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RESUMEN

En esta tesis se reporta la eliminacion de H,S gaseoso mediante su transferencia
a una solucion acuosa alcalina y su posterior degradacion por un Consorcio Alcalofilo
Sulfooxidante (CAS) autoctono. La velocidad de transferencia del H,S a una solucion
acuosa aumenta significativamente con el incremento del pH, desplazando el equilibrio
quimico hacia especies menos protonadas y mas solubles como el HS y S* (sulfuro).
Esta propiedad resulta muy relevante en el tratamiento eficiente de corrientes gaseosas
contaminadas con H,S, desde la eliminacion de malos olores, hasta el endulzamiento
del gas natural. El tratamiento biologico del sulfuro generado en condiciones alcalinas,
puede llevarse a cabo in situ por el CAS mediante la oxidacion catalizada hacia azufre
y/o sulfato.

El proyecto de tesis se ha dividido en tres partes basicas: la caracterizacion
cinética del crecimiento y sulfooxidacion del CAS, la descripcion fisico-quimica-
biologica del sistema alcalino y la aplicacion del CAS en reactores.

En la caracterizacion cinética del CAS se demuestra que el consorcio posee la
capacidad de crecer y oxidar varios sustratos azufrados, con velocidades comparables a
otros microorganismos no extremofilos. Se estimaron pardmetros caracteristicos de
crecimiento cOmMo: W4y, K, Yy, m. Se proponen expresiones cinéticas para la oxidacion
aerobia de varios sustratos azufrados. Adicionalmente, se evaluo el efecto de la
acumulacion de producto (sulfato) y de la salinidad sobre el desempefio del CAS.

La segunda parte describe la oxidacion quimica del HS™ con O, disuelto. Bajo
condicion alcalina las velocidades resultaron ser muy superiores que a condiciones
acidas y neutras. Se propone la producciéon de subproductos metaestables como
pentasulfuro S5 y tiosulfato S,0;”. Se presentan los Diagramas de Zonas de
Predominio (DZP) metaestables y estables para las especies azufradas en solucion
acuosa de acuerdo al Potencial de Oxido Reduccion (ORP) y el pH de la solucion.
Mediante los DZP se confirma la presencia de 852' y 82032' como intermediarios
metaestables provenientes de la oxidacion quimica del HS'. Se plantearon las
expresiones estequiométricas y cinéticas de las reacciones quimicas, que fueron
validadas con resultados experimentales. Se evidencia que la formacion de los
subproductos metaestables puede tener un impacto positivo en el proceso biologico de
sulfooxidacion alcalina.

La combinacion de la caracterizacion cinética del CAS junto con las expresiones
cinéticas de la oxidacion quimica del HS y produccion-consumo de intermediarios,
fueron usadas para la modelacion del proceso sulfooxidante en solucion acuosa alcalina.
Lo anterior permiti6 separar los procesos principales que ocurren simultdneamente en la
eliminacion biologica de sulfuro.

La tercera parte describe la aplicacion del CAS en biorreactores operados a pH
alcalino; como un Biofiltro de Lecho Escurrido (BLE) empleado en la eliminacion de
H,S gaseoso y un Biolavador de Células Retenidas (BLR) usado en la eliminacion de
sulfuro. Se describen las potencialidades de aplicacion y las limitantes del proceso.
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ABSTRACT

This PhD. thesis, reports the removal of H,S from waste gas or foul odorous air
streams by absorption into an aqueous alkaline solution and the subsequent degradation
by an Alkaliphilic Sulfoxidizing Bacteria Consortium (CAS).

The mass transfer rate of H,S to the liquid increases at higher pHs, favored by
the changes in the chemical equilibrium towards more soluble species, such as
hydrosulfide (HS") or sulfide (S*). This property can be promising for the efficient
treatment of streams containing low concentrations of H,S. Furthermore, the biological
treatment of dissolved sulfide commonly generated from a previous alkaline absorption
step can be performed in situ by the CAS, taking advantage of its catalytic capacity to
oxidize sulfur compounds under alkaline condition.

The PhD. thesis is divided in of three main parts: the kinetic characterization of
the growth and sulfoxidizing capacity of the CAS, the physical-chemical-biological
interactions under alkaline condition and the deployment of the CAS in reactors.

The kinetic characterization of the CAS demonstrated comparable growth and
sulfoxidizing capacities with the non-extremophile microorganisms (tmax, Ks, Yis, M, g5).
Kinetic expressions for the biological oxidation were proposed. Additionally the effect
of higher sulfate and sodium concentrations on the CAS kinetic behavior were
evaluated.

The second part, the stoichiometries and kinetic expressions for the oxic
chemical sulfide oxidation to pentasulfide (Ss>) and its further oxidation to thiosulfate
(S,05%) are proposed and validated with experimental data. The faster oxic chemical
sulfide oxidation under alkaline condition could be advantageous for the biological
oxidation to sulfate by the reduced presence of the inhibiting sulfide. Both chemical and
biological kinetic expressions were included into a mathematical model that shows that
the chemical and the biological oxidation processes can be segregated, allowing higher
sulfide loading rates.

In the third part the deployment the CAS in reactors is described. The alkaline
biotrickling filtration of gaseous H,S showed to be very effective at very low
concentration of H,S and short gas contact time. This is the first demonstration of a gas-
phase bioreactor operated at high pH. The dissolved sulfide treatment under extreme
conditions as both high sulfide concentration and alkaline pH demonstrated the
feasibility to be applied for in sifu remediation.
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Introduccién

Capitulo 1 INTRODUCCION

El azufre es el 14° elemento mas abundante en la corteza terrestre. Se encuentra
en todos los organismos, como parte constitutiva de compuestos organicos como
aminoacidos, enzimas, cofactores, antibioticos. (Briiser ef al. 2000). Es 1til al hombre,
en la manufacturacion de acido sulfurico, la fabricacion de pdlvora, el vulcanizado del
caucho, como fungicida y en la manufactura de fertilizantes. El azufre también se
encuentra en el medio ambiente como sulfuros (galena PbS, sulfuro de zinc ZnS o pirita
FeS,), sulfatos (yeso CaSO4H,0, barita BaSOy, sulfato de magnesio MgSO4H,0) y
azufre elemental. Es un componente abundante en combustibles fosiles como el petréleo
y gases combustibles, donde se pueden encontrar comunmente al sulfuro de hidrogeno,
sulfuros, mercaptanos, disulfuros, tiofenos y bezotiofenos (Reinhoudt y Moulijn 2000).

Cuando los compuestos de azufre son emitidos al medio ambiente en forma
excesiva generan problemas ambientales, desequilibrandose su ciclo natural. Entre los
principales contaminantes azufrados generados por la actividad humana (McEldowney
et al. 1993) se consideran, al sulfato SO4*(contaminacion de agua superficial), oxidos
de azufre SO, y SOs (lluvia 4cida), sulfuro de hidrégeno H,S (toxicidad, corrosion, mal
olor) y compuestos de azufre metilados (mal olor, cambio climatico).

Uno de los principales motivos del desequilibrio natural del azufre es el
incremento en la demanda de energia (Bernstein 1981), que obliga al aumento en el
consumo de combustibles fosiles a falta de otras fuentes energéticas convenientes. El
uso combustibles fosiles gaseosos como el gas natural ha tomado un auge importante en
nuestro pais. El gas natural estd constituido segin su origen, por metano (85% v/v) con
proporciones variables de otros hidrocarburos (etano, propano, butano, pentano y
gasolina natural) y de contaminantes diversos (H,S y CO,). Otras fuentes relevantes de
contaminantes gaseosos azufrados, las constituyen las provenientes del biogés y gases
de desecho originados principalmente de plantas de tratamiento de desechos solidos y
liquidos (Tabla 1-1).

Las emisiones de azufre al ambiente provocan también dafios al hombre que
varian desde molestias causadas por la emision de malos olores generados por bajas
concentraciones (0.02-0.13 ppm,), hasta la toxicidad y muerte provocadas por altas

concentraciones (> 2000 ppm,,).
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1.1 PRINCIPALES IMPUREZAS EN GASES COMBUSTIBLES Y MALQOS
OLORES

1.1.1 Gas Natural

La presencia de compuestos como el H,S, CO,, COS, CS,, RSH (Tabla 1-1),
propician diversos problemas durante la produccién y transportacion de los gases
combustibles, si no son tratados antes, y la generacién de SO, con la combustion. A
continuacion se describen brevemente algunas propiedades y especificaciones de
algunos compuestos azufrados cominmente contenidos en el gas natural.

Sulfuro de Hidrdgeno (H,S). El H,S, es analogo estructuralmente al agua, sin
embargo es mucho mas volatil (punto de fusion de -85.6 °C y punto de ebullicion de -
60.7 °C) debido a su menor tendencia de formar puentes de hidrogeno. El H,S es la
forma mas reducida del azufre, siendo tdxico, inflamable y poco soluble en agua
(aproximadamente 0.1M a 25 °C). Posee un pK; alrededor de 7 y un pK; de 13.

El contenido de H,S en el gas natural puede variar desde 3.76 a 8.55 vol%,
mientras el contenido de CS; puede llegar hasta un 0.28 vol% (ver tabla 1-1).

El H,S debe ser removido por razones de seguridad y corrosion hasta
concentraciones menores de 4 ppm, (Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry
1986) que es la especificacion para el gas natural en los Estados Unidos de América. De
esta forma también se minimiza la emision de oxidos de azufre (SO,) al ambiente,
cuando el gas es quemado.

Dioxido de Carbono (CO,). El CO; es tolerado en las refinerias y la industria
del gas natural hasta concentraciones de 1-2 vol% (Ullmann's Encyclopedia of
Industrial Chemistry 1986). Sin embargo algunas veces existen cantidades considerables
de CO, que deben removerse hasta alcanzar el Indice de Wobbe (IW)' deseado. En el
caso del gas natural el IW debe ser entre 12837 a 11597 kcal Nm™. En el gas de sintesis
(Syngas), el CO, tiene que ser removido hasta niveles de 50 ppm,. Para la produccion de
LNG (Gas Natural Licuado) el contenido de CO; tolerado debe estar en el rango de los
50 ppm, a 100 ppm,, para prevenir la congelacion del CO, durante la licuefaccion.

Azufre Total. Los compuestos COS, CS,, RSH y RSR, forman parte de las

especificaciones de azufre total en gases combustibles. El contenido permisible es de

1 . , PP , ; T

Definido como el valor calorifico dividido por la raiz cuadrada de la gravedad especifica. Se controla este indice para asegurar la
combustion satisfactoria del gas en el quemador. Si no se cumple esta especificacion, la cantidad de aire que se mezcla con el gas
sera la incorrecta.
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100 a 150 mg S m™ (Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry 1986). El gas
natural contiene también azufre elemental en forma de vapor, este azufre puede llegar a

tapar las tuberias y en combinacion con agua se convierte en un compuesto corrosivo.

1.1.2 Biogés

Una fuente de energia emergente es la utilizacién de biogds como combustible.
El biogds es un producto del tratamiento de aguas residuales y residuos soélidos
municipales por métodos bioldgicos anaerobios.

El biogas estd compuesto principalmente de CH4, CO, y bajas concentraciones
de H,S (Tabla 1-1). El alto valor energético debido a su alta concentracién de metano,
lo hacen atractivo para la produccion de energia, que puede ser utilizada principalmente
con propoésitos domésticos. El biogds antes de utilizarlo como combustible, debe ser
limpiado de impurezas como el H,S a un bajo costo, reduciendo asi el deterioro
ambiental y evitar dafios al equipo que lo transporta y combustiona. Rands et al. (1981)
reportan concentraciones de hasta de 1000 ppm, de H,S en el biogas producido por

reactores anaerobios.

Tabla 1-1. Composicion de gases combustibles (adaptado de Pandey and Malhotra
1999)

Composicion mol (% v/v)

Gas otros S~ H.S H, CO, CH, N, CO  H,C,
Combustible
Gas Natural ~0.25 3.8-86 ~03 2-18 36-71 54-58 — ~3.0
Biogas ~0.003 1.2-25 =0.04 2228 5864 1.5-5 — —
(destileria)
Gas de ~0.03 4.5-7.5 ~20 11-15 =15 50-59 ~18 ~2

Refineria

Gas de horno ~0.03 0348 %150 2428 =~50 ~0.15 =10 =0.02
de coque

Gas de ~0.017 0.6-2.0 ~21 1526 5-26 =27 9-22 20.6
sintesis

" CS,, Mercaptanos y tiofeno
H,C, Hidrocarburos



Capitulo 1

1.1.3 Malos Olores

Las plantas de tratamiento de aguas residuales son herramientas tecnologicas
muy importantes para contribuir en la preservacion del medio ambiente. Sin embargo,
uno de los principales problemas asociados con estas plantas es la generacion de malos
olores, que en algunos casos ha sido determinante para clausurar o evitar su instalacion.

Uno de los compuestos que contribuye en gran medida a la generacion de malos
olores es el H,S, cuyo umbral de deteccion comienza a partir de concentraciones entre
0.02-0.13 ppm,. Los malos olores de H>S en este caso son originados por la
descomposicion anaerobia de la materia organica, muy frecuentemente encontrado en
drenajes y plantas de tratamiento de aguas residuales y de lodos de desecho.

Las concentraciones de H,S emitidas en plantas de tratamiento pueden variar
considerablemente dependiendo del tipo de planta y del tipo de agua residual que éstas
traten. Pomeroy (1982) y Lang y Jager, (1992) reportan concentraciones de H,S en las
emisiones provenientes de plantas de tratamiento de aguas residuales municipales entre
0.6 - 1.0 ppm, y 0.1 - 0.3 ppm, respectivamente. Webster et al., (1996) reportan
concentraciones de H,S en una planta de tratamiento de aguas residuales municipales
entre 1 - 10 ppm,,.

Los compuestos 6rgano-sulfurados también estdn estrechamente asociados con
produccion de malos olores. El metil mercaptano CH3SH es emitido también por plantas
de tratamiento de aguas residuales, sus concentraciones tipicas son alrededor de 26 ppm,

(Allen y Phatak, 1993).

1.2 PROCESOS DE REMOCION DE H,S

La eliminaciéon de compuestos acidos gaseosos como el H,S, se lleva a cabo
generalmente mediante el uso de tecnologias que se basan en sistemas de absorcion-
agotamiento, utilizando un solvente selectivo al compuesto indeseable y un sistema
reactivo para su transformacion a especies menos toxicas o inertes. El gas alimentado se
denomina “amargo”, el producto “gas dulce”. Los procesos de tratamiento se pueden

dividir en fisicoquimicos y biologicos.
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1.2.1 Procesos Fisicoquimicos

Los procesos de tratamiento fisicoquimicos han sido utilizados con amplitud
sobre todo en corrientes de gas con altas concentraciones de H,S superiores a 3500
ppm, (Van Groenestijn y Hesselink 1993). Estos procesos de tratamiento son poco
eficientes cuando son aplicados a corrientes gaseosas de altos flujos con bajas

concentraciones de H»S.

1.2.1.1 Lavado de Gas con Aminas y Proceso Claus

El proceso con aminas es el mas usado en la remocion de H,S del gas natural,
consiste en la absorcion del H,S en una solucion de alcano-aminas (ecuacion 1-1), para
después ser liberado (desorbido) al calentar la solucion a 90°C y hasta 150 °C, y asi
regenerar el solvente (West 1984). El H,S desorbido es quemado o convertido a azufre
elemental por el proceso de Claus (Campbell 1978). La desventaja del proceso son los
altos costos de operacion (energia, materiales), ademas de la produccion de
contaminantes secundarios como el SO, en la combustion del H,S. Las ventajas son la
experiencia y la recuperacion de azufre en el caso del uso del proceso Claus. Estos
procesos se usan para la purificacion del gas natural o gas de sintesis a altas presiones y

altas concentraciones de gas 4cido.

H,S + R3N 2R;NH' + HS' (reaccion instantinea) (1-1)

1.2.1.2 Procesos de conversion directa

Los procesos de conversion directa (o procesos de oxidacion liquida) son muy
usados en la remocion de H,S. Este proceso involucra la oxidacién directa del H,S hasta
azufre elemental con la reducciéon de sales de hierro o zinc. Entre las tecnologias
basadas en este proceso de oxido reduccion se encuentran procesos comerciales como:
Stretford, LO-Cat, SulFerox e Hiperion (Pandey y Malhotra 1999). Estos procesos
funcionan mejor a concentraciones bajas de H,S (1-2 vol%), con un méaximo de

produccion de azufre cercano a las 20 T d™.

1.2.1.3 Procesos de Lecho Seco

Estos procesos usan un lecho fijo de material sélido sobre el cual el H,S es

adsorbido (Pandey y Malhotra 1999). La adsorcion puede ser fisica o quimica segun el
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tipo de superficie usada. Para superficies de o0xidos de fierro y zinc, la adsorcion es
quimica e irreversible, caso contrario ocurre para superficies de zeolitas y carbon
activado donde estos lechos pueden ser regenerados. Estos procesos son usados en la
remocion de pequeias cantidades de H,S. La adsorcion en hierro u oxido de hierro son

los mas antiguos y aun se siguen utilizando.

1.2.1.4 Procesos con Membranas

Recientes desarrollos sobre materiales han permitido la aplicacion de
membranas poliméricas en la separacion selectiva del H,S de corrientes gaseosas (Lagas
2000). La separacion en membranas esta basado en el principio de la permeabilidad de
moléculas de un gas que pueden fluir a través de una membrana a diferentes
velocidades. La presion diferencial es la fuerza motriz. Ergas (2001) reporté que las
membranas proveen un area superficial especifica de hasta 20000 m* m™, la cual actiia
como interfase en la transferencia del H,S. Li et al. (2000) reportaron la eliminacion de
H,S y SO, usando membranas PVDF o de polisulfano en una configuracion de modulos

de fibras huecas.

1.2.2 Procesos Bioldgicos

Los procesos de tratamiento biologico de aire contaminado estan basados en la
capacidad de los microorganismos de transformar ciertos contaminantes organicos e
inorganicos a compuestos menos toxicos € inoloros. Cuando los contaminantes estan en
la fase gaseosa, los procesos bioldgicos de degradacion son generalmente de oxidacion
siendo los productos finales el dioxido de carbono, agua, sulfato y nitrato. En el
tratamiento de efluentes liquidos y solidos de desecho, los microorganismos pueden
degradar efectivamente los contaminantes, especialmente cuando estos se presentan en
bajas concentraciones (< 5000 ppm) en un ambiente con temperatura y pH no extremos
bajo condiciones aerobias o anaerobias (Revah y Morgan-Sagastume 2005). Por el uso
de condiciones ambientales suaves caracteristicas de los procesos bioldgicos, estos
tienen un atractivo nicho de aplicacién en la eliminacién de contaminantes, pues son
tecnologias de bajos costos y de menor impacto al medio ambiente.

En el caso de la eliminacion biologica de H,S de corrientes gaseosas se han

propuesto varios procesos de desulfuracion (Gonzéalez-Sanchez y Revah 2006), aunque
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pocos han sido aplicados a gran escala. A continuacion se detallan algunas

generalidades de los procesos biologicos y algunas experiencias reportadas.

1.2.2.1 El Ciclo biolégico del azufre

El fundamento de la aplicacién de los procesos biologicos en la eliminacion de
compuestos azufrados como el H,S se basa en el ciclo bioldgico del azufre, en el cual se
encuentran vinculados una gran variedad de organismos y microorganismos que son
capaces de asimilar y/o transformar el H,S a compuestos menos toxicos e inertes.

En la naturaleza el azufre se encuentra en diferentes estados de oxidacion, por lo
tanto puede formar diferentes compuestos, que se intercambian por medio de procesos
quimicos o biologicos de oxidacion-reduccion, constituyendo el ciclo biogeoquimico
del azufre (Takakuwa, 1992; Robertson y Kuenen, 1991).

Debido a la variedad de estados de oxidacion del azufre, sus transformaciones
son complejas. En la figura 1-1 se presentan las transformaciones bioldgicas que
corresponden al ciclo bioldgico del azufre. En este ciclo, aunque son posibles varios

estados de oxidacion, tres de ellos tienen una mayor importancia en la naturaleza debido

a su estabilidad, como -2 (tiol, R-SH, sulfuro, HS-), 0 (azufre elemental, S°) y +6
(sulfato, SO4%).

En el ciclo se pueden distinguir dos etapas de acuerdo al tipo de reacciones de
oxido-reduccion que intervienen en el mismo:

Etapa reductiva: Se presentan dos formas bioquimicas de reduccion, la
asimilativa y la desasimilativa. La primera la presentan tanto eucariotes como
procariotes y en ¢€sta el sulfato es reducido a H,S para la biosintesis de compuestos con
azufre necesarios para el crecimiento y funcionamiento celular. La reduccion
desasimilativa la presentan principalmente los procariotes y en ella el sulfato es
reducido a sulfuro por microorganismos sulfato-reductores en condiciones anoxicas,
donde el sulfato es utilizado como ultimo aceptor de electrones. Esta reduccion estd
acoplada con la oxidacion de varios dcidos grasos volatiles como lactato y piruvato que
generan ATP y poder reductor necesarios para el crecimiento celular.

Etapa oxidativa: Esta etapa comprende las reacciones de oxidacion en
condiciones anaerobias como las efectuadas por microorganismos fototrofos (Cork et al.

1983) y facultativos (Sublette y Sylvester 1987) y la oxidacién aerobia por
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microorganismos autotrofos del género Thiobacillus (Alcantara et al. 1999). La etapa

oxidativa generalmente es desasimilativa.

‘Ab_

Figura 1-1. Ciclo biologico del azufre. BSR: Bacteria Sulfato Reductora, BSO: Bacteria

Sulfooxidante.

Janssen et al. (1995) reportaron que la oxidacion biologica del H,S por

microorganismos sulfoxidantes presenta dos principales reacciones dependientes de la
Reduccion

2HS" + 0, > 2S°| +20H- AG® =-129.50 kJ mol AS| rﬁﬂ)ativa
2HS- + 40, > 2804 + 2H" AG°= -772.43kJ mol(o rg a [‘l}is m OS)

concentracion de O, disuelto.

La reaccion 1-3 es la preferida por los microorganismos, ya que de esta derivan
mayor energia para su crecimiento y mantenimiento que la reaccion 1-2, sin embargo
esta ultima es la que se intenta favorecer con la finalidad de disminuir el contenido de
compuestos azufrados disueltos en los efluentes liquidos, formando azufre elemental
cuya propiedad de poca solubilidad lo convierten en el producto deseado.

Otras ventajas del uso procesos bioldgicos de eliminacion de H,S es que la
biomasa generada por estos procesos no es patégena, disponiéndose de ella en forma

lodos, el sulfato que es generado es un compuesto de menor riesgo, que puede O 4‘

removido sencillamente por otros procesos bioldgicos (sulfato-reduccion anaerobid
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quimicos (precipitacion con cal). Entre las desventajas se encuentran que son procesos
lentos y limitados a bajas concentraciones del gas contaminante, para el caso del H,S

hasta 3% vol (Kok 1992).

1.2.2.2 Microorganismos Sulfooxidantes

Los procesos de remocion biologica de H,S en corrientes gaseosas, requieren
primero de la transferencia del H,S a una fase liquida, donde posteriormente
microorganismos especializados catalizan su oxidacién a productos menos toxicos o
inertes. Las denominadas Bacterias Sulfooxidantes pueden obtener energia para su
funcionamiento celular a partir de la oxidacion de sulfuros disueltos. Bajo limitacion en
el suministro de oxigeno disuelto, estos microorganismos pueden producir azufre
elemental. La Tabla 1-2 muestra algunas Bacterias Sulfooxidantes que han sido

empleadas para la desulfurizacidon de corrientes gaseosas.

Tabla 1-2. Bacterias Sulfooxidantes aplicadas para la desulfurizacion de corrientes

gaseosas contaminadas con H,S

Organismo Metabolismo pH Referencia

Energético
Thiobacillus thioparus Quimiotroéfica 6-8 Schlegel (1995)
Thiobacillus denitrificans Quimiotroéfica 6-8 Schlegel (1995)
Thiobacillus sp. W5 Quimiotréfica 7-9 Visser et al. (1997a)
Thiobacillus thiooxidans Quimiotréfica 2-5 Schlegel (1995)
Thiobacillus ferrooxidans Quimiotroéfica 2-6 Schlegel (1995)
Thiobacillus sp. Al Quimiotroéfica 5-7 Alcantara et al. (2004)

Thioalkalivibrio denitrificans Quimiotroéfica 7.5-10.5 Sorokin et al. (2001)
Thioalkalimicrobium cyclicum  Quimiotrofica 7.5-10.5 Sorokin et al. (2002)

Oscillatoria limnetica Fototrofica 6.8 Cohen et al. (1975)
Chlorobium Fototrofica 6.8-7.0  Hurse and Keller
(2004)

Dependiendo de su metabolismo energético, las bacterias sulfooxidantes pueden
clasificarse como fototroficas o quimiotroficas. Las bacterias fototroficas (purpuras o
verdes) usan a la luz como fuente de energia para reducir el CO, a carbohidratos,

mientras que las bacterias sulfooxidantes quimiotréficas (incoloras) obtienen su energia
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de la oxidacion aerobia de compuestos reducidos de azufre. Las bacterias sulfooxidantes

crecen en un amplio rango de pH como se muestra en la Tabla 1-2.

1.2.2.3 Tipos de Biorreactores Aplicados en el Tratamiento de Gases

Se han desarrollado procesos bioldgicos para la remocion de H,S como
alternativa técnica-econémica a los procesos fisicoquimicos. Algunas aplicaciones
industriales reportadas (Gonzalez-Sanchez y Revah 2006) en la eliminacion de H»S, se
refieren al tratamiento del gas natural, biogas, emisiones de industrias de fabricacion de
viscosa, entre otras. En los procesos de tratamiento bioldgico de gases se han utilizado
diferentes tipos de biorreactores como son: Biofiltros, Biofiltros de Lecho Escurrido,
Biolavadores y Biorreactores de Membrana (Morgan et al. 1999). El modo de operacion
entre ellos es muy similar. El aire que contiene el contaminante es pasado a través del
biorreactor donde los contaminantes gaseosos son transferidos a la fase liquida. Los
microorganismos como bacterias u hongos pueden crecer en la fase liquida o sobre un
soporte formando biopeliculas por la degradacion de los contaminantes disueltos,
transformandolos en especies menos toxicas o inertes. Existen diferencias
fundamentales entre los cuatro tipos de reactores mencionados (Revah y Morgan-
Sagastume 2005) que van desde la forma en que los microorganismos estan organizados
(inmovilizados o dispersos) hasta el estado de la fase acuosa en el reactor (movil o
estacionaria). Estas diferencias influyen significativamente en las caracteristicas de la
transferencia de masa del sistema.

La remocioén mas satisfactoria de gases contaminantes en biorreactores, ocurre
para compuestos solubles de bajo peso molecular y estructuras de enlace simples. Los
compuestos con estructuras de enlace complejas generalmente requieren mas energia
para ser degradados y esta energia no siempre esta disponible por los microorganismos.
En la Tabla 1-3 se muestra una breve descripcion de las configuraciones de reactor
empleados en la purificacion de gas contaminado.

El tratamiento biologico de gases, en general se describe como la absorcion
fisica del gas contaminante en una fase acuosa, seguido por el consumo de los
compuestos biodegradables. El flujo mésico de un contaminante gaseoso por unidad de
volumen de lecho hacia una fase acuosa es descrito por la ecuacioén 1-4 (Prasad y Sirkar,

1992).

10
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(Ja) :KLa[C%I—C,j (1-4)

Donde (J a) es el fluyjo masico de un contaminante gaseoso por unidad de
volumen de lecho hacia una fase acuosa (mol m™ h™), K;a es el coeficiente volumétrico
global de transferencia de masa basado en las concentraciones en la fase liquida (h™),
C,, C;son las concentraciones en los senos de la fase gas y liquida respectivamente (mol
m'3), H es la constante de Henry ([mol m'3]gas/ [mol m'3]1iquido).

La diferencia de concentraciones entre las fases gas y liquida provee la fuerza
motriz para el transporte del gas contaminante hacia la fase acuosa. La fuerza motriz
depende de la H del contaminante gaseoso. Para componentes con una alta H (poco
soluble), la fuerza motriz para la transferencia de masa disminuye, pues se reduce el
gradiente de concentraciones mostrado en la ecuacion 1-4.

La concentracion C; afectara también la fuerza motriz de acuerdo a la ecuacion
1-4, donde C; depende de la velocidad de biodegradacion del contaminante, cuya
magnitud depende de la poblacion microbiana en el biorreactor. Si C; tendiene a cero, se
puede considerar que el proceso de eliminacion de H,S podria estar limitado por
transporte, en caso contrario la reaccion biologica podria ser el paso limitante (Lobo et
al. 1999).

