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Resumen

RESUMEN

En este documento se presentan los resultados del comportamiento hidrodinamico y de
eliminacion bioldgica de los isomeros de xilenos en dos birreactores de lecho escurrido:

BLE-1 y BLE-2.

En el sistema BLE-1 se estudi6 el efecto del incremento del flujo del liquido como una
estrategia para mejorar la capacidad de eliminacion de los xilenos, midiéndose su efecto
sobre las variables hidrodinamicas: caida de presion, tiempo de residencia promedio,
volimenes de retencion dindmico del liquido y eficiencia de mojado, mientras que la
eliminacion biologica fue medida a través de la capacidad de eliminacion, de la eficiencia
de eliminacion y del porcentaje de mineralizacion de los isomeros de xileno. El sistema
BLE-2 permiti6 determinar las maéximas capacidades de eliminacion de los xilenos
operando con y sin limitaciones de nitrogeno. En él se estudio el comportamiento bajo
operacion intermitente del flujo de liquido a fin de evaluar la eliminacién de xilenos a

través del contacto directo gas-biopelicula.

La reduccion de la fraccion vacia del lecho como resultado del incremento del espesor de la
biopelicula, fue una variable de cambio a lo largo de la operacion del BLE que estuvo
intimamente relacionado con el comportamiento de las variables de estudio hidrodindmicas

y de eliminacion biologica.

A través del andlisis de las curvas de distribucion de tiempos de residencia y de su ajuste
con los modelos de dispersion axial y modelo de zonas estancadas y dindmicas (MDA y
MZED respectivamente) se comprobd que la fase liquida no puede ser descrita con el
modelo de flujo piston, Se demostro a través del coeficiente de correlacion de Pearson, que
el MZED es mas adecuado que el MDA para la estimacion de los coeficientes de
dispersion. Por otro lado los coeficientes de dispersion estimados, son de 24 a 140 veces

mas grandes que la difusiéon molecular.

Se determino graficamente que los valores del inverso del nimero de Pe y el numero de Re

modificados (en términos del didmetro de particula) determinados en biorreactores de lecho
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escurrido, con anillos Pall de 5/8 y 1 pulgada de diametro como material de soporte, son
del mismo orden magnitud que los reportados para lechos empacados de reactores de lecho

escurrido quimicos.

El andlisis de las curvas de DTR permitié concluir que la presencia de la biopelicula y su
aumento en el tiempo en el BLE produce efectos catastroficos sobre la estructura del lecho,
favoreciéndose la formacion de canales preferenciales y de zonas muertas donde quedan

atrapados las fases moviles modificandose el patron de flujo de las mismas.

Las variables hidrodindmicas: volumen de retencion dinamico del liquido, eficiencia de
mojado y tiempo de residencia medio aumentan cuando se incrementa el flujo de liquido
hasta que la fraccion vacia alcanza un valor de 0.69, por debajo de éste valor la tendencia
de las variables hidrodindmicas sefialadas cambia. Las caidas de presion muestran un
aumento con el incremento del flujo del liquido pero también con la reduccién de la
fraccion vacia. En éste caso la caida de presion en un inicio aumenta lentamente y
posteriormente cambia répidamente ajustindose su comportamiento a un modelo

exponencial.

La caracterizacion de eliminacion biologica mostrd que la capacidad de eliminacién de los
xilenos fue favorecida con el incremento del flujo de liquido cuando la fraccion vacia fue

de 0.80, a fracciones vacias menores, el efecto no fue significativo.

El mejor rendimiento de BLE-1 se obtuvo a una fraccion vacia del lecho de 0.80,
alcanzandose una maxima capacidad de eliminacién de xilenos igual a 33 g/m’h con un
flujo masico del liquido igual a 14.1 kg/m’s. Estadisticamente no fue posible establecer un

orden de degradacion preferencial para los isomeros de xileno.

Se determind que la biopelicula formada durante la operacion del BLE-1 contenia un 98 %
de agua, lo cual sugiere que la disminucién de la capacidad de eliminacion observada
podria estar directamente afectada por un incremento de la resistencia a la transferencia de

masa gas-liquido y a la presencia de una baja concentracion de biomasa.
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El BLE-2 que fue operado bajo condiciones intermitentes y continuas del flujo de liquido y
bajo diferentes cargas de alimentacion, mostré un mejor desempefio que el BLE-1
pudiéndose operar casi el doble de tiempo. Por otro lado bajo operacion intermitente se
obtuvo una capacidad de eliminacion por arriba de la méxima capacidad de eliminacion
obtenida bajo limitacion de nitrégeno en operacion continua de la fase liquida. Comparando
ambos modos de operacion (continuo e intermitente), para una fraccion vacia de 0.69, la
capacidad de eliminacion asi como la y eficiencia de remocion fue mejor bajo operacion
intermitente, lo cual permite suponer la eliminacion de xilenos a través del transporte
directo gas-biopelicula puede ser mas importante que el transporte gas-liquido-biopelicula y
que la resistencia a la transferencia de masa gas-biopelicula puede ser considerada

despreciable.

Las caracteristicas morfologicas de las biopeliculas formadas bajo operacion intermitente
en el BLE-2 fueron mdas firmes y continuas y con menor porcentaje de agua que las
observadas durante la operacion del BLE-1, lo cual impacta en un mejor control de la

acumulacion de biopelicula y por lo tanto una mayor vida de operacion del biorreactor.
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NOMENCLATURA

ap Superficie de biopelicula

A, Area externa total de biopelicula (m)

A, Area transversal promedio para el flujo de gas (m)

A, Area transversal promedio para el flujo de liquido (m)

A, Area interfacial gas-liquido (m)

Agp Area de biopelicula en contacto con el gas (m)

A, Area de biopelicula en contacto con el liquido (m)

a, area externa total de biopelicula por unidad de volumen de reactor (m?*/m?)
a., Area interfacial gas- liquido por unidad de volumen de reactor (m*/m’)

a, Area interfacial liquido-biopelicula por unidad de volumen de reactor (m*/m")
a, area interfacial gas-biopelicula por unidad de volumen de reactor (m*/m?)
a, Area superficial de empaque por unidad de volumen de reactor (m*/m?)

ar Superficie especifica del soporte o acarreador

Bo Numero de Bodenstein

Bi,, Numero de Biot gas-biopelicula

Bi,, Numero de Biot liquido-biopelicula

br Superficie de biopelicula/ superficie especifica del soporte o acarreador
20CO;, Porcentaje de mineralizacion de CO;, (%)

CE Capacidad de eliminacion (g/m3h)

C, Concentracion de sustrato en la biopelicula (g/m’)

Cg, ent concentracion del sustrato en el seno del gas a la entrada del reactor (g/m")

Cg, sal concentracion del sustrato en el seno del gas a la salida del reactor (g/m°)

Ccr Concentracion de sustrato en el gas en equilibrio con la fase liquida (g/m”’)
c Concentracion de sustrato en el liquido en equilibrio con la fase gas (g/m°)
Co Concentracion de sustrato en el gas en equilibrio con la biopelicula (g/m?)

CB Concentracion de sustrato en la biopelicula en equilibrio con la fase gas
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Nomenclatura
(g/m’)
Concentracion de sustrato en la biopelicula en equilibrio con la fase liquida
(g/m’)

Concentracién de sustrato en el liquido en equilibrio con la biopelicula (g/m®)
Concentracion del trazador (mg/L)

Concentracion de trazador en la zona dinamica

Concentracion de trazador en la zona estatica

Diametro hidraulico del empaque (4rea de seccion transversal/perimetro
mojado)

Diametro del empaque

Coeficiente de dispersion

Didmetro de la columna

Coeficiente de difusividad efectiva del sustrato en la biopelicula, m*/s

Eficiencia de remocion (%)

Coeficiente de dispersion del gas (m?/s)

Coeficiente de dispersion del liquido (m?/s)

Factor de eficiencia de mojado

Flujo de aire a la entrada del BLE (m’/h)

Constante gravitacional (mz/s)

Numero de Galileo modificado Ga = p’gd’e} / 1i* (1-¢,)

Altura o largo del lecho (m)
Velocidad mésica superficial del gas (kg/m?s)

Coeficiente volumétrico de transferencia de masa del liquido
Coeficiente individual de transferencia de masa del liquido (m/s)
Coeficiente individual de transferencia de masa del gas (m/s)
Coeficiente transferencia de masa gas-biopelicula (m/s)
Coeficiente transferencia de masa liquido-biopelicula (m/s)

Coeficiente global de transferencia de masa basado en la fuerza motriz en el
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PM coo
PM i

Or
Re

Im

uy

Vi-xileno

liquido
Velocidad masica superficial del liquido (kg/m’s)

Coeficiente de particion del sustrato gas-biopelicula
Coeficiente de particion del sustrato gas-liquido

Numero de unidades de transferencia

Flux de sustrato a través de la biopelicula en direccion transversal (g/m?-s)

Numero de Péclet (IU;/D)

Peso molecular del CO, (g/mol)

Peso molecular de los xilenos (g/mol)

Flujo del liquido (L/min)

Numero de Reynolds modificado Re= pud,,/ ,u(l —83)

Tiempo de residencia promedio (s)

Tiempo de evaporacion de la mezcla de xilenos en el evaporador (h)
Velocidad intersticial del flujo de gas (m/s)

Velocidad intersticial efectiva (m/s)

Velocidad intersticial del flujo de liquido (m/s)

Velocidad superficial del aire (m/s)

Velocidad superficial del liquido (m/s)

Volumen evaporado de i-xileno (ml)
Volumen de reactor (m®)
Volumen de liquido (m?)

Coordenada adimensional del biorreactor

Coordenada axial del biorreactor (m)

Simbolos griegos

Cos 0
gb

€p

Angulo de contacto o humectancia

Fraccion volumétrica de la biopelicula por volumen de reactor (m*/m’)

Fraccion volumétrica del lecho vacio por volumen de reactor (m*/m”)
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Mee

y2/e;

pelicula

remolinos

yoe
Pr

p i—xileno
AP/L
AP 2-fases

APlecho inundado

AP lleno de gas

N

Un

oL

Subindices

., e . 3, 3
Fraccion volumétrica de gas retenido por volumen de reactor (m’/m”)

Fraccion volumétrica del liquido total retenido por volumen de
reactor(m’/m”)

Fraccion volumétrica del liquido estatico retenido por volumen de reactor
(m’/m’)

Fraccion volumétrica del liquido dindmico por volumen de reactor (m*/m’)
Eficiencia de mojado externo

Viscosidad del gas (kg/ms)

Fraccion del volumen dinamico efectivo p=¢,,/ (8L0 + gLS)

Modulo de Thiele

Fraccion de flujo que escurre como pelicula

Fraccion de flujo que se mueve en forma de remolinos
Densidad del gas (g/m’)

Densidad del liquido (g/m’)

Densidad de los isomeros de xileno (g/ml)

Caida de presion (Pa/m)

Caida de presion bajo condiciones de operacion gas-liquido(Pa/m)

Caida de presion bajo condiciones de operacion inundado (P/m)

Caida de presion bajo condiciones de operacion solo con gas (P/m)

Factor de efectividad global en la zona de la biopelicula contactada por el
gas en términos de la concentracion del seno del gas

Factor de efectividad global en la zona de la biopelicula contactada por
liquido en términos de la concentracion del seno del liquido

Constante cinética volumétrica de la biorreaccion (1/s)

Tension superficial del liquido
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GL
GB
LB

i-xileno

Liquido

Gas

Interfase gas-liquido
Interfase gas-biopelicula
Interfase liquido-biopelicula

Orto, meta o para



17
Introduccion

INTRODUCCION

Un importante problema de la sociedad actual es la contaminacion ambiental. Esta es una
consecuencia de la liberacion de una gran cantidad de compuestos quimicos al medio
ambiente, producto principalmente de la actividad humana. En el ambito cientifico este
problema ha estimulado el desarrollo y la optimizacion de procesos de tratamiento que

ayuden a reducir la contaminacion del agua, del aire y del suelo.

Varios de los métodos fisicoquimicos convencionales de tratamiento existentes
(incineracion, adsorcion, disolucion, etc.), no constituyen una solucion verdadera al
problema de la disposicion y eliminacion de residuos, ya que solo los transfieren de fase,
generando nuevos contaminantes cuya toxicidad o peligrosidad no es menor que la del

influente.

Como métodos alternativos y emergentes, los procesos biotecnologicos representan una
opcion viable para el tratamiento de contaminantes gaseosos. En estos procesos los
microorganismos bacterias u hongos transforman los compuestos toxicos en subproductos
no téxicos muchas veces con bajos costos de inversion y requerimientos energéticos

reducidos.

Los procesos biologicos han encontrado su aplicacion en el tratamiento de efluentes
gaseosos como olores y contaminantes organicos volatiles (COVs) provenientes de
diferentes procesos industriales. Los biorreactores usados en la industria para la remocion
de olores y COVs incluyen a los biofiltros, biorreactores de lecho escurrido (BLE) y
biolavadores. En general COVs altamente solubles y de bajo peso molecular (por ejemplo
metanol, etanol, aldehidos, cetonas y algunos hidrocarburos aromaéticos) son facilmente
biodegradables en estos biorreactores (Shareefdeen y Singh, 2005). No obstante el
potencial de su aplicacion, el conocimiento de los fendmenos que intervienen en los

procesos de remocion de un contaminante gaseoso es atn limitado.

Los biorreactores de lecho escurrido consisten de columnas empacadas con material inerte

(pléstico, ceramica, acero inoxidable, poliuretano, etc.) que permite el desarrollo de una
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pelicula microbiana. Estan constituidos de tres fases que son: 1) la fase gaseosa donde se
encuentra el sustrato (contaminante gaseoso); 2) la fase liquida, donde el sustrato se
absorbe y desde donde se transfiere a la biopelicula; y 3) la biopelicula donde ocurre el
proceso de biodegradacion del sustrato. En los BLE los procesos de absorcion de gases y
regeneracion de la fase liquida ocurren de manera simultanea. La capacidad de eliminacion
de los contaminantes es el resultado de la combinacion de fenémenos fisicoquimicos y
biologicos. Los fendmenos fisicoquimicos estan determinados por las variables
hidrodinamicas de las fases como la naturaleza del mezclado, el régimen de flujo, los
volumenes de retencion de las fases dentro del BLE, la caida de presion y la eficiencia de
mojado de la biopelicula. La interaccion de estas variables afecta las areas de contacto gas-
liquido, gas-biopelicula y liquido-biopelicula a través de las cuales ocurren los procesos de
transporte de masa del sustrato y oxigeno a la biopelicula. Globalmente estas variables
determinan las condiciones ambientales a las que estan expuestos los microorganismos
dentro del BLE. Los fenémenos bioldgicos estan determinados por cada especie o

consorcio microbiano a través de su metabolismo y capacidad para adaptarse.

En la operacion de los BLE, el flujo de liquido tiene la funcidn de ser el principal medio de
transporte del contaminante entre la fase gaseosa y la biopelicula. Ademas de ser también el
medio de trasporte de nutrientes y un posible sitio de reaccion. Se ha encontrado que existe
una relacion directa entre el flujo de liquido y la capacidad de eliminacion del
contaminante. Esta dependencia se ha asociado al area de biopelicula que realmente es
cubierta por el liquido. El liquido que escurre puede estar cubriendo sélo parte de la
superficie de biopelicula por lo que el mojado es parcial. Una forma de cuantificar el factor
de mojado de la biopelicula es a través de la determinacion de la eficiencia de mojado de la
misma (f,,), que es un pardmetro que permite medir la superficie activa de biopelicula. No
obstante, se desconoce si bajo condiciones de mojado parcial de la biopelicula la zona no
cubierta continuamente por el liquido (zona no mojada), contribuye en la remocién de
sustrato. Dick y Ottengraf (1991b) suponen que solamente la biopelicula mojada es activa;
sin embargo, la biopelicula “no mojada” ain cuando no estd cubierta continuamente por
liquido, no significa que se encuentre completamente seca, por lo tanto no necesariamente
se encuentra inactiva. Su estructura constituida de poros, unos llenos de aire y otros llenos

de agua, puede ser la responsable de los cambios de los coeficientes de difusion de los
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contaminantes en la biopelicula. Bajo condiciones de poca agua, los coeficientes de
difusion de algunos sustratos gaseosos en la biopelicula pueden llegar a ser mas altos que
cuando escurre agua constantemente. Si el reactivo limitante se encontrara en la fase gas y
la resistencia a la transferencia de masa es significativa en la biopelicula, un menor mojado
podria resultar en un mejor funcionamiento del biorreactor. Este tipo de hipdtesis aun no

han sido resueltas en el estudio de los BLE.

Gai y Baumann (2001) proponen la estimacion teorica de un coeficiente de mojado parcial
que definen como la relacion entre la superficie de biopelicula (ay) y la superficie especifica
del soporte o acarreador(ar), sin embargo, no incluyen este coeficiente en el modelo del
reactor debido a la falta de datos y solo lo utilizan para hacer un andlisis cualitativo de la
influencia del incremento de la velocidad superficial del liquido y de las propiedades de
mojado de la superficie del empaque caracterizadas. Los autores reportan que este
coeficiente de mojado aumenta con el incremento de la velocidad superficial del liquido
alcanzando valores cercanos a la unidad cuando se consideran soportes con biopeliculas
adheridas, en contraste, cuando se suponen soportes que no facilitan la adhesion de
biopeliculas el valor del coeficiente de mojado es menor y menos sensible al cambio de la

velocidad del liquido.

En la actualidad no existen reportes en sistemas bioldgicos donde se haya evaluado la
eficiencia de mojado. Si la eficiencia del mojado de la biopelicula no es considerada en el
modelo de un BLE utilizado para mediciones cinéticas, es probable que se subestime la
constante de tasa de biorreaccion ya que la existencia de mojado parcial de la biopelicula
causard una limitacion en el suministro del sustrato, nutrientes y oxigeno a la biopelicula

afectando la tasa de difusion interna.

Cox y col. (2000) sugieren que la reduccion del espesor de la pelicula liquida podria
mejorar la transferencia de masa de los contaminantes volatiles y por lo tanto aumentar la
capacidad de eliminacion. De acuerdo a esta hipotesis la operacion intermitente de la fase
liquida en un BLE, podria ser un modo de mejorar la degradacion de los contaminantes

volatiles ademas de ser reportado como un método de control de biomasa.
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En lechos empacados y colonizados con biopelicula, la naturaleza del mezclado se ha
supuesto como flujo piston para ambas fases (gas y liquido). En el régimen escurrido, que
se caracteriza por una baja interaccion gas-liquido, esta hipdtesis puede ser considerada
como valida para el gas. Sin embargo, para la fase liquida la presencia de la biopelicula,
vista como una fase heterogénea que cambia con el tiempo y tiende a acumularse, puede
dar lugar a la formacion de canales preferenciales de flujo que alteran el grado de mezclado
de la fase liquida y por consecuencia la magnitud del transporte de sustratos y otros
nutrientes a la biopelicula. A la fecha algunos autores han senalado que existe dispersion en
la fase liquida basandose en resultados de distribucion de tiempos de residencia, sin
embargo, no reportan los coeficientes de dispersion. El modelado debe considerar el grado
de dispersion de lo contrario puede haber una mala interpretacion de los datos
experimentales. Una buena aproximacion del grado de dispersion puede inferirse de la
determinacion de la distribucion de tiempos de residencia, no obstante la metodologia

experimental y el tratamiento de los datos, esta poco documentada para BLE.

Por otro lado, la excesiva formacién de biomasa provocan la obstruccion del lecho y por
consiguiente la reduccion de la fraccion vacia. Estos efectos se manifiestan en la elevacion
de las caidas de presion y la presencia de flujo canalizado asi como una disminucion en las
capacidades de eliminacion de los contaminantes. En sistemas bioldgicos operados sin flujo
de liquido (biofiltros), la caida de presion ha sido utilizada para estimar la cantidad de
biomasa. Cuando la fase liquida esta presente de manera continua, como es el caso de los
BLE, la estimacion de la caida de presion gas-liquido presenta dificultades para su

estimacion, en tanto no existen correlaciones generalizadas para todo tipo de soportes.

Ademas de los ya mencionados, existen otros problemas fundamentales asociados a la
hidrodinamica del biorreactor. La falta de caracterizacion del régimen de flujo también
puede conducir a interpretaciones incorrectas de los datos de tasa de remocion. Otro
problema es la determinacion del area efectiva de contacto que aparece en los modelos de
los reactores. Esta depende de las caracteristicas de los empaques y de la hidrodindmica de
los flujos que, asociados a la presencia de la biopelicula, hacen de la determinacion de las

areas y coeficientes de transferencia de masa un problema mas complejo.
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Debido a su complejidad, la hidrodindmica de los flujos en los biorreactores de lecho
escurrido es uno de los problemas menos estudiados. El entendimiento de la hidrodinamica
de los BLE es esencial en el disefio, escalamiento y desempefo. Siendo el volumen de
retencion del liquido y la caida de presion importantes parametros hidrodindmicos, el
crecimiento de la biopelicula asociado a la caida de presion y a los cambios de la fraccion
vacia del lecho, son parametros importantes en el desempefio de degradacién de los
contaminantes en el BLE. De particular interés son la correlacion entre el flujo de liquido,
el factor de mojado de la biopelicula y el crecimiento de ésta a lo largo del tiempo sobre la

capacidad de eliminacion de los contaminantes a tratarse en los BLE.

El aun limitado conocimiento que se tiene de los BLE hacen necesario el planteamiento de
nuevas metodologias tedricas y experimentales disefiadas para biorreactores de lecho
escurrido, que permitan comprender la interaccion fenomenologica entre los aspectos
hidrodindmicos (régimen de flujo, naturaleza de mezclado, caidas de presion, volimenes de
retencion, eficiencia de mojado y transferencia de masa interfacial) y los bioldgicos
(difusion y eliminacion de los sustratos dentro de la biopelicula asi como su crecimiento y

acumulacion de la misma) en los BLE.
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2.-ANTECEDENTES

Este trabajo se basa en el estudio hidrodinamico y de eliminacion de un biorreactor de
lecho escurrido empleado para la degradacion de xilenos por lo que en este capitulo se
abordan primeramente las generalidades de ésta y otras biotecnologias para el tratamiento
de COVs. Posteriormente se muestra en un mapa de regimenes de flujo la ubicacion del
régimen escurrido, abordandose posteriormente los aspectos fenomenoldgicos implicados
en el estudio hidrodinamico de los BLE. Finalmente se presenta los antecedentes de la

remocion de xilenos en sistemas de tratamiento biologico.

2.1. Tratamiento de contaminantes organicos volatiles (COVs) en reactores biolégicos.

En esta seccion se describen los métodos usados para el tratamiento y manejo de
contaminantes organicos volatiles. Los avances y limitaciones reportados a la fecha en la
literatura sobre el estudio de los biorreactores de lecho escurrido aplicados a la degradacion

de COVs.

Tradicionalmente, los contaminantes gaseosos de origen orgdnico o inorganico han sido
tratados por métodos fisico-quimicos como absorcidén, adsorcidon, oxidacion térmica,
quimica o catalitica. En este tipo de tratamientos es frecuente la adicion de compuestos que
pueden reaccionar con la materia organica y formar productos halogenados o una nueva
variedad de contaminantes de mayor potencial toxico que el contaminante inicial (Rafson,

1998).

Los tratamientos biologicos conocidos como sistemas de biofiltraciéon han emergido como
una tecnologia viable para el tratamiento de contaminantes volatiles. Su operacion se
fundamenta en la accidn que tienen los microorganismos para oxidar y reducir la
concentracion de los contaminantes volatiles organicos o inorganicos, convirtiéndolos en
didxido de carbono, agua, biomasa organica y posiblemente sales inorganicas (Devinny y
col., 2000 y Rafson, 1998). Los principales tipos de reactores biologicos incluyen a los

biofiltros, biorreactores de lecho escurrido y biolavadores. Ademas recientemente se estan



23
Antecedentes

desarrollando nuevos sistemas como los reactores de membrana que estan siendo usados
para el control de COVs y de olores (Shareefdeen y Singh, 2005). Sus usos dependen de la

carga y del tipo de contaminante a tratar.

En general las condiciones de operacion de los tratamientos bioldgicos son proximas a las
condiciones ambientales: temperatura ambiente (10-40°C), presion atmosférica teniendo
grandes ventajas como una minima generacion de contaminantes secundarios que
minimizan los costos de operacion respecto a las tecnologias de tratamiento fisico-quimico.
El uso de los sistemas de biofiltracion efectivamente costeable se ha reportado para un
rango de flujo de aire entre 1,000 y 50, 000 m*/h™" y concentraciones de contaminante de

hasta 1g/m’ (Devinny y col., 2000; Deshusses y Cox, 2000).

Existen tres principales disefios de tratamientos biologicos: los biofiltros, los biolavadores y

los biorreactores de lecho escurrido (BLE).
Las principales diferencias entre estas tres biotecnologias es la presencia o ausencia de

material soporte donde crecera la biopelicula asi como la presencia de la fase liquida mévil

(Tabla 2.1.1).

Tabla 2.11 Caracteristicas de las tres principales tecnologias de biofiltracion.

Disefio del reactor Fase movil Material de soporte Biomasa activa
Biofiltro gas Organico o sintético Fija

Biolavador gas y liquido Ninguno Fija o dispersa
BLE gas y liquido Sintético Fija

A continuacion se describe cada uno de estos sistemas.

Biofiltros

Los biofiltros constan de un lecho de composta, turba, carbon activado u otro material

orgdnico que sirve como soporte para los microorganismos y como fuente de nutrientes
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para el crecimiento microbiano. El principio de los biofiltros consiste en hacer pasar la
corriente gaseosa saturada de humedad que contiene al contaminante a través del lecho
organico donde este es degradado por los microorganismos (Figura 2.1.1) Una
caracteristica importante de los biofiltros es la ausencia de la fase acuosa movil, lo que los
hace convenientes para tratar contaminantes poco solubles en agua, es decir con
coeficientes de particion aire/agua menores a 1 (adimensional) (Kennes y Thalasso, 1998).
Los biofiltros son tipicamente empleados para tratar grandes volumenes de corrientes
contaminadas con COVs u olores a baja concentracion. Las principales ventajas son su bajo
costo de operacion, bajas caidas de presion del gas a través del lecho, no se producen
contaminantes secundarios. Aunque como desventajas los caracterizan la compactacion y/o
taponamiento del lecho debido a la degradacion progresiva del soporte orgénico y el

crecimiento microbiano.
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Figura 2.1.1. Esquema de un biofiltro.
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Biolavadores

Los biolavadores consisten de dos subunidades conocidas como: 1) la torre de absorcion y
2) biorreactor. A diferencia de los biofiltros, en los biolavadores el compuesto a degradar
primeramente es absorbido en la fase liquida que es recirculada en la torre de absorcion. La
operacion consiste en hacer fluir el gas a contracorriente con la fase liquida para que los
contaminantes gaseosos y el O, sean absorbidos en el liquido. Posteriormente éste es
alimentado al biorreactor donde son degradados por microorganismos suspendidos en una
fase acuosa que contiene nutrientes esenciales para su crecimiento y mantenimiento.
(Figura 2.1.2). Estos sistemas han sido utilizados para compuestos volatiles y muy solubles
en agua con coeficientes de particion aire/agua menor a 0.01 (Kennes y Thalasso, 1998).
Las principales ventajas de los biolavadores son: 1) la remocion de los productos de
reacciéon mediante el lavado que evita la acumulacion de productos que pudieran tener
efectos nocivos para los microorganismos; y 2) la facilidad de control del proceso biolégico
a través del control de la composicion del medio liquido. Sin embargo, el requerimiento de
dos equipos, uno para la absorcion y otro para la biodegradacion del contaminante los hace

poco convenientes respecto a los biorreactores de lecho escurrido.
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Figura 2.1.2. Esquema de un biolavador para el tratamiento de contaminantes gaseosos
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Biorreactores de lecho escurrido (BLE)

Los biorreactores de lecho escurrido (BLE) consisten en una columna empacada con un
soporte inerte (usualmente de material ceramico, acero inoxidable o plastico) donde se

desarrolla la biopelicula.

A través del lecho se alimenta una corriente gaseosa que contiene al sustrato por
biodegradar y una corriente liquida que es continuamente recirculada a través del lecho y
que tiene la funcioén de aportar nutrientes esenciales a la biopelicula, asi como de remover
los productos de degradacion que de acumularse, pudieran alterar las condiciones
fisiologicas de los microorganismos, por lo que resulta necesario renovar la fase liquida. En
general el liquido desciende en delgadas capas sobre el material de empaque mientras que
el gas fluye en direccion co-corriente con el liquido. El diagrama de operacion de este

sistema se muestra en la Figura 2.1.3.

Figura 2.1.3 Biorreactor de lecho escurrido. G representa el flujo de gas y L el flujo de

liquido. Ambeas fases fluyen en sentido co-corriente descendente.
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Los BLE tienen similares ventajas que los biolavadores, ya que la recirculacion del liquido
facilita la eliminacién de los productos de reaccion, asi como un mayor control sobre el
proceso biologico a través del control del pH y la composicion del medio liquido. La
operacion de absorcion y biodegradacion del contaminante en los BLE se llevan a cabo en
un solo reactor, lo cual los pone en ventaja sobre los biolavadores. Se ha reportado que en
ambos sistemas el principal problema de operacion es la solubilizacion del gas en la fase
acuosa, aunque este problema es menos critico en los BLE, que pueden ser eficientes para
el tratamiento de compuestos con coeficientes de particiéon aire/agua menores que 0.1
(Kennes y Thalasso, 1998), mientras que Gai y Baumann (2001) amplian su uso para

compuestos con coeficiente de particion agua-aire superiores a 10.

Existen reportes en la literatura sobre el uso de agentes surfactantes que han mostrado
mejorar la capacidad de remocion de compuestos altamente hidrofobicos (Hassan y Sorial,
2008 y Song y col., 2011) ya que explican los surfactantes incrementan la solubilidad del
compuesto hidrofobico ademds de que aseguran un flujo suave a través del lecho
previniendo la formacion de canales preferenciales. Song y col. (2011) demostraron que el
uso de un surfactante (Triton X-100) puede mejorar la remocién de estireno ademas

permite controlar la acumulacion excesiva de biomasa.

