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RESUMEN

Se generd un sistema modelo de biodegradacion de hidrocarburos con hexadecano
(HXD) como compuesto modelo y un consorcio bacteriano en un biorreactor de columna
burbujeada, operado de manera secuencial. Los coeficientes volumétricos de
transferencia de masa fueron obtenidos experimentalmente, mientras que los parametros

cinéticos fueron obtenidos tanto experimentalmente como por ajuste.

El valor promedio del coeficiente volumétrico aparente de transferencia de HXD,
k,a,,,, fue de 1.16 h™', mientras que el valor promedio del coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno, k;ap,, fue de 32.68 h'. Los parametros cinéticos del consorcio

bacteriano fueron: pm.=0.02 h'l, Kuxp= 4.03 mgHXD L'l, Ko,= 0.17 mgO; L y
m = 2.8 mgHXD gBiomasa™ h™.

Con los parametros obtenidos se evaluaron las tasas de transferencia y consumo tanto de
HXD como de oxigeno, determindndose que la etapa limitante del proceso, bajo las
condiciones de trabajo, fue la transferencia de HXD de la fase orgénica a la fase acuosa.
Se desarroll6 y validé un modelo matematico para describir el proceso de biodegradacion
de HXD, se realizaron simulaciones bajo diferentes escenarios en las que se observa que
si el valor de k,a,,, se duplica, la produccién de biomasa se incrementa en un 75% y el
consumo total del HXD tarda poco menos de 168 h, reduciéndose la duracion de los
ciclos experimentales en mas de 72 h. Por otra parte, si el valor de kzap, se reduce a la
mitad, se obtienen practicamente los mismos resultados que los observados
experimentalmente, esto debido a que la transferencia de oxigeno no es el proceso

limitante.
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NOMENCLATURA

C
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*
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Ko>
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Letras griegas

ﬂmux

Concentracion de HXD soluble o aparente
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Concentracion de saturacion de oxigeno
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Velocidad rotacional del impulsor
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Numero de Reynolds para las burbujas de la fase gas
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Tasa de transferencia de HXD

Tasa de consumo de HXD de los microorganismos

Tasa de transferencia de oxigeno
Tasa de consumo de oxigeno de los microorganismos

Tasa de consumo de HXD para la formacion de biomasa
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Definicion de los parametros hidrodinamicos estudiados

Parametro

Unidades

Velocidad superficial de gas

UG — Qaire

A
Donde:
Oire=flujo de aire
A= area transversal de la columna

cms

Diametro medio Sauter de las
burbujas de gas

NC
Z di3Hi
i=1

sg ~ NC

> d'H,

i=1

Donde:

d;= diametro de la clase i de burbujas

H;= numero de burbujas de la clase i

Diametro medio Sauter de las
gotas de HXD

NC
> d’H,
i=1

~ NC
> dlH,
i=1

Donde:
d;= diametro de la clase i de gotas
H;= numero de gotas de la clase i

d

NY

Velocidad de ascenso de las
burbujas de gas

Donde:
H,= altura del liquido en la columna
t.= tiempo de residencia de las burbujas

cm s

Numero de Reynolds de las
burbujas de gas

_ U,ds,p,
H

Re,

Donde:
p1= densidad del medio de cultivo
w=viscosidad del medio de cultivo

1X



1. INTRODUCCION

El deterioro de suelos y acuiferos ha llegado a ser evidente en afos recientes, la
explotacion de pozos petroleros, derrames no controlados y procedimientos inadecuados
de disposicion final de hidrocarburos de petroleo, son algunas causas comunes de este
deterioro. En particular, la contaminacion con hidrocarburos es un tema intensamente
investigado debido a su constante ocurrencia, impacto ambiental y la importancia
econdmica de la industria petroquimica (Saval, 2000). Distintas tecnologias se han
desarrollado para la recuperacion de sitios contaminados con hidrocarburos, como la
excavacion y confinamiento, extraccion con vapor, estabilizacion y solidificacion, lavado
de suelos, extraccion critica de fluidos, precipitaciéon quimica, vitrificacion, desorcion
térmica, incineracion, entre otras (Skladany y Metting, 1993). Desafortunadamente,
muchos de estos tratamientos fisicoquimicos no destruyen a los hidrocarburos sino que
los transfieren de un lugar a otro, por otra parte, algunos de estos métodos suelen ser

costos ya que generan subproductos téxicos que requieren tratamientos posteriores.

1.1 Microorganismos degradadores de hidrocarburos

A diferencia de los procesos fisicoquimicos, el uso de sistemas bioldgicos en el
tratamiento de sitios contaminados es una tecnologia efectiva con la que se puede lograr
la mineralizacion de los hidrocarburos, es decir, pueden oxidarlos hasta CO;, y H,O. Esto
es posible ya que la mayoria de las moléculas presentes en el crudo de petroleo y
productos refinados pueden ser biodegradados, la secuencia generalizada en orden
decreciente de biodegradabilidad se presenta de la siguiente manera: n-alcanos,
monoaromaticos, alcanos ciclicos y poliaromdticos, mientras que los asfaltenos son

considerados como no biodegradables (Van Hamme y col., 2003).



Los microorganismos degradadores de hidrocarburos pueden ser aislados de muy
diversos ecosistemas, aunque una estrategia logica es aislarlos de sitios contaminados con
petroleo o sus derivados (Korda y col., 1997). Las raices de algunas plantas que crecen de
manera natural en sitios contaminados con hidrocarburos es otra fuente de
microorganismos ya que el microambiente que se desarrolla en la rizésfera de tales
plantas promueve el crecimiento de poblaciones microbianas que han demostrado ser

eficaces degradadores de hidrocarburos (Diaz-Ramirez y col., 2003).

La biodegradacion de hidrocarburos es un proceso que usualmente requiere la
cooperacion de varias especies microbianas, esto es particularmente cierto cuando se
pretende lograr la mineralizacion completa de los contaminantes ya que los
microorganismos de manera individual s6lo pueden metabolizar determinadas clases de
hidrocarburos, por lo tanto, el uso de poblaciones mixtas con diferentes capacidades
metabolicas, generalmente produce un aumento en la tasa de consumo de los

hidrocarburos (Ghazali y col., 2004).

En la Tabla 1.1 se presenta una revision de la diversidad microbiana capaz de degradar
hidrocarburos (Salanitro, 2003), en la cual se muestran las diferentes clases de
hidrocarburos y los procesos metabdlicos involucrados en su degradacion, se observa que
Pseudomonas es un género versatil ya que es capaz de degradar a una amplia variedad de
de hidrocarburos, en donde las hidroxilasas y oxigenasas son las enzimas clave de los

procesos de degradacion.



Tabla 1.1. Microorganismos y procesos metabolicos involucrados en la degradacion de diferentes clases de

hidrocarburos.
Clase de Compuestos
Microorganismos Caracteristicas metabdlicas
hidrocarburo | representativos
Pseudomonas
Acinetobacter Enzima principal: alcano hidroxilasa inducible, requiere O,
Alcanos Cy;Csg Rhodococcus y NADPH. Secuencia metabdlica: alcano—>alcohol>
Nocardia aldehido>4acido—>B-oxidacion (unidades de dos carbonos)
Burkholderia
Enzima principal: monooxigenasa
1-alquenos de C;-Cs, secuencia metabolica:
Methylococcus Jquen 316 .
Alquenos o C Methylosinus Oxidacion terminal o subterminal-> 1-alcanoles o
216 . 2-alcanoles—>a-hidroxiacido—> B-oxidacion (unidades de
Consorcios o
dos carbonos). 1-alquenos de C, y C4 2 epoOxidos
(por metanotrofos y propanotrofos)
. Pseud. X . . . . ..
Ramificados con seudomonas Enzimas: alcano hidroxilasa, monooxigenasa, dioxigenasa
S Brevibacterium . [ . oo
mono y dimetilos . Secuencia: oxidacion a alcoholes, acidos y diacidos
Consorcios
Isoalcanos Hidrocarburos ternarios (t-butil, por ejemplo) y
(alcanos cuaternarios (2,2-dimetil alcanos, por ejemplo) son dificiles
. . Pseudomonas
ramificados) Ramificados con . . de degradar, por lo que se pueden acumular alcoholes o
. . Brevibacterium g . R L
multiples metilos Consorcios acidos. Pristano, fitano y escualeno se oxidan a acidos que
pueden ser incorporados a lipidos celulares o seguir la
B-oxidacién (unidades de dos carbonos)
El ataque al anillo es usualmente oxidativo, en algunos
. n-alquil Xanthobacter sp casos se utiliza s6lo como fuente de energia o carbono y el
Cicloalcanos . . - . . . .
cicloalcanos Consorcios acido adipico es un metabolito. El grupo alquilo es oxidado
por B-oxidacion.
Enzima principal: dioxigenasa. Secuencia metabolica:
Benceno y Pseudomonas sp .
" . Benceno—>catecol> B-ceto adipato.
Monoaromaticos | alquilbencenos Syntrophus .
. Tolueno=> benzoato, o-cresol, p-cresol, m-cresol, 3-metil
(BTEX) Consorcios
catecol.
Naftaleno, Pseudomonas Enzimas: monooxigenasa y dioxigenasa
Poliaromaticos fenantreno, Rhodococcus La oxidacion es usualmente por metabolismo
antraceno, pireno Consorcios secuencial del anillo
Tiofenos, Pseudomonas sp
dibenzotiofenos, Syntrophus Mecanismo comun al de fenol y cresol. Tiofenos son
e acidos Bacterias (cometabolizados) degradados a CO, o solamente
Heterociclicos . . S,
naftenoicos, sulfatoreductoras desulfurados. Parcial o completa oxidacién de compuestos
piridina Bacterias desnitrificantes | nitroheterociclicos (piridina y quinolina, por ejemplo)
Consorcios

La baja solubilidad en medios acuosos de una gran cantidad de hidrocarburos es uno de
los principales retos a superar en los procesos de biodegradacion ya que los hidrocarburos
tienden a formar fases liquidas no acuosas que son practicamente inaccesibles para el
consumo microbiano; una de las principales estrategias que utilizan los microorganismos

para incrementar la solubilidad de los hidrocarburos es la produccion de biosurfactantes.



1.2 Biosurfactantes

Los biosurfactantes son emulsificantes naturales que tienen la capacidad de disminuir la
tension superficial, promoviendo la dispersion de los hidrocarburos que se encuentran
asociados a matrices porosas o que estan en forma de fases liquidas no acuosas
(Noordman y col., 2002). Los biosurfactantes se pueden dividir en dos clases: los de alto
peso molecular, que generalmente son glicolipidos y los de bajo peso molecular, que
pueden ser polisacaridos, proteinas, lipoproteinas o lipopolisacaridos (Ron y Rosenberg,

2002).

En la Tabla 1.2 se resumen los principales tipos de biosurfactantes y los microorganismos
que los producen (Van Hamme y col., 2003), se observa que existen pocos hongos
productores de biosurfactantes, mientras que hay una amplia variedad de bacterias
capaces de producirlos, donde Pseudomonas, Bacillus, Acinetobacter y Candida son los
géneros mas versatiles en la produccion de biosurfactantes. Se ha observado que la
presencia de algunos hidrocarburos en medios acuosos es el resultado de la formacion de
micelas de biosurfactantes en las que se deposita el hidrocarburo, proceso conocido como
solubilizacion, donde la concentracion del hidrocarburo en la fase acuosa depende
principalmente de la concentracién de surfactante (Bai y col., 1997). Por lo anterior, se
piensa que la produccién de biosurfactantes es determinante en la degradacion de
hidrocarburos como los alcanos, cuya solubilidad en agua no excede los 60 mg L

(Salanitro, 2001).



Tabla 1.2. Principales biosurfactantes y microorganismos productores.