La actividad de biodegradacion se describe generalmente por cinéticas ligadas al
crecimiento de la poblacion microbiana y a su concentracion (X) presente en el
biorreactor, ya sea en forma suspendida y/o formando una biopelicula. De esta forma la
velocidad de la reaccion biologica (r;) se considera proporcional a la concentracion de la
biomasa X'y dependiente de la velocidad especifica de crecimiento microbiano () y de
los coeficientes de rendimiento biomasa/sustrato (Yy;s) y mantenimiento (m). La 7; es

expresada en la ecuacion 1-5.

X
rn=p——+mX (1-5)

X/S

Asumiendo que la velocidad de crecimiento microbiano esta de acuerdo con la
expresion de Monod, x queda definida para la oxidacion bioldgica de sulfuro (Janssen
1996) por la ecuacion 1-6, para una doble limitacion por sustrato (S'y O) e inhibicién

por S.

11
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lu:/umax 02 S 2 (1-6)
Ky, +0, )| Kg+S+(S7/K;)

donde um. es la velocidad maxima especifica de crecimiento de los
microorganismos (h'); O, y S son los sustratos disueltos que son limitantes del
crecimiento microbiano (mmol L), S representa a la [HS]y O, a la [0,]; Ko, Ks son
las constantes de saturacion (mmol L) y K; la constante de inhibicién del sustrato S
(mmol L™). Asi el término de reacciéon r; puede ser integrado a las expresiones de
balance de masa de los sustratos, productos y densidad microbiana en un biorreactor. De
la ecuacion 1-6 se puede inferir que los procesos bioldgicos de degradacion
intrinsecamente estdn limitados por la tasa maxima de crecimiento u,.. Cuando las
condiciones O, >> K,y Kg<S§ < K;no se cumplen, entonces la velocidad especifica de
crecimiento () disminuye. La causa probable del incumplimiento de las condiciones
anteriores, es la falta en el control de la transferencia de oxigeno al medio liquido en
relacion a las cantidades de S alimentadas, que propicia el agotamiento completo o la
acumulacion de S.

El transporte del gas contaminante y del oxigeno a la fase liquida representa una
de las principales limitantes en los procesos de purificacion bioldgica de aire
contaminado bajo ciertas condiciones. El transporte interfacial depende de la solubilidad
del gas en el medio liquido, del area especifica interfacial, del grado de mezclado y la
actividad microbiana. Asi en funcién de estos parametros se puede seleccionar la
configuracion de reactor mas conveniente segin las necesidades y caracteristicas del gas
contaminando a tratar.

Como se observa de la Tabla 1-3, la configuracién de reactor mas conveniente
para compuestos con baja solubilidad (altos valores de H), la representan los biofiltros y
los reactores de membrana. En el otro extremo se encuentran los contaminantes
gaseosos con alta solubilidad (bajos valores de H) aqui son utiles los biolavadores, estos
ultimos representan la configuracion de biorreactor con mas ventajas operacionales,
solo limitados por la baja densidad microbiana que pueden alcanzar este tipo de

biorreactores.

12
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Tabla 1-3. Representacion de los cuatro tipos de reactores usados en la purificacion de

gases y sus parametros caracteristicos (Van Groenestijn and Hesselink, 1993)

BIOFILTRO BIOFILTRO DE LECHO ESCURRIDO
A Gas Cas y—‘
Humidificade Cas limpio Limpio e
? T 1 f ! 8
R AP P g
- Composta vl 2 g
i com : _: Biomasa TR E
[ Diomase | . EEL
R Cas —» |
?:1::6; ) Contaminado |
Purgza Agua
Acido/Baze
Nutrientes
Conc., [g m'3] <1 Conc, [g m'3] <0.5
H <10 H <1
TRLV [s] 15-60 TRLV [s] 30-60
CE,[gm> h™] 10-160 CE,[gm”h'] <500
ER [%] 95-99 ER [%] 80 - 98
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1.2.2.3.1 Biofiltro (BF)

En un biofiltro el aire contaminado es pasado a través de un lecho empacado de
material organico, por ejemplo, composta, suelo, madera etc. Los compuestos
contaminantes presentes en el aire son transferidos a la biopelicula, la cual crece sobre
el material de empaque. Los nutrientes necesarios para el crecimiento de los
microorganismos, son suministrados por la materia organica del soporte.

Un importante parametro de control en los biofiltros, es el contenido de
humedad del lecho empacado, el cual debe estar entre un 40% a 60% (w/w) para los
soportes tradicionales, manteniéndose una conveniente actividad de agua que permitan
crecer a los microorganismos. Para evitar la deshidratacion del lecho empacado, el aire
generalmente es humidificado antes de entrar al biofiltro. Los biofiltros son sistemas
conceptualmente simples que requieren poca supervision durante su operacion, ademas
que permiten tratar compuestos moderadamente hidrofobicos (H<10) debido a su alta
area interfacial relacionada con las caracteristicas de los soportes. Las desventajas las
representan problemas de operacién como el control en las condiciones ambientales
(humedad, nutrientes y pH), ademas del excesivo crecimiento de la biopelicula cuando
el gas contaminante es alimentado a altas cargas provocando su taponamiento (Revah et

al. 1995) y por tanto la disminucidn considerable de su capacidad de eliminacion.

1.2.2.3.2 Biofiltro de Lecho Escurrido (BLE)

En esta configuracion, el empaque del biofiltro es un material inerte. Los
contaminantes gaseosos son transferidos a la biopelicula que crece sobre el material de
empaque. Los materiales que forman al empaque estdn hechos de quimicos inertes,
como plastico y acero inoxidable. Los nutrientes son suministrados por la recirculacion
de una fase liquida a través del reactor en co-corriente o a contracorriente (Lobo et al..
1999).

Algunas de las ventajas de esta configuracion es la eliminacion de los productos
de reaccion por lavado propiciando un buen control del proceso bioldgico y una buena
capacidad de adaptacion de la biomasa activa.

El principal defecto de esta tecnologia es la limitacion en la transferencia del gas
a la fase acuosa, pero este efecto es menos critico que en los biolavadores, pues debido a
la alta area de transferencia que poseen los biofiltros de lecho escurrido, permiten
transportar convenientemente compuestos ligeramente hidrofobicos (H<1). En algunos

casos el desarrollo excesivo de la biopelicula sobre la superficie del soporte, reduce el
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volumen vacio disponible, generandose caidas de presion al punto de llegar a tapar el
biofiltro y por tanto la perdida de la eficiencia en la eliminacion del contaminante

£aSc0So0.

1.2.2.3.3 Biolavador (BL)

El biolavador consiste de dos reactores. La primera parte es una torre de
absorcion, donde los contaminantes gaseosos son absorbidos en la fase liquida. Este
liquido es enviado a un segundo reactor de oxidacioén, donde la biomasa se encuentra
suspendida y/o formando floculos y degrada los contaminantes. Por ultimo, el efluente
del segundo reactor es recirculado a la torre de absorcion cerrando el ciclo.

Las ventajas del uso de esta configuracion de reactor se relacionan con el facil
control del proceso de degradacion mediante el manejo de la composicion del medio
liquido evitando efectos inhibitorios. Posee una buena capacidad de adaptacion de la
biomasa microbiana a la composicion del gas que previamente fue limpiado en una torre
de absorcion. No presenta problemas de taponamiento.

Las principales desventajas de esta configuracion se relacionan con la limitacion
al tratamiento de compuestos gaseosos con alta solubilidad en agua (compuestos con
H<0.01), ademas de la baja densidad microbiana presente en este tipo de biorreactor,
que limita las tasas de degradacion. Una posibilidad de incrementar la densidad celular
es agregar un soporte inerte en el biorreactor. Esta posibilidad fue explorada con éxito

por Meulepas (2003).

1.2.2.3.4 Biorreactor de membrana (BRM)

En un biorreactor de membrana (BRM), el contaminante en la fase gas es
transferido selectivamente mediante una membrana a una biopelicula que esta adherida
en la otra cara de la misma membrana donde los nutrientes y el oxigeno son
suministrados. La membrana actlla como una interfase entre la fase gas y la liquida
impidiendo el contacto directo del contaminante con la biomasa (figura 1-2). Las
configuraciones basicas reportadas en los BRM son la fibra hueca (hollow fiber) y la
placa plana (Van Groenestijn and Hesselink, 1993; Ergas 2001). Los BRM fueron
disefiados como una alternativa a los biorreactores convencionales (biofiltros), que
tratan corrientes gaseosas contaminadas. La ventaja de usar un BRM sobre un biofiltro,
es la presencia de una fase acuosa que permite optimizar la humectacion de la biomasa

y la remocidn de productos de la degradacion, lo que promueve un buen control sobre el
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proceso. Ademds las membranas proveen un area superficial por unidad de volumen
mucho mayor (hasta 20000 m® m™) comparada con la que presentan los sistemas
convencionales (350 m® m~). Los BRM no contienen partes méviles, son faciles de
escalar, los flujos de gas y liquido pueden ser variados independientemente gracias a la
separacion espacial proporcionada por la membrana. No presentan problemas de
inundacion, ni espuma, comunes en columnas de burbujeo. Adicionalmente, los BRM
poseen excelentes propiedades de transferencia de los contaminantes a la fase liquida
y/o biopelicula, lo que convierte a los BRM en interesantes alternativas en la

degradacion de contaminantes gaseosos.

Flujo de

Be5s liquido
A lu 02 disueltg
! '? . Y v
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de gas membrana  biopelicula

Figura 1-2. Esquema de un BRM para el tratamiento de gases, formado por una

membrana microporosa hidrofobica, una biopelicula y células suspendidas

Las desventajas de los BRM son los altos costos de construccion, pues los
materiales que las componen estan atin bajo investigacion y desarrollo. Otra desventaja
de los BRM es la falta de estabilidad de su eficiencia de degradacion en largos periodos
de tiempo, debido al excesivo crecimiento de la biopelicula adherida sobre la membrana

que obstaculiza la transferencia de los nutrientes a los microorganismos que la forman.
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1.2.2.4 Aplicacion de biorreactores para el tratamiento del H,S

A continuacién se describen brevemente algunos reportes de configuraciones de
biorreactores utilizados en la remocion de H,S. Algunas configuraciones logran durante
el tratamiento producir y recuperar azufre elemental. Este ultimo puede ser confinado o
usado como materia prima en procesos de biolixiviacion en minas, manufacturacion de
H,SO4 o como fertilizante en agricultura, dandole un valor agregado al proceso de
remocion (Gonzalez-Sanchez y Revah 2006).

Existen configuraciones de biorreactores que involucran la transferencia del H,S
gaseoso a una fase liquida y la subsiguiente oxidacion bioldgica del H,S disuelto; otros
solo se abocan a la oxidacion del H,S y otras especies azufradas disueltas generadas por
un proceso previo de absorciéon o bien como producto de una reaccion quimica o
bioldégica. La mayoria de las configuraciones emplean en la parte biologica
microorganismos sulfoxidantes autétrofos, principalmente del genero Thiobacillus
(Janssen et al. 1997), por resultar los mas convenientes en el manejo y operacion de los
sistemas. A continuacion se describe brevemente algunos reportes referentes a la

remocion de H,S.

1.2.2.4.1 Tratamiento de H,S y otras especies azufradas disueltas

Annachhatre y Suktrakoolvait (2001) reportan un proceso a nivel laboratorio en
un reactor de lecho fluidizado para la oxidacion bioldgica de H,S disuelto a azufre
elemental, reportaron conversiones > 90% a velocidades de carga de 1.6 g HS" L™'d™.

Velasco et al. (2004) reporta la produccion S° a partir de la oxidacion parcial de
tiosulfato (S,0;%) a pH = 5.0, en un biolavador (Figura 1-3a), con una conversién
cercana al 100% con velocidades de carga maximas de 1.4 g S,05° L' d' en
condiciones de produccion de azufre elemental (limitacion de oxigeno). Los
microorganismos usados fueron del genero Thiobacillus. Gonzalez-Sanchez et al.
(2005) reportaron para estos microorganismos una z de 0.03 h' en condiciones
limitantes de oxigeno, y una fi,q. de 0.36 h™ con la oxidacién total hasta sulfato (exceso
de oxigeno), alcanzando una carga maxima de oxidacion de 24.2 mmol S,0;> L h' El

consorcio disminuy6 su actividad a pH > 8.
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—3 v |

Figura 1-3. Tratamiento de sulfuros disueltos en aguas residuales sintéticas, con

recuperacion de azufre elemental. (a) Bio-Reactor de Recirculacion (BRR); (b)

Bio-Reactor Fluidificado de Recirculacién]gi@sgl)llf@zt@lcyz y Revah
o Nutrientes

Krishnakumar et al. (2005) reportaron un biorreactor de recirculacion fluidizado,
el cual fue capaz de formar y recuperar azufre elemental a partir de sulfuro (7.8 mmol L™)
con un 100 a 90% de eliminaciéon (Figura I-E %p?.ﬁ,ﬁﬁ@ cﬁfﬁldo en un
optimo de 8, disminuyendo notablemente su eficiencia de sulfooxidaciéod a pH mayores.
El biorreactor fue empacado con un material flotante sobre el cual se formd una

biopelicula, la cual oxid6 el sulfuro a azufre elementag th'aﬁue@arado de la
RO 2

fase acuosa con un porcentaje de recuperacion de 90 a

1.2.2.4.2 Tratamiento de H,S gaseoso

Janssen et al. (1997) reportaron un biolavador operado a pH 7.0 para la
oxidacion bioldgica del H,S gaseoso a azufre elemental por bacterias aerdbicas del
genero Thiobacillus, la velocidad de carga maxima reportada fue de 6 g HS'L™'d™" en un
sistema de células libres.

Degorce-Dumas et al. (1997) describen la operacion de un biofiltro usado para la

remocion de H,S presente en aire contaminado. El biofiltro fue empacBRRo seco
toBi

proveniente del tratamiento de aguas contaminadas. Probaron unidade Oticas y
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abidticas, alimentando diferentes cargas de sulfuro, mostrando que el uso de la unidad
bidtica permite la oxidacion total del sulfuro hasta sulfato. Alcanzd una eficiencia de
eliminacién cercana al 100% entre un rango de 0.2 hasta 3 g L™'d" y por encima de este
rango un efecto negativo en la eficiencia de remocion.

Koe I. y Yang F. (2000) reportaron un biolavador, empacado con un soporte
inerte poblado por microorganismos del genero Thiobacillus. En este sistema la

absorcion y la degradacion del H,S fueron conjuntadas en el mismo reactor. Reportaron

cargas de eliminacion maximas de 2.3 g H,S L™ d' y eficiencias de eliminacion del
99%, las concentraciones de H,S tratadas fueron hasta de 5 ppm, (tipicas en el
tratamiento de olores). El pH de operacion reportado fue de 1.1 a 3.5.

McComas et al. (2001) reportaron un cultivo de Thiomicrospira sp. CVO
creciendo con H,S a un pH de 7.4 en condiciones anaerobias, donde el nitrato fue usado
como donador de electrones. Reportaron una carga maxima de oxidacion de sulfuro de
1.9 ¢ HS” L'd™". El microorganismo mostrd ser tolerante a pH en un intervalo de 5.6 a
10.4 y concentraciones de NaCl de hasta 10%.

Gabriel y Deshusses (2003) reportaron el tratamiento de H,S en un biofiltro de
lecho escurrido operado a escala industrial en condiciones acidas (pH<2) empacado con
espuma de poliuretano de poro abierto y usando microorganismos provenientes de una
planta de tratamiento de agua residual. El sistema registré una carga critica de 100 g m™
h' a concentraciones de entrada de H,S de 30 ppm, combinado con tiempos de
residencia de lecho vacio (TRLV) de 1.5 a 2.2 segundos.

La gran mayoria de las configuraciones de reactores reportados para la remocion
de H,S, tienen como caracteristica comin que no consideran a los pH alcalinos en la
solucion absorbente. Mas adelante se demostrara que la alcalinidad (pH>9) en una
solucion acuosa incrementa de forma substancial la cantidad de H,S gaseoso transferido
a una fase liquida.

La figura 1-4 muestra la configuracion de un sistema biolavador empleado por el
proceso Thiopaq para el tratamiento de H,S proveniente del gas natural a altas presiones

(Janssen et al. 2000).

19



Capitulo 1
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Figura 1-4. Diagrama del sistema Biolavador para el tratamiento de corrientes

contaminadas con H,S (Proceso Thiopaq). (Gonzalez-Sanchez y Revah 2006)

El proceso Thiopaq lo conforman principalmente una columna de absorcion y un
biorreactor de oxidacion. En la columna de absorcion el H,S es transferido (ecuaciones
1-7 y 1-8) a una solucién alcalina acuosa (pH 8.0 a 8.5). Entonces el sulfuro es oxidado

por los microorganismos contenidos en el biorreactor, a azufre elemental y sulfato de

acuerdo con las ecuaciones 1-9 y 1-10. C OI u m n a
H.S & H2S(1iq) (absorcion) De (1-7)

WS+ OH o HS+H0  Gidslif DS Orcion (1-8)

En una planta de demostracion, se tratd gas natural con un contenido de H,S
hasta de 8% vol. a altas presiones (entre 5 a 53 bar) sin afectacion negativa apreciable a
los microorganismos. El contenido de H,S de la corriente tratado estuvo por debajo de 1
ppm,, mientras que todo el H,S transferido a la solucién acuosa fue oxidado a azufre
elemental. Una desventaja de este sistema es que sales como el bicarbonato de sodio
pueden precipitar a altas presiones parciales de CO,. Para evitar lo anterior se requieren

bajas presiones parciales de CO,, o alternativamente un pH menor en la solucion
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absorbente, pero se necesitaria de altos flujos de liquido para mantener la capacidad de
absorcion semejante con el proceso que usa una solucion alcalina como absorbente.
Debido al pKa cercano a 7, para la ecuacion 1-8, condiciones alcalinas mejoran
la absorcion del H,S, pues el equilibrio quimico favorece la formacion de especies mas
solubles como el hidrosulfuro (HS) y el sulfuro (S*). Se han reportado un grupo de
microorganismos capaces de crecer a pH> 9, llamados comuinmente Bacterias
Alcaldfilas Sulfooxidantes. Estos microorganismos han mostrado tener prometedoras
capacidades de oxidacion de H,S bajo condiciones de extrema alcalinidad y salinidad

(Banciu et al. 2004).

1.2.2.5 Organismos Extremofilos Alcalofilos Sulfooxidantes

Los microorganismos alcalofilos son aquellos que poseen pH oOptimos de
crecimiento entre 10.0 a 11.5. Estos microorganismos son encontrados en ambientes
alcalinos como lagos salinos carbonatados y en ambientes asociados a actividades
industriales por ejemplo plantas desalinizadoras.

Las bacterias alcalofilas pueden sulfooxidar usando al nitrato u oxigeno disuelto
como aceptor de electrones. La mayor parte de las bacterias alcaldfilas son gram
negativas, formadoras de esporas en forma helicoidal o cilindrica, con flagelo polar,
tienen motilidad, son catalasas positivas. (Horikoshi K., 1991). Estas bacterias
alcalofilas requieren del ion Na™ para su crecimiento, germinacién y esporulacion.
Existe una fuerte dependencia entre la concentracion del ion Na' y la alcalofilia de los
microorganismos, donde por lo general existen requerimientos minimos para mantener
la homeostasis del pH dentro de la célula alcalofila (Krulwich et al. 2001).

La utilizaciéon de condiciones alcalinas extremas, hace necesario encontrar
microorganismos apropiados, que sean capaces de crecer y oxidar compuestos
reducidos de azufre como HS, 82032', CNS vy s? (ecuaciones 1-9 y 1-10) en

condiciones alcalinas pH>9.

HS +% 0, > S+ OH (oxidacion parcial a azufre elemental) (1-9)
HS + 20, > SO, + H' (oxidacién total a sulfato) (1-10)

Sorokin et al. (1998, 2000, 2001a, 2001b, 2002a, 2002b) reportaron el

aislamiento de bacterias quimiolitoautotréficas sulfoxidantes, provenientes de lagos
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salinos alcalinos. Las Dbacterias han sido clasificadas en dos grupos:
Thioalkalimicrobium y Thioalkalivibrio. La Tabla 1-4 muestra sus principales

caracteristicas:

Tabla 1-4. Caracteristicas de los microorganismos alcaléfilos sulfoxidantes (Sorokin et

al. 2001)

Microorganismo Thioalkalimicrobium Thioalkalivibrio
Metabolismo energético Quimiolitoautétrofas Quimiolitoautdtrofas
obligadas
pH 7.5 a 10.6; 6ptimo 9.8 7.50 a 10.65; 6ptimo 10.0
Sustrato de crecimiento SZ', S,05% Sz', 82032', SCN’, s?
Tolerancia Maxima a Na', 03al.5 4.3
(mmol L™
Actividad maxima, 2.0a43 02al.0

(mmol O, (gpmt.)'lmin'l)

Yss, 3.49 5.99
(gpror. (mmol $;05%)")
Umax. qUIMiostato, (h'l) 0.33 0.18
Velocidad Méaxima de 93.75 29.46
sulfooxidacion

(mmol S,05” (gpror. h) ™)

1.3 SOLUBILIDAD DEL H,S EN MEDIO ALCALINO

Los pH éacidos o cercanos a la neutralidad en los sistemas bioldgicos de
remocion de H,S, favorecen el crecimiento y la actividad de los microorganismos
bacterianos sulfoxidantes (Madigan et al., 1999; Robertson y Kuenen, 1991), pero
limitan la transferencia del H,S, debido a su baja solubilidad en medio acuoso. La

/[mol/m’] a 25 °C. Deacuerdo

agua’

constante de Henry (H) para el H>S es 0.41[mol/m’]

aire

con la tabla 1-3, no resulta conveniente eliminar H,S en un biolavador, pues existiran
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limitaciones en el transporte interfacial (baja area especifica de transporte), y por
consecuencia en las capacidades de eliminacion. La mejor configuracion sugerida
deacuerdo con la solubilidad del H,S la representa el biofiltro de lecho escurrido, donde
su alta area especifica, puede compensar el bajo gradiente de concentraciones (ver
ecuacion 1-4).

De la figura 1-5a, se observa que la “solubilidad” del H,S (concentracion total de
sulfuro en la fase acuosa correspondiente con una presion parcial de H,S constante),
tiene una fuerte dependencia del pH de la disolucion. El efecto de la temperatura bajo el
rango simulado no mostrd ser significativo en la absorcion de H,S (Figura 1-5b). Para
este caso la temperatura tiene poca influencia en la “solubilidad”, por lo que el control
del pH en una solucion acuosa, puede ser una opcidon de gran utilidad para mejorar las
capacidades de remocion del H,S en reactores biologicos. A partir de la definicion de H
(ecuacion 1-12), se puede establecer una “H modificada” (ecuacion 1-13),
contabilizando todas las especies de azufre existentes en solucion (equilibrio quimico) y
que se encuentran en equilibrio de fase con el H,S. (Ver ecuacion 1-11).

Equilibrio Quimico

N
~ ™
H,S < HoSpye> HS + H > S + 2H" (1-11)
Equilibrio de fases
H = (mol HyS/m),,/ (mol H,S;/m agus (1-12)
H,,~ (mol H,S/m’),;/ (mol (H,Sy, + HS"+87)/ m), ., (1-13)

De esta forma se obtiene un valor para H,,,;~ 0.0004 [mol/m3]aire/ [mol/m3]agua, a
25 °C y pH=10, que es 1000 veces mas pequeiio (es decir el H,S es 1000 veces mas
soluble) que H,,,q para un pH<S5.
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Figura 1-5. (a) Solubilidad del H,S en funcion del pH para una presion parcial de 0.1 atm y

25 °C, (b) Fracciones mol en equilibrio en funcién del pH y temperatura.

Una posible desventaja de incrementar la solubilidad del H,S y de sus especies
solubles a condiciones alcalinas, es su probable inhibicion sobre el crecimiento y
actividad sulfooxidante de los microorganismos alcaldfilos. El sulfuro ha mostrado
reducir el crecimiento de microorganismos alcaldfilo sulfooxidantes con actividad
fototrofica, a concentraciones de 3 mmol L™ y completamente por arriba de 6 mmol L™

(Boltyanskaya et al. 2004).

1.4 VELOCIDAD DE ABSORCION DE H,S EN MEDIO ALCALINO

Cuando el H»S gaseoso se absorbe en una solucion acuosa alcalina, en el liquido
se lleva a cabo la reaccion instantanea mostrada en la ecuacion 1-8 (Danckwerts 1970).
La prescencia de la reaccion instantanea provoca un aumento sustancial de la velocidad
de absorcion del H,S.

El factor de mejora (E) define la relacion de la velocidad de absorcion de gas
absorbido en un liquido con reaccidon quimica, a la velocidad con que se absorberia en
ausencia de la reaccion quimica.

Danckwerts (1970) propuso una forma grafica de evaluar £, como una funcion
de B’zA4*\N(Dg/D,), con D4/Dy como parametro, donde Bj es la concentracion del

reactante disuelto (mol L), z son los moles del reactante disuelto que reaccionan con

24



Introduccién

un mol del gas disuelto, 4* es la concentracion de gas disuelto (mol L) en equilibrio
con su concentracion en la fase gas, Dy y Djp representan las difusividades del gas y
reactante disueltos en agua respectivamente (cm” s™). En nuestro estudio 4 representa al
H,Sy Bal OH'.

El mismo autor propone una simplificacion del método, a una expresion analitica
(ecuacion 1-14), considerando que FE resultard bastante mayor a la unidad. Esta
suposicion es valida para el caso de la absorcion del H,S en una solucién acuosa

alcalina, donde D4 < Dp y ademas, se espera que By >> 4* (ver tabla 2-2).

g [oi, B [B i)
D, zA*\D,

La ecuacion 1-4 puede reescribirse entonces en funcion de £ (Danckwerts 1970),

como se muestra en las ecuaciones 1-15y 1-16.

Jra:KZa(C%I—C,j (1-15)

1

1 1
+
Ek,a Hk,a

Kla= (1-16)

donde (J, a) es el flujo molar del gas contaminante por unidad de volumen de

lecho, que es incrementado a una fase acuosa, cuando ocurre una reaccion quimica

instantanea. K a es el coeficiente volumétrico global de transferencia de masa con

reaccion quimica, kga y kra son los coeficientes volumétricos locales del lado del gas
(h™) y del liquido (h™") respectivamete.

Por tanto, el incremento en la velocidad de absorcion de H,S gaseoso en un
reactor, puede lograrse mediante el aumento en el pH, eliminando la resistencia a la
transferencia en la pelicula liquida, en donde mientras mas alto sea el valor de E, la
resistencia a la transferencia en la pelicula liquida se hace mas insignificante. Lo
anterior significa que la maxima tasa de absorcion a la cual se podria transferir un
contaminante gaseoso (ecuacion 1-17) es cuando la resistencia en la pelicula liquida es
cero, y entonces solo la resistencia en la pelicula gaseosa limitara el proceso de

absorcidn con reaccion quimica instantanea.
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J.a=kzaC, (1-17)

1.5 OXIDACION QUIMICA DEL SULFURO

La oxidacién quimica del sulfuro (HS") se ha reportado que se presenta como
una cadena de reacciones y por esta razén es muy sensible a las condiciones
reaccionantes. (Chen y Morris 1972a; Fischer ef al. 1997).

La estequiometria de la oxidacion quimica del sulfuro es compleja, debido a los
diferentes productos e intermediarios que se generan durante el curso de la reaccion
(Kotronarou y Hoffmann 1991). Los principales intermediarios y productos que han
sido identificados son el azufre elemental (S°), tiosulfato (S,05%), sulfito (SOs>) y el
sulfato (SO4%). Los intermediarios y productos son formados de acuerdo a las

ecuaciones 1-18 a 1-21 (Cline y Richards 1969).

2HS + 0, > 28"+ 20H (1-18)
2HS + 20, 2> S,05* + H,0 (1-19)
2HS +30, > 2S05” + 2H" (1-20)
2HS + 40, > 280,47 +2H" (1-21)

Se han encontrando tambien polisulfuros, principalmente el S4* y Ss>, los cuales
se originan de la reaccion entre el azufre elemental y el i6n sulfuro han sido también
reportados (Chen y Morris 1972b). En solucidon acuosa, una sucesiva oxidacion quimica
del tiosulfato y sulfito ha mostrado originarse a una velocidad mucho menor que la
oxidacion del sulfuro (Fischer et al. 1997; O’Brien y Birkner 1977). Especialmente el
tiosulfato es oxidado muy lentamente y puede ser de esta forma considerado como un
producto de reaccion estable dependiendo de la escala de tiempo considerado (O’Brien

y Birkner 1977).
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1.5.1 Factores que influyen la Estequiometria y Cinética

Existen varios factores que afectan tanto la estequiometria como la cinética de
oxidacion quimica del sulfuro en solucidon acuosa. Estos factores incluyen la relacion
sulfuro-oxigeno disuelto, la concentracion de los reactantes, el pH, la temperatura, la
fuerza i6nica y la presencia de catalizadores o inhibidores (Chen y Morris 1972;
O’Brien y Birkner 1977). Varios de estos factores con sujetos al cambio en cualquier
proceso de remocion de sulfuro.