La Tabla 2.1.2 resume las principales ventajas y desventajas de los sistemas biologicos

descritos.
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Tabla 2.1.2 Comparacion entre sistemas biologicos y métodos convencionales de manejo
de aire contaminado Cox y Deshusses (2000) y Mudliar y col. (2010).

o Alta transferencia de O, y del
contaminante.

e Conveniente cuando hay subproductos
acidos.

Biotecnologias . .

de control g Ventajas Desventajas
o Altas superficies de contacto gas- , .
liquido P g e Poco control sobre fenomenos de reaccion.
o Facil 'arranque y operacién e Baja adaptacion a altas fluctuaciones de

. . o flyjo de gas.
. ® Bajos costos de inversion. ,

Biofiltro , o ., ¢ Grandes volimenes de reactor.
o Soporta periodos sin alimentacion. . .
« Conveniente bara oberacion ¢ No conveniente para tratamiento de
intermitente p p contaminantes cuyos subproductos son

! compuestos acidos.
o No produce agua de desecho.
¢ Baja superficie de contacto gas-liquido.
. ., ¢ No soporta periodos sin alimentacion.
* MeJ.Olt <.:0ntr01 de 1 a reaceion. - e Genera lodo residual.
e Posibilidad de evitar acumulacion de .
. ¢ Arranque complejo.

Biolavador subproductos. : L
» Equipos compactos e Necesidad de aireacion extra.
o Baia caida de resio:n e Altos costos de inversion, operacion y

) P ' mantenimiento.
o Necesidad de suministrar nutrientes
o Control de concentracion de sustratos.
e Posibilidad de evitar acumulacion de ¢ Baja superficie de contacto gas-liquido.
subproductos. e Generacion de lodos.
e Equipos compactos. o Necesidad de suministrar nutrientes.
BLE ¢ Baja caida de presion e Arranque complejo.

¢ Altos costos de inversion, operacion y
mantenimiento.
e Taponamiento por biomasa.

2.2 REGIMENES DE FLUJO: Flujo escurrido

Los reactores de lecho escurrido son sistemas multifasicos con dos fases de fluidos (gas y

liquido) y una fase so6lida inmovilizada (frecuentemente un catalizador soportado en un

empaque inerte). Los reactores de lecho escurrido son usados en varios procesos

industriales, en particular en la industria del petroleo, en tratamiento de aguas y en procesos

bioquimicos y electroquimicos (Al-Dahhan y col., 1997).

Se pueden distinguir principalmente tres tipos de operacion de los reactores de lecho

escurrido: flujo de gas y liquido en sentido co-corriente descendente, co-corriente

ascendente y flujo de las fases gas y liquido a contracorriente. Los reactores con modo de

operacion descendente son mas usados en reactores industriales, mientras que los operados




29
Antecedentes

en forma ascendente son comunmente usados en reactores a escala laboratorio. La

operacion a contracorriente es la menos usada (Saroha y Khera, 1996).

En el modo co-corriente descendente se conocen cuatro regimenes de flujo: 1) el régimen
escurrido donde el gas es la fase continua y el liquido que es la fase dispersa cubre al solido
formando una capa delgada sobre el empaque, las velocidades de ambos flujos son bajas; 2)
el régimen de flujo en spray donde el gas es la fase continua y el liquido estd altamente
disperso, 3) régimen de flujo pulsado obtenido a altos flujos de gas y liquido (ambas fases
pueden ser consideradas las fases continuas) y 4) el régimen de flujo burbujeante presente a
altas velocidades de flujo de liquido (el flujo de liquido es la fase continua y el gas es
conducido hacia abajo en forma de burbujas), (Saroha y Nigam, 1996). Las caracteristicas
del mezclado y los procesos de transporte dentro del reactor dependen fuertemente del
régimen de flujo que prevalezca, y éste a su vez esta determinado principalmente por las

velocidades superficiales del liquido y gas.

La transicion para estos diferentes regimenes de flujo se muestra en el mapa de régimen de

flujo presentado Gianetto y Specchia (1992) (Figura 2.2.1).

La localizacion precisa de cada region depende de las propiedades de los fluidos que para
un determinado conjunto de flujos de gas y liquido dependera de las condiciones de
operacion. Este diagrama es valido para liquidos no espumantes, la forma en que estan
agrupadas las constantes A y ¥ (definidas por Baker, 1954) muestran que la tension
superficial, la viscosidad y la densidad son parametros importantes para el liquido mientras
que la densidad lo es para el gas (Sie y Krishna, 1998). Ademads de las propiedades de las
fases fluidas, el régimen de flujo depende también de la naturaleza y tamafio del material de

empaque.
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Figura 2.2.1. Mapa de régimenes de flujo propuesto por Gianetto y Specchia (1992).

2.2.1 Fenomenologia en los biorreactores de lecho escurrido

En los BLE la capacidad de eliminacion del contaminante de la fase gas es el resultado de
la combinacion de fendmenos fisicoquimicos y biologicos. Los fisicoquimicos son
determinados por las variables hidrodindmicas de las fases como el régimen de flujo de las
fases moviles (gas y liquido), la naturaleza del mezclado de las fases moviles, la caida de
presion, los volumenes de retencion y la eficiencia de mojado de la biopelicula. Dentro de
los biologicos podemos citar al tipo de microorganismos o consorcios microbianos que
participan en la degradacion, su capacidad de eliminacion y el efecto que tiene sobre ella

las condiciones del medio (pH, temperatura, concentracion de sustrato, nutrientes).

Los flujos de gas y liquido determinan el grado de mezclado y el régimen de flujo e
influyen de manera determinante sobre la tasa de remocion del sustrato. Ademas, de sus
caracteristicas depende el grado de mojado de la biopelicula que, a su vez, tiene efecto
sobre la de transferencia de masa del sustrato y oxigeno a la biopelicula. El crecimiento

continuo de los microorganismos sobre los soportes generalmente inertes ocasiona cambios
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geométricos y estructurales del lecho empacado que se reflejan principalmente en la
reduccioén de la fraccion vacia por donde fluyen las fases gas y liquido. Estos cambios

afectan significativamente las magnitudes de los pardmetros hidrodindmicos.

A continuacioén se analizan las variables hidrodinamicas presentes en los biorreactores de

lecho escurrido.

Naturaleza de Mezclado

Desde el punto de vista del modelado y disefio de un BLE es importante determinar si el
grado de mezclado de cada fase individual puede representarse por el limite ideal de flujo
piston o si es necesario emplear algiin modelo de flujo no ideal. En reactores quimicos de
lecho escurrido se ha encontrado que la distribucion del flujo de fluidos (gas y liquido)
frecuentemente es no ideal, ya que algunas partes del catalizador no son cubiertas con el
liquido, mientras que otras son sobrecubiertas. Estas desviaciones del mezclado ideal
pueden ser causadas por la presencia de perfiles de velocidad no uniforme debidas a
difusion turbulenta, o por la presencia de canales preferenciales por donde escurre el fluido.
La presencia de canales puede impedir que el fluido llegue a toda la superficie del
catalizador y exista mojado parcial del mismo, lo cual puede conducir a su utilizacion

parcial (Moller y col., 1996).

Las caracteristicas del mezclado de las fases fluidas de reactores empacados pueden
inferirse de la distribucion de tiempos de residencia (DTR) de las fases moviles. Iliuta y
col. (2002), reportan que la fase gas se comporta como flujo piston. El tipo de flujo puede
determinarse de ciertas propiedades de la curva entre ellas esta el ancho de la curva. Para
flujo piston se considera un el ancho es cero y para flujo de mezcla perfecta el ancho es
mucho mayor. Una forma de medir el ancho de la curva es a través de la varianza. Figura

22.2.
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Figura 2.2.2. Grafica de concentracion de trazador en el tiempo para determinar el tipo de
patréon de flujo, de acuerdo al valor de la varianza.

Para el caso de la fase liquida la DTR se determina por medio de la técnica de trazadores
que consiste en la inyeccion de un pulso de trazador a la entrada del reactor y la medicion
de la concentracion del mismo en el fluido de salida del reactor. Una vez que se obtienen
los datos de la distribucion de los tiempos de residencia, las caracteristicas de mezclado de
cada fase pueden ser cuantitativamente evaluadas por el ajuste a modelos de flujo que

permiten estimar la magnitud de los coeficientes de dispersion.

Pueden emplearse diversos tipos de modelos para caracterizar los tipos de flujo no ideal.
Algunos modelos son ttiles para explicar las desviaciones de los sistemas reales respecto al
flujo piston. Los diferentes modelos varian en complejidad, estan los modelos de un so6lo
parametro para reactores tubulares como el modelo de tanques en serie y el modelo de
dispersion (MDA). En el modelo de tanques en serie el pardmetro es el nimero de tanques
en serie, n, y en el MDA es el coeficiente de dispersion axial, D. La dispersion axial del
material se rige por una a analogia de la ley de difusion de Fick superpuesta al flujo. Asi
pues ademas del transporte por el flujo volumétrico cada componente de la mezcla se

transporta a través de cualquier seccion transversal del reactor por difusion molecular y por
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conveccion (Fogler, 2001). E1l MDA es un modelo diferencial desarrollado para caracterizar
el mezclado axial con base en el coeficiente de dispersion axial que es determinado a partir

del inverso del numero de Péclet (Pe) a través de la ecuacion (2.2.1) (Levenspiel, 1995).

D
— == 2.2.1)
u,l

En la ecuacion (2.2.1) D es el coeficiente de dispersion, u;, la velocidad lineal y /, una
longitud caracteristica. Si el valor de 1/Pe es pequefio significa que la dispersion es
despreciable y el modelo de flujo puede ajustarse al flujo piston, mientas que si el valor de

1/Pe es grande la dispersion se vuelve importante (Figura 2.2.3)
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Figura 2.2.3 Tipo de mezclado de acuerdo al valor del grado de dispersion en curvas de
distribucion de tiempo de residencia (Levenspiel, 1995).

Cuando los modelos de un parametro no representan satisfactoriamente las desviaciones del
flujo ideal (en pistobn o mezcla completa), y suponen que el reactor esta constituido por

regiones de flujo en piston, disperso, mezcla completa, aguas estancadas, interconectadas
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de varios modos como bypass, recirculacion, flujo cruzado; suelen emplearse modelos de
dos o més pardmetros. El Modelo de zonas estancadas y dindmicas (MZED) es un modelo
de tres parametros y fue propuesto por Van Swaaij y col. (1969). Este modelo considera
una zona de fluido dindmica en flujo piston con dispersion axial que intercambia materia
con una zona estatica. Los pardmetros de ajuste son el coeficiente de dispersion D, el
numero de unidades de transferencia (N) y la fraccion del liquido dinamico (@) que
relaciona la cantidad de fluido que realmente se mueve a través del lecho. Cuando la
variable ¢ es igual a uno, significa que el liquido fluye de manera constante sobre el lecho y
no se acumula, pero cuando el valor ¢ disminuye indicaria que parte del fluido se estd
quedando estancado dentro del lecho, dicho en otras palabras aparece el término &5 que

representa a la fraccion de volumen de liquido que permanece estatico en el lecho.

Los tres parametros de ajuste del MZED estan definidos por las ecuaciones 2.2.2 a 2.2.4.

U, I
Pe=—tL2 (2.2.2)
D

ka,l
N ="tz (2.2.3)

UL,ef

&
p=—2=u (2.2.4)
gld + gls

El término U, ,representa la velocidad intersticial corregido por la fraccion de liquido

dinamico que es un valor obtenido del ajuste con el MZED y se calcula como

U, =u, / &,(¢) .El planteamiento y resolucion de los modelos: MDA y MZED se trataran

con mayor detalle en la seccion de materiales y métodos ya que se emplearan como

métodos de ajuste de las DTR obtenidas en este trabajo.

Para sistemas biologicos, Mendoza y col. (2004) presentan una metodologia para la

determinacion de la distribucion de tiempos de residencia en la fase gas de un biofiltro. Los
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autores utilizaron metano como trazador y ajustaron las curvas obtenidas con el modelo de
tanques agitados en serie. Para este tipo de sistemas, los autores expresan este parametro
hidrodinamico en términos del nimero de tanques en serie y del nimero adimensional de

Bodenstein (Bo) que esta definido como:

Bo=ujl/D, (2.2.5)

Donde u, representa la velocidad superficial del aire, / es el largo del reactor y D es el

coeficiente de dispersion. Ademas mencionan que cuando el nimero de Bo es igual 16 o
mayor, la fase gaseosa del biofiltro se ajusta al modelo de flujo piston. Devinny y col.
(1999) reportan numeros de Bo de 52. Mendoza y col. (2004) reportan que para valores
superiores a 20, el mezclado de la fase gas puede ser considerado como flujo piston. Para
este mismo estudio Mendoza y col. (2004) reportan que después de dos afios de operacion
del biofiltro las curvas de DTR fueron asimétricas y con coleo pronunciado lo cual sugieren
la presencia de zonas muertas y canalamiento, bajo estas circunstancias el nimero de Bo
calculado fue de 8+4. La reduccion en el nimero de Bo indicaria un aumento del grado de

dispersion.

El numero de Bo es un tipo especial del nimero de Péclet (Pe), frecuentemente usado para
describir mezclado axial y al igual que el nimero de Pe, mide la contribucion de los efectos
convectivos y difusivos. La diferencia entre Pe y Bo radica en que en el primero la variable
“I” representa la longitud del reactor, mientras que en con el nimero de Bo, “I”

normalmente es el didmetro de particula.

La determinacion de la DTR depende en primera instancia de la eleccion correcta de los
trazadores que puede representar un parametro importante en la interpretacion de las curvas
de DTR. Para sistemas bioldgicos, Nardi y col. (1999) reportan que los trazadores pueden
difundirse y adsorberse en la biopelicula provocando la distorsién de la forma de la curva
de DTR. Recientemente Sharvelle y col. (2008) evaluaron la DTR en un BLE empleando

KBr como trazador. La concentracion del KBr fue determinada por conductividad en el
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medio liquido. Esta sal es una sal higroscopica y altamente soluble, que puede difundir
hacia el interior de las biopeliculas y dar errores en la interpretacion de las curvas de DTR.
Los autores reportan haber obtenido una recuperacion del trazador del 90 por ciento en
presencia de biopelicula, mientras que, sin biopelicula la recuperacion del trazador fue del
95%. Los autores explican que es dificil lograr una recuperacion total del trazador debido a
la existencia de zonas estancadas en el lecho del BLE donde el trazador queda atrapado.
Los autores no precisan si el trazador qued6 atrapado en las zonas muertas o simplemente
por su solubilidad difundié hacia el interior de las biopeliculas donde quedo6 retenido o
ambos procesos. Una confiable determinacion de las curvas de DTR debe considerar la
correcta eleccion del trazador que permita una buena interpretacion de los resultados de

salida.

Ademas de Sharvelle y col. (2008), Séguret y col. (2000) y Mendoza y col. (2004) reportan
que para sus sistemas experimentales las curvas de DTR son asimétricas y caracterizadas
por un gran coleo y sugieren la existencia de zonas muertas. A gran escala la determinacion
de las curvas de DTR esta sujeto a dificultades de medicion que con lleva a obtener

resultados con menor exactitud (Séguret y col., 2000).

Iliuta y col. (2002) describen al flujo de liquido con el modelo de dispersion axial mientras
que el flujo de gas lo asumen como flujo piston. Aun cuando este trabajo lo aplican a un
sistema biologico de lecho escurrido, no describen la metodologia experimental para la
determinacion de tiempos de residencia in situ. En trabajos recientes de modelado de
sistemas biologicos alin se sigue asumiendo que las fases gas y liquido se comportan como

flujo piston (Arellano-Garcia y col., 2010).

Fraccion volumétrica del liquido retenido (&)

Un importante parametro hidrodindmico en el estudio de los BLE es la fraccion
volumétrica del liquido retenido (&,). Se define como el volumen total de liquido presente

en un lecho empacado bajo condiciones de operacion por volumen de reactor. La fraccion
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volumétrica del liquido retenido se compone de dos elementos: 1) la fraccién volumétrica

del liquido estatico retenido (&,,) y 2) la fraccion volumétrica del liquido dindmico o de

operacion (&,,) que es la cantidad de liquido que fluye por el empaque y se reporta como

la fraccion volumétrica de liquido dindmico retenido por volumen de reactor (ec.2.2.6).
& =&, 1E, (2.2.6)

En los BLE el volumen de retencion del liquido es un parametro de disefio basico que esta
relacionado con la caida de presion, las areas interfaciales gas-liquido y liquido-biopelicula,
el coeficiente de dispersion axial, los coeficientes de transferencia de masa (Al-Dahhan,
1994). Ademas, de ¢l depende el grado de mojado de la biopelicula, asi como el espesor de

la pelicula liquida que fluye sobre ella.

A escalas de laboratorio y piloto, Cox y Deshusses (2002) reportan que las fracciones
volumétricas del liquido total retenido son pequeiias (menos de 5% del volumen de lecho).
Ello puede dar lugar a que el liquido fluya por trayectorias preferenciales ocasionando mala
distribucion del liquido y por consecuencia mojado parcial de la biopelicula (Crine y col.,
1991). Este comportamiento afecta también la distribucion de tiempos de residencia del
liquido dentro del lecho. Por otro lado el crecimiento de la biopelicula modifica
gradualmente las caracteristicas geométricas del empaque y por lo tanto la capacidad para
retener liquido, Gai y Baumann (2001) proponen una correlacioén (ec. 2.2.7) que permite

estimar la fraccion volumétrica total de liquido retenido en funcion de pardmetros

geométricos del lecho empacado tales como la porosidad del lecho(e,), el diametro

hidraulico del empaque (d, )y la velocidad superficial del liquido (u, ).

g, = 2.2{[?} [%ﬁﬂ 2.2.7)
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Los resultados experimentales de Gai y Baumann (2001) muestran un incremento en la
fraccion volumétrica del liquido retenido entre 50 y 100% (respecto al volumen de reactor)
debido a la acumulacion de biomasa. Trejo (2001) reporta resultados similares en la
operacion de un BLE empleado para degradacion de metanol, obteniendo que la fraccion
volumétrica del liquido dindmico retenido en presencia de biopelicula es mayor comparado
con la fraccion volumétrica del liquido dinamico retenido determinado en ausencia de
biopelicula. Estos resultados hacen suponer que el sistema con biopelicula tiene una mayor
capacidad para retener el liquido pudiéndose deber a las caracteristicas de la biopelicula
misma o a la existencia de espacios muertos donde el liquido es retenido y tarda en drenar
Trejo (2001) sugiere la determinacion de la fraccion volumétrica total del liquido retenido
para determinar la existencia de espacios muertos. Sin embargo, la determinacion de este
parametro esta en funcion de la estimacion del tiempo de residencia del liquido que es un

parametro poco documentado en el campo de los BLE.

Caida de presion

La caida de presion representa la energia disipada debido al flujo del fluido a través del
lecho del reactor y constituye un importante parametro de disefio de los BLE, debido que
los costos de bombeo pueden representar una fraccion significativa de los costos totales de
operacion. La disipacion de energia en un reactor empacado gas-liquido en operacion co-
corriente descendente es debido a las pérdidas por friccion en la superficie del empaque y a
las fuerzas motrices que actian sobre el flujo del liquido. Las fuerzas motrices consisten en
los gradientes de presion y la fuerza gravitacional. Los gradientes de presion dependen de
la velocidad y de la densidad de los fluidos. Altas velocidades superficiales de liquido/gas
y/o densidad del gas producen altos gradientes de presion mientras que altas densidades de

liquido incrementan las fuerzas gravitacionales (Al-Dahhan y Dudukovic, 1994).

Usando analogias entre procesos de transferencia de momento y masa se han establecido
correlaciones entre la caida de presion y variables de transporte como coeficientes de
transferencia de masa gas-liquido y liquido sélido. Una de estas correlaciones tedrica es la

propuesta por Hutton y Leung (1974) que proponen para un sistema gas-liquido-soporte,
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que el gradiente de presion es una funcion solamente del flujo de gas y del volumen de

retencion del liquido (ec.2.2.8);

AP :£(5L,l' (2.2.8)
AZ),. AZ

La ecuacion para (AP/AZ), . que Hutton y Leung (1974) definen:

5 . 0.1
(Apj: 83usa, | al v (2.2.9)

AZ P Pe T l-c-g,)

donde a; es el area superficial especifica de empaque; ¢, es la fraccion volumétrica total de
liquido que se supone es dependiente solamente de la velocidad superficial del liquido ()

y la caida de presion en la columna:
&, =&, (u,,(AP/AZ)) (2.2.10)

Las correlaciones de caida de presion sefialadas anteriormente suponen constante la
fraccion vacia del lecho. En operaciones industriales de hidrodesulfuracion en reactores de
lecho escurrido por ejemplo, se ha reportado que la caida de presidon se incrementa con el
tiempo. La caida de presion permanece constante durante un largo periodo inicial, donde
las correlaciones propuestas anteriormente pueden ser tUtiles. Después de un tiempo la caida
de presion incrementa rapidamente con el tiempo hasta que se requiere detener la operacion

debido a la excesiva caida de presion a través del lecho.

Para el caso de los reactores quimicos, se ha reportado que la caida de presion es causada
por la obstruccion (taponamiento) del catalizador debido a la deposicion de solidos. En

sistemas biologicos la acumulacion de biomasa causa el mismo efecto. Se ha publicado que
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la evolucién de la caida de presion estd muy ligada al crecimiento de la biomasa, que causa
la reduccion de la fraccion vacia del lecho y en consecuencia la reduccion de los tiempos de
residencia del gas y del liquido (Laurenzis y col., 1998; Deront y col., 1998; Auria y col.,
1993; Trejo, 2001 y Song y col., 2011).

Temas referentes al comportamiento y efecto del flujo de liquido sobre la caida de presion
y el volumen de retencién dindmico y acumulaciéon de biomasa con las cuales estan
estrechamente relacionada las caidas de presion, han sido poco investigados en
biorreactores de lecho escurrido. Thalasso y col. (2001) en un estudio sobre cémo controlar
las caidas de presion en biofiltros provocada por el crecimiento de las biopeliculas, sugieren
la operacion del biofiltro con flujo intermitente del liquido: Sus resultados demuestran que
durante los periodos de secado en que no existe flujo de liquido y hay limitacion de
nutrientes por ausencia del mismo, existen efectos desfavorables sobre el crecimiento de la
biopelicula, pudiendo ser esta una estrategia de control sobre la acumulacion de biopelicula
y sobre el incremento de las caidas de presion que eventualmente derivan en el

taponamiento del biorreactor.

Iliuta y col. (2005) modelaron el comportamiento hidrodindmico del sistema biologico
experimentado por Alonso y col. (1997) como un ejemplo de aplicacion de los BLE. En
este trabajo Iliuta y col. (2005) reportan que la formacion de biomasa afecta adversamente
las caidas de presion ocasionando cambios durante el tiempo de operacion del BLE. En un
inicio aumenta lentamente y mas tarde presenta un incremento casi exponencial debido a
severas obstrucciones de biomasa. El modelo desarrollado por Iliuta y col. (2005) sugiere
que los principales cambios que conlleva la acumulacion de biomasa implican el
incremento de la caida de presion como resultado de la reduccion de la fraccion vacia. Cabe
resaltar que la estimacion de la caida de presion considera el uso de correlaciones empiricas

desarrolladas para reactores de lecho escurrido quimicos.
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Mojado de la biopelicula

El grado de mojado en la biopelicula es de gran importancia debido a que el contaminante
gaseoso se encuentra disuelto en el liquido, y si una fraccion de la superficie externa de la
biopelicula no se moja, no participard en el proceso de transferencia liquido-biopelicula y
por lo tanto, la tasa de eliminacion se vera disminuida (Kennes y Thalasso, 1998). Por otro
lado, el mojado de la biopelicula tiene la funcion de mantener activa a la biopelicula y de
remover los productos de biodegradacion que de acumularse podrian causar dafos a los

microorganismos (Cox y Deshusses, 1999; Lobo y col., 1999; Webster y col., 1999).

Diks y Ottengraf (1991b) reportan que al incrementar el flujo del liquido hay un aumento
en la capacidad de eliminacion del contaminante gaseoso y explican la probable existencia
del mojado parcial de la biopelicula. En este caso el incremento del flujo de liquido
resultaria en un incremento del area interfacial liquido-biopelicula favoreciéndose la
transferencia de masa y el continuo abastecimiento de sustratos asi como la remocion

simultanea de productos que favorecen el control y mantenimiento de los microorganismos.

El grado de mojado de la biopelicula llamado también eficiencia de mojado (fw), se define
como la fraccion de area externa de la biopelicula efectivamente mojada por el liquido que
fluye a lo largo del lecho (Pironti y col., 1999; Gianetto y Specchia, 1992). Este parametro
hidrodindmico depende principalmente de la distribucion de liquido y del volumen de
retencion dinamico del liquido. Por otro lado la distribucion del liquido es dependiente de
las caracteristicas geométricas del empaque asi como de su naturaleza. El trabajo de
Sharvelle y col. (2008) sefiala que la fraccion activa de reactor es afectada directamente por
el tipo de empaque. Los resultados obtenidos para 3 diferentes tipos de soporte de diferente
area superficial fueron muy diferentes. Con empaques Bee-cell que tenian la menor area
superficial de los tres soportes, se comprobd que so6lo una baja fraccion de reactor estaba
activa, mientras que para empaques tripacks que proveian de la mayor area superficial, se
observé fuerte canalamiento por las paredes del reactor. Los autores recomiendan que la
eleccion del empaque debe hacerse a fin de optimizar la hidrodinamica del BLE y no sélo

por su area superficial especifica.
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Bajo condiciones de operacion con flujo de liquido, es posible distinguir tres tipos de areas
(Figura 2.2.4): 1) area mojada de manera dinamica, relacionada con el volumen de
retencion dindmico del liquido; 2) area estatica, relacionada con el volumen de retencion
estatico del liquido y 3) 4rea seca dada por una fraccion de superficie de biopelicula no
cubierta por liquido; sin embargo, esto no significa que la biopelicula no contenga agua. El
término “area seca” se emplea so6lo para describir que no existe una pelicula liquida

permanente sobre la biopelicula ya sea de manera dinamica o estatica.

Licpuido

Figura 2.2.4 Representacion de la presencia de zonas secas y mojadas en un BLE.

En operacion con altos contenidos de agua es posible que existan altas resistencias a la
transferencia de masa mientras que a bajo contenido de agua la difusion de los sustratos
volatiles en la biopelicula pueda mejorar reduciendo con esto la resistencia a la
transferencia de masa (Zhu y col., 1998). Un comportamiento similar sefiala Gai y
Baumann (2001) asi como Thalasso y col. (1996), quienes sugieren que bajo irrigacioén
intermitente, la transferencia de masa del gas a la biopelicula puede incrementarse por la

reduccion del espesor de la pelicula liquida.
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Zhu y col. (1998) reportan mayores eficiencias de eliminacion (ER) de dietil éter, bajo
condiciones de escurrimiento que puede aproximarse a la condicién de no mojado de la
biopelicula. Tras un ciclo de lavado se suspendio el flujo de liquido y se dejo escurrir el
agua y se determinaron las eficiencias de remocion (ER) cada 4 horas. Los autores reportan
que entre 0 y 24 horas de escurrimiento la diferencia de ER fue de 73 a 94
aproximadamente. Su justificacion tedrica supone que la biopelicula no mojada, no esta
necesariamente inactiva. Bajo condiciones de poca agua la estructura porosa de la
biopelicula contiene mayor cantidad de poros llenos de aire, esta distribucion favorece que
los coeficientes de difusion de los sustratos gaseosos en la biopelicula puedan llegar a ser
mas altos. En tal caso la eliminacion de contaminantes gaseosos a través del transporte
directo a la biopelicula debe ser expresado en términos de la fraccidon no mojada de
biopelicula definida como (1-fy). En el Apéndice I se encuentra desarrollado el modelo
matematico para el BLE, en el se detalla el procedimiento que define los términos f,, y (1-

fw) en base a las areas de transferencia.

A la fecha no existen trabajos que presenten una metodologia experimental para evaluar la
eficiencia de mojado de la biopelicula en un BLE. Por esta misma razén no existen modelos
matematicos para BLE que incorporen el término de eficiencia de mojado. Los modelos
desarrollados para biorreactores de lecho escurrido por Diks y Ottengraf (1991a), Lobo y
col. (1999) y Arellano-Garcia y col. (2010), suponen mojado completo de la biopelicula.

La informacion existente sobre eficiencia de mojado sélo se reporta para sistemas gas-

liquido-catalizador solido.

Trejo y Lobo (2000) modelaron tedricamente el efecto de la eficiencia de mojado en la
altura de un BLE, expresada como unidades de transferencia. El modelo desarrollado
supone que solo la parte mojada es activa y por lo tanto solo a través de ella ocurre la
biorreaccion. La resistencia a la transferencia de masa en la interfase gas-biopelicula es
considerada despreciable. Debido a la carencia de informacién, los autores se valen de
correlaciones para la efectividad de mojado y caida de presion (ecuaciones 2.2.11 y 2.2.12)

desarrolladas para reactores quimicos de lecho escurrido (Shah, 1979).
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Las ecuaciones 2.2.11 y 2.2.12, estan descritas en funcion de la caida de presion, volumen
de retencion del liquido, flujo de gas y liquido, fraccion vacia y propiedades fisicas de los
fluidos que son variables que pueden ser medidas experimentalmente. Para el caso de los
BLE debe considerarse el crecimiento de la biopelicula en el célculo y determinacion de
estas variables ya que a diferencia de los reactores quimicos la biopelicula vista como un

biocatalizador cambia en forma y actividad con el tiempo.

Gai y Baumann (2001), proponen que la existencia de mojado parcial puede ser debida a
una pelicula liquida formada por remolinos que escurren sobre la biopelicula. Los autores
explican que la forma y espesor de los remolinos de liquido estan influenciados por la
geometria de las estructuras como también por las propiedades de mojado de las superficies
del empaque y estiman un coeficiente de mojado parcial (br, ec. 2.2.14) definido como el
cociente entre la superficie de biopelicula (ap) y la superficie especifica del soporte o
acarreador (ap). La superficie de biopelicula es calculada a partir de la tension superficial
(or); el angulo de contacto o humectancia (cos0), (ec.2.2.13). Sin embargo, no incluyen
estas estimaciones en el modelo del reactor debido a la falta de datos y sélo utilizan sus
estimaciones para hacer un andlisis cualitativo de la influencia del incremento de la
velocidad superficial del liquido y de las propiedades de mojado de la superficie del
empaque Para los célculos de la superficie de biopelicula (ap) recurren a los resultados de
Pringle y Fletcher (1986), quienes consideran que para soportes de polipropileno sin
adhesion de biopeliculas, los valores caracteristicos del cos® son menores a 0.2, mientras
que para soportes de polipropileno con biopeliculas adheridas los valores del angulo de

contacto son mayores a 0.9. Bajo estas consideraciones, Gai y Baumanan (2001) reportan
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que cuando se consideran soportes con biopeliculas adheridas (cosO por arriba de 0.9), el
coeficiente de mojado aumenta con el incremento de la velocidad superficial del liquido
alcanzando valores cercanos a la unidad, mientras que cuando se suponen soportes que no
facilitan la adhesion de biopeliculas (cosO menores a 0.2) el valor del coeficiente de mojado

es menor y menos sensible al cambio de la velocidad del liquido.

