del fluido (Pa-s)
Densidad del fluido (kg m-3)

Desviacidén estandar de U para cada frecuencia de operacion de la
bomba de recirculacion

Desviacidon estandar de U para cada frecuencia de operacion de la
bomba de recirculacion
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4 CONCLUSIONES GENERALES

En la solucién de las ecuaciones diferenciales, los métodos numéricos y los
algoritmos de optimizacion juegan un papel importante, en la determinacion
de los coeficientes de transferencia de calor; especificamente bajo
condiciones en estado no estacionario. Aun cuando se han reportado modelos
de transferencia de calor en biorreactores con agitacién hidraulica, no se han
presentado correlaciones de numero Nusselt en este tipo de sistemas. Una
correlacion de Nusselt se puede determinar mediante el método grafico de
Wilson, a partir de la resistencia global de transferencia de calor calculada en
un biorreactor agitado. EI método de Monte Carlo en combinacion con un
modelo de regresién no lineal ponderado resulta Gtil en la estimacién de los
parametros de la correlacion de Nusselt. En ell método grafico de Wilson y el
método de Monte Carlo se compararon para la estimacion de los parametros
de la correlacion de Nusselt en un biorreactor de 500 L con agitacion
hidraulica. Con la simulacién de Monte Carlo se logr6 mejorar el ajuste de la
correlacion de Nusselt con los datos experimentales. Para mas aplicaciones,
se recomienda hacer un estudio para fluidos no newtonianos, que
generalmente es la naturaleza de los digestatos utilizados en digestion
anaerdbica. Ademas, un estudio utilizando dindmica de fluidos computacional
sobre transferencia de calor puede ser comparado y validado con la
correlacién de Nusselt presentada en este trabajo.

El consumo especifico de potencia en biorreactores agitados hidraulicamente
ha sido escasamente estudiado. La potencia volumétrica reportada
biorreactores sacudidos y en reactores agitados mecéanicamente ha sido
siempre superior a la reportada en biorreactores con agitacion neumatica. En
cuanto a la agitacién hidraulica no se ha reportado el consumo de potencia
especifico en régimen continuo. Sin embargo, se ha reportado en plantas a
gran escala donde el proceso de mezclado es intermitente. En este trabajo se
presenta el consumo volumétrico del biorreactor bajo diferentes condiciones

hidrodinamicas.
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5 APENDICES

Apéndice A. Biorreactor experimental con agitacién hidraulica. Ubicacién:

Laboratorio de Simulacién y Automatizaciéon de Biosistemas

NUm. Elemento

Biorreactor

Tablero de control
Variador de frecuencia
Bomba de recirculacion

Deposito de alimentacion

D O A WO N =

Tuberia de recirculacién
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Apéndice B. Diagrama del tablero de control

1)

14)

3)

2)
6)

7)

10)

Interruptor principal

Arrancador y contactor de la bomba de recirculacién

Interruptores termomagnéticos

Fuente de alimentacion del PLC

PLC principal

Médulo de entradas y salidas digitales

Médulo de entradas analdgicas

Relevadores

Relevador para activar bomba centrifuga

Relevadores para activar resistencias calefactoras

Distribuidor de alimentacion

Distribuidor de salidas

Ventilador

Regulador de voltaje
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Apéndice C. Cadigo en GNU Octave. Método grafico de Wilson y método de

Monte Carlo

## Autor: Aldo Ordofiez Mendoza

## Creado: 2019-07-05

function [Clwls,C2wls,n_wls,res] = WP_MC_3WLS_DE (Uh,Re,Pr,N_MC)
d=0.8; %Diadmetro del tanque interior

[1, j]=size (Uh); S%$Tamaho de la matriz de Uh estimados
Uhwil=reshape (Uh,i*]j,1);% Matriz de Uh en una sola columna
Rewil=reshape (Re,i*j,1);% Matriz de Re en una sola columna
k=0.62678; % Conductividad termica del agua W/ (m K)

At=1.44; % Area de transferencia de calor

Pr_a=4.73; %Numero de Prandtl promedio

nw = length (Uhwil);
x1=1./(k.*((Rewil.”(2/3)).*(Pr_a.”(1/3))));% Eje x de Wil plot
yl=1./(Uhwil.*At); $ Eje y de Wilson plot
F1 = [ones(nw, 1), x1(:)];

$Regresioén lineal Wilson plot
[pl, e_varl, rl, p_varl, fit_varl] = LinearRegression (F1, y1);

yFitl = F1 * pl;

figure (1)
plot (x1, vy1, '+b', x1, yFitl, '-g',...
x1l, yFitl + 1.96 * sqgrt (e_varl), '--r',...
x1l, yFitl + 1.96 * sqgrt (fit_varl), '—--k',...
x1l, yFitl - 1.96 * sqgrt (e_varl), '--r',...
x1l, yFitl - 1.96 * sqgrt (fit_varl), '—--k')
title ('straight line fit by linear regression')
legend ('data', 'fit','+/-95% y wvalues',6 '+/- 95% fitted

values', 'location', "northwest"')