La estequiometria del proceso de oxidacion es influenciada por la relacion de los
reactantes. En general, la literatura indica que un exceso de oxigeno disuelto favorece
productos azufrados con altos estados de oxidacidon, mientras que en limitacion de
oxigeno se favorece la produccion de especies azufradas con menores estados de
oxidacion (Cline y Richards 1969, O’Brien y Birkner 1977), Ademas de la relacion de
los reactantes, su concentracion se ha encontrado que también afecta la distribucion de
los productos.

La velocidad de la oxidacién quimica del sulfuro se incrementa con la
concentracion de los reactantes. Esto ha sido confirmado para diferentes soluciones
buffer, agua de mar y agua residual. Nielsen et al. (2003) reportaron algunos pardmetros
para la oxidacion quimica del sulfuro con oxigeno disuelto, en agua residual a un pH de
8.0 y 20°C, la constante de reaccion fue de 0.25 h™!, con un orden de reacciéon de 0.82
para el sulfuro y de 0.20 para el oxigeno.

La dependencia en el pH de la cinética de oxidacion quimica del sulfuro en
soluciones acidas y medianamente alcalinas esta ampliamente reportada en la literatura.
Dentro del rango de pH tipico para agua residual municipal (pH 6 - 8), la velocidad de
oxidacion del sulfuro ha mostrado incrementar con el aumento en el pH. (Chen y Morris
1972b, Millero et al. 1987).

La oxidacién de sulfuro produce o consume iones hidrogeno, acidificando o
neutralizando el medio acuoso, dependiendo de los productos formados, como muestra
las ecuaciones 1-18 a 1-21. Por esta razon, amortiguadores del pH han sido
ampliamente usados con el objetivo de mantener constante el pH durante el curso de los
experimentos.

La oxidacion quimica del sulfuro a pH alcalino (>10), puede influir
positivamente la actividad biologica sulfooxidante en un sistema de tratamiento mixto.

Pues se reduciria la inhibicion provocada por las altas concentraciones de sulfuro, que
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pueden desaparecer a altas velocidades a pH alcalino, generdndose intermediarios que

pueden afectar la actividad sulfooxidante de los microorganismos alcalofilos.

1.5.2 Potencial de Oxido-Reduccién (ORP)

El potencial de oxido-reduccion (ORP) es un parametro global que mide la
tendencia de una solucion a aceptar o donar electrones. E1 ORP se mide a través de un
electrodo de platino con una referencia a un electrodo de hidréogeno conectado a un
potencidometro. Se cuantifica en unidades de voltaje que representa la cantidad de
energia liberada por unidad de tiempo cuando un cierto nimero de electrones viajan
desde una fase a otra.

La relacion termodinamica del ORP representado por Ey de acuerdo a la
composicion de la solucion es generalmente conocida como la ecuacion de Nernst

(ecuacion 1-22):

2.303R.T Tox"
0 g log Hz[Ox]

— + 1-22
" 1 nF, I1,[red 1" ( )

para una mitad del par redox: n;0x + ne ——>n j red ;

Donde: £ HO : potencial estandar, mV
[ox] actividad del compuesto oxidado, mol L'

[red] actividad del compuesto reducido, mol L™

ne” numero de electrones transferidos

n; : moles del compuesto oxidado

n; : moles del compuesto reducido

R, : constante de los gases, 8.31 J mol” K!

T temperatura absoluta, K

F, : constante de Faraday, 9.64*10° coloumb mol™*

Entre las desventajas de la aplicacion del ORP para el monitoreo de mezclas de
compuestos, es que el valor resultante serd producto de la contribucion de todos los
componentes.

Janssen et al. (1998) reportaron que en la oxidacion bioldgica del sulfuro a

azufre y sulfato y la reduccion del oxigeno disuelto en agua representan los principales
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cambios redox que ocurren en el proceso. La medicién del ORP de esta forma estara
determinada por estas reacciones.

El valor ORP en principio depende de los potenciales estandar (E’y) de las
mitades que forman el par de reacciones redox y de las concentraciones de los
reactantes (Ecuacion 1-22). El ORP puede ser calculado mediante la ecuacion de
Nernst, solo si existe un sistema en equilibrio termodindmico. En la practica el valor del
ORP es principalmente definido por el compuesto con la mas alta densidad de
intercambio de corriente, es decir la habilidad que tiene éste para intercambiar
electrones con la superficie del electrodo de platino. Varios autores revelan que existen
compuestos con una alta capacidad de intercambiar sus electrones de valencia con la
superficie de platino, como el sulfuro, para el cual existe una relacion lineal entre la
medida ORP y el logaritmo de la concentracion del sulfuro en ambientes naturales
(Eckert 1993).

La interpretacion de los datos ORP es dificil. Lengyel y Nyiri (1965) reportaron
que bajo condiciones aerobicas el ORP es esencialmente una medicion de la
concentracion del oxigeno disuelto. Otra desventaja del ORP, es su fuerte dependencia
del pH, se han reportado decrementos en el ORP de 33mV con el incremento en una
unidad en el pH. Pero a pesar de estas dificultades, algunas correlaciones para los datos
ORP han sido reportadas para procesos de fermentacion especificos (Akashi et al. 1978;
Dahod, 1982; Janssen 1998).

Janssen et al. (1998) reportaron que la formacion de azufre elemental a partir de
la oxidacion bioldgica de sulfuro puede ser optimizada por el control del ORP de la
solucion. El azufre al ser insoluble puede ser removido por sedimentacion gravitatoria y
ser reutilizado como materia prima, por ejemplo en el proceso de biolixiviacion. El
valor ORP 6ptimo para la formacion de azufre fue de —147 y —137 mV (electrodo de
referencia H,, temperatura 30°C, pH 8). Las mediciones del ORP pueden generar
correlaciones ttiles en la formacion de productos, particularmente en regiones donde los

rangos utiles de oxigeno disuelto son dificiles de medir.
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DEFINICION DEL PROBLEMA

La emisién de H,S gaseoso al ambiente es un problema de actualidad, cuya
solucion ha sido abordada con la propuesta de varias tecnologias. La seleccion de la
tecnologia para cada aplicacion sera determinada por su factibilidad econdémica y la
capacidad de lograr eficiencias esperadas.

Los procesos bioldgicos son tecnologias de bajos costos y no agresivas al
ambiente. Su desventaja principal es que son procesos lentos y limitados a bajas
concentraciones del gas contaminante (ver ecuacion 1-6); esta ultima restriccion genera
problemas en la transferencia del contaminante gaseoso al medio liquido que contiene a
los microorganismos. Este cuello de botella, para el caso de la biodegradacion de H,S,
puede ser sobrepasado incrementado el pH de la solucion que lo absorbe.

Hasta ahora los sistemas de tratamiento bioldgico de H,S no consideran a los pH
alcalinos como una condicién de su operacion, por tanto se limita el rango de aplicacion
y probablemente las capacidades de eliminacion, debido a la baja solubilidad del H,S a
pH < 7. La dificultad radica en hallar los microorganismos capaces de crecer en
condiciones alcalinas y con convenientes tasas de degradacion del contaminante. Al
respecto, se propone la aplicacion de un Consorcio Alcaléfilo Sulfooxidante que fue
enriquecido a partir de suelos alcalinos y salinos en México.

El tipo de corrientes gaseosas contaminadas con H,S que se propone limpiar en
un solo paso, agrupando la absorciéon y reaccion bioldgica en un reactor, son las
provenientes del biogas y corrientes con malos olores (bajas concentraciones), donde en
condiciones alcalinas, la transferencia del H,S a la fase acuosa se debe realizar
eficientemente tratando de reducir los efectos inhibitorios del sulfuro.

También se propone la aplicacion en la eliminacién de sulfuros disueltos de
corrientes acuosas causticas (altas concentraciones), donde el proceso bioldgico viene
precedido y complementa a la absorcion de altas concentraciones de H,S (p.e. gas
natural) en soluciones causticas, donde las condiciones de extrema alcalinidad y
salinidad hacen atractivo la aplicacion del Consorcio Alcalofilo Sulfooxidante.

Si bien existen recientes estudios de microorganismos alcaléfilos sulfooxidantes,
estos se abocan principalmente al ambito taxondmico, morfolégico y algunos
parametros cinéticos. La caracterizacion microbiologica y cinética de los

microorganismos alcalofilos que se pretenden aplicar en este trabajo complementa los

30



procesos bioldgicos de tratamiento del H,S hasta ahora estudiados en condiciones
acidas y neutrales.

Considerando la alta solubilidad del H,S en condiciones alcalinas, donde la
velocidad de absorcion se incrementa por la reaccion quimica instantanea involucrada,
la capacidad de eliminacion sera funcion de la actividad y densidad de la poblacion
microbiana.

La implementacion de este consorcio alcaldfilo en un biofiltro de lecho escurrido
y en un biorreactor de células retenidas, representa un aporte importante en cuanto a la

aplicacion del proceso.

CONTRIBUCIONES

Se demuestra, que el proceso de absorcion de H,S a una fase acuosa alcalina, fue
acelerado al maximo, lo que permite aprovechar completamente la actividad catalitica
de los microorganismos alcalofilos sulfooxidantes. El impacto del mejoramiento del
transporte del gas fue mayor a concentraciones bajas y altos flujos.

Se llevdo a cabo la caracterizacion fisioldgica y cinética de un consorcio
alcalofilo sulfoxidante (CAS) autdctono (no reportado previamente).

Se propuso y validé6 un mecanismo de reacciones quimicas y biologicas que
ocurren en forma paralela bajo condiciones alcalinas y ambientales, donde se demuestra
que la oxidacion quimica del sulfuro con oxigeno disuelto puede impactar
benéficamente la actividad del CAS.

Se logré aplicar satisfactoriamente el CAS a reactores para la remocién de H,S

gaseoso y de sulfuros disueltos bajo condiciones de extrema alcalinidad y salinidad.
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HIPOTESIS

La capacidad de eliminacion de H,S gaseoso en un biorreactor se incrementara

mediante:

° La aceleracion de la absorcion del HoS en una fase acuosa alcalina

o El uso de microorganismos sulfooxidantes adaptados a pH alcalino

o La aceleracion de la oxidacion quimica del sulfuro con oxigeno disuelto a pH
alcalino

. El incremento en la poblacion bacteriana con la retencion celular en un
biorreactor

OBJETIVO GENERAL

Demostrar que la remocion biologica de H,S bajo condiciones alcalinas y
aerobias puede efectuarse con velocidades y eficiencias de degradacion comparables a

otros procesos bioldgicos convencionales

OBJETIVOS PARTICULARES
1. Evaluar el crecimiento y la actividad sulfooxidante del consorcio alcal6filo
usando varios sustratos azufrados como fuente de energia y como aceptor de

electrones al oxigeno disuelto

2. Describir la estequiometria y cinética de la oxidacion quimica del sulfuro y la

formacion de subproductos en condicién alcalina

3. Evaluar el efecto de la oxidacién quimica del sulfuro sobre el crecimiento y

actividad sulfooxidante del consorcio alcaléfilo.

4. Aplicar el consorcio alcalofilo en un reactor tipo flujo piston (biofiltro de lecho

escurrido) para el tratamiento de H,S gaseoso

5. Aplicar el consorcio alcalofilo en un reactor tipo tanque agitado (biolavador con

recirculacion y retencion celular) para el tratamiento de sulfuro.

6. Modelacion y simulacion del proceso cinético sulfooxidante.
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Capitulo 2 MATERIALES Y METODOS

2.1 MATERIAL BIOLOGICO

Fue utilizado en este estudio un Consorcio Alcaléfilo Sulfooxidante (CAS)
haléfilo y mesofilico (Gonzalez-Sanchez y Revah 2007), enriquecido a partir de suelos
y sedimentos alcalinos de un lago carbonatado en M¢éxico (pH entre 9 y 11). El
consorcio ha sido caracterizado como quimiolitoautotrofo, alcaldfilo y halofilo
obligado, conformado por aproximadamente 7 bacterias diferentes gram negativas
(Escafadal 2005). E1 CAS es capaz de crecer y oxidar sulfuro, polisulfuro, tiosulfato,
azufre elemental y tetrationato como fuente de energia, usar al oxigeno disuelto como
aceptor final de electrones y de dioxido de carbono o carbonatos disueltos como fuente
del carbono. Sus condiciones 6ptimas de crecimiento (Espinosa 2004) son: pH entre 8 y
10, concentracién de sodio de 1 mol L™, y una temperatura de 30°C. El CAS ha sido

adaptado al consumo de tiosulfato y sulfuro por 2 afios.

Tabla 2-1 Composicion medio mineral usado para el crecimiento del consorcio alcaléfilo

*Reactivos gL*
Reactivos gL! KNO; 101
Na,COs3 20 MgC12 o6H,0 200
NaHCO; 7
NaCl 5 PElementos Traza mg
K,HPO, 1 EDTA 5
Na,S,0; 89 FeSO, *7H,0 2
mL sol. ZnSO, *7H,0 100
a MHC12 >k4H2() 30
KNO; . 10 CoCl, *6H,0 200
MgCl, 6H,0 1 NiCl, *6H20 20
Elementos trazas mL° 2 Na;MoOy: *2H,0 30
CUC12 *2H20 10
H3;BOs 300
H,O destilada 1000 mL

pH final 3.0, adicionar HCI
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2.2 MEDIO MINERAL (de cultivo)

Los microorganismos se crecieron en un medio mineral reportado por Sorokin et
al. (2001) mostrado en la Tabla 2-1, utilizando como fuente de energia tiosulfato (S2055)
o sulfuro (HS").

El mismo medio mineral fue utilizado para las pruebas abidticas. El
amortiguador de carbonatos incluido en el medio mineral y usado en los experimentos

en lote, permiti6 mantener el pH alrededor de 10.

2.3 CULTIVOPORLOTE Y CULTIVO CONTINUO

Se utilizé un biorreactor New Brunswick (Bioflo I) de 1.10 L para el cultivo del
CAS, donde se determinaron algunos de sus parametros cinéticos de crecimiento y
sulfooxidacion. El biorreactor mantuvo constantes la temperatura, el pH, ademads de la
velocidad de agitacion y aeracion, en valores de 10, 30°C, 500 rpm y 0.6 vvm
respectivamente. Las condiciones de agitacion y aeracion permitieron mantener una
concentracion de oxigeno disuelto en saturacion (5.4 mg L™) con el oxigeno del aire (21
% vol). El biorreactor se consider6 como un tanque de mezcla completa que se operd
por lote y en forma continua.

Durante la operacion por lote, el biorreactor fue inoculado con el CAS
alcanzando una concentracion inicial promedio de 15 mgp;o L' durante la mayoria de
los experimentos. Se aliment6 como fuente de energia tiosulfato o sulfuro segin fuera el
caso, con una concentracion inicial de 80 y 50 mmol L™ respectivamente.

En la operacion continua, el biorreactor fue alimentado con medio mineral a una
tasa volumétrica constante. Para el caso de los cultivos realizados con tiosulfato como
sustrato limitante, éste fue disuelto en el medio mineral. En el caso del sulfuro, el
influente fue alimentado desde dos contenedores, separando el medio mineral y el
sulfuro, esto con la finalidad de asegurar la estabilidad del influente, adicionalmente la
solucion de sulfuro fue burbujeada continuamente con N, para evitar su oxidacion con
la presencia del oxigeno del aire. Cuando fue necesario controlar el oxigeno disuelto en
el biorreactor, se burbuje6 en forma continua aire o mezclas O,/N,.

Se muestré periddicamente el biorreactor, tomando una alicuota de 2 mlL,
posteriormente se le determiné la concentracion del sustrato, biomasa y de los productos

de la oxidacion.
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2.4 RESPIROMETRIA

La respirometria es una técnica que evalta la velocidad de consumo de oxigeno
disuelto por parte de los microorganismos, y es inducida por la energia suministrada de
la oxidacion de compuestos azufrados. Representa una medida directa de la actividad
sulfooxidante de los microorganismos cuando son sometidos a diferentes condiciones
ambientales.

Las células del CAS fueron recolectadas a partir de su cultivo continuo en estado
estacionario, ¢ inmediatamente fueron centrifugadas, lavadas y resuspendidas en medio
mineral fresco, sin fuente de energia. Para las pruebas de respirometria, la suspension
concentrada del CAS fue diluida con medio mineral para lograr una concentracion final
celular de aproximadamente 600 mgp:. L' dentro de un pequetio reactor de cristal de
1.5 mL. El pequefio reactor fue provisto de un electrodo polarografico de oxigeno (YSI
5331 Oxygen Probe, YSI Co., Ohio, USA) con un tiempo de respuesta de 10 segundos
para registrar el 90% del cambio de cero a saturacion de oxigeno con aire, el electrodo
fue conectado a un oximetro (YSI 5300 Biological Oxygen Monitor, YSI Co., Ohio,
USA), y este a su vez a una computadora personal que recolect6 los datos en linea. Las
velocidades de respiracion fueron determinadas por duplicado a 30°C y agitacion
constante. El tiosulfato, sulfuro o polisulfuros fueron utilizados como sustratos
limitantes, con concentraciones iniciales de 0.01 a 3.00 mmol L

El orden de adicion de las sustancias implicadas durante la prueba de la
respirometria fue secuencialmente medio mineral, una suspension concentrada del CAS
y una soluciéon concentrada del sustrato azufrado, finalmente se cerr6 el sistema
procediendo al monitoreo en linea del oxigeno disuelto. La estimacion de la velocidad
de respiracion especifica (qO;) para condicion fijada, fue realizada mediante la
determinacion de la mayor pendiente en el consumo de oxigeno disuelto en el reactor
(qO2X), y ésta fue dividida entre el contenido de la biomasa presente.

En las pruebas de respiracion inducida por sulfuro, se realizaron pruebas
abidticas adicionales para cada condicion bidtica probada, con la finalidad de corregir la
oxidacion global, restando la contribuciéon quimica (figura 2-1). Para representar la
dependencia de ¢O, con la concentracion del substrato limitante (tiosulfato, polisulfuro
sulfuro o O,,), se ajustaron las g0, a un modelo de la saturacion del tipo de Michaelis-

Menten para los casos del oxigeno disuelto y tiosulfato, evaluando las constantes gO;

35



Capitulo 2

maximas Y Ks. El modelo de inhibicion de Haldane que incluye un término de

inhibicion K;, fue utilizado para el sulfuro.

m Quimica 4 Quimico-Biolégica © Bioldgica

1.0
0.9-
0.8-
0.7
0.6-
0.5
0.4-
0.3-
0.2

Oxigeno consumido , (mg O, LY

0.1

0.0
0.0

1.0

Tiempo, (min)

Figura 2-1 Evaluacién de la velocidad de respiracion (qO2X) inducida por

la oxidacion de sulfuro

2.5 VELOCIDAD DE OXIDACION QUIMICA DEL SULFURO Y DE
CONSUMO BIOLOGICO DE LOS INTERMEDIARIOS.

Se realizaron pruebas abioticas, que fueron similares a la respirometria, pero sin
el empleo de microorganismos, para evaluar la oxidacion quimica espontanea del
sulfuro con oxigeno disuelto en condiciones alcalinas. Se monitore6 simultdneamente la
concentracion de oxigeno disuelto y el potencial redox (ORP) para las concentraciones
iniciales de sulfuro de 0.05, 0.10, 0.50 y 3.00 mmol L. El procedimiento fue similar a
las mediciones de la velocidad de respiracion, excepto que se us6 un reactor mas grande
(310 mL) para acomodar ambos electrodos (figura 2-2). El mezclado del reactor fue

realizado mediante un agitador magnético con una velocidad constante, y la temperatura
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fue controlada en 30°C por la inmersion del reactor en un bano. El ORP fue medido con
un electrodo de superficie pulida de platino, usando un electrodo de Ag/AgCl como
referencia (EW-27018-40, Cole Parmer, Vernon Hills, IL, USA). Cada condicion

probada fue realizada por duplicado.

Electrodo ORP

Puerto de
inyeccion

Agitador

Electrodo O,
4

Figura 2-2 Reactor cerrado de 310 mL

Para evaluar la velocidad de respiracion especifica (¢0O;) inducida por los
intermedios formados de la oxidacion quimica del sulfuro, se prepar6 una solucion
concentrada con 31 mmol L' de Na,S 9H,O en agua desionizada. La solucion
concentrada de sulfuro fue continuamente aerada hasta alcanzar un nivel estable de
oxigeno disuelto, el cual se registr6 en menos de 20h. Las mediciones de las
velocidades de respiracion del CAS se realizaron también en el reactor de cristal cerrado
de 310mL. La solucion de intermediarios, fue llevada a concentraciones iniciales totales
del azufre [Stlinicial dentro del reactor de 0.5 a 3.0 mmol L™ por la dilucién apropiada
con medio mineral.

El biorreactor agitado y aerado de 1.1 L descrito previamente, se utilizd para
estudiar la oxidacién quimica del sulfuro en condiciones alcalinas y aerobias. El

biorreactor fue operado en lote, la concentracién inicial de sulfuro fue de 25 mmol L™
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Se computaron algunos diagramas de zonas de predominio (PZD) para las
diversas especies de azufradas en agua, considerando 2 estados metaestables antes de
alcanzar el estado de equilibrio. El célculo se realiz6 por el software HSC Chemistry®

version 4.1. (Outokumpu Research Oy, Pori, Finland).

2.5.1 Métodos analiticos

Tiosulfato y el sulfato fueron determinados sin repeticion, por electroforesis
capilar (Waters Model Code Cia, Milford, MA, USA). Un método colorimétrico fue
utilizado para cuantificar el sulfuro (Cord-Ruwisch R 1985). La biomasa se estimo por

duplicado mediante la medicion de la proteina por el método de Lowry.

2.6 BIOFILTRO DE LECHO ESCURRIDO (BLE)

Se utilizd un biofiltro de lecho escurrido a escala de laboratorio, para los
experimentos de eliminacion de H,S gaseoso (Figura 2-3). El reactor tuvé un didmetro
interno de 10 cm y una altura del lecho de 60 cm, resultando un volumen de lecho vacio
(Vieeho) de 0.0048 m’. El material de empaque fue espuma de poliuretano de poro abierto
(EDT, Alemania) con un area especifica de 600 m” m™~, una densidad de 35 kg m™ y
una porosidad de 0.97. Los cubos de poliuretano de 4 cm de lado fueron empacados en
forma apilada uno sobre otro, dando al empaque la forma de la columna evitando su
compresion dentro del biofiltro. Este material de empaque fue seleccionado debido a sus
convenientes propiedades fisicas para un proceso de biofiltracién, como un area
especifica alta, porosidad alta, resistencia mecéanica a la deformacion, despreciables
caidas de presion y una excelente distribucion del liquido y gas, evitando zonas muertas
dentro del lecho

El medio mineral reportado por Sorokin et al. (2001) fue utilizado como liquido
de escurrimiento, y fue distribuido desde la parte mas alta de la columna usando un
inyector de PVC (1/8 WL 1/4 60, BETE Fog Nozzle, Inc., MA, USA). El liquido de
escurrimiento se mantuvo en recirculacién a una velocidad de flujo de 0.014 m® h’',
correspondiendo a una velocidad lineal dentro del lecho de 1.7 m h™'. Este ultimo dato
fue reportado por Gabriel y Deshusses (2003) como apropiado para la operacion de un

biofiltro de lecho escurrido usando el material de empaque antes descrito.

38



Materiales y Métodos

Aire Limpio . .,
Aire Himedo Agua
Liquido de <
Escurrimiento] SALIDA J%
P3
— Biofiltro de Columna
Lecho De
Escurrido Humidificacién
Empaqu
P2 Y [
——
Empaqu
e
P1 Compr.esor de
Aire
——
Aire
—O— “
NaOH ENTRADA Aire
2N = H.S Agual
j—<X
[ | cas
’() suspensio
Alimentacién
Medio Mineral
Rebose Bomba de
Recirculacion
Bomba de
Recirculacion —O-q—
BonSba Bolsa Tedlar
2 H.S /N,

Figura 2-3 Biofiltro de Lecho Escurrido Alcalino.

El aire y el liquido de escurrimiento fluyeron a contracorriente. Se instalaron
puertos intermedios cada 20 cm distribuidos a lo largo de la altura del lecho empacado,
para el muestreo del liquido y del gas. Debido a los altos flujos de aire que se
manejaron, fue necesario la pre-humidificacion del aire alimentado al biofiltro, con la
finalidad de evitar la pérdida de agua en liquido de escurrimiento.

A menos que se indique lo contrario, la velocidad de entrada del medio mineral
fue de 21 mL h’! (0.004375 L Lreactor . h'l). El pH del sistema se controld en un valor de
10 por la adicion automatica de NaOH 2N.

Se alimentaron al biofiltro diferentes velocidades de flujo de aire, que van desde
2.9 hasta 17.5 m’ h”' que corresponden a Tiempos de Residencia de Lecho Vacio TRLV
(ecuacion 2-1) de 6 a 1 segundos respectivamente. La corriente de aire principal se
mezcld con una corriente de 50 % vol. de H,S diluida en N, que se suministré mediante
una bomba peristaltica desde una bolsa Tedlar de 20 L. Diferentes velocidades de

bombeo se probaron para alcanzar las concentraciones de entrada de H,S, que variaron
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desde 1.8 hasta 18 ppm,. Entonces los flujos masicos de H,S por unidad de volumen de

lecho que fueron alimentados al BLE variaron desde 122 85 gm™h™.

|4
TRLV: lecho (2_1)

aire

Todos los experimentos se realizaron a temperatura ambiente (20 a 22°C). El
biofiltro fue inoculado con el CAS a partir de un cultivo por lote en un matraz agitado
de 0.5 L. Después de la inoculacion, el biofiltro fue alimentado inicialmente con
tiosulfato como la tnica fuente de energia (24.8 g L' Na,$,0; 5H,0 en medio mineral)
con una velocidad de alimentacién de 0.02 L h™' y una velocidad de flujo de aire de 2.9
m’ h”! por dos semanas, para acumular una concentracion conveniente de la biomasa. Al
término de ese periodo, el biofiltro fue alimentado continuamente con H,S gaseoso
como Unica fuente de energia, manteniendo la alimentacion continua del medio mineral
a la misma velocidad de flujo, pero sin tiosulfato. Posteriormente se impusieron
incrementos graduales en las cargas de H,S para determinar la capacidad méxima de la

eliminacion de H,S en el biofiltro de lecho escurrido.

2.6.1 Métodos analiticos

Se realizaron determinaciones periddicas de H,S por triplicado a lo largo de los
puertos de muestreo y de las concentraciones de las especies azufradas disueltas en el
rebose del biofiltro, por duplicado. También se evaluaron las velocidades de flujo de
salida del gas y del liquido durante la operacion del biofiltro, para cerrar en forma mas
aproximada el balance del azuftre.

Las concentraciones de H,S en fase de gas a la entrada y la salida del biofiltro,
fueron medidas usando un medidor Jerome 631X (Arizona Instruments, Tempe, Az). El
limite de deteccion fue de 1 a 3 ppb,. Ocasionalmente un medidor Odalog (App-Tek,
distribuido por Detection Instruments, Phoenix, AZ) fue utilizado para el monitoreo
continuo de H,S.

El tiosulfato fue medido por un método de titulaciéon iodométrico, usando
formaldehido (Kurtenacker 1924). El sulfato se cuantificoé por cromatografia ionica
(Dionex® IC, column AS16). El método de azul de metileno fue utilizado para

cuantificar sulfuro (Gilboa-Garber 1971). El sulfuro, tiosulfato y sulfato disueltos,
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fueron considerados como las Unicas especies azufradas predominantes en la fase
liquida.

La concentracion de biomasa fue determinada por duplicado mediante la
cuantificacion de proteina por el método del &cido bicinconinico (Smith ef al. 1985). Su
conversion a biomasa en peso seco se realizd considerando que el CAS contiene un
25% de proteina en peso seco del total del peso seco de la biomasa. Esta proporcion fue
determinada experimentalmente.

Se realizaron determinaciones intermitentes de la actividad sulfooxidante de la
biomasa suspendida (por duplicado) en el liquido de escurrimiento durante la operacién
del biofiltro, a través de la estimacion de la velocidad de respiracion especifica (¢O,).
Donde una alicuota de 3.0 mL proveniente del liquido de escurrimiento del biofiltro, fue
aerado por 30 segundos para posteriormente ser agregado a un pequefio reactor cerrado
de 2.5 mL, provisto de agitacion magnética y de un electrodo polarografico de oxigeno
disuelto y conectado a un oximetro, donde se monitore6 el cambio en la concentracion
de oxigeno disuelto.

El céalculo de la velocidad de la oxidacion del sulfuro fue hecho asumiendo la
oxidacion completa a sulfato.

Al término de la etapa experimental, el biofiltro fue desmontado y la biopelicula
fue separada del material de empaque y suspendida en un volumen de medio mineral
conocido, de modo que las determinaciones del contenido total de la biomasa y de su

actividad pudieron ser obtenidas de la misma forma que siendo biomasa suspendida.