0.15 ) 0.6
a, =3.49u)" 11)* [ﬁJ (1—0.930050)_1[ o j (2.2.13)
o, 4re,
b =% (2.2.14)
aT

Recientemente Cheng y col. (2012) distinguen tres diferentes regiones en las que ocurre el
flujo de liquido: 1) una regiéon de liquido estancado, 2) una region en la cual el liquido
escurre en forma de pelicula y 3) una region en la que el liquido se mueve en forma de

remolinos. Proponen una correlacion para la estimacion de la eficiencia de mojado externo

(77..) que es igual a la suma de la fraccion del flujo escurre como pelicula (@ ...,)Y la

fraccion de liquido que se mueve en forma de remolinos (® ). El calculo de estas

remolinos
fracciones de liquido estd en funcion de las mediciones de la fraccion volumétrica del flujo
del liquido y de las caidas de presion (ec. 2.2.15). El ajuste obtenido entre los valores reales
y los estimados no es bueno por lo que Cheng y col. (2012) proponen una nueva
correlacion basada en los numeros adimensionales de Ga y Re que consideran el tamafio
del empaque y los efectos del flujo de gas sobre la eficiencia de mojado liquido-so6lido (ec.

2.2.16).

776‘6 = (q)pelicula ) + ((I)remolinos ) (2 2 . 1 5)

1., =485Re" Ga, "% Rel™ (2.2.16)

77ce = (q)pelicula) + (q)remolinos)
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Las estimaciones con esta ultima correlacion (ec. 2.2.16) ajustan bien con sus datos
experimentales, sin embargo, es cuestionable que no se distingan los términos de las

contribuciones individuales de las regiones de flujo identificadas inicialmente.

En la literatura se proponen varios métodos para evaluar la eficiencia de mojado en
sistemas quimicos entre los cuales estan el método de reaccion y el método de trazador. El
método de reaccion compara las tasas de reaccion en condiciones de operacion con las fases
gas y liquido con las tasas de reaccidon bajo operacion con el reactor completamente lleno
de liquido (Morita y Smith, 1978; Herskowitz y Mosseri, 1983; Lakota y Levec, 1990 y
Llano y col., 1997). El método de trazador (Sicarti y col., 1980; Burghardt y col., 1990; Al-
Dahhan y Dudukovic, 1995) que consiste en la inyeccion o pulso de un trazador que no se
absorbe en el liquido que entra al reactor, mientras que a la salida del reactor se monitorea
la concentracion de salida del trazador. Para sistemas bioldgicos este método puede ser
inadecuado debido a que parte del trazador se podria absorber en la biopelicula lo cual
dificultaria la cuantificacion del trazador a la salida del reactor dando resultados incorrectos
(Nardi y col., 1999 y Fernandez-Lahore y col., 1999), por lo que la eleccion del trazador
debe hacerse cuidadosamente y seleccionar aquel que no difundan hacia el interior de las

biopeliculas.

Pironti y col. (1999) proponen un método para la determinacion de la eficiencia de mojado
en reactores de lecho escurrido con flujos de aire y liquido co-corriente descendente. Su
modelo esta basado en la comparacion de esfuerzos cortantes liquido-sélido en el reactor
operado con ambas fases (gas y liquido) y operando bajo condiciones de inundacion (lleno
de liquido). Ambos esfuerzos cortantes son determinados a la misma velocidad intrinseca
del gas y liquido. La ventaja de este método respecto a los mencionados anteriormente es
que el mojado externo es determinado indirectamente a partir de la medicidn de la caida de

presion y del volumen de retencion del liquido sin perturbacion del sistema.

La determinacion de efectividad de mojado por el método de reaccioén no distingue si las
zonas estancadas participan o no en la reaccion. Si esto fuera cierto, la eficiencia de mojado

determinada a partir del método quimico debiera ser menor a la efectividad de mojado
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determinada por el método de trazador, que toma en cuenta toda el area, incluyendo la no

reactiva (Llano y col., 1997).

Como ya se menciond, el método de trazador puede no ser un método muy conveniente
para determinar la efectividad de mojado en sistemas biolodgicos, por lo que en caso de
seleccionarse como método para la cuantificar la eficiencia de mojado en sistemas

biologicos, se debera tener especial cuidado en la eleccion del trazador.

Acumulacion de biomasa en biorreactores de lecho escurrido

Uno de los principales problemas presentes en los biorreactores de lecho escurrido (BLE)
durante largos periodos de operacion es la acumulacion de biomasa sobre la superficie del
empaque. Ello reduce el volumen vacio del lecho, causa indeseables incrementos en la
caida de presion y flujo canalizado ademads de incrementar los costos de operacion (Iliuta y
Larachi, 2006). Ademads, la acumulacion de biomasa disminuye el area interfacial (gas-
biopelicula y liquido-biopelicula) de transferencia de masa y afecta la capacidad de
eliminacion del contaminante. También se ha reportado (Webster y col., 1999) que el
cambio de cargas de alimentacién asi como la operacion discontinua, puede ser un
problema para mantener estable la densidad de la biomasa, lo que ocasiona su acumulacion
dentro del sistema. Esta acumulacion puede causar obstrucciones dentro del BLE que
impide la irrigacion completa de la biopelicula ocasionando mojado parcial de la misma

(Pederson y Arvin, 1995).

Debido al interés en estudiar la hidrodindmica de los BLE como pieza clave en el modelado
de este tipo de sistemas bioldgicos, es necesario que como paso preliminar a su estudio se
deba determinar una estrategia de control de biomasa que permita operar al BLE bajo
condiciones conocidas y controlables. Lo deseable seria conservar biopeliculas muy
delgadas y activas més que espesas y menos activas. Existen varios trabajos que reportan
diferentes métodos de remocion de biomasa, entre ellos estan el llenado/drenado del lecho,
el retrolavado, burbujeo de aire y adiciéon de quimicos. Mendoza y col. (2004) reportan que

el método de llenado/drenado es el método menos efectivo pero también el que no genera
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inhibicion biologica, mientras que los métodos de retrolavado y burbujeo de aire afectan de
manera similar a la biopelicula. De los métodos evaluados para la remocion de biopelicula,
la adicion de quimicos fue el método mas eficiente pero afectd significativamente el
rendimiento biologico requiriéndose varios dias para que el birreactor recuperara su

rendimiento original (Mendoza y col., 2004).

Durante la operacion por largos tiempos de los biorreactores de lecho escurrido, el continuo
suplemento de nutrientes puede ocasionar la acumulacion de biomasa en el biorreactor
(Zuber, 1995; Cox y Deshusses, 1999 y Okkerse y col., 1999). Como se ha mencionado
esto provoca la reduccion gradual de la fraccion vacia del lecho empacado manifestandose
en cambios de las variables hidrodindmicas del biorreactor y cambios ambientales para los

microorganismos.

La acumulacién de biomasa en los BLE (taponamiento) es un factor que ha reducido
notablemente la aplicacion de BLE a escala industrial. El taponamiento es un fenomeno
complejo que estd determinado por diversos factores como las tasas de degradacion de los
microorganismos, tipo de sustrato a degradar, coeficientes de particion, resistencia
mecanica y morfologia de la biopelicula formada, densidad y caracteristicas estructurales

del material de empaque principalmente.

Con respecto a la estructura de la biopelicula, es conocido que el crecimiento sobre ciertos
sustratos, especialmente compuestos aromadticos como tolueno y estireno favorecen el
desarrollo de hongos, que se caracterizan por tener una densidad promedio baja (poca masa
en mayor volumen). Ello trae como consecuencia la ocupacién de un volumen alto del

material de empaque en un tiempo corto.

Para un sistema dado, la tasa de acumulacion de biomasa estd principalmente impuesta por
la carga del contaminante a degradar pero debido a la gran diversidad entre sistemas

microbianos es dificil generalizar los resultados (Okkerse y col., 1999).
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Los problemas hidrodindmicos presentes en los BLE no pueden ser vistos como un caso
independiente ya que cada variable hidrodindmica esta estrechamente relacionada con las
demas. De manera general en los BLE los flujos de gas y liquido determinan el grado de
mezclado y el régimen de flujo, que influyen de manera determinante sobre la tasa de
eliminacion del sustrato. Por otro lado también determinan el grado de mojado de la

biopelicula que a la vez la transferencia de masa del sustrato y oxigeno a la biopelicula.

No obstante la similitud que guardan los BLE con los reactores de lecho escurrido
quimicos, se desconoce hasta qué punto la teoria desarrollada para el estudio de las
variables hidrodinamicas de este tipo de reactores pueden ser validas para la estimacion o

prediccion en BLE.

2.3 Tratamientos biolégicos para la eliminacion de xilenos

Existe una larga lista de trabajos que reportan la eliminacién de contaminantes gaseosos
provenientes de fuentes contaminantes, los isomeros de xilenos: orto, meta y para son un
importante ejemplo de ellos. Poseen caracteristicas fisicoquimicas muy similares lo cual los
hace atractivos como un contaminante modelo para estudios de degradacion y
caracterizacion en sistemas de biotratamiento. En la Tabla 2.3.1 se presentan algunas de las

propiedades fisicas de los isomeros de xileno.

Los xilenos son uno de los principales constituyentes de las gasolinas. Ademas es usado
como solvente en pinturas y barnices. En Canada en 1991 se estim6 que las emisiones de
xileno correspondieron a 96 000 t/afio de los cuales, el 58 % de las emisiones constituyen

su uso como solvente y un 39 % como emisiones de vehiculos (Jorio y col. 2000).

En Meéxico, los xilenos fueron reportados como uno de los contaminantes toxicos
identificados en las emisiones de la Zona Metropolitana del Valle de México (Inventario de
emisiones de contaminantes de la ZMVM, 2008). Sus efectos toxicos tienen principal
afectacion en el sistema nervioso central y en los ojos. Las emisiones de los isomeros de

xileno representaron el 10% de las emisiones totales de contaminantes toxicos y
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correspondieron a 18,902 ton/ato, de las cuales 8,480 ton/afio provinieron del
recubrimiento de superficies industriales y de su uso comercial y doméstico como solventes

(Inventario de emisiones de contaminantes de la ZMVM, 2008) Ver Figura 2.3.1.

Tabla 2.3.1 Tabla de propiedades fisico-quimicas de los isomeros de xileno (Rafson, 1998
y Hoja de seguridad de materiales MSDS, 2008 Apéndice H).
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Otro porcentaje importante de emision de xilenos proviene de las fuentes moviles y
corresponde al 27% (5,103 ton/afio). Dentro de estas fuentes la combustion de los

automoviles representa la principal fuente de generacion de éste contaminante.

.
95,341

i
i
I

1,1,1W
Xilenos

Figura 2.3.1 Principales contaminantes toxicos emitidos en la ZMVM, 2008. (Fuente:
Inventario de emisiones contaminantes toxicas de la ZMVM, 2008).

Existen pocos estudios de biofiltracion enfocados al estudio de eliminacion de xilenos
como compuesto unico sin embargo, la biofiltracién de mezclas de benceno, tolueno, xileno
(BTX) y otros vapores de hidrocarburos han sido investigados previamente por varios
investigadores (Lu y Chu, 2000; Ortiz y col., 2003, Oh y col., 1994; Prenafeta-Boldu y col.,
2002 y Lee y col., 2002).

Lu y Chu (2000) examinaron el funcionamiento de un biorreactor de lecho escurrido para la
degradacion de la mezcla de benceno, tolueno, etilbenceno y xileno (BTEX). Compararon
las capacidades de eliminacion individual entre cada uno de los componentes de la mezcla

de BTEX y cuando estaban en mezcla y reportan que las capacidades de eliminacion para
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los vapores individuales fueron mayores que en mezcla. Esta diferencia los autores la
atribuyen a la posible competencia por sustratos. Bajo similares cargas de los sustratos,
encontraron que los vapores de BTEX fueron degradados preferencialmente en el siguiente
orden: tolueno, benceno, o-xileno y etilbenceno. En un trabajo similar de Ortiz y col.
(2003) donde emplean una mezcla de benceno, tolueno, etilbenceno y los tres isdémeros de
xileno como fuente de carbono, los autores reportan completa degradacion para tolueno,
benceno, para y meta-xileno, siguiendo ese orden de degradacion, mientras que el orto-

xileno solo se elimind en un 85 %.

Otros autores (Lee y col., 2002; Prenafeta-Boldi y col., 2002 y Oh y col., 1994) han
reportan que en la degradacion de vapores de BTEX, el xileno se elimind
cometabdlicamente en presencia de tolueno y no fue utilizado como un sustrato de

crecimiento.

Dentro de los estudios de biofiltraciéon que emplean xilenos como unica fuente de carbono y
energia, Jorio y col. (2000) reportan el efecto del flujo de gas y la concentracion de entrada
sobre la capacidad de eliminacion de los isdmeros de xileno. Los resultados experimentales
muestran que existe un orden de degradacion preferencial para el meta-xileno, seguido del
para-xileno y orto-xileno. Las maéximas capacidades de eliminacién obtenidas en este
estudio fueron: 67, 52 y 41 g/m3h para flujos de gas de 0.4, 0.7 y 1 m’/h respectivamente.
En particular el meta-xileno fue completamente removido a una flujo de gas de 0.4 m’/h
para todo el rango de concentraciones de entrada probadas (0.2-4 g/m’). En general el
biofiltro probo ser altamente eficiente en la eliminacion de xileno a un flujo de gas de 0.4

m’/h que corresponde a 157 s de tiempo de residencia.

Como se puede apreciar el estudio individual de los isomeros de xileno (orto, meta y para)
ha sido poco estudiado. Hasta la fecha no existe informacion que apunte bajo qué
condiciones o qué tipo de sistemas favorezca un orden en particular de degradacion. Las
caracteristicas fisicoquimicas similares entre los tres isdmeros los hace atractivos por un
lado para emplearlos como sustrato modelo para la determinacién hidrodinamica del BLE,

y por otro lado la selectividad de degradacién impuesta por los microorganismos los hace
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un compuesto interesante para el estudio de los fendémenos en la biopelicula, en particular

la cinética de la reaccion.
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3. JUSTIFICACION E HIPOTESIS

Justificacion

No existen correlaciones ni formulas desarrolladas para biorreactores de lecho escurrido
que permitan inferir el patron de flujo de la fase liquida en dichos sistemas. Se cree que el
incremento del flujo de liquido favorece la capacidad de eliminacion de los contaminantes
gaseosos al favorecer el mojado de la biopelicula, sin embargo, a la fecha no existen
metodologias experimentales que permitan cuantificar la eficiencia de mojado en BLE para
usarse en la cuantificacion de las contribuciones de la zonas mojadas y no mojadas en la

biodegradacion de compuestos organicos volatiles.

Hipotesis

“Bajo el régimen de flujo escurrido, la fase liquida se comportara de acuerdo al modelo de
flujo piston. A mayores flujos de liquido mayor sera el area de biopelicula cubierta que
participara en la eliminacion biologica de los contaminantes gaseosos. La contribucion de
la parte de biopelicula que no se moja no contribuira significativamente en la eliminacion

del contaminante”.
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4 OBJETIVOS

Objetivo general
Determinar las caracteristicas hidrodindmicas y de eliminacion bioldgica de un
biorreactor de lecho escurrido empleado para la degradacion de los isomeros de xilenos

bajo operacion continua e intermitente del flujo de liquido.

Objetivos particulares

1. Verificar la hipotesis de flujo piston de la fase liquida en un biorreactor de lecho
escurrido.
2. Determinar el efecto del incremento del flujo del liquido y la reduccién de la

fraccion vacia sobre las variables hidrodinamicas.

3. Determinar el efecto del flujo del liquido y la reduccion de la fraccion vacia sobre la

capacidad de eliminacion, eficiencia de remocidn porcentaje de mineralizacion.

4.  Determinar el desempefio del BLE bajo operacion continua e intermitente del flujo

de liquido.
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5. ESTRATEGIA EXPERIMENTAL
5.1 Operacion BLE-1

[ Disefio y construccion del BLE

\ 4

Adaptacion de indculo a la degradacion de los
isomeros de xilenos

A 4

N

( Determinacion de fraccion vacia

L o |
v
Y [ Inoculaciéon del BLE-1
[ Nueva &g ]
Operacion del BLE sin

limitacion de N para promover
la formacion de la biopelicula

A 4

\ 4

Caracterizacion hidrodinamica del BLE
’L (AP, DTR &, eficiencia de mojado)

Operacion con limitacion 1
de N J

A 4

Caracterizacion de eliminacion de

los isomeros de xileno en el BLE

(CE, %ER y %CO,, biomasa por
modulo)

)

L e i o

Fin de la operacion.
No ——>| Determinacién biomasa total.
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5.2 Operacion BLE-2

Inoculacién del BLE-2

'

Operacion del BLE sin limitacion de N para promover la
formacion de la biopelicula y bajo operacion continua de flujo de
liquido

'

<
{ Determinacion de la maxima CE sin

limitacion de nitrégeno (£3=0.85)

'

<
{ Determinacion de la maxima CE con

limitacion de nitrégeno (£3=0.82)

'

p
Determinacion de ciclo intermitente del }

flujo de liquido (&=0.81)

|

Operacion del BLE bajo condiciones
intermitentes del flujo de liquido

'

Operacion del BLE bajo operacion }

continua del flujo de liquido

'

Operacion del BLE bajo operacion
intermitente del flujo de liquido
(e8=0.52-0.48)




58
Materiales y métodos

6. MATERIALES Y METODOS

6.1 Unidad experimental: biorreactor de lecho escurrido

Los experimentos fueron llevados a cabo en un biorreactor de lecho escurrido construido de

tubo de acrilico. Las dimensiones del biorreactor fueron de 0.15 m de didmetro interno y

una longitud total empacada de 1.32 m, en la Tabla 6.1 se presentan las caracteristicas

geométricas del reactor. Se utilizo como material de empaque, anillos Pall de acero

inoxidable de 16 mm (5/8 pulgada) de didmetro; sus caracteristicas y aspecto visual se

muestran en la Tabla 6.1.2

Tabla 6.1.1 Caracteristicas geométricas del BLE.

Variable Unidades Valor calculado

Longitud del lecho m 1.59

Diametro columna m 0.1500
Area transversal de la columna m’ 0.0177
Volumen lecho m’ 0.02809
Volumen de modulo m’ 0.0059
Densidad del gas (pg, aire) kg/m® 1.1840%*
Densidad del liquido (pr, kg/m® 997

* Valor correspondiente a 0°C y 1 atm. Perry’s Chemical Engineers Handbook Sixth

Edition, 1984.

Tabla 6.1.2 Datos geométricos del empaque.

Material Acero inoxidable
Numero de piezas/m’ 214,000
Didmetro (mm) 16

Tamafio (mm) 16x16%0.3

Area superficial (m°/m’) 362

Espacio vacio (%)

94.9 (x95)
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El BLE fue operado dentro de un cuarto con temperatura controlada a 25°C + 5 y a presion
atmosférica (aproximadamente 585 mmHg en la Ciudad de México). Cabe mencionar que
no hubo variaciones significativas de la temperatura a lo largo del reactor por lo que ésta
variable no se analizara en este trabajo. Los datos de temperatura pueden consultarse en el

Apéndice E. En la Figura 6.1 se muestra un diagrama esquematico del BLE.
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Figura 6.1. Diagrama del BLE. 1-reactor, 2-compuerta con o-ring para cierre hermético, 3-
puertos de muestreo, 4-termopares, 5-distribuidor de liquido, 6-puerto de inyeccion, 7-
saturador de xilenos, 8-tanque contenedor de la fase liquida, 9-controlador de flujo maésico,
10-flujémetro, 11-electrodo de pH, 12-bomba de liquidos, 13-controlador de pH, 14-
soluciéon de HCI, 15-sistema automatico de adquisicion de temperatura, 16-compresor de
aire, 17-trampas para separar las fases gas-liquido, 18- redistribuidor de liquido.

El BLE consistid6 de cuatro modulos idénticos de 34 cm de longitud. Cada uno estuvo
soportado por una rejilla de acero inoxidable. Debajo de los tres primeros moédulos, se
coloco un plato redistribuidor de liquido (Figura 6.2) con el objeto de mantener un flujo
uniforme de liquido a través de la altura total de lecho empacado. El redistribuidor consistio

de un plato de nylon del mismo diametro del reactor, con orificios de Y4 de pulgada
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distribuidos en toda la superficie del plato. En el centro del plato fue conectado un tubo de
cobre de Y4 de pulgada que conectaba directamente a los puertos de muestreo localizados en
la pared exterior del BLE. El redistribuidor fue disefiado con una inclinacion de 10° con el
fin de direccionar parte de las fases fluidas hacia el tubo que conectaba a los puertos de

muestreo.

Figura 6.2. Diagrama del redistribuidor de liquido.

EL BLE contaba con cinco puertos de muestreo localizados equidistantemente a lo largo
del reactor. Para el analisis por separado de la fase gas como liquida, se utilizaron unos
dispositivos de acrilico denominadas en este documento, trampas de separacion (Figura
6.3). De acuerdo a su disefio las trampas permitieron separar por gravedad el gas del liquido
extraidos del BLE. Las trampas consistieron en tubo de acrilico de 2 pulgadas de didmetro
interno, al cual se le instalaron dos valvulas de paso de plastico. Por la valvula 1 (V1),
ubicada a 7 centimetros por arriba de valvula 2 (V2), fluian las fases gas y liquido juntas,
mientras que por la V2 se podia colectar la fase liquida ya separada. En la parte superior de
la trampa se encontraba la salida de la fase gaseosa. En este punto habia conectada una
manguera de vitton® al cual se podia instalar un bulbo de vidrio de 500 ml para la
recoleccion de la fase gaseosa. Conociendo el flujo de salida del gas se calculaba el tiempo
necesario para reemplazar el volumen de aire del bulbo por muestra gaseosa, esto

garantizaba la homogeneidad de la muestra en cada puerto de muestreo.

La fase liquida fue alimentada por la parte superior del BLE y chocaba inmediatamente

sobre un plato distribuidor de acrilico. Este plato distribuidor consistio de 37 tubos de acero
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inoxidable de " de pulgada de didmetro, distribuidos uniformemente a través del area

seccional del plato.

— Salidade
fasze gas

Entrada de fases gas
v liquido tratados en
el BLE

> Tubo de acrilico

Valvulas on/off

_\_) Salida
de fase

liquida

Figura 6.3. Diagrama de la trampa de separacion de fases gas-liquido.

La fase gaseosa contaminada con xilenos que se alimentaba al BLE, se obtuvo de la mezcla
de una pequeia corriente de aire (corriente primaria) que era pasado a través de una mezcla
pura y equimolar de los isomeros de xileno con una segunda corriente (corriente
secundaria) de aire que permitia establecer la carga de entrada del contaminante. La mezcla
fue introducida al BLE por la parte superior izquierda. El flujo de ambas corrientes se
registro con controladores de flujo masico (Aalborg 0-5 y 0-100 LPM, USA) a través de
tuberia de cobre de !4 pulgada. El contacto entre las fases gas y liquido ocurrid antes de que

las fases toquen al lecho empacado.

En la parte baja del BLE se encontraba un tanque con una capacidad de 16 litros en el cual

se colectaba la fase liquida que circulaba a través del BLE. La fase liquida fue bombeada
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con una bomba hidraulica (4 HP) que también se ubicaba en la parte baja del BLE. Los
cambios de pH fueron controlados por la adiciéon de soluciéon de HCl mediante un

controlador automatico (BARNANAT, USA). El pH del controlador se fij6 en 6.9.

Todas las tuberias utilizadas para alimentar las fases fluidas fueron de cobre debido a la
solubilidad de los xilenos en otros materiales. Se registro la variacion de la temperatura a lo
largo del BLE, empleandose termopares de acero inoxidable conectados a un registrador
automatico (Digi-Sense Scanning Thermometer, Cole-Parmer, 12-Channel, Model: 92000-

00, USA).

6.2 Microorganismos

Se utilizé un consorcio bacteriano y fungico obtenido de un biofiltro operado previamente
por aproximadamente 3 afios para tratar vapores de gasolina como fuente de carbono
(Hernandez, 2002). En un matraz erlenmeyer de 1 L se colocé medio mineral con este
consorcio microbiano y fue alimentado durante un mes con xilenos como unica fuente de
carbono y energia para su aclimatacion antes de ser inoculado en el BLE. Este sistema se

mantuvo agitado durante todo el periodo de aclimatacion.

6.3 Fase liquida

La fase liquida que fue alimentada y recirculada a través del lecho, fue preparada con una
relacion de 9 litros de agua destilada y 1 litro de solucién mineral (Acufia y col., 1999)
conteniendo KNO; como fuente de nitrégeno. Esta solucion diluida fue usada con el
proposito de limitar la cantidad de nitrogeno disponible y asi también controlar el
crecimiento de biomasa, de ésta manera se asegurd6 mantener constante la porosidad del

lecho durante cada serie experimental.

Cuando fue necesario cambiar a una nueva porosidad del lecho, el BLE fue alimentado con
medio mineral sin diluir incrementandose la cantidad de nitrogeno disponible para el

crecimiento de biomasa.
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La composicion del medio mineral usado fue (g/L): KNOs3 4.6; KH,POy4, 0.6; K;HPO,, 2.4;
MgSO4-7H,0, 1.5; CaSO42H,0, 0.15; Sml/L de solucion de elementos traza. La

composicion de la solucion de elementos traza empleada fue (g/L): FeCl;-6H,0, 0.54;
ZnS04-7H,0, 0.144; MnSO4-H,0, 0.84; CuSO4-5H,0, 0.025; CoCl, 6H,0, 0.026; H3BOs3,
0.00662; NiCl,-6H,0, 0.009; Na,MoO4-2H,0, 0.049; EDTA, 0.76.

6.4 Medicion de Variables hidrodinamicas

Caidas de Presion

De acuerdo al modelo fisico propuesto por Pironti y col. (1999) se requiere evaluar
experimentalmente la caida de presion bajo tres condiciones de operacion: 1) gas-liquido,
(APZ-fases); 2) lleno de 1iQUid0, (APlecho inundado); y 3) lleno de gas (APlecho de gas)- A

continuacion se describen la metodologia experimental para cada tipo de caida de presion.

Caida de presion bajo condiciones de operacion gas-liquido (A4P>-fages)

La caida de presion se determind a lo largo del BLE empleando un mandmetro de vidrio en
forma de U que fue colocado y fijado en un tablero que contenia papel milimétrico de
fondo. Para facilitar la toma de lectura de la presion. Se uso agua como fluido manométrico
por lo que la unidad de medida fue milimetros de agua (mm H,O). Las caidas de presion
gas-liquido corresponden a la diferencia entre las presiones de entrada y salida de aire a

través del lecho empacado medidas bajo operacion continua gas-liquido.

Caida de presion lleno de liquido (inundado) (APiecho inundado)

Esta caida de presion corresponde a la diferencia entre las presiones de entrada y salida del
BLE, medidas bajo condiciones de inundacién, es decir, en ausencia de fase gas. Para
determinarla fue necesario inundar el lecho a flujo de liquido constante. Para lograrlo fue

necesario restringir el area transversal por donde el fluido abandonaba el lecho empacado.
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Esta restriccion se consiguid cerrando la compuerta indicada con el nimero 2 en el
diagrama del BLE de la Figura 6.1. Una vez cerrada esta compuerta, el fluido salia del BLE
a través de una llave de paso ubicada a la misma altura de la compuerta y caia al tanque
contendor. La presion fue medida empleando un manometro de vidrio en forma de U y

reportada en centimetros de agua.

Caida de presion lleno de gas (APyeno de gas)

Esta caida de presion corresponde a la diferencia entre las presiones de entrada y salida
medidas bajo operacion solo de la fase gas, (en ausencia de liquido). Fue medida

empleando un mandmetro de vidrio en forma de U y reportada en centimetros de agua.

Determinacion del volumen de retencion del liquido Total (&)

Se define como la cantidad total de liquido presente en un lecho empacado bajo
condiciones de operacion. El volumen de retencion total del liquido se obtiene de
multiplicar el flujo de liquido por su tiempo de residencia promedio en el BLE

(determinado a partir de la distribucion de tiempo de residencia para la fase liquida).

El volumen de retencion se divide en dos: 1) el volumen de retencion estatico definido
como el volumen de liquido que no drena del empaque cuando el suministro de liquido al
reactor se suspende y se reporta como la fraccion volumétrica de liquido estético retenido
por volumen de lecho (&) y 2) el volumen de retencion dindmico o de operacion que se
define como la diferencia entre el volumen de retencion total y el estatico (ec. 6.4.1), y
puede entenderse como la cantidad de liquido que fluye por el empaque; se reporta como la

fraccion volumétrica de liquido dinamico retenido por volumen de lecho (&z,).
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Fraccion volumétrica del flujo de liquido dinamico (&.,)

El volumen de retencidon dindmico (&,) fue determinado por el método de drenado (Urrutia,
1996) que consiste en colectar el liquido que escurre del BLE después de suspender
completamente el flujo de liquido. En el sistema experimental la suspension del flujo de
liquido fue seguida por el cierre de la compuerta situada en la parte baja del BLE con el fin
de colectar todo el fluido escurrido por espacio de 30 min. El liquido colectado fue medido

con una probeta graduada de 2000 ml.

Estatico (&)

El volumen de retencion estatico definido como la fraccion de volumen de lecho que es
ocupada por el liquido estancado fue estimado a partir de la diferencia entre el volumen de

retencion total menos el volumen de retencion de operacion o dinamico.

