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Resumen

Se evaluo el desempefio de un reactor enzimatico de lecho empacado (PBR) para la produccion
de etil oleato midiendo la estabilidad en la conversion molar, la hidrodinamica del fluido
inyectando un marcador por pulso, calculando la funcién de distribucién de tiempos de
residencia (DTR) y desarrollando modelos numéricos de los campos de coeficiente de
transferencia de masa y de presion con distintas configuraciones de particulas de catalizador en
el lecho resolviendo la ecuacion de Navier-Stokes con el método de elementos finitos (MEF).
El coeficiente de transferencia de masa fue estimado con una correlacion usando datos
particulares del modelo experimental aplicado. Los experimentos fueron realizados por
duplicado con sustrato conformado por acido oleico y etanol catalizado por una lipasa
comercial, se oper6 a 20 min de tiempo de residencia nominal y a 50°C. La conversién molar
promedio alcanzada fue del 80%. El tiempo de residencia promedio experimental fue de 29 +
1 min. Los resultados en la funcion DTR normalizada muestran la presencia de dispersion en
el lecho, esto podria deberse a la existencia de volimenes muertos en los que el marcador oleoso
se queda estancado. Las soluciones numeéricas sugieren la existencia de dependencia entre la
configuracién de las particulas de catalizador y la caida de presion. Este estudio permitid
caracterizar un reactor PBR empacado de lipasa inmovilizada para la produccion de etil oleato
y un mejor entendimiento sobre el efecto de la distribucion de las particulas de catalizador en
el lecho con la transferencia de masa y caida de presion con el fin de establecer las bases para
su implementacion en el escalamiento del proceso.

Palabras clave: reactor de lecho empacado, distribucion de tiempos de residencia, lipasa
inmovilizada, esterificacién, transferencia de masa.

CHARACTERIZATION OF AN ENZYMATIC PACKED BED
REACTOR FOR THE PRODUCTION OF ETHYL OLEATE

Abstract

The performance of an enzymatic packed bed reactor (PBR) for the production of ethyl oleate
was evaluated by measuring the stability in the molar conversion, the hydrodynamics of the
fluid by the pulse input experiment, calculating the residence time distribution function (RTD)
and numerical models of the mass transfer coefficient and the pressure fields were developed
with different configurations of catalyst particles in the bed solving the Navier-Stokes equation
with the finite element method (FEM). The mass transfer coefficient was estimated using a
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correlation with particular data of the applied experimental model. The experiments were
carried out in duplicate with a substrate of oleic acid and ethanol catalyzed by a commercial
lipase, it was operated at 20 min of nominal residence time and at 50 ° C. The average molar
conversion achieved was 80%. The experimental mean residence time was 29 + 1 min. The
results in the normalized RTD function show the presence of dispersion in the bed, this could
be due to the existence of dead zones in which the oily marker remains stagnant. The numerical
solutions suggest the existence of dependence between the configuration of the catalyst
particles and the pressure drop. This study allowed the characterization of an immobilized lipase
PBR reactor for the production of ethyl oleate and a better understanding of the effect of the
distribution of catalyst particles in the bed on mass transfer and pressure drop in order to
establish the bases for its implementation in the scale up process.

Keywords: packed-bed reactor, residence time distribution, lipase immobilized, esterification,
mass transfer.

1. Introduccidn Santana et al. (Santana et al. 2018) ha
reportado el estudio de DTR y del coeficiente
La produccion de etil oleato por esterificacion global de transferencia de masa en reactores
enzimatica heterogenea es atractiva debido @ enzimaticos de lechos empacados evaluando
que las enzimas lipasas tienen la capacidad de g efecto de la temperatura, flujo y técnica de
operar con sustratos ricos en acidos grasos sin - inmovilizacion, sin embargo, no considera la
realizar reacciones de saponificacion (Ma'y  gjstribucion de las particulas de catalizador.
Hanna 1999;Fukuda et al. 2001;Vargas et al.
2018). Los reactores PBR son especialmente g opjetivo del presente estudio es evaluar el
aptos para este proceso debido a que imponen  gesempefio de reactores PBR empacados de
relativamente bajos esfuerzos cortantes a las lipasa inmovilizada para la produccion de etil
particulas de catalizador, operan de manera  gleato por esterificacion, utilizando como
continua, son faciles de construiry de escalar, gy strato modelo &cido oleico y etanol, asi
entre otras cosas, sin embargo, pueden ser  mismo obtener informacion sobre el
limitados por grandes caidas de presion (XU comportamiento de las particulas de
et al. 2012), canalizacion y volimenes  catalizador caracterizando la hidrodinamica
muertos de catalizador (Fogler 2010). mediante la DTR y desarrollando modelos
numéricos CFD de los campos de coeficiente
La DTR es una técnica ampliamente utilizada  Je transferencia de masa y de presion. Estas
para evaluar el mezclado que ocurre dentrode  tcnicas permiten monitorear el
reactores, permite caracterizar los patrones  fyncionamiento del reactor e identificar
del fluido en el recipiente para describir el fenémenos no deseados, asi como optimizar
regimen en el que el reactor opera, incluso  |as condiciones de operacion del mismo
diagnosticar ~ canalizacion 'y volimenes  (Georget et al. 2013). La caracterizacion de la
muertos (Fogler 2010;Simdes et al. 2015), asi hjdrodinamica de los reactores continuos no
mismo permite obtener un valor promedio e |imita a columnas a nivel laboratorio, (Bai
estimado del tiempo que las particulas pasan gt g|. 2008) ha reportado la implementacion