2.6.2 Evaluacion del Factor de Mejora E de la absorcién de H,S en un solucién

alcalina

El factor de mejora E fue evaluado a partir de la ecuacion 1-14, vélida para la
absorcion de un gas en una solucion acuosa, donde se verifica una reaccion quimica
instantanea. Como E es dependiente de la concentracion de H,S, éste fue evaluado para
cada concentracion de entrada [H,S];, probada hasta su correspondiente concentracion
de salida [H,S]in. Se tomo6 el promedio de E para cada condicidon. La ecuacion 1-14

involucra parametros puramente fisicos de las sustancias disueltas, que se muestran en

la tabla 2-2.
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2.6.3 Evaluacion de los coeficientes volumétricos de transferencia de masa

Basados en la teoria de las dos peliculas (Lewis y Whitman 1924), se evaluaron
los coeficientes volumétricos locales del lado del gas y del liquido kga y kia para

calcular el coeficiente volumétrico global Ksa a lo largo del la columna empacada.

Tabla 2-2 Parametros fisicos a 25°C, usados para el calculo del factor de mejora E

D, 1.48 x 107, em” s (Danckwerts 1970)
D, 5.17 x 10°, cm® s (Cents et al. 2005)
H 9.99 x 10, atm (mol m™)!

A* Pu,s - mol L™

B’ 1x10* , mol L!

Todos los coeficientes son validos tinicamente para las caracteristicas (geometria
de la columna, material de empaque) y condiciones de operacion (temperatura, presion,
velocidades de gas y liquido, concentraciones de entrada de H,S) a los cuales fue
sometido el BLE descrito en la figura 2-3.

El valor de kga (mol atm™ m™ h™) fue determinado a partir de la ecuacion 2-2
(ver apéndice A) para un lecho empacado. Esta expresion es valida cuando el proceso
de absorcion de la especie gaseosa es acompaiado por su instantdnea desaparicion
llevada a cabo por una reaccion quimica en la interfase de la pelicula liquida. Lo
anterior provoca que el proceso de absorcidon sea mayoritariamente controlado por la
transferencia en la fase gaseosa (Danckwerts 1970). Esta suposicion es justificada para

el caso de la absorcion del H,S en una solucion alcalina (ecuacion 1-8).

F
kGa — gas Eln pAent (2_2)
Ast P L p Asal

donde p4en Y pasa SON las presiones parciales (atm) de H,S a la entrada y a la
salida del BLE respectivamente, P es la presion total del sistema (atm), A, es el area de

la seccion transversal de la columna (m?), L es la altura de la columna empacada (m) y

42



Materiales y Métodos

Fous es el flujo molar del aire (mol h™"). Para la evaluacion de kga se supone que la
eficiencia en la eliminacién de H,S sera del 100%, es decir que p4s tiende a cero, pues
no existe limitacion por reaccion.

El valor de kza (h™) fue evaluado a partir de una correlacién (ecuacion 2-3)
reportada por Kim y Deshusses (2006) para el material de empaque empleado en el
BLE, pero usando en su determinacion la absorcion de O,, que es un gas poco soluble
en medio acuoso, donde la principal resistencia a la transferencia de masa es la fase
liquida. La correlacion es valida para velocidades lineales de liquido (Uz) de 1 hasta 12

m h™ y velocidades lineales de gas desde 1000 hasta 8000 m h™'.

log(k,a), =0.54+0.86logU, (2-3)

Realizando la correccion para obtener el kza del H,S se obtiene la ecuacion 2-4.

D
kya=(k,a), |—2 (2-4)
L %o, Do

2

donde D,, es la difusividad del oxigeno disuelto en agua, con un valor de 2.25 x
10'5, em’ s a 25°C.

Conociendo los valores de kga, kra, H'y E se calcul6 el coeficiente Kga para
cada caso, de acuerdo con la ecuacion 2-5 (Roustan 2006).

Kga= (2-5)

1 H
—+
kca Eka

Cuando £ es muy préximo a la unidad, se verificaria la absorcion meramente
fisica y sin reaccion quimica. La consideraciéon anterior nos ayudaria a estimar en
términos de los coeficientes de transferencia de masa, la magnitud del incremento del
flujo molar (J, a) cuando se absorbe H,S en una solucidon acuosa a pH 10, en relacion al
flujo molar de absorcién sin reaccion quimica (J a).

El Kga es dependiente de la concentracion, pues la constante H es una funcioén
de la concentracién. Sélo cuando la linea de equilibrio es una linea recta (soluciones
diluidas) la H es constante, y por tanto los coeficientes globales también seran

independientes de la concentracion (Lobo 1997). En nuestro caso la mayor
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concentracién de HsS en el liquido que podria alcanzarse seria de 1.8 pmol L™, por
tanto supondremos H independiente de la concentracion.

Finalmente, se estimaron los flujos molares por volumen de lecho maximos de
H,S desde la fase gas a la liquida mediante la ecuacion 2-6 y 2-7 (derivacion en
apéndice A), para las diferentes p.,, y TRLV probados en el BLE. Dependiendo de la
condicion en la que se evalte Kga se podra estimar el flujo volumétrico de absorcién sin

reaccion quimica (J a) y el flujo volumétrico de absorcion con reaccion quimica (J, a).

7 A, P<KGa| N >L
Ja =—2F¢ l1—-ex 2-6
max P Ast L p Aent p FG ( )
P -4, P(Kgal,., )L
Ja =—&— 1—ex 2-7
r ““max PASt L pAent p FG ( )

Los flujos molares maximos (J, amsx) de la absorcidon con reaccidon quimica,
fueron comparados con la capacidad de eliminacion experimental (CE) registrada por el

BLE bajo las mismas condiciones de operacion.

2.7 BIOLAVADOR DE RECIRCULACION (BLR)

Se empled un biolavador de recirculacion (BLR) hecho de vidrio, provisto con
un empaque plastico inerte y un sedimentador conico, como se muestra en la figura 2-4.

El BLR con un volumen total de 6 L, fue operado en forma continua aplicando
tasas de dilucion de 0.02 a 0.10 h'l, con concentraciones de sulfuro en el influente de 50
a 330 mmol L. Se evalué su capacidad y eficiencia de eliminacién, mediante la
determinacion de la concentracion de sulfuro, sulfato y biomasa. El pH y la temperatura
fueron controlados en 10 y 30°C respectivamente.

La configuracion del BLR consistié de una columna principal, “Reactor” (Vr =
3.4 L) donde se considerd que se lleva a cabo la oxidacion biologica del sulfuro, y una
columna menor llamada “Aerador” (Va = 0.67 L) donde se burbujeé aire (0.50 a 0.75
vvm). El aerador tiene como funcion suministrar controladamente oxigeno disuelto al

reactor (Velasco et al. 2004) ademds de promover la oxidacion quimica del sulfuro del
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influente. La fase liquida fue recirculada desde el aerador hasta el reactor junto con el
influente en forma continua, de esta forma también la recirculacion tuvo influencia en la
retencion de biomasa en el reactor. La velocidad de recirculacion varié desde 65 a 132 L
h™' (12225 L Lyeactor - h7). El efluente es purgado continamente desde el acrador.

El reactor fue equipado en su parte superior con un sedimentador cénico (Vs =
1.9 L), el cual tuvé un didmetro méximo de 20 cm. El sobrenadante generado en el

sedimentador, fue descargado hacia el aerador mediante un rebose.

\

7

Figura 2-4 Biolavador de Recirculacion (BLR).

El reactor tambien incluy6 en la parte media un material de empaque PVC
Plasdek 12060 (Munters Corporation, Fort Myers, FL) con canales diagonales y una
area total de 0.51 m?, donde el liquido fluira ascendentemente entre los canales, de esta
forma entre la capa limite y la superficie del empaque la velocidad del liquido
disminuird hasta cero, lo cual ayud6 a sedimentar los pequeios floculos de biomasa

formados. Por ultimo el reactor en su parte inferior conté con una zona cénica estatica

Electrodo
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(volumen incluido en el reactor), donde los fléculos de biomasa y eventualmente el
azufre elemental formado, fueron purgados intermitentemente mediante una valvula.

La aeracion fue separada del reactor con la intencion de promover tanto la
retencion de biomasa en el reactor ademas de la separacion fisica entre la oxidacion
quimica del sulfuro y la oxidacion biologica.

Con la finalidad de prevenir la oxidacion del sulfuro en el recipiente de su
almacenamiento, el influente fue dividido en dos soluciones, una fue de sulfuro en agua
desionizada y continuamente burbujeada con nitrégeno, la segunda fue el medio mineral
doblemente concentrado. Ambas soluciones fueron alimentadas al reactor a la misma
velocidad de flujo.

A continuacién en las ecuaciones 2-8 a 2-11 se definen algunos parametros de
operacion utiles que caracterizan el estado de funcionamiento del BLE, como la tasa de

dilucion (D), la velocidad de carga de sulfuro (Q, ), la eficiencia de remocion (%6ER)

y el rendimiento a sulfato (Y, . ).

F

- Vr+Vs+Va 5
0, =D[HS ], (2-9)
e oo L L ], oo

5],
[S0,”]
Y , = 2-11

o 2{[S2032_]em _[S2032_]sal} ( :

Tambien se realizaron algunos experimentos en lote, donde se probaron
diferentes sustratos azufrados, como el tiosulfato, sulfuro e intermediarios, que fueron
preparados con agua desionizada para obtener una concentracion final de azufre de 31
mmol L™ dentro en BLR. La solucidn de intermediarios fue preparada como se describio

en la seccion 2.5.
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2.7.1 Métodos analiticos

La concentracioén de oxigeno disuelto y el ORP fueron medidos periddicamente
en el aerador y reactor. Se tomaron muestras diarias del influente y efluente para
determinar las concentraciones de sulfuro, tiosulfato, sulfato y biomasa, como se
describid en la seccion 2.5.1.

Los solidos sedimentados fueron removidos cada 3 dias para cuantificar la
biomasa y azufre elemental por peso seco. A partir de una pequeiia muestra de los
solidos sedimentados (lavados previamente con agua para eliminar el azufre soluble), se
determiné su contenido de azufre eclemental mediente la cuantificacion de azufre total,
realizado por analisis de su contenido elemental de azufre con el analizador Series II
CHNS/O (Perkin Elmer, Boston, USA). La temperatura de combustion fue 925°C y la
temperatura de reduccion de 640°C. La calibracion fue realizada con un estandar de
cisteina (C3H7NO,S).

Con la inclusion del soporte de biomasa en el sistema fue necesario realizar dos
tipos de determinaciones adicionales de biomasa: en suspension y en el soporte. Las
muestras provenientes del efluente y soporte fueron centrifugadas y secadas a 70°C. El
peso seco correspondiente a cada muestra sirvio para estimar el contenido de biomasa.
Experimentalmente se determiné el contenido de proteina en la biomasa en base peso
seco, resultando una proporcion del 25% de proteina. Lo anterior nos permitié comparar
con la biomasa suspendida, que fue determinada mediante el contenido de proteina en la

biomasa (método de Lowry).
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Capitulo 3 CARACTERIZACION CINETICA DEL CONSORCIO
ALCALOFILO SULFOOXIDANTE (CAS) BAJO CONDICIONES
AMBIENTALES CONTROLADAS.

En este capitulo se demuestra la factibilidad de usar un Consorcio Alcal6filo
Sulfooxidante (CAS) autoctono en la degradacion de H,S y otros compuestos azufrados,
mediante la evaluacion y comparacion de sus las velocidades de crecimiento y de
sulfooxidacién con las poseidas por microorganismos no extremoéfilos aplicados
también a la remocion de compuestos azufrados. Ademas se analiza el efecto de la
concentracion de oxigeno disuelto, sulfato y salinidad sobre el CAS, evaluando como

respuesta su velocidad de crecimiento y su velocidad sulfooxidante.

3.1 EFECTO DE LA FUENTE DE AZUFRE EN LA CINETICA DE
CRECIMIENTO Y SULFOOXIDACION

3.1.1 Caracterizacion Cinética del CAS usando como Sustrato Limitante
Tiosulfato (S,05%)

Como sera demostrado en el capitulo 4, el tiosulfato puede ser producido por la
oxidacion quimica del sulfuro, convirtiéndose en un sustrato directo para el CAS. El
tiosulfato ha mostrado ser un sustrato sustituto e intercambiable del sulfuro en
caracterizaciones bioldgicas de microorganismos que degradan compuestos reducidos
de azufre (Stefess et al. 1996), debido probablemente a que uno de los atomos de azufre

que forman al tiosulfato posee el mismo estado de oxidacion que el sulfuro.

3.1.1.1 Cultivo en lote

Un quimiostato operado por lote, fue inoculado con el CAS alcanzando una
concentracion inicial de 13 mgpo L!. Se alimentd como fuente de energia tiosulfato con
una concentracion inicial de 80 mmol L™ (Figura 3-1), las condiciones de operacién

fueron las definidas en la seccion 2.3.
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Figura 3-1 Cultivo en lote, usando Figura 3-2 Cilculo de la velocidad
tiosulfato como sustrato limitante. especifica de crecimiento y,, en lote.
Condiciones: pHiniciat =10.24, T= 30.0°C,

0.6 vvm y 500rpm.

El cultivo en lote permitid6 evaluar algunas caracteristicas potenciales de
aplicacion del CAS oxidando tiosulfato, como su velocidad méaxima especifica de
crecimiento (umqy) y su velocidad especifica méxima de sulfooxidacion (gs), a partir de
la fase exponencial de crecimiento (Figura 3-2), también se estimd la tasa volumétrica
maxima de sulfoxidacion bajo las condiciones de operacion. Los resultados se muestran

en la Tabla 3-1.

Tabla 3-1. Resultados del cultivo en lote con tiosulfato

Parametro

Yyis 1.19 gpror, (mol S-S,05%)!
Fmas 0.11h"

qs 38.67 mmol S,05> gpro h!

Tasa volumétrica 2o v ol -1
o 5.97 mmol S,0; " L h
oxidacion
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3.1.1.2 Cultivo Continuo

Se realiz¢ el cultivo del CAS en un quimiostato, evaluando tasas de dilucion de
1.0 y 2.0 d' sucesivamente. Este cultivo fue precedido de un cultivo por lote, donde la
biomasa final alcanzé un valor de 80 mgp; L. Posteriormente se alimenté en forma
continua medio mineral y tiosulfato, este ultimo en concentraciones en el influente de
45 y 95 mmol L™, bajo condiciones controladas de pH = 10.0, T= 30°C, 0.6 vvm y

500rpm. Los resultados se muestran en la figura 3-3.

2- 2- 2- .
S203 entrada —*= S203 consumido —h= SO4 —O—Biomasa
T T T T . r i — :
175+ D=2.0 dAlA | 140
1 -1
D=1.0d L
150 L 120
5 1257 100
£ 1004 o
£ 1004 (g0 E
J— o
3T L60 %
X ] . £
= o
3 50- L0 2
< 1 -
25 = | 20
0 T T T T T 0
0 5 10 15 20 25 30

Tiempo, (d)

Figura 3-3 Cultivo en continuo del CAS usando tiosulfato como sustrato limitante.

Condiciones: pH = 10.0, T =30 °C, 500rpm, 0.6 vvm.

Se observa que en este caso no fue posible registrar estados estacionarios.
Mediante la observacion al microscopio de la suspension del CAS proveniente del
quimiostato, se identificd la proliferacion de protozoarios autotoctonos, y por tanto el
crecimiento y la actividad oxidativa no pudieron mantenerse constantes. Los
protozoarios son microorganismos eucarioticos unicelulares, de mayor tamafio que las
bacterias. Se alimentan de otros microorganismos o particulas orgénicas de menor

tamano.
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Durante esta etapa se intent6 eliminar la presencia de los protozoarios, mediante
la esterilizacion del medio mineral y la adicion al cultivo de metronidazol, sin aparente
éxito. Finalmente se filtro el inoculo del CAS a través de una membrana de 0.8 pm de
didmetro de poro, la anterior accion entregd un CAS libre de protozoarios, y que al
propagar el inoculo limpio éste crecid sin contaminacion de estos organismos
eucaridticos. Es importante mencionar que los cultivo por lote reportados en la seccion
previa y en las posteriores a reportar, fueron realizados sin la presencia de los
protozoarios.

La figura 3-3 indica que la actividad sulfooxidante (consumo de tiosulfato)
resultd ser proporcional a la concentracion celular presente en el caldo de cultivo. La
anterior consideracion nos permitid calcular algunas propiedades del cultivo continuo

usando tiosulfato como fuente de azufre, los resultados son mostrados en la tabla 3-2.

Tabla 3-2. Resultados del cultivo continuo con tiosulfato

Parametro
Yys 1.1 gprot (mol S-S,05%)™
gs 72.85 mmol S205> gpror ' ™!

Tasa volumétrica 2ot 1 q-1
o 6.92 mmol S,0; L h
oxidacion

En un cultivo continuo suspendido de bacterias sulfoxidantes acidéfilas (pH de
5), bajo condiciones de operacion similares, Gonzalez-Sanchez y Revah (2003)
reportaron una tasa volumétrica maxima de oxidacion de 24.2 mmol 82032' Lt h'l, tasa
superior que la estimada para el CAS (tabla 3-2). La condicidon de extrema alcalinidad
probablemente limita el transporte de los nutrientes disueltos hacia las células que
conforman el CAS (Sydow et al. 2002), provocando la reduccion de las velocidades de
crecimiento y sulfooxidacién con respecto a las reportadas para microorganismos no

extremofilos.
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3.1.1.3 Determinacién de ., por el Método de Lavado

Se evaluod la w,, del CAS por el método de lavado, usando tiosulfato como
sustrato limitante. En esta prueba se tratd de verificar el valor obtenido en el cultivo por

lote. El método del lavado nos permite estimar la u,, en condiciones fisioldgicas

estables.
A partir de un cultivo continuo en estado estacionario operado con una D = 0.10 h™,

se aument6 subitamente la tasa de dilucion hasta una D = 0.31 h' encontrandose el

perfil mostrado en la figura 3-4. Ademas se muestra el ajuste que nos permitio calcular

la Mmax-

—O—Biomasa —m—In(Biomasa)

T T T T T T T 45
1001
0~ m=(u_ -D)=-0.201 h*
—~ % ’ é\ o -)o 11h? 40
W 80 Binao =
-
3 2 =
£ <§ 3.5 @
o 60 \ £
£ S
] a0 2
2 404 3.0 <
S :
S o \ -2.5
0
0 T T T T T T T T T T T T T T T T 2.0
0O 2 4 6 8 10 12 14 16

Tiempo, (h)

Figura 3-4. Evaluacion de la u,,, del consorcio a través de la prueba de lavado, usando

tiosulfato como sustrato limitante. Condiciones de lavado: D = 0.31 h'l, pH = 10.0,

500rpm y 0.6 vvm.
La pmqy estimada por el método de lavado usando como sustrato limitante al

tiosulfato fue de 0.11 h'!. Una max = 0.36 h™! fue estimada para un consorcio bacteriano

acidofilo (Gonzéalez-Sanchez y Revah 2003) creciendo en similares condiciones pero a
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pH de 5.0. La g,y del CAS result6 ser lenta comparada con otros microorganismos no
extremofilos pero con similar metabolismo.

La evaluacion de las velocidades de sulfooxidacion y de crecimiento especificas
del CAS (oxidando tiosulfato como sustrato limitante) indicoé la posibilidad de
aplicacion del CAS en procesos bioldgicos de remocion de tiosulfato, aunque también
establece el reto de equiparar y mejorar las capacidades volumétricas de sulfooxidacion
reportadas a condiciones no extremas, mediante el acertado disefio de reactores capaces

de incrementar la densidad celular y por tanto la actividad sulfooxidante volumétrica.

3.1.2 Caracterizacion Cinética del CAS usando como sustrato limitante al
Sulfuro (HS).

Esta tesis esta enfocada hacia el tratamiento de corrientes gaseosas contaminadas
con H,S. Después de la transferencia del H,S a una fase acuosa alcalina, el sulfuro (HS")
resulta ser el principal compuesto azufrado a degradar (ver figura 1-5). El objetivo del
proceso de remocion es transformar bioldgicamente el sulfuro a compuestos menos
toxicos o inertes como el sulfato o el azufre elemental. Por tanto la caracterizacion

cinética del CAS, usando como sustrato limitante al sulfuro se hace indispensable.

3.1.2.1 Cultivos en lote

El cultivo se realizd en un quimiostato, con una concentracion inicial de sulfuro
[HS ]in y biomasa de 25mmol Lt y 17 mgpyot L! respectivamente, bajo condiciones
controladas de pH =10.0 0.1, T=30 °C, 0.6 vvm y 500 rpm.

En la figura 3-5 se muestra la evolucion del cultivo por lote. Hasta la hora 6, el
sulfuro inicialmente alimentado fue convertido al 100%, debido a su probable oxidacion
quimica en otras especies azufradas como los polisulfuros (no cuantificados
experimentalmente) y tiosulfato (Chen y Morris 1972). Hasta las primeras 24 horas, no
se detectd crecimiento microbiano ni la presencia de sulfato.

La produccion de sulfato comenzé después de hora 60, en forma casi simultanea
con el crecimiento del CAS, probablemente debido a la transformacion del sulfuro por
oxidacién quimica, lo cual redujo la inhibicidon microbiana. Pro tanto, cuando el proceso
biologico-alcalino de remocion de sulfuro presenta baja o nula oxidacion bioldgica (0 -
48 h), la oxidacion quimica del sulfuro es predominante, generandose intermediarios

como los polisulfuros y tiosulfato. Pero cuando la oxidacion bioldgica es la
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predominante (48 — 150 h), los intermediarios de la oxidacion quimica del sulfuro y el
sulfuro mismo (concentraciones no inhibitorias), pueden ser transformados hasta sulfato
bajo condiciones de exceso de oxigeno disuelto. La produccion de sulfato se lleva a

cabo cuando la relacion O/S> es cercana a 2 (Ecuacion 1-3).
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120 144
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Figura 3-5 Oxidacién quimica de sulfuro y la subsiguiente oxidacion bioldgica de
subproductos (tiosulfato) hasta sulfato. Cultivo por lote con una [HS];;=25mmol L.

Condiciones: V=1.1 L, pH=10.0 +£0.1 T=30°C, 500 rpm. 0.6 vvm, [0,] ~5.4 mg, L.

Los resultados de este experimento representan la primera evidencia de que la
sulfooxidacion aerobia del sulfuro bajo condiciones alcalinas, puede verse favorecida
por la reaccion quimica espontanea del sulfuro con el oxigeno disuelto, provocando una
disminucién de la inhibicion del proceso bioldgico por altas concentraciones de sulfuro.

El rendimiento biomasa-tiosulfato (Yys) fue estimado después de la hora 48,
periodo donde solo fue detectado el consumo de tiosulfato y el crecimiento del CAS,
resultando un Yys = 1 gpror. (Mol S-Szng')'l, consistente con otros cultivos realizados

previamente usando tiosulfato como sustrato limitante.
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3.1.2.2 Cultivo Continuo

Se realizaron varios cultivos continuos en un quimiostato, bajo diferentes tasas
de dilucion (D) y concentraciones de sulfuro en la alimentacion, hasta registrar estados
estacionarios. Las condiciones que se mantuvieron constantes fueron: T= 30°C,
pH=10.0, 0.6 vwm y 500rpm (ka= 255 h™'). El criterio para considerar estado
estacionario en el cultivo continuo, fue después de 3 tiempos de residencia. Este criterio
se basa en el tiempo requerido para alcanzar el 95% de la composicion del nuevo estado
estacionario (Acevedo y Gentina 2000).

Durante estos y posteriores experimentos alimentados con sulfuro, se logro
evitar la oxidacion abiotica espontanea del sulfuro en el influente mediante el burbujeo
continuo de nitrogeno en los recipientes de almacenamiento. El control en la oxidacion
del sulfuro alimentado, promovi6 que el cultivo continuo fuera mas estable en relacion
con estudios preliminares similares (no se muestran), donde la oxidaciéon abiotica
espontanea del sulfuro en el contenedor no fue evitada, y por tanto se observé un cultivo
continuo poco estable. Lo anterior nos indica que las propiedades cinéticas de
crecimiento y sulfooxidacion son dependientes de la fuente de energia azufrada
disponible para el CAS.

La tabla 3-3 muestra los principales resultados generados a partir de los estados
estacionarios alimentado sulfuro. A excepcion de la condicion de lavado, el sulfuro
alimentado al quimiostato fue convertido al 100%.

La tasa volumétrica maxima de oxidacion de sulfuro obtenida de los cultivos
continuos fue de 2.6 HS” L™ h™'. Janssen et al. (1997) report6 la oxidacion bioldgica de
sulfuro bajo pH neutro en un biorreactor con células retenidas, operado a una tasa de
diluciéon de 1.0 d y una concentracion de biomasa promedio de 130 mgpo L'l,
alcanzando una tasa maxima de eliminacion de 7.81 mmol HS” L™ h™'. La diferencia en
las capacidades de eliminacion entre los dos sistemas, probablemente esta relacionada
con la baja densidad microbiana y/o actividad sulfooxidante del CAS con respecto a los
microorganismos no extremofilos. La inmovilizacion del CAS es una estrategia que
puede superar las bajas actividades sulfoxidantes del CAS, incrementando las tasas
volumétricas de eliminacion de compuestos sulfurados.

De la tabla 3-3, se observa que el rendimiento a sulfato, disminuye conforme se
incrementaron las cargas de sulfuro, hasta llegar a cero en la condicion de lavado, donde

el crecimiento y la capacidad oxidativa del CAS fueron inhibidas por las altas
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concentraciones de sulfuro. En el capitulo 4, se demuestra que la falta de actividad
biologica favorece la oxidacion quimica del sulfuro (evidenciada en la figura 3-5),
produciendo intermediarios como los polisulfuros y tiosulfato a velocidades
significativas. Lo anterior explica la disminuciéon en los rendimientos a sulfato
conforme las cargas de sulfuro se incrementaban. La retencion o fijacion de biomasa
dentro de un biorreactor entonces resulta deseable para la factibilidad de la aplicacion

del CAS en un proceso de remocion de sulfuros.

Tabla 3-3. Estados estacionarios alcanzados usando sulfuro como sustrato limitante.

ot Sk o S S >
(mmol L) (mmolL" h) (mgppot L) (mmol L)
0.0258 54.07 1.39 268.00 0.83 17.8
0.0327 20.0 0.62 95.17 1.00 0
0.0475 54.05 2.56 256.00 0.69 16.34
0.0475 54.05 2.56 227.00 0.56 23.42
0.0484 50.0 242 272.84 0.53 24.15
0.07402+ 48.72 3.61 0 0.00 ND

*Lavado celular (D> u,,,.) , Estado Estacionario trivial.
S,> : Polisulfuros estimados por balance

3.1.2.2.1 Prediccion de estados estacionarios multiples para el cultivo continuo del

CAS

En un cultivo continuo de células suspendidas en estado estacionario, la
concentracion del sustrato limitante a la salida del cultivo, es independiente de la
concentracion inicial alimentada. Ademas, se sabe que en un cultivo continuo con sélo
un sustrato limitante, se generard uno y so6lo un estado estacionario. Para el caso de
cuando el sustrato limitante involucrado es inhibitorio al crecimiento y/o actividad, se
producirdn al menos dos estados estacionarios para una sola condiciéon de operacion,
donde no todos ellos son estables (Mihail y Straja 1988). La condiciéon de estado
estacionario para un cultivo continuo (u=D) del CAS que es alimentando con sulfuro

como sustrato limitante se indica en la ecuacion 3-1.
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D=p (-1

S
S2
K,+S+ %(1

Donde S representa la concentracion de sulfuro en mmol L. Se consideraron las
caracteristicas cinéticas generales del CAS como la .y, las constantes de saturacion
(Ks = 0.074 mmol L' HS") e inhibicion (K; = 1.19 mmol L' HS") correspondientes a la
oxidacién de sulfuro. En el capitulo 4 se muestran y discuten los valores de las

constantes de saturacion e inhibicidn por sulfuro.

0.05-
0.04
< 0.03-#
2
0.024m
0.01—I
O-OO T T T T T T T T T T T T T T T T T !
O 2 4 6 8 10 12 14 16

S, (mmol L™)

Figura 3-6. Estados estacionarios multiples calculados para un cultivo continto del

CAS en un quimiostato, alimentando sulfuro como sustrato limitante.

Mediante la solucién de la ecuacion 3-1 para diferentes tasas de dilucion, se
obtienen dos soluciones para S. La figura 3-6 muestra los estados estacionarios
multiples calculados para el cultivo continuo del CAS. Por evidencias experimentales

([HS] > 2 mmol L provocan la inhibicién del crecimiento del CAS) los estados
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estacionarios indicados con cuadros vacios, no son estables, y nos conduciran al estado

estacionario trivial o de lavado celular.