Cl=d./(pl(2).*At);% Parametro C

Nu=Cl.* (Re.”(2/3)) .*(Pr.”(1/3));%Numero de Nusselt (Aprox WP)
lamdasteel=14.4; #conductividad termica del acero inoxidable

n_w=2/3; Cl_w=pl(2); C2_w=pl(1l);
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54
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5%%%%%%%%%%%%%5%5%% METODO DE MONTE CARLO %%%%%%%%%%%%%%%%%%

oo

%$%%%%% Calculo de incertidumbre general (ug) %$%%%%%%%%%%%%%%%

% Incertidumbre estandar para el metodo Wilson plot simple:

deltal=((1/(nw-2)) *sum((yl-yFitl) ."2));

% Incertidumbre estandar del parametro estimado:

delta_Cl=((deltal)*sum(x1l.”2))/ (nw*¥sum(x1l.”2)—(sum(x1l))"2);

o

% Incertidumbre estandar del parametro estimado:
delta_C2=((deltal) *nw)/ (nw*sum(x1l.”2)—(sum(x1l))"2);
mean_Uh=mean (Uh) ;

delta_Uh=std(Uh) /sqrt (i); SError estandar de Uh estimado
mean_Re=mean (Re) ;

delta_Re=std(Re) /sqrt (i); $Error estandar de Re estimado
fl=Q(x) 1./(x);

X_l=mean_Uh; dfdUh=deriv (fl,x_1);

f2=@ (Ref) pl(1)+(p1(2)./(((Ref)."(p2(2))).*(Pr_a.”n)));
x_2=mean_Re; dfdRe=deriv (f2,x_2);%

% Incertidumbre general:
ug=(((l./delta_Uh)."2)+(dfdRe.”2).*(delta_Re.”2))."(1/2);
cont=0;

%% Parametros iniciales (Estimados por Wilson plot) :
n_w=p2(2); Cl_w=pl(2); C2_w=pl(1l);

while cont<Nwls;

nX2=15;vr=1000;

std_Uh=std (Uh) ; std_Re=std(Re);

% Generacidén de datos hipotéticos:

Uh_al=normrnd (mean_Uh (1), std_Uh(1l),nX2,1);Uh_a2=normrnd (mean_U

h(2),std_Uh(2),nX2,1);

Uh_a3=normrnd (mean_Uh (3),std_Uh(3),nX2,1);Uh_ad4=normrnd (mean_U

h(4),std_Uh(4),nX2,1);

Re_al=normrnd (mean_Re (1), std_Re(l),nX2,1);Re_aZ2=normrnd (mean_R

e(2),std_Re(2),nX2,1);

Re_a3=normrnd (mean_Re (3),std_Re(3),nX2,1);Re_ad=normrnd (mean_R

e(4),std_Re (4),nX2,1);
Uh_a=[Uh_al Uh_a2 Uh_a3 Uh_a4d];
Re_a=[Re_al Re_a2 Re_a3 Re_a4d];

## configuracion de la region de dominio:

ctl.XVmin = [C2_w*1.5 Cl_w*0.5 (n_w)*0.5]; %Limit inf C2,Cl,n
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ctl.

XVmax = [C2_w*0.5 Cl_w*1.5 (n_w)*1.5]; %Limit sup C2,Cl,n

%$estrategia de evolucion diferencial:

ctl
ctl
ctl
ctl

ctl.

ctl
ctl

.F=0.8; %Factor de diferenciacion
.CR=0.9; %factor de cruzamiento
.NP=[30]; % tamanho de poblacion
.tol=[1.e-30];

ctl.

constr=0;

strategy=10; %estrategia de evolucion diferencial

.maxnfe=1e20;

.maxiter=100000;

%$Solucion con de_min:

[x,0bj_value,nfeval, convergence] = de_min

obj_value

convergence

$Parametros estimados:%

C2wls (cont)=x(1);

Clwls (cont)=x(2);

n_wls (cont)=x(3);

nn (cont)=cont;

res (cont)=obj_value;

end

endfunction

## Author: Aldo Ordoflez Mendoza

## Created: 2019-05-12

function X_2 = fminX3global (x)

global ug mean_Uh delta_Uh mean_Re delta_Re

global Uh_a Re_a %Valores de Uh y Re hipoteticos

$x

vector solucidn

Pr=4.73; %Numero Pr promedio

C2=x(1);Cl=x(2);n=x(3); % Parametros

yi=1./(Uh_a);
ysi=(C2+(CLl./ (((Re_a).”(2/3)).* ((Pr) .~ (1/3)))));

X_ 2=

sum(sum( ( (yi-ysi) ./ug) .”2));

endfunction

(@fminX3global, ctl);
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Apéndice D. Diagrama de Cullen y Frey de las distribuciones de salida de los

parametros n, C1y Cz

Cullen and Frey graph
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