Clase Biosurfactante Microorganismo
Rhamnolipidos Pseudomonas aeruginosa
Lipidos de trehalosa Arthrobacter paraffineus
Rhodococcus erythropolis
Mycobacterium spp.
Lipidos de soforosa Candida lipolytica
Torulopsis bombicola
Viscosin Pseudomonas fluorescens
Surfactin Bacillus subtilis
Polimixinas Bacillus polymyxa
Gramicidin S Bacillus brevis
Fosfolipidos Acinetobacter spp.
Thiobacillus thiooxidans
Bajo peso
molecular Lipopéptidos Bacillis pumilis
Bacillus licheniformis
Pseudomonas fluorescens
Lipidos de polioles Rhodotorula glutinis
Rhodotorula graminis
Serrawettin Serratia marcescens
Acidos grasos Corynebacterium lepus
Arthrobacter parafineus
Penicillium spiculisporum
Talaromyces trachyspermus
Sulfonilipidos Capnocytophaga spp.
Diglicosil diglicéridos Lactobacillus fermentii
Alasan Acinetobacter radioresistens
Emulsan Acinetobacter calcoaceticus
Biodispersan Acinetobacter calcoaceticus
Alto peso . oo .
Liposan Candida lipolytica
molecular

Lipoproteinas de manano
Emulsificante de alimentos
Acetil heteropolisacarido

Candida tropicalis
Candida utilis
Sphingomonas paucimobilis




1.3 Biodegradacion de alcanos en fases liquidas

Los alcanos, como mayor componente del petréleo y de otros productos refinados, se han

convertido en una importante fuente de contaminacién debido a su extenso uso durante

las ultimas décadas (Pepi y col., 2005). Por lo general, los n-alcanos de bajo peso

molecular son degradados con mayor rapidez que los alcanos de cadena larga o aquellos

que presentan ramificaciones, esto se debe principalmente a que los n-alcanos son mas

susceptibles al ataque de enzimas oxidativas en comparacion con alcanos ramificados o

de cadena larga (Kim y col., 2002). Beal y Betts (2000), han reportado tres posibles

mecanismos para el consumo de alcanos en fases liquidas:

1)

2)

3)

Consumo de alcanos disueltos en la fase acuosa. E1 consumo por este mecanismo
es naturalmente muy pequefio, debido a la baja solubilidad de los alcanos (10—
10° mg L™ para alcanos de Cy en adelante), sin embargo, se piensa que este

mecanismo es eficiente para el consumo de alcanos de cadena corta.

Contacto directo de células microbianas con gotas de alcano. En este mecanismo,
las células microbianas se adhieren a las gotas de hidrocarburo (que son mucho
mas grandes que las propias células) y la captacion del sustrato se da por difusion

0 por transporte activo.

Consumo de alcanos en forma solubilizada. Este mecanismo fue propuesto a
partir del descubrimiento de canales hidrofobicos en la pared celular de varios
microorganismos degradadores de alcanos. El transporte de alcanos estd mediado
por micelas o complejos alcano-surfactante, los cuales son captados y disociados
en canales hidrofobicos de la pared celular de los microorganismos, de tal manera

que el alcano entra de manera forzada al citoplasma.



Aunque se ha demostrado que el sistema de canales hidrofobicos es un proceso de
transporte que requiere energia (Sikkema y col., 1995), se considera que el consumo de
alcanos por solubilizacion es el mecanismo de consumo mds importante ya que los
surfactantes disminuyen drasticamente la adhesion de los microorganismos a la superficie
de los hidrocarburos impidiendo el consumo directo (Stelmack y col., 1999), por otra
parte, se han observado modificaciones en la membrana de los microorganismos tales
como invaginaciones, aumento en los niveles de lipopolisacaridos, asi como gotas de
hidrocarburos en el citosol de casi todos los microorganismos degradadores de alcanos
(Ratledge, 1992). En la Figura 1.1 se esquematiza el consumo de alcanos por
solubilizacion (Sekelsky y Shreve, 1999), se observa que el primer paso es la interaccion
de los biosurfactantes con las gotas de alcano, posteriormente se forman micelas o
complejos alcano-surfactante que son captados por los canales hidrofobicos del
microorganismo y finalmente el alcano es dirigido hacia el interior de la célula donde es

metabolizado.

Gota de alcano

Bicapa de
fosfolipidos
Pared celular o —_g Interior de la célula
[y

———— # alcano

Canal
receptor

Figura 1.1. Consumo de alcanos por solubilizacion.



1.4 n-Hexadecano como alcano modelo

El n-hexadecano (HXD) es un hidrocarburo ampliamente utilizado como modelo de
estudio en la degradacion de alcanos, se ha observado que promueve la sintesis de
biosurfactantes en géneros bacterianos como Pseudomonas, Alcaligenes, Micrococcus,
Staphylococcus, Rhodococcus y Corynebacterium (Bouchez-Naitali y col.,, 1999),
también se ha observado que la tasa de consumo de HXD es hasta 6 veces mayor que la
de naftaleno y 3 veces mayor que la de fenantreno, lo que permite una relativamente
rapida produccion de biomasa, por esta razon, la adicion de HXD aumenta la tasa de
biodegradacion de mezclas de hidrocarburos poliaromaticos (Inakollu y col., 2004). Se
sabe que el oxigeno es aproximadamente diez veces mas soluble en HXD que en agua (Ju
y Ho, 1989), por lo que ha sido utilizado como segunda fase liquida en la produccion de
penicilina para mejorar el suministro de oxigeno, observandose que no produce

inhibicion del metabolismo microbiano (Ho y col., 1990).

El efecto de los alcanos en la transferencia de oxigeno ha sido investigado desde hace
mas de tres décadas y se ha demostrado que la adicion de n-heptano, n-decano, dodecano
y HXD incrementa significativamente la transferencia de oxigeno en tanques agitados y
reactores de columna (Kundu y col., 2003; Nielsen y col., 2003a; Dumont y Delmas,
2003; Chaumat y col., 2005); desafortunadamente, estos efectos benéficos tienen corta
duracion en los procesos de biodegradacion de hidrocarburos ya que los alcanos son los
primeros en ser metabolizados, por lo tanto, la tasa de transferencia el oxigeno a la fase
acuosa es un parametro que debe ser considerado en el disefio y operacion de los

biorreactores utilizados en estos procesos.



2. REACTORES UTILIZADOS EN LA BIODEGRADACION AEROBIA DE
HIDROCARBUROS

Los biorreactores utilizados para estudiar la degradacion aerobia de hidrocarburos son
sistemas multifasicos gas-liquido-liquido, con una fase gas que generalmente es aire y
dos fases liquidas: una acuosa, donde se lleva a cabo la reaccion, y una organica
compuesta por el hidrocarburo o una mezcla de hidrocarburos. Si se considera que el
consumo de hidrocarburos se lleva a cabo principalmente por solubilizacion, la
biodegradacién tiene tres etapas criticas, la primera es el transporte de los hidrocarburos
de la fase organica a la fase acuosa, la segunda etapa es el transporte de oxigeno de la
fase gas a la fase acuosa, la tercera etapa critica es la tasa de consumo de los
hidrocarburos por parte de los microorganismos que residen en la fase acuosa, por lo
tanto, las tasas de transferencia de masa y de consumo son parametros fundamentales en
el disefio y operacion del biorreactor que sera utilizado en procesos aerobios de
biodegradacion de hidrocarburos (Seker y col., 1997; Cruickshank y col., 2000; Bouaifi y
col., 2001).

2.1 Reactor de columna burbujeada

Los reactores de columna burbujeada han sido utilizados en una amplia variedad de
procesos ya que presentan una serie de ventajas sobre otros reactores, entre las que
destacan que es un reactor de facil disefio y operacion (Sada y col., 1986), de los
reactores agitados neumadticamente es el que tiene menor costo de operacion y
mantenimiento (Nielsen y col., 2003b; Ribeiro y Lage, 2004), lo cual ha favorecido en

gran medida su uso a nivel industrial (Prakash y col., 2001).



Se ha demostrado que los reactores de columna son dispositivos eficientes en los
procesos de transferencia de masa, Bouaifi y colaboradores (2001), establecen que para la
misma potencia consumida, una columna con distribuidor de plato poroso genera un area
especifica de gas 30% mayor que el area generada en tanques agitados con impulsores de
turbina de aspas inclinadas y de flujo axial. Kilonzo y Margaritis (2004), hacen una
extensa revision de los procesos de agitacion y transferencia de masa en medios de
cultivo no newtonianos, demostrando que las columnas burbujeadas pueden operar

satisfactoriamente en tales condiciones.

Por otra parte, se ha reportado que la efectividad de dispersion de gas (kges/W) en
medios viscosos (37.6 cp) es diez veces mayor en una columna con distribuidor de plato
perforado (d;=1.6 mm), que en un tanque agitado con impulsor de turbina tipo Rushton
(Vlaev y Fialova, 2003). Por lo anterior, las columnas burbujeadas son una opcion
atractiva para muchos procesos industriales donde la transferencia de masa y los costos

de operacion y mantenimiento son puntos criticos.

El reactor de columna burbujeada pertenece a la clase de reactores neumaticos ya que no
posee dispositivos de agitacion mecanica. En la Figura 2.1 se presenta un esquema del
reactor de columna burbujeada, se observa que su disefio es relativamente sencillo,
consiste de un recipiente cilindrico con un distribuidor de gas en el fondo y la agitacion
es provista por el movimiento de las burbujas a través de la columna; debido a que la
agitacion en el reactor depende de las caracteristicas de las burbujas, el sistema de
distribucion de gas se convierte en el pardmetro de disefio mds importante en los

reactores de columna burbujeada (Kantarci y col., 2005).
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Figura 2.1. Biorreactor de columna burbujeada.

Uno de los parametros de operacién mas importantes en los reactores de columna es la
velocidad superficial de la fase gas (Ug), ya que practicamente todos los fenomenos de
agitacion y transferencia de oxigeno estdn relacionados con este parametro. Por lo tanto,
para determinar el desempefio del reactor es necesario determinar el didmetro de las
burbujas de la fase gas (ds,) y otros parametros derivados como la velocidad de ascenso
de las burbujas (U,), a partir de esta informacion, se pueden determinar las condiciones

de agitacion y la transferencia de oxigeno en el biorreactor (Krishna y van Baten, 2003).
2.2 Reactores de columna con hidrocarburos como fase liquida

El uso de hidrocarburos en columnas burbujeadas no es un tema nuevo ya que han sido
utilizadas de manera exitosa en procesos en los que una de las fases estd compuesta por
hidrocarburos. Por ejemplo, es ampliamente aceptado que el reactor de columna
burbujeada es el mejor sistema para los procesos de sintesis Fischer-Tropsch, en los que

se generan parafinas de cadena larga y otros hidrocarburos (Vandu y col., 2004).
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Otra aplicacién que en poco tiempo ha ganado importancia es la utilizaciéon de columnas
burbujeadas en el proceso de desulfuracion biocatalitica del petrdleo y sus derivados
(Mehrnia y col., 2005). Recientemente se ha reportado el uso de un reactor de columna
burbujeada para la biodegradacion de crudo Maya y parafinas con excelentes resultados
(Medina-Moreno y col., 2005), lo cual sugiere que las columnas burbujeadas son
compatibles con los procesos de biodegradacion de hidrocarburos y otros procesos que

involucran hidrocarburos como fase liquida.

12



3. DEFINICION DEL PROBLEMA

La biodegradacion aerobia de hidrocarburos es un sistema por demés complejo ya que es
el resultado de la interaccidon de procesos fisicos y biologicos. La tasa de consumo de los
hidrocarburos no depende solamente de la capacidad metabdlica de los microorganismos
sino que también depende de las tasas de transferencia de oxigeno y de los hidrocarburos

a la fase acuosa.

Con la evaluacion de los coeficientes de transferencia de masa y de los parametros
cinéticos se pueden determinar las tasas de transferencia de masa y de consumo, siendo la
tasa menor la etapa limitante del proceso. La determinacion de la etapa limitante es util
ya que indica hacia donde deben enfocarse los esfuerzos si se desea mejorar el proceso y
a la vez, se obtiene informacion valiosa para el disefio y operacion de los reactores

utilizados en procesos de biodegradacion de hidrocarburos.

En los ultimos afios se ha generado una gran cantidad de informacion acerca del efecto de
los biosurfactantes en la biodegradacion de hidrocarburos y se ha demostrado que
desempefian un papel fundamental, sin embargo, se tienen pocos estudios acerca de la
determinacion de los coeficientes de transferencia de masa en estos sistemas puesto que
es dificil medirlos experimentalmente, por lo tanto, la parte central de este trabajo es el
desarrollo de estrategias para la evaluacion de los coeficientes de transferencia de masa y
de los parametros cinéticos de los microorganismos, esto con el fin de obtener la etapa

limitante en un proceso de biodegradacion de hidrocarburos.
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4. OBJETIVOS

Objetivo general

Determinar la etapa limitante en el proceso de biodegradacion de HXD por un consorcio

bacteriano en un biorreactor de columna burbujeada.

Objetivos particulares

e Disefiar un sistema de degradacion de hidrocarburos con HXD y un consorcio

bacteriano en un biorreactor de columna burbujeada.

e Determinar las tasas de transferencia de masa y consumo en el sistema de

degradacion de HXD.

e Desarrollar un modelo matematico y validarlo con datos experimentales.

e [Evaluar el efecto de la variacion en algunos parametros a partir de simulaciones

con el modelo matematico.