técnicas, ademas de simulaciones numéricas  pivel industrial.

para el estudio de fendbmenos de transporte en
reactores haciendo uso de la dinamica
computacional de fluidos (CFD) ha permitido
obtener predicciones cuantitativas con un  Materiales
amplio rango de aplicaciones y los reactores
tubulares no son la excepcion (Undu 2012).

2. Metodologia

Como catalizador se utilizd una lipasa
comercial. Acido oleico 90%, estandares para
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HPLC de &cido oleico y etil oleato al igual

que Oil red O fueron comprados en Sigma

Aldrich. Etanol absoluto (99.9%) y metanol
HPLC fueron adquiridos en Fermont.
Hidrdxido de potasio 1 N obtenido de Golden
Bell y acido acético glacial de Jalmek.

Configuracion del reactor

Fig. 1(a) presenta un modelo CAD
renderizado de la columna de borosilicato del
reactor con un diametro interno de 1.08 cm y
una longitud de 9 cm. Esta columna fue
empacada con una lipasa comercial
inmovilizada con un factor de vacio aparente
del 3% vy alimentada con un sustrato
conformado por &cido oleico y etanol. La
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@5
3
L
®=1.08 cm :
L=9 cm Y
y
L’X

temperatura de operacion fue 50 °C
mantenida por recirculacion de agua
suministrada por refrigerador Polyscience, el
flujo del sustrato suministrado con una
bomba peristéaltica MasterFlex L/S fue de
0.42 mL min~! operando a un tiempo medio
de residencia tedrico de 20 min.

Fig. 1(b) muestra una fotografia del lecho
empacado con lipasa comercial. Como parte
de este estudio se analizo la estabilidad en la
conversion molar de la reaccion y se
caracterizd la hidrodindmica en el lecho a
través de la técnica de distribucion de tiempos
de residencia. El sistema experimental

utilizado en ambos experimentos se muestra
en la Fig. 4(a).

Fig. 1. Columnas del reactor enziméatico empacado. (a) Modelo CAD renderizado de la columna
de borosilicato del reactor enzimético de lecho empacado y sus dimensiones. (b) Fotografia de

catalizador comercial dentro de la columna.
Métodos analiticos

La conversion molar del producto fue
cuantificada con la Ec. (1) mediante el indice
de acidez del sustrato y del producto
posteriormente corroborada por HPLC. El
indice de acidez fue determinado conforme a
la norma ASTM D664 mediante titulacion

basica en titulador 916 Ti-Touch Metrohm,
electrodo Solvotrode EasyClean y la solucién
titulante utilizada fue KOH 0.1N.

.' Naom
X=1—- =1-—=
i.ag Ngos (1)
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Donde X es la conversion molar, i.a,, es el
indice de acidez de las muestras a la salida del
reactor, i.a, es el indice de acidez del
sustrato, Ngom Y Ngos SOn los moles de
acido oleico por masa de muestra del
producto y del sustrato respectivamente,
cuantificados en HPLC (Waters, Acquity
Arc) equipado con una columna Develosil 5
um C30-UG 140 A, como fase movil se
utilizé una solucion de acido acético glacial
al 99.9% y metanol al 0.1%.

Distribucion de tiempos de residencia

Una tinta liposoluble (Oil red O Sigma
Aldrich) fue solubilizada en el sustrato y
utilizada como trazador. Se inyectd a la
entrada de la columna un pulso y se tomo
muestras a la salida del reactor cada 3
minutos para determinar la DTR midiendo la
concentracion del trazador C(t) a cada
tiempo t en espectrofotometro de
microplacas Epoch 2 a 525 nm.

