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Resumen: En este trabajo se presenta un Modelo Semifisico de Base Fenomenoldgica (MSBF) del proceso de produccion de
levadura adaptado a las especificaciones del biorreactor batch de 40L que se encuentra en planta piloto de la Universidad Icesi.
Para la obtencion del MSBF se sigue una metodologia de diez pasos, que se basa en el principio de conservacion, fenémenos de
transporte y cinética del proceso. Considerando la glucosa como fuente de carbono y la presencia de oxigeno como segundo sustrato.
Adicionalmente, se realiza una simulacién con melaza para observar el comportamiento del modelo con una fuente de carbono
diferente y un mayor nimero de datos. Las simulaciones se llevan a cabo haciendo uso de MATLAB. Finalmente, se observa que
el modelo no logra predecir adecuadamente la produccién de biomasa y el consumo de sustrato. Sin embargo, las tendencias de las
curvas del modelo en comparacion a los datos de Sobieszuk et al. se acercan. Por lo anterior, se brindan recomendaciones con el
proposito de tener una mejor proximidad del modelo a datos reales que se puedan llegar a obtener de la produccion de biomasa de

levadura en el equipo de interés.
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INTRODUCCION

El desarrollo de modelos matematicos, cada vez més detallados
y precisos, ha sido posible debido a los crecientes avances en
tecnologia, especialmente en la capacidad de computo. Esto ha
contribuido a usarlos en el disefio, optimizacion, control y
diagnéstico de bioprocesos [1]. Ademas, el mundo actual exige
un mejoramiento en los procesos, teniendo en cuenta la
reduccion de experimentacion innecesaria 'y  costos
relacionados [2]. Tal es el caso de los modelos matematicos
involucrados en la produccion de levadura, teniendo en cuenta
que en los Ultimos afios se han realizado diferentes simuladores
que representan la dindmica del crecimiento celular en
configuracion batch, fed-batch y continuo, como los
presentados por Richelle et al. [3], que indica una produccién
de levadura en fed-batch y propone una coordinacién del
consumo de nitrégeno y glucosa, Luna et al. [4] presenta un
modelo en configuracion fed-batch, que emplea glucosa como
fuente de carbono. Henson [5] propuso un modelo dindmico de
un reactor en continuo, usando glucosa como sustrato y Serio et
al. [6] propone un modelo que representa la produccion de
levadura en configuracion batch, fed batch y continuo.

Aunado, la biomasa de levadura tiene multiples aplicaciones en
diferentes campos como en la produccion de bebidas

alcoholicas, panaderia, farmacéutica, biocombustibles, entre
otros[7]-[12]. Segln Serio et al. [6], se estima que se producen
varios millones de toneladas al afio en todo el mundo.
Asimismo, Parapouli et al. [10] menciona que, en el mercado
mundial, la tasa de crecimiento anual entre 2013 y 2018 fue de
8,8% y solo en la industria europea de la levadura se produce
un millén de toneladas al afio. Es por esa significancia
comercial que se ha visto la necesidad de mejorar y tener un
mayor control en el proceso de produccion. Ante lo
mencionado, se puede utilizar los modelos matematicos como
una herramienta que permita una mayor comprension del
bioproceso. Especialmente se puede emplear un modelo
semifisico de base fenomenoldgica (MSBF).

Un MSBF es el punto intermedio entre los modelos empiricos
y fenomenoldgicos, el cual permite superar las limitaciones
presentadas por estos ultimos, algunas de estas son el requisito
de conocimiento detallado de todos los modelos, falta de
precision, entre otros [1], [2], [13]. En ese mismo contexto, la
estructura de un MSBF permite representar las dinamicas del
proceso y las relaciones que existen entre ellas [13]. Puesto que,
se muestra a través de balances de materia, energia y cantidad
de movimiento. Junto con ecuaciones que permiten describir los
pardmetros del modelo, estas ecuaciones son denominadas
constitutivas [14].



Finalmente, este trabajo tiene como propésito presentar un
MSBF, que describa las dinamicas y comportamiento del
proceso de produccion de biomasa de levadura, y se aproxime
a las condiciones del biorreactor batch de 40 L, que se encuentra
disponible en planta piloto de la Universidad Icesi. Lo anterior,
con la intension de brindar una herramienta de entrenamiento y
que permita a investigadores y estudiantes, el estudio de la
produccion de levadura en el equipo mencionado. Por lo
anterior, se plante6 seguir la metodologia propuesta por Alvarez
et al. [13], [14] para la obtencion de MSBF.