5. HIPOTESIS

Debido a la baja solubilidad del HXD en medios acuosos, la tasa de transferencia de

HXD de la fase organica a la fase acuosa es la etapa limitante en la biodegradacion

aerobia de HXD por un consorcio bacteriano en un biorreactor de columna burbujeada.
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6. MATERIALES Y METODOS

6.1 Sistema modelo de biodegradacion de hidrocarburos

Se gener6 un sistema modelo de biodegradacion de hidrocarburos con HXD,
hidrocarburo de relativamente ripida degradacion y fécil andlisis. El consorcio
microbiano utilizado en este sistema fue aislado de la rizésfera de Cyperus laxus, planta
nativa que crece en suelos contaminados e intemperizados con hidrocarburos. El
consorcio estuvo compuesto por cinco bacterias: Achromobacter (Alcaligenes)
xylosoxidans, Bacillus cereus, Bacillus subtilis, Brevibacterium luteum y Pseudomonas
pseudoalcaligenes. La composicion del medio de cultivo fue la siguiente (g L™): 13,
HXD; 6.75, NaNOs; 2.15, KoHPOy; 1.13, KCI; 1.1, MgSO4 7H,0, pH inicial 6.5 (Diaz-
Ramirez y col., 2003). La viscosidad del medio de cultivo se determiné con un
viscosimetro Physica MCR 300y se obtuvo un valor promedio de 2.022 cp. Se determind
la tension superficial de un sistema bidtico a diferentes tiempos y se obtuvo una tension
superficial promedio, la cual fue igualada en el medio de cultivo con la adicién Tween 20

para la determinacion de dsg, Uy y Rep.

6.2 Biorreactor de columna burbujeada

Se utilizé una columna de vidrio enchaquetada con un volumen nominal de 1.25 L, 40 cm
de altura y 6.2 cm de didmetro interno. En todos los experimentos se trabajo con aire
como fase gas a 1.7 kg cm™, 25° C y un volumen de trabajo de 1L. En la Figura 6.1, se
presenta un esquema del biorreactor con los sistemas de control y medicion, se utilizé una
valvula de precision para evitar fluctuaciones en el flujo de aire. En los experimentos

bidticos se trabajo con una velocidad superficial de gas de 1.1cms™.
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Figura 6.1. Reactor de columna burbujeada. (1) linea general de aire, (2) filtro, (3) regulador de
presion, (4) distribuidor de tomas de aire, (5) manometro, (6) rotametro calibrado, (7) valvula de
precision, (8) distribuidor de gas, (9) electrodo de oxigeno disuelto, (10-11) entrada y salida de la

chaqueta, (12) salida para toma de muestra.

6.3 Determinacion de parametros hidrodinamicos

Con el objetivo de seleccionar un distribuidor de gas para los experimentos bidticos, se
determin6 el didmetro medio Sauter de las burbujas de gas (ds,), la velocidad de ascenso
de las burbujas (U,) y el nimero de Reynolds de las burbujas (Rep) con tres distribuidores
diferentes, en la Figura 6.2 se presentan las configuraciones estudiadas: distribuidor de
vidrio sinterizado (DVS), anillo de acero inoxidable perforado (DAP) y bastén de acero
inoxidable con orificios hacia abajo (DBP), tanto el DAP como el DBP tuvieron un

diametro de orificio (dy) de 1 mm.
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Figura 6.2. Distribuidores caracterizados: (1) DVS, (2) DAP, (3) DBP.

El ds, se determin6 mediante la metodologia fotografica de Ribeiro y Lage (2004). Se
utilizé una camara digital Pentax Optio 50 de SMP, se tomd una serie de fotografias del
biorreactor sin aireacion y con un solido de referencia en diferentes partes de la columna,
se determino el diametro del solido con el software de analisis de imagenes /mage-Pro
Plus 4.1 (Media Cybernetics, L.P. 1999) y se gener6 un factor de correccion, evitando de
esta manera los errores de medicion debidos a la curvatura de la columna y a la refraccion

de la luz por el agua de la chaqueta.

Realizada la calibracion del método de andlisis, se tomaron fotografias del reactor a
diferentes velocidades superficiales y se determin6 el didmetro de las burbujas de la fase
gas. Para la determinacion de la velocidad de ascenso de las burbujas se acondicion6 un
cronémetro a un lado del biorreactor, se tomaron videos a diferentes velocidades
superficiales y se analizaron con el software Quick Time 6.5.1. En estos experimentos se
utilizo agua destilada ya que en el medio de cultivo no fue posible observar la trayectoria

de las burbujas.
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6.4 Determinacion de los parametros cinéticos del consorcio bacteriano

Los parametros cinéticos del consorcio bacteriano fueron determinados de manera
experimental y por ajuste de datos experimentales obtenidos en sistemas independientes.
La constante de afinidad de los microorganismos por HXD (Kuxp) y el coeficiente de
mantenimiento (m) fueron determinados en matraces provistos de mamparas (sistema sin
limitacion de oxigeno), mientras que la velocidad especifica de crecimiento maxima
(Umax) ¥ la constante de afinidad del consorcio por oxigeno (Kp;) fueron determinadas en

el biorreactor.

6.4.1 Experimentos en el reactor

El reactor fue operado de manera secuencial en ciclos de 240 h. Al inicio de cada ciclo el
reactor contenia 16.8 mL de HXD (equivalentes a 13 g L) y medio de cultivo,
alcanzandose un volumen de trabajo de 1 L. Al final de cada ciclo se drenaron
aproximadamente 700 mL y se restablecieron las condiciones iniciales para iniciar un

ciclo nuevo. Se tomaron muestras de 15 mL a diferentes tiempos y se determino:

¢ Biomasa: mediante la técnica de peso seco

e Consumo de HXD: se realizo6 una extraccion liquido-liquido de las muestras con
hexano (proporcion 1:1), posteriormente la fraccion organica fue analizada en un
cromatografo de gases Varian modelo 3900 con detector de ionizacidon de flama y
una columna capilar DB-Petro Narrow bore (J&W Scientific) de 0.25mm d.i. x
100 m. Se alcanzaron eficiencias de extraccion del 95% aproximadamente.

e Tension superficial: las muestras fueron centrifugadas a 10,000 rpm durante 25
minutos, a 10° C. Se retir6 el HXD (que a esa temperatura solidifica), se
resuspendio la fase acuosa y la fase solida y se analizé en un tensiometro de anillo

Fisher modelo 20.
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6.4.2 Experimentos en matraces

Se realizaron ensayos de degradacion de 168 h en matraces con mamparas de 250 mL y
con 25 mL de volumen de trabajo, 13 g L' de HXD inicial, 150 rpm y 25° C. Se midi6 la
concentracion de biomasa a lo largo del ensayo y se determind la concentracion de
hexadecano residual por cromatografia de gases. En los experimentos con matraces no se
tuvo limitacion de oxigeno, de acuerdo con la ecuacion de Henzler y Schedel (Ecuacion
6.1), desarrollada para estimar el valor de kzap; en matraces agitados, se obtuvo un valor

de kLa02 de 107 h_l.

(6.1)

14

1
3 % d> % 1 % 2 %7 d.d A
g V4o
k,a, =n\D,|=— —
L“o, F % d’
v L g g
Donde:
n = agitacion (s
D= difusividad de oxigeno en agua (cm*s™)
g = constante gravitacional (cm s?)
d = diametro del fondo del matraz (cm)
dy = diametro de agitacion (cm)
v = viscosidad cinematica de la fase liquida (ecm?s™)
¥, = volumen de liquido (cm®)

6.4.3 Inactivacion del consorcio bacteriano

Para determinar la concentracién de cloranfenicol necesaria para inactivar al consorcio
bacteriano, se realizaron experimentos en matraces de 250 mL a 150 rpm y bajo las
mismas condiciones utilizadas en el reactor, se probaron las siguientes concentraciones:
17, 33, 49 y 67 mg de cloranfenicol por gramo de biomasa, obteniéndose que con
49 mg g' se inhibio el crecimiento de los microorganismos. Para comprobar la
inactivacion de los microorganismos, se tomaron muestras de los ensayos en el reactor a
las 240 h, se inactivaron con la concentracion de cloranfenicol previamente obtenida y se
realizaron cultivos en cajas Petri, en las cajas inoculadas con microorganismos

inactivados no hubo crecimiento como se observa en la Figura 6.3.
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Figura 6.3. Pruebas de inactivacion en cajas Petri, en cada cuadrante se realiz6 una diluciéon, donde:
1) 107, 2) 107 3) 107, 4) 10™. () caja inoculada con microorganismos no inactivados (b) caja con
microorganismos inactivados con cloranfenicol. Las cajas fueron incubadas a 25° C durante 72 h.

6.5 Determinacion de los coeficientes volumétricos de transferencia de masa

6.5.1 Transferencia de oxigeno

Se determind el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (kzap;) y la
velocidad especifica de consumo (QO:) de acuerdo con el método numérico de Fujio y
colaboradores (1973), ver ANEXO I. Se utiliz6 un electrodo de oxigeno disuelto
Applikon con membrana de teflon y un amplificador New Brunswick Scientific D-40. Se
realizaron experimentos bioticos de 240 h y experimentos abidticos con agua destilada y

medio de cultivo.

6.5.2 Transferencia de HXD

Al final de un ensayo en el reactor y hasta que el HXD fue consumido en su totalidad, se
adiciono cloranfenicol para inactivar a los microorganismos y evitar el consumo de HXD,
al reactor previamente inactivado se le adicionaron 13 g L' de HXD, se iniciaron las
condiciones normales de operacion, se tomaron muestras a diferentes tiempos y se midid

la concentracion de HXD en la fase acuosa hasta obtener la concentracion de saturacion

aparente (C,,,), con estos datos se obtuvo el coeficiente volumétrico aparente de
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transferencia de HXD (l;La wxp ) @ las 240 h. Otro reactor que termind su ciclo y sin HXD,

fue inactivado y se distribuy6 en dos partes: primero se tomaron 300 mL para restablecer

las condiciones iniciales de un ciclo normal, se midid la concentracion de HXD en la fase
acuosa a diferentes tiempos y se determind k,a,,, y C,,, al tiempo t=0 h;

posteriormente se tomaron 357 mL para ajustar las condiciones que se tienen a las 96 h y

se determind la concentracion de HXD en la fase acuosa a diferentes tiempos para
obtener l:LaHXD y C,,, al tiempo t=96 h. En la Figura 6.4 se esquematiza la técnica
experimental y la solucion analitica de la ecuacion de balance de HXD para la

determinacion de , 1y S€ detalla en el ANEXO I

HXD acuoso t=240h
(g/L)
Coxn |
tiempo
HXD acuoso t=0h
(g/L)
- ! Con | T
tiempo i
HXD acuoso t=96 h
(g/L)
! Cop| -
t=240h

tiempo

Figura 6.4. Técnica experimental para la determinacion de los parametros de transferencia de HXD, donde:
1) reactores que han terminado un ciclo, sin HXD e inactivados con cloranfenicol; 2) reactor con las
condiciones iniciales; 3) reactor ajustado a las condiciones presentes en las 96 h; 4) toma de muestras a

diferentes tiempos; 5) datos para la determinacién de 1A Y C;XD
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6.6 Determinacion de HXD en la fase acuosa

La concentracion de HXD en la fase acuosa de los biorreactores se determind con la
técnica modificada de Bodour y colaboradores (2004), la cual se describe a continuacion:
antes de la toma de muestra se suspendio la aireacion por dos minutos para permitir la
separacion de fases, se tom6 una muestra de la fase acuosa y se dejo reposar durante la
noche, al dia siguiente se tomo6 una muestra de la fase acuosa del frasco de muestreo y se

determin6 la concentracion de HXD por cromatografia de gases, en la figura 6.5 se
muestra la separacion de fases en el biorreactor y en los frascos de muestreo, el HXD y la
biomasa se ubican en la parte superior de ambos dispositivos separandose claramente de

la fase acuosa.

Figura 6.5. Separacion de fases en el reactor y en el frasco de muestreo.

6.7 Determinacion del diametro de gota de HXD
Con el fin de determinar el efecto de los biosurfactantes en el didmetro de las gotas de
HXD, se determiné el didmetro medio Sauter de las gotas (ds,) en un sistema abiotico y

uno bidtico.
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6.7.1 Sistema abidtico
El valor de ds, se determind directamente en el reactor sin microorganismos y
conteniendo Unicamente medio de cultivo y se siguid la metodologia fotografica descrita

en la seccion 6.3.

6.7.2 Sistema biotico

Para determinar el didmetro de gota del HXD durante los experimentos en el reactor se
disefid un contenedor con agitacion para la toma de muestras y se utilizd6 un equipo de
medicion de particulas por reflectancia Optica Particle Scan 2008 (MTS, Diisseldorf,
Germany), se determindé un minimo de 2000 cuentas con las que se obtuvo una
distribucion de didmetros de gota, los cuales fueron procesados de manera analoga al ds,
para obtener el diametro medio Sauter de las gotas de HXD (ds,). En la figura 6.6 se
muestra el equipo utilizado para la determinacion de ds,, el sensor del equipo de
medicion se introdujo a una profundidad de 3.25 cm con respecto a la superficie del
contenedor. El desarrollo matematico para determinar el nivel de agitacion mecanica en

el sistema de muestreo se presenta en el ANEXO III.