Se calculo la funcion DTR E (t), el tiempo de
residencia promedio t,,,, la DTR normalizada
E(0), varianza, la DTR acumulativa F(t) y
el coeficiente de dispersién D, conforme a
Levenspiel y Fogler.

La funcion DTR fue obtenida con la Ec. (2).

Cc(t)

FO ST

()

El tiempo de residencia promedio para flujo
del sustrato constante fue calculado con la Ec.

(3).

co

tm = j tE(t)dt

0

(3)
La DTR normalizada fue calculada con la
siguiente Ec. (4).

E(6) = tnE(t) (4)

Donde el parametro 6 es definido con la Ec.

(5).
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o - t
= (5)
El segundo momento o varianza fue
calculado con la Ec. (6).
(6)

0% = | (t—t,)%E(t)dt
/

La funcion DTR acumulativa F(t) se calculd
con la Ec. (7).

t

F(t) = jE(t)dt

0

(")

La integracién de la Ec. (2), Ec. (3), Ec. (6) y
Ec. (7) se calcul6 numéricamente con el
método de trapecios.

El modelo de tanques en serie corresponde a
Ec. (8) (Stokes y Nauman 1970; Levenspiel
1999; Fogler 2010)

n(n)* 1t

m—1)° "

E@6) = (8)

Donde n representa el numero de tanques en
serie. El coeficiente de dispersion D, es
calculado con la Ec. (9) (Ellenberger y
Krishna 1999; Levenspiel 1999; Fogler 2010;
Santana et al. 2018)

a? 2 2
t2,  Pe, Pe?

(1 —ePer) (9)

Donde el nimero de Peclet Pe, del reactor
se calcula con la Ec. (10).

ul

Per =1 (10)

u es la velocidad promedio del fluido en el
lecho empacado, L es la longitud
caracteristica del reactor, que para reactores
PBR es la longitud del lecho (Fogler 2010) y
D, es el coeficiente de dispersion.
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Coeficiente de transferencia de masa

El coeficiente de transferencia de masa K. fue
calculado con la Ec. (11).

_ ShDgp

K. D (11)

p

Donde Sh es el numero de Sherwood y D,p
es el coeficiente de difusion del sustrato.

El ndmero de Sherwood definido para
particulas esféricas (Seguin et al. 1996) fue
calculado con la Ec. (12).

Sh = 0.7Rep3°Sc%> (12)

Donde Re, es el numero de Reynolds de
particula y fue calculado con la Ec. (13).

D, u
Re, = pUp (13)
U
H (14)
Sc =
PDap

p Y i son la densidad y viscosidad dinamica
del sustrato respectivamente y Sc es el
namero de Schmidt calculado con la Ec.(14).
El coeficiente de difusién del sustrato D,z se
calculd con la relacion de Wilke-Chang
(Reid 1987), Ec. (15).

_ 74x107"2(aMp)°°T

AB — 0.6
HBVy

(15)

Donde « es un factor asociado e igual a 1.5
para el etanol (Treybal 1980), My es la masa
molar de acido oleico en gmol™, T es la
temperatura en K, ug es la viscosidad
dindmica de &cido oleico en cP, v, es el
volumen molar del etanol en cm3 mol™2.
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Simulaciéon numérica

El flujo dentro del lecho empacado, el campo
de coeficiente de transferencia de masa y el
campo de presion fueron simulados
utilizando soluciones numéricas del flujo
estacionario e incompresible de la ecuacion
de Navier-Stokes y la Ec. (11) obtenidas con
el software comercial de CFD (COMSOL
multiphysics 5.4). El modelo 3D se simplifico
simulando una seccion transversal con
geometria 2D donde y es la longitud del lecho
en el reactor y x es el eje que corresponde al
radio del reactor. La seccion transversal
simulada fue en z = 0, como se muestra en la
Fig. 2(a) de tal manera que la solucién
obtenida representa una rebanada del reactor.