CONSTRUCCION DE MODELO SEMIFISICO DE
BASE FENOMENOLOGICA

En este trabajo se sigue la metodologia propuesta por Alvarez
et al. [13], [14], para la construccion de un MSBF. La cual
consiste en 10 pasos, como se muestra a continuacion:

1. Elaborar una descripcién verbal y un diagrama de
proceso que se complementen.

La produccion de levadura se lleva a cabo empleando
Saccharomyces cerevisiae, en un biorreactor batch de acero
inoxidable 316, con aireacion y salida de gases continuamente.
El equipo cuenta con un intercambiador de calor, una carcasa,
por donde pasa agua de enfriamiento, pues el bioproceso es
exotérmico, lo cual requiere de un control de temperatura para
mantener una condicion dptima para el crecimiento de levadura,
en este caso a 30°C [7]. Para la agitacién, el biorreactor cuenta
con una propela tipo Rushton, que proporciona una mejor
homogenizacion al medio, asi como una mayor transferencia de
masa y oxigeno [15], [16].

Por otro lado, en el medio de cultivo se requiere de una fuente
de carbono, nitrégeno y fosforo, siendo estos compuestos
importantes para el crecimiento celular, no obstante, en este
trabajo solo se tendra en cuenta la fuente de carbono. Siendo en
este caso la glucosa, un sustrato de facil asimilacion por la
levadura [15]. Cabe mencionar que, a nivel industrial se suele
utilizar melaza, que contiene 45-55% de azucares fermentables,
siendo algunos de estos la sacarosa, glucosa y fructosa [17].

Ademas, en la produccion de biomasa de levadura se desea
mantener un alto rendimiento de crecimiento celular, lo cual se
ve afectado cuando existe una alta concentracion de glucosa,
aun cuando hay presencia de oxigeno. Lo mencionado, es
conocido como efecto Crabtree [18]. Donde la levadura realiza
un metabolismo fermentativo, favoreciendo la produccion de
etanol. Si bien, hay algunas cepas de S. cerevisiae mas
tolerantes que otras, en reacciones con presencia de oxigeno, se
ha demostrado que la tasa de crecimiento especifico disminuye
a medida que se aumenta la concentracion de azlcar [15]. Por
lo anterior, se busca mantener una concentracion baja de
glucosa y una buena tasa de oxigenacion. [7], [18] .

En la Figura 1, se representa el diagrama del biorreactor batch,
en donde el medio e inoculo son afiadidos al sistema en el
comienzo del proceso, luego es cerrado y los productos se

descargan cuando el proceso es completado [19]. Las flechas
discontinuas representan aquello que es cargado y descargado
al inicio y final del proceso. Mientras que, las flechas mas
oscuras y continuas representan lo que entra y sale
constantemente al equipo.
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Figura 1. Diagrama de biorreactor Batch.

2. Fijar Nivel de detalle para el modelo de acuerdo a su
utilizacién: ¢ Qué preguntas contestara el modelo?
El MSBF que se elabora en este documento pretende contestar
la pregunta: ¢El modelo logra predecir el comportamiento de la
generacion de biomasa y consumo de sustrato para la
produccion de levadura en el biorreactor batch de 40L ubicado
en planta piloto de la Universidad Icesi?

Con el modelo se desea predecir el comportamiento del
crecimiento de levadura S. cerevisiae, el consumo de la fuente
de carbono y oxigeno. Estas variables seran consideradas como
las de mayor interés. Aunque, se tendra en cuenta la temperatura
del caldo de fermentacién. Considerando que esta relacionada
con el favorecimiento de las reacciones que permiten el
crecimiento celular [15].

Por lo anterior, en el modelo de este trabajo se tendran en cuenta
las siguientes suposiciones y consideraciones: No se considera
muerte celular o mantenimiento, el oxigeno sera suministrado
en el fujo de aire que entra al reactor, en el intercambiador de
calor no se considera cambios en el volumen, las
concentraciones de cualquier componente del caldo son iguales
en cualquier punto dentro del equipo, el flujo de entrada y
salida de oxigeno seré continuo, el coeficiente de transferencia
de masa volumétrico (kla) tiene en cuenta la concentracion de
biomasa de S. cerevisiae y el uso de una turbina tipo Rushton.