Figura 6.6. Equipo de medicion para determinar el diametro de gota de HXD. (a) contenedor
agitacion, (b) equipo de medicion por reflectancia Optica, (c) analisis de una muestra.
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7. DESARROLLO DE UN MODELO MATEMATICO PARA LA
BIODEGRADACION AEROBIA DE HXD EN UN BIORREACTOR DE
COLUMNA BURBUJEADA

Para describir la biodegradacion aerobia de HXD se desarroll6 un modelo matematico
que consiste de un sistema de ecuaciones diferenciales, obtenido a través de balances de
masa para HXD, oxigeno y biomasa. En la figura 7.2 se representa esquematicamente el
proceso de biodegradacion de HXD, donde se observa que la presencia de biosurfactantes
es indispensable para que se lleve a cabo la solubilizacion y la eventual formacion de

micelas o complejos HXD-surfactante.

Burbuja de aire

® &N s

g

QQ

Gota de hexadecano (HXD)

o
W
Microorganismos

Figura 7.2. Esquematizacion de la biodegradacion de HXD, donde: (1) transporte de oxigeno de la fase gas a la

fase acuosa, (2) produccion de surfactantes por parte de los microorganismos, (3) interaccion HXD-surfactante,

(4) formacién de micelas (5) captacion de la micela por los microorganismos, (6) consumo de ambos sustratos,
generacion de biomasa y reinicio del ciclo. Las figuras no estan a escala real.

De acuerdo con lo anterior, la biodegradacion aerobia de HXD se puede resumir que tres
etapas: 1) transporte de oxigeno de la fase gas a la fase acuosa, 2) transporte de
hexadecano de la fase organica a la fase acuosa y 3) consumo de ambos sustratos por los

microorganismos. Por lo tanto, para determinar la velocidad a la que ocurre cada uno de
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estos procesos, es necesario obtener los coeficientes de transferencia de masa y los
parametros cinéticos de la biodegradacion. Una forma de determinar la transferencia de
HXD a la fase acuosa es medir directamente la concentracion de HXD solubilizado,
agrupando los pasos representados por los nimeros (2), (3) y (4) de la figura 7.2 en un
coeficiente global de transporte, que incluye dos fendmenos: uno bioldgico, que tiene que
ver con la habilidad de los microorganismos para producir surfactantes y otro fisico, que
tiene que ver con la agitacion puesto que la interaccion HXD-surfactante y la eventual
formacion de micelas dependen de las condiciones hidrodindmicas del sistema, de esta

manera se obtiene un coeficiente volumétrico “aparente” de transferencia de HXD:

ki auxp -

7.1 Balance de biomasa

Se propuso una cinética de crecimiento de doble Monod en la que se tiene como sustratos
limitantes al oxigeno y al HXD; se sabe que una limitacion de cualquiera de los dos
sustratos en la fase acuosa puede provocar una disminucion en la actividad metabolica,
teniendo como consecuencia un decremento significativo en la tasa de degradacion del

hidrocarburo. Por lo tanto, el crecimiento de la biomasa es descrita por la ecuacion 7.1.

70,4 CHXDL COZL

—=X Hinax (7 1)
dt Kywp + CHXDL K o, T COZL

7.2 Balance de oxigeno

La tasa de transferencia de oxigeno de la fase gas a la fase acuosa es proporcional al
producto del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno, kzap;, y el gradiente de
concentraciones establecido por la concentracion de saturacion y la concentracion de

oxigeno disuelto al tiempo ¢. La tasa de consumo de oxigeno es proporcional al producto
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de la tasa especifica de consumo de los microorganismos y la concentracion de biomasa,
de tal manera que la concentracion de oxigeno en la fase acuosa es descrita por la

ecuacion 7.2.

dC .
d;ZL - kLa02 (C02

- COZL )_ QOzX (72)

7.3 Balance de HXD en la fase acuosa

Se realiz6 un balance para la concentracién de HXD en la fase acuosa (C,,, ), que es la

fraccion de HXD que los microorganismos pueden consumir. La tasa de transferencia de
la fase organica a la fase acuosa (proceso de solubilizacion) es proporcional al producto
del coeficiente volumétrico aparente de transferencia y el gradiente de concentraciones
establecido por la concentracién de saturacion aparente de HXD y la concentracion
aparente al tiempo ¢. La velocidad de consumo de HXD esta determinada por la tasa de
consumo de los microorganismos representada por el término r,,, s€ propone que el
HXD consumido tiene dos destinos, una fraccion se destina a la formacion de biomasa,
representada por el término r,, mientras que otra fraccion se destina al mantenimiento,
representada por el término mX, que es el sustrato consumido para producir energia con el
fin de mantener los sistemas de captacion de HXD y otras funciones celulares
importantes (Pirt, 1975). Por lo tanto, la concentracion de HXD en la fase acuosa esta

dada por la ecuacion 7.3.

d CHXDL

g k@ (CI*JX - CHXDL )_ Fro. (7.3)
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Donde:

rm.o. = rX + mX (74)
y
/u max X CHXDL COZL
Py = (7.5)
)Ix/s KHXD + CHXDL K02 + COZL

7.4 Balance de HXD total

Se realiz6 un balance para la concentracion total de HXD, que es la suma de la fraccion
acuosa y la fraccion insoluble. El cambio en la concentracion total de HXD se debe
unicamente al consumo por parte de los microorganismos (7,,). Por lo tanto, la

concentracion de HXD total es descrita por la ecuacion 7.6.

dC,.p,
— 7.6

7.5 Supuestos del modelo

1) La biodegradacion aerobia de HXD por un consorcio bacteriano es descrito por
las ecuaciones 7.1, 7.2, 7.3y 7.6.

2) El sustrato limitante es el HXD o el oxigeno ya que el resto de los sustratos que
consume el consorcio microbiano estan en exceso

3) No existe pérdida abiotica de HXD

4) El principal mecanismo de consumo de HXD es por solubilizacion, el consumo
por otros mecanismos es despreciable.

5) Todas las reacciones se llevan a cabo en la fase acuosa

6) El consorcio bacteriano se comporta como una sola unidad y no se presenta

inhibicion por sustrato para ninguna de las bacterias que lo componen.
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8. RESULTADOS Y DISCUSION
8.1. Determinacion de parametros hidrodinamicos

Con el fin de elegir un distribuidor de gas adecuado para los experimentos biodticos en el
reactor, se determino el valor de ds,, U, y Re, con tres sistemas: distribuidor de vidrio
sinterizado (DVS), distribuidor de anillo perforado (DAP) y distribuidor de baston
perforado (DBP). A continuacion se presentan los resultados obtenidos para los tres

distribuidores.
8.1.1 Diametro medio Sauter de las burbujas de gas (ds,)

Debido a que la transferencia de oxigeno y las condiciones hidrodindmicas dependen en
gran medida de tamafio de las burbujas de la fase gas, el diametro medio Sauter (ds,) es
uno de los pardmetros mas importantes para evaluar el desempeno del biorreactor. En la
Figura 8.1, se presenta el valor de ds, para los tres distribuidores, se observa que el DVS
genero las burbujas mas pequefias, con un diametro hasta siete veces menor que el DAP y
4 veces menor que el DBP. El DAP generé el didmetro de burbuja mdas grande,
particularmente con el valor de Ug més alto, obteniéndose diametros de hasta 11 mm, lo
cual sugiere que la transferencia de oxigeno seria limitada en comparacion con los otros

distribuidores.

Ribeiro y colaboradores (2004), utilizando una columna burbujeada para la cual Ug fue
de 2.2 cm s™', obtuvieron un valor de ds, de 5.2 mm con un distribuidor de plato
perforado (dy=0.5 mm) y un valor de 4.1 mm con un distribuidor de acero inoxidable
poroso; se observa que el DAP genera burbujas mas grandes que el distribuidor de plato

perforado, alin cuando el valor de Ug utilizado en el presente trabajo es la mitad del valor
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utilizado por Ribeiro y colaboradores, sin embargo, el ds, obtenido con el DBP es similar
al valor obtenido con el plato perforado. Por otra parte, con el distribuidor de acero
inoxidable poroso se obtuvo un valor de ds, casi tres veces mayor que con el DVS, lo
cual sugiere que la transferencia de oxigeno con el DVS seria incluso mejor que con el

distribuidor de acero poroso.

12 4

10 4§

dsg (mm)

A—_A_/_&/ﬁ—a—/ﬂ

0.2 0.3 04 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 1.1 1.2

UG (cm/s)

Figura 8.1. Didmetro medio Sauter (ds,) a diferentes valores de Uy,
donde: (o) DAP, (¢) DBP, (A) DVS.

8.1.2 Velocidad de ascenso de las burbujas (Up)

Una de las ventajas de evaluar U, es que puede determinarse el tiempo de residencia de
las burbujas (,), que es el tiempo que permanecen las burbujas de gas en el reactor y se

obtiene dividiendo la altura del liquido en la columna (H;) entre U, (Ecuacion 8.1).

, _H (8.1)
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Valores altos de U, implican que las burbujas son grandes y que escapan rapido del

reactor, teniendo un tiempo de residencia pequefio, en estos sistemas se anticipa que la

transferencia de oxigeno sera limitada, mientras que valores pequefios de U, implican que

las burbujas son pequefias y que tienen un mayor tiempo de residencia, lo cual es

indispensable para una buena transferencia de oxigeno. Los valores de U, para los tres

distribuidores fueron estimados con el modelo modificado de Fukuma y colaboradores

(1987), denominado Fukuma-RS (Ecuacion 8.2). De acuerdo con lo esperado, en la

Figura 8.2 se observa que con el DAP se obtienen los mayores valores de Uy, ya que

genera las burbujas mas grandes; con el DVS se obtienen los menores valores de U,

puesto que genera las burbujas mds pequefias, mientras que en término medio se

encuentra el DBP.

U,=13,/g-ds, -In(3.2+U,)

Donde:

g = constante gravitacional (cm s)
dsg= diametro medio Sauter de las burbujas de gas (cm)
Ug= velocidad superficial del gas (cm s™)

U, (cms™)

70 -
60
50 |
40 1
30

2 A____A/A/A'—_A/A

10

0 T T T T T T T T T 1
0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 1.1 1.2

UG (cmls)

Figura 8.2. Velocidad de las burbujas en medio de cultivo, obtenidas con el
modelo de Fukuma-RS. Donde: (o) DAP, (0) DBP, (A) DVS.

(8.2)
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Es interesante notar que a pesar de las diferencias en el valor de dsg, los tres
distribuidores presentan valores de U, del mismo orden de magnitud. No debe perderse
de vista que las burbujas pequefas, aunque ideales para la transferencia de oxigeno,
ofrecen una agitacion limitada, ya que la agitacion mejora conforme aumenta el diametro
de las burbujas, dado que el proceso de solubilizacion del HXD depende de las
condiciones hidrodinamicas, debe mantenerse un equilibrio entre la transferencia de masa
y la agitacion. Por lo tanto, una comparacién cuantitativa de las condiciones que
prevalecen con cada distribuidor de gas permitird realizar una adecuada seleccion del

sistema a utilizar en los experimentos bidticos.

8.1.3 Tiempo caracteristico de difusion (zp)

Con el fin de evaluar la transferencia de oxigeno con los tres distribuidores de gas, se
determind el tiempo caracteristico de difusion (zp) y se compard con el tiempo de
residencia de las burbujas. El tiempo caracteristico de difusion indica cuanto tiempo tarda
el oxigeno en difundirse del centro de la burbuja de aire a la interfase gas-liquido y se

define de la siguiente manera:

d;
fo=— 8.3
° 4D02,aire ( )
Donde D, ,,, es la difusividad de oxigeno en aire. Si se divide #, entre 7p puede saberse

si la transferencia de oxigeno estara limitada o no, es decir, valores de ¢#/tp > 1 indican
que el oxigeno alcanza a difundirse hasta la interfase antes de que la burbuja de aire salga
del reactor, entre mayor sea el cociente, la transferencia de oxigeno sera mejor. Por el
contrario, valores de #/fp < 1 indican que la burbuja sale del reactor antes de que el

oxigeno se difunda del centro de la burbuja a la interfase. El cociente ¢./¢p es un criterio
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que puede ser utilizado para seleccionar el distribuidor de gas adecuado para los
experimentos bioticos, en funcién del didmetro de burbuja que se obtiene con cada
distribuidor de gas, ya que permite comparar la transferencia de oxigeno obtenida con las
tres configuraciones estudiadas. En la tabla 8.1, se presenta el valor del cociente ¢,/¢p para
los tres distribuidores de gas a una velocidad superficial de 1.1 cm s™, velocidad utilizada

en los experimentos bidticos.