Determinacion de las curvas de distribucion del tiempo de residencia del liquido

(DTR) y analisis

En esta seccion se describe la metodologia para la determinacion de las curvas de DTR
mediante la técnica de pulso de un trazador a partir de las cuales se puede determina el
tiempo de residencia medio. En seguida se presenta la metodologia para analizar curvas de
DTR a fin de investigar mas acerca de las caracteristicas del mezclado. Para éste andlisis se
presentan los modelos de dispersion axial (MDA) de un solo pardmetro y el modelo de

zonas estancadas y dinamicas (MZED) de 3 parametros.

Técnica de pulso de trazador

La distribucion de tiempos de residencia del liquido, fue determinado por la técnica de
pulso o estimulo respuesta, empleando azul de dextrana (Sigma Chemical, USA) como
trazador. Se eligio utilizar al azul de dextrana como indicador por ser un colorante de alto

peso molecular y que no difunde hacia los poros de la biopelicula. Esta técnica supone que
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el trazador se distribuye entre el liquido que fluye dindmicamente y el que permanece
estatico o estancado.

Bajo condiciones de régimen escurrido se inyectd un volumen de 10 ml de una solucion de
azul de dextrana a una concentracion de 6,000 ppm en el puerto de inyeccion de trazador
(60 mg de trazador), este puerto estd localizado en la parte mas alta del BLE (Figura 1).
Durante 60 segundos se colectaron volimenes de muestras entre 3 y 5 ml en la parte baja
del BLE. Las muestras fueron centrifugadas (Eppendorf digital centrifuge 5415D, USA) a
11,000 rpm durante 25 minutos para separar la biomasa suspendida. El liquido

sobrenadante fue analizado por espectrofotometria (ThermoSpectronic Genesys 6, USA) a

650 nm.
Determinacion del tiempo de residencia medio 7,

El célculo del tiempo de residencia promedio (z,) fue calculado a partir de la curva de

distribucion de concentraciones del trazador en el tiempo con la siguiente ecuacion:

Terz

{, =L (6.4.2)
j Cdt
0

Para el calculo es necesario tabular las parejas de datos concentracion del trazador y tiempo

al que corresponde dicha concentracion y calcular los términos: At,, CAt;y tC,At,a partir de

las cuales se resuelven las integrales como sumatorias (ec. 6.2). En el Apéndice C se

muestra un ejemplo de la hoja de calculo empleada para la determinacion de ¢,,.

Y LCAL
A (6.3.2)

m Zthl
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Ajustes de las curvas de DTR

Modelo de dispersion axial (MDA)

De acuerdo a la metodologia propuesta por Levenspiel (1995), el modelo de dispersion

axial (MDA) de un s6lo parametro, cumple el siguiente balance de moles del trazador.

oc, _ ,0°C, _ac,

o oz: oz

(6.4.3)
Sustituyendo las siguientes variables adimensionales
Cr, ! ! (6.4.4)
de_1 7 ce
00 Peodz’ Oz (64.5)
Donde
Pe=tl (6.4.6)
D

Por considerarse la presencia de distribuidores localizados tanto a la entrada como a la
salida del BLE para efectos de condiciones de frontera, el sistema serd considerado como

cerrado-cerrado. Bajo esta restriccion las condiciones de frontera son:

z=0; c:1+LM; z=1; MZQ

Pe 0z (6.4.7)

La condicidn inicial es:

0=0; c(z,0)=0 (6.4.8)
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D>0 D=0

W s

2=0 Z-1

Figura 6.4.1 Condicion de frontera en recipiente cerrado-cerrado

La solucion del MDA adimensional se realizé con la version libre para estudiantes del
software FlexPDE version 5.0.12 que utiliza el método del elemento finito para la solucion
numérica de ecuaciones diferenciales parciales (Cruz- Diaz y col., 2007).

Modelo de zonas estancadas y dinamicas (MZED)

El MZED considera una zona de fluido dindmica en flujo piston con dispersion axial que
intercambia materia con una zona estdtica. Las ecuaciones basicas que se derivan del

balance de masa del trazador, son las siguientes:

En la zona dinamica:

................... (6.4.9)
En la zona estatica:
aai‘f =k,a, (c,—c,) (6.4.10)
Sustituyendo las variables adimensionales:
cd:&, ¢ _2; z:z; oY (6.4.11)
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U, .L L
pe, =tz y_Kauly (6.4.12)
D U, « h,+h,
oc 1 &%, oc
q) d= 2d_ d_N(Cd_Ce)
00 Pe, Oz Oz (6.4.13)
oc, N
20 " 1op )
4 (6.4.14)
Las condiciones de frontera e inicial del MZED son:
oc, (07,0 oc,(1°,0
z=0; ¢, =1+ 1 e ); z=1; M:o (6.4.15)
Pe, 0z oz
0=0; c,(z,0)=c,(z,0)=0 (6.4.16)

El parametro ¢ se aproximd a partir de los volimenes de retencion de liquido

experimentales. El pardmetro D 6 Pe, se calculd a partir del ajuste con el MDA y N se
ajustd a los datos experimentales La solucion del MZED se llevo a cabo con el software

FlexPDE version 5.0.12

Determinacion de la fraccion vacia del lecho (porosidad del lecho)

La fraccion vacia del lecho (&) o porosidad del lecho fue determinada por inundacion del
lecho. El BLE fue llenado lentamente con agua con el fin de desplazar todo el aire. Una vez
inundado el BLE, se drené mddulo por modulo y se midi6 el volumen colectado. La
fraccion vacia del lecho se obtuvo de dividir el volumen total del liquido drenado entre el

volumen de reactor (ec. 6.4.17).

:, :% (6.4.17)
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Determinacion de la eficiencia de mojado de la biopelicula (f,,)

La eficiencia de mojado fue determinada a través del modelo propuesto por Pironti y col.
(1999). Se fundamenta en la comparacién de esfuerzos cortantes definidos como fuerza por
unidad de area y determinados a partir del balance de fuerzas entre las fases Este modelo
esta definido en términos de la caida de presion, el volumen de retencion total del liquido y
la fraccion vacia del lecho. Pironti y col. (1999) definen al término de efectividad de
mojado, como la relacion entre el esfuerzo cortante sélido-liquido bajo condiciones de flujo
en que las dos fases fluidas estdn presentes (gas y liquido) y el esfuerzo cortante bajo
condiciones de lecho inundado con liquido, que supone mojado completo. Ambos esfuerzos
cortantes son determinados a la misma velocidad intrinseca de gas y liquido.

La eficiencia de mojado definida en funcidn de los esfuerzos cortantes, se expresa como la
relaciéon entre el esfuerzo cortante a través del area interfacial liquido-solido bajo
condiciones de escurrimiento de las dos fases moviles entre el esfuerzo cortante a través del

area total bajo condiciones de lecho inundado (ec. 6.4.18)

( T1s9;s )2-fases

( TLS a )lecho inundado

f, = (6.4.18)

La fraccion de empaque no mojada por el liquido estd definida por (1-fy) y es igual a la
relacion de esfuerzos cortantes obtenido bajo condiciones de escurrimiento de las dos fases

entre el esfuerzo cortante bajo condiciones de operacion solo con la fase gas (ec. 6.4.19).

(TLS s )2-fases

( Tosa )lleno de gas

1-f = (6.4.19)

Balance de fuerzas para el reactor operado bajo condiciones de sequedad. Las fases
involucradas son el gas y el solido a través de toda el area interfacial. Las fuerzas que

resultan del balance son las fuerzas de presion y las fuerzas gravitacionales (ec. 6.4.20).



71
Materiales y métodos

:&'F‘C"chg (6420)

( Tgsa )lleno de gas

Para el sistema operado bajo condiciones de inundacioén. Las fases involucradas son el
liquido y el solido a través de toda el area interfacial. Las fuerzas que resultan del balance

son las fuerzas de presion y las fuerzas gravitacionales (ec. 6.4.21).

&, (AP A
— B ( )lecho inundado + ngLg (6421)

( Tisd )lecho inundado L

Los balances de fuerzas bajo condiciones de escurrimiento de las fases modviles (gas y
liquido) se analizan por separado diferenciando los esfuerzos cortantes ejercidos por cada

fase.

Para el liquido, el esfuerzo de cortante que ejerce el liquido sobre el solido (retencion) es
igual al esfuerzo de corte (de arrastre) gas-liquido més las fuerzas de presion mas las

fuerzas gravitacionales (ec. 6.4.22).

AL(7a,), =AL(7.a,,)+ s, (AP)  +&,p AL (6.4.22)

LS™LS LGTLG

Para el gas, el esfuerzo de cortante que ejerce el gas sobre el solido (retencion) es igual al
esfuerzo de corte (de retencion) liquido-gas mas las fuerzas de presion mas las fuerzas

gravitacionales (ec. 6.4.23).

AL(TLGC[LG)+AL(T a )”dSES:A(g

659 ,—&,)(AP), +(g,—&,)p,gAL ......... (6.4.23)
Finalmente relacionando la expresion para eficiencia de mojado correspondiente a la
fracciéon mojada (fw) y la no mojada (1-fy) en funcion de los diferentes esfuerzos cortantes
(ecuaciones 6.4.20 a 6.4.23).simplificando se llega a la ecuacion 6.4.24 que permite estimar

la eficiencia de mojado como funciéon de variables medibles experimentalmente bajo
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condiciones de operacion tales como: caidas de presion, fracciones volumétricas del liquido

retenido, propiedades de las fases como densidad y altura del reactor.

_ g[pLgL +'0G (gB _gL ):| _ngGg + gB |:(AP/Z)2-fases _(AP/I) lleno de gas:|
ng(pL ~Ps ) +gB [(AP/l)lecho inundado _(AP/Z)llenode gas:|

(6.4.24)

w

Los términos pg y por son las densidades del gas y liquido respectivamente; (AP/ / ) es la

2-fases

caida de presion por unidad de longitud cuando ambas fases gas y liquido fluyen dentro del

BLE; (AP/ / ) es la caida de presion por unidad de longitud de lecho cuando sélo la

lleno de gas

fase gas fluye en el BLE; (AP/I) es la caida de presion por unidad de longitud del

lecho inundado

BLE cuando el lecho esta inundado, el termino g es la aceleracion de la gravedad.
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6.5 Métodos analiticos

Contaminante modelo: Isdmeros de xilenos

Se empleo como contaminante modelo una mezcla de los tres isomeros de xilenos: orto,
meta y para. (Sigma- Aldrich) en proporciéon 1:1:1. La concentracion de alimentacion al
BLE se logr6 pasando una corriente primaria de aire a través de difusor de vidrio
sinterizado acoplado a un recipiente de vidrio que contenia la mezcla de los tres xilenos.
Esta corriente de aire se mezcld con una corriente secundaria para finalmente alimentarse al
BLE. El volumen evaporado de la mezcla de xilenos fue restablecido a través de la adicion
de volumenes aproximados a los evaporados para cada isomero Los volimenes de cada

isomero de xileno se calculd mediante la ec. 6.5.1.

=C_. F.p' t (6.5.1)

i—xileno i—xileno™ T p i—xileno” ev

Donde:
V

i—xileno

C

i—xileno

Volumen evaporado de i-xileno (ml)
Concentracion de i-xileno medido en la fase gas a la entrada del BLE (g/m’)

F. Flujo de corriente de aire primaria + flujo de corriente de aire secundaria (m’/h)

P Densidad de i-xileno (g/ml)

t,, Tiempo de evaporacion de la mezcla de xilenos en el evaporador (h)

i: orto, meta o para

Cuantificacion de xilenos y CO; por cromatografia de gases

Los isomeros de xilenos fueron analizados por cromatografia de gases, con un detector de
ionizacion de flama (AGILENT 6890 N, USA) equipado con una columna capilar de 25 m
x 250 pm x 0.20 pm de didmetro nominal (AT-TM-WAX, Alltech USA). Se uso helio
como gas acarreador a un flujo de 0.8 ml/min. El cromatografo de gases fue alimentado con

un flujo de hidrogeno 30 ml/min y con aire a un flujo de 300 ml/min respectivamente. Las
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temperaturas del inyector, horno y detector se mantuvieron a 200, 65 and 160 °C,
respectivamente. El CO, fue analizado por cromatografia de gases con un detector de
conductividad térmica (AGILENT 6890 N, USA), equipado con una columna empacada
(Porapack Q S.0.0.730-83977-13, USA). Se uso helio como gas acarreador a un flujo de 4.1
ml/min. Las temperaturas del inyector, horno y detector se mantuvieron fueron 110, 65 and
250 °C respectivamente. El cromatdgrafo de gases estaba equipado con dos puertos de

inyeccion de tal forma que fue posible analizar simultaneamente los xilenos y el CO,.

Con ayuda de las trampas de separacion de las fases, las muestras gaseosas fueron
colectadas en bulbos de vidrio de 0.5 L de capacidad (Alltech, USA). Con jeringas de
precision analiticas (VICI Precision Sampling, USA) se tomaron volimenes de 250 pl de
aire de los bulbos y fueron inyectados en el cromatografo de gases para ser analizados en
ambos detectores: de ionizacion de flama y de conductividad térmica. Los tiempos de
retencion de los isomeros de xilenos fueron (minutos): p-xileno, 6.0; m-xileno, 6.2; o-

xileno, 7.5.

Para la cuantificacién de los xilenos en la fase liquida se filtraron 5 ml de fase liquida a
través de membrana de celulosa de 0.45um de tamaiio de poro. El filtrado se colocd en un
frasco de vidrio de 25 ml con valvula mininert®, al cual se le afiadieron 5g de NaCl para
desorber los xilenos de la fase acuosa. Posteriormente se inyectaron volumenes de 250 pl
tomados del espacio de cabeza del frasco y se inyectaron en el cromatdgrafo de gases para

ser analizados con el detector de ionizacion de flama

Determinacion del Rendimiento del BLE

La evaluacion de la biodegradacion de los isoémeros de xilenos por la biopelicula en el BLE
fue seguido a través de los pardmetros siguientes:

% ( CG,ent - CG,sal ) (6-5 -2)

”

CE =
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C,..—C
% ER =255 100 (6.5.3)

G,ent

. _ 8PM o,
%CO, = CEx———=x100 (6.54)

Xil

CE, representa la capacidad de eliminacion del contaminante, %ER, es la eficiencia de
eliminacion del contaminante y %CO, representa al porcentaje de mineralizacion. Los
términos Cgent Y Casal T€presentan las concentraciones de la mezcla de xilenos a la entrada
y a la salida del BLE respectivamente (g/m’); Fg es el flujo total de aire (m’/h); ¥, es el

volumen de reactor (m®) y PM es el peso molecular de los xilenos (g/mol).
Determinacion de la biomasa por médulo

En cada serie experimental se tom6 una muestra de 100 = 2 anillos Pall como muestra
representativa de cada moédulo. Los anillos con biomasa se colocaron en una charola de
aluminio para determinarles su peso inicial (Py), posteriormente se pusieron a secar en una
estufa a 200°C durante 24 horas. Pasado ese tiempo se peso nuevamente la charola junto
con los anillos (Ps). La pérdida de humedad se registrdé por la diferencia en pesos. La
cantidad de biomasa seca por mddulo se calculd a partir de la siguiente expresion (ec.

6.5.4):
Px:(Ph — Ps=Punitios —P charola)/NO de anillos (654)

donde:

P.: peso de la biomasa seca(g)
Py: peso de los anillos con biomasa himeda adherida (g)
Pg: peso de los anillos con biomasa seca adherida (g)

P ninos: peso de los anillos limpios y secos (g)
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P haroia: peso de la charola limpia y seca (g)
El nimero de anillos tomados de cada modulo en cada experimento (cada fraccion vacia

evaluada) se presenta en la Tabla 6.2.

Tabla 6.2 Numero de anillos para la determinacién de biomasa en el BLE-1 a las diferentes
fracciones vacias.

Modulo No anillos Pall

&3 0.80 £50.69 g5 0.41

Ml 100 102 99
M2 100 99 102
M3 100 101 101
M4 100 100 101

La biomasa total del BLE se calculd a partir de la suma total de biomasa de los cuatro

modulos multiplicada por la densidad de empaque de los anillos Pall que corresponde a

21,400 unidades de anillos/m’.
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7. RESULTADOS Y DISCUSION

En éste capitulo se presentan los resultados derivados de la operacion de un reactor de
lecho escurrido en ausencia de microorganismos (BLE sin biomasa) y en presencia de ellos
en forma de una biopelicula desarrollada sobre el material de empaque, que serd denotado
como “BLE-1" (biorreactor de lecho escurrido 1). Ademas se presentan los resultados de un
segundo sistema experimental (BLE-2) que fue operado bajo operacion intermitente y
continua del flujo del liquido. De manera simultinea se presenta la discusion de los

resultados.

Primero se presentaran los resultados correspondientes al estudio de caracterizacion
hidrodinamica del BLE-1sin biomasa, la cual correspondié una fraccion vacia inicial de
0.95. Posteriormente se mostraran los resultados de la caracterizacion hidrodinamica y de
eliminacion de los isomeros de xileno en el BLE-1 bajo la alimentacion de una corriente
gaseosa contaminada con los tres isomeros de xilenos para su biodegradacion. La operacion
del BLE-1 fue clasificada a través del cambio de la fraccion vacia de lecho, por lo que los
resultados reportados corresponden a tres valores de fraccion vacia del lecho: 0.80, 0.69 y
0.41. Cada fraccion vacia de lecho serad considerada una etapa de operacion del BLE-1.

Durante cada etapa se evalu6 el efecto del flujo masico del liquido (L) sobre las variables
hidrodindmicas: caidas de presion, la distribucion de tiempos de residencia, los volumenes

de retencion dindmico del liquido, y las eficiencias de mojado.

El desempefio de la eliminacion bioldgica del BLE-1 durante las etapas experimentales, fue
evaluado a través de la capacidad de eliminacion de los isomeros individuales de xileno, de
la eficiencia de eliminacidon individual para cada isémero de xileno y del grado de

mineralizacion total de los isomeros.

La operacion del BLE-2 al ser tratado inicialmente de manera continua permitié evaluar la
maxima CE y el rendimiento del biorreactor para poderlo comparar con los datos de
rendimiento biologico obtenidos con datos de la literatura en sistemas biologicos de

tratamiento (biofiltros y BLE).
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Finalmente se analiza la operacion intermitente-continua-intermitente del BLE-2 y se
evaluan las CE, eficiencia de eliminacion individual de los isdmeros de xileno y reduccion

de la fraccion vacia, a lo largo de este tren de operacion.

7.1 Identificacion del régimen de flujo escurrido.

Este trabajo estd referido al estudio hidrodindmico de un reactor que opera en el régimen
escurrido, por lo que es necesario determinar las condiciones de operacion gas-liquido bajo

las cuales ocurre este régimen.

Varios autores sefialan que el régimen escurrido esta caracterizado por la baja interaccion
gas-liquido. Sie y Krishna, (1998) presentan un mapa de régimen de flujo en términos de
las velocidades mésicas de las fases gas y liquido. En la Figura 7.1.1 se muestra el rango de
operacion propuesto para el presente trabajo, que corresponde para el eje de las “X” a una
velocidad maésica superficial del liquido de 6.2 a 14.1 kg/m2s y para el eje “Y” a
velocidades masicas superficiales del gas que van desde 0.0255 hasta 0.0209.

10

Pulse flow / ESTE
TRABAJO

Indu

ol Pi .m:
0,00 1 Bﬂ.C{llt‘

Trickle flow

Gas flow rate (kg.m™.s

0,001 . -
0,0l 0.l | 10 100

Liquid flow rate (kgm™~.5")

Figura 7.1.1 Ubicacion de la escala del reactor en el régimen de flujo escurrido de acuerdo
a los flujos mésicos de operacion del gas y del liquido (Sie y Krishna, 1998).
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Por facilidades de manejo experimental, en la Tabla 7.1.1 se expresan los flujos masicos

evaluados también en unidades de flujo volumétrico (L/min) que es como viene graduado

en los instrumentos de medicion utilizados en el sistema experimental.

Tabla 7.1.1 Flujos masicos superficiales del gas y del liquido

evaluados experimentalmente.

L G
(L/min) (kg/mzs) (L/min) | (kg/ m?s)
15 14.1 30 0.0255
12 11.5 40 0.0395
9 8.8 50 0.0424
7 6.2 60 0.0509

La operacion del BLE en los rangos de flujos volumétricos propuestos permiten ubicar el

tamafio de reactor de lecho escurrido cercano a la escala “piloto”, de acuerdo al esquema

propuesto por Sie y Krishna, (1998) (Figura 7.1.1).

Es importante mencionar que las variables de disefio del BLE: longitud del reactor,

diametro de la columna y didmetro nominal del material de empaque fueron calculadas

tomando en cuenta que se queria operar un reactor en el cual la no existiera dispersion

axial. Por esta razon las dimensiones seleccionadas fueron una longitud de reactor de 1.59

m, didmetro de la columna de 15 cm y anillos Pall de 5/8 pulgada de didmetro nominal

como material de empaque. Con estas dimensiones el BLE puede ser considerado como un

reactor a escala piloto de acuerdo a la clasificacion que hacen Perego y Peratello (1999),

usando como criterio empirico las condiciones dadas por las ecuaciones 7.1.1 y 7.1.2:

l/d,>100

D./dy,> 10.

donde:

[: es la longitud del reactor

(7.1.1)

(7.1.2)
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dp: didmetro de empaque

D,: diametro de la columna

Perego y Peratello (1999), confirman que bajo éste criterio geométrico la dispersion axial es

despreciable.

Para el presente trabajo los criterios geométricos obtenidos a partir de las ecuaciones 7.1.1

y 7.1.2 son //d, 100 y D./d,=10. Ambos cocientes cumplen con el criterio geométrico.

7.2 Caracterizacion hidrodinamica del biorreactor de lecho escurrido sin biomasa.

Los resultados de esta seccioén corresponden a una fraccion vacia inicial de 0.95. Durante
esta etapa experimental se explord el comportamiento de las variables hidrodinamicas: las
caidas de presion obtenidas bajo tres diferentes condiciones de operacion AP; fases, APinundado
Y APlieno de gas» 12 distribucion de tiempos de residencia del liquido, el volumen de retencién
del liquido dindmico, y la eficiencia de mojado en el rango de los flujos masicos del gas (G)
y liquido (L) seleccionados para verificar la operacion del BLE en el régimen escurrido
(Tabla 7.1.1). Estos resultados permitieron determinar las condiciones de operacion del
biorreactor de lecho escurrido en presencia de microorganismos. Las variables
hidrodindmicas evaluadas en el BLE sin biomasa mostraron tendencias similares a las
reportadas en los trabajos que caracterizan a los tipicos reactores de lecho escurrido
quimicos (Ramachandran y Chaudhari, 1998) y bioldgicos (Cruz, 2005). Los resultados se
muestran en las Figuras 7.2.1 a 7.2.10.

Caidas de presion

En la Figura 7.2.1 se observa que la caida de presion bajo operacion solo con flujo de gas
(APiieno de gas), NO cambia con el incremento de G y se mantiene constante alrededor de 15
Pa/m (2 mmH,0) para todos los casos; estos resultados sugieren que el flujo de aire cuando
el BLE estd vacio no existen variaciones del area transversal ni existen perdidas por

friccion debidas al contacto con las paredes del reactor y con el material de empaque.
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Las caidas de presion bajo condiciones de inundacion (APiecho inundado) SI Muestran un
aumento con el incremento del flujo de liquido (Figura 7.2.2). Estos cambios pueden estar
asociados a la energia cinética que lleva el fluido. En este contexto, se cree que sobre todo
cuerpo estacionario colocado en un fluido en movimiento existe un punto de estancamiento
tal como sucede con los anillos Pall dentro del BLE. Bajo estas condiciones algunos fluidos
circulan sobre y algunos circulan bajo el objeto. La linea divisoria se denomina linea de
corriente de estancamiento y termina en el punto de estancamiento sobre el cuerpo (Figura
7.2.3). La presion de estancamiento, es la mayor presion obtenible a lo largo de una linea de
corriente dada y representa la conversion de toda la energia cinética en un aumento de

presion (Bird y col., 1992).
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Figura 7.2.1 Caidas de presion con el lecho lleno de gas en el régimen escurrido para una
fraccién vacia de 0.95. Rango de G evaluado: 0.0255 a 0.0509 kg/m’s.
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En la operacion gas-liquido (AP;.f.ses) S€ observa que la caida de presion aumenta con el
incremento del flujo del liquido (Figura 7.2.4) y también lo hace con el incremento del flujo
de gas a excepcién del flujo de gas mas pequefio (G = 3.35 x 10~ kg/m?s). En el caso de la
caida de presion con las dos fases fluidas, el aumento observado indica que la interaccion
liquido-sélido causa pérdidas por friccidon y no asi la interaccion gas solido ya que, como se
discutio anteriormente el aumento del flujo del gas no afecta la caida de la presion a través

del lecho.
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Figura 7.2.2 Caidas de presion con el lecho inundado en el régimen escurrido para una

fraccion vacia de 0.95. Para un rango de L de 14.1 a 6.2 kg/m’s y G evaluado fue de 0.0255
a 0.0509 kg/m?s.
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Punto de estancamiento

v

Figura 7.2.3 Ubicacion del punto de estancamiento de un cuerpo estatico dentro de un
fluido en movimiento.
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Figura 7.2.4 Caidas de presion bajo operacion gas-liquido en el régimen escurrido para una

fraccion vacia de 0.95. Rango de G evaluado: 0.0255 a 0.0509 kg/m’s y L de 63.2 a 14.1
kg/m2s.
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Distribucion de tiempos de residencia de la fase liquida

Las curvas de distribucion de tiempos de residencia (Figura 7.2.5) son de tipo asimétricas y
muestran un ligero coleo al final de la curva. Esta forma de las curvas indica la posible
existencia de recirculacion y regiones estancadas posiblemente al interior del lecho y al
interior del empaque, en las que ocurre lenta transferencia de masa entre del trazador y el
liquido estancado. Un comportamiento similar es reportado por Van Swaaij y col. (1969)
para reactores quimicos de lecho escurrido empacados con soportes mojables, llamados asi
por su capacidad para absorber agua. Los autores sefialan que la lenta transferencia de masa
en las zonas estancadas causa el coleo y es ocasionada posiblemente por cambios en la
direccion de los remolinos, por la ruptura y coalescencia del flujo local, por difusion
turbulenta etc. Estos resultados indican que el comportamiento hidrodinamico del BLE sin
biomasa no puede ser considerado como un sistema ideal, sin embargo, éste tipo de
aseveraciones merece ser comprobado a través de la determinacion de los coeficientes de
dispersion obtenidos del analisis de las curvas de DTR. El grado de dispersion del tipo de
flujo debera determinarse a través de criterios apropiados como el nimero de Péclet (Pe) o

Bodenstein (Bo).

Se propuso ajustar las curvas de DTR con el MDA siguiendo la metodologia propuesta por
Levenspiel (1995), (D). De acuerdo a la Figura 7.2.5, la mayor parte de la curva esta
cargada ligeramente hacia la izquierda, indicando que existe un pequefio grado de
dispersion. La parte final de la curva caracterizada por el coleo es ligeramente prolongada y
con pequeias perturbaciones que indican que la concentracion de trazador aumenta y
disminuye. Este comportamiento es indicativo de que existen zonas estancadas en las que el

trazador difunde y tarda en salir y cuando lo hace, la velocidad de difusion no es constante.
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Concentracion de trazador (mg/L)

Figura 7.2.5 Curva de distribucion de tiempos de residencia a diferentes flujos de liquido.
Fraccion vacia de 0.95 y G de 0.0395 kg/m’s.

Estos resultados soportan la hipotesis de la presencia de zonas muertas por lo que se ajusto
simultdneamente las curvas de DTR con el modelo de dispersion axial con transferencia de
masa en zonas estancadas y dindmicas (MZED). Como se habia mencionado en los
antecedentes, el MZED propuesto por Van Swaaij y col. (1969), es un modelo de tres
parametros que considera una zona de fluido dinamica en flujo piston con dispersion axial
que intercambia materia con una zona estatica. El coeficiente de dispersion obtenido con el
MZED depende de un ntimero de Pe que es funcion de la velocidad intersticial del liquido y
que por lo tanto toma en cuenta la porosidad del medio. Los resultados de ambos ajustes, se

presentan en la Figura 7.2.6.
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Figura 7.2.6 Curvas de DTR ajustadas con los modelos MDA y MZED a cuatro valores de
flujo masico del liquido evaluados (L de 6.2 a 14.1 kg/m’s) y a una G de 0.0395 kg/m’s. La

fraccion vacia del BLE corresponde a g3=0.95

Los resultados del ajuste con ambos modelos fueron comparados con los datos

experimentales a través del coeficiente de correlacion de Pearson (r) que mide el grado de

dependencia lineal entre los datos experimentales y los ajustados. De acuerdo a los valores

del coeficiente de correlacion de Pearson el mejor ajuste de los datos se obtiene con el

MZED.
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Tabla 7.2.2 Valores de los parametros estimados con los MDA y MZED.

£=0.95
MDA MZED

L D i D/, L D vz N ¢ D/U, L
kg/m’s (m?/s) (m?/s)

6.2 0.00009 0.01009 0.00012 0.07 0.990 0.01317

8.8 0.00019 0.01724 0.00025 0.07 0.950 0.02046

12.2 0.00026 0.01754 0.00034 0.07 0.960 0.02109

14.1 0.00021 0.01136 0.00029 0.07 0.980 0.01468

Los valores de los coeficientes de dispersion estimados con el MDA (Tabla 7.2.2)
comparados con los datos de la Figura 2.2.3 sugieren que la dispersion es pequefia. Si
comparamos la magnitud de los coeficientes de dispersion ajustados con el MZED los
coeficientes de dispersion son casi dos ordenes de magnitud mayores que con el MDA.
Ambos resultados alejan el comportamiento del BLE del modelo de flujo piston. No se

observa ninguna tendencia con el aumento del flujo de liquido.

En la Figura 7.2.7 se muestra el tiempo de residencia promedio de la fase liquida calculado
a partir de los datos de concentracion de trazador en funcion del tiempo, cabe recordar que
estos datos se obtuvieron a partir de la técnica de pulso, descrito en el capitulo de
materiales y métodos. Se observa que con el incremento del flujo masico del liquido (L), el

tm disminuye linealmente. Estos resultados eran de esperarse ya que en base a la relacion
t, =V /Q, (Sharvelle y col., 2008) el tiempo es inversamente proporcional al flujo de

liquido (Qr en litros/min) y directamente proporcional con el volumen de reactor (V,
litros).