Las ecuaciones que se resolvieron para
obtener el campo de velocidad son:

pV-(w) =0 (16)

p(u-VYu+VP —uvViu=0 (17)

Donde u es el vector velocidad con
componentes en u, y u,, p es la densidad, P
es la presion y u es la viscosidad dinamica.
Fig. 2(b) muestra las condiciones de frontera.
Se establecié flujo laminar completamente
desarrollado a la entrada de la columna (color
rojo). La condicion de frontera a la salida de
la columna fue presibn manomeétrica
constante igual a cero (color azul). Para
reducir el tiempo computacional en las
simulaciones se consideré simetria en x =
0 (color verde), de esta manera solo se
soluciono la mitad de la seccion transversal.
Fue establecida la condicion de no
deslizamiento ni penetracion en la pared del
recipiente.
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Fig. 2. Geometria y condiciones de frontera del modelo numérico en COMSOL. (a) Seccion
transversal con geometria 2D. (b) Condiciones de frontera establecidas en el modelo.

3. Resultados y discusion (reactivo) y el etil oleato (producto). Los
moles de &cido oleico y etil oleato pueden ser

La Fig. 3(a) presenta un ejemplo de  gescritos como una funcion lineal del area de

cromatograma obtenido a partir del analisis o picos con un coeficiente de correlacion de

reactor. Se aprecia la sefial de acido oleico
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Fig. 3. Resultados seleccionados de (a) cromatograma de pico de &cido oleico y etil oleato, (b)
resultados experimentales promedio de la conversién molar operando a 10, 15, 20 y 25 minutos
de tiempo de residencia nominal (c) resultados experimentales de estabilidad en la conversion
molar promedio operando a 20 minutos de tiempo de residencia nominal.

o
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En el cromatograma se puede observar que el
area de la sefial de acido oleico es menor a la
del etil oleato debido a su consumo para la
produccién de este producto.

Fig. 3(b) muestra los resultados de
conversion molar promedio obtenidos
operando a 0.83, 0.56, 0.42 y 0.33 mL min™
de sustrato que corresponde a 10, 15, 20 y 25
min de tiempo de residencia nominal
respectivamente. Dicho experimento fue
Ilevado a cabo como criterio para la seleccion
del flujo de operacion en los experimentos de
DTR y en las simulaciones numéricas.
Debido a que las conversiones obtenidas
entre 20 y 25 min de tiempo de residencia
nominal resultaron similares, se selecciond
0.42 mL min? (20 min de tiempo de
residencia nominal) como flujo de operacion.
A este flujo se alcanz6 el 92% de la
conversion molar de equilibrio
termodindmico a estas condiciones (columna,
sustrato y catalizador). La seleccidn de este
pardmetro es crucial, (Méandity et al. 2015)
reportdé un experimento similar con la
finalidad de optimizar un proceso continuo.

Fig. 3(c) muestra los resultados
experimentales de la estabilidad en la
conversion molar, los resultados sefialan que
alrededor del 80% de sustrato se convirtio en
producto operando a 20 minutos de tiempo de
residencia nominal con un flujo volumétrico
de sustrato constante Qg, = 0.42 mL min~1.

Fig. 4(a) muestra un diagrama esquematico
del sistema experimental empleado para
realizar los experimentos de estabilidad en la
conversion molar de la reaccion y la
obtencion de la DTR.

Fig. 4(b) muestra la funcion DTR versus
tiempo. La funcién DTR se obtuvo con los
resultados experimentales por pulso de
marcador oleoso realizados por duplicado
(reactor 1.1y 1.2) y aplicando la Ec. (2). El
recuadro de Fig. 4(b) se refiere a la
distribucion de acumulacion obtenida con la
Ec. (7), la cual expone la fraccién de trazador
que ha estado en el reactor un tiempo menor
a t. Se logra observar que, durante los
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primeros 50 min un poco mas del 80% del
trazador inyectado ha abandonado el reactor,
evidenciando que el tiempo de residencia
experimental se encuentra dentro de este
rango. Sin embargo, se logra observar que,
pasados 100 min de operacion parte del
trazador sigue en el interior del reactor.

Fig. 4(c) muestra la DTR normalizada
obtenida con los resultados experimentales y
calculada con la Ec. (4). Las funciones
etiquetadas como dispersion media y pfr
(flujo tapon) fueron obtenidas con el modelo
de reactores en serie Ec. (8). Cuando n — o
la E(0) corresponde a la de un pulso en un
reactor ideal de flujo tapdn (pfr) sin
dispersion. Las DTRs normalizadas
experimentales (reactor 1.1 y 1.2) muestran
que el flujo presenta dispersion causando
asimetria y una ligera prolongacion en la
funcion DTR normalizada en comparacion
con las simuladas (dispersion media y pfr). El
coeficiente de dispersion promedio obtenido
esD, = (5+3)x107°m? s 1,