0OX e sx’ A Q Qusma = 25mmol HSL™ h™
X
300 —— S
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Figura 3-7 Qps. Optimas para la produccién de biomasa y su relacion la generacion de

polisulfuros (subproductos no sulfato)

Por tanto un cultivo continuo de células suspendidas del CAS para remocion de
sulfuro como Unico sustrato limitante, estara restringido s6lo a D menores de 0.05h'1,
estimacion que coincide con la tasa de dilucion maxima conseguida en los experimentos
de cultivo continuo con sulfuro reportados previamente. Es importante recalcar que lo
anterior es valido considerando al sulfuro como el Unico sustrato limitante, lo que en la
practica puede que no suceda, debido a la limitacion de otros nutrientes, en especial del
oxigeno disuelto, que es el aceptor final de electrones y que potencializa el grado y
velocidad de oxidacion del compuesto azufrado.

La figura 3-7 nos muestra la relacion tipica entre la ¢ (o D en estado
estacionario) con los intermediarios estimados y la concentracion de biomasa. Cuando

el consorcio fue alimentado con sulfuro como uUnico sustrato limitante, a una D¢ ica
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cercana a 0.05h™ y una concentracion de sulfuro en el influente de 50 mmol L, se

consiguid una Qys maxima de 2.5 mmol HS L'hh.

0.24 1 ><
~ ] m = 0.00108 mol HS (g, )" h"
o 0.23- Y, _=6.02 g,  (mol HS)"
E
%)
T 0.224
= ]
£ 0.21- X n
E
X 0.20-
0

S Y =0.00108 X + 0.166
¢ 0.199 R’= 0.7129
|
0.18 - T ; T ; . ; T ; .
15 20 25 30 35 40
1/D, (h)

Figura 3-8. Estimacion de los parametros de crecimento y mantenimiento del CAS,
usando sulfuro como sustrato limitante. (X indican los estados estacionarios que

salieron de la tendencia).

Si la carga de sulfuro se sigue incrementando via su concentracion en el
influente, pero las tasas de alimentacion de oxigeno disuelto no aumentan
proporcionalmente, podemos esperar una crecida en la concentracion de intermediarios
y un decremento en L, pues se registrarian concentraciones inhibitorias de sulfuro y
probablemente de intermediarios, provocando finalmente el lavado celular del reactor.

De los estados estacionarios obtenidos experimentalmente, se estimaron algunos
parametros cinéticos de crecimiento y sulfooxidacion de sulfuro, como los coeficientes
de mantenimiento (m) y rendimiento (Yxs), a partir de la forma lineal del balance de

sulfuro mostrado en la ecuacién 3-2.
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D([HSY,, ~[HS]) = ——+ mX (3-2)

X/8

Donde X es la concentracion de proteina contenida en la biomasa CAS, mgpy LA
partir de la regresion lineal mostrada en la figura 3-8, se estim6 un m = 0.00108 mol HS
(gpmt)'1 h! y un Yys = 6.02 gpor (Mol HS')'I. Considerando el estado estacionario donde
se obtiene la mayor carga de sulfuro eliminada por via bioldgica, se evalud la relacion
WYxs que es la parte del sustrato que se destina a crecimiento segun la ecuacion 3-2,
resultando un valor de 0.0089 mol HS (gpw)" h', lo que significa que el 10% del
sulfuro alimentado es usado para mantenimiento. Lo anterior confirma el metabolismo
quimiotrofo del CAS, donde el sulfuro es usado mayoritariamente como fuente de

energia para crecimiento.

3.1.2.2.2 Efecto del oxigeno disuelto

Con la finalidad de investigar la capacidad sulfooxidante del CAS en limitacion
de oxigeno disuelto, se realizd un experimento donde se burbujed una mezcla de O, al
1% vol. diluido en N (concentracion en equilibrio con el liquido fue 0.26 mg O, L),
manteniendo las condiciones Optimas de operacion logradas en las pruebas con la
aeracion de aire (O, al 21% vol.). Los resultados se muestran en la figura 3-9.

Como se observa la baja concentracion de oxigeno disuelto es un factor limitante
en el proceso de sulfoxidacion de sulfuro, limitando las velocidades de crecimiento y
degradacion.

El cultivo continuo fue sometido a una D =0.048 h™', que fue una D que registrd
el 100% de degradacion de sulfuro cuando el cultivo continuo fue burbujeando con aire,
en este experimento se convierte en una D de lavado debido a las condiciones limitantes
de oxigeno disuelto. Asumiendo que el CAS crece de acuerdo a la cinética doble de
Monod y con inhibicién por sustrato ((1-6), la concentracion de oxigeno disuelto se
vuelve limitante de la velocidad de crecimiento p cuando su valor se aproxima a Ko;.
Ademas considerando la simultanea acumulacion de sulfuro HS > Kyg;, se limita aun

mas L.
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Figura 3-9 Efecto del oxigeno disuelto. D =0.0481 h™', [HS-];;=48.31mmol L,
1% mol O, diluido en Nj.

Un hecho importante derivado de este experimento, fue la demostracion que el
CAS es capaz de producir azufre elemental (S°) durante un lapso de tiempo en el cultivo
continuo. Lo anterior se explica al hecho que la relacion molar (O,/HS") a la que fue
sometida al CAS, se aproximo a 0.5, que es una condicion necesaria para la formacion
de azufre elemental (ecuacion 1-9).

En la degradacién del sulfuro en este experimento, hubo un rendimiento a S°
aproximadamente del 50%. Conforme transcurria el experimento y el lavado celular
1

proseguia se observa la produccion de tiosulfato a una tasa méxima 0.71 mmol S,03> L

h', que probablemente resulté de la oxidacion quimica del sulfuro.

3.1.2.3 Determinacién de p,,, por el método del lavado

En un cultivo continuo del CAS, donde la concentracion de oxigeno disuelto se
mantuvo cercana a la saturacion, fue sometido a una D = 0.045 h! y [HS]in =55 mmol

L' en estado estacionario, se cambio subitamente a una Diuyado =0.45 h! y [HS]in =5.5
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mmol L™, esta Gltima se disminuy6 10 veces de la anterior para no provocar inhibicién
por acumulacion de sulfuro, y asi aproximar a observar una verdadera 4.

La figura 3-10 muestra el perfil del lavado y el ajuste que permitid calcular una
Umax de 0.11 h™! con alimentacion continda de sulfuro y bajo condiciones sin inhibicion,

pues no se detectd durante la prueba de lavado concentraciones de sulfuro a la salida.
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Figura 3-10 Prueba de lavado. [HS];, =5.5 mmol L'l, Disvado = 0.45 h'l, pH = 10.0,
500rpm y 0.6 vvm.

3.1.2.4 Cinética de crecimiento en cultivo por lote del CAS en matraces

Con la finalidad de complementar la informacién referente a los parametros
cinéticos de crecimiento y sulfooxidacion del CAS, se realizé un cultivo por lote con
tres repeticiones, en matraces de 0.2 L dentro de una cdmara de agitacion a 250 rpm y
T= 30°C. Las condiciones fueron: [HS ];; = 25 mmol L! y biomasa inicial promedio =
16 mgpror L™, [02] >>Koo y pH =10.

Los resultados presentados en la figura 3-11 son el promedio de las repeticiones

realizadas. La medicion de sulfuro en esta ocasion no fue realizada. De los analisis, al
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tiempo cero se observa que el sulfuro usado en esta prueba no estaba puro (presencia de
hasta 5 mmol L™ de tiosulfato y color verde al momento de la inoculacién), esto tal vez
explique la reduccion del tiempo en la fase lag con respecto al experimento mostrado en
la figura 3-5, pues lo microorganismos ya no fueron sometidos por mucho tiempo a la
inhibicion que les provoca el sulfuro en altas concentraciones. Durante la fase lag, hubo
formacién de tiosulfato (tasa maxima: 0.74 mmol S,05> L™ h™") por via quimica a partir
de la oxidacion del sulfuro y polisulfuros (Stuedel ez al. 1986). Los polisulfuros (Sy*)
fueron estimados a partir de un balance de azufre sobre todas las especies cuantificadas.
A partir de este experimento se pudieron calcular los pardmetros mostrados en la

tabla 3-4.

Tabla 3-4. Resultados del cultivo por lote (matraz) con sulfuro

Parametro

Yys 4.25 @pror, (mol S)!

Uimax 0.062 h!

gs 12.79 mmol HS™ (gpror. h)!

Tasa volumétrica |
o 1.71 mmol HS™ (L h)
oxidacion

El rendimiento disminuyé ligeramente con respecto al evaluado en cultivo
continuo, debido quizas a que el azufre consumido no fue totalmente suministrado como
sulfuro. La . disminuyd su valor del estimado por el método de lavado,
probablemente debido a la alta concentracion de sulfuro inicial a la que fue sometido el

inoculo del CAS, lo cual inhibid su velocidad de crecimiento.
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Figura 3-11 Cinética de crecimiento del CAS en un cultivo por lote, con

[HS]ix=25 mmol L™.

3.1.3 Degradacion de otros compuestos de azufre.

Se realizaron pruebas en matraz, realizando cultivos en lote por duplicado para
cada condicidén, probando diferentes sustratos azufrados, las condiciones fueron,
pH=10.0 £0.1, T= 30°C, V= 0.2L, 250 rpm o [O;] >>K,0,. Paralelamente se corrieron
controles que evaluan la oxidacidon quimica de los sustratos azufrados.

Las figuras 3-12 y 3-15 muestran que el sulfito y metasulfito no presentaron
oxidacion biologica, debido a su espontanea e instantanea oxidacion quimica hasta
sulfato. La figura 3-14 muestra que el tetrationato (posible producto de la oxidacion
quimica) present6d un rendimiento de los 2 azufres reducidos de Y x5 =3.81 gpror (mol S-
S4067)" y una e = 0.044 h™' (figura 3-14). Para el caso del azufre elemental (figura 3-
15) present6 una lenta oxidacion, probablemente debido a la escasa solubilidad del
azufre en soluciéon acuosa, pero que al final si es degradado a sulfato aunque

velocidades muy por debajo de otros compuestos azufrados.
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Figura 3-14 Oxidacion del Tetrationato Figura 3-15 Oxidacion del Azufre elemental

Lo anterior demuestra que el CAS es capaz de consumir subproductos de la
oxidacion del sulfuro como el azufre elemental, tiosulfato y tetrationato, aunque las
propiedades cinéticas de crecimiento (figura 3-16) y consumo resultan ser diferentes. El
tetrationato mostré ser el sustrato que induce la mayor velocidad especifica de
crecimiento, el bisulfito y sulfito no fueron consumidos por los microorganismos y el
azufre elemental fue parcialmente consumido indicado por la produccion de sulfato,
pero debido a la interferencia que éste provoca con el metodo de cuantificacion de
proteina, no fue posible determinar su correspondiente velocidad de crecimiento que

induce sobre el CAS.
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Figura 3-16 Curvas de crecimiento en diferentes sustratos azufrados, con

una concentracion inicial del i6n azufrado de 20 mmol L.

3.1.4 Efecto de la concentracion de sulfato

Desde un cultivo continio del CAS en estado estacionario alimentado con
tiosulfato (80mmol L) con una tasa de dilucion de 1.0 d”', se inocularon una serie de
matraces, para ser operados como reactores por lotes con una concentracion inicial de
40 mmol L' de tiosulfato y una concentracion de biomasa inicial promedio de 20 mgprot
L. Cada matraz fue sometido a una concentracion inicial de sulfato, que varié desde 0
a 1500 mmol SO,* L. Entonces, se evalud el efecto de la concentracion inicial de
sulfato en la velocidad especifica de crecimiento y la capacidad sulfooxidante del CAS.
Los exprimentos se realizaron por duplicado. Los resultados se muestran en la tabla 3-5.

Claramente se observa que el efecto de las concentraciones crecientes de sulfato

sobre el crecimiento y actividad sulfooxidante del CAS es perjudicial. La explicacion
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que se puede dar, esta relacionada probablemente al efecto de inhibicién por producto
sobre el metabolismo catabolico y anabdlico del CAS provocada por de un fuerte estrés
16nico, aunque también la reduccion en la actividad de agua provocada por el aumento
en la concentracion de sales pudo limitar el transporte de nutrientes al CAS.

Estos resultados deben de contemplarse en el adecuado disefio de un sistema de

tratamiento de sulfuro que involucre la acumulacion de sulfato.

Tabla 3-5 Efecto de la concentracion de sulfato sobre la velocidad especifica de

crecimiento y actividad sulfooxidante de tiosulfato.

SO4” Tinicial, N
[(mmo]l LY () (mmol SzOqu' Oprot - D) Yoot 150
0 0.0836 4.60 0.92

100 0.0342 1.56 0.51
300 0.0483 1.96 ND
500 0.0211 1.47 ND
700 0.0167 2.16 ND
900 0.0179 132 ND
1200 0.0269
1500 0.0195

La tolerancia al sulfato en microorganismos sulfooxidantes acidofilos ha sido
reportada ligeramente menor, por ejemplo Alcantara (2000) reportd que a
concentraciones de sulfato alrededor de 260 mmol L™ la actividad sulfooxidante de un
consorcio thiobacillus (acido6filo) disminuy6 en aproximadamente 50%. Ongcharit et al.
(1991) reportd que el sulfato en concentraciones de 210 a 260 mmol L™ inhibe la
oxidacion de sulfuro en Thiobacillus denitrificans, explicando que el fendémeno se
presentd como consecuencia de un fuerte estrés ionico. En un biofiltro para la
eliminacion de H,S Yang y Allen (1994) reportan un efecto negativo sobre los
microorganismos del genero thiobacillus a concentraciones mayores a 260 mmol L™ de

sulfato.
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3.2 EFECTO DE LA SALINIDAD

3.2.1 Velocidad de Crecimiento

Se realizé un cultivo continuo del CAS en quimiostato, donde se trato de
seleccionar aquellos microorganismos integrantes del consorcio, capaces de crecer y
oxidar compuestos azufrados en condiciones haléfilas (hasta 2.5 mol L' NaCl). Se
observo que la p de crecimiento disminuy6 notablemente conforme la concentracion de
NacCl se incremento por arriba de 1.5 M. Lo anterior se afirma después de correr una
serie de estados estacionarios, donde la D inicial fue de 0.0Sh'l, y hubo necesidad de

disminuirla la D hasta 0.025h™ para evitar el lavado celular del quimiostato.

3.2.2 Capacidad Sulfooxidante

La capacidad sulfooxidante del consorcio bacteriano fue evaluada mediante la
velocidad respiratoria a cambios en el contenido salino en su cultivo continuo. La figura
3-17 muestra la evolucion de la velocidad respiratoria en funcion de la concentracion de
NaCl que precedid a su respectivo cultivo continuo, €sta respuesta se indica con unas
barras. Ademas se muestra con una linea continua la actividad respiratoria de cada uno
de los cultivos seleccionados previamente, pero su respuesta es debida a la
concentracion salina de origen del CAS.

Se puede observar que la actividad respiratoria presenta un maximo alrededor de
IM de NaCl. En concentraciones mayores la actividad respiratoria disminuye
notablemente, lo que puede indicar que el CAS esta conformado principalmente por
bacterias halotolerantes, sin embargo debido al crecimiento y actividad respiratoria del
CAS a 2.5 mol L' NaCl se puede contemplar que también bacterias halofilas extremas
pudieran también estan presentes en el CAS. También de la figura 3-17 podemos
observar que las actividades respiratorias de los microorganismos hal6filos
seleccionados por el cultivo continuo, fueron superiores en la mayoria de los casos a las
presentadas por los mismos microorganismos seleccionados pero usando la
concentracion inicial de NaCl (0.085M), lo que indica la adaptacidn o efectiva seleccion
de los microorganismos haldfilos provenientes de CAS. Para el caso de los
microorganismos seleccionados desde el cultivo continuo a 2.5 mol L' NaCl, la
actividad respiratoria fue muy pequefia comparada con el resto de las concentraciones

de NaCl probadas, incluso fue menor que la registrada para el control de NaCl. La
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probable explicacion es que la mayoria de los microorganismos seleccionados a 2.5M,
no poseen gran habilidad para crecer y respirar, entonces cuando el contenido salino

disminuye, los microorganismos inhibidos por la alta salinidad aceleran su respiracion.

40, cultivo continuo

040 . -1
—8— ¢0,a0.085 mmol L™ NaCl

- %\y\
0:15E %\.

0.10+

-1, -1
q0,, (mmolO, g, . L")

0.054

0.00 f T T T f T f T Vl A
0.085 1 1.5 2 2.5

[NaCl] , (mmol L™)

Figura 3-17 Velocidad de la actividad respiratoria de los microorganismos hal6filos
seleccionados por cultivo continto en funcion de la concentracion de NaCl. [S;05> Jin =

0.5mmol L' y[0,]=5.5mgL".

Durante los experimentos de cultivo continuo en diferentes contenidos salinos,
se evaluo paralelamente la actividad de agua del medio de cultivo al estado estacionario.
La actividad de agua resultd directamente proporcional al contenido salino del medio de
cultivo (figura 3-18), debido a la reduccién en la concentracion de moléculas de agua en
la solucion. A la concentracién de 2.5 mol NaCl L™, la actividad de agua disminuyd
hasta 0.916. Las bacterias consideradas no extremofilas, no son capaces de crecer a una

actividad de agua menor de 0.98.
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Figura 3-18 Actividad de Agua del medio de cultivo en funcién de la concentracion

NaCl

Por tanto, ademéas del incremento en la presion osmotica provocada por el
contenido salino en el medio de cultivo, la disminucion en la actividad de agua o la
disponibilidad de moléculas de agua puede representar también una limitante en el
crecimiento y actividad del CAS.

Durante esta etapa, se logré que un cultivo continuo promoviera la seleccion de
aquellos microorganismos capaces de resistir las condiciones ambientales extremas de

salinidad.

3.3 TOLERANCIA DEL CAS A pH ACIDOS

Se determind la actividad y supervivencia del CAS a pH acidos. A partir de un
cultivo (por duplicado) por lote en matraces a 30°C y 350rpm, con una cantidad inicial
de inoculo de 30 mgp;ot L'l, donde se monitoreod el consumo de tiosulfato y el cambio de

pH. Con la finalidad de observar cambios significativos en el pH, el amortiguador de
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carbonatos incluido en el medio mineral reportado por Sorokin et al. (2001) fue
reducido 8 veces en concentracion, resultando una concentracion de Na' de 0.24 mol L.

La figura 3-19 muestra el desarrollo del experimento. Después de cinco dias de
haber iniciado el cultivo, se registré un pH de 5.5. Con la finalidad de conocer si el
consorcio aun estaba activo a ese pH, a ese tiempo se agregd mas tiosulfato al cultivo
para dar una concentracion final de 20 mM, el pH no se modific6 hasta después de dos
dias resultando un valor alrededor de 8. La alcalinizacion el medio pudo deberse a la
hidrolisis del tiosulfato (Na;S,0; + H,O <> NaHS,0; + NaOH), ademas de la probable

lisis celular provocada por la exposicion del CAS a pH 4cidos por algunos dias.

23 4
T T T T T T T T T T 120
104 I
2 [ -100
9- *\é\ ~
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Por Adicién de 20 mmol L*S,0,” L 60 é
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Figura 3-19 Tolerancia del CAS a pH acidos

Cuando el cultivo registré un pH de 5.5, se sembr6 una alicuota de 500uL del
cultivo ya acidificado en una caja Petri con el medio mineral original y a un pH 10,
donde se evalu6 su supervivencia. Después del octavo dia de haber sembrado no se
observo ningun tipo de crecimiento, por lo que se puede decir que el CAS no es capaz

de sobrevivir cuando es expuesto por algunos dias a pH acidos.
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La capacidad del CAS de bajar el pH a 5.5, nos indica la diversidad de
microorganismos presentes en el consocio. Por un lado se puede decir, que durante el
cultivo continuo el consorcio se ha especializado en crecer y degradar sulfuro a valores
de pH de 10.0, sin embargo en el CAS se mantienen microorganismos neutrofilos y
alcalotolerantes, que fueron responsables de bajar el pH hasta 5.5. Es probable que sélo
una bacteria llegue a hasta un pH de 5.5 muriendo las otras.

A continuacion en la tabla 3-6 se presenta un resumen de las propiedades del
CAS evaluadas en este capitulo, donde se comparan con las propiedades de otros
microorganismos sulfoxidantes alcaléfilos y acidofilos reportados. Se puede observar
que el CAS presenta una tendencia hacia bajas velocidades de crecimiento y de
sulfooxidacion comparadas con los microorganismos thiobacillus acidofilos, aunque
con capacidades comparables con otros microorganismos alcalé6filos reportados.

Durante este capitulo se ha mostrado que el CAS es capaz de crecer y oxidar
varios sustratos azufrados en condiciones Optimas y mantener convenientes actividades
sulfooxidantes en condiciones extremas de acumulacion de sulfato y salinidad.

Las potencialidades de aplicacion del CAS en la remocion de compuestos
azufrados reducidos, son prometedoras en cuanto a su aplicabilidad especifica en
condiciones extremas, aunque sus caracteristicas cinéticas de crecimiento y
sulfooxidaciéon son un inferiores comparadas con otro tipo de microorganismos no
extremoéfilos que han sido aplicados con éxito en el tratamiento de compuestos
reducidos de azufre.

La reaccion quimica del sulfuro con el oxigeno disuelto, es parte intrinseca del
proceso de oxidacidn biologica alcalina, y resultod ser significativa cuando la actividad
bioldgica es baja o nula. La reaccion quimica podria ser usada como un recurso que
ayude a la desaparicion de la inhibicion del proceso bioldgico, que es provocada por

altas concentraciones de sulfuro.
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Tabla 3-6. Comparacion de las propiedades de varios microorganismos sulfoxidantes

adaptados a crecer bajo diferentes pH.

Microorganismo Thiobacillus Thioalkalivibrio® CAS®
acidéfilo®

Metabolismo Quimiolitoautdtrofo Quimiolitoautétrofo Quimiolitoautotrofo

energético obligadas

pH 5.5a7.0 7.5a10.6 9al0

Sustrato de HS’, S,05%, §° S*, S,057, SCN',  HS’, $,05%, S4067,

crecimiento SO, S~ S.>

Yis, 2.5 (S,05%) 6.5 (S,05%) 1.2 (S,055)

Mgprot. (MmMol $%)* 6.0 (HS)

Tolerancia a Na", M -- 4.3 2.0

Tolerancia a SO4*, M 260 - 300

tmax, 7 0.36 (S,05%) 0.20 (S,05%) 0.11 (S,05%)
0.062 (HS")

¢s. Méxima, 253 (S,05%) 29.5 (HS) 72.8 (S,05%)

mmol S% gerot - h™ 10.0 (HS)

Velocidad. maxima 24.2 (S,05%) - 6.9 (S,05)

volumétrica de 2.5 (HS)

oxidaciéon, mmol S
L*h?

a) Gonzalez (2002); (b) Sorokin et al. (2005); (c) Presente estudio
Los compuestos entre paréntesis fueron usados como sustratos limitantes de crecimiento.
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Capitulo4 EFECTO DE LA OXIDACION QUIMICA DEL
SULFURO SOBRE LA OXIDACION BIOLOGICA EN
CONDICIONES ALCALINAS

En este capitulo, se examind el efecto de la oxidacion quimica del sulfuro (HS")
en condiciones Oxicas y alcalinas, sobre la oxidacion biologica. Una serie de
experimentos de consumo de oxigeno disuelto, abiodticos y biodticos fueron realizados.
Se proponen y validan experimentalmente expresiones estequiométricas y cinéticas para
la oxidacion quimica de sulfuro a pentasulfuro (Ss>) y tiosulfato (S,05%). Se encontrd
que la oxidacion quimica del sulfuro produce intermediarios (S52', 82032') a
considerables velocidades, reduciendo la inhibiciéon sobre la actividad respiratoria

sulfooxidante.

4.1 OXIDACION QUIMICA DEL SULFURO

La primera parte de este capitulo, presenta la caracterizacion estequiométrica y
cinética de la oxidacion quimica del sulfuro con el oxigeno disuelto en una solucién

acuosa a pH 10.

4.1.1 Estequiometria de la Reaccion Quimica

En un reactor bien mezclado y cerrado (figura 2-2), donde la temperatura fue
controlada en 30 °C, se midid el consumo de oxigeno disuelto y el cambio del potencial
de oxido reduccion (ORP), debido a la reaccion quimica del sulfuro con el oxigeno
disuelto.

La figura 4-1 muestra la evolucion de los perfiles de oxigeno disuelto y del ORP
para las diferentes concentraciones de sulfuro iniciales (0.05, 0.10, 0.50 mmol L'l), las
flechas indican el tiempo de la adicion de sulfuro (HS), aire y de una suspension
concentrada del CAS al reactor cerrado de 310 mL.

Como se observa en las figuras 4-1 a 'y 4-1 b, a las concentraciones iniciales de
sulfuro [HS']i, de 0.05 y 0.1 mmol L'l, el oxigeno disuelto inicial no fue consumido
totalmente, y entonces se establecido un equilibrio quimico entre el oxigeno disuelto,

sulfuro y los intermediarios producidos. La medicion del ORP es sensible a la presencia
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Figura 4-1 Perfiles de oxigeno disuelto y ORP generados por la oxidacion quimica y
biologica de sulfuro a diferentes concentraciones iniciales de sulfuro [HSJ;, (a) 0.05
mmol L, (b) 0.1 mmol L", (¢) 0.5 mmol L. Condiciones: Presion atmosférica,

temperatura de 30°C y pH = 10.

de compuestos reducidos de azufre (Janssen et al. 1998), entonces cuando esta variable
se mantiene constante, indica que un equilibrio quimico se ha alcanzado. Algunos

reportes (Chen y Morris 1972) sugieren que el pentasulfuro es la especie azufrada
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inicial y predominante que se produce por la oxidacion quimica del sulfuro con oxigeno
disuelto en soluciones alcalinas.

Como sera discutido mas adelante, el equilibrio quimico fue interrumpido por la
adiccion del CAS, ¢l cual consumid el oxigeno disuelto restante en la solucion para las
[HSJin de 0.05 y 0.1 mmol L. Lo anterior indica que el CAS us6 a los intermediarios
formados de la oxidacion quimica del sulfuro, como donadores de electrones.

Para establecer la estequiometria experimental de la oxidacion del sulfuro con
oxigeno disuelto, se evalud el consumo total de éste ultimo en una solucion alcalina
bajo diferentes [HSJin. Observando las figuras 4-1 a y b, el equilibrio fue alcanzado
después del minuto 125, donde se evalud la relacion molar de consumo [O;]/[HS],

resultando un valor promedio de 0.387 (tabla 4-1).

Tabla 4-1 Consumo de oxigeno disuelto en la oxidacion quimica del sulfuro en

condiciones alcalinas, (pH = 10).

Oxigeno disuelto Total

[HST inicial, ) Relacion molar de consumo
(mmol L") consumido [0:/[HS ]
(mmol L)
0.05 0.0189+0.001 0.378
0.10 0.0396+0.001 0.396

Estos resultados sugieren que bajo las condiciones y el rango de tiempo
considerados la estequiometria de la reaccion entre el sulfuro y el oxigeno disuelto
corresponde principalmente a la formacion de pentasulfuro como se muestra en la

ecuacion 4-1.

5HS + 20, ¢ S5% + 30H + H,0 (4-1)

Cuando la solucion metaestable de polisulfuros es aerada por periodos de tiempo
mas largos, es secundariamente oxidada a tiosulfato (Steudel 2000).

Para el caso de concentraciones mayores de sulfuro, como 0.50 mmol L’
mostrada en la figura 4-1 c, se observa que el oxigeno disuelto fue agotado
completamente, quedando aun sulfuro sin oxidar en la solucion, segtn lo indica el valor

del ORP. Para proseguir con la oxidacion se requirié de la adicion de mas oxigeno,
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continuando con la produccion de intermediarios, sin detectar la presencia de la especie
azufrada mas oxidada, el sulfato.

La oxidacion quimica completa del sulfuro a sulfato a pH > 9 y T=30°C, es
predicha bajo condiciones de equilibrio (figura 4-2 c), aunque este equilibrio no fue
esperado que se alcanzara en la escala de tiempo que duraron los experimentos, como
fue confirmado por los resultados, donde el sulfato no fue detectado durante dos dias en
controles abidticos con continua aeracion. La formacion de sulfato a partir de la
oxidacién quimica del sulfuro requiere de una energia de activacion grande, la cual

puede ser reducida por las reacciones enzimaticas en los microorganismos.

4.1.2 Diagrama de Zonas de Predominio (DZP) del sistema S-H,O

Para confirmar el comportamiento estequiometrico y cinético de la oxidacion
quimica del sulfuro, se consider6 la formacion metaestable de algunos compuestos
azufrados, y entonces se calcularon sus correspondientes Diagramas de Zonas de
Predominio (DZP) a las condiciones ambientales y concentraciones de interés,
excluyendo las especies de azufre con estado de oxidacion +6, que harian dismutar las
areas de predominio de las especies azufradas metaestables como el pentasulfuro,
tiosulfato y sulfito.