3. Definir tanto sistemas de proceso (SdeP) sobre el
proceso que se modelara como los exija el nivel de



detalle y representar la relacion de todos los SdeP en

un diagrama de bloques.
Para la produccion de biomasa de levadura en el biorreactor
batch, se toma dos sistemas de proceso. El primero es el fluido
dentro del reactor y el segundo es el fluido contenido en el
intercambiador de calor, en este caso el agua de enfriamiento en
la carcasa. En la Figura 2 se presenta el diagrama del reactor
con los SdeP.

La interaccion que existe entre los sistemas de proceso
mencionados anteriormente es energética, pues se da a través
de la transferencia de calor entre el liquido en el biorreactor y
el fluido en el intercambiador. En la Figura 3 se representa tal
interaccion mediante un diagrama de bloques.
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Figura 2. Diagrama de sistemas de proceso en el reactor.
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Figura 3. Diagrama de bloques de los sistemas de proceso.

4. Aplicar el Principio de Conservacion sobre cada
uno de los SdeP.
En este paso se tiene en cuenta las consideraciones y supuestos
mencionados en el paso 2. Con los cuales se plantea las
ecuaciones dinamicas de balance de masa por componente y
energia.

El balance de masa para biomasa se indica en la ecuacion 1.
Donde se representa la formacion de biomasa [20].
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El balance de masa de glucosa estd representado por la
ecuacion 2 [20], Cabe mencionar que, tanto para las ecuaciones
1y 2 no se considera muerte celular y mantenimiento.

as X

it @
El Balance de oxigeno esta dado en la ecuacion 3. Como se
menciono en el paso 2, el flujo de aireacion como la salida de
gases sera continuo. Por otra parte, el rendimiento de consumo
de oxigeno depende del sustrato empleado, en este caso es
glucosa.
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El balance de energia se observa en la ecuacién 4. Esta, se
encuentra en funcion de la acumulacion de energia, el calor

generado y el calor consumido [2], [21].

dT 1
at = M [ern = Qine + Qagitador] (4)

5. Seleccionar de las Ecuaciones Dinamicas de
Balance (EDB) aquellas con informacion valiosa
para cumplir con el objetivo del modelo.

Las ecuaciones (1) a (4) se consideran importantes y contiene
informacion valiosa sobre la produccidn de levadura.

6. Definir para las EDB esenciales, los parametros, las
variables y las constantes conocidas en cada SdeP.

Las variables para las EDB son X, S, O2 y T. Mientras que los
pardmetros que requieren de ecuaciones constitutivas son p
,Kla, Qrxn, Qint, Qagitador- POr Ultimo, las constantes conocidas son
V, Vg, Yxs, O2%, CO2*, Yox, p, Cp, AHrxn.

7. Hallar ecuaciones constitutivas que permitan
calcular el mayor nimero de parametros en cada
Sistema de Proceso.

Para la cinética del modelo se emplea la ecuacién de velocidad
especifica de crecimiento (u) basada en el modelo de Tsao-
Hanson, la cual considera la presencia de oxigeno como
segunda sustancia que influye en el crecimiento celular [20]. En
esta ecuacion, se considera tanto la fuente de carbono como el
oxigeno factores criticos para la produccion de biomasa. Se
representa en la ecuacién 5 [20], [22].

_ pmaxS 0Oy
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Otro pardmetro del balance de masa que requiere de una
ecuaciéon constitutiva es el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa. La expresion fue planteada por Galaction
et al. [23] en la cual se considera la biomasa del
microorganismo (S. cerevisiae) y el cultivo en un tanque



agitado con turbina Rushton. Este parametro se calcula con la
ecuacion 6.

0,514

kla = 52,44 —5
X

0,702*(P7a)0,0762 (6)

Por otra parte, los parametros que requieren de una ecuacion
constitutiva en el modelo son: El calor asociado a la reaccion,
que se encuentra dado por la ecuacion 7, la cual, esta
directamente relacionada con la velocidad de consumo de
sustrato y la entalpia de reaccion [2], [21], [24].
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El calor asociado al intercambiador se representa en la ecuacién
8. Este representa la transferencia de calor entre el fluido en el
tanque de reaccion y la chaqueta[2].