Tabla 8.1. Comparacion del tiempo caracteristico de difusividad
y el tiempo de residencia de las burbujas. Ug=1.lcm s™

Distribuidor t/tp
DBP 1.0188
DAP 0.4245
DVS 34.6066

De acuerdo con la tabla 8.1, el distribuidor que favorece la transferencia de oxigeno es el
DVS puesto que el cociente #/fp con ese distribuidor es 34 veces mayor que el obtenido
con el DBP y 81 veces mayor que el obtenido con el DAP, un valor de #,/#p de 34.6 indica
que el tiempo que permanecen las burbujas de aire en el reactor es mucho mayor que el
tiempo que tarda en difundirse el oxigeno a la interfase gas-liquido. El cociente #/¢p
obtenido con el DBP es apenas mayor que 1, lo cual indica que el oxigeno tiene suficiente
tiempo para difundirse hasta la interfase antes de que las burbujas salgan del reactor,
mientras que con el DAP se obtiene un cociente #/¢p menor que 1, esto indica que las
burbujas salen del reactor antes que el oxigeno se difunda a la interfase, por lo tanto, el

DAP es el distribuidor méas limitado en cuanto a transferencia de oxigeno.
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8.1.4 Numero de Reynolds de las burbujas (Rep)

Para evaluar las condiciones de agitacion que genera cada distribuidor, se determiné el
numero de Reynolds de las burbujas, que es una medida de las condiciones de agitacion
que prevalecen en el reactor. En la Figura 8.3 se presenta el nimero de Reynolds que se
obtiene con cada uno de los distribuidores de gas, se observa que con el DVS el reactor

practicamente no tenia agitacion.

Es claro que el distribuidor que genera mayores didmetros de burbuja (DAP), genera
también las mejores condiciones de agitacion, aunque es importante notar que los valores
de Re, que se obtienen con el DBP estdn en el mismo orden de magnitud que los
obtenidos con el DAP. En el caso de la agitacion, el DAP resulté ser el mejor dispositivo

ya que presenta los mayores valores de Rep.
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Figura 8.3. Nuimero de Reynolds de las burbujas (Re;) para los tres
distribuidores de gas, donde: (o) DAP, (¢) DBP, (A) DVS.
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8.1.5 Eleccion del distribuidor de gas

El sistema de distribucion de gas mas adecuado para el proceso de biodegradacion de
hidrocarburos es aquel que mantiene un equilibrio entre la transferencia de oxigeno y la
agitacion. El DAP ofrece la mejor agitacion en comparacion con los otros distribuidores,
sin embargo, la relacion ¢,/fp muestra que las burbujas son tan grandes que escapan del
reactor antes de que el oxigeno se difunda a la interfase gas-liquido, lo cual indica que

tendra una limitada transferencia de oxigeno.

El caso inverso es el DVS, el cual presenta la mejor relacion #./¢p, pero practicamente no
agita al reactor, lo cual redundaria en una pobre transferencia de HXD a la fase acuosa. El
DBP es el punto medio de los distribuidores anteriores ya que las burbujas generadas por
este sistema son lo suficientemente grandes como para mantener bien agitado al sistema,
lo cual se demuestra al obtenerse valores de Re, del mismo orden de magnitud que el
DAP, y a su vez, se obtiene una relacion #,/tp > 1, lo cual indica que el tiempo que
permanecen las burbujas dentro del reactor es apenas suficiente para que el oxigeno se
difunda hasta la interfase gas-liquido. Por lo anterior, el DBP fue elegido para realizar los

experimentos bioticos.

8.2 Experimentos con el DBP

Una vez seleccionado el distribuidor de gas a utilizar durante el resto de los
experimentos, se determind la distribucion de didmetros de burbujas y se midi6 el

didmetro de gota del HXD con el fin de hacer comparaciones con el didmetro de gota

obtenido en el sistema con biosurfactantes.
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8.2.1 Distribucion de diametros de burbuja: sistema abiotico

En la Figura 8.4 se presenta la frecuencia relativa de los diametros de burbuja que se
generan con el DBP a diferentes valores de Ug, se observa que conforme aumenta Ug, la
distribucion de diametros se va haciendo mas heterogénea. A la menor velocidad de gas
utilizada, se observa una distribucion bimodal, con didmetros predominantes de 2 y
4 mm. Al aumentar Ug ya aparecen burbujas de 7 mm y los picos que se veian en
anteriormente se han recorrido, es decir, se producen burbujas mas grandes. Con el valor
mas alto de Ug se observa la presencia de burbujas de hasta 10 mm, aunque también
aparecen burbujas de 1 mm, esta heterogeneidad de didmetros indica que los procesos de
coalescencia y rompimiento de burbujas se intensifican conforme se intensifica la

agitacion en el sistema, la cual es claramente funcion de Ug.

0.45 4

Frecuencia relativa

dsg (mm)

Figura 8.4. Didametros de burbuja generados con el DBP a diferentes velocidades
superficiales, donde: (¢) Uc=0.2442 cm s, (A) Uc=0.6691 cm s, (0) Uc=1.1 cm s™.
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8.2.2 Diametro medio Sauter de las gotas de HXD: sistema abiotico

Se determind el didmetro medio Sauter de las gotas de HXD (ds,) en el medio de cultivo
sin Tween 20, en la Figura 8.5 se muestra el valor de ds, a diferentes valores de Ui y se
observa que el diametro de las gotas disminuye conforme aumenta la velocidad
superficial del gas ya que el Re, aumenta conforme aumenta Ug como se observa en la
figura 8.3, por lo cual, la agitacion en el reactor mejora conforme aumenta la velocidad
superficial del gas. Al comparar estos resultados con los valores de ds, que se obtienen en
los experimentos bidticos se puede determinar el efecto de los biosurfactantes en el
diametro de las gotas de HXD; se espera que a medida que se produzcan los

biosurfactantes se presente una disminucioén importante en los valores de ds,.

2.7
2.5
2.3 A

2.1 A

dso (Mmm)

0.6 0.7 0.8 0.9 1 1.1
UG (cnmvs)

Figura 8.5. Diametros de gota de HXD obtenidos con el DBP
en el sistema abiotico.

8.2.3 Diametro medio Sauter de las gotas de HXD: sistema bidtico

Se determin6 el diametro medio Sauter de las gotas de HXD (ds,) durante los ensayos
bidticos en el reactor con un valor de Ug de 1.1 cm s'l, en la tabla 8.2 se presenta una
comparacion del diametro obtenido en el sistema abidtico y los diametros obtenidos

durante los experimentos.
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Tabla 8.2. Efecto de los surfactantes en el diametro de gota del HXD, Us=1.1cm s

Sin Con Factor
biosurfactantes biosurfactantes | de decremento
0.0474 (0 h) 36.5
0.0359 (48 h) 48.2
ds, (mm) 1.73 0.0340 (96 h) 50.9
0.0244 (168 h) 70.8
0.0229 (240 h) 75.5

Se observa que los biosurfactantes tuvieron un efecto importante en la el tamafio de gota
del HXD ya que produjeron una disminucién de ds, hasta de 75 veces con respecto al
sistema que no tiene biosurfactantes, lo cual mejora de manera significativa el area
especifica de transferencia de masa de la fase organica, facilitando la interaccion del

HXD con los surfactantes y la formacion de micelas.

8.3. COEFICIENTES CONVECTIVOS DE TRANSFERENCIA DE MASA

8.3.1 Transferencia de oxigeno

Para determinar el efecto del HXD sobre el coeficiente volumétrico de transferencia de
oxigeno (kzaopz) y sobre la concentracion de saturacion (C,,,), ambos parametros fueron
determinados en agua destilada y en el medio de cultivo. En la tabla 8.3 se observa que el

aumento en la solubilidad de oxigeno en el medio de cultivo por la presencia del HXD es

despreciable en el presente sistema ya que la fraccion volumétrica de HXD fue muy
reducida (1.7%), mientras que un incremento significativo en C,, se observaria a partir
de una fraccién del 10% (Nielsen y col., 2003a). El valor de k;ap, fue determinado a
diferentes tiempos durante los ensayos bioticos; en la Figura 8.6 se muestran los valores
de kraos, se observa que los valores fueron mayores de 25 h™ durante todo los ensayos

bidticos, obteniéndose un valor promedio de 33 h™.
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Tabla 8.3. Valores de k;ap,y C(")2 en agua destilada y en medio de cultivo

Sistema kiao» (b C,, (mgO,L")

Agua destilada 43.2 6.5
Medio de cultivo 42.12 6.62

kraoz (h'1)

0 T T T T T T T T T 1
0 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240

tiempo (h)

Figura 8.6. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia de
oxigeno durante los ensayos bioticos en el reactor.

Vandu y colaboradores (2004), utilizando una columna burbujeada con un distribuidor de
plato perforado (d;=0.5 mm) y con Ug de 2 cm s'l, obtuvieron un valor de k;ap, de 72 h'l;
esta diferencia puede deberse a dos factores: en primer lugar el valor de Ug es el doble
del utilizado en el presente trabajo y se sabe que k;ap, aumenta conforme Ug aumenta
(Shah y col., 1982); por otra parte el diametro de los orificios del DBP es el doble del
utilizado por Vandu y colaboradores (2004), lo cual promueve la generacion de burbujas
pequenas. Oliveira y Ni (2004), utilizando una columna burbujeada con un distribuidor
de un solo orificio (dy=1 mm) y con Us de 1 cm s'l, obtuvieron un valor de k;ao; de
11 h''; estos resultados estan de acuerdo con lo reportado en la literatura ya que el valor
de krap, estd fuertemente relacionado con las caracteristicas del distribuidor de gas,

principalmente a valores bajos de Ug (Kantarci y col., 2005).
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En la figura 8.7 se muestra la concentracién de oxigeno disuelto durante los ensayos
bidticos, se observa que, con los valores de kzap, obtenidos la concentracion de oxigeno
disuelto se mantuvo entre 6 y 4 mg L™ durante todo el experimento, valor que esta por
encima de la concentracion critica de oxigeno de la mayoria de los microorganismos, que
esde 1 mgL" aproximadamente (Bailey y Ollis, 1986). Estos resultados sugieren que la
transferencia de oxigeno no es el paso limitante en el proceso de biodegradacion de HXD

ya que de ser asi, la concentracion de oxigeno disuelto seria menor.

0, disuelto (mg L")
w

0 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240

tiempo (h)

Figura 8.7. Evolucién de la concentracion de oxigeno disuelto con
respecto al tiempo.

8.3.2 Transferencia de HXD

Para evaluar la tasa de transferencia del HXD a la fase acuosa se inactivo al consorcio

bacteriano con cloranfenicol y se determind la concentracion de saturacion aparente
* . ;. . -~
(Cxp ) y el coeficiente volumétrico aparente de transferencia de HXD (&, a,,, ). Ambos

parametros fueron determinados en tres tiempos: al inicio, cerca de la mitad (96 h) y al

final (240 h) de los ensayos bidticos.
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Con el fin de observar el efecto de la produccion de biosurfactantes en los pardmetros de
transferencia de HXD se midi6 la tensidon superficial, que es una forma cualitativa de

seguir la produccion de los biosurfactantes (Bodour y col., 2004).
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Figura 8.8. Evolucion de la concentracion de saturacion de
HXD vy la tension superficial con respecto al tiempo.

En la Figura 8.8 se presentan los valores de C,,,,, y su relacion con la tension superficial.

Se observa que el valor de C},, es de aproximadamente 15 mg L' al inicio de los
ensayos bioticos, mientras que la solubilidad reportada para HXD en un medio de cultivo
a 25° C es de 1.84x10” mg L™ (Beal y Betts, 2000), lo cual representa un aumento de
cuatro ordenes de magnitud en la concentracion de HXD en la fase acuosa, estos
resultados concuerdan con los obtenidos por Bai y colaboradores (1997), quienes
reportan que los biosurfactantes producidos por Pseudomonas aeruginosa pueden

incrementar la solubilidad del HXD a valores de hasta 50 mg L.
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El dréstico aumento en la concentracion de HXD desde el inicio de los experimentos se
debe a la forma en que éstos fueron preparados, ya que el reactor trabajé en forma
secuencial, esto quiere decir que se inicid6 un nuevo ciclo a partir de uno que habia
concluido; por lo tanto, poco menos de una tercera parte de los surfactantes acumulados
hasta las 240 h del ciclo anterior son transferidos al siguiente, esto permite que el proceso
de emulsificacion del HXD ocurra desde el inicio y no hasta que se produzcan nuevos
surfactantes. A medida que aumenta la produccion de surfactantes (o disminuye la
tension superficial), la concentracion de HXD en la saturacion se incrementa y su valor

llega a ser hasta diez veces mayor que la concentracion de saturacion de oxigeno.