Por otro lado el incremento del flujo masico del gas (G) no muestra un efecto significativo
sobre el ¢, ya que solo se observa una ligera disminucion del #, con el aumento de G,

debido probablemente a una baja interaccion gas liquido.
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Figura 7.2.7 Efecto del aumento del flujo de liquido sobre el tiempo de residencia
promedio (#,) a diferentes flujos de gas y una fraccion vacia de 0.95. Rango de L evaluado:
63.2 a 14.1 kg/m’s.

Volumen de retencion dinamico del liquido

En la Figura 7.2.8 se observa un incremento significativo del volumen de retencion
dinamico del liquido con el aumento del flujo mésico del liquido (L). El incremento del
volumen de retencion del liquido con el aumento de L es razonable ya que existe una capa
de liquido més gruesa escurriendo a través del lecho empacado. Por otro lado el incremento
del flujo masico del gas (G) mostré6 muy poca influencia sobre la fraccion de liquido. De
acuerdo a Ramachandran y Chaudhari (1983) a presion atmosférica no hay cambio
apreciable del volumen de retencion del liquido por efecto del incremento del flujo masico
del gas. Cabe mencionar que en ese experimento se suspendia el flujo de liquido para poder
colectar el liquido que estaba circulando dentro del BLE, y al mismo tiempo se mantenia el
flujo de gas. El efecto del incremento de G, apenas se aprecia en el flujo mésico de liquido

mas bajo y al mas alto de los cuatro flujos evaluados. Las curvas presentadas en la Figura
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7.2.8 presentan una tendencia lineal por lo que podriamos concluir que existe una baja
interaccion gas-liquido. Holub y col. (1993) corroboran que bajo estas condiciones el

volumen de retencion del liquido no es afectado por los cambios de flujo del gas.
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Figura 7.2.8 Efecto del flujo de liquido sobre la fraccion volumétrica del liquido dindmico
en un rango de G de 0.0255 a 0.0509 kg/m’s y L de 63.2 a 14.1 kg/m’s. Para una fraccion
vacia de 0.95.

Eficiencia de mojado (fy)

En la Figura 7.2.9 se muestra el efecto del flujo del liquido sobre la eficiencia de mojado
calculada a partir de la ecuacion empirica propuesta por Pironti y col. (1999) y que fue
presentada en el capitulo de materiales y métodos (ec. 6.4.12). En general la Figura 7.2.9
muestra que a mayor flujo de liquido (L) mayor eficiencia de mojado del empaque,
mientras que el incremento de G no muestra impactos significativos sobre la misma. De

acuerdo a la ecuacion 6.4.12, el célculo de la eficiencia de mojado, estd en funcion de las
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variables hidrodindmicas anteriormente evaluadas (caidas de presion, AP;_fes, AP inundados
AP 4); fraccion vacia, gp; ¥ volumen de retencion total del liquido, &. La respuesta lineal
de las variables sefaladas se ve reflejada en la tendencia lineal que guarda la eficiencia de

mojado con el incremento de L.
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Figura 7.2.9 Eficiencia de mojado en el régimen escurrido para una fraccion vacia de 0.95.
Rango de G evaluado: 0.0255 a 0.0509 kg/m’s y L de 63.2 a 14.1 kg/m’s.

De acuerdo a la literatura era de esperarse que el aumento del flujo de liquido incrementaria
la capacidad de mojado del empaque (visto como el incremento de la eficiencia de mojado),
ya que habria una mayor cantidad de liquido fluyendo dentro del reactor; sin embargo,
llama la atencién la magnitud de los valores obtenidos, ya que en ningun caso, éstos

alcanzan valores cercanos a la unidad, aun cuando se comprob6 por inspeccion visual que
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el liquido cubria completamente el material de empaque cuando el flujo masico fue de 14.1

kg/mzs.

El producto entre el 7, y el flujo de liquido permite determinar el volumen de liquido total
en el reactor (estatico y dindmico). Los resultados de éste calculo se presenta en la Tabla.
7.2.3 donde se puede ver que conforme el flujo de liquido aumenta, el volumen total del
liquido dentro del reactor es mayor lo cual sostiene que el incremento del flujo del liquido
favorece el mojado del empaque, sin embargo, en casos de limitacion por la transferencia
de masa liquido-biopelicula el operar a flujos altos si garantiza un mayor fluido dentro del

reactor pero reduce los tiempos de contacto entre las fases.

Tabla 7.2.3. Volumen total de liquido retenido para cada flujo de liquido a una g=0.95y
G=0.0395 kg/m’s.

I . volumen total
m de liquido
kg/m’s S Litros
14.1 19 3.8
11.5 21 3.1
8.8 22 2.6
6.2 25 1.8

La prevalencia del régimen de flujo escurrido parece ser clara en un rango de flujo mésico
de liquido comprendido entre 6.2 y 14.1 kg/m’s y para el gas entre 0.0225 y 0.0509 kg/m?s.
De acuerdo al mapa de régimenes de flujo de la Figura 2.2.1, este trabajo estd situado
dentro del tamaio escala piloto y comprendido en el régimen escurrido, cercano a la zona
de transicion de baja-alta interaccion. En este rango de flujos de trabajo las respuestas de
las variables hidrodindmicas analizadas: caidas de presion, volumen de retencion, tiempo
de residencia medio y eficiencia de mojado, muestran un incremento lineal con el
incremento de L. que es insensible al aumento del flujo masico del gas (G) en un rango
probado. Los resultados presentados comprueban que de la zona de trabajo elegida esta

caracterizada por una baja interaccion gas liquido.

Como el siguiente paso experimental fue la operacion del BLE en presencia de

microorganismos y de los isomero de xilenos como contaminante gaseoso, se decidio
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trabajar con un flujo masico del gas de 0.0395 kg/m’s que corresponden a 40 L/min, debido
que a ese flujo se pudo controlar la concentracion la carga de los isdmeros de xilenos que se
alimentaban al BLE. Para evaluar el efecto del flujo del liquido se dejo el intervalo probado

entre 6.2 a 14.1 kg/m’s.
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7.3 Caracterizacion hidrodinamica del BLE en presencia de biopelicula

En esta seccion se describirdn los resultados obtenidos durante la operacion del BLE con

biomasa que de aqui en adelante simplemente se denotara como BLE-1.

Después de la caracterizacion hidrodinamica del BLE sin biomasa, se procedio a su
inoculacion. Esta actividad consistid en recircular a través del lecho una suspension de
microorganismos en medio mineral que previamente habia sido adaptado a la presencia de
xilenos como Uunica fuente de carbono y energia La inoculaciéon se llevdo a cabo en
condiciones sin limitacién de nutrientes y se mantuvo asi por 30 dias (Tabla 7.3.1). Durante
este periodo la fraccion vacia del reactor pasé de 0.95 a 0.80, es decir, la biomasa ocupaba
aproximadamente el 15 por ciento del espacio vacio. Bajo estas condiciones se procedio a
la caracterizacion del comportamiento hidrodindmico y bioldgico del BLE.

El andlisis siguiente se realizd en tres etapas de operacion del BLE-1 con desarrollo de
biopelicula, que corresponden a tres porosidades o fracciones vacias del En la Tabla 7.3.1
se muestra el calendario de actividades llevadas a cabo durante las tres etapas
experimentales correspondientes a las siguientes fracciones vacias del lecho: 0.80, 0.69 y

0.41.

Las variables hidrodinamicas evaluadas experimentalmente fueron: las caidas de presion
gas—liquido (APlieno de gass APinundado AP2-fases ); 1a distribucion de tiempo de residencia del
liquido, el volumen de retencion dindmico del liquido y la eficiencia de mojado calculada a

partir de la ec. 6.2 (Pironti y col., 1999).

La caracterizacion de eliminacion de xilenos se llevd a cabo a través de la evaluacidn de la
capacidad de eliminacion (CE) global e individual de los isdémeros de xilenos, el porcentaje

de eliminacion (%ER) y de mineralizacion (%CO5).

Los efectos del flujo de liquido sobre las variables hidrodindmicas fueron evaluados en
orden de mayor a menor flujo con el fin de mantener un control sobre la acumulacion de
biomasa y de no alterar la forma de la biopelicula por efectos de corte debidas al contacto

con el flujo de liquido.
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Tabla 7.3.1 Calendario de actividades realizadas en las etapas de operacion del BLE-1.

Etapa ’ N Flujro mésico del
experimental B Dias Actividad 11qu1d02(L)
(kg/m~s)
1 0.95 0 6.2-14.1
1-4 CH sin microorganismos 14.1
5 Inoculacion del BLE-1 14.1
5-28 Crecimiento de biomasa 14.1
2 0.80 30 CHE 14.1
31-33 EE 11.5
34 CHE 11.5
35-37 EE 8.8
38 CHE 8.8
39-41 EE 6.2
42 CHE 6.2
43-89 Crecimiento de biomasa 14.1
14.1
3 0.69 90 CHE 14.1
91-93 EE 11.5
94 CHE 11.5
95-97 EE 8.8
98 CHE 8.8
99-101 EE 6.2
102 CHE 6.2
103-118  Crecimiento de biomasa 14.1
14.1
4 0.41 120 CHE 14.1
121-123 EE 11.5
124 CHE 11.5
125-127 EE 8.8
128 CHE 8.8
129-131 EE 6.2
132 CHE 6.2

CH: Caracterizacion hidrodinamica

CHB: Caracterizacion hidrodinamica y de eliminacion bioldgica

EE: estado estacionario
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Después de cada cambio de L se dejoé pasar un tiempo de aproximadamente 48 horas para
permitir al sistema bioldgico alcanzar un estado pseudo-estacionario representativo de las
nuevas condiciones de operacion del BLE-1. En un experimento previo se comprobd que en
ese tiempo el sistema alcanzaba nuevamente el estado “estacionario” después de un cambio
de flujo de liquido. Cabe aclarar que durante la caracterizacion hidrodindmica y de
eliminacion bioldgica, el BLE-1 fue alimentado con medio mineral diluido en una relacion
1:10 permitiendo reducir principalmente la fuente de nitrogeno (N-NOj3) como un control
de crecimiento microbiano (Cruz-Diaz, 2005). Al finalizar esta actividad el BLE-1 fue
alimentado con medio mineral sin diluir (sin limitaciones de nitrogeno) para permitir que la

biomasa aumentara y el sistema alcanzara la siguiente fraccion vacia.

Los resultados seran presentados en dos partes, primero se mostrara la caracterizacion
hidrodindmica en las tres fracciones vacias y después se presentara el comportamiento de

eliminacion bioldgica del BLE-1.
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Primera parte: Caracterizacion hidrodinamica del BLE-1

A continuacion se presentan los resultados de las variables: caida de presion bajo
condiciones de operacion gas-liquido (AP, fases); inundado (APjnyndado) ¥ $6l0 operado con
8as (APlieno de gas); distribucion de tiempos de residencia del liquido; el volumen de retencion
dinamico del liquido y la eficiencia de mojado (f). Con fines comparativos se incluyen los

resultados obtenidos en la caracterizacion inicial (g5=0.95).

Caidas de presion

El crecimiento de la biomasa dentro del BLE condujo a la reduccion de la fraccion vacia y
por consecuencia también la reduccion del area transversal libre para el flujo de las fases
fluidas del BLE-1. Esta reduccion de area causo6 el incremento de la caida de presion.

En la Figura 7.3.1 se muestra que a una misma fraccion vacia, la caida de presion gas-
liquido (AP>.f.se5); S€ acentia con el incremento del flujo masico del liquido (L) esto mismo
ocurre en las otras dos fracciones vacias analizadas, observandose un mayor efecto a flujos

altos de liquido.
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Figura 7.3.1 Caidas de presion bajo condiciones operacion gas liquido (AP)-fases),
manteniendo constante el flujo de liquido en G=0.0395 kg/m’s.

La caida de presion bajo condiciones de operacion solo con el gas (APieno de gas)s
permanecid casi constante durante las tres primeras fracciones vacias del lecho pero cuando
la fraccion vacia alcanz6 un valor de 0.41 el aumento de la caida de presion tuvo una
respuesta exponencial, respecto a la fraccion vacia. En la Figura 7.3.2 se muestra el ajuste

de los datos a un modelo exponencial.
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Figura 7.3.2 Caidas de presion bajo condiciones operacion con gas (APieno de gas)-
Manteniendo constante el flujo de liquido en G=0.0395 kg/m’s.

Comportamientos similares se observan en los tres tipos de caidas de presion analizadas
(Figuras 7.31, 7.3.2 y 7.3.3). Primero se observa un incremento suave a fracciones vacias
por debajo de 0.69 pero cuando alcanza un valor de 0.41 las caidas de presion aumentan
drasticamente. En el caso de la caida de presion con el lecho inundado se observa hasta un
orden de magnitud de diferencia. Este tipo de comportamientos pueden ser indicativos de
que existen severas obstrucciones de biopelicula en el lecho del BLE que ocasionan la
disminucién del area transversal por donde circulan las fases fluidas, ocasionando un
aumento en las velocidades de movimiento de las mismas a través del lecho. Como
mencionan Al-Dahhan y Dudukovic (1994) altas velocidades superficiales de liquido/gas,

producen altos gradientes de presion.
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Figura 7.3.3 Caidas de presion bajo condiciones operacion inundado (APinundado). En
ausencia completa de flujo de gas.

Durante la operacion del BLE-1 se observo la formacion de espuma que ocasioné algunas
dificultades operacionales como derrames de liquido en el tanque de recirculacion y
tuberias de salida del gas. Esta situacion advirtié la necesidad de adicionar un controlador
de espuma por lo que se adicion6 Clerol® como agente antiespumante (aproximadamente
Iml por cada 10 litros de fase liquida). Cabe aclarar que todos los experimentos a
excepcion de los correspondientes a una fraccion vacia de 0.95 fueron realizados con el
agente antiespumante presente y en particular cuando la fraccion vacia fue de 0.41, los

problemas de operacion fueron mas considerables.

La adicion del antiespumante redujo notablemente la produccion de espuma y disminuyo
significativamente la caida de presion. En la Figura 7.3.4 que corresponde a una fraccion

vacia de 0.41, se observa que la diferencia de las caidas de presion con y sin agente
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antiespumante es de un orden de magnitud, es decir la caida de presiéon con agente
antiespumante es 10 veces menor que la caida de presion sin €l. Esta marcada diferencia
puede ser atribuida al incremento de la tension superficial en el liquido causado por el
agente antiespumante. Recientemente Song y col. (2011) reportan un comportamiento
similar al aqui observado. En experimentos que consideran la adicion de un surfactante para
incrementar la solubilidad de estireno, observaron que en presencia del surfactante la caida
de presion es considerablemente menor que cuando no es afadido, sin embargo, sus
observaciones apuntan a que la presencia del surfactante puede tener un efecto positivo

sobre el control de acumulacion de biomasa.
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Figura 7.3.4 Efecto de la adicion de agente antiespumante sobre la caida de presion
(e=0.41).
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Tiempo de residencia promedio de la fase liquida (#,,)

En la Figura 7.3.5 se muestran los tiempos de residencia promedio (7,) para cada etapa. Se
observa que el #;, para una misma L aumenta conforme disminuye la fraccion vacia del
lecho. Esta observacion es valida hasta una fraccion de 0.69, ya que para 0.41 el #y
disminuye. La reduccion de la fraccion conlleva a la ocupacion del espacio vacio del lecho,
por el aumento de la biopelicula y es muy posible que cuando la fraccion vacia se reduce a
0.41, el liquido escurra en gran parte por las paredes del reactor y por la superficie de

biopelicula disponible a través de canales formados.

El incremento del flujo masico del liquido muestra un efecto lineal sobre el 7y,
observandose menores f,, a mayores flujos de liquido. Este comportamiento es de esperarse,
ya que a mayor flujo de liquido, la velocidad del fluido aumenta y el trazador sale mas
rapido. Este mismo comportamiento se puede apreciar en las curvas de la Figura 7.3.6 en la
que se presentan las curvas de distribucion de tiempos de residencia (DTR) para cada
fraccion vacia. En general las curvas de la Figura 7.3.6 son no simétricas. Las flechas
verticales indican el tiempo medio de residencia del liquido (%) para cada flujo masico del
liquido. Se observa que la principal porcion de las curvas aparece antes del #,. Al final de
las curvas de DTR se observa un coleo prolongado que indica la existencia de zonas
estancadas dentro del BLE-1. También se distinguen varios picos y “jorobas” que indican la
existencia de procesos de canalamiento y recirculacion (Levenspiel, 1995). Para una
fraccion vacia de 0.41 se observa que las curvas de DTR muestran un desplazamiento hacia
la izquierda lo que significa menor tiempo de residencia del liquido respecto a las otras
curvas de DTR. Ademas, los picos de las curvas de DTR para £=0.41 presentan picos mas
cortos y colas mas largas. Este comportamiento es indicativo de grandes regiones

estancadas asi como de canalamiento y recirculacion interna de liquido.
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Figura 7.3.5 Tiempo de residencia promedio durante las cuatro etapas experimentales.
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Figura 7.3.6 Curvas de distribucion de tiempos de residencia en las cuatro etapas
experimentales obtenidas bajo operacion gas liquido en un rango de L de 14.1 a 6.2 kg/m’s
y para una G de 0.0395 kg/m’s. El pulso de trazador fue de 10 ml de azul de dextrana de
concentracion de 6000ppm
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La forma irregular de las curvas de DTR presentadas asi como la presencia de un marcado
coleo al final de la curva sugieren la existencia de transferencia de masa del trazador hacia
las regiones estancadas de liquido en los que existe un lento intercambio de masa. De
acuerdo a estas suposiciones es posible rechazar la hipotesis de flujo piston en la fase
liquida, ya que el patrén de flujo en el BLE se desvia considerablemente de ¢l. Esta
evidencia impacta considerablemente el modelado de los BLE, que la mayoria de los
modelos se desarrolla bajo la suposicion de flujo piston, lo cual es claramente falso, por
esta razon el termino dispersivo ha sido incorporado al modelo del modelo del BLE que se

presenta en el Apéndice 1.

Para poder comprobar la desviacion del flujo piston de la fase liquida, se realiz6 el ajuste de
la curvas de DTR tanto con el MDA como con el MZED. Ambos ajustes fueron realizados
para las fracciones vacias 0.80, 0.69 y 0.41. Los resultados se presentan en las Figuras 7.3.7
ala 7.3.9 asi como los resultados del coeficiente de Pearson usado como criterio de ajuste

para ambos modelos.

De acuerdo al valor del coeficiente de Pearson para las tres etapas experimentales, se
observa un mejor ajuste de los datos experimentales con el MZED, aunque cabe aclarar que

el juste con el MDA es aceptable.

En particular cuando la fraccion vacia fue de 0.41 y L= 14.1kg/m’s, la estimacién con el
MDA no es estadisticamente aceptable (r=39.5), mientras que con el MZED el ajuste es del

94.6%.
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Figura 7.3.7 Graficas de ajuste de las curvas de DTR con el MDA y con el MZED para una
fraccion vacia de 0.80. Para L= 14.1, 11.5, 8.8 y 6.2 kg/m’s y G constante en 0.0395

kg/mzs.
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Figura 7.3.8 Curvas de DTR y ajuste con el MDA para la fraccion vacia de 0.69. Para L=
14.1, 11.5, 8.8 y 6.2 kg/m’s y G constante en 0.0395 kg/m’s.

En la Tabla 7.3.2 se presentan los valores de los coeficientes de dispersion estimados a

partir del ajuste con el MDA y con el MZED asi como los 2 pardmetros adicionales de

ajuste de éste ultimo modelo (¢ y N). Se incluyen los resultados correspondientes a la

fraccion de 0.95.
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Figura 7.3.9 Curvas de DTR y ajuste con el MDA para la fraccion vacia de 0.41. Para L=
14.1, 11.5, 8.8 y 6.2 kg/m’s y G constante en 0.0395 kg/m’s.
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Tabla 7.3.2 Valores de los parametros estimados con los modelos MDA y MZED.

€ 3=0.95
MDA MZED
L D vipa D/u gl D vizep N @ MZED D/ UL,efZ
kg/m’s (m*/s) (m%/s)
6.2 0.00009 0.01009 0.00012 0.07 0.990 0.01317
8.8 0.00019 0.01724 0.00025 0.07 0.950 0.02046
12.2 0.00026 0.01754 0.00034 0.07 0.960 0.02109
14.1 0.00021 0.01136 0.00029 0.07 0.980 0.01468
£ 3=0.80
MDA MZED
L D i Dhu,l D yizn N @ D/U, I
kg/mzs (m?/s) (mz/s)
6.2 0.00004 0.00459  0.00023 0.07 0.990 0.02126
8.8 0.00010 0.00952  0.00021 0.07 0.990 0.01510
12.2 0.00019 0.01316  0.0003 0.07 0.999 0.01637
14.1 0.00015 0.00800  0.00026 0.07 0.950 0.01075
& 3=0.69
MDA MZED
L D v Dhu,l D yizen N @ D/U, 1
kg/m’s (m’/s) (m%/s)
6.2 0.00006 0.00694  0.00027 0.07 0.990 0.02173
8.8 0.00007 0.00594  0.00017 0.07 0.990 0.01055
12.2 0.00013 0.00862  0.0003 0.07 0.999 0.01407
14.1 0.00013 0.00719  0.00028 0.07 0.980 0.01041
£ 3=0.41
MDA MZED
L D i Dhu,l D yizn N @ D/U, I
kg/m’s (m%/s) (m%/s)
6.2 0.00004 0.00455  0.00042 0.07 0.960 0.01912
8.8 0.00013 0.01149  0.00039 0.07 0.950 0.01435
12.2 0.00012 0.00813  0.00055 0.07 0.920 0.01410
14.1 0.00016 0.00885  0.00067 0.07 0.810 0.01216

De acuerdo a la magnitud de los valores estimados del pardmetro D/u;/ (Pe™) con ambos

modelos, el grado de dispersion del flujo de liquido en el BLE-1 puede ser considerado de

pequeia a intermedia de acuerdo a la Figura 2.2.3.
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Sin embargo hasta este momento no sabemos cudl es la contribucion de la difusion
molecular y de la dispersion convectiva en la magnitud del coeficiente dispersivo. Whitaker
(1999) reporta el comportamiento entre el coeficiente de dispersion y la difusion molecular
respecto al namero de Pe,, que define como el nimero de Pe de particula, llamado asi por
considerar el diametro de la particula como longitud caracteristica. Los valores calculados
de Pe, y D*/Deff se presentan en el Apéndice J y son presentados en el recuadro insertado
en la Figura 7.3.10. Los valore de Pe, van desde 0.61 y 1.25 de acuerdo a la Figura 7.3.10,
para este rango de valores, el coeficiente de dispersion es aproximadamente de 25 a 140
veces el valor de la difusividad molecular. De la definicion del coeficiente de dispersion
(Bird y col., 2007), bajo estas condiciones, puede suponerse que la dispersion
hidrodinamica adquiere mas importancia que la difusividad efectiva (molecular si se tratase
de una sola fase) en el lecho. En otras palabras, bajo estas condiciones, los valores del

coeficiente de dispersion estan determinados por la magnitud del flujo.
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Figura 7.3.10. Resultados tedricos y experimentales para lechos empacados con soportes

aleatorios (Tomado de Whitaker, 1999).

Por otro lado, comparando los valores obtenidos para 1/Pe con ambos modelos (Figura

7.3.11) se observa que a las cuatro fracciones evaluadas las estimaciones con el MDA estan
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por debajo de las estimaciones con el MZED vy s6lo cuando no hay presencia de biopelicula
(e8=0.95) ambos modelos siguen la misma tendencia En las demas fracciones vacias (0.80,
0.69 y 0.41), los valores del término dispersivo son erraticos (suben y bajan) lo cual indica

la heterogeneidad del interior del lecho y la presencia de zonas estancadas.
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Figura 7.3.11 Comparacion de los Curvas de DTR y ajuste con el MDA para la fraccion
vacia de 0.41. Para L= 14.1, 11.5, 8.8 y 6.2 kg/m’s y G constante en 0.0395 kg/m’s.

Cabe sefialar que el término dispersivo estimado con el MZED fue determinado a través de
la Up¢ que es la velocidad intersticial corregida por la fraccion de liquido dindmico. De
acuerdo a los valores del coeficiente de Pearson calculados, los valores del parametro 1/Pe
estimados con el MZED son mads confiables que los estimados con el MDA.

Levenspiel (1972) present6 una correlacion grafica que permite determinar los coeficientes
de dispersion en lechos empacados a partir del inverso del nimero de Péclet modificado

que considera la porosidad del lecho y el diametro de particula como longitud caracteristica
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(1/Pep) y el nimero de Reynolds que requiere también del didmetro de particula como

longitud caracteristica (Figura 7.3.12).
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Figura 7.3.12. Resultados experimentales sobre dispersion de fluidos que fluyen en lechos
empacados (De O. Levenspiel, Chemical Reaction Engineering, 2* Ed. Copyright 1972 por
John Wiley & ,Song).

Partiendo de los valores estimados con el MZED para 1/Pe, y del diametro de empaque
(anillos Pall de 5/8 de pulgada), fueron graficados los datos obtenidos de acuerdo a la
correlacion propuesta por Levenspiel (1972). En la Figura 7.3.13 se presentan los
resultados obtenidos en este trabajo junto con los resultados obtenidos por Cruz-Diaz
(2007) en un BLE empacado con anillos Pall de acero inoxidable de 1 pulgada de diametro
y empleado para la degradacion de isopropanol. Como se puede observar, la nube de datos
de ambos trabajos cae dentro del rango y orden de magnitud de los coeficientes
correlacionados en la Figura 7.3.12 lo cual afiade certidumbre a la propuesta grafica
presentada en la Figura 7.3.13 para la estimacion de coeficientes de dispersion en BLE.
Hasta el dia de hoy, en la literatura no existen correlaciones que sirvan para la estimacion
de coeficientes de dispersion en BLE por lo que éste tipo de correlaciones graficas puede
ser una herramienta util en la prediccion del grado de dispersion si se tiene informacion de
la porosidad del medio (fraccion vacia), el tamafio del material de empaque y la velocidad

del fluido.
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Figura 7.3.13 Resultados experimentales sobre dispersion de la fase liquida en BLE para
dos diferentes tipos de empaque: anillos Pall de acero inoxidable de 5/8 y 1 pulgada de
didmetro.

Siguiendo con el analisis de los parametros estimados con el MZED, en la Tabla 7.3.2, se
muestran los valores del pardmetro ¢ que representa la fraccion del volumen de liquido
dinamico respecto al volumen total (estdtico + dinamico). Para las fracciones vacias de
0.95, 0.80y 0.69 los valores estimados para ¢, oscilan alrededor de 0.95 y 0.99 que podria
interpretarse como que casi todo el volumen de liquido que entra al BLE-1 se comporta
como volumen dindmico; para cuando la fraccion vacia es de 0.41 el rango de variacion de
@ va desde 0.96 hasta 0.81, en este caso, la reduccion de ¢ indica que existe una
disminucion del volumen dindmico pero a la vez un aumento del volumen de liquido
estatico (&) que puede estar directamente relacionado con la presencia de zonas muertas

en el lecho del BLE-1 asi como canales preferenciales.
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Volumen de retencion dinamico del liquido (&.,)

En la Figuras 7.3.14 se muestra el comportamiento del volumen de retencion del liquido
dindmico. Se observa una pendiente positiva en todo el rango de flujo masico del liquido.
Existe un incremento del volumen de retencion del liquido con la disminucion de la
fraccion vacia. Este comportamiento es similar hasta una fraccion de 0.61 por lo que
podriamos sugerir que esta asociado a la acumulacion de biomasa que tiene capacidad de
absorber agua. Gai y Baumann (2001) reportan resultados similares obtenidos en un BLE
para tratamiento de tolueno y m-cresol. Los autores sefialan que existe un aumento del
volumen de retencion dindmico del liquido entre 50 y 100% y que es debido a la
acumulacion de biomasa. En la fraccion vacia de 0.41 el volumen de retencion dinamico
disminuye, esto probablemente se deba a que el liquido ya no pasa por el interior de lecho

sino lo hace a través de canales preferenciales formados por el aumento de la biopelicula.
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Figura 7.3.14 Volumen de retenciéon dindmica del liquido en las cuatro etapas
experimentales. Para L= 14.1, 11.5, 8.8 y 6.2 kg/m’s y G constante en 0.0395 kg/m”s.
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Eficiencia de mojado de la biopelicula (f,)

La eficiencia de mojado mostrd un patron similar al observado con la fraccion del volumen
de retencion dindmico del liquido (&) y con el tiempo de residencia promedio (z,). Se
observo que la eficiencia de mojado aumentaba con el incremento del flujo masico del
liquido, tal como se esperaba (Figura 7.3.15) ya que a mayor flujo existe un mayor volumen
del mismo que estd en contacto con la biopelicula. Como se comprueba con los datos
presentados en la Tabla 7.3.3, los volumenes de liquido en el lecho del BLE-1, aumentan
con el incremento de L y lo hacen también con la reduccion de la fraccion vacia, hasta que

esta alcanza un valor de 0.41, por debajo de éste valor el volumen de liquido disminuye.

Por otro lado se observo que la eficiencia de mojado también se incrementa con la
reduccion de la fraccion vacia, esto debido posiblemente a la reduccion del area superficial
de la biopelicula provocada por el crecimiento de la biomasa pero muy probablemente
también debido a las propiedades de las biopeliculas de absorber agua ya que como se
menciono en el parrafo anterior el volumen de liquido aumento con la reduccion de la
fraccion vacia. Sin embargo, para gg=0.41, la eficiencia de mojado disminuy¢ al igual que
el volumen total de liquido en el lecho del BLE-1. Estos resultados pueden deberse
probablemente a la existencia de fuerte canalamiento del liquido y a el aumento de la

velocidad superficial del liquido debido a la reduccion del area transversal.
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Figura 7.3.15 Eficiencia de mojado durante las cuatro etapas experimentales. Para L= 14.1,

11.5, 8.8 y 6.2 kg/m’s y G constante en 0.0395 kg/m’s.

Como ya antes se habia mencionado cuando la fraccion vacia fue de 0.41, hubo serios

problemas de operacion debido la formacion de espuma, por lo que solo a esta fraccion se

realizaron las determinaciones de las caidas de presion antes y después de la adicion de

agente antiespumante.