El tiempo de residencia promedio y la
varianza se calcularon con la Ec. (3) y Ec. (6)
respectivamente. Los valores promedio
obtenidos de los experimentos por duplicado
fue 29 + 1 min y 640 + 20 min?
respectivamente. El tiempo de residencia
promedio es mayor al tiempo de residencia
nominal al que se operd. Méndez et al.
(Méndez-Romero et al. 2011) reportdé una
variacion entre el tiempo de residencia
nominal y promedio al estudiar la DTR en un
reactor empacado, atribuyendo la diferencia a
la presencia de corto circuito, esto podria
deberse a que existen zonas que ofrecen
menor resistencia al paso del fluido, causando
asi zonas muertas que podrian ser las
responsables del estancamiento de parte del
trazador en el interior del reactor. Lo cual
explicaria el comportamiento de las Fig. 4(b)
y Fig. 4(c), de acuerdo a Fogler, la varianza
esta directamente relacionada a la dispersion,
siendo esta Ultima causada por los fendmenos
anteriormente mencionados
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Fig. 4. Sistema experimental y resultados seleccionados de experimentos para la caracterizacion
hidrodinamica mediante la técnica de DTR. (a) Diagrama del sistema experimental. (b)
Funcion DTR, el recuadro de menor tamafio pertenece a la funcion de acumulacion. (¢) Funcion
DTR normalizada, (d) correlacion de densidad Optica y concentracion, el recuadro de menor
tamario corresponde a un barrido realizado a diferentes longitudes de onda.

Fig. 4(d) describe la concentracion del
marcador oleoso como una funcién lineal de
la densidad Optica con un coeficiente de
correlacion de 0.997, mientras que el
recuadro de la Fig.4(d) muestra los resultados
del barrido de la sefial normalizada 1/1,,,
versus longitud de onda A para determinar la
longitud de onda 6ptima para el analisis de las
muestras de concentracion de marcador. La
sefial I e I,,,, corresponden a la densidad
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Optica y densidad O6ptica maxima de las
muestras respectivamente. La densidad
Optica maxima obtenida fue a 525 nm.

Se realiz6 un estudio de independencia de
malla a partir de una malla inicial obteniendo
un total de 10 mallas con refinamiento
adaptativo Fig. 5(a). El refinamiento
adaptativo de malla puede ayudar a mitigar el
tiempo computacional mientras mantiene
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precision en la solucion (Preney et al. 2018).
El software calculo la solucion en la malla
inicial (n — 1) y estimé con la norma L2 el
error cuadrado. La malla se refind en las
regiones en las que el error fue mayor y
posteriormente el modelo se soluciono con la
nueva malla (n). En los recuadros se puede
distinguir los cambios de refinamiento
obtenidos en la malla inicial y la décima
malla. Fig. 5(b) muestra los resultados del
error obtenido con la norma L2 versus
numero de iteracion, cada linea representa
una malla. La convergencia de la malla fue
cuantificada por el parametro de
convergencia relativa c(g) (Muller et al.
2012; Van Phan et al. 2015):

[ (9= Greg)dy
f(gref)dy

c(g) = (18)

Donde g es la solucion del campo de
velocidad, g,.r es la solucion de referencia, y

y es la posicion del flujo en el centro del
reactor en la que r = 0. Aqui el nimero de
elementos que contiene la malla inicial es
alrededor de 10%, mientras que la malla de
referencia 10°. Fig. 5(c) muestra los
resultados obtenidos del parametro de
convergencia relativa versus la malla. Cuanto
menor es el pardmetro c(g) mayor
convergente la malla es.

Fig. 6 muestra los resultados seleccionados
de las simulaciones numéricas del campo del
coeficiente de transferencia de masa. EI mapa
de colores representa la escala numeérica del
coeficiente de transferencia de masa en el
interior de la columna del reactor, siendo las
zonas mas oscuras las que representan un
coeficiente mayor en el lecho.

Se evaluaron tres posibles configuraciones de
particulas de catalizador en el lecho
empacado, las cuales pueden presentarse de
forma independiente o existir casos en los que
se presente mas de una.