® ka5

(0) T.superficial (din cm™)

0.6 + \ \ \ \ \ \ \ \ \ 40
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Figura 8.9. Variacion del coeficiente volumétrico de transferencia
de HXD y la tension superficial con respecto al tiempo.
En la Figura 8.9 se presentan los valores de k,a,,, y su relacion con la tension
superficial, se observa que al disminuir la tension superficial (o al aumentar la produccion

de biosurfactantes), el valor de I;La axp aumenta, sin embargo, al final del ensayo se

observa una ligera disminucion.
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Estos valores pueden deberse a que /;La wp ©s el resultado de la velocidad a la que

ocurren dos procesos: la produccién de biosurfactantes y la formacion de micelas; el
primer proceso depende de la velocidad de producciéon de biosurfactantes de los
microorganismos, mientras que la velocidad de formacién de micelas depende las
condiciones hidrodindmicas y es bien sabido que la agitacion provista por burbujas es
suave en comparacion con sistemas de agitacion mecanicos (Merchuk y col., 1994); por
otra parte, lo alcanos de alto peso molecular estan entre los hidrocarburos con menor

solubilidad en medios acuosos (Salanitro, 2001), por lo que no es extrafio que se

obtengan valores bajos de k. 1A -

8.4 PARAMETROS CINETICOS DEL CONSORCIO BACTERIANO
8.4.1 Experimentos en matraces

Para determinar Kpyp y m se realizaron ensayos de biodegradacion de 168 h (por
triplicado) en matraces con 150 rpm y 25° C, la concentracion inicial de HXD fue de
13 g L™ y la final fue de 5.9 g L' de HXD. El valor de kza0; se estim6 con la ecuacién de
Henzler y Schedel (Maier y Biichs, 2001) y se obtuvo un valor de 107 h™, por esta razon
los matraces fueron considerados como sistemas sin limitaciéon de oxigeno y en estos
experimentos no fue considerado como sustrato limitante, de tal manera que solamente
Kpuxp y m fueron los parametros de ajuste en el modelo. En la Figura 8.10 se muestra la
produccion de biomasa a lo largo de los ensayos; se observa que hay una produccion
importante de biomasa a partir de las 48 h, que es el periodo del ensayo en el que se
producen los biosurfactantes, de acuerdo con los resultados previamente obtenidos en el

biorreactor (Figura 8.9).
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Figura 8.10. Produccion de biomasa durante los ensayos en matraces.

En la tabla 8.4 se presenta el valor de los pardmetros cinéticos obtenidos. Se obtuvo un
valor de Yy bajo en comparacion con otros procesos aerobios en los que es comun
encontrar valores de 0.5 o mayores (Bailey y Ollis, 1986). Sin embargo, si se considera la
baja concentraciéon de hexadecano en la fase acuosa, el porcentaje de sustrato que se

destina a la formacion de biomasa es alto.

Tabla 8.4. Parametros obtenidos en los matraces

Yys 0.3177 gBiomasa gHXD"'
Kuxp 4.03 mgHXD L'
m 2.8 mgHXD gBiomasa™ h™'

Sekelsky y Shreve (1999), reportan un valor de Kyyp de 0.56 mg L' para un sistema de
degradacion de hexadecano con Pseudomonas aeruginosa, mientras que Medina-Moreno
(2006), para un sistema de degradacion de crudo Maya y parafinas, reporta un valor de
Kpxp de 0.823 mg L": el valor obtenido en el presente trabajo es cerca de diez veces
mayor que los dos reportes antes mencionados, esto puede deberse a que hay diferencias

significativas entre los sistemas; Sekelsky y Shreve (1999) utilizaron un soélo
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microorganismo y el valor de Kyxp que encontraron fue para Pseudomonas aeruginosa
exclusivamente y a una temperatura de 33° C; por otra parte, Medina-Moreno (2006)
ademas de utilizar una mezcla compleja de parafinas también utilizé crudo Maya en su
sistema, por lo que el sustrato fue sustancialmente diferente al utilizado en el presente

trabajo.

8.4.2 Experimentos en el biorreactor

Para determinar el valor de pm.x y Koz se realizaron ensayos de biodegradaciéon en el
reactor, en la Figura 8.11 se presenta la formacion de biomasa y el consumo de HXD
durante los experimentos. Para determinar el valor de ptmax S€ ajustd un polinomio a los
datos de biomasa y se obtuvo la pendiente méxima con el criterio de la primera derivada,

esto con el fin de tener a Kp; como Uinico parametro de ajuste en el modelo matematico.

(o) Biomasa (g L")
(0) Hexadecano total (g L™)

0 24 48 72 9% 120 144 168 192 216 240
tiempo (h)

Figura 8.11. Produccion de biomasa y consumo de HXD durante
los experimentos en el reactor.

Se puede apreciar que durante las primeras 24 horas practicamente no hay formacion de
biomasa ni consumo de HXD, sin embargo, después de las 48 h se observa un rapido

consumo de HXD, hacia el final del ensayo, el consumo de HXD y la produccion de
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biomasa disminuyen. Para tener un panorama mas completo del proceso observado en la
Figura 8.11, se relaciond el consumo de HXD y la formacion de biomasa con la

produccion de biosurfactantes (seguida a través de la tension superficial).

(o) Hexadecano total (g L)
(0) Tension superficial (din cm™)

0 T T T T T T T T T - 40
0 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240

tiempo (h)

Figura 8.12. Consumo de hexadecano y evolucion de la tension
superficial (produccion de biosurfactantes).

En la Figura 8.12 se presenta el consumo de HXD y su relacion con la produccién de
biosurfactantes, se observa que durante las primeras 24 h casi no hubo consumo de HXD
y durante ese periodo del experimento no se observo una produccion importante de
biosurfactantes, sin embargo, el consumo de HXD aumenta drasticamente a partir de las
48 h, que es cuando la produccion de biosurfactantes se intensifica, lo cual se ve reflejado
en un descenso pronunciado de la tension superficial. A las 96 h ya se habia consumido la
mitad del HXD inicial y a partir de las 120 h la tension superficial se estabilizé alrededor

de 48 din cm™ y el HXD se consumi6 de forma casi constante.
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En la Figura 8.13 se presenta la relacion entre la formacion de biomasa y la produccion
de biosurfactantes, se observa que durante las primeras 48 h practicamente no se produce
biomasa, mientras que la tension superficial habia disminuido de manera importante (de
65 a 52 din cm™), lo cual indica que hubo produccion de biosurfactantes antes de la
formacion de biomasa. Se ha demostrado que bastan concentraciones del orden de
miligramos para que estos emulsificantes naturales disminuyan la tension superficial de
68 a 13 din cm™ (Inakollu y col., 2004). Estos resultados sugieren que el bajo consumo de
HXD registrado durante en las primeras 48 h tiene como destino la formacion de

surfactantes, los cuales son indispensables para llevar a cabo la solubilizacion del HXD.
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0.0 + . . . . . . . . . - 40

0 24 48 72 9% 120 144 168 192 216 240
tiempo (h)
Figura 8.13. Produccion de biomasa y evolucion de la tension
superficial (produccion de biosurfactantes).

De acuerdo con los resultados obtenidos, la tasa de consumo de HXD y la tasa de
formacion de biomasa presentaron cambios durante el ensayo, por esta razon el consumo
de oxigeno también podia variar durante los ensayos, sin embargo, la concentracion de

oxigeno disuelto se mantuvo entre 6 y 4 mg L™ por lo que se anticip6 un bajo consumo
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por parte de los microorganismos. En la Figura 8.14 se presenta la tasa especifica de
consumo de oxigeno (Q0;) y su relacion con la produccion de biomasa, se observa que la
demanda de oxigeno a las 48 h alcanza un maximo y va disminuyendo conforme avanza
el experimento, obteniéndose el maximo valor de 00, (0.051 gO, gbiomasa™ h™) es
alrededor de cinco a seis veces menor que el reportado para otros microorganismos como
Bacillus thuringiensis cuyo valor oscila entre los 0.25 y 0.32 gO, gbiomasa™ h™ con
glucosa como sustrato (Rowe y col., 2003). Es importante notar que el mayor consumo de
oxigeno no tiene lugar a las 72 0 96 h del ensayo, que es cuando se presenta la mayor tasa
de consumo de HXD, sino a las 48 h, periodo del experimento en el que se producen con

mayor rapidez los biosurfactantes como se observa en la Figura 8.13.

4.0 r 0.06

(0) Biomasa (g L")
(o) QO, (g0, gBiomasa™'h™)

0 24 48 2 96 120 144 168 192 216 240

tiempo (h)

Figura 8.14. Evoluciéon del consumo especifico de oxigeno y la
produccion de biomasa con respecto al tiempo.

En la tabla 8.5 se presentan los pardmetros obtenidos en el reactor. El valor de iy
indica que el consumo de HXD es un proceso considerablemente mas lento que la
asimilacion de otros sustratos como la glucosa, donde se llega a obtener valores diez

veces mayores (Beyenal y col., 2003).
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Tabla 8.5. Pardmetros obtenidos en los experimentos con el reactor.

Lma 0.02069 h”

Ko> 0.1694 mgO, Lt

QO; (promedio) | 26.8 mgO, gBiomasa™ h’!

Debido a que es dificil evaluar el desempefio de los microorganismos a partir de los

parametros cinéticos de manera aislada, en la tabla 8.6, se presenta la tasa de consumo de

hidrocarburos en diferentes sistemas, donde se observa que la tasa de consumo obtenida

en el presente trabajo esta entre las mas altas. Es interesante notar que las tasas de

degradacion disminuyen drasticamente cuando se utilizan mezclas méas complejas y con

hidrocarburos reconocidos por su toxicidad como los aromaticos.

Tabla 8.6. Comparacion de las tasas de biodegradacion de hidrocarburos en diferentes sistemas

consorcio utilizado por Medina-Moreno y

colaboradores, 2005)

Sistema gHidrocarburo L™ h™! Referencia
Sekelsky y Shreve,
Degradacion de HXD por Pseudomonas aeruginosa 0.032 1999
Degradacion de la fraccion alifatica del crudo Maya Diaz-Ramirez y col.,
por un consorcio bacteriano 0104 2003
Degradacion de una mezcla de benceno, tolueno,
pristano, iso-octanos, HXD, dodecano, naftaleno y 0.003 Inakollu y col., 2004
fenantreno por P. aeruginosa'y Rhodococcus H131A
Degradacion de una mezcla de crudo Maya y Medina-Moreno y col.,
parafinas por un consorcio bacteriano 0.018 2005
Degradacion de HXD por Alcaligenes xylosoxidans,
Bacillus cereus, Bacillus subtilis, Brevibacterium
luteum y Pseudomonas pseudoalcaligenes (mismo 0.05 El presente trabajo
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9. VALIDACION DEL MODELO

Una vez determinados los pardmetros de transferencia de masa y los pardmetros cinéticos

se realizd la validacion del modelo matematico, el cual consiste de cuatro ecuaciones

diferenciales acopladas, una para cada especie: biomasa, HXD en la fase acuosa, HXD

total y oxigeno (tabla 9.1). Debido a que los coeficientes de transferencia tanto de HXD

como de oxigeno tuvieron cambios importantes durante los ensayos (Figuras 8.6 y 8.9),

se utilizaron ecuaciones polinomiales para ajustar ambos coeficientes y fueron incluidas

en el modelo como ecuaciones auxiliares. El sistema de ecuaciones diferenciales se

resolvid con el método de Runge-Kutta-Fehlberg (45), los algoritmos y los datos de

entrada se detallan en el ANEXO IV.

Tabla 9.1. Sistema de ecuaciones diferenciales que describen el proceso de biodegradacion de HXD por un
consorcio bacteriano

Especie Ecuacion Condicion inicial
P (t= 0 h)
aX C C
Biomasa | — = X| . B 2 X)=052¢gL"
dt Kyp + CHXDL K o, T COZL
dCHXD -~ *
7 = kL A uxp (CHXD - CHXD )_ Vono.
HXD en | Donde:
enla _ _ 1
fase acuosa | 'mo- X +mX CHXDL Ogl
roo= /umaxX CHXDL COZL
=
Yoo \ Kuxp+ CHXDL K o, T COZL
dC
HXD total | —00 = _p Crpp, =13 gL
dt 0.
dcC . ]
Oxigeno d(;zL = kLaO2 (C02 - COZL )— 00,X COzL =6.62mgL"

49



9.1 Experimentos en matraces
A continuacion se presentan las predicciones del modelo y se comparan con los datos
experimentales obtenidos en los matraces. Debido a que la concentracion de HXD se

determiné al final del experimento, se presenta el HXD residual y la prediccion del

modelo.