Tabla 7.3.3. Volumen de liquido dentro del BLE a diferentes velocidades de flujo masico
para las fracciones vacias de lecho estudiadas.

£5=0.95 £5=0.80 £5=0.69 e=041
volumen volumen volumen
volumen total
L tm L t'm total de tm total de t'm total de
de liquido . . A

liquido liquido liquido
ke/m’s s Litros s Litros s Litros s Litros
14.1 19 3.8 23 5.642 24 6.018 19 4.764
11.5 21 3.1 27 5.399 27 5.501 20 4.075
8.8 22 2.6 28 4.388 30 4.702 23 3.605
6.2 25 1.8 33 3.620 34 3.730 28 3.072
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De acuerdo a la ecuacion de Pironti y col. (1999) (ec. 6.4.12), la eficiencia de mojado
depende fuertemente de la caida de presion y del volumen de retencion del liquido. Al ser
afectada la caida de presion por la adicion del agente antiespumante tal como se sefalo en
parrafos anteriores, es de esperarse que la estimacion de la eficiencia de mojado refleje
también el efecto del cambio de la tension superficial inducido por la adiciéon del agente
antiespumante. En la Figura 7.3.16 se presentan los resultados de la eficiencia de mojado
estimados a partir de los valores de las caidas de presion determinadas con y sin agente

antiespumante correspondientes a la fraccion vacia del lecho de 0.41.

Las eficiencias de mojado calculadas en ausencia del agente antiespumante son mayores
que las calculadas en presencia del mismo. Estos valores son del rango de 24 % mas
grandes para el menor flujo masico del liquido y de 38% mayor al flujo masico mayor. Al
igual que las eficiencias de mojado calculadas para la fraccion vacia inicial (g=0.95) nunca
se alcanzan valores proximos a la unidad, esto querria decir que nunca se alcanza la
condicién de méaximo mojado o que la ecuacion de Pironti y col. (1999) no predice
adecuadamente el mojado en el BLE-1 .Vale la pena recordar que aun cuando esta ecuacion
fue desarrollada para estimar la eficiencia de mojado en sistemas empacados con soportes
cilindricos bien distribuidos en el lecho y en los que la porosidad del lecho no varia con el
tiempo. En los BLE, la geometria de los empaques cubiertos con biopelicula bien pueden
aproximarse a la forma de un cilindro compacto, sin embargo, la heterogeneidad de la
fraccion vacia del lecho a lo largo del lecho y con variaciones en el tiempo pudieran ser la
explicacion de una representacion no real de la eficiencia de mojado en el BLE. Estas
diferencias sugieren la necesidad de adecuar las metodologias para la estimacion de la
eficiencia de mojado, tomando en cuenta los cambios espaciales y temporales de la biomasa
en el BLE. Estas adecuaciones podrian ser representados a través de un modelo que
describa los cambios axiales y temporales de la fraccion vacia del lecho y que estin

directamente relacionada con la cantidad de biomasa presente en el lecho del BLE.
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Figura 7.3.16 Efecto de la adicion de agente antiespumante sobre la eficiencia de mojado
para g=0.41.

Cheng y col. (2012) proponen una correlacion para calcular la eficiencia de mojado (ec.
2.2.16) basada en el numero de Reynolds del gas y del liquido (Re;, Res) y nlimero de
Galileo para el liquido (Gar). Cheng y col. (2012) destacan que la influencia del liquido en
la correlacion esta elevada a la potencia 0.42 y que éste es un valor mas alto que otros
valores reportados en la literatura(de 0.146 a 0.4). Ademas esta correlacion toma en cuenta
el tamafio del empaque y los efectos del flujo de gas y del liquido sobre la eficiencia de
mojado y ajusta los datos experimentales reportados por Cheng y col. (2012), sin embargo,
al tratar de predecir la eficiencia de mojado con los datos experimentales obtenidos en el
presente trabajo (resultados no mostrados), los valores obtenidos fueron mayores a la
unidad lo que nos permite descartar este tipo de correlaciones como una herramienta de

analisis para los BLE.
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Al igual que la correlacion propuesta por Pironti y col. (1999), la ecuacidon propuesta por
Cheng y col. (2012) no fue desarrollada para sistemas bioldgicos, sin embargo, las
estimaciones del factor de mojado con la correlacion de Pironti (1999) dependen
directamente de datos experimentales que pueden ser medidos a diferentes tiempos y bajo
diferentes condiciones de operacion de los BLE. Asimismo, los valores estimados caen

dentro del rango definido f,, (entre 0 y 1).
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Segunda parte: Caracterizacion de eliminacion biologica en el BLE-1

En esta seccidon se presenta los resultados de la eliminacion de los isémeros de xileno a lo
largo del tiempo de operacion del BLE-1, al igual que el analisis hidrodinamico, el analisis
de eliminacion fue estudiado durante tres fracciones vacias de lecho que correspondieron a

tres diferentes estados de acumulacion de biopelicula en el BLE-1.

En la Tabla 7.3.4 se presentan los datos de carga, capacidad y eficiencia de remocion de los
isdmeros de xilenos asi como el porcentaje de mineralizacion para los tres experimentos
con biomasa. Estos resultados muestran que la reduccion de la fraccion vacia del lecho
tiene un efecto negativo sobre la capacidad y eficiencia de remocion de los xilenos asi

como también en el grado de mineralizacion.

Tabla 7.3.4 Capacidad de eliminacion de xilenos, eficiencia de remocidon y mineralizacion
en el BLE, usando medio mineral limitado en nitrégeno como liquido de recirculacion.

L - 14.1 122 88 6.2 14.1 122 88 6.2 141 122 88 6.2
(kg/ms)
Cargay Capacidad de eliminacion  Eficiencia de remocion Mineralizacion
g  (gm’h) (g/m’h) (%) (%)
0.80 42 32 29 22 20 78 70 50 48 82 8 75 62
0.69 52 28 28 27 29 54 53 53 56 .
0.41 4 8 5 5 6 18 11 12 13 08 57 504l

Numeros con barra arriba: Valores promedio

Solo para la fraccion vacia igual a 0.8 se observa que el incremento del flujo masico del
liquido tiene una influencia positiva sobre la capacidad de eliminacion, eficiencia de
remocion y mineralizacion de los xilenos. Para las fracciones de 0.69 y 0.41, estas variables
son insensibles al incremento de L. Dado que los xilenos no fueron detectados en la fase
liquida, se puede suponer que la transferencia de masa en la interfase gas-liquido controla

la tasa de remocion de xilenos en el BLE (Lobo y col., 1999).

Por otro lado si analizamos la CE en términos de la fracciéon volumétrica del gas (Tabla
7.3.5) se puede destacar que cuando la fraccion vacia es de 0.41, la fraccion del gas (&) se

ha reducido a casi la mitad del valor que tenia cuando la fraccidon vacia era de 0.80. Bajo
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estas condiciones de operacion la reduccion de la fraccion vacia conlleva a la disminucion
de las areas transversales por donde circulan las fases fluidas y por lo tanto las velocidades
a las que se mueven las mismas son mayores que las iniciales, estos cambios traen como
consecuencia que el tiempo de contacto entre las fases se vean disminuidos pudiendo ser
insuficientes para lograrse la solubilizacion del sustrato desde el gas hasta el liquido o bien
que no se logre el transporte directo entre la fase gas y la biopelicula lo cual afecta

negativamente a la capacidad de eliminacion.

Tabla 7.3.5 Fracciones vacias para el gas (&;) para cada fraccion vacia y flujo masico
superficial evaluado.

L Carga CE &R Eq
kgmzs g/m3reactorh gmj gas h
14.1 41 60 0.80 0.541
11.5 41 52 0.80 0.553
8.8 43 36 0.80 0.599
6.2 41 31 0.80 0.634
14.1 52 68 0.69 0.414
11.5 53 64 0.69 0.438
8.8 52 57 0.69 0.475
6.2 51 55 0.69 0.519
14.1 42 42 0.41 0.192
11.5 44 23 0.41 0.223
8.8 44 23 0.41 0.245
6.2 45 23 0.41 0.269

Por otro lado haciendo un analisis global entre las CE y las eficiencias de mojado durante
todo el periodo de operacion del BLE, en la Figura 7.3.17 se observa que durante las tres
etapas de operacion del BLE, la eficiencia de mojado se favorece con el incremento de L
pero s6lo para cuando &=0.80 el incremento de la capacidad de eliminacion es
proporcional al incremento de la eficiencia de mojado. Para las fracciones vacias de lecho

0.69 y 0.41 no existe ninguna correspondencia entre estas dos variables.

Cabe resaltar que cuando la fraccidon vacia alcanza el valor de g=0.41, la eficiencia de
mojado disminuye, probablemente a consecuencia de la disminucion del volumen de

liquido que circula en el lecho (Tabla 7.3.3) y la reduccion del area superficial de la
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biopelicula como resultado del incremento de biomasa. Bajo estas condiciones las CE
obtenidas representan las mas bajas de todo el periodo de operacion. Como ya se menciono
cuando existen altas concentraciones de biomasa acumulada, es probable que el patrén de
flujo de la fase liquida se haya modificado. Chen y col (2012) proponen que el liquido
puede moverse en forma de dos maneras: en forma de pelicula y escurrir sobre una parte
del empaque (biopelicula en el caso de los BLEs) o moverse en forma de remolinos. Estas
dos formas de movimiento del liquido que Chen y col. (2012) llaman “texturas de flujo”
contribuyen de manera diferente sobre la eficiencia de mojado. Mientras el flujo de pelicula
provee areas de contacto liquido-soélido, el flujo en forma de remolinos dispone de
volimenes de contacto liquido-sélido. Estos tipos de contacto entre las fases afectan de
manera distinta el transporte del contaminante del liquido a la biopelicula. Por lo tanto
cuando las fracciones vacias del lecho son bajas y la acumulacion de biomasa favorece la
formacion de remolinos de liquido, es probable que se dé una disminucion del tiempo de

contacto entre el liquido y la biopelicula que finalmente se traduce en una baja CE.

Por otro lado la formacion de remolinos puede ser la causante de la formacion de espuma y
por consecuencia de los problemas de operacion de los BLE tal y como se revel6 cuando la

fraccion vacia del lecho fue de0.41
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Figura 7.3.17 Carga, capacidad de eliminacion y eficiencia de mojado en las tres etapas de
operacion con biomasa.

En la Tabla 7.3.6 se presentan los resultados de eficiencia de remocion para cada isdmero
de xileno. En general se observa que durante las tres etapas de operacion del BLE, el o-

xileno fue preferentemente removido seguido del m-xileno y del p-xileno.
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Tabla 7.3.6 Porcentaje de eliminacion para los tres isomeros de xileno.

L—
(1<2g/) 141|122 ] 88 | 62 | 141 | 122 | 88 | 62 | 141|122 88 | 6.2
msS
&g Vv o-xileno m-xileno p-xileno
(%) (%) (%)
080 | 8 | 78 | 57 | 49 | 81 | 73 | 59 | 50 | 65 | 57 | 43 | 45
(+9.40) (+3.30) (+7.30) (+0.0) (+7.90) (+2.80) (+2.70) (+0.00) (+9.10) (+0.00) (+0.90) | (+0.00)
069 | 63 | 62 | 60 | 63 | 55 | 55 | 54 | 56 | 46 | 44 | 45 | 50
(+5.90) (+2.34) (+0.49) (£1.47) (£6.45) (+2.79) (£1.63) (+2.85) (6.60) (#3.33) (*0.56) | (2.74)
041 15 | 13 | 13 | 12 | 10 | 11 | 11 | 15 | 11 | 11 | 12 | 13
(4.00) (+0.00) (+0.00) (0.00) (#5.00) (+0.90) (+0.00) (£1.50) (+6.80) (£1.10) (+0.00) | (+0.00)

Cuando la fraccién vacia fue de 0.8, se observa que para todos los flujos de liquido

evaluados, no hay diferencia significativa entre la eliminacion del orto y meta xileno por lo

que no existe un orden de eliminacion preferencial entre estos dos isdbmeros. A juzgar por lo

resultados, el para xileno es el compuesto mas recalcitrante de los tres isomeros por tener

los porcentajes mas bajos de degradacion. (Figura 7.3.18).

Porcentaje de eliminacion
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Figura 7.3.18 Porcentaje de eliminacion para los isomeros de xileno a una fraccion
vacia de 0.80.
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En la Figura 7.3.19 se observa que para la fraccion vacia de 0.69 se repite el patréon de
eliminacion observado a una fraccion vacia de 0.80., siendo el orto y meta xilenos

preferentemente eliminados respecto al para-xileno.
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Figura 7.3.19 Porcentaje de eliminacién para los isomeros de xileno a una fraccion
vacia de 0.69.

Finalmente para la fraccion vacia correspondiente a 0.41, la Figura 7.3.20 muestra
claramente que nos es posible establecer un orden preferencial de eliminacion entre los
tres isdmeros ya que no existen diferencias significativas entre sus valores de porcentaje

de eliminacion obtenidos.
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Figura 7.3.20 Porcentaje de eliminacién para los isomeros de xileno a una fraccion
vacia de 0.41.

La baja solubilidad de los xilenos implica pensar que la principal resistencia a la
transferencia de masas se encuentra en el liquido, era de esperarse que el orden de
degradabilidad preferentemente de mayor a menor solubilidad (o>p>m). La heterogeneidad
del medio y las caracteristicas particulares de los microorganismos involucrados pueden ser
las principales razones para que los resultados obtenidos no permitan establecer un patron

de degradacion en el BLE-1.

En un biofiltro convencional Ortiz y col. (2003) obtuvo la remocion del 100% para los
1sdmeros meta y para xileno, y del 85% para el o-xileno. Jorio y col. (2000) reportan que el

orden de biodegradabilidad se ve favorecido en el siguiente orden m>p->-o.

Balance global de carbono

Considerando que los xilenos degradados en el BLE son transformados a CO, por
mineralizacion total y biomasa principalmente. En la Tabla 7.3.7 se presenta el balance de
consumo de xilenos expresado como gramo de carbono. Los datos representan el

acumulado durante las tres etapas de operacion con biomasa (etapas 2, 3 y 4).
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Ademas del CO, y biomasa como destinos finales del carbono de xilenos, en el balance
global de carbono se consider6 también el carbono disuelto en forma de especies
carbonatadas (carbonatos y bicarbonatos) por efecto del pH del medio de recirculacion.
Para convertir los datos a gramos de carbono a partir de unidades de concentracion g/m’h
que es como se expresO la carga y capacidad de eliminacion de xilenos, se empleo una
relacién estequiométrica 1 a 8 entre los xilenos y el carbono. Para el CO, y especies
carbonatadas, la estequiometria usada fue 1:1. El carbono de la biomasa fue calculado a
partir de la cantidad total de biomasa (seca) desarrollada en el BLE (Tabla 7.3.10) y la
formula minima CH; ;00 52No 21 (PM 25.07 g/mol) sugerida por Nielsen y Villadsen (1994)
para biomasas heterogéneas y que estd basada en su composicion quimica. El valor de

biomasa considerado para el balance fue de 211 g de biomasa total formada.

Tabla 7.3.7 Balance global de carbono, durante la operacion total del BLE-1.

BALANCE DE CARBONO
Entrada Salida | CO, Biomasa Carbonatos Otros
gC 1011 566 266 101 >1 77
% 100 56 26 10 0.10 8

De acuerdo a los resultados de la Tabla 7.3.7, la mineralizacion de los isdmeros de xilenos

corresponde al 26% mientras que la formacion de biopelicula a un 10%.

La ecuacion balanceada en unidades Cmol, teniendo como sustrato los isdémeros de xileno,
oxigeno y NH3 como fuente de nitrégeno reducida por y como productos de reaccion la

biomasa, CO; y agua es la siguiente:

1.7CH, ,, +0.147NH, +0.546370, — 0.7CH, ;,0, ,N,,, + CO, +0.54325H,0

A partir de esta ecuacion balanceada la relacion C/N en condiciones de no limitacion de
nitrogeno que deberia mantenerse es de C/N=11.5 y bajo condiciones de limitacién de
nitrégeno para limitar el crecimiento de la biopelicula esta relacion deberia ser C/N=115.

De acuerdo a los gramos de xilenos suministrados en un periodo de 15 dias que fue el
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tiempo promedio que se mantenia estable el BLE-1 sin adicion de medio mineral fresco, las
relaciones C/N bajo no limitacion y con limitacion de N fueron respectivamente. 51 y 510.
La comparacion entre las relaciones C/N teoricas y las experimentales permiten suponer

que el crecimiento de biopelicula puedo estar fuertemente limitado por nitrogeno.

Se observd que con la disminucion de la fraccion vacia se incrementa el volumen de
biopelicula. De acuerdo a los valores de biomasa determinados a lo largo de las tres etapas
de operacion en presencia de microorganismos (Tabla 7.3.8) el incremento de biopelicula
implica el incremento de microorganismos inmovilizados en el BLE pero también un
incremento de la cantidad de agua retenida (biomasa himeda). En este trabajo fue posible
analizar la caracterizacion hidrodinamica como de degradacion bioldgica través de la
reduccién de la fraccion vacia del lecho como una variable relacionada directamente con la

cantidad de biomasa en el BLE responsable de los cambios internos del BLE.

Tabla 7.3.8 Biomasa total desarrollada durante cada etapa de operacion del BLE-1.

& Porcentaje de H,O
Biomasa seca Biomasa humeda | en la biopelicula
(2 (kg) %o
0.95 0 0 0
0.8 106 4 77
0.69 139 8 86
0.41 211 11 98

En la Tabla 7.3.8 se presentan los pesos de la biomasa seca y humeda formada en cada
etapa. Es importante resaltar la diferencia de unidades entre los valores de biomasa seca (g)
y biomasa humeda (kg). De acuerdo a los valores de porcentaje de agua presentes en la
biopelicula, para una fraccion vacia de 0.8, el porcentaje de agua en la biopelicula himeda
es de 77, que significa que habria 77 g de agua por cada 100 g de biopelicula himeda (33 g
biopelicula seca + 77 g de H,0), simplificando tenemos que por cada gramo de biopelicula
seca, habria poco mas de 2 mL de agua. Anédlogamente para una fraccion de 0.69 la

proporciéon cambia y habria por gramo de biopelicula seca biomasa 6 ml de agua y
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finalmente para una fraccion de 0.41 donde el porcentaje de agua fue del 98 % indicaria
que por cada gramo de biopelicula seca habria 49 ml de agua. Un valor tipico de densidad
de biopelicula reportado es de 100kg/m’ (Shareefdeen y Singh, 2005), este valor implica
que el 90% de la biopelicula es agua. Bajo estas condiciones habrd por cada gramo de
biopelicula seca 9 ml de agua. Estos resultados muestran que la ocupacién del espacio
vacio no corresponde solamente al crecimiento de la biopelicula que sabemos tiene una
composicion compleja (microorganismos y exo-polimeros) sino también a una importante
cantidad de agua que queda capturada o embebida en la biopelicula. Esta caracteristica de
la biopelicula para atrapar agua indica que la reduccién de la fraccion vacia esta
directamente relacionada con cambios en la composicion de la biopelicula. El incremento
de agua retenida comprueba nuevamente la existencia de zonas de liquido estancado en el

BLE-1 y que ademaés evoluciona en el tiempo.

Bajo estas observaciones es posible que la disminucion de la capacidad de eliminacion
observada cuando la fracciéon vacia disminuye, pueda no solo estar relacionada con la
presencia de menor area superficial (debida al incremento de la biopelicula) sino también al
aumento de la resistencia a la transferencia de masa gas-liquido y a la existencia de una
baja concentracion de biomasa que ademas pudiera también haber perdido actividad con el

tiempo.

Por otro lado la biopelicula seca que debiera considerarse como el biocatalizador activo del
BLE alcanz6 valores del orden de 106 a 211 gramos de biopelicula (peso seco) en todo el
BLE-1. Si el volumen del BLE fue de 0.02809 m’ y hay aproximadamente 14000 piezas de
empaque/m® podemos determinar que el volumen de lecho del BLE estaba conformado de
aproximadamente 6011 anillos Pall. Con estos datos de podemos llegar la deducir que se
formaron aproximadamente 24 mg de biopelicula seca/anillo Pall. Estos datos corresponden
al dia 30 de operacidon mientras la fraccion vacia del lecho era de 0.80. Tresse y col. (2003)
reportan que las maximas concentraciones de células vivas obtenidas fueron de 50.3 mg en

peso seco/empaque cuando el BLE-1 llevaba 60 dias de operacion.

En la Tabla 7.3.9 se presentan los resultados de biomasa medida como peso seco en cada

modulo del BLE. De manera similar en la Tabla 7.3.10 se muestran la variacion de la



129
Resultados y discusion

fraccion vacia a lo largo de la altura del BLE durante las tres etapas de operacion en

presencia de microorganismos.

Mediciones de la fraccidon vacia a lo largo del lecho para cada experimento (Tabla 7.3.12),
demostraron que existe un perfil axial de concentraciones de biomasa a lo largo del BLE.
Estos resultados indican que la mayor parte de biopelicula esta concentrada en el primer
modulo, siguiéndole el mddulo 2, 3 y finalmente el 4. Por esta razon es de esperarse que la

mayor degradacion ocurra en el primer modulo.

El analisis de la cantidad de biomasa y de la variacion de la fraccion vacia a través del
lecho muestra que existe una marcada heterogeneidad axial de la cantidad de biomasa en el

BLE.

Tabla 7.3.9 Biomasa en peso seco desarrollada en cada moddulo del BLE-1 durante la
operacion del BLE.

Etapa experimental 1 2 3 4
Modulo del BLE biomasa (g peso seco)
M1 0 29 47 53
M2 0 29 38 52
M3 0 25 31 54
M4 0 23 24 52
TOTAL 0 106 139 211

Tabla 7.3.10 Variacion axial de la fraccion vacia del lecho durante la operacion con
microorganismos.

Etapa experimental 1 2 3 4
Modulo del BLE £B
M1 0.95 0.76 0.66 0.41
M2 0.95 0.79 0.68 0.41
M3 0.95 0.81 0.69 0.41
M4 0.95 0.82 0.71 0.41

De la Figura 7.3.21 se puede concluir que la fraccion vacia no varia con la altura del lecho
en los extremos del periodo de operacion, es decir al inicio cuando no hay biomasa y al

final, cuando la biomasa ha ocupado mas del 69 del volumen de reactor.
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Figura 7.3.21 Variacion de la fraccion vacia a lo largo de la altura del lecho durante

todo el periodo de operacion del BLE-1.
Caracterizacion biologica Segunda Parte (BLE-2)
La operacion del BLE-2 se comenzo sin limitacion de nutrientes a fin de lograr alcanzar

una cantidad de biomasa apreciable para evaluar la méxima capacidad de eliminacion del

BLE en términos de la carga de alimentacion.
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Determinacion de la Capacidad maxima de degradacion de xilenos

A una carga de entrada de xilenos de 78 g/m’h se obtuvo que la maxima capacidad de
eliminacién esta alrededor de 33 g/m’h con una eficiencia de remocion del 42 % (Figura
7.3.22). Bajo estas condiciones la capacidad de eliminacion critica, que es la maxima
concentracion que la biopelicula elimina al 100%, fue de aproximadamente 11 g/m’h. Lu 'y
col. (2004) y Ortiz y col. (2003), presentan resultados similares que fueron obtenidos en
sistemas de biofiltros bajo operacion gas-solido. Los autores reportan eficiencias de

remocion cercanas al 100% para cargas de 15 y 10 g/m’h respectivamente.
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Figura 7.3.22 Maxima capacidad de eliminaciéon como funcion de la carga en condiciones
con y sin limitacion de nitrogeno.

Es importante resaltar que estos resultados fueron obtenidos usando como liquido de
recirculacion medio mineral diluido en nitrégeno (limitado por nitrégeno). Considerando

que durante la operacion del BLE-1 se operd también sin limitaciones de nitrégeno cuando
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se deseaba cambiar la fraccion vacia, se procedid a llevar a cabo el experimento para
determinar el mejor funcionamiento del reactor bajo estas condiciones. En la Figura 7.3.22
se muestran estos resultados. Sin limitaciéon de nitrégeno la maxima capacidad de
eliminacion fue de 78 g/m’h para una carga de 118 g/m’h, la eficiencia de remocion
alcanzada fue de 67 por ciento y una capacidad de eliminacién critica de 20 g/m’h. Para
hacer comparativos los resultados entre en BLE-2 y el BLE-1, ambos experimentos fueron
llevados a cabo a un flujo masico del liquido igual a L=14.1 kg/m’h y una fraccién vacia de

0.80.

De los resultados mostrados en la operacion del primer BLE, se obtuvo que la maxima
capacidad de eliminacion se alcanzé cuando la fraccion vacia de lecho del BLE fue de 0.80.
Partiendo de este conocimiento y de que la fraccion vacia del lecho estaba cercana a ese
valor, una vez determinada la capacidad maxima de degradacion de xilenos, se procedio a

operar el BLE-2 de forma intermitente.

Los objetivos de esta segunda parte de caracterizacion biologica fueron examinar el
rendimiento del BLE bajo diferente tipo de operacion: continuo e intermitente. La hipotesis
a demostrar es que la reduccion del espesor de la pelicula liquida podria mejorar la
transferencia de masas de los contaminantes volatiles y por lo tanto aumentar la capacidad
de eliminacion. De acuerdo a esta hipdtesis la operacion intermitente de la fase liquida en
un BLE, podria ser un modo de mejorar la degradacion de los contaminantes volatiles

ademas de ser reportado como un método de control de biomasa.

Operacion intermitente: BLE-2

Como un primer paso para la operacion intermitente se determino el periodo de apagado
denominado asi por estar reprimido el flujo de liquido y por lo tanto también el suministro
de nutrientes disueltos en ¢l. Una vez que el BLE-2 operaba bajo estado estacionario se
suspendid el flujo de liquido y se midieron las concentraciones de los xilenos en la fase
gaseosa hasta que el sistema alcanzard nuevamente el equilibrio. Estos resultados se

muestran en la Figura 7.3.23.
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Figura 7.3.23 Determinacion del periodo en que se alcanza el estado estacionario en el
BLE-2 operado sin flujo de liquido. Condiciones del ciclo: G=0.0395 kg/m’s y L= 14.1
kg/m’s durante 30minutos cada 6 horas.

En un tiempo entre 4 y 6 horas se alcanzo el estado estacionario, no existiendo diferencias
significativas entre la CE y la carga en éste periodo de tiempo, por lo que se decidid
trabajar con ciclos de 6 horas en los que el BLE operaba sin flujo de liquido. Pasado ese
tiempo se reanudaba el flujo de liquido y permanecia asi durante 30 minutos para completar

un ciclo.

Para comparar la operacion intermitente con la operacion en continuo, el BLE-2 fue
operado en una etapa intermitente (I-1) seguida de una etapa en continuo y finalizando con
una segunda etapa intermitente (I-2). La duracion de cada etapa a si como las cargas

promedio se muestran en la Tabla 7.3.11.
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Tabla 7.3.11 Caracteristicas de la operacion intermitente del BLE-2.

Sistema | Tipo de operacion | Duracién | Fraccion vacia Carga CE promedio ER
(dias) (eB) promedio (g/m3h) promedio
(g/m’h)
Intermitente 1 (I-1) 30 0.8-0.69 59+5 40+5 70
BLE-2 | Continua (C) 60 0.69-0.52 4345 23+5 54
Intermitente 2 (I-2) 23 0.52-0.48 61+5 3045 50
BLE-1 Continua BLE-1 0.69 5245 28+5 54

La Figura 7.3.24 muestra el comportamiento de la CE a lo largo de la operacion
intermitente-continuo-intermitente. Por cuestiones experimentales no fue posible mantener
constante la carga de alimentacion, sin embargo, los valores promedio (Tabla 7.3.11) de

cargas y CE no son significativamente diferentes.

Comparando los resultados de la operacion continua del BLE-2 con los resultados a una
fraccion vacia de 0.69 del BLE-1, es posible concluir que el comportamiento bioldgico de

los sistemas experimentales empleados (ambos BLEs) puede ser reproducible.

Por otro lado si comparamos la primer operacion intermitente en el BLE-2 con los
resultados de CE de la operacion continua del BLE-1 observamos que cuando en ambas la
fraccién vacia es cercana a 0.69 y operan con cargas similares (no hay diferencia
significativa entre 52+5 y 5945), el BLE-2 es 43 % mas eficiente en la remocion de los
xilenos que el BLE-1, ademas la CE en el BLE-2 supera a la maxima CE obtenida bajo

operacion con limitacion de nitrégeno (33 g/m’h, Figura 7.3.22).

Estos resultados sugieren que la CE de los xilenos estd limitada por la transferencia de
masa gas-liquido y que las zonas no mojadas de biopelicula pueden tener una contribucion
importante en la remocion de los isdmeros de xilenos a través del transporte directo gas-

biopelicula.

Por otro lado el orden de degradabilidad observado en el tren de tratamiento muestra que

bajo operacion intermitente se favorece la degradacion de meta-xileno seguido de para-
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xileno y finalmente de orto- xileno. Mientras que en la operacion continua cambia un poco
el orden: m>o>p. Sin embargo, las diferencias significativas solo permiten establecer con

precision el orden de degradacion para el segundo tratamiento intermitente (Figura 7.3.25).
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Figura 7.3.24 Carga y CE en la operacion de BLE-2.
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Figura 7.3.25 Orden de degradacion de los isomeros de xileno en la operacion intermitente
y continua del BLE-2.

Formacion de biopelicula

En la operacion de ambos BLEs se pudo apreciar de manera visual diferencias en la
apariencia de la biopelicula formada sobre el medio de soporte (anillos Pall). En la Figura
7.3.26 se muestra una fotografia de los anillos cubiertos por biopelicula, se puede apreciar
que para el BLE-1 la biopelicula no cubre de forma continua la superficie del empaque
ademas de tener una apariencia gelatinosa, en cambio la biopelicula formada en el BLE-2
fue visiblemente uniforme y firme sobre la superficie externa como interna de los anillos

Pall.
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De acuerdo a los datos reportados de biopelicula total desarrollada en la operacion del
BLE-1, la consistencia visual de las biopeliculas puede deberse en gran parte a la cantidad
de agua que fue capaz de retener en comparacion con la biopelicula desarrollad en el BLE-
2. La biopelicula del BLE-1 al estar mayor tiempo expuesta al esfuerzo cortante del flujo
del liquido probablemente sufre dafios que rompen su estructura de adhesion al soporte,
mientras que la biopelicula en el BLE-2 tiene mayor tiempo para adherirse y desarrollarse

sobre la superficie del empaque durante los periodos de no uso.