La figura 4-2a muestra un DZP para las especies azufradas con estado de
oxidacion entre -2.0 a -0.4 (equilibrio metaestable), correspondiendo al sulfuro y
pentasulfuro respectivamente. Alrededor de un pH 10, las Unicas especies azufradas
predominantes en una solucién acuosa son efectivamente el hidrosulfuro (HS) y el
pentasulfuro, que esta de acuerdo con la ecuacion 4-1.

Considerando una escala de tiempo mayor al del anterior estado metaestable, y
continuado con la aeracién de la solucion de pentasulfuro, la figura 4-2 b muestra la
subsiguiente oxidacion del pentasulfuro a tiosulfato y sulfito bajo un pH alcalino. Cline
y Richards (1969) reportaron que el tiosulfato y sulfito son productos comunes de la
oxidacion oxica quimica del sulfuro. Entonces corroborando lo anterior, se supuso otro
equilibrio metaestable de compuestos azufrados en solucién acuosa, con los estados de
oxidacion entre -2 a +4, correspondiendo al sulfuro y sulfito respectivamente, las
especies azufradas formadas y predominantes, son representadas en el DZP mostrado en

la figura 4-2 b.
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Figura 4-2 Diagrama de Zonas de Predominio a una concentracion total de azufre de
50 mmol L™, considerando equilibrios metaestables alcanzandose en orden de: (a)
minutos, (b) horas y (¢) dias. Condiciones: presion total de 1 atm y temperatura de

30°C.
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Alrededor de un pH 10, las especies azufradas predominantes y que se
encuentran en estado metaestable son el hidrosulfuro, tiosulfato y sulfito, que fueron los
mismos productos observados por O’Brien and Birkner (1977) a las 24 horas de
reaccion en un pH entre 8.1 y 10.7. Ademas ellos reportaron que la oxidacion del sulfito
fue acelerada después de un dia de su formacidon, mientras que la oxidacion del
tiosulfato ocurre después del tercer dia de continua aeraciéon de su solucidon, donde
finalmente después de varios dias ambos compuestos son oxidados a sulfato, donde el
equilibrio es alcanzado. La figura 4-2 ¢ muestra las especies predominantes azufradas
en equilibrio a pH 10, ellas son el hidrosulfuro y sulfato.

Las ecuaciones 4-2 y 4-3 muestran las estequiometrias propuestas para la

oxidacion de tiosulfato y sulfito.

S5 + 30, +30H" & 2.55,05% + 1.5H,0 (4-2)

S5 +5.50, +80H" ¢ 5S03> + 4H,0 (4-3)

4.1.3 Cinética de la Reaccion Quimica

Como ha sido reportado (Nielsen et al. 2003, Millero et al. 1987), la expresion
cinética general propuesta para la oxidacion quimica del sulfuro con oxigeno disuelto se

muestra en la ecuacion 4-4.

rHS = d[HS/dt = -K[HST[O2 P[H'T’ (4-4)

donde x, y y z son los ordenes de reaccion y k es la constante de reaccion. La
ecuacion 4-4 puede ser simplificada en la ecuacion 4-5, cuando se consideran pH y una

concentracion de oxigeno disuelto constante.

rHS- = -Kops[HS T* (4-5)

La expresion cinética de la oxidacidon del sulfuro a pentasulfuro fue estimada a
partir de las velocidades de consumo de oxigeno maximas producidas por la reaccion
abidtica de diferentes concentraciones iniciales de sulfuro (Chen y Morris 1972). Como
las velocidades maximas de consumo de oxigeno fueron estimadas bajo condiciones
controladas y constantes de pH, temperatura, fuerza i6nica y concentracion de oxigeno

disuelto, entonces la constante cinética observada (K,) incluye el efecto de esos
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parametros (ecuacion 4-5). La expresion resultante del consumo de sulfuro se muestra

en la ecuacion 4-6.

-r. . =1.294[HS’] [5] mmol HS L™ h™ (4-6)

Reactor abierto
La produccion de tiosulfato a partir de pentasulfuro fue evaluado bajo una
concentracion constante de saturacion de oxigeno con aire, provocada por la continua

aeracion del sistema, la siguiente expresion cinética fue obtenida (ecuacion 4-7).

r .. =0230[S;*] [=] mmol $,0; L' h" (4-7)

Se considerd que el sulfito fue producido simultaneamente con el tiosulfato a
partir de la oxidacion 6xica quimica del pentasulfuro, como puede verse en la figura 4-2
b.

A partir de un balance de azufre, la produccion de sulfito puede ser expresado

segun la ecuacion 4-8.

r.. =0220[S,”] [=] mmol SO L' h" (4-8)

4.1.4 Simulacién y validacion del modelo cinético

Las expresiones estequiométricas y cinéticas propuestas para la oxidacion
quimica fueron validadas con datos experimentales proveniente de un tanque agitado
operado por lote y continua aeracidn, a una concentracion inicial de sulfuro de 25 mmol
L' y saturaciéon de oxigeno con aire. Los resultados calculados y experimentales son

mostrados en la figura 4-3.
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Figura 4-3 Simulacion y validacion del modelo estequiométrica y cinético para la

oxidacion quimica del sulfuro en saturacion de oxigeno disuelto con aire.

El modelo predice tiempos caracteristicos denominados tiempos de vida media
para el sulfuro y pentasulfuro de 0.53 y 5.57 h respectivamente. Estos tiempos de vida
media para éstos compuestos azufrados confirman las escalas de tiempo consideradas

para alcanzar los estados metaestables propuestos en la figura 4-2.

4.2 OXIDACION BIOLOGICA

El azufre elemental es el producto deseado de la oxidacién biologica de
corrientes contaminadas con compuestos reducidos de azufre. La condicidon necesaria
para la formacion de azufre elemental es que la relacién molar O,/S* sea menor de 0.5.
La presente tesis no tiene como prioridad estudiar la produccion de azufre elemental,
por considerarse como otro tema en perspectiva y muy atractivo en lo que se refiere a la

aplicacion y optimizacién del proceso de sulfooxidacion alcalina.
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La formacion de sulfato a partir de la oxidacion bioldgica de compuestos
reducidos de azufre, es el proceso favorecido en este trabajo de tesis por razones de
estrategia de estudio, donde la oxidacion total del los compuestos azufrados reducidos

hasta sulfato proporciona la mayor energia para el crecimiento del CAS.

4.2.1 Cinética de la oxidacién bioldgica

La segunda parte de este capitulo, se describe el comportamiento cinético del
CAS, que fue evaluado con sulfuro, tiosulfato e intermediarios formados a partir de la
oxidaciéon quimica del sulfuro. La figura 4-4 muestra los parametros biocinéticos
estimados mediante la técnica de la respirometria del CAS, usando como fuentes de
energia al sulfuro y tiosulfato. En los resultados presentados, el efecto de la oxidacion
quimica fue restado de la velocidad de reaccion global. A pH 10, la solucion de

tiosulfato fue quimicamente estable por al menos 2 dias.

Sulfuro
; qO,max = 0.35 + 0.01 mmol O, g Prot™ min™

~ 0.40- Ks =0.074 +0.01 mmol HS' L™

< ' K,= 1.19+0.48 mmol HS'L™

£ 0.351
— E k4 N

' / Ny

o 0.304 / ~ @ +

j— H °~

o : i S

! ~.
o 0.25- i N
o ! .

2 0.20 - S S

5 0207 i, g \\\\\\\\\ 5

E 0154 H ¢

~ | i Tiosulfato

b _ -1 .1
-, 0.104 gO,max = 0.18 + 0.005 mmol O, g Prot™ min
] _ 2- -1
e 0.05. K, =0.0058 = 0.001 mmol S,0,” L
0.00+—

T T T T T T T T T T T T
00 05 10 15 20 25 3.0
[HS1, [S,0,”], (mmol L™)

Figura 4-4 Velocidades de consumo especifico de oxigeno para el CAS, en presencia

de o tiosulfato y e sulfuro como sustratos limitantes.
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Cuando la actividad respiratoria del CAS fue evaluada con tiosulfato, esta no
mostrod inhibicidn con las concentraciones probadas. Las velocidades de respiracion
inducidas por el tiosulfato, fueron ajustadas con el modelo de Michaelis-Menten, el cual
estimé una velocidad de respiracion especifica maxima gO; max de 0.19 mmol Oy g pro(

min™ y una constante de afinidad Ks de 0.006 mmol S,05> L™

Oxigeno
gO,max = 0.50 +0.017 mmol O, g Prot* min™

K,,=0.046 +0.003 mmol O, L™

0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 010 0.12 0.14
[0,], (mmol L™

Figura 4-5 Estimacion de Ko, a partir de la derivacion de los perfiles de las

velocidades de consumo de oxigeno, a [HS ]y, = 0.5 mmol L™,

Las velocidades de respiracion inducidas por el sulfuro, fueron ajustadas con el
modelo de Haldane con inhibion por sustrato. Se estimo6 una gO; max de 0.35 mmol O, g
prot . min"'. Bajo similares condiciones, Banciu ef al. (2004) reporté una gO; max entre
2.5a5.0mmol O, g pror . min’! para el genero Thioalkalimicrobium, y 0.3 a 0.8 mmol
O, g pm{l min’! para el genero Thioalkalivibrio. Este ultimo género fue identificado
como uno de los integrantes del CAS (Espinosa 2004). La K5y K; fueron 0.074 mmol L’
" HS" y K= 1.19 mmol L' HS’, respectivamente. Van Gemerden (1984) report6 un
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efecto inhibitorio sobre una bacteria con actividad fototréfica sulfooxidante, en un rango
de K~2 a4 mmol L' HS".

La figura 4-5, muestra que la actividad respiratoria fue dependiente de la
concentracion de oxigeno disuelto. Esta prueba fue realizada a una concentracion de
sulfuro de 0.5 mmol L', donde la actividad respiratoria fue 6ptima (figura 4-4). Bajo
esta condicioén no limitante de sulfuro, se evaluo la Ky, ajustando la ¢gO, al modelo de
Michaelis-Menten, resultando un valor de 0.046 mmol O, L (representando el 30 %

saturacion con aire).

4.3 OXIDACION BIOLOGICA DE LOS INTERMEDIARIOS DE LA
OXIDACION QUIMICA

Las figuras 4-1a y 4-1b muestran el equilibrio fisicoquimico alcanzado a bajas
concentraciones de sulfuro iniciales (0.05 y 0.10 mmol L") que reaccionaron
quimicamente con el oxigeno disuelto. La adicién del CAS a la soluciéon en equilibrio
resultd en la oxidacion biologica de los intermediarios, como fue mostrado por el
incremento en el valor del ORP. A la concentracion de 0.5 mmol L™ de sulfuro (figura
4-1c) y 1.0 mmol L' (no mostrado), el sulfuro no fue totalmente consumido debido a la
limitacion de oxigeno disuelto. La adicion de mas oxigeno por aeracion y la
subsiguiente adicion del CAS promovié nuevamente la oxidacion del sulfuro remanente
y de sus intermediarios.

La actividad biologica del CAS con los intermediarios generados a partir de la
oxidacion quimica del sulfuro fue evaluada, igualmente por la técnica de la
respirometria. Las velocidades de respiracion del CAS inducidas por el consumo de los
intermediarios, fueron estimadas por el monitoreo continuo en linea del oxigeno
disuelto y el ORP para diferentes concentraciones iniciales, representadas como la
concentracion inicial de azufre total [Sr]i,. Los intermediarios preparados se
consideraron como una mezcla de pentasulfuro, tiosulfato y sulfuro (figura 4-2b).

La figura 4-6 muestra el comportamiento tipico de este experimento con una
prueba realizada a [St]ix=0.5 mmol L'l, donde la oxidacion quimica de los

intermediarios fue despreciable y la oxidacion catalizada por el CAS fue demostrada.
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Figura 4-6 Perfiles de O, y ORP provocados por la oxidacion biologica de una

solucion de intermediarios azufrados, a [St]ix=0.5 mmol L.

En todas las [St]i, probadas, los intermediarios no fueron oxidados
completamente en el tiempo de reaccion considerado en el experimento, debido a la
limitacion de oxigeno disuelto, como es mostrado por los valores de oxigeno disuelto y
ORP medidos.

Después de la evaluacion de la velocidad de consumo de oxigeno para el caso de
[St]in=3.0 mmol L'l, el reactor de 310 mL fue reaereado continuamente, permitiendo al
CAS oxidar los intermediarios azufrados remanentes hasta sulfato (estos perfiles no se
muestran). Bajo estas condiciones el valor del ORP incremento desde -420 mV a -5
mV, mientras que el control abidtico se mantuvo en un valor promedio de -300mV
después de 2 dias de aeracion continua. El CAS mostré una velocidad méaxima de
crecimiento fiy,, de 0.062 h'l, correspondiendo a un tiempo de duplicacion de 11.2 h,
tanto para un cultivo por lotes y continuo, usando a los intermediarios como sustrato

limitante.
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Una ¢gO; de 0.8 mmol O, g pror . min”! fue estimada para el CAS oxidando
intermediarios, que resultdé mayor a aquellas obtenidas para el sulfuro o tiosulfato a las
mismas concentraciones de azufre, como se muestra en la figura 4-7. No se observo
inhibicion dentro del rango de concentraciones de intermediarios probados. Banciu et
al. (2004) report6 un valor de gOomax de 0.71 mmol O, g pror | min’! para una solucién de

0.05 mmol L' de ng', en un aislado alcaléfilo.

V7] Intermediarios XX Tiosulfato == Sulfuro
1.0-

o
(oe]
1
|
|

o
~
|

1 -t
qo,, (mmol O, g, ~min~)

o
N
1
H

|

00 T T T T I T I
0.5 1 2 3

Sustrato Azufrado, (mmol L™)

Figura 4-7 Velocidad de consumo de oxigeno para varios sustratos azufrados a

diferentes [St]in

Las bajas concentraciones relativas de sulfuro (=1 mmol L) limitan la
respiracion del CAS (figura 4-4) y probablemente su crecimiento, mientras que el
tiosulfato e intermediarios no mostraron inhibir al CAS en las mismas concentraciones
de azufre probadas. Experimentos paralelos de crecimiento del CAS en lote fueron

realizados confirmando esta observacion (no se muestran).
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Asumiendo que el CAS cataliza la oxidacion total de los compuestos azufrados
probados, se logro estimar la velocidad especifica maxima de producciéon de sulfato, a
partir de la oxidaciéon de sulfuro e intermediarios dentro de los rangos de las
concentraciones probadas, resultando un valor de 31.2 y 6.91 mmol SO4* g pro' h
respectivamente. La capacidad sulfooxidante maxima del CAS usando sulfuro en un
cultivo continuo resultd de 10.1 mmol SO42' g pro{l h.

Cuando el CAS oxid6 intermediarios, la velocidad maxima especifica de
produccion de sulfato fue 3 veces mdas grande que cuando solo oxidd sulfuro. Lo
anterior nos sugiere que las tasas de produccion biologica de sulfato mejorarian, si el
CAS oxidara directamente a los intermediarios formados previamente por la oxidacion
quimica del sulfuro.

La formaciéon de los intermediarios incremento la actividad bioldgica a la vez
que disminuyo la toxicidad por sulfuro. Esta propiedad bajo condiciones alcalinas puede
ser ventajosa, pues el tiempo de vida media del sulfuro y del crecimiento del CAS
fueron 0.53 y 11.2 h respectivamente. Estos resultados sugieren que la oxidacion
quimica y bioldgica son procesos que pueden ser separados, pudiendo permitir altas

cargas de tratamiento de sulfuro.

44 MODELACION Y SIMULACION DEL MODELO CINETICO QUIMICO-
BIOLOGICO

Mediante un modelo no estructurado del sistema sulfooxidante acuoso alcalino,
se pretende predecir su funcionamiento y evaluar el efecto de la oxidacion quimica del
sulfuro HS™ en la oxidacion bioldgica.

El modelo consiste de una serie de balances de masa en la fase liquida, sin
dependencia espacial para cada especie azufrada considerada. Se propone un esquema
de reacciones mostrado en la figura 4-8, donde se asociaron a cada balance reacciones
quimicas (Q) o bioldgicas (B). Las expresiones estequiométricas y cinéticas de las
reacciones bioldgicas (tabla 4-2) se derivaron a partir de las propiedades generales de
cultivo, como la limitacion por sustrato y su inhibicion K, K; respectivamente, y de sus
actividades méximas de sulfooxidacion (tasas de respiracion) que se determinaron
experimentalmente y son mostradas en el capitulo 3. La tabla 4-2 resume las
expresiones estequiométricas y cinéticas de la oxidacion quimica del sulfuro y la

formacidn-consumo de sus intermediarios que fueron consideradas en el modelo.

87



Capitulo 4

Figura 4-8 Patrén propuesto de la oxidaciéEstaﬁmg@eel sulfu?y sus

intermediarios considerado en la simulacion del proceso lfooxgante alcalino.
oxidacion

El modelo matematico se simplifico realQi[(Q m%gel‘gs suposiciones, que

fueron basadas en las evidencias experimentales de esta tesis.

Suposiciones:

o Hidrodindmica de tanque agitado.

o Todas las reacciones se llevan a cabo en la fase liquida.

. No existe limitacién por oxigeno (saturacion de la fase liquida HSd-el
aire).

. El sulfuro y sus intermediarios derivados de la oxidacion quimica (pentasulfuro

y tiosulfato) son oxidados hasta SULFATO uUnicamente por el consorcio
alcalofilo.

. Se considerd una concentracion de biomasa (X) constante e independiente del
rendimiento celular (por ejemplo la inmovilizacion celular).

o Se considera X disuelta en la fase liquida y perfectamente mezclada.

o La produccion biolégica de S° no fue considerada, pues no es favorable en
condiciones de exceso de oxigeno disuelto (ecuacion 1-9).

o La produccion y consumo de SO5> no fue considerada, debido a la falta de datos

experimentales.
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La simulacion se programo en el software Stella Version 5 (HPS, Hanover NH),
considerando balances de masa para cada especie azufrada, y fueron integrados

numéricamente por el método Runge Kutta 4, con un delta de 0.01.

Tabla 4-2. Modelo matematico del proceso bioldgico de sulfooxidacion acuosa alcalina

Balances de Masa

d[HS] B Y d[S,0,] _ 9

— - D([HS]. —[HS]) -, : " == D[S,0,]

[HS](0)=0 [S,0,1(0)=0

d8J_n 9o, g d59.]_ 4w , 2w , doo_pyg0,
d 5 8 dt 2 8 2

[S;1(0)=0 [SO,1(0)=0

Expresiones Estequiométricas Quimicas

A: 5HS +20, € Ss> +30H + H,0

B: Ss©+30,+30H € 2.5S5,0% +1.5H,0

Expresiones Estequiométricas Bioldgicas

Ab: HS +20, > SO,2+H"
Bb: S5+ 80, + 8OH = 580,72 + 4H20

Cb:  S,052+20,+ H,0 > 280,72 +2H"

Expresiones Cinéticas Quimicas

ra = -K;[HS], (mmol HS L' h'") rg = -Ko[Ss* ], (mmol Ss> L' b

K;=1.294n" K, =0.092 1
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Expresiones Cinéticas Biologicas

qmax_3 [HS]

Ky, + [HS]+ @
K

i

, (mmol O, L™ h™)

q,, = Biomasa*

qmax_1 [S_SS ]

j , (mmol O, L™ h™")
K + [S_S{]

Qpy, = Biomasa*[

qmaxiz[s_SZO3]
Ks, + [S_S,0,]

q., = Biomasa* [ J , (mmol O, L™ h™")

S S,05; =[S,05]/2 S Ss=1[Ss]/5

qmax_1 = 53.4 (mmol O, g p, ' h™) Ks; = 0.098 (mmol S_SsL™)
Qmax_2 = 11.4 (mmol O, g p" h™) Ks2 = 0.006 (mmol S_S,0;L™)
Qmax_3 = 21.0 (mmol O, g p' h™) Ks3 = 0.074 (mmol HS L")

K;=1.19 (mmol HS L")

Variables de Operacion

F,(Lh" Biomasa, (gpr: L)
Vr, (L) HS;iy, (mmol L)
D= F/Vr, (b RE = ((HS;»-HS)/HSi,)*100
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De esta forma se generé un modelo acoplado de las reacciones quimicas y
biologicas, tal y como ocurren en el tratamiento aerobio de sulfuro (capitulo 2). Las
expresiones cinéticas de las reacciones bioldgicas fueron obtenidas a partir de las
expresiones de la velocidad de respiracion inducidas por el consumo de sulfuro,
tiosulfato e intermediarios (pentasulfuro) respectivamente. En la estequiometria de la
reaccion biologica, se considero la oxidacion total del sustrato azufrado hasta sulfato, en
el capitulo 5, se demuestra la validez de esta suposicion.

La figura 4-9 muestra un cultivo continuo simulado desde el arranque, a una D =

0.0475 h™' y una [HS Ji, de 53 mmol L™, con una concentracién constante de biomasa de
0.250 gprot L.
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Figura 4-9. Simulacidon de un cultivo continuo de oxidacion aerobia de sulfuro,

bajo las condiciones de D = 0.0475 h', [HS ];n = 53 mmol L', X=0.250 Eprot L

Bajo las mismas condiciones de simulacion se reportd en la tabla 3-3 un estado
estacionario experimental, que registrd6 una concentracion de sulfato al estado
estacionario de 37.9 mmol L', que significé un 70 % de rendimiento a sulfato, que
contrasta con el calculado por la simulacién, donde se predice un 99%. Este hecho

puede deberse a la consideracion de la nula produccion neta de sulfito. La produccion
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de sulfito como se mostrd previamente es inducida cuando la biomasa presente no es
capaz de oxidar todo el sulfuro e intermediarios hasta sulfato y por tanto la acumulacion
de sulfito por reaccion quimica es observada. Cuando el sistema es operado en
condiciones limitantes de sulfuro y oxigeno disuelto, ademds con actividad biolégica
limitada (por ejemplo, un cultivo continuo suspendido operado a D cercanas a la critica
el contenido de biomasa decrece) el modelo puede sobreestimar la produccion de
sulfato. Para mejorar la respuesta del modelo se necesitara considerar el crecimiento y
muerte de los microoganismos, asi como el lavado celular de la biomasa susupedida.
Adicionalmente se requerird la determinacion de los pardmetros cinéticos quimicos y
bioldgicos de la produccion y consumo de sulfito.

La simulacion del sistema biologico sulfooxidante alcalino bajo las mismas
condiciones, pero considerando a las reacciones quimicas como nulas, gener6 un perfil
en estado estacionario, donde las concentraciones de sulfuro a la entrada y a la salida
fueron iguales. Indicando que considerar al CAS como elemento tnico del proceso
biologico de remocion de sulfuro no es correcto, y necesariamente la parte quimica
oxidativa tiene que contemplarse como parte indispensable del proceso, como lo
demuestran los resultados experimentales.

A pesar de la leve discrepancia en la prediccion de uno de los estados
estacionarios experimentales, se considerd este modelo cinético quimico-bioldgico, para
la prediccion de las limitantes de un sistema aerobio de tratamiento de sulfuros, en un
biorreactor de células retenidas con una poblacion fija, operado en estado estacionario a
una tasa de diluciéon menor que la z4,,. Una condicion necesaria para la validez del
modelo es, que el sistema siempre opere a una concentracion de oxigeno disuelto
cercana a la saturacion con aire (no limitacion de oxigeno).

Se esta ignorando la produccioén de azufre elemental, que se podria producir a
bajas relaciones de consumo O,/S*. Aunque, si el sistema es capaz de suministrar O, a
tasas similares a las cuales son alimentadas las de sulfuro, la oxidacion puede llevarse
hasta sulfato.

Las figuras 4-10 a y b presenta las especies azufradas en estado estacionario
obtenidas a partir de la simulacién del modelo cinético quimico-bioldgico. Estos
resultados presentados fueron obtenidos considerando una concentraciéon de biomasa
fija e independiente del rendimiento a biomasa (por ejemplo por inmovilizacion de

celular), a una tasa de dilucion de 0.0475 h! o un 73% de la max (Dmax), con una
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concentracion de oxigeno disuelto en saturacion con aire. El sulfato fue considerado ser
el producto final de la oxidacion biologica.

Como fue esperado, a bajas concentraciones de biomasa (< 0.75 gprot L")y altas
concentraciones de sulfuro a la entrada (>300 mmol L") no permiten la completa
oxidacion del pentasulfuro a sulfato. Una conversion de sulfuro de 96% se estimo
cuando el sistema fue alimentado con 500 mmol L' de sulfuro, lo cual indica que
pueden existir problemas de inhibicion asociados con el sulfuro, de acuerdo a la figura

4-4, cuando una concentracion de biomasa es baja en el reactor.

(a) (b)

Figura 4-10 Simulacion de un reactor continuo aerobio-alcalofilo para el tratamiento de

sulfuro empacado con el CAS. D = 0.0475 h™ y saturacién de oxigeno disuelto con aire.

(a) Rendimiento a SO4*, (b) Rendimiento Ss*.

Suponiendo que el reactor quimico-biologico es dividido en dos reactores, cada
uno con la mitad del volumen del reactor original, manteniendo constante el flujo de
liquido y la cantidad de biomasa consideradas en el reactor original. El primer reactor es
alimentado con sulfuro y oxigeno, el segundo reactor con la presencia del CAS, es
alimentado con el efluente del primero reactor y oxigeno. A partir de la simulacién del
modelo cinético para los sistemas de un reactor y dos reactores, a diferentes
concentraciones iniciales de sulfuro y cantidad de biomasa, se encuentra que en las
mayores concentraciones de sulfuro alimentando y cantidad de biomasa, por ejemplo
500 mmol L de sulfuro YV 2 Zprot Lt respectivamente, que la eficiencia de remocion del
sulfuro para el sistema de dos reactores del 99.98% es mejorada notablemente

comparado con el 96.48 % predicho para el sistema de un reactor, se demuestra
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mediante la simulacién del modelo cinético, que la separacion del proceso quimico y
biologico puede mejorar notablemente la eficiencia de remocion de sulfuro.

Durante el desarrollo de este capitulo, se puede concluir, que la reaccién quimica
oxica del sulfuro se puede considerar rapida bajo condiciones alcalinas, esta condicion
puede representar una ventaja con miras a mejorar las eficiencias de oxidacion del
sulfuro a sulfato, pues la conversion de sulfuro hacia intermediarios azufrados, reduce el
efecto inhibitorio del sulfuro sobre la actividad biologica sulfoxidante. Los resultados
de la simulacidn nos sugieren que los procesos de oxidacidon quimica y bioldgica pueden

ser separados, permitiendo el tratamiento de mayores cargas de sulfuro.
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Capitulo5 ELIMINACION DE H,S BAJO CONDICIONES
ALCALINAS EN BIORREACTORES.

En este capitulo se describe la caracterizacion y operacion de dos sistemas
experimentales a nivel laboratorio que fueron usados en el tratamiento de corrientes
gaseosas contaminadas con H,S. El primer sistema es un Biofiltro de Lecho Escurrido
(BLE) empleado para la eliminacion de malos olores provocados por bajas
concentraciones de H,S (2.5 a 18 ppm,) con tiempos de residencia de lecho vacio tan
bajos de hasta 1 segundo. El segundo sistema reportado es un Biolavador de
Recirculacion (BLR) con células retenidas, usado para la eliminacién de sulfuro de

corrientes acuosas alcalinas, donde el papel de la reaccion 6xica del H,S es analizada.

5.1 BIOFILTRACION ALCALINA DE OLORES DE H,S EN UN BIOFILTRO
DE LECHO ESCURRIDO (BLE)

5.1.1 Arranque y operacion de un Biofiltro de Lecho Escurrido (BLE)

Los experimentos que a continuacion se reportan fueron realizados durante 5
meses de operacion continua del sistema BLE (figura 2-3). La figura 5-1 muestra las
diferentes etapas de operacion del BLE. El Tiempo de Residencia de Lecho Vacio TRLV
(ecuacion 2-1) fue variado desde 1 a 6 segundos, y combinado con concentraciones de
H.S a la entrada desde 2.5 a 18 ppm, (0.0036 a 0.0259 g m™), obteniendo un amplio
espectro de cargas de H,S.

Arranque (0 — 10 dias). El sistema fue arrancado con la inoculacion del BLE
con una suspension concentrada del CAS en fase exponencial de crecimiento.
Inmediatamente después se procedio a la alimentacion continua de una solucién acuosa
de medio mineral y tiosulfato (80 mmol L), hasta que la concentracion de biomasa fue

suficiente para catalizar la oxidacion completa del tiosulfato alimentado.