Biomasa (g L™

0 24 48 72 % 120 144 168
tiempo (h)

Figura 9.1. Prediccion del modelo para la produccion de biomasa.

Donde: (¢) datos experimentales, (—) simulacion, (R?=0.98).

Hexadecano total (g L)

o ; ; ; ; ; ‘ ‘
0 24 48 72 % 120 144 168
tiempo (h)
Figura 9.2. Prediccion del modelo para el consumo de HXD total. Donde:
() hexadecano final en el ensayo: 5.9 g L, (—) simulacion.
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En las Figuras 9.1 y 9.2 se observa que el modelo tiene un buen ajuste de los datos
experimentales. Para los datos de biomasa, la mayor discrepancia entre los datos
experimentales y la prediccion del modelo es de 0.25 mg L™, obteniéndose un coeficiente
de determinacion del 98%. Por otra parte, se observa que se predice en buena medida la
concentracién de HXD residual, con una diferencia de aproximadamente 0.4 g L™ entre el

valor experimental y la prediccion del modelo.

9.2 Experimentos en el biorreactor

En la Figura 9.3 se presenta la prediccion del modelo para la produccion de biomasa y se
comparan con los datos experimentales obtenidos en el reactor, se observa que la mayor
discrepancia entre los datos experimentales y los obtenidos con el modelo es de 0.5 g L™

de biomasa, obteniéndose un buen ajuste (R*=0.92).

Biomasa (g L™

0+ T T T T T T T T
0 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240

tiempo (h)

Figura 9.3. Prediccion del modelo para la formacion de biomasa.
Donde: (0) datos experimentales, (—) simulacién, R?=0.92

En la Figura 9.4 se presenta la prediccion del modelo para la concentracion de
hexadecano, se observa que a la mitad del experimento es cuando el modelo tiene la
mayor discrepancia con respecto a los datos experimentales, alcanzandose un coeficiente

de determinacion del 94%.
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Hexadecano total (gL™)

(o} 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240

tiempo (h)
Figura 9.4. Prediccion del modelo para el HXD total. Donde:
(0) datos experimentales, (—) simulacién, R?=0.94
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] 24 48 72 9%6 120 144 168 192 216 240
tiempo (h)

Figura 9.5. Prediccion del modelo para el oxigeno disuelto.
Donde: (0) datos experimentales, (—) simulacién, R?=0.93

En la Figura 9.5 se presenta la prediccion del modelo para la concentracion de oxigeno
disuelto, se observa que el modelo sigue la tendencia de los datos experimentales
alcanzandose un coeficiente de determinacion del 93%. La mayor discrepancia entre el
modelo y los datos experimentales fue de 1 mg L™ aproximadamente, una diferencia

aceptable ya que se predice en buena medida el resto de los datos.
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De acuerdo con los resultados anteriores, el modelo matematico predice en buena medida
a los datos experimentales ya que tanto en el reactor como en los matraces se alcanzan
coeficientes de determinacion mayores al 90%. Por lo tanto, el uso del modelo
matematico para realizar simulaciones en otros escenarios puede ser de gran ayuda para
establecer intervalos de operacion y los posibles resultados que se obtendrian bajo

determinadas condiciones de trabajo.

10. DETERMINACION DE LA ETAPA LIMITANTE

Para obtener la etapa limitante se realizo un andlisis de tasas maximas de transferencia y
de consumo. La tasa maxima de transferencia de la especie en cuestion es aquella
velocidad en la cual, la concentracion en la fase acuosa es igual a cero, de tal manera que
el gradiente de concentraciones alcance su maximo valor, que es la concentracion de
saturacion. La tasa maxima a la que los microorganismos pueden consumir HXD para
formar biomasa (ry), ocurre cuando no hay limitaciéon por ninguno de los sustratos, en

ese caso: u~ u . . Debido a que m y QO; son tratados como constantes, el consumo de

sustrato para mantenimiento y la demanda de oxigeno solamente se incrementan
conforme se incrementa la biomasa. La definicion de la tasa maxima para cada especie se

presenta en la tabla 10.1.

Tabla 10.1. Definicion de tasas maximas

HXD Oxigeno
Consumo Consumo
— cons
Vo =Ty +mX Yo, = 00,X
X
Donde: r, = P
x/s
Transferencia Transferencia
~ * *
Faxp = k1@ Cuxp Yo, = kLaOz 'COz
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En la Figura 10.1 se presentan las tasas maximas de consumo y de transferencia tanto de
HXD como de oxigeno. Se observa que durante todo el ensayo la tasa de transferencia de
HXD fue menor que la de consumo, al inicio, la diferencia entre ambas tasas es pequeiia,
pero a medida que avanza el ensayo la diferencia se hace mas marcada. Con el oxigeno se
presenta el caso contrario del HXD pues la tasa de transferencia fue mayor que la de
consumo ¢ incluso en su punto mds cercano la tasa de transferencia de oxigeno es

practicamente el doble de la tasa de consumo.

gL'h!

0 24 48 72 9% 120 144 168 192 216 240 0 24 48 72 %6 120 144 168 192 216 240

tiempo (h) tiempo (h)

Figura 10.1. Tasas maximas de consumo y transferencia, donde:
a) (o) consumo y (A) transferencia de HXD, b) (o) consumo y (A) transferencia de oxigeno.

Los resultados obtenidos con el anélisis de tasa maximas indican claramente que la etapa
limitante del proceso, bajo las condiciones utilizadas, fue la transferencia de HXD, por lo
tanto, la velocidad global del proceso estd controlada por la transferencia de HXD de la
fase organica a la fase acuosa. Es interesante notar que a medida que transcurre el ensayo,
la diferencia entre la velocidad de consumo y la velocidad de transferencia se hace mas
grande y hacia el final del experimento los microorganismos pueden consumir HXD
hasta cinco veces mas rapido de lo que se transfiere a la fase acuosa como se aprecia en la

Figura 10.1 (a).
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11. SIMULACION DEL PROCESO EN DIFERENTES ESCENARIOS

Se realizaron simulaciones del proceso con el modelo matemadtico para determinar el
efecto de la variacion de l;LaHXD, krao;. El valor de ambos parametros fue aumentado al
doble y disminuido a la mitad, se realizaron simulaciones bajo los nuevos escenarios y se
compararon con los datos experimentales obtenidos. Debido a que los dos coeficientes de
transferencia cambiaron con respecto al tiempo, se generaron dos polinomios, uno a partir
de los datos experimentales que fueron aumentados al doble y otro a partir de los datos
que fueron disminuidos a la mitad. En la tabla 11.1 se presentan los casos simulados y su

variacidn con respecto a los valores experimentales.

Tabla 11.1. Valores utilizados en el analisis de sensibilidad

Parametrox2 | Experimental | Pardmetro+2

ki@ (h_l) 2.33 1.16 0.58
valor promedio

N
krao:  (h7) 65.37 32.68 16.34
valor promedio

11.1 Simulaciones variando %, a,,,,

En la Figura 11.1, se observa que cuando el valor de l?LaHXD es el doble del valor

exp

obtenido experimentalmente (l:La @ ) se produce mas de 6 g L' de biomasa y el HXD se

consume poco antes de las 168 h, el oxigeno en este caso si disminuye de manera
dréstica, alcanzando niveles criticos a partir de las 192 h. Este seria un escenario
adecuado para un proceso que pretenda generar biomasa ya que se tendria un incremento
del 75 % con respecto a la produccion obtenida experimentalmente. A través del analisis
de tasas maximas se puede determinar si bajo estas condiciones el oxigeno pasa a ser la

etapa limitante del proceso.
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tiempo (h)
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0 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240
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0] 24 48 72 9% 120 144 168 192 216 240
tiempo (h)

Figura 11.1. Predicciones del modelo cuando el valor de ]:La S~ k LA
(1) biomasa, (2) HXD total y (3) oxigeno, donde: (0) datos experimentales, (—) simulacion
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En la Figura 11.2 se presentan las tasas maximas de consumo y de transferencia cuando

exp

el valor de l:LaHXD es el doble de l;La p » S€ observa que en las primeras 72 h, la etapa

limitante es la tasa de consumo, es decir, se puede transferir mas de lo que puede
consumirse, pero a partir de las 96 h, se presenta un cambio y la tasa de transferencia de
HXD se convierte en la etapa limitante. Se observa que la tasa de transferencia de
oxigeno hacia el final de los ensayos casi llega a niveles limitantes, sin llegar a ser la

etapa limitante.

gL-lh-l

0 24 48 72 9% 120 144 168 192 216 240 0 24 48 72 %6 120 144 168 192 216 240

tiempo (h) tiempo (h)

Figura 11.2. Tasas méaximas cuando el valor de ];La o= 2 k La 0, » donde:

a) (0) consumo y (A) transferencia de HXD, b) (0) consumo y (A) transferencia de oxigeno.

En la Figura 11.3, se observa que cuando el valor de ELaHXD es la mitad de l;La,ej‘)?D, la

produccion de biomasa disminuye considerablemente ya que apenas se alcanzan a formar
2 ¢ L' de biomasa, en las 240 h del ensayo apenas se consumen 6 g L' de HXD y la
concentracion de oxigeno no disminuye de 5 mg L. Bajo estas circunstancias no hay una
buena produccion de biomasa ni se lleva a cabo de manera eficiente el proceso de

biodegradacion de HXD.
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Figura 11.3. Predicciones del modelo cuando el valor de ]:La = 03k, any

(1) biomasa, (2) HXD total y (3) oxigeno, donde: (0) datos experimentales, (—) simulacion



En la Figura 11.4 se presentan las tasas maximas de transferencia y consumo cuando el

exp

valor de k,a,,, esla mitad de k,a,y,, se observa que la limitaciéon de HXD se acentlia

mas ya que la tasa de consumo de HXD disminuye hasta 2.5 veces con respecto a la tasa

obtenida experimentalmente.

0.05 1 O
(e
((((((((((((((((((((1(u(m((uuuu(u((((((u
U
0] . . . . . . ‘ ‘ ‘ ‘

0] 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240

0 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240
tiempo (h) tiempo (h)

Figura 11.4. Tasas maximas cuando el valor de ELaHXD: 0.5 ];La;x;D , donde:

a) (o) consumo y (A) transferencia de HXD, b) (o) consumo y (A) transferencia de oxigeno.

El coeficiente volumétrico aparente de transferencia de HXD, ;LaHXD, de acuerdo a la
forma en que fue definido, se ve afectado por dos factores: la produccion de surfactantes
y la agitacion. Para que el valor de Ea yp dumente, se requiere una mejor agitacion o
una mejor produccion de surfactantes, en los biorreactores de columna burbujeada la
agitacion se puede mejorar si se aumenta Ug puesto que se generan burbujas mas grandes
al aumentar la velocidad superficial de la fase gas, sin embargo, con burbujas mas
grandes se tiene el riesgo de llegar a una limitacién de oxigeno. Por otra parte, se puede
adicionar surfactantes (sintéticos o biosurfactantes) de manera externa para promover

rapidamente la emulsificacion, acelerando el proceso de solubilizacion. Valores de
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k,a,, por debajo de los obtenidos experimentalmente se podrian encontrar en

distribuidores que generen burbujas pequefias como el DVS o en sistemas con

microorganismos que no son buenos productores de surfactantes.

11.2 Simulaciones variando &, a,,

De acuerdo con la Figura 11.5, si el valor de k,a, es el doble del valor obtenido

exp

experimentalmente (k,a,"), la formacion de biomasa y el consumo de HXD no cambian

de manera significativa con respecto a los resultados obtenidos de manera experimental,
la tnica diferencia se presenta en la concentracion de oxigeno disuelto ya al mejorar la
tasa de transferencia, la concentracion es mayor a 5 mg L durante todo el ensayo,
mientras que algunos valores experimentales estan por debajo de 4 mg L. Estos
resultados indican que no es necesario mejorar el sistema de distribucion de gas puesto
que la transferencia de oxigeno no es la etapa limitante del proceso y los costos asociados
a una mejora en el distribuidor de gas no se verian recompensados con una mejora en el

Proceso.