Figura 7.3.26 Caracteristicas visuales de las biopeliculas en el BLE-1 a) y en el BLE-2 b)

Con fines comparativos en la Tabla 7.3.12. se presentan las cantidades de biopelicula total
obtenida al finalizar la operacion de cada BLE. Para una fraccion de 0.48 en el BLE-2 la
cantidad de biopelicula medida fue de 309 g de biomasa seca y 9 kg como biopelicula
himeda, siendo la proporcion de agua ligeramente menor que la observada en el BLE-1

para una fraccion de 0.41.
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Tabla 7.3.12 Comparacion de biopelicula obtenida bajo condiciones de operacidon continua
e intermitente del flujo de liquido en los BLE1 y BLE2.

& Biopelicula seca | Biopelicula himeda | Porcentaje de H,0
(2 (kg) %
BLE-1
0.41 211 11 98
BLE-2
0.48 309 9 96

Aun cuando la cantidad de biopelicula acumulada en el BLE-2 fue mas alta que en el BLE-
1 (aproximadamente 46 % mas) pudo operarse por un periodo mas largo que BLE-1,

(Figura 7.3.27).
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Figura 7.3.27 Comparacion de la disminucion de la fraccion vacia del lecho entre el BLE-1
y el sistema BLE-2.
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Comparando las CE bajo operacion intermitente del BLE-2 con la operacion continua del
BLE-, ambas a una fraccion vacia de 0.69, se puede observar que el BLE-2 tiene un mejor
desempefio al presentar un porcentaje de eliminacion superior al obtenido en el BLE-I
(Tabla 7.3.13). Por otro lado la CE igual a 40 g/m’h supera a la maxima CE que pudo ser
alcanzada bajo limitacion de nutrientes (33g/m’h). Estos resultados contradicen la hipotesis
de que a mayor mojado mejor CE ya que habiendo en la operacidon intermitente menor
cantidad de liquido dindmico, se obtuvieron mayores capacidades de eliminacion que
cuando se operod bajo operacion continua del flujo de liquido. Estos resultados sugieren que
el transporte directo gas-biopelicula de los isomeros de xileno puede ser mas importante
que el transporte gas-liquido- biopelicula. En tal caso es necesaria la evaluacion del
transporte considerando el uso de coeficientes de transporte en las interfases gas-liquido y
gas biopelicula, a fin de determinar cual es el paso controlante del sistema. Sin embargo, las
correlaciones para la determinacion de coeficientes de transporte existentes son empiricas y
han sido desarrolladas para materiales de empaque especificos en sistemas muy diferentes,
por lo que no son adecuadas para aplicarlas a cualquier tipo de sistema. Dorado y col.
(2009) coinciden con Kim y Deshusses (2008) en que el uso de correlaciones matematicas
empiricas no es universal para cualquier BLE o biofiltro y que su uso generalizado en el
calculo de coeficientes de transferencia de masa predice erroneamente los resultados
obtenidos experimentalmente. Por lo tanto el empleo de estas correlaciones en estudios de
moldeamiento no es confiable y puede ser una importante causa de la discrepancia entre los

valores predichos y los valores experimentales.

Tabla 7.3.13 Comparacion de rendimiento del primer BLE y el BLE-2.

Tipo de operacion Duracion Fraccion vacia Carga promedio CE promedio %ER
(dias) (cp) (g/m’h) (g/m’h) promedio
Continua (BLE-1) 125 0.69 5245 28+5 54
Intermitente (BLE-2) 209 0.69 59+5 40+5 70

Los resultado obtenidos en esta ultima parte del trabajo dejan abierta la posibilidad para

seguir explorando la operacion intermitente como una estrategia de control de acumulacion
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de biopelicula ademas de poder determinar la magnitud de las contribuciones del mojado

parcial sobre la eficiencia de remocion de los contaminantes gaseoso.
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CONCLUSIONES

Se estudio el comportamiento de las variables hidrodinamicas (caidas de presion, fracciones
volumétricas del liquido, tiempo de residencia promedio y eficiencias de mojado) y la
eliminacion biologica de los isdmeros de xileno, en un Biorreactor de lecho escurrido, a
través del efecto del flujo masico del liquido y de los cambios de la fraccion vacia del lecho

como una respuesta a la acumulacion de biopelicula en el tiempo.

Los resultados indican que la eficiencia de mojado mejora con el incremento del flujo de
liquido, observandose las mismas tendencias con las fracciones volumétricas del liquido y
con el tiempo de residencia promedio hasta que la fraccion vacia es de 0.69. Para fracciones
vacias menores ocurren efectos catastroficos en los que las caracteristicas de la biopelicula
cambian y la estructura del lecho se modifica favoreciéndose la formacion de canales

preferenciales para el flujo de las fases y zonas estancadas.

El andlisis de las curvas de DTR mediante los modelos; MDA y MZED permitio
comprobar que la fase liquida no puede ser modelada como flujo piston. Por otro lado, la
diferencia de magnitud entre los coeficientes de dispersion y la difusividad molecular (D >
25 a 140 veces que D) sugieren que la dispersion estd principalmente determinada por la
magnitud flujo més que por la difusion. Mediante el coeficiente de correlacion de Pearson
se determin6 que el MZED es mdas adecuado que el MDA para la estimacion de los
coeficientes de dispersion.

Las gréficas entre del inverso del nimero de Pe y el nimero de Re modificados reportadas
en la literatura para sistemas de lecho empacado, pueden ser aplicables para biorreactores
de lecho escurrido, al menos cuando se usen anillos Pall de 5/8 y 1 pulgada de didmetro

como material de soporte

En el presente trabajo se determinod por primera vez el término de eficiencia de mojado en
un sistema bioldgico a partir de una correlacion que depende s6lo de datos experimentales,

lo cual afiade certidumbre a la interpretacion de los resultados.
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La méaxima capacidad de eliminacion de xilenos fue de 33 g/m’h obtenida en el BLE-1 con
un flujo mésico del liquido igual a 14.1 kg/m’s. y una fraccion vacia del lecho de 0.80.
Estadisticamente no fue posible establecer un orden de degradacion de preferencia de los

isomeros del xileno.

En la operacion con flujo de liquido continuo (BLE-1) la capacidad de eliminacion de los
xilenos se favorecio con el incremento del flujo de liquido a una fraccion vacia de 0.80, con
fracciones vacias menores, el efecto no fue significativo. Por otro lado al comparar la
operacion continua con la intermitente del flujo de liquido, los resultados sugieren que el
transporte directo gas-biopelicula de los isdémeros de xileno, puede ser mas importante que
el transporte gas-liquido-biopelicula indicando ademas que la principal resistencia a la
transferencia de masa esta en el liquido. Por otro lado a operacién intermitente del flujo de
liquido permiti6 un mejor control del crecimiento de las biopeliculas, al reducirse la
velocidad de taponamiento del sistema, favoreciéndose una mayor vida de operacion del

BLE

El conocimiento de la caracterizacién hidrodindmica, es un primer paso para comprender
los mecanismos por los cuales son transportados y eliminados los contaminantes. Esta
informacion permitird un mejor planteamiento de modelos més adecuados para describir a

los BLE. Este ejercicio queda como un perspectiva de trabajo.
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PERSPECTIVAS

Evaluar simultineamente la operacion en forma continua con el flujo de liquido con la
operacion intermitente, empleando como contaminantes modelos a compuestos de diferente
volatilidad asi como de diferente solubilidad. Estos estudios permitirian evaluar y
cuantificar las contribuciones del transporte directo gas-biopelicula y del transporte gas-

liquido-biopelicula en funcion de las caracteristicas de termodinamicas de los compuestos.

Con los datos de diferentes sistemas experimentales, correspondientes a diferentes
materiales de empaque, tamafios de reactor, contaminantes de diferente solubilidad
establecer correlaciones graficos como los reportados en la literatura para sistemas
quimicos, pero aplicados a sistemas bioldgicos. Algo mas ambicioso seria llevarlo hasta la

construccion de simuladores.

La determinaciéon de las variables desconocidas del modelo del BLE (coeficientes de
transferencia de masa gas-liquido y gas-biopelicula, constante cinética,) pueden ser
determinadas ya sea experimentalmente o través del ajuste matemdtico de parametros
(MATHCAD) Finalmente integrar estos resultados en el modelo del BLE y evaluar la
bondad del ajuste.
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Apéndice A
APENDICE A
Datos de la Caracterizacion hidrodinamica del BLE-1
SB:0.95
AP AP AP
L £Ld Ers L tm Sw
2 fases lecho inundado lleno de gas
kg/mzs Pa/m Pa/m Pa/m m3/m3 [1'13/11'13 m3/m3 S
14.1 90 143 15 0.124 0.051 0.174 19 0.191
11.5 65 113 15 0.095 0.046 0.141 21 0.154
8.8 40 91 15 0.084 0.035 0.119 22 0.129
6.2 15 75 15 0.056 0.027 0.083 25 0.089
£5=0.80 con antiespumante
AP AP AP
L £Ld Ers L tm Sw
2 fases lecho inundado lleno de gas
kg/mzs Pa/m Pa/m Pa/m 1'113/rn3 1113/n'13 1'113/rn3 S
14.1 151 287 15 0.194 0.065 0.259 23 0.329
11.5 113 151 15 0.186 0.061 0.247 27 0.316
8.8 45 136 15 0.167 0.034 0.201 28 0.253
6.2 15 87 15 0.141 0.025 0.166 33 0.208
£p=0.69 con antiespumante
AP AP AP
L €Ld ELs gL tm Sw
2 fases lecho inundado lleno de gas
kg/m’s Pa/m Pa/m Pa/m m/m m/m  m/m $
14.1 174 332 15 0.231 0.044 0.276 24 0.404
11.5 113 241 15 0.205 0.047 0.252 27 0.368
8.8 45 181 15 0.181 0.035 0.215 30 0.312
6.2 15 136 15 0.151 0.020 0.171 34 0.246
£5=0.40 con antiespumante
AP AP AP
L ELd Ers £L tm Sw
2 fases lecho inundado lleno de gas
kg/mzs Pa/m Pa/m Pa/m m/m m/m m/m’ S
14.12 370 6125 23 0.203 0.015 0.218 19 0.350
11.48 245 6020 23 0.155 0.032 0.187 20 0.297
8.83 201 5914 23 0.149 0.016 0.165 23 0.264
6.18 100 5809 23 0.121 0.020 0.141 28 0.222
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Apéndice A
£5=0.40 sin antiespumante
AP AP AP .
L ELd Ers EL tm Sw
2 fases lecho inundado lleno de gas
kg/mzs Pa/m Pa/m Pa/m 1113/rn3 rr13/1n3 1113/rr13 S
14.1 2723 6125 23 0.203 0.015 0.218 19 0.499
11.5 1916 6020 23 0.155 0.032 0.187 20 0.403
8.8 1697 5914 23 0.149 0.016 0.165 23 0.359
6.2 890 5809 23 0.121 0.020 0.141 28 0.272
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Apéndice B
APENDICE B
Datos de la caracterizacion de eliminacion bioldgica del BLE-1
Tabla B-1. Resultados de la Etapa 1, correspondiente a una gg= 0.80
Salida
PE PE PE PE Entrada Xilenos
L Carga | CE €O, Total |p-xileno | m-xileno | o-xileno |de xilenos | consumidos 'de €O, Otros | CO, Otros
xilenos
Kg/mzs gm3h % gC % en base C
14.1 42 32 87 | 78 65 81 83 37 29 8 24 5 82 18
115 42 | 29 [ 81 [ 70 57 73 78 37 26 11 22 4 85 15
8.8 42 | 22 | 54 | 50 43 59 57 39 20 19 15 5 75 25
6.2 42 [ 20 | 40 [ 48 45 50 49 37 18 19 11 7 62 38
Otros: Carbono en forma de carbonatos, incorporado a biomasa y el carbono degradado en la fase liquida
Tabla B-2. Resultados de la Etapa 2, correspondiente a una gg= 0.69
. Salida
L Carga | CE co, |FE| PE PE PE | Entrada | Xilenos | =y "1y | Guos | co, | Otos
total | p-xileno | m-xileno | o-xileno [de xilenos|consumidos| .
xilenos
Kg/mzs g/mzh % gC % en base C
14.1 52 28 48 54 46 55 63 46 26 21 13 12 51 49
11.5 53 28 47 53 44 55 62 47 25 22 13 12 51 49
8.8 52 27 42 53 45 54 60 47 25 22 12 13 47 53
6.2 51 29 37 56 50 56 63 46 26 20 10 16 39 61
Tabla B-3. Resultados de la Etapa 2, correspondiente a una &= 0.41
Entrada | Xilenos
PE PE PE PE " | salida de
L Carga CE CO, otal | p-xileno | m-xileno | o-xileno ‘de consumid xilenos CO, Otros CO, Otros
xilenos os
Kg/mzs g/mjh % gC % en base C
14.1 42 8 19 18 17 17 20 38 7 31 5 2 78 22
11.5 44 5 9 11 9 11 13 40 4 36 3 2 58 42
38 44 5 9 12 13 11 13 20 5 35 3 2 51 49
6.2 45 6 8 13 13 14 12 41 5 36 2 3 40 60
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APENDICE C

Determinacion del tiempo de residencia medio (7.,

El tiempo de residencia medio (#;) es un parametro usado con frecuencia y sélo en el caso

en que la dispersion es nula se cumple que el tiempo de residencia medio es igual al tiempo

espacial del fluido en el reactor.

Para un reactor ideal se calcula facilmente dividendo el volumen del reactor (V;) por el flujo

de fase liquida que entra al reactor (Qy).

V. Volumen de reactor (L)
¢, (min) = [ ]m1
0, ﬂuJO de liquido (L/min) C-1

El célculo del tiempo de residencia medio en u reactor no ideal puede ser calculado a partir
de la curva de distribucion de concentraciones del trazador en el tiempo. Asi pues, el

tiempo de residencia medio puede ser calculado a partir de la siguiente expresion:

Itht S
" D CA

de

~
[

C-2

Sin embargo es conveniente representar la distribucion de tiempos de residencia (DTR) de
tal manera que el area bajo la curva sea la unidad. Para ello representaremos a la

distribucion de concentraciones como la distribucion de edades del reactor E(¢).

E(t) = Cdt

J' Cdt
0
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El tiempo de residencia medio descrito a través de la funcion de distribucion es igual a:

ItE(t)dt
=L
j E(t)dt
0 C-4
Expresado en términos de sumatorias los términos de la ecuacion C-4:
D tCAt
tlﬂ A
D tC A
C-5

En la Tabla C-1, se muestra como ejemplo la hoja de calculo para un flujo masico del

liquido (L) de 14.1kg/m’s a una fraccion vacia de 0.95
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Tabla C-1. Tabla de datos para la determinacion del tiempo de residencia promedio ¢, a
partir de una hoja de célculo disefiada en el programa Excel®.

Tiempo Tiempo G At C; At t;,C; At

(s) (min) (ppm)  (min) (ppm*min)  (ppm*min?) At*tC, t(®) E E(@)
0 0.0000 0 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000  0.000 0.000
1 0.0167 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.053 0.000 0.000
2 0.0333 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.105 0.000 0.000
3 0.0500 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.158  0.000 0.000
4 0.0667 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.211 0.000 0.000
5 0.0833 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.264  0.000 0.000
6 0.1000 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.316  0.000 0.000
7 0.1167 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.369  0.000 0.000
8 0.1333 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.422  0.000 0.000
9 0.1500 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.475 0.000 0.000
10 0.1667 0 0.017 0.000 0.000 0.000 0.527 0.000 0.000
11 0.1833 0.36 0.017 0.006 0.001 0.000 0.580 0.071 0.022
12 0.2000 0.36 0.017 0.006 0.001 0.000 0.633 0.071 0.022
13 0.2167 5.302 0.017 0.088 0.019 0.004 0.686 1.044 0.330
14 0.2333 11.48 0.017 0.191 0.045 0.010 0.738  2.260 0.714
15 0.2500 21.36 0.017 0.356 0.089 0.022 0.791 4.205 1.329
16 0.2667 34.95 0.017 0.583 0.155 0.041 0.844  6.880 2.174
17 0.2833 42.37 0.017 0.706 0.200 0.057 0.897 8.341 2.635
18 0.3000 42.37 0.017 0.706 0.212 0.064 0.949  8.341 2.635
19 0.3167 33.72 0.017 0.562 0.178 0.056 1.002  6.638 2.097

20 0.3333 30.01 0.017 0.500 0.167 0.056 1.055 5.908 1.867

21 0.3500 23.83 0.017 0.397 0.139 0.049 1.108  4.691 1.482

22 0.3667 16.42 0.017 0.274 0.100 0.037 1.160  3.232 1.021

23 0.3833 13.95 0.017 0.233 0.089 0.034 1.213 2.746 0.868

24 0.4000 10.24 0.017 0.171 0.068 0.027 1.266 2.016 0.637

25 0.4167 6.538 0.017 0.109 0.045 0.019 1.319 1.287 0.407

26 0.4333 1.596 0.017 0.027 0.012 0.005 1.371 0.314 0.099

27 0.4500 1.596 0.017 0.027 0.012 0.005 1.424 0.314 0.099

28 0.4667 0.36 0.017 0.006 0.003 0.001 1.477 0.071 0.022

29 0.4833 0.36 0.017 0.006 0.003 0.001 1.530 0.071 0.022

30 0.5000 4.067 0.017 0.068 0.034 0.017 1.582  0.801 0.253

31 0.5167 0.36 0.017 0.006 0.003 0.002 1.635 0.071 0.022

32 0.5333 0 0.017 0.000 0.000 0.000 1.688  0.000 0.000
33 0.5500 1.596 0.017 0.027 0.015 0.008 1.741 0.314 0.099
34 0.5667 1.596 0.017 0.027 0.015 0.009 1.793 0.314 0.099

C; At(ppm*r 5.080

2t;C; At= 1.605

t (min)= 0.316
t(s)= 19
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APENDICE D

Coeficientes de particion

Metodologia para la determinacion de los coeficientes de particion

La disponibilidad de los contaminantes en aire y en la fase liquida depende de su
solubilidad en el liquido. Los coeficientes de participacion son un adecuado parametro para
la estimacion de las concentraciones interfaciales. Cuando el contaminante gaseoso se
transporta de la fase gas a la liquida, la concentracion en la interfase se puede estimar a
través del coeficiente de particion gas-liquido. Si se considera la existencia de transporte
directo del contaminante gaseoso a la biopelicula, la concentracidon entre estas fases puede

ser calculada a través del coeficiente de particion gas-biopelicula.

Como los coeficientes de particion no forman parte de las variables a analizar, pero si son
importantes en la interpretacion de la solubilidad de los isomeros de xileno en las diferentes
interfaces presentes en el BLE (gas-liquido y gas-biopelicula). Los resultados se muestran a

continuacion.

Coeficiente de particion gas-liquido (1, )

Bajo condiciones de equilibrio (presion atmosférica y temperatura de 25°C + 5), se
determind el coeficiente de particion de xilenos gas-liquido a través de la medicion directa
de la concentracion de xilenos en la fase gas. La concentracion de xilenos en la fase liquida
se calculod a partir de la diferencia entre la cantidad de xilenos inyectados en el sistema
experimental y la cantidad medida en la fase gas. Los experimentos se llevaron a cabo en
matraces erlenmeyer de vidrio de 147 ml que se mantuvieron herméticamente cerrados con

valvulas mininert®.

Los matraces de colocaron en un agitador mecanico ubicado en un cuarto de temperatura

controlada a 25°C + 5. El agitador fue llenado con agua para cubrir el nivel liquido de los
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matraces. A partir de las 62 horas, las concentraciones de xilenos permanecieron constantes

por lo que se selecciond este tiempo como el necesario para alcanzar el equilibrio.

El experimento se hizo por duplicado. Los volumenes inyectados de la mezcla de xilenos
se muestra en la Tabla D-1. El volumen de medio mineral adicionado a cada matraz fue de

20 ml, lo que deja un volumen de espacio de cabeza (headspace) de 127 ml.

Tabla D-1 Relacion de volimenes de xilenos para la determinacion de coeficientes de
particion.

No Matraz | Volumen de xilenos
(ml)

1 0.3
2 0.6
3 0.9
4 1.5
5 2

6 2.5

Coeficiente de particion gas-biopelicula (m;)

El modelo experimental fue similar al descrito en el punto anterior. Se remplazo la fase
liquida por biomasa himeda e inerte. En cada matraz de colocaron 0.5 g de biomasa. La
biomasa se tomo de material de empaque del BLE y fue sometida a esterilizacion en
autoclave y posteriormente a radiacion UV para su completa inactivacion. Una vez
alcanzado el equilibrio (después de 62 horas) se midi6 la concentraciéon de xilenos en la
fase gaseosa. Los xilenos absorbidos en la biomasa se determinaron a través de un balance

de masa del sistema.
Determinacion de los coeficientes de particion gas-liquido y gas-biopelicula
Previo a la caracterizacion del BLE, se determinaron los coeficientes de particién gas-

liquido (mgr) y gas- biopelicula (mgg), para esta tltima se empleo biomasa inmovilizada

del BLE, previamente inactivada. Los resultados se muestran en la Tabla D-2.
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Tabla D-2 Coeficientes de particion individuales determinados experimentalmente.

Coeficiente de particion
p-xileno | m-xileno | o-xileno
(25°C)
magr " 0.2477 0.2721 0.1709
me® 0.3032 0.3242 0.1821
mep 0.0010 0.0009 0.0009

* Con agua como fase acuosa (Rafson H. J., 1998)

® Con medio mineral como fase acuosa (determinado en éste trabajo)

Respecto al coeficiente gas-liquido, se observa que el valor tedrico determinado en agua es

del mismo orden de magnitud que el valor determinado experimentalmente en medio

mineral, sin embargo, los coeficientes gas-biopelicula son dos ordenes de magnitud

menores a los coeficientes gas-liquido.
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APENDICE E

Perfiles de temperatura

En éste Apéndice se presenta los perfiles de temperatura a lo largo del BLE durante las

etapas experimentales con biomasa inmovilizada.

En la Figura E.1 se observa que la temperatura a lo largo del lecho no cambia,

observandose practicamente una sola linea de tendencia en la que se ubican las

temperaturas en los diferentes porcentajes de la altura del lecho, desde la entrada (0%)

hasta la salida del BLE (100%). Durante las etapas experimentales, se observo que la

temperatura vari6 entre 25 °C£1.25, sin embargo, durante la operacion del BLE con

biomasa no se observaron cambios de temperatura a lo largo de la altura del lecho, lo cual

soporta la suposicion de operacion isotérmica.

30 - 30
1 LY o AR R RN
254 'u...-.....u.-"”'“' 254 v
- g .1
9_/207 2=0.80 o0 T = 204 g=0.69
= E 1
2 15 e g 15
5 - 25 g.
g . 50 5§
& 104 v 75 B 10
« 100 1
5 5
U T T T T T T U T T T T T
0 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
30 Tiempo (h) Tiempo (h)
254 '.‘.“.."‘.‘|10||IDOQ!!
g 204
E =041 2% H
g 154 . 0
g . 25
2 104 + 50
v 75
5 « 100
0 T T T T T T
0 5 10 15 20 25
Tiempo (h)

Figura E.1. Perfiles de tempaeratura a lo largo del BLE. Durante las etapas de operacion

con biomasa.
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APENDICE F
Curvas de calibracion de CO,
Concentracion de Area bajo la
CO; (ppm) curva
0 1.97
1000 3.36
2000 4.81
5000 8.90
6000 10.60
8000 13.88
Curva de calibracion de CO,
16.00 -
14.00 - Area= 0.0015ppmCO, + 1.8585
E 12.00 - R2=0.9983
g 10.00 -
.% 8.00 -
; 6.00 -
< 4.00 -
2.00
0.00 - T T T T )
0 2000 4000 6000 8000 10000
Concentracién de CO, (ppm)
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APENDICE G

Curvas de calibracion de los isomeros de xileno

isdbmero para meta orto
Mezcla | |, . |, . ., , . .y
. area bajo la Concentracion| area bajo la |Concentracion | area bajo la |Concentracion
equimolar 3 3 3
curva g/m curva g/m curva g/m
(ml)
0.05 1.6 0.0287 1.6 0.0289 1.6 0.0299
0.2 6.3 0.1148 6.3 0.1157 6.4 0.1196
0.3 9.7 0.1722 9.5 0.1736 9.6 0.1794
0.4 13.7 0.2296 13.6 0.2315 13.8 0.2392
0.5 16.2 0.2870 16.1 0.2893 16.5 0.2990
p-xileno

(éf-; 0.3500 +

£ 0300009 o _ ¢ 0172x +0.0029

= 0.2500 - R> = 0.9967

o 0.2000 )

.‘8 0.1500 A

£ 0.1000 1

S 0.0500 -

% 0.0000 ‘ ‘ ‘

@} 0 5 10 15 20

Area bajo la curva
m-xyleno

o 0.3500

£ 03000 1 y=0.0175x +0.003

2 0.2500 1 R =0.9965

= 0.2000 -

‘2 0.1500 1

£ 0.1000 -

5 0.0500 -

§ 0.0000 ‘ ‘ ‘

© 0 5 10 15 20

Area bajo la curva
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(g/m3)

Concentracion

0.3500

0.3000 -
0.2500 -

0.2000
0.1500
0.1000
0.0500
0.0000

o-xyleno

y=0.0177x + 0.0043
R*=0.997

5 10 15
Area bajo la curva

20
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A Xileno

CITGO ), Hoja de Datos de Seguridad de Materiales (MSDS)

CITGO Petroleum Corporation

1701 Golf Road, Suite 1-1101 No. de MSDS 07306 Clasifi i6n de Ri
BollingMuadews; L 800954295 Fecha de Revision 12/19/2008 Al eacnee o008
United States of America

IMPORTANTE: Lea estaMSDS antes de manejar o desechar este producto y haga

HMIS NFPA
disponible esta informacion a sus empleados, clientes y usuarios de este producto.

Ries go para Salud + 2 2

= = Ries go de Incendio 3 3
Resena de Emergencias

Reactividad 0 0
Estado Fisico Liguido.
Color Transparente, Olor Azucarado, hidrocartur *= Riesgos Cronicos para la Salud
incoloro. aromatica acre.
ADVERTENCIA: . Equipo de Proteccién
Liquido inflamable; el vapor puede causar fuego repentino. o comenate i
Dafiino o fatal si es tragado - Puede entrar en los pulmones y Ver detalles en la Seccion 8

causar dafio.
Puede causar iritacion de los ojos, de la piel y del tracto

respiratorio. Lw, v @ @ W
Sobreexposicion puede causar depresion del sistema nerviosg

central (SNC) y efecto sobre otros érganos.

Respiracion de altas concentraciones puede causar latidos
irregulares del corazon que pueden ser fatal.

Nocivo para los organismos acuaticos.

SECCION 1. IDENTIFICACION DEL PRODUCTO

Mombre Comercial Xileno Contacto Técnico (847) 734-7598

8am - 4pm CT
Lunes a viermnes
Mamero de Producte 07305 Emergencia Médica (832) 486-4700
Mamero CAS Mezcla Emergencia CHEMTREC (800} 424-5300
{Solamente en los
Estados Unidos)
Familia de Productos Solvente hidrocarburo de petroleo
Sindnimos Xilolo; Xilenos Mezclados; Xilena Isameros v Etilbenceno, Dimetilbencenos y Etilbenceno;
Alguilbencenos de C8; Aromaticos de C8; Solvente de Hidrocarburo Aromatico de C8;
®ileno de Industrial-grado (Satisface las especificaciones del ASTM D-364),
®ileno de Diez-grado (Satisface las especificaciones del ASTM D-846)
Cadigos) del producto anterior, 2173y 19173
Codigo de Producto de CITGO® 07306

SECCION 2. COMPOSICION

Mombres de los Componentes Mo. Registro CAS Concentracién (%)
wileno, tados los isomeros 1330-20-7 60- 100
Etil benceno 100-41-4 10-30
Tolueno 108-88-3 =1
MEDS Mro 07306 Fecha de Revision  12/19/2008

Continta en la Pagina Siguiente  Pagina Namero: 1
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Xileno

SECCION 3. IDENTIFICACION DE RIESGOS

Ver también Resefia de Emergencias y Clasificacion de Riesgos en la parte superior de la Pagina 1 de esta
MSDS

Via Principal de Contacto con la piel. Inhalacién.
Entrada

Sefiales y Sintomas de Exposicion Aguda

Inhalacion La respiracién de altas concentraciones puede ser dafiino. Respirar la condensacién o los
vapores puede causar irritacién de la garganta y de los pulmones. Respirar este material
puede causar depresién del sistema nervioso central con sinfomas como nausea, dolor de
cabeza, mareo, fatiga, somnolencia, o incensciencia. Respirar este material en altas
concentraciones, por ejemplo, en un espacio cerrado o intencionalmente, puede causar
irregularidad en los latidos del corazén que podria causar la muerte.

Contacto con los Ojos Este material puede causar la irritacién del ojo con lagrimeo, enrojecimiento, o una
sensacion de picadura o ardor. También, puede causar inflamacion de los ojos con vision
borrosa. Los efectos pueden llegar a ser mas serios con el contacto repetido o prolongado.

Contacto con la Piel  Este material puede causar irritacion leve en la piel con enrojecimiento y/o una sensacién de
picazon o ardor. Los efectos pueden llegar a ser mas serios con el contacto repetido o
prolongado. Es probable que este material pueda entrar a el cuerpo a través de la piel y
pueda causar efectos similares a la inhalacion o ingestion.

Ingestion Ingerir este material puede ser dafiino. Ingerir este material puede causar malestar
estomacal o intestinal con dolor, ndusea, y/o diarrea. Este material puede llegar a los
pulmones durante la ingestion o la vomitar. Cantidades pequefias en los pulmones pueden
causar dafio del pulmén, posiblemente conduciendo a la disfuncién crénica del pulmén o
muerte. Ingerir este material puede causar efectos similares a ésos descritos en la seccion
de la inhalacion (véase la "inhalacion" arriba).

Resumen de los EfectosEl contacto prolongado y/o repetido puede causar irritacion e inflamacion de la piel. Los
de Salud Crénicos sintomas incluyen pérdida de grasa, coloracion roja, ampollas, lesiones y dermatitis
escamosa.