95



Capitulo 5

CE, (@m’h™

H.S (ppm)

(mmol L™ h™)

Tiempo, (d)

QS_,oj' L O _A_I Oy
| L L 'AI 1 T — T I- N ! N 8 —~
1 Arranquef : : 5 5 [ 6 "
AL 4s its ,\f 2s L, T
T / : : A/&: —4 —I
%9 _ 2 -AE ' A - <
- Ah : mmﬁ‘ﬁ Aﬁf/ L T
B \" X 2 . - E
: B S B £ 0 —
—eo—(CE ;o
] T T @ol T KD _—100
oog -80
_ 5 "t peo
: > : 40 &5
. ~—— ' L
] o & - 20
o 5 L0
L I L
—x—0 :
| .HS — -E. 120 «—
L | ' B e
o oo o - 100 o
i -80 g
5 r00 o
e : -40
U T U N 0 >
-10 O 10 90 100 110

Figura 5-1 Operacion general del Biofiltro de Lecho Escurrido (BLE). El dia cero corresponde al inicio de la alimentacion de H»S.
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Operacién continua, TRLV 6 y4 s (10- 40 dias). En la siguiente etapa se
interrumpié la alimentacion de tiosulfato al BLE, prosiguiendo con el inicio de la
alimentacion continua de H,S con una concentracion de entrada de 18 ppm,, el BLE fue
capaz de remover alrededor del 80% del H,S alimentado con un 7RLV de 6 segundos.
Después del dia 22 el BLE fue operado a concentraciones de H,S a la entrada de 18, 10
y 2.5 ppm, con TRLV de 6 y 4 segundos. La eficiencia de remocion fue mayor al 95%,
con la oxidacion completa del H,S hasta sulfato. Se logré registrar concentraciones a la

salida de H,S menores 0.1 ppm,,.

ER —m—25ppm —e—10ppm —A—18 ppm,
O,y © 25ppm o 10ppm, & 18ppm

100 e g 100
- . - -
80 l 480
_ J | =
S 604 160 €
o ] ] 2
w A o,
40 440 o
O
20 4 A 1%
O O o
. O
0 T T T T T T T IT“ 0
1 2 3 4 5 6

TRLV, (s)

Figura 5-2. Eficiencias de Remocion (ER) en un Biofiltro de Lecho Escurrido Alcalino
como funcién de TRLV y las concentraciones de H,S a la entrada. Las barras de error
representan las desviaciones estandar del promedio de las ER evaluadas al final de

cada una de las fases de operacion probadas.

Para el caso de las concentraciones de H,S a la entrada de 10 ppm, y 18 ppm,,
las ER cayeron significativamente cuando se disminuy6 el TRLV, pues las cargas de
H,S aumentaron. Como sera explicado mas adelante, la limitacién por reaccion

bioldgica es la causa probable de la reduccion de las ER.
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La figura 5-3 muestra que el BLE tuvo una carga de H,S critica cercana a 30 g

m> h' y una maxima capacidad de eliminacion de 40 gm™ h™'.

100

- 80
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0 20 40 60 80 100
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Figura 5-3 Capacidad de Eliminacion (CE = [concentracion de entrada -
concentracion de salida] X [flujo de aire/volumen de lecho]) y la Eficiencia de
Remociéon ER de H,S en funcién de la carga de H,S alimentada al Biofiltro de

Lecho Escurrido.

Ramirez et al. (2005) reportaron la eliminacion de H,S en un BLE (escala
laboratorio) inoculado con una cepa pura de Thiobacillus thioparus y Bailén Allegue
(2005) con un consorcio del género Thiobacillus, ambos operados bajo condiciones
neutras, reportando cargas méximas alrededor de 25 g m™ h™' con ER> 95%, con TRLV
minimos entre 0.5 a 1.5 minutos. Gabriel y Deshusses (2003) reportaron la eliminacién
de H,S bajo condiciones acidas (pH < 2.2) en un BLE (escala industrial), alcanzando
una carga critica de 100 g m> h”' combinando TRLV de 1.5 a 2.2 segundos con una
concentracion de entrada de 30 ppm, (probable limitacion por la transferencia de H,S en
la fase liquida, estimando 76 g m™ h™' como tasa maxima de absorcion). Las diferencias

entre los resultados pueden deberse a varias razones, como el tamafio de la escala

98



Eliminacion de H,S en biorreactores alcalinos

(laboratorio o industrial) usado la actividad sulfooxidante intrinseca entre los diferentes
microorganismos empleados (acidofilos, neutrofilos y alcalodfilos) y la cantidad de
biomasa.

Por otra parte, el sistema BLE separa los dos principales procesos involucrados
en la remocién de H,S. El primero es la absorcion del H,S en una solucion acuosa
alcalina, que reacciona con los radicales OH™ para formar varias especies de sulfuro
(H>S, HS  y S%); la segunda fase es la biodegradacion aerobia que convierte el sulfuro y
sus intermediarios a sulfato. En la ausencia de actividad sulfooxidante por parte de los
microorganismos, la segunda etapa transformaria el sulfuro en condiciones Oxicas a
pentasulfuro y tiosulfato a velocidades de reaccion de consideracion (Gonzalez-Sanchez

y Revah 2007).

5.1.2 Consumo de NaOH

Como fue mostrado en la figura 5-1, en la mayoria de las etapas de operacion del
BLE el sulfato fue el principal compuesto azufrado producido por la oxidacion biologica
(ecuacion 1-10). El azufre elemental bajo condiciones ambientales, es producido
mayoritariamente por via bioldgica, pero no fue detectado durante la operacion del BLE,
debido a que la relacion molar o de consumo O,/HS" (ecuacion 5-1) fue superior a 0.5
en todo momento. Los resultados de esta evaluacion se muestran en la figura 5-4.
[H,S] Hoy, Dy s

o= [0 ] g consumo (5_1)
2

g consumo HHZS mod 0,

Cuando las cargas de H,S fueron superiores a la carga critica, la reaccion oxica
fue favorecida, produciendo intermediarios azufrados, aunque la produccion de sulfato
se mantuvo predominante.

Debido a la mayoritaria produccion de sulfato durante la operacion del BLE, se
puede esperar un descenso en el pH del liquido recirculante, pues a partir de un mol de
H,S que es absorbido en el liquido, un proton es producido por el proceso de absorcion
(ecuacion 1-8) y otro proton mas desde su oxidacion biologica hasta sulfato (ecuacion
1-10).

El pH del liquido recirculante se mantuvo constante en un valor de 10, mediante
la adicion controlada de NaOH. La velocidad molar de consumo de NaOH durante la

operacion continua del BLE fue mayor a la esperada por los procesos de absorcion y
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a, mol O, (mol H,S)*
H
o
1

Figura 5-4. Relacion molar de consumo O,/HS'.

oxidacién bioldgica del H,S (figura 5-5), debido a la significativa absorcion de CO,
proveniente del aire. La absorcion del CO, es muy favorecida a pH alcalino,
provocando la acidificacion el medio donde se absorbe (Zeng 1995). Pensando en la
aplicacion del proceso en casos donde se usan corrientes liquidas causticas sin fuente de
carbono inorganico disuelto, la absorcion del CO, proveniente del aire en el liquido
alcalino puede ser conveniente para suministrar carbono a los microorganismos, sin la

necesidad de adicionar sales carbonatadas al medio liquido.
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Figura 5-5. Velocidad de consumo de NaOH y su relacion

Con la finalidad de estimar la contribucion de la absorcion de CO, en la
acidificacion del liquido recirculante, el BLE fue operado s6lo como un absorbedor de
H,S anoxico (aunque con biomasa en el BLE), donde la oxidacién quimica y bioldgica
fueron suprimidas por la dilucion de H,S en N, en lugar de aire. Un TRLV de 6
segundos y una concentracion de entrada de H,S de 18 ppm, fueron aplicadas en la
operacion. La figura 5-6 muestra la operacion de la etapa de absorcion andxica, donde
las eficiencias de remocién disminuyen hasta un 50%, con la acumulacion prevista de
sulfuro.

Se estim6 una velocidad promedio de consumo de OH™ de 2.8 mmol OH h’'
durante la neutralizacion de los protones generados por la absorcion del H,S anodxica,
con una velocidad promedio de 3.7 mmol H,S h'l, asi se estimo una relacion molar de
consumo OH/H,S de 0.76. A partir de la ecuacion 1-8 se puede esperar que 1 mol de
OH’ neutralice 1 mol de H,S absorbido. Si se supone que el BLE es operado en
condiciones aerobias, el H,S absorbido puede ser oxidado totalmente hasta sulfato,

entonces la velocidad de consumo de OH se debe duplicarse, es decir 5.6 mmol OH h™.
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Figura 5-6. Operacion abiotica del Biofiltro de Lecho Escurrido para la absorcion de
H,S a TRLV de 6 segundos. (a) Operacion en la fase gas, (b) Operacion en la fase
liquida.

El experimento andxico, fue precedido por la operacidon continua del BLE por 15
dias bajo las mismas condiciones de operacion pero con aire como medio de dilucion.
Se puede considerar en esta etapa, que los procesos de absorcion de H,S y CO, ademas
de la producciéon biologica de sulfato ocurren simultdneamente. Se alcanzé una ER
cercana a 99% y una velocidad promedio de consumo de OH™ de 8.5 mmol h™'.

La diferencia entre las velocidades de consumo de OH™ entre la prueba aerobia y
la andxica de eliminacion de H,S, estim6 que alrededor del 30% del NaOH adicionado

fue usado para neutralizar los protones generados s6lo por la absorcion del CO,. Esta
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evaluacion es valida para las condiciones de operacion aplicadas, pudiendo variar
dependiendo de los flujos de gas y liquido aplicados. Aunque la concentracion de CO,
en el aire (350 ppm,) es mayor que la concentracion de H,S entrante, el CO, no se
absorbe mayoritariamente debido a que su velocidad de reaccidon con los iones OH™ es
menor que la correspondiente velocidad de reaccion del H,S disuelto en condiciones

alcalinas (Danckwerts 1970), la cual es considerada como instantdnea.

5.1.3 Evaluacion experimental de la constante de Henry modificada del H,S bajo
condiciones alcalinas (Hmod)

A partir de la figura 5-6, se consider6 que después de la hora 6, el BLE
funcionando en forma anodxica alcanz6 un pseudo-estado estacionario con respecto a las
concentraciones de H,S a la salida del BLE y la concentracion de sulfuro en el liquido.
Por lo anterior se evalud la constante de Henry modificada en forma experimental,
considerando la particion del azufre en ambas fases gas y liquido (ecuacion 1-13),
resultando un valor de 0.0021. Este valor fue 5 veces menor al estimado tedricamente,
donde se considera equilibrio termodindmico, ademas de que la absorcién del H,S se

realiza en agua sin sales.

5.1.4 Estimacion del factor de mejora E de la absorcion de H,S en el BLE

alcalino

La figura 5-7 muestra el efecto del pH sobre el factor de mejora E. Se puede
observar que pH > 8 incrementan exponencialmente el factor de mejora. Lo anterior
esta relacionado con la mayor disponibilidad de iones OH que reaccionan en forma
instantanea con el H,S disuelto (ecuacién 1-8). Lo anterior justifica el empleo de
condiciones alcalinas para la absorcion del H,S, aunque se podria usar una soluciéon con
pH superiores 10, pero la condicion alcalina estara acotada por la actividad catalitica del

CAS en el biorreactor, la cual diminuye notablemente su a pH > 10.
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Figura 5-7 Efecto del pH sobre el factor de mejora E, a una concentracion

[HaS]ent = 18 ppm,

Por otro lado se evaluo el efecto de la concentracion de entrada de H,S sobre el
factor de mejora E. Los resultados se muestran en la figura 5-8, donde para el caso de
las concentraciones de entrada de H,S de 2.5, 10 y 18 ppm,, se lograron factores de
mejora de 747, 187 y 104 respectivamente. Estos factores de mejora significan que bajo
las mismas concentraciones de entrada de H,S, la cantidad de gas absorbido en un
tiempo dado en una solucioén acuosa con pH 10, seria £ veces mayor que la cantidad que
se absorberia en ese mismo tiempo pero en una solucién acuosa sin reaccion quimica,
por ejemplo una solucion a pH< 7. Cabe mencionar que £ no tiene el mismo valor a lo
largo de la columna empacada, pues existiran gradientes axiales de concentracion de

H,S.

104



Eliminacion de H,S en biorreactores alcalinos

8007
. 700/
10 600
- 500/
10 \ R 400!
10° '\ 200]
7 n
. - 100/ T
10 \ 0
024 6 8101214161820

K 10° "~ [H,S] , (ppm,)

10" 10° 10? 10" 10° 10" 10° 10° 10" 10° 10° 10’
[H,S], (ppm )

Figura 5-8. Efecto de la concentracion de entrada de H,S sobre el factor de mejora E

5.1.5 Determinacion del paso limitante en la eliminacién de H,S gaseoso en el
BLE

La tabla 5-1 muestra las estimaciones de los coeficientes volumétricos
individuales kga y kza y del coeficiente volumétrico global Kga como funcion del
tiempo de residencia TRLV, la concentracion de entrada de H,S y del factor de mejora
(E), éste ultimo calculado para la absorcion de H,S en una solucion acuosa a pH 10.

Los coeficientes volumétricos individuales de transferencia de masa kga y kra
son parametros fisicos y no dependen de la naturaleza quimica del sistema. Se debe
observar que el BLE fue operado a una velocidad de recirculacion de liquido constante,
que representa una velocidad lineal a lo largo del lecho de 1.7 m h™'. Una variacién de
kra puede esperarse bajo las condiciones que oper6 el BLE, debido a que la reduccion
en los TRLV implicé aumentar los flujos de gas, lo que provocaria un incremento en el

mezclado de la fase liquida, ademds que podria afectar el area superficial de transporte
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a. Kim y Deshusses (2006) quienes determinaron experimentalmente el kza para el

empaque empleado y los rangos de operacion reportados en esta tesis, consideran que el

mezclado provocado por el incremento en el flujo de gas no impacta en forma

significativa el kza, asi que se consider6 un valor constante durante toda la

experimentacion. Para el caso de kga, éste siguid la tendencia proporcional esperada con

el flujo de gas.

Tabla 5-1 Estimaciones de los coeficientes volumétricos individuales kga y kza y del

coeficiente volumétrico global K¢a, bajo diferentes condiciones de operacion del BLE

[HS Jent, kia, kea x 10°, Koa x 10°,
IRLV,s 1 13 1 13 1

(ppm,) (h™) (molh" m~atm™) (molh™ m™ atm™)

1.1 2.5 80378 4.5 11.95 10.45

2 25 80378 4.5 6.57 6.09

4 2.5 80378 4.5 3.29 3.16

6 2.5 80378 4.5 2.19 2.13

1.1 10 28311 4.5 13.07 9.03

2 10 28311 4.5 7.19 5.77

4 10 28311 4.5 3.60 3.20

6 10 28311 4.5 2.40 2.22

1.1 18 13059 4.5 13.55 6.76

2 18 13059 4.5 7.45 4.80

4 18 13059 4.5 3.73 2.92

6 18 13059 4.5 2.48 2.10
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Figura 5-9 Comparacion de los flujos masicos por unidad de volumen de lecho
maximos de H,S en condiciones alcalinas, con las capacidades de eliminacion CE bajo

diferentes [HzS]ent, (@) 2.5 ppm,, (b) 10 ppm, y (c) 18 ppm,.

La figura 5-9 muestra los flujos masicos por unidad de volumen de lecho
maximos de la absorcion de H,S en el BLE alcalino, y estos son comprados con las
capacidades de eliminacion CE alcanzadas por el BLE bajo las mismas condiciones de
operacion. Para los casos donde las lineas de CE y (Jr a) se superponen, indica que el
BLE funcion6 a su maxima capacidad, limitado unicamente por la transferencia maxima
de masa. Para los casos donde las lineas se separan, se puede decir que bajo esas

condiciones de operacion existio limitacion por reaccion biologica, manifestandose con
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mayor magnitud en el caso de la mayor concentracion de H,S de entrada y a TRLV
menores a 2 segundos.

La figura 5-10 muestra la relacion de los flujos masicos por unidad de volumen
de lecho en la absorcion de H,S en la condicion con reaccidon (Jr a) con respecto a la
condicién hipotética sin reaccion quimica (J a) la cual puede presentarse durante la
absorcion de H,S en una solucion acida (pH < 7).

Se observa que Jr a/J a aumenta notablemente cuando los TRLV se acortan, esto
se debe a la disminucidon de la resistencia a la transferencia de masa en la pelicula
gaseosa, como consecuencia del incremento en los flujos de aire. Este efecto no tiene
impacto en J a, pues la resistencia principal a la transferencia de masa es la pelicula del
liquido. Esta relacion tambien se incrementa aunque con menor magnitud inversamente
con la concentracion de entrada de H,S, lo cual esta de acuerdo con la tendencia que
predijo el factor de mejora E, pero no con la magnitud; pues £ no contempla la
geometria de la columna y empaque ademas de los patrones de flujo del gas y del
liquido en el BLE, cuyos efectos son considerados en los coeficientes individuales kza y
kca.

De esta forma, se demuestra que la velocidad de absorcion del H,S gaseoso a
una fase liquida alcalina se incrementa notablemente con respecto a la velocidad de
absorcion en condiciones sin reaccion quimica. Esto pude tener un impacto sobre las
dimensiones de la columna de absorcidon, cuando el proceso se realiza en un liquido
alcalino o 4cido (pH < 7).

En el caso del BLE alcalino, el reto es mejorar la actividad sulfooxidante del
CAS para poder obtener mayores CE en el sistema de biofiltracion, pues como se ha
demostrado, la columna y el material de empaque con un liquido alcalino en
recirculacion, transfiere a la maxima capacidad posible el H,S, pues la resistencia del

lado del liquido fue eliminada.
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Figura 5-10 Incremento de la velocidad de la absorcion de H,S en una

solucion a pH 10 con reaccidon quimica, en relacion a la velocidad de

absorcion sin reaccion quimica (pH < 7).

Globalmente durante la operacion del BLE, se ha demostrando que la

gm>h.

biofiltracion alcalina de altos flujos de gas contaminados con bajas concentraciones de
H,S, puede ser llevada a cabo con altas eficiencias de remocidn, sobrepasando una de
las principales limitantes de la biofiltracién que es la resistencia a la transferencia de
masa en la pelicula liquida, de esta forma solo la actividad catalitica del CAS determind

el limite en la biodegradacion del H,S en el BLE, comenzando a cargas superiores a 40

5.1.6 Efecto de la velocidad de recirculacion en la remocién de H,S

Los resultados mostrados en la figura 5-11, fueron evaluados después de una

hora de provocar un cambio en la velocidad de recirculacion del liquido recirculante,
que ha sido representado como una velocidad lineal axial (Uz), la cual tiene influencia

directa en el transporte convectivo gas-liquido.
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Figura 5-11. Efecto de la velocidad de recirculacion sobre la remocion de

H;,S. [H,S] entrada = 18 ppm,

El BLE fue sometido a cargas de 48.7 y 24.4 g H,S m™ h™' provenientes de TRLV
de 2 y 4 segundos respectivamente, con una concentracion de entrada en ambos casos
de H,S en 18 ppm,. La primera carga, como se demostréo en la seccion 5.1.1, se
encuentra en la zona limitada por la reaccion bioldgica, por tanto la velocidad de
recirculacion no tuvo efecto apreciable en la remocion del H,S. En la segunda carga
ocurrid lo contrario; el incremento en la velocidad de recirculacion mejord el transporte
convectivo gas-liquido implicado en Kga, provocando un aumento en la tasa de

reaccion bioldgica y consecuentemente una mejoria en la capacidad de eliminacion de

H,S.
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5.1.7 Balance de Azufre

No fue posible cerrar el balance de azufre entre las fases liquida y gaseosa a
partir de las de velocidades de desaparicion de H,S de la fase gas y los compuestos
azufrados disueltos que pudieron ser cuantificados en el liquido recirculante. Las
mayores desviaciones se presentaron cuando el BLE fue operado a velocidades de carga
cercanas o mayores a la carga critica, donde la reaccion biologica fue incapaz de
convertir las especies de sulfuro disueltas en especies cuantificables de azufre tales
como el tiosulfato y el sulfato. Por tanto se realiz6 un balance acumulado de azufte,

resultando mas aproximado, donde se considerd solo la produccion de sulfato.

2- . s
L HZS -S consumo o SO4 -S produccién A YSOZ'/HJS
7000 ———r———— 7
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Figura 5-12. Balance Acumulado de Azufre considerando al sulfato como unica

especie soluble.

En la figura 5-12 se puede observar que inicialmente el H,S que desaparece en el
BLE fue convertido a sulfato, con un rendimiento molar acumulado maximo (SO42'
/H,S) muy cercano al tedrico que es de 1.0. Después de dia 40 el BLE fue alimentado a
velocidades de carga superiores a la carga critica, donde el rendimiento acumulado

(SO4*/H,S) disminuy6 indicando la oxidacién parcial del sulfuro y la acumulacion de
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intermediarios, promovidos probablemente por la oxidacién oxica del sulfuro

(Gonzalez-Sanchez y Revah 2007).

5.1.8 Efecto de la longitud axial del lecho empacado en la remocién de H,S

La operacion del BLE fue llevada a cabo a contracorriente, por tanto se puede
esperar que existan perfiles axiales de concentracion, tanto en la fase gaseosa y liquida.
Para la fase liquida no se encontré dependencia axial en las concentraciones de sulfuro,
debido a que la velocidad de recirculacion empleada mantuvo la fase liquida en
comportamiento tipo tanque agitado. La fase gaseosa al ser una corriente de un sélo
paso a través del lecho empacado, si presentd perfiles axiales a lo largo del lecho, los

cuales son representados como variaciones en la ER en la figura 5-13.
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Figura 5-13 Eficiencia de Remocion axial en el BLE para diferentes concentraciones de

H5S a la entrada con un TRLV de 4 s.

Como puede observarse de la figura 5-13, el lecho empacado fue subutilizado

bajo las condiciones de alimentacion indicadas (Q,, s <23 g m™ h™), donde casi la

mitad del lecho no present6 actividad sulfooxidante. Si se considera que la CE maxima
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fue de 40 g m™ h'y se compara con la mayor carga lograda en la figura 5-13, nos indica
que la CE es una funciéon directa del volumen del lecho, donde las dimensiones de

disefio dependeran de las O, ¢ a tratar.

Por otro lado, debido a la existencia de los perfiles axiles en la concentacion de
H,S, se pueden esperar perfiles axiales de la densidad microbiana en forma de
biopelicula a lo largo del lecho. Este efecto debe considerarse en el disefio y operacion

del BLE, donde durante su arranque y/o operacion a bajas @, s, se debe promover la

formacion de biopelicula a lo largo de todo el lecho, con la finalidad de utilizar toda su
capacidad catalitica, y convertir asi al BLE en un sistema robusto. En este trabajo se
propuso crecer la biopelicula sobre el lecho, alimentando tiosulfato en el liquido
recirculante, donde en la seccion 3.1.1. se demostré su compatibilidad con el CAS.
Cuando el CAS consume mayoritariamente tiosulfato, y éste ultimo se reemplaza por

sulfuro, se ha observado que el consorcio no pierde la capacidad catalitica de oxidarlo.

5.1.9 Determinacion de la Degradacion de Sulfuro en el Biofiltro de Lecho

Escurrido

La degradacion del sulfuro en un BLE, puede ser llevada a cabo por la biomasa
suspendida y en la biopelicula formada sobre el lecho empacado. Se realizd la
cuantificacion de la biomasa en cada forma de agregacioén y de su respectiva actividad
sulfooxidante. Por tanto se pudo determinar la actividad biologica global maxima dentro
del BLE y establecer si el proceso de eliminacion de H,S en condicion alcalina, fue
limitado por transferencia de masa o por la reaccion bioldgica. La cuantificacion de la
degradacion del sulfuro en cada forma de agregacion de la biomasa, fue determinada
indirectamente por la técnica de la respirometria, donde consideramos solo la reaccion
de oxidacion total del sulfuro a sulfato (ecuacion 1-10).

Durante la operacion continua el BLE, se realizaron determinaciones periodicas
de la velocidad especifica de respiracion del CAS suspendido en el liquido recirculante.
Cuando el BLE fue apagado y desmontado, se realizo el desprendimiento no destructivo
de la biopelicula formada por el CAS sobre el material de empaque, donde
inmediatamente después se determind la biomasa total en forma de biopelicula y su
velocidad de respiracion especifica. La tabla 5-2 presenta los resultados obtenidos.

La velocidad de respiracion especifica en la biomasa suspendida fue mayor que

la evaluada para la biomasa en forma de biopelicula, aunque la velocidad de consumo
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de oxigeno fue mucho mayor en la biopelicula, debido a la gran diferencia entre la
cantidad de biomasa presente en el BLE como biopelicula y en forma suspenda. A partir
de la ecuacion 1-10, se determind la capacidad de eliminacion de H,S en el BLE, y se
identifico que aproximadamente el 95% del H,S absorbido fue degradado en la
biopelicula y el restante por la biomasa suspendida.

Se observa que la densidad de biomasa en forma de biopelicula, resultdé similar
con la estimada de Gabriel y Deshusses (2003) pero la actividad sulfooxidante o
velocidad de respiracion resultd 4 veces menor que la estimada por los anteriores

autores.

Tabla 5-2. Determinacion de la actividad sulfooxidante en el Biofiltro de Lecho

Escurrido.

Forma de agregacion de la

_ Biopelicula Suspendida
Biomasa
Cantidad de Biomasa (gprot) 7.734 0.183
Densidad de biomasa (gprot m'3reactor) 1590 (1280)* 37.6
q0;
1 0.022 (0.081)* 0.054
(mmol Oy gyro¢ min™)
Velocidad de consumo de oxigeno
disuelto (mmol min™) 0.167 0.010
CE extrapolado,
P 34.341 2.042
(mmol O, m™ min™)
CE extrapolado,
P 35.028 2.083
(gH,Sm™ h™)
Degradacion de Sulfuro (%) 94 .4 5.6
CE . Total, (g H,S m™ h™) 37.111

* Datos estimados a partir de Gabriel y Deshusses (2003)

La capacidad de eliminacion maxima de H,S en el BLE estimada a partir de la
velocidad de respiracidn, resulté en 37 ¢ m™ h™'. La figura 5-3 indica una capacidad de

eliminacion méaxima de alrededor de 40 g m> h'! de H,S, la cual es similar con la

114



Eliminacion de H,S en biorreactores alcalinos

evaluada indirectamente por respiracion, lo que demuestra la validéz de la
estequiometria bioldgica propuesta, es decir la oxidacion total del sulfuro a sulfato
(ecuacion 1-10). La CE méxima evaluada, nos confirma que el BLE fue limitado por la
reacciéon biologica (baja actividad sulfooxidante). Gabriel y Deshusses (2003)
reportaron una carga méaxima de eliminacion de H,S de 100 g m™ h', donde las
diferencias entre las actividades sulfooxidantes de los microorganismos empleados en
los sistemas alcalino y 4cido, pudieron provocar las diferencias en las capacidades de
eliminacion entre los dos sistemas.

Si el aumento en la actividad sulfooxidante especifica del CAS no es
satisfactoria, entonces la Unica opcion restante para poder mejorar las capacidades de
eliminacion de H,S, es el incremento en la densidad celular adherida al material de

empaque.

5.2 ELIMINACION DE SULFURO EN UN REACTOR DE RECIRCULACION
BAJO CONDICIONES ALCALINAS.

5.2.1 Arranque y operacion de un Biolavador Recirculacion (BLR) para la

eliminacion de sulfuro.

Un Biolavador de Recirculacion (BLR) inoculado con el CAS (figura 2-4), se
mantuvo en operacion por un periodo de 45 dias bajo condiciones Optimas de
crecimiento. El BLR fue sometido a diferentes cargas de sulfuro, bajo condiciones
controladas de aeracion y velocidad de recirculacion de liquido (Meulepas 2003). El
incremento en las cargas de sulfuro se realizod con la finalidad de evaluar la respuesta y
las limitaciones del BLR.

Se realizaron determinaciones periddicas de las especies azufradas disueltas y
del potencial de 6xido-reduccién ORP en la solucion del reactor. La figura 5-14 muestra
el desempefio global del BLR durante el periodo de estudio, sefialando las diferentes
etapas experimentales.

Etapa (a) -2— 0 dias. El BLR fue inoculado con el CAS (10% vol) proveniente
de un cultivo continuo alimentado con sulfuro, y al igual que el BLE descrito
anteriormente se promovio la aceleracion del crecimiento del CAS, adicionando como
fuente de energia tiosulfato, con una concentracion final dentro del BLR de 80 mmol L~

', El sistema fue operado como un cultivo por lote, hasta después del segundo dia,
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cuando el BLR registrd la completa oxidacion del tiosulfato a sulfato (ORP de +70 mV)

y una concentracion de biomasa de alrededor de 230 mgp,ot Lt
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Figura 5-14 Desempefio un reactor de células retenidas para la remocion de sulfuro,

bajo condiciones alcalinas.