Qint = UA(T — Tcp) (8)

El coeficiente global de transferencia de calor (U) se puede
calcular con la ecuacion 9. Que se encuentra en funcion de las
resistencias entre la chaqueta y el fluido en el biorreactor [2].
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Para el coeficiente convectivo de lado de la chaqueta, con un
valor de Reynolds mayor a 10000 se puede estimar con la
ecuacion 10 [2].

h, = 0,81 ((De:%)o'ﬁg) ((C”;”%)%) ((Leyo4) (’;—W) (10)
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Para valores de Reynolds menores a 2100, se puede estimar con
la ecuacion 11 [2].

h = 10 () () (2) (2) ()

Hwwall

Para estimar el coeficiente convectivo interno se puede emplear
la ecuacion 12 [2].

he = 0,54 (22243 ((G227) (mnyone) () (12)

En cuanto, al calor asociado al agitador es calculado mediante
la ecuacion 13. Esta representa la potencia de agitacion [2].

Qagitador = ppN3Di5 (13)

El nimero de potencia (Np) es el resultado del esfuerzo que
necesita el impulsor para contrarrestar la friccion que se genera
entre el fluido en movimiento, las paredes y el fondo del tanque.
Se calcula con la ecuacién 14 [25].

Ny = (pN3Di5 ) (14)

8. Verificar los grados de libertad.

Se calcula los grados de libertad como la diferencia entre el
nimero de ecuaciones y el nimero de incognitas. En este
trabajo se tiene las ecuaciones diferenciales de (1)-(4), y las
ecuaciones constitutivas (5)-(8) y (13 ), resultando un total de 9
ecuaciones. Las incognitas son X, S, O, T, p, kla, Qrn, Qinty
Quagitacion- POr lo anterior, es posible decir que el modelo resulta
coherente y con cero grados de libertad.

9. Obtener el modelo computacional o solucién del
modelo matematico.
La solucion de las ecuaciones diferenciales y algebraicas del
modelo se hizo empleando MATLAB, con el método de
resolucién ode45. Las condiciones para la simulaciéon se
determinaron con datos de literatura.

10. Validar el modelo para diferentes condiciones y
evaluar su desempefio.

No fue posible la obtencion de datos experimentales de la
produccion de levadura en el biorreactor Batch de 40L de planta
piloto de la universidad Icesi. No obstante, se realiz6 una
busqueda de datos de literatura que permitiesen la validacion
del modelo.

SIMULACION DE MODELO SEMIFISICO DE
BASE FENOMENOLOGICA

La simulacién se llevé a cabo utilizando, las caracteristicas del
biorreactor batch de 40 L disponible en la planta piloto. El
equipo esta construido en acero inoxidable 316, cuenta con una
carcasa por la cual pasa el agua de enfriamiento en este proceso,
entre 15-20°C y la agitacion del medio de cultivo se hace
mediante una turbina tipo Rushton a 150 rpm [16].

Por otro lado, dado que no se cuenta con datos reales de
produccion de levadura en el equipo de interés, se procede a
utilizar datos encontrados en literatura. Estos se presentan en la
siguiente tabla.

Tabla 1. Datos de literatura empleados en la simulacion.

Nomenclatura | Valor Unidades Ref
Lmax 0,510 ht [20]
Ks 2136 g/L [20]
Ko 0,0000877 g/L [20]
Yxs 0,09 a/g [20]
Pw 999,19 g/l [17]
p 1034 g/l [17]
Yox 0,611 a/g [20]




bm 0,0008714 | Kg/(m*s) | [17]
o 0.001003 Ka/(m*s) | [26]
el 0,000798 Kg/(m*s) | [26]
Co 28 IG*C) | [17]
Cow 4178 J(Kg*°C) | [26]
AHXn -239926.67 | Jig [27]
Kmeta 134 WI/(m*°C) | [26]
K 06 WI(m*C) | [17]
K 0,62 Wi(m*°C) | [26]

Las condiciones iniciales que se utilizaron para la simulacion es
una concentracion de biomasa de 2 g/L, de sustrato de 60 g/L y
de oxigeno de 0.0049 g/L [20]. Se desea mantener una
temperatura de 30 °C en el medio y entre 15-20°C de agua de
enfriamiento. En cuanto a la agitacion, se mantiene a 150 rpm.
Estas condiciones fueron tomadas de las experimentaciones
hechas por Sobieszuk et al.[20] , del cual, también se extrajo los
datos de biomasa y sustrato. En cuanto a los datos de oxigeno
no se logré realizar la validacion, debido a la diferencia entre
los datos de Sobieszuk et al. [20] y los arrojados por el modelo.
Por otra parte, la temperatura no se tiene en cuenta en el
documento de referencia. Sin embargo, se tiene en cuenta la
tendencia de la grafica arrojada por el modelo. Las simulaciones
se presentan en las graficas 1 a 4.