En la Figura 11.6 se presentan las tasas maximas de transferencia y de consumo cuando
el valor de k,a, es el doble de k,a,", se observa que la etapa limitante sigue siendo la
transferencia de HXD y que la tasa de transferencia de oxigeno aumenta
considerablemente con respecto a los valores obtenidos experimentalmente, mientras que

las tasas de consumo y de transferencia de HXD no presentan cambios con respecto a los

valores obtenidos experimentalmente.
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Figura 11.5. Predicciones del modelo cuando el valorde k, a, =2k, a;® .
2 2

(1) biomasa, (2) HXD total y (3) oxigeno, donde: (¢) datos experimentales, (—) simulacion
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Figura 11.6. Tasas méximas cuando el valor de &k 190,~ 2k Lanrs donde:

a) (0) consumo y (A) transferencia de HXD, b) (0) consumo y (A) transferencia de oxigeno.

En la figura 11.7 se presentan los resultados que se obtendrian con un valor de k,a,,

semejante al utilizado por Medina-Moreno y colaboradores (2005), ya que al disminuir el

exp

. . -1
valor de k,a, ala mitad de k,a," se obtiene un valor cercano a 17 h™, se observa que

practicamente no hay cambios en la produccién de biomasa y consumo de HXD con
respecto a los datos obtenidos experimentalmente. Dado que la disminucién en el valor

de k,a, fue importante, se esperaba una disminucion significativa no sélo en la

concentracion de oxigeno disuelto, sino también en la producciéon de biomasa y en el
consumo de HXD, sin embargo, no se observa una disminuciéon importante. Como se
esperaba, la concentracion de oxigeno disuelto disminuy6 drasticamente y a las 144 h se
observa que la concentracion en la fase acuosa es cero, por lo tanto, el analisis de
velocidades maximas es necesario para determinar si la etapa limitante del proceso bajo

estas condiciones es la transferencia de oxigeno.
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Figura 11.7. Predicciones del modelo cuando el valor de kLa 0= 05k La;"p .
2 2

(1) biomasa, (2) HXD total y (3) oxigeno, donde: (0) datos experimentales, (—) simulacion



En la Figura 11.8 se presentan las tasas maximas de transferencia y consumo, donde se
observa que la transferencia de HXD es la etapa limitante durante casi todo el ensayo
pero hacia el final del experimento la tasa de transferencia de oxigeno desciende a valores
muy similares a los de consumo, se observa que poco después de las 144 h ambas tasas
son practicamente iguales, lo cual implica que todo el oxigeno que se transfiere es
consumido, por esta razén en la Figura 11.7 se observa que la concentracion de oxigeno
disuelto a partir de las 144 h es cero, no obstante, el analisis de velocidades maximas

indica que la transferencia de oxigeno no llega a ser la etapa limitante.

(0] 24 48 72 9% 120 144 168 192 216 240 0 o 48 7 % 120 144 168 192 216 240
tiempo (h) tiempo (h)

Figura 11.8. Tasas maximas cuando el valor de &k 190, 2k LaoT s donde:
2

a) (o) consumo y (A) transferencia de HXD, b) (o) consumo y (A) transferencia de oxigeno.

Estos resultados indican que es posible operar el biorreactor con una valor de

k,a,, incluso a la mitad del utilizado en los ensayos sin tener resultados muy diferentes,

por lo tanto, una forma practica de aumentar la transferencia de HXD, que es la etapa
limitante, es incrementar el didmetro de las burbujas de la fase gas, de tal manera que la

agitacion en el reactor mejore pero cuidando que el valor de k,a, no disminuya a niveles

limitantes. De esta forma puede obtenerse una mayor produccién de biomasa y un rapido
consumo de HXD, reduciendo el tiempo del proceso de biodegradacion como se muestra

en la Figura 11.1.
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12. CONCLUSIONES

e La eleccion del distribuidor de gas es uno de los pardmetros de disefio mas
importantes en los reactores de columna, y particularmente critico si serd utilizado

en un proceso de biodegradacion de hidrocarburos.

e [os microorganismos utilizados fueron eficientes degradadores de HXD y buenos
productores de surfactantes, la tasa de degradacion de HXD fue alta en

comparacion con las velocidades reportadas en la literatura.

e Se desarrolld6 un modelo matematico capaz de describir el proceso de
biodegradacion de HXD por un consorcio bacteriano, obteniéndose coeficientes

de determinacién mayores al 90%.

¢ Bajo las condiciones de trabajo, la etapa limitante en la biodegradacion aerobia de
HXD fue la transferencia del hidrocarburo de la fase organica a la fase acuosa. Si
se desea mejorar la velocidad del proceso, es necesario incrementar el coeficiente

volumétrico aparente de transferencia de HXD.

e De acuerdo con las simulaciones con el modelo, es posible tener valores de

1. . . ., .,
kpa, entre 16 y 20 h™ sin presentarse una disminuciéon en la produccion de

biomasa o en el consumo de HXD, esta informacion puede ser tomada en cuenta

para la determinacion de intervalos de operacion en el biorreactor.
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14. ANEXOS

I. Determinacion de k;ap; y QO; por el método de Fujio y colaboradores.

CL+

Cerit

gas out

Zonal

gas in

Zonall

Zana lll

Nomenclatura:

kiao, = coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno
C; = concentracion de oxigeno disuelto al tiempo ¢

Esquema 15.1. Evolucion tipica de la concentracion de oxigeno
en el método dindmico para la determinacion de k;ap; y QO;.

* .y, .7 r
C = concentracion de saturacion de oxigeno en la fase acuosa
C..;/= concentracion critica de oxigeno

QO0,= velocidad especifica de consumo de oxigeno

X=concentracion de biomasa al tiempo ¢
B= concentracion de oxigeno disuelto al inicio del experimento

Ecuacién de balance:

dc,
dt

—k,a, (C"-C,)-00,x

(15.1)

Para determinar tanto el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno k;ap,, como

la velocidad especifica de consumo de oxigeno QO,, se debe suponer que durante el

experimento la concentracion de biomasa permanece constante, suposicion bastante

aceptable ya que el experimento es relativamente rapido.
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Realizando un cambio de variable:
y=C —C, derivando con respecto al tiempo

Q B & por lo tanto:
dt  drt
ac, __ @y

dt dt

Definiendo los términos “4” y “K””:

A=00,X
K=ka,,

Rescribiendo la ecuacion 15.1

dy
-—=Ky—4
a7
dy
—=—(Ky—4
o (Ky —4)
Resolviendo por variables separables:

y t
A
y:C>’< Ky —A =0

Limites de integracion
t=0 1=t
y=(c"-0)=c"  y=vy

Resolviendo la integral del lado izquierdo con un nuevo cambio de variable:

y dy
-~ Ky—A4

y=

Sl u:Ky—A
du = Kdy

dy=—du
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Por lo tanto: lj@ = llnu

K u K

Regresando a la variable original:

)
f dyzlln(,(y_d :lln(wj
o kv-4 K o K \KC" -4

Por lo tanto la solucion de ambas integrales es:

h{ﬂj:—mz (15.2)
KC -4

Regresando a las variables originales y sustituyendo en la ecuacion 15.2

. k,a,,(C"-C,)-00,x
k,a,,C —00,X

] =—k,a,, xt

Dividiendo entre kzap; en el numerador y denominador del argumento del logaritmo:

. 00,X
Ca),

In o 00,X =—k,a,, xt (15.3)

k,a,,

Sabemos que en la zona I del Esquema 15.1:

dc,
dt

k,a,, (C* -C, )= Q0,X despejando C; se tiene que:

=( por lo tanto:

00,X

kioap,

C,=C" - (15.4)
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Cy en la ecuacién 15.4 es por definicion el término B que aparece en el Esquema 15.1, el
cual representa la concentracion de oxigeno disuelto que tenemos al inicio del
experimento, es decir, la concentracion en la zona I. Sustituyendo la ecuacion 15.4 en la

ecuacion 15.3 tenemos que:

B-C
ln( 2 sz—kLaozxt (15.5)

A partir de la ecuacion 15.5 se puede determinar kzap, y posteriormente QO; de la

ecuacion 15.4. Por lo tanto, graficando de la siguiente manera se puede conocer kzao;:
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II. Determinacion de %, a,,,,

Debido a la inactivacion de los microorganismos con cloranfenicol no hubo consumo de
HXD, por lo tanto, la ecuacién de balance para la concentracion de HXD en la fase

acuosa se puede escribir de la siguiente manera:

dCyp, A

i =k ayy (C:IXD - CHXDL ) (15.6)

Resolviendo la ecuacion 15.6 por variables separables, se tiene que:
Crxp,, dC t

HXD, _
R )—kLaHXD ! dt (15.7)

Realizando un cambio de variable:

*
u=Cpyp— CHXDL

du=~dC

Sustituyendo el cambio de variable en la ecuacion 15.7 y resolviendo las integrales:

Crixp,

Inu =—k,a,,, %t

Regresando a la variable original:

*

I(Cjp = Crp, )~ I0(Clr, —0)= K,y x 1 (15.8)
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Simplificando la ecuacion 15.8 se tiene que:

C g
ln[l - j =—k,a,,, ¥t (15.9)

HXD

A partir de la ecuacion 15.9 se puede determinar l:LaHXD, graficando de la siguiente

manecra:

e \
C
ln( ] — W

75



ITII. Conversion de la agitacion en un reactor de columna a un sistema agitado

mecanicamente

Para aproximar las condiciones de agitacion del reactor de columna en un sistema con
agitacion mecanica, se igualaron los valores del nimero de Reynolds definidos para cada
sistema:
Re para una columna burbujeada:
Re = UgDcp,

H

Re para un sistema agitado mecanicamente:

Nd?
Re,, = ﬂ'—pL (15.11)
L

Igualando las ecuaciones 15.10 y 15.11 de ambos sistemas:
UgDcpy
ReC _ /uL — 1

Re imp Ndi2 pL
H

(15.10)

Simplificando:

UGDC _1

Nd?

Despejando N :

(15.12)

Con la ecuacion 15.12 se puede obtener a la velocidad rotacional del impulsor necesaria

para tener una agitacion similar a la que se tiene en la columna burbujeada.
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IV. Solucion del modelo matematico por el método RKF (45)

Para la solucion del sistema de ecuaciones diferenciales que componen el modelo
matematico se utilizd el software de andlisis numérico POLYMATH 5.0 (1996, Control
Data Corporation), utilizando el método numérico de Runge-Kutta-Fehlberg (45). Este
método de paso adaptativo garantiza la exactitud de la solucion de un problema de valor
inicial al resolver el problema dos veces con tamafios de paso h y h/2, en cada paso se
calculan dos aproximaciones distintas y se comparan, si los dos resultados son lo
suficientemente parecidos se acepta la aproximacion y se aumenta el tamafio de paso si
coinciden en mas cifras significativas de las programadas. Por el contrario, si los valores
no coinciden con la precision especificada, el tamafio de paso es reducido. El método
RFK (45) utiliza el método de Runge-Kutta de cuarto y quinto orden para aproximar la

solucion de las ecuaciones. A continuacidn se presenta el algoritmo del método.

En cada paso se calculan los siguientes seis valores de la funcion:

by =hf (6, ,),

ky="hf|t, +§h,yk +ik1 +ik2j,

(

( g T3 Ty
B 920 )
ks=hf(zk+h,yk+%k1—8k2+3561830k3—ff5 . 4}
ANV O W= N
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Se aproxima la solucion con el método RK 4:

25 1408k +2197k —lk

=y, + k
Vit = Vi 216

+
2565 ° 4101 ' 57
Posteriormente se aproxima la solucion con el método RK 5:

16 6656 28561 9 2
Zg =2, + k, + ky + g —— ks +—k
135 12825 56430 50 55

El tamafio de paso optimo / se determind multiplicando el tamafio de paso actual por el

escalar s dado por:

1/4

Th

|Zk+l - yk+l|

s=0.84

Se utilizé una tolerancia de T=1x10°,

A continuacidn se presentan los datos de entrada en POLYMATH:
(1] dXyd(t) = Mu*x

gL-1h-1
[2] d(HXD)/d(t) = kLaHXD*(HXDsat-HXD)-rmo
gL-1h-1
[3] d(02)/d(t) = kLaO2*(0O2sat-02)-Q02*X
gL-1
[4] d(HXDtot)/d(t) = -rmo
gL-1
[5] Mu = Mmax*(HXD/(HXD+ks))*(02/(02+kg))
h-1
[6] rmo = (1/Yxs)*(Mu*X)+m*X
gL-1h-1
[7] kLaHXD =-0.00003*t*2 + 0.00998*t + 0.77380
h-1
[8] kLaO2 =0.00000415*t"3 - 0.00057406*t"2 - 0.12680552*t + 41.62450029
h-1
[9] HXDsat = 0.03932
gL-1
[10] O2sat = 0.00662
gL-1
[11] Mmax = 0.02069
h-1
[12] ks =0.00403
gL-1
[13] kg =0.0001694
gL-1
[14] Yxs=0.3177
99-1
[15] m=0.0028
gg-1h-1
[16] QO2=0.027
gg9-1h-1
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