Etapa (b) 0- 27 dias. Se inici6 la alimentacion continua solamente de sulfuro
como fuente de energia y medio mineral (como se muestra en la figura 2-4) a una tasa
de dilucion de D = 0.041 h™' y una concentracion variable de sulfuro de 50 y 100 mmol
L. En esta fase se observa que la concentracion de biomasa suspendida disminuyd

como resultado del incremento en las cargas de sulfuro, donde se alcanzaron
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concentraciones de sulfuro de hasta de 7 mmol L™ (ORP = -420 mV) dentro del BLR,
que inhibieron la velocidad de crecimiento del CAS. La actividad sulfooxidante también
se vi6 afectada, evaluando un rendimiento a sulfato en este punto de un 55%, lo cual
provocd la acumulacion de polisulfuros y tiosulfato por via quimica. Por inspeccion
visual, no se observo la coloracion blanca de la suspension en el BLR, tipica cuando
existe produccion de azufre elemental.

La modificacion en la concentracion de biomasa junto con el cambio en los
rendimientos a sulfato en el BLR, nos confirmd la directa relacion que existe entre la
velocidad de crecimiento y la capacidad sulfooxidante.

Con repecto a la operacion del BLR, a medida que la velocidad de carga de
sulfuro fue incrementada, fue necesario aumentar alimentacién de oxigeno disuelto al
BLR, via incremento en la velocidad de recirculacion. Esta ultima accion provocd que la
retencion de la biomasa dentro del reactor no fuera la esperada, debido a las altas
velocidades lineales provocadas por la recirculacion, de hasta 8.8 m h', Velasco et al.
(2004) reportaron una velocidad de sedimentacion de floculos de biomasa sulfooxidante
de 2.2 m h™' para un tamafio de particula entre 5 a 100 pm, por tanto dificilmente la
biomasa podré ser retenida en el reactor cuando la recirculacion exceda esta velocidad
de sedimentacion.

La formacion de biopelicula sobre la superficie del empaque no fue apreciable a
simple vista, mas adelante se dan algunas estimaciones.

Etapa (c) 27- 45 dias. Se cambio la estrategia de alimentacion, disminuyendo la
tasa de dilucién a D = 0.021 h™' e incrementando las concentraciones de sulfuro de
entrada a 50, 200, 300 y 400 mmol L. Hasta el dia 30 la concentracion de biomasa
suspendida se increment6 nuevamente y los rendimientos a sulfato alcanzaron un 100%
sin la produccion de tiosulfato. Durante el dia 25 y hasta el dia 28, el BLR fue
alimentado con una concentracion de sulfuro en el influente de 300 mmol L™ resultado
una carga de sulfuro de 100 mmol L™ d”', durante este periodo se registrd una eficiencia
de remocion de mas del 99%, donde la transformacion bioldgica del sulfuro alimentado
produj6 azufre elemental con un rendimiento de 10% y sulfato. Lo anterior nos indica el
papel fundamental que desepefia la biomasa en la transformaciéon del sulfuro a
productos mas oxidados como el azufre elemental y el sulfato. Durante esta etapa se
alcanzé la mayor concentracion de biomasa suspendida en forma sostenida, que fue de

130 mgpyoc L.
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Después del dia 35, el sistema fue sometido a una carga de sulfuro de hasta 200
mmol L' d”', donde nuevamente se observaron los sintomas de limitacién biolégica
sulfooxidante (ORP< -400mV y produccion de tiosulfato) debida al efecto inhibitorio
provocado por la acumulacion de sulfuro. Se registraron en este ultimo periodo
rendimientos a sulfato de 20 a 40%, pero con acumulacion de sulfuro y produccion de
tiosulfato. La eficiencia de remocion de sulfuro en el peor de los casos fue de 95%, sin
embargo la acumulacion fue suficiente para inhibir el proceso bioldgico. Por tanto una
fase de recuperacion de la densidad fue necesaria, bajando la carga de sulfuro hasta 25
mmol L™ d™.

Durante esta etapa tampoco se logré promover la retencion celular, incluso como
se vera mas adelante, la biopelicula formada sobre el material de empaque de PVC fue
muy pobre. Janssen et al. (1997) ha reportado la mayor velocidad volumétrica de
oxidacion de sulfuro en un valor de 188 mmol L™ d”' en un reactor con células retenidas
funcionando bajo condiciones de pH acido. Obtuvo una eficiencia de eliminacion de un
90% y un rendiento a azufre elemental del 80%. Las diferencias entre las capacidades
de eliminacion de sulfuro, que han sido reportadas para sistemas biologicos que
funcionan a pH écido-neutro y pH alcalino, probablemente se deba a que el CAS posee
menores actividades sulfooxidantes que los microorganismos acido-neutrofilos. Esta
desventaja se relaciona con la dificultad de los organismos alcalofilos a transportar sus

nutrientes desde el medio acuoso hasta el interior de la célula (Krulwich ef al. 2001).

5.2.2 Balance acumulado de Azufre

La figura 5-15 muestra un balance acumulado de las especies de azufre
cuantificadas durante toda la operacién del BLR, como fueron el sulfuro de entrada, el
tiosulfato y sulfato producidos. Las desviaciones de los puntos por debajo de la linea del
balance ideal, indican las especies azufradas que no pudieron ser cuantificadas, como
fue el caso del pentasulfuro, sulfito, azufre elemental entre otros. El rendimiento

acumulado a sulfato confirma la tendencia anterior.
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Figura 5-15. Balance acumulado de azufre durante la operacion continua del BLR

5.2.3 Biomasa adherida (biopelicula) a soportes

Al final de todos los experimentos, se desmontd el sistema experimental y se
evalu6 la capacidad de formacién de biopeliculas por parte del CAS sobre las
superficies expuestas del BLR al liquido recirculante. Los resultados mostrados en la
tabla 5-3, reportan la cantidad de biomasa adherida por unidad de area de soporte. La
biomasa total adherida (biopelicula) sobre las superficies del BLR apenas representd un
incremento de la biomasa total dentro del BLR en un 50%, referido a la maxima
concentracién de biomasa alcanzada en los cultivos suspendidos fue de 250 mgpo L™

Los andlisis de la cantidad de biomasa adherida (biopelicula) a diferentes
superficies que conformaron el BLR, nos ratifica que el sistema experimental fue
incapaz de retener la biomasa formada, ya sea por sedimentacion o por la formacion de
biopeliculas. Las causas probables, se exponen a continuacion.

Por un lado las bajas velocidades de recirculacion implican bajas cargas de

oxigeno disuelto alimentado al reactor principal, y por el otro lado altas velocidades de
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recirculacion no promueven la retencion celular por sedimentacion dentro del reactor
principal. Ademas se observa una clara incompatibilidad para formar biopeliculas entre
el empaque de PVC sumergido y el CAS, lo cual no ocurri6 para el caso de la superficie
de vidrio que conformo al BLR.

La explicacion de la incapacidad de la biomasa de adherirse sobre los soportes
probados, podria estar relacionada con las propiedades hidrofilicas-hidrofébicas de las
superficies de los soportes y de la biopelicula, bajo la condiciones de pH alcalino
(Hamadi et al. 2005). Esta posibilidad fue explorada, probando diferentes soportes con
diferentes grados de hidrofobicidad, y determiando también la hidrofobicidad de la
biopelicula. Las determinaciones cualitativas de la hidrofobicidad, se realizaron a través
de la medicion del angulo de contacto de una gota de medio mineral sobre la superficie
del empaque o biopelicula (Hamadi et al. 2005). La fibra de Nylon y el vidrio fueron los
materiales de empaque con un angulo de contacto muy similar a la biopelicula,
alrededor de 55°, es decir los mas hidrofilicos; mientras que el material de PVC resulto
con el angulo de contancto mas grande 80°, es decir el empaque mas hidrofobico. Segin
Hamadi et al. (2005) la similitud entre las propiedades superficiles hidrofilicas-

hidrofébicas entre el empaque y la biopelicula, puede mejorar su formacion.

Tabla 5-3. Resultados de adherencia de biomasa en soportes

o Biomasa adherida Densidad aparente Area especifica
Superficie 3 3 -
(mgbiomasa cm empaque) (g cm empaque) (Il'l m ernpaque)

Vidrio

5.11 0.002
(aerador)
Vidrio

1.14 0.001
(reactor)
Fibra de

12.18 0.103
Nylon 700
Empaque

0.07 1.450 2.23
PVC

De la tabla 5-3 se puede inferir que la propiedad hidrofilica del vidrio en ambos

recipientes y de la fibra de nylon favoreci6 la adherencia de la biomasa. Para el caso del
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PVC cuya propiedad hidrofébica es bien conocida, no favorecié la formacion de
biopelicla sobre su superficie. También se puede notar que las diferencias en la
condiciones de oxigeno disuelto y de turbulecia presentes en el aerador y el reactor no
fueron las mismas, lo que promovié la formacion de diferentes cantidades de
biopelicula. Se propone a la fibra de Nylon como un material de soporte para futuras
experiencias con este tipo de reactor, pues posee un area especifica muy superior a los
empaques probados, lo cual incrementaria la cantidad de biomasa que podria ser

expuesta al sulfuro.

5.2.4 Respuesta dinamica del BLR a tres diferentes sustratos azufrados

Se evalud la respuesta dindmica del BLR adicionando tres diferentes sustratos
azufrados en diferentes tiempos y precedidos de la estabilizacion del CAS por un
cultivo continuo.

La figura 5-16 muestra la respuesta dindmica de los cultivos en lote, cuando
fueron sometidos a una concentraciéon de azufre total dentro del BLR de 31 mmol L. El
orden de adicion fue: tiosulfato, pentasulfuro y sulfuro. La concentracion de biomasa
suspendida se mantuvo sin cambios significativos, durante esta serie de pruebas,
alrededor de un valor de 250 mgpyor, Lt

Se puede observar el comportamiento de limitacion por reaccion biologica para
los casos del pentasulfuro y sulfuro, debido a la inhibicidn de la actividad sulfooxidante
que provoca el sulfuro y probablemente el pentasulfuro a concentraciones mayores a 3
mmol L™ (figura 4-4). El caso de la adicién de tiosulfato, mostro ser el sustrato que mas
rapido se degrado, observando que la produccion de sulfato y el incremento en los

valores del ORP aumentaron mas rapido.
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Figura 5-16 Cultivo en Lote en un reactor de células retenidas para la remocion de
sulfuro, bajo condiciones alcalinas. Concentracion inicial del compuesto azufrado de 31
mmol L. (a) Respuesta dindmica del ORP debida al consumo de tiosulfato,
pentasulfuro y sulfuro. (b) Concentracion de productos generados por el consumo de

tiosulfato, pentasulfuro y sulfuro.

La tabla 5-4 muestra las velocidades promedio estimadas de degradacion de
moles de azufre para los diferentes sustratos azufrados probados. Los criterios de
tiempo considerados se muestran con los cruces formados por las lineas dibujadas sobre

el grafico 5-17.
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De esta prueba se puede decir que la oxidacion bioldgica de intermediarios
azufrados provenientes de la oxidacion quimica del sulfuro puede ser conveniente, con
la finalidad de incrementar las cargas y eficiencias de degradacion de sulfuro, como se
mostrd en el capitulo 4 mediante la modelacion y simulacion del proceso sulfooxidante

alcalino.

Tabla 5-4 Estimacion de las velocidades promedio de degradacion en un cultivo

por lote en el BLR.
Tiempo de Azufre Velocidad Volumétrica de
Sustrato consumo consumido consumo
(h) (mmol L™ (mmol SL' h™)
Tiosulfato 17.9 31 1.73
Pentasulfuro 27.4 31 1.13
Sulfuro 32.6 31 0.95

Desafortunadamente el pentasulfuro a concentraciones tan altas como 31 mmol
L' en azufre, presentd inhibicion sobre la actividad sulfooxidante, reduciendo la
velocidad de degradacion con respecto a la velocidad de degradacion de tiosulfato en un
35 %, aunque la velocidad de degradacion de sulfuro fue reducida hasta un 50 %.

Se plantea como trabajo futuro, encontrar los limites en las concentraciones de
pentasulfuro que nos maximicen las velocidades de degradacion.

La forma en que evolucionaron los perfiles de ORP para los sutratos azufrados
probados, sugieren que la oxidacion biologica del sulfuro y pentasulfuro, podrian partir

predomiantemente de la formacion del precursor tiosulfato.
5.2.5 Comparacion con otros sistemas experimentales

La tabla 5-5 muestra diferentes sistemas que tratan sulfuro. Se observa que el
proceso aqui reportado se encuentra entre los rangos de cargas de H,S reportados para
otros procesos no extremos. Los sistemas bioldgicos no extremos han sido estudiados
ampliamente, demostrando ser opciones convenientes bajo ciertas condiciones. La

formacion de azufre elemental es una cualidad deseada de un proceso de eliminacion de
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sulfuro, llevado a cabo con éxito por algunos procesos, que son presentados en la tabla
5-5. La produccion de azufre elemental no fue un objetivo de esta tesis.

Actualmente el uso de condiciones alcalinas en procesos bioldgicos no ha sido
reportado. El trabajo logrado en esta tesis demuestra que el proceso puede ser aplicado
con éxito, aunque las tasas de oxidacion especificas son bajas comparadas con procesos
donde se involucran microorganismos no extremofilos.

Por lo tanto aun resta trabajo para conseguir una conveniente aplicacion del
proceso alcaléfilo de eliminacion de sulfuros, por un lado la optimizacion de las
actividades sulfooxidantes de los microorganismos alcaléfilos, y por otro lado trabajo
de ingenieria relacionado con el disefio de reactores que promuevan el incremento en la
densidad celular, ademas de la formacion y recuperaciéon de azufre elemental del
proceso alcalino.

El uso de condiciones extremas en pH para los sistemas reportados en esta tesis,
representan opciones de aplicacion muy especificas, en esta tesis se proponen algunas

de relevancia actual, pudiendo existir otras en el futuro.
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Tabla 5-5. Comparacion de diferentes sistemas aplicados en la eliminacion de sulfuro.

Eliminacion de H,S en biorreactores alcalinos

. : Agregacion de [HS-]ent; OQms., ER Recuperacion .
Escala  Tipo de corriente biomasa pH (MM) @m3nh) (%) de S° (%) Referencia
Sistemas Fototroficos
Lab. Agua Residual Biopelicula 7 0.03 46 95 - Kobayashi et al. (1983)
Lab. Agua Residual Suspendida 7 0.07 18 70 Khanna et al. (1996)
Lab. Agua residual Suspendida 7 0.6-09 44 100 100 Henshaw et al. (1998)
Sistemas Quimidtrofos
. Liquido caustico de . , .

Piloto un lavador de H,S Biopelicula 7-8 -- 250 99 100 Buisman et al. (1993)
Lab. Efluente anaerobio Fléculos 7 7.27 583 90 80 Janssen et al. (1997)

. , Koel.y Yang F.
Lab. Agua Residual Floculos <35 - 96 99 -- (2000)
Lab. Gas amargo Suspendida 7.4 1.1 79 99 -- McComas et al. (2001)

Lecho )
Lab. Sosas Gastadas Fluidizado 7.5 38.8 137 100 - Sipma et al. (2004)
Lab,  ‘\guaResidual Suspendida 7 606 83 100 75 Alcéntara ef al. (2004)
Sintética
Agua Residual Lecho Krishnakumar et al.

Lab. Sintética Fluidizado 8 7.3 312-1250  100-90 90-65 (2005)
Lab. Gas con mal olor Biopelicula 10 3-18ppm, 40 90-99  -- Presente estudio
Lab. Agua Residual Suspendida 10 300 140 >99 -- Presente estudio

Sintética
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Capitulo 5

Durante este capitulo se ha mostrado, que el tratamiento de H,S en bajas
concentraciones en un BLE, inoculado con el CAS, se realizé eficientemente,
alcanzando una carga critica de 40 g H,S m'3react0r h™! con una eficiencia de remocion
cercana al 90%. Con la operacion del BLE se comprobd que el uso de condiciones
alcalinas en el proceso de absorcion de H,S incrementa notablemente la velocidad de
absorcion debido a la eliminacion de la resistencia en la fase liquida a la transferencia
de H,S a la fase acuosa, de esta forma sélo la actividad catalitica del CAS determiné el
limite en la biodegradacion del H,S en el BLE.

La eliminacion biologica de sulfuro en condiciones extremas en pH, salinidad y
acumulacién de sulfato, hacen muy promisorio la aplicacion del CAS en el tratamiento
de corrientes acuosas cdusticas. La carga de sulfuro de 100 mmol L™ d' (140 g HS m’
3react0r h'l) tratada en el BLR fue la mejor en lo que se refiere a la transformacion
bioldgica del sulfuro alimentado hacia productos deseados, como el azufre elemental
con un rendimiento del 10% y la produccion de sulfato. Las capacidades de eliminacion
estan en dentro del rango de sistemas reportados operando con organismos no
extremofilos. La separacion de la oxidacion del sulfuro en dos etapas: quimica y
biologica es conveniente y factible. Por tanto el adecuado disefio de un sistema de
tratamiento de corrientes contaminadas con sulfuro debe considerar primeramente el
incremento en la densidad de biomasa dentro del biorreactor y la reaccion oxica del

sulfuro, con el objetivo de incrementar las capacidades de eliminacion de sulfuro.
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CONCLUSIONES GENERALES Y PERSPECTIVAS

Las potencialidades de aplicacion del Consorcio Alcaléfilo Sulfooxidante en la
remocion de compuestos azufrados reducidos como el H,S bajo condiciones extremas
(pH alcalino, salinidad y acumulacion de produccion sulfato) son prometedoras. A pesar
de que sus actividades cinéticas de crecimiento y sulfooxidacion son ligeramente
menores a las de otro tipo de microorganismos no extremoéfilos que han sido aplicados
con ¢éxito en el tratamiento de compuestos reducidos de azufre, estas se compensan con
las ventajas complementarias asociadas a la mayor capacidad de absorcion y la
aceleracion de reacciones abioticas.

En efecto, la reaccion quimica del sulfuro con el oxigeno disuelto, que es una
parte intrinseca del proceso de oxidacion bioldgica alcalina, y que bajo esta condicion
de pH alcalino, la velocidad de reaccion resultd ser significativa cuando la actividad
bioldgica fue baja o nula. La reaccion quimica con la formacion de pentasulfuro y
tiosulfato, podria ser usada como un recurso que ayude a la desaparicion de la
inhibicion del proceso biologico provocada por altas concentraciones de sulfuro. La
reaccion quimica oxica del sulfuro se considera rapida bajo condiciones alcalinas, esta
condiciébn puede representar una ventaja con miras a mejorar las eficiencias de
oxidacion del sulfuro a sulfato. Los resultados de la simulacion del modelo cinético
propuesto nos sugieren que los procesos de oxidacién quimica y biologica pueden ser
separados, permitiendo el tratamiento de mayores cargas de sulfuro con mejores
eficiencias de remocion.

Bajo el mismo orden de ideas, la aplicacion del Consorcio Alcalofilo
Sulfooxidante en un Biolavador de Recirculacion. La operacion y disefio del Biolavador
de Recirculacion se tratd de separar los procesos de oxidacion quimica y bioldgica. La
separacion de la oxidacion del sulfuro en dos etapas: quimica y bioldgica resultd
factible, aunque durante la operacion del Biolavador de Recirculacion faltoé incrementar
notablemente la densidad de biomasa dentro del biorreactor, lo que hubiera representado
el incremento de las tasas de oxidacion de sulfuro. Se lograron tratar concentraciones de
sulfuro de hasta 300 mmol L' con una carga de sulfuro de 140 g m™ h™' con mas del
99% de eficiencia de remocion, ademas fue la mejor carga en lo que se refiere a la
transformacion biologica del sulfuro alimentado a productos deseados, como el azufre

elemental con un rendimiento del 10% y la produccion de sulfato. Las capacidades
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sulfooxidantes del Consorcio Alcalofilo Sulfooxidante en reactor son comparables con
las reportadas para organismos no extremofilos.

Por otro lado, se realiz6 el tratamiento de H,S gaseoso en bajas concentraciones
(malos olores) en un Biofiltro de Lecho Escurrido inoculado con el Consorcio
Alcaléfilo Sulfooxidante. La operacion del Biofiltro de Lecho Escurrido fue capaz de
tratar concentraciones de hasta 10 ppm, con tiempos de residencia de lecho vacio
menores a 2 segundos, registrando una carga critica de 40 g H,S m™ h™ con una
eficiencia de remocion cercana al 90%. Se demostr6é que la velocidad de absorcion del
H,S gaseoso a una fase liquida alcalina se incrementa notablemente con respecto a la
velocidad de absorcion en condiciones écidas, especialmente a tiempos de residencia
menores a 2 segundos. El reto es mejorar la actividad sulfooxidante del Consorcio
Alcalofilo Sulfooxidante, teniendo como limite la segunda restriccion del sistema, es
decir el flux por transferencia en la fase gas. El incremento en la densidad celular
adherida al material de empaque es un medio que podria incrementar las capacidades de

eliminacion volumétricas de H,S.
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Apéndice

APENDICE

Derivacion del coeficiente volumétrico individual del lado del gas (kca)

Se realiz6 un balance diferencial en la fase gas, alrededor de un elemento diferencial de

area de la columna empacada.

—F Y, Z+AZ]_kGa(pAb _p*A[)AZ =0

gas

1
—[F
7[1"2[ gasyAz

Se divide toda la expresion entre Az

z+Az ]

1 [F;rasyAZ_F;)asyA

o Az —kga(p,, _p*Ai):O

Se aplica el concepto de la derivada, tomado el limite cuando Az -0

1 . [Fas y _FHS y + ] *
”rz El}}) 8 Alz AZg Alz4Az :PkGa(yAb_yAi)
Resultando

1 d[F, y,] .
_F;—ZA:PkGa(yAb =¥ )

F,. dy .

_ﬁd_;: Pkca(yAb -y Ai)

Reacomodando la anterior expresion, resulta

P dy,

zr’ P V=Y 4)

=k,adz

Multiplicando toda la expresion por 1/L

F 1
- b, —=—k.adz
ar"PL(y,—-y ) L

Integrando a lo largo de la columna

gas

ﬂ-rz PL ysal (yAb_y*Ai) L 0

F yqent L
[ D L1y aa

139



Apéndice

De acuerdo con la definicion del promedio, se obtiene la expresion para el coeficiente

individual volumétrico y promedio del lado del gas, a lo largo de la columna empacada

- F y ent d
foam—tm T

> =
r PL v 4sal (yAb _yA[)

Se supone que la reaccion quimica y bioldgica es muy rapida comparada con el proceso

de transferencia, de tal forma que todo A es transformado instantaneamente en la fase

liquida, es decir que y; —0

- F y ent d
Foa=—pem [
zr PL yysal yAh

Realizando la integracion

S F
kGa — zgm ln yAent
r P L yAsal

Por convencion denotaremos k,a como k;a sin perder de vista, que este ultimo se trata

de un coeficiente promedio a lo largo de la columna empacada (L). El area de la seccion
transversal de la columna (4y) = . Se sustituyen las fracciones parciales de entrada y
salida por sus respectivas presiones parciales. De esta forma se obtiene la expresion

final mostrada en la ecuacién 2-2.

F,.
kGCl — gas [ln p Aent
Ast PL p Asal

Derivacion de la ecuacion del flujo masico por unidad de volumen de lecho

maximo a través de toda la columna (J; a)

A partir de un balance diferencial de A en la fase gas

F,. dy .
_;Td_ZAZPKGa(yAb_yA)

Se considera que no hay limitacion por reaccion

Integrando analiticamente la expresion anterior se obtiene
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F
KGa — gas Dn yAent
Ast PZ yA

Despejando y, se obtiene una expresion en funcion de la longitud de la columna (z)

-A,PK.a z
F

gas

yA :yAent eXp {

Definiendo el flujo volumétrico maximo para cada elemento diferencial z

F
L) adz="2 gy =LKV 4
I L I

st

Integrando la anterior expresion a lo largo de toda la columna se tiene

— PKag
P 4= I I[y 1 42
Obteniendo
__  F _
J oa=—%y 11-exp —A PR L
Ast L F;)as

Por convencion denotaremos J, a como J, a, sin olvidar que se trata de un parametro

promedio a lo largo de toda la columna empacada.
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Glosario

GLOSARIO.
o relacion molar de consumo O,/HS
A* concentracion de gas disuelto en equilibrio (mol L)
Ay area de la seccidn transversal de la columna (mz)
aw actividad de agua
By concentracién de OH (mol L™)
BF Biofiltro
BL Biolavador
BLE Biofiltro de Lecho Escurrido
BLR Biolavador de Recirculacion
BRM Biorreactor de Membrana
CAS Consorcio Alcal6filo Sulfooxidante
CE Capacidad de Eliminacion (g m™ h™)
C, concentracién en el seno de la fase gas (mol m™)
C concentracion en el seno de la fase liquida (mol m™)
D tasa de dilucion (h™)
Dy difusividad del H,S en agua (cm2 s'l)
Dg difusividad del OH’en agua (cm®s™)
D,, difusividad del oxigeno disuelto en agua (cm”s™)
D ritica tasa de dilucidn critica (h'l)
Diavado tasa de dilucion de lavado (h™)
DzpP Diagramas de Zonas de Predominio
E factor de mejora
Ey’ potencial estandar (mV)
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K;

KLCI

,
K;a

kLa
Ko>

Kobs

HMmax

ne

n;

Glosario

eficiencia de eliminacion (%)

constante de Faraday, (9.64*10° coloumb mol™)

flujo molar del aire (mol h™)

constante de Henry ([mol m'3]gas/ [mol m> Jliquido)

constante de Henry modificada (mol/ m’ Jaire/[mol/ m3]agua)

sulfuro

flujo mésico por unidad de volumen de lecho, sin reaccion quimica (g m™ h™)
flujo masico por unidad de volumen de lecho, con reaccién quimica (g m™h™)
constante de reaccion quimica (h™)

coeficiente individual de transferencia en la pelicula gaseosa (mol atm™ ' m™>h™)

coeficiente volumétrico global de transferencia, referido a las

. 13-l
concentraciones en a fase gas (mol atm” m~h™)
constante de inhibicion (mmol L)

coeficiente volumétrico global de transferencia de H,S referido a las

concentraciones en a fase liquida (h™)

coeficiente volumétrico global de transferencia de masa con reaccion
quimica, referido a las concentraciones en la fase liquida (h™"
coeficiente individual de transferencia de H,S en la pelicula liquida (h™)
constante de saturacién (mmol O, L)

constante cinética observada (h™)

constante de saturacion sustrato (mmol S L™).

altura de la columna empacada (m)

velocidad especifica de crecimiento microbiano (h™)

velocidad maxima especifica del crecimiento microbiano (h™")
coeficiente de mantenimiento (mol HS (gpro) ' h™)

numero de electrones transferidos

moles del compuesto oxidado
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Glosario

n;

ORP

q0:
C]OZX
qs

Ox

rgs-

rpm
[red]

[ST]in

S,05%

Ss*

moles del compuesto reducido

potencial de oxido-reduccion (mV)
actividad del compuesto oxidado, (mol L™
presion total del sistema (atm)

presion parcial de H,S en el seno del gas (atm)

presion parcial de H,S en la interfase (atm)

presion parcial de H,S a la entrada del BLE (atm)
presion parcial de H,S a la salida del BLE (atm)

carga de sulfuro (mmol L'dh
carga masica de H,S por unidad de volumen de lecho (g m™ h™)

velocidad de respiracion especifica (mmol O, gpro{1 min™")

velocidad de respiracion volumétrica de oxigeno disuelto (mmol L™ min™)
velocidad especifica de sulfooxidacion (mmol 82032' (gprot. h)'l)

carga de biomasa (mgpyot L! d'l)

constante de los gases (8.31 J mol” K™)

velocidad de desaparicion de sulfuro por reaccion quimica (mmol L'h™)

velocidad de produccion de sulfito (mmol SO;*> L™ h")
velocidad de produccion de tiosulfato (mmol 82032' L! h'l)

velocidad de la reaccién biolégica (mmol L'h™)
revoluciones por minuto

actividad del compuesto reducido (mol L™)
concentracion inicial de azufre total (mmol L™)
concentracion del sustrato azufrado disuelto (mmol L™)
tiosulfato

pentasulfuro
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TRLV
Uz

Va

Vlecho
Vr

Vs

vvm

Yab

Y i
Y,z

Y,

Y,

SO /HS™

Yyis

z

SOF 18,057

Glosario

sulfito

sulfato

polisulfuro

temperatura (°C)

tiempo de residencia de lecho vacio del gas (s)
velocidad lineal del liquido (m h™)

volumen aerador (m°)

volumen de lecho vacio (m?)

volumen de reactor (m’)

volumen sedimentador conico (m’)

volumen de aire por volumen de liquido por minuto
concentracion de proteina contenida en la biomasa CAS (mgpyot L'l)

fraccion parcial de H,S en el seno del gas (atm)

fraccion parcial de HsS en la interfase (atm)

ordenes de reaccion

rendimiento a sulfato a partir de tiosulfato
rendimiento a sulfato a partir de sulfuro

coeficiente de rendimiento biomasa/sustrato

moles del OH™ que reaccionan con un mol de H,S disuelto
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