5 Cinética biomasa

Modelo
£ experimental

45

35

Concentracion Biomasa Total [giL]

25 L

4] 2 4 6 8 10
Tiempo [h]

Grafica 1. Produccion de biomasa.
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Gréfica 2. Consumo de sustrato.

En la gréafica 1 y 2 se observa que el modelo plateado en este
estudio no se ajusta a los datos experimentales empleados, por
lo cual, no permite describir las dindmicas y comportamientos
del proceso de produccion de biomasa de levadura y que se
aproxime a las condiciones del biorreactor batch. Ademas, esto
indica que es necesario ajustar el modelo y afiadir pardmetros
que permita mejorar la prediccion del comportamiento de la
generacion de biomasa y consumo de sustrato, para que de esta
forma se logre reducir el error promedio junto con la desviacion
de los datos.
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Grafica 3. Consumo de Oxigeno
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Gréfica 4. Cambio de temperatura en el medio

En la simulacién de oxigeno se presenta una caida rapida de la
concentracién y posteriormente sigue bajando de manera mas
lenta y con oscilaciones. Tal tendencia se aleja de lo esperado.
En cuanto al cambio de la temperatura en el medio,
representada en la Grafica 4 se observa un aumento de la
temperatura y posteriormente vuelve a bajar. Esta subida se
debe al calor generado por la reaccion, dado que la produccién
de biomasa de S.cerevisiae es exotérmica [27].

Por motivos de comparacion para la formacion de biomasa y
consumo de sustrato, se realizé una simulacidn con otros datos
de literatura, en este caso se considera la melaza como fuente
de carbono. Los experimentos realizados por Fajardo y
Sarmiento [15] presentan un mayor ndmero de puntos para la
validacion de la concentracion de biomasa y sustrato, en
comparacién con la simulacién anterior. En este caso Ko,
tienen un valor de 0.09 mg/L[20].
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Grafica 5. Produccién de biomasa con datos melaza.
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Graéfica 6. Consumo de sustrato con datos melaza.

En la gréfica 5 se observa que el modelo y los datos obtenidos
de [15], se alejan bastante, puesto que la concentracién de
biomasa alcanza hasta 12 g/L aproximadamente, mientras que
en los datos de referencia llegan hasta 40 g/L aproximadamente.
Esto se puede generar debido a la diferencia de los valores de
Yyxs, KS 'Y umax, dado que estos dependen de la cepa de levadura,
el historial de crecimiento, condiciones de cultivo y
concentracion de sustrato [18] . Por otra parte, en la gréfica 6.
el modelo es més cercano a los datos experimentales. Sin
embargo, el modelo no representa bien los datos
experimentales. Cabe mencionar que la melaza esta compuesta
por sacarosa, fructosa y glucosa, mientras que el modelo solo
considera la glucosa.
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Gréfica 6. Consumo de oxigeno con datos melaza.

Con respecto a la simulacion de oxigeno, se observa una caida
rapida de 4,9 mg/L hasta 4,68 mg/L aproximadamente. Lo cual
desvia el modelo de la tendencia esperada. Posteriormente se
presenta una disminucion lenta de la concentracion, con
oscilaciones cortas, hasta aproximadamente la hora 6 y luego
sube hasta llegar a un estado estacionario. Esto se Puede deber



al crecimiento de biomasa y posteriormente, a la saturacién de
las células con oxigeno [20] .

ANALISIS DE RESULTADOS

los resultados arrojados de la simulacién al ser basados en
literatura no son igualmente confiables o validos que los
resultados obtenidos en una simulacion realizada en el
biorreactor batch de planta piloto. Esto se debe a las diferentes
condiciones en que se realizan los experimentos de la literatura
utilizada, ocasionando de esta manera la desviacion de los
valores de parametros, variables y constantes utilizas en el
modelo.