Fig. 6(a)-(a") muestra el caso en el que hay
espacio suficiente para la expansion del
catalizador, en esta distribucion de las
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particulas el flujo es mayormente homogéneo
y la caida de presion es relativamente baja
Fig. 6(a"), favoreciendo al transporte de masa
dentro del lecho empacado. Fig. 6(b) y Fig.
6(b") presentan un caso intermedio en el que
el espacio para la expansion es limitado, en
esta configuracion se puede observar zonas
en las que el lecho ofrece menor resistencia al
flujo que en otras, form&ndose canales. Fig.
6(c) y Fig. 6(c”) muestran el caso limite en el
que no hay espacio suficiente para la
expansion de las particulas, formandose
tapones en el lecho que impiden el flujo por
ciertas zonas. En este caso se aprecia la
formacion de canales y volimenes muertos
de catalizador, presentandose caidas de
presion relativamente altas en la columna del
reactor.

Fig. 7 muestra los resultados obtenidos del
campo de velocidad y lineas de corriente en
las distintas configuraciones del lecho
empacado. Fig. 7(a) presenta un campo de
velocidad relativamente homogéneo
comparado con Fig. 7(c) en el que debido al
tapon existen zonas en las que la velocidad
del fluido tiende a cero.

(Nijemeisland 2003) realiz6 simulaciones
CFD con la finalidad de conocer la
hidrodinamica de un reactor empacado con
diferentes geometrias de catalizador, entre
ellas esferas. Reporta curvas de nivel
correspondientes al perfil de velocidad en la
periferia del catalizador, coincide en que la
distribucion de las velocidades dependera del
factor de vacio aparente 0o de
empaquetamiento en el reactor, siendo las
zonas mas préximas a las paredes las que
presentan un perfil de velocidad més bajo.
Asi mismo (Yang et al. 2016) estudi6 lechos
con distintos diametros de las particulas de
catalizador y atribuye que la presencia de
particulas pequefias podrian ser responsable
de aumento de la caida de presién en el
reactor, lo que puede observarse en la
Fig.6(a’)-(c”) en el que la caida de presién
depende del factor de empaquetamiento del
lecho.
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Fig. 5. Refinamiento y estudio de independencia de malla. (a) Estudio adaptivo de malla. (b)
Error calculado con la norma L2 para cada malla. (c) Parametro de convergencia relativa de
malla.
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Fig. 6. Resultados seleccionados de simulacion numérica del campo de coeficiente de
transferencia de masa y el campo de presién con distintas configuraciones de catalizador. (a)-
(@") Expansion. (b)-(b”) Compresion. (c)-(c”) Tapon.

expansion compresion

2.7

campo de lineas de
velocidad corriente

Fig. 7. Resultados numéricos del campo de velocidad y lineas de corriente en configuraciones
de particulas de catalizador con (a) expansion, (b) compresion y (c) tapon.
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4. Conclusiones Los resultados numéricos sugieren la

. . N existencia de dependencia entre la
Se estudio la estabilidad en la conversion  configuracion de las particulas de catalizador
molar de la reaccion y se caracterizo la |3 caida de presion. Las particulas de lipasa
hidrodinamica del fluido. Se desarrollaron  jnmovilizada comercial sufren una expansion
modelos numericos para evaluar el efecto de 5] entrar en contacto con el sustrato. Cuando
la  configuracion de las particulas de o hay espacio vacio suficiente en la columna
catal_iz_ador en el lecho y los campos de para la expansion puede dar origen a la
coeficiente de transferencia de masa y de  formacion de tapones en el lecho, esto puede

presion. La conversion obtenida sefiala que  formar zonas de volumen muerto, afectar a la
en las condiciones de operacion el catalizador  transferencia de masa y afectar a la

i 0, . Do

producto. conversion.
El tiempo de residencia promedio obtenidoen  Este estudio permitié caracterizar reactor
los experimentos por duplicado es ¢, = PBR con lipasa inmovilizada para la

2911 min es mayor al establecido  produccion de etil oleato y un mejor
nominalmente, lo que sugiere que el reactor  entendimiento  sobre el efecto de la
puede estar presentando uno o mas casos de  (jstribucion de las particulas de catalizador
los mencionados en la Fig. 6(a)-Fig. 6(c). La  en el lecho con la transferencia de masa y
varianza o segundo momento obtenido es  cajda de presion con el fin de establecer las
0% =640 £ 20 min®>. El coeficiente de  pases para su implementacion en el
dispersion  obtenido es Dy =(5%  escalamiento del proceso.

3)x107% m? s™1. Los resultados en la DTR o

normalizada muestran la presencia de Agradecimientos

dispersion en el lecho, esto podria deberse a Al proyecto FSE-250014 (Claster Biodiésel

la existencia de volumenes muertos en los : .
Avanzado) por el apoyo a esta investigacion.
que el marcador oleoso se queda estancado.
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