Por otro lado, no se considera la produccion de etanol en el
modelo. Este compuesto puede ser tomado como sustrato por la
levadura o generar inhibicién[15] . En otras palabras, se puede
presentar el efecto diatxico o una inhibicion por producto, esto
Gltimo también depende de la cepa con la que se trabaje puesto
que hay unas mas tolerantes al etanol que otras. Igualmente,
tampoco se considerd el nitrégeno, el cual es un compuesto
importante en la formacion de células nuevas, dado que en la
célula se encuentra formando parte esencial de las proteinas,
aminodcidos y &cidos nucleicos [15].

En ese mismo orden de ideas, la simplificacion y la suposicion
de distintas condiciones en el modelo también pudieron afectar
el ajuste de este a los datos experimentales obtenidos de
literatura. Un ejemplo es no considerar la muerte y
mantenimiento celular.

CONCLUSIONES

El modelo se construy6 segun las caracteristicas del biorreactor
batch disponible en planta piloto de la Universidad Icesi,
siguiendo la metodologia para la obtencion de un modelo
semifisico de base fenomenoldgica propuesta por [13], [14]. Por
otra parte, no fue posible predecir el comportamiento de la
produccion de levadura y consumo de sustrato, debido a que las
graficas obtenidas del modelo no se ajustan a los datos
experimentales encontrados en la literatura empleada.
Adicionalmente, no es posible asegurar que el modelo presente
0 Nno, un ajuste adecuado a datos reales que se obtengan de la
experimentacion en el biorreactor batch de la planta piloto.

RECOMENDACIONES

Segun lo mencionado, se recomienda considerar la produccion
de etanol y una fuente de nitrogeno para tener una mayor
aproximacion a la realidad en las predicciones de formacion de
biomasa y consumo de sustrato. Asimismo, se recomienda que
los parametros importantes para la cinética sean estimados de
la produccion de levadura en el equipo de interés.
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ANEXOS

Nomenclatura

w: Velocidad especifica de crecimiento: h?

umax: Velocidad especifica maxima: ht

X: Concentracion biomasa: g/L

S: Concentracion de sustrato: g/L



O2: Concentracion de oxigeno en el medio: g/L

T: Temperatura del medio: °C

Yys: Rendimiento biomasa sustrato: g/g

V: Volumen de liquido: L

Vg: Volumen de gas: L

Fg: Flujo de entrada del gas: L/h

Kla: Coeficiente volumétrico de transferencia de masa: h
Yox: Coeficiente de rendimiento de oxigeno en biomasa: g/g
Cp: Calor especifico del medio: J/(g°C)

p: Densidad del medio: g/L

Qmn: Calor asociado a la reaccién: J/h

Qint: Calor asociado al intercambiador: J/h

Quagitador: Calor asociado a la agitacion: J/h

Ks: Coeficiente de saturacion de sustrato: g/L

Ko: Coeficiente de saturacién de oxigeno: g/L

Vs: Velocidad superficial del aire: m/s

P.: Consumo de energia para mezcla de caldos aireados: W
U: Coeficiente global de transferencia de calor: W/(m?°C)
A: Area de transferencia de calor: m?

hi: Coeficiente convectivo de transferencia de calor del lado del
biorreactor: W/(m? °C)

he: Coeficiente convectivo de transferencia de calor: W/(m? °C)
biorreactor:

Kmetar:  Conductividad térmica del metal del

W/(m°C)

e: Espesor metélico del biorreactor: m

Ten: Temperatura del fluido en la chaqueta: °C

De: Diametro equivalente de la chaqueta: m

pw: Densidad del fluido en la chaqueta: g/L

Di: Didmetro del agitador: m

N: Velocidad del agitador: s*

v: Velocidad del liquido en la chaqueta: m/s

Cow: Calor especifico del fluido en la chaqueta: J/(Kg°C)
ww: Viscosidad absoluta del liquido en la chaqueta: Kg/(m s)

kw: Conductividad térmica del fluido en la chaqueta: W/(m°C)

wawwan: Viscosidad absoluta del liquido en la chaqueta evaluada
a la temperatura de la pared: Kg/(m s)

L: Altura de la chaqueta: m
D+: Didmetro del biorreactor: m

Np: Numero de potencia