Los efectos crénicos de la ingestién y la subsecuente aspiracion dentro de los pulmones
puede causar la formacion de un neumatocele (cavidad pulmonar) y una disfuncién crénica
del pulmédn.

Los informes han asociado la sobreexposicién ocupacional repetida y prolongada a los
productos de petréleo ligero con dafios irreversible al cerebro y al sistema nervioso.
(designados a veces el " sindrome del solvente o del pintor "). El uso errdneo intencional
deliberadamente concentrando e inhalando este producto puede ser dafiino o fatal.

Sabreexposicién prolongada o repetida a xileno, un componente de este producto, se ha
asociado con dafio a el sistema de audicion en los animales de laboratorio.

Este material (0 un componente) puede causar dafio al feto humano basado en pruebas con
animales de laboratorio. Este material, © un componente de este material, ha sido
evidenciado como causante de cancer en animales de laboratorio. La importancia de estos
resultados a la salud humana no es clara.

Vea Informacion Toxicologica (Seccién 11)

Condiciones Agravadas Los siguientes desdrdenes de érganos o de |os sistemas de érganos que se pueden agravar

Por Exposicion por la exposicién significativa a este material o a sus componentes incluyen: Piel, Sistema
Respiratorio, Higado, Rifiones, Sistema Nervioso Central (SNC), Corazén (Cardiaco)
Organos Afectados Puede causar dafios a los 6rganos siguientes: la sangre, rifiones, pulmones, higado,

membranas mucosas, corazon, tracto respiratorio superior, piel, el sistema auditivo, sistema
nervioso central (SNC), ojo, lente de ojo o cérnea

Potencial Cancerigeno

MSDS Nro 07306 Fecha de Revision  12/19/2008 Continta en la Pagina Siguiente  Pagina Numero: 2
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Este material contiene etil benceno en concentraciones en niveles de o sobre 0,1%. El etil
benceno es considerado posiblemente carcindgeno a los seres humanos por la IARC
(Grupo 2B) basados en estudios de laboratorio con animales.

La Clasificacion de Riesgos segun OSHA esta indicada con una "X" en la casilla junto al tipo de riesgo. Si la
"X" no esta senalada, el producto no exhibe el riesgo segun esta definicién de la Norma OSHA de
Comunicacién de Riesgos (29 CFR 1910.1200).

Clasificacion de Riesgo a la Salud OSHA

Clasificacion de Riesgo Fisico OSHA

Irritantes

[x]
[ ]
Corrosivo l:l

Téxico

Sensible
Muy Toxico

Cancerigeno

Combustible Explosivo Piroférico

[ ]

[ ]
[ 1]

[
[ ]

[]
[]
Peréxido Orgdnico ]:]

[]
Hidro-reactivo I:]
[ ]

Inflamable Oxidante

Gas Comprimide Inestable

SECCION 4. MEDIDAS PARA PRIMEROS AUXILIOS

Tome las precauciones adecuadas para asegurar su propia salud y seguridad antes de intentar un rescate o
proveer primeros auxilios. Para informacion mas especifica, remitase a Controles de Exposicion y Proteccion
Personal en la Seccién 8 de esta MSDS.

Inhalacién

Contacto con los Ojos

Contacto con la Piel

Ingestion

Notas para el Médico

Mueva inmediatamente a la victima al aire fresco. Si la victima no respira, comience
inmediatamente la respiracion de rescate. Si el corazoén se ha detenido, comience
inmediatamente la resucitacion cardiopulmonar (RCP). Si la respiracién se realiza con
dificultad, personal calificado debe administrar oxigeno 100 por ciento humidificado. Busque
atencion médica inmediatamente

Enjuague los ojos con agua fresca, limpia, y de baja presién a los menos para 15 minutos.
Sostenga los parpados separados para asegurar la irrigacion completa del tejido del ojo y del
parpado. Si esté logrado facilmente, verificar y retirar lentes de contacto. Si las lentes de
contacto no se pueden sacar, busque atencidn médica inmediatamente. No utilice ungtento
en los gjos. Busque atencion médica.

Quuite los zapatos y la ropa contaminados. Limpie el rea afectada con copias cantidades de
agua. Sila superficie de la piel es dafiada, aplique un vendaje limpio y busque atencién
médica. No utilice ungientos. Sila superficie de la piel no es dafiada, limpie el area afectada
a fondo con jabén suave y agua. Busque la atencién médica si el tejido fino aparece dafiade
o si persiste el dolor o la irritacion.

No induzca el vomito. Si el vomito esta a punto de ocurrir, colocar la cabeza de la victima
debajo de sus rodillas. Si la victima esta soficlienta o inconsciente, coloque la cabeza hacia
la izquierda y hacia abajo. Nunca se debe suministrar nada por via oral a una persena que no
esté completamente consciente. No deje la victima desatendida. Busque atencién médica
inmediatamente.

INHALACION: La sobreexposicion por inhalacion puede producir efectos téxicos. Controlar
posible emergencias respiratorias. Si se presentar la tos o dificultades en la respiracion,
evallie si existe inflamacién de la via respiratoria superior, bronquitis, o0 neumonia. Administre
oxigeno suplemental con ventilacion asistida segun que sea requerido.

Este material (o0 un componente) sensibiliza el corazon a los efectos de aminas
simpaticomiméticas. Epinefrina y otras drogas simpaticomiméticas pueden iniciar arritmias
cardiacas a los individuos expuestos a este material. La administracion de drogas
simpaticomiméticas debe ser evitada.

INGESTION: Sies ingerido, este material presenta un peligro significativo de la aspiracién y
de la neumonitis quimica. La induccion del vomito no se recomienda. Considere el carbon
activado y/o el lavado gastrico. Si el paciente no esta completamente consciente, despeje las
vias respiratorias colocando a la persona en posicién de Trendelenburg y en posicion de
cubito dorsal izquierdo.

MSDS Nro 07306

Fecha de Revisién  12/19/2008 Continta en la Pagina Siguiente  Pagina Numero: 3
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SECCION 5. MEDIDAS CONTRA INCENDIO

Clasificacion de Liquido inflamable clase-IC de acuerdo con NFPA.
Inflamabilidad de NFPA

Punto de Inflamacién  Vaso cerrado: 27°C (81°F).

Limite Inferior de AP 1% Limite Superior de AP7 %

Inflamabilidad Inflamabilidad

Temperatura de 432°C (810°F)

Auto-ignicién

Productos de Bidxido de carbono, mondxido de carbono, humo, humos, hidrocarburos no quemodaos,

Combustion Riesgosos aldehines y otros productos de la combustion incompleta.

Propiedades Especiales Liquido Inflamable! Este material produce vapores en temperaturas ambientales o menores.
Cuando esta mezclado con aire en ciertas proporciones y es expuesto a una fuente de
ignicién, su vapor puede causar fuego con llama. Utilice solamente con la ventilacién
adecuada. Los vapores son mas pesados gue el aire y pueden viajar las largas distancias
hasta alcanzar una fuente de ignicién con la produccién de fuego o llama. Una mezcla del
vapaor con aire puede crear un peligro de explosion en espacios confinados tales como
alcantarillas. Si un envase no se enfria correctamente, puede producir una llama.

Medios de Extincion FUEGO PEQUERNO: Utilice productos quimicos secos, el diéxido de carbono, espuma, o
gas inerte (nitrégeno). El diéxido de carbeno y gas inerte puede desplazar oxigenc. Tenga
cuidado al aplicar el diéxido de carbono o gas inerte en espacios confinados.

FUEGO GRANDE: Utilice espuma, niebla de agua, o aerosol de agua. A veces el agua no
es eficaz. El agua puede fallar a extinguir el fuego. Sin embargo, el uso de la niebla y
aerosol es eficaz en los envases que se refrescan y en las estructuras adyacentes. El agua
se puede utilizar para refrescar las paredes externas de vasos para prevenir la presion, la
autoignicion o la explosion. NO DEBE utilizarse una corriente sélida del agua directamente
en el fuego como el agua puede separar el fuego a un drea mas grande.

Proteccion de los Los bomberos deben usar todo su equipo protector incluyendo el aparato respiratorio
Combatientes de autdnomo con presion positiva aprobado por NIOSH para protegerse contra la combustion
Incendios de productos peligrosos y para las deficiencias de oxigeno. Evacue el area y combata el

fuego desde una distancia maxima o utilice los sostenedores de la manguera o los
inyectores automaticos. Cubra el liquido con espuma. Los recipiente si son expuestos a la
radiacién del calor, pueden acumular presion, por esta razén debe enfriar los recipientes
ubicados en las adyacencias del fuego, con una cantidad generosa de agua, incluso después
que el fuego haya cesado. Retirese inmediatamente del area si percibe un sonido de alerta
emitido desde alguin dispositivo de seguridad o incluso si observa la decoloracion de alguin
recipiente, tanque o tuberia. Esté alerta de que el liquido en ignicién flotara en el agua.
Notifique a las autoridades adecuadas del peligro potencial de fuego y de explosion si el
liquido entra en alcantarillas o en canales de desagles

SECCION 6 MEDIDAS CONTRA DERRAMES O FUGAS ACCIDENTALES

Tomar precauciones adecuadas para proteger su salud propia y seguridad antes de intentar limpiar o controlar
un derrame. Para informacion mas especifica, remitase a la Resefia de Emergencias en la Pagina 1, Controles
de Exposicion y Proteccion Personal en la Seccion 8 y Consideraciones sobre la Disposicion Final en la Seccion

13 de esta MSDS.

Liquido Inflamable! La liberacidn causa un peligro inmediate del fuego o de la explosion.
Evacue a todo el personal no esencial del area inmediata y establezca una "zona regulada”
con control y seguridad de sitio. Una espuma gque suprime los vapores se puede utilizar para
reducir los vapores. Elimine todas las fuentes de ignicién. Todo el equipo usado durante la
manipulacién de este material debe ser puesta a tierra. Pare el escape de producto si puede
hacerlo sin riesge. No toque ni camine a través del material derramado. Quite el
derramamiento inmediatamente de las dreas lisas en cual se tiene que caminar. Prevenga la
entrada de material derramado en los canales, las alcantarillas, los s6tanos, o en las areas
confinadas. Absorba o cubra con la tierra seca, arena, u otro material no combustible y
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transferencia a contenedores de desechos apropiados. Utilice herramientas limpias que no
generen chispas, para recoger el material absorbido.

Para los derrames grandes, acordone el érea y controle el acceso. Prevenga la entrada de
material derramado en el sistema de drenajes, sumideros para agua de lluvias, otros
alcantarillados, o canales naturales. Haga un digue o franja recolectora delante del derrame
de algdn liquido, para asegurar la maxima recoleccion del mismo. La niebla o el aerosol del
agua se puede utilizar para reducir o para dispersar los vapores; pero hay la posibilidad de
ignicién en espacios cerrados. Este material flotara en el agua y si se escapa se puede crear
un riesgo de explosion o de incendio. Verifique gue los trabajadores de la emergencia estén
adecuadamente entrenados de acuerdo a los lineamientos HAZWOPER y que estén
equipados con equipo respiratorio apropiado y de ropa no inflamable, duarante la operacion
de limpieza. En un area urbana, limpie los derrames en la manera mas rapida, y en areas
naturales, haga la limpieza de acuerdo a las recomendaciones de los especialistas. Retire
los liguidos presentes y reciclelos o descartelos si la operacion puede realizarse en una
forma segura y con el uso de equipo contra explosion. Recoja cualquier exceso de material
con los cojines absorbentes, la arena u otros materiales absorbentes inertes a la combustion.
Coloque los absorbentes usados en los recipientes para residuas apropiados para su
disposicion final. Cumpla con todas la leyes y regulaciones de locales, del estado y de las
autoridades federales que son aplicables.

SECCION 7. MANEJO Y ALMACENAJE

Manejo

Un derrame o escape puede causar un peligro inmediato de fuego @ explosién. Mantenga
los envases cerrados, y no los manipule ni almacene cerca del calor, las chispas, o de
cualquier otra fuente potencial de ignicién. NO entre en contacto con materiales oxidables.
NO respire el vapor. Utilice solamente con ventilacion adecuada y proteccidn personal.
Nunca trate de eliminarlo por via oral. Evite el contacto con los ojos, piel, y ropa. Prevenga
el contacto con alimentos y productos del tabaco. NO tome internamente.

Al realizar reparaciones y mantenimiento en el equipo contaminado, mantenga a las
personas innecesarias alejadas del area. Elimine todas las fuentes potenciales de ignicién.
Drene y purgue el equipo, como sea necesario, para eliminar residuos materiales. Siga los
procedimientos de entrada apropiados, incluyendo conformidad con las reglas de 29 CFR
1910.146 antes de entrar en espacios confinados tales como tanques o hoyos. Ultilice
guantes elaborados con materiales impermeables y ropa protectora, si se anticipa el contacto
directo. Utilice la proteccién respiratoria apropiada cuando las concentratciones exceden los
niveles de exposion permisibles establecidos para lugares de trabajo (véase la seccion 8).
Quite puntualmente la ropa y zapatos contaminados. Lave la piel expuesta espusta a fondo
con jabon y agua después de tocar el producto.

Las condiciones que no estan en equilibrio pueden aumentar el riesgo de incendios asociado
a este producto. Una carga eléctrica estatica puede acumular cuando este material este
producto esta fluyendo por o a través de tuberias inyectores o filtros y cuando se agita. Una
descarga estatica de la chispa puede encender los vapores acumulados particularmente
durante condiciones atmosféricas secas. Conecte siempre los contenedores que estan
recibiendo el producto a la pipa antes de la cual se utiliza llenar el container y durante el
proceso de cargamento. Confirme siempre que el envase de recepcion esté correctamente
conectado a tierra. Conexién correcta entre contenedores y conexién a tierra pueden ser
inadecuados para eliminar los peligros del fuego y de la explosion asociados a las cargas
electrostaticas. Revise cuidadosamente las operaciones que pueden aumentar los riesgos
asociados a electricidad estatica tales como rellene del tanque y del envase, limpieza del
tangue, el muestreo, la calibracion, la cargar, lafiltracion, la mezcla, y la agitacion, etc.
Ademas de conectar los contenedores correctamente y conexcion a tierra, las medidas de
atenuar los peligros de una descarga electrostatica no se pueden incluir, sin limitacion, a la
ventilacion, la neutralizacion de cargas electrostaticas y/o reduccion de las velocidades de la
transferencia. La disipacion de cargas electrostaticas se puede mejorar con el uso de los
afiadidos de la conductividad cuando esta utilizado con otros medidas de mitigacién,
incluyendo la conexcidn entre contenedores y conexcion a tierra. Mantenga siempre el
inyector en contacto con el contenedor durante el procese de cargamento.

NO llene ningun envase portable en un vehiculo o sentado en un vehiculo. NO utilice aire
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comprimido para llenar, descargar o para otras operaciones de manejo. El contenedor de
producto NO esté disefiado para presion elevada. NO presurice, corte, suelde, perfore o
esmerile los contenedores. NO exponga los contenedores del producto a las llamas, las
chispas, el calor o a otros potenciales fuentes de ignicién. Los envases vacios pueden
contener residuos del producto que pueden encenderse con fuerza explosiva. Observe las
precauciones indicadas en la etiqueta.

Mantenga los contenedores firmemente cerrados. Almacene en un lugar fresco, seco,
bien-ventilado. Almacene solamente en contenedores aprobados. No almacenar con
agentes oxidantes. No almacenar a temperaturas elevadas o a |a luz directa del sol. Proteje
los contenedores contra el dafio fisico. Los espacios sobre el producto liquido en tanques y
otros envases puede contener una mezcla del aire y del vapor en la gama inflamable. El
vapor se puede encender por descarga estatica. El area de almacenamiento debe mantener
los requisitos del OSHA y cédigos aplicables para prevenir los fuegos. La informacion
adicional con respecto al disefio y el control de los peligros asociados con la direccion y el
almacenaje de liquidos inflamables y combustibles se puede encontrar en documentos
profesionales e industriales incluyendo, no pero limitado a, las publicaciones del Associacion
Nacional de Proteccion Contra Incendios (NFPA) (en ingleis), NFPA 30 {"Flammable and
Combustible Liquid Code"), NFPA 77 ("Recommended Practice on Static Electricity”) y el
Instituto Americano de Petrdleo (API) Practica Recomendada 2003, (“Protection Against
Ignitions Arising Out of Static, Lightning, and Stray Currents").

Consultar con las autoridades federales, estatales y locales antes de re-utilizar,
reacondicionar, recuperar, reciclar o desechar los contenedores vacios o residuos de
desecho de este producto.

SECCION 8. CONTROLES DE EXPOSICION Y PROTECCION PERSONAL

Controles de Ingenieria Proporcione la ventilacion u otros controles de ingenieria para mantener las

Equipo de Proteccién

Personal

Proteccion para los

Ojos

Proteccion paralas

concentraciones del vapor o de nieblas dentro de los limites aplicables de la exposicion del
lugar de trabajo indicados abajo. Todo el equipo eléctrico debe cumplir con lo indicado en
el Codigo Eléctrico Nacional. Una estacion para lava ojos de emergencia y ducha de
seguridad se deben colocar cerca del sitio de trabajo.

El equipo de proteccion personal debe seleccionarse con base en las condiciones en que
sera utilizado este producto. Una evaluacion de los riesgos del area de trabajo para los
requerimientos de PPE (Equipos de Protecion Personal) debe ser realizada por un
profesional calificado segin reglamentacion OSHA. El siguiente pictograma representa los
requerimientos minimos para el equipo de proteccion personal. Para ciertas tareas puede
ser necesario equipo de protecién personal adicional.

ity

Los anteojos de seguridad equipados con pantallas laterales se recomiendan como
proteccién minima en localizaciones industriales. Los anteojos quimicos deben ser usados
durante las operaciones de la transferencia o cuando hay una probabilidad de salpicar, o de
rociar {con vaporizador) de este material. Una estacion lava ojos de emergencia y ducha de
seguirdad se deben colocar cerca del sitio de trabajo.

Evite el contacto de la piel. Utilice los guantes para uso industrial de trabajo construidos de

Manos materiales resistentes quimicos tales como Viton®. Lave las manos y otras partes
expuestas de la piel con jabdn suave y auga antes de comer, beber, fumar, usar el bafio o al
salir del trabajo. NO DEBE utilizarse gasoclina, kerosene, solventes o abrasivos severos
como limpiadores de piel.
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Proteccion para el Evite el contacto con la piel. Use la ropa no inflamable de manga larga (por ejemplo,
Cuerpo Nomex®) mientras trabaja con los liquides inflamables y combustibles. Se requeriran

aditamentos protectores adicionales resistentes al ataque quimico si existen condiciones de
rociado o derrame. Esto puede incluir un delantal, botas de seguridad y una proteccion
facial adicional. Si el producto entra en contacto con la ropa, retirela inmediatamente y
duchese. Elimine y deseche, rapidamente, todo material de cuero contaminado.

Proteccion Respiratoria Para las concentraciones sabidas del vapor sobre las pautas ocupacionales de la
exposicion (vea abajo), use un respirador del vaper organico aprobado por NIOSH si se
proporciona la proteccion adecuada. Los factores de la proteccion varfan depender del tipo
de respirador usado. Los respiradores se deben utilizar de acuerdo con los requisitos del
OSHA (29 CFR 1910.134). Para las concentraciones del vapor transportadas por el flujo
aéreo gue exceden los parametros de proteccion recomendados para los respiradores para
vapores organicos, utilice un respirador para cara llena con presion positivo de aire provisto.
Debido a los peligros de incendio y de explosién, no se debe entrar atmosferas que
contienen cencentraciones de vapor mas que 10% del limite inferior de inflamabilidad de
este producto.

Comentarios Generales Advertencial El uso de este material en los espacios sin la ventilacion adecuada puede dar
lugar a la generacion de niveles peligrosos de productos combustibles y/o de los niveles
inadecuados de oxigeno para respirar. El olor es una advertencia inadecuada para las
condiciones peligrosas.

Guias de Exposicion Ocupacional

Sustancia Niveles de Exposicion Permisibles para Lugares de Trabajo

Xileno, todos los isbmeros ACGIH (Estados Unidos).
TWA: 100 ppm 8 hora(s).
STEL: 150 ppm 15 minuto(s).
OSHA (Estados Unidos).
TWA: 100 ppm 8 hora(s)
Etil benceno ACGIH (Estados Unidos).
TWA: 100 ppm 8 hora(s)
STEL: 125 ppm 15 minuto(s).
OSHA (Estados Unidos).
TWA: 100 ppm 8 hora(s).
Tolueno ACGIH (Estados Unidos). Piel
TWA: 20 ppm 8 hora(s).
OSHA (Estados Unidos).
TWA: 200 ppm 8 hora(s).
CEIL: 300 ppm
PEAK: 500 ppm 1 veces per turno, 10 minuto(s).

SECCION 9. PROPIEDADES FiSICAS Y QUIMICAS (TiPICO)

Estado Fisico Liquido. Color  Transparente, Olor Azucarado, hidrocarburo
incoloro aromatica acre.

Gravedad 0.87 (Agua=1) pH No aplica. Densidad 370 (Aire=1)

Especifica de Vapor

Rango del Punto 138 - 142°C (280 - 288°F) Punto de -48a-25°C (-54 a -13°F)

de Ebullicion Fusion/Congelacion

Presion de Vapor 0.9 kPa (7 mm Hg) (a 20°C) Volatilidad 872 g/l VOC (wiv)

Solubilidad en Muy ligeramente soluble en agua fria. Viscosidad No disponible.

Agua (<0.1 % whw) (cSt @ 40°C)

Punto de Vaso cerrado: 27°C (81°F).

Inflamacién

Propiedades Ninguna informacién adicional.

Adicionales
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SECCION 10. ESTABILIDAD Y REACTIVIDAD
Estabilidad Quimica  Estable Polimerizacién Riesgosa No se espera que ocurra.
Condiciones a Evitar Mantenerse alejado del calor, llama y otras fuentes de ignicion potenciales. Mantenerse

alejado de las condiciones que oxidan con fuerza y de los agentes que oxigenen
Materiales a Evitar Acidos fuertes, alcalis y oxidantes tales como clorina liquida, perdxido de hidrogeno y

oxigeno.
Descomposicién No se identificé productos peligrosos adicionales de la descomposicién con excepcion de los

Productos Riesgosos productos de la combustion identificados en Seccién 5 de este MSDS.

SECCION 11. INFORMACION TOXICOLOGICA

Para mas informacién relacionada con la salud, referirse a la Resefia de Emergencias en la Pagina1yala
Identificacion de Riesgos en la Seccion 3 de esta MSDS.

Datos de Toxicidad Xileno, todos los isémeros

Efectos de Exposicién Aguda:

ORAL (LDsp), Agudo: 4.300 mg/kg [rata]

INHALACION (LCs), Aguda: 4,550 ppm por cuatro horas [rata].

CUTANEOQ (LD=p), Agudo: 14.100 uL/kg [conejo].
Una sobreexposicion al xileno puede producir irritacién del tracto respiratorio superior, dolor
de cabeza, cianosis, dafio al sistema nervioso central, cambios del sistema de la sangre y
narcosis. Efectos pueden aumentar con el consumo de bebidas alcohdlicas. Evidencia de
debilitacién del higado y del rifion fue reportada en trabajadores que se recuperaban de una
sobreexposicion extrema.

Efectos de Exposicién Prolongada o Repetida:

Deterioro de la funcién neuroldgica fue reportado en trabajadores expuestos a los solventes
incluyendo el xileno. Los estudios en animales de laboratorio han demostrado evidencia de
deterioro en la audicion después de altos niveles de exposicion. Los estudios en animales
de laboratorio sugieren algunos cambios en 6rganos reproductivos después de altos niveles
de exposicién pero no se observd ningunos efectos significativos sobre la reproduccién. Los
estudios en animales de laboratorio indican malformaciones esqueléticas y viscerales,
desarrollo retrasado, y crecientes incidentes de resorciones fetales después de las madres
sean expuestas a niveles extremadamente altos de dichos solventes. Los efectos nocivos
sobre el higado, rifion, medula (cambios en parametros de las células de la sangre) fueron
observados en animales de laberatorio después de altos niveles de exposicion. La
importancia de estos resultados en los seres humanos no es clara en este momento.

Etil bencena

Efectos de Exposicién Aguda:

Oral (LDso), Agudo: 3.500 mg/kg [rata].

Cutaneo (LDsq), Agudo: 17.800 uL/kg [conejo].
Intraperitoneal (LDsq), Agudo: 2.624 mg/kg [rata).

Efectos de Exposicion Prolongada o Repetida:

Los resultados de un estudio de dos afios de duracion de inhalacion en roedores conducidos
por NTP fueron los siguientes: Los efectos fueron observados solamente en el nivel de
exposicién mas alto (750 PPM). A este nivel la incidencia de tumores renales fue elevada en
ratas masculinos (carcinomas del tibulo renal) y en ratas hembras (adenomas tubulares).

La incidencia de tumores también fue elevada en los ratones masculinos (carcinomas del
alveolares y quiolar) y en ratones hembra (carcinomas hepatocelulares). La Agencia
Internacional para la Investigacion sabre el Cancer (IARC) ha sefalado al etil bencenc como
posible carcinégeno en a seres humanos (Grupo 2B). Los estudios en animales de
laboratorio indican una cierta evidencia de muertes de la post-implantacién después de altos
niveles de la exposicion maternal. La importancia de estos resultados los humanos no es
clara en estos momento. Los estudios en animales de laboratorio indican que la evidencia
limitada de malformaciones renales, de resorciones, y de desarrollo retrasado después de
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altos niveles de la exposicion maternal. La importancia de estos resultados los humanos no
es clara en este momento. Los estudios en animales de laboratorio indican una cierta
evidencia de efectos nocivos sobre al higado, el rifién, la tircides, v la glandula pituitaria.

SECCION 12. INFORMACION ECOLOGICA

Ecotoxicidad Esta mezcla contiene componentes que son potencialmente toxicos a los ecosistemas de
agua dulce y de agua salada.
Destino Ambiental Biodegradabilidad: Répidamente biodegradable en condiciones aerobias.

El coeficiente de particion octanol-agua (log Kow): 2 a 3 (basado en los materiales similares)

Fotodegradacién: Basado en los materiales similares, este producto tendré una tedencia
significativa para repartir en el aire. Hidrocarburos de este producto que reparta en el aire
puede fotodegradar rapidamente.

Estabilidad en agua: La degradacion de este producto en agua ocurre scbre todo por la
accién microbiana.

Distribucion: Principalmente al aire

SECCION 13. CONSIDERACIONES SOBRE LA DISPOSICION FINAL

Las caracteristicas de riesgo y la clasificacién regulatoria de los desechos pueden cambiar con el uso del
producto. De acuerdo con esto, es responsabilidad del usuario determinar la metodologia apropiada para el
almacenaje, transporte, tratamiento y/o desecho de los materiales usados y residuos en el momento de su
disposicién final.
Maximice la recuperacion del material para la reutilizacion o el reciclje. El material no-usable
se puede regular por la Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos de América
come desechos peligrosos (U239). El material no-usable recuperado se puede regular por
los E.E.U.U. EPA como desechos peligrosos debido a su capacidad de encender (D001) y/o
a sus caracteristicas toxicas (D018). Es la responsabilidad del usuario determinar si el
material es un "desecho peligroso” sujeto a RCRA en el momento de su disposicidn. El
transporte, tratamiento, almacenaje y disposicion final del material de desecho debe ser
llevado a cabo de acuerdo con los reglamentos de RCRA (ver 40 CFR 260 hasta 40 CFR
271). Elestado y/o las regulaciones locales pueden ser mas restrictivos. Contacte su oficina
regional de la Agencia de Proteccién Ambiental de Estados Unidos de América para solicitar
orientacién concerniente a casos especificos sobre disposicién final.

SECCION 14. INFORMACION SOBRE EL TRANSPORTE

La descripcién para el envio que aparecen a de bajo quizas no representan los requisitos para todos los modos
de transporte, de los métodos del envio, o para localizaciones fuera de los Estados Unidos de América.

Clasificacion DOTde  Material regulado por el Departamento de Transperte (DOT) de los EE.U.U
EEUU

Nombre Correcto para RQ, Xylenes, 3, UN 1307, PG Il or Il

Transporte

Clasificacion de Riesgo 3 Grupo(s) de ltolll
Embalaje

Namero ONU/NA  UN1307

Cantidad Reportable  RQ 100 libras. [Basados sobre la concentracion maxima del Xileno de 100% y de RQ 100
libras.]

Letrero(s)
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No. de Guia para 130
Respuesta de Emergencia

Clasificacion MARPOL Il No es un "Contaminante
Marino" por DOT de
acuerdo con 49 CFR
171:8:

o)

FLAMMABLE LIQUID

SECCION 15. INFORMACION REGLAMENTARIA

Inventario TSCA

SARA 302/304
Planificacion y

Notificacion de

Urgencias

SARA 311/312

Identificacion de

Peligros

SARA 313 Notificacién

de Emision de

Sustancias Quimicas

Toxicas

CERCLA

Acta Limpio del Agua

(CWA)

Propuesta 65 de

California

Este producte y/o sus componentes estan en la lista del inventario de la Ley de Control de
Sustancias Toxicas ("Toxic Substances Control Act" o TSCA)

El Titulo lll de la ley SARA (Superfund Amendments and Reauthorization Act) de 1986
requiere que las instalaciones sujetas a las Sub-secciones 302 y 304 suministren
informacion sobre planificacién y notificacion de emergencias con una base en Cantidades
Umbrales de Planificacion (Threshold Planning Quantities o TPQ's) y Cantidades
Reportables (RQ’s) para "Sustancias Sumamente Peligrosas” indicadas en las reglas 40
CFR 302.4 y 40 CFR 355. No se identificaron componentes.

El Titulo 11l de la ley SARA (Superfund Amendments and Reauthorization Act) de 1986
requiere que las instalaciones sujetas a esta Sub-seccién suministren informacion adicional
sobre guimicos clasificados como “Categoria de Riesgo” tal como se define en las reglas 40
CFR 370.2. Este material seria clasificado bajo las siguientes categorias de riesgo:

fuego, riesgo de salud inmediato, riesgo de salud tardio

Este producto contiene los siguientes componentes en concentraciones superiores a los
niveles minimos que se indican como quimicos toxicos en las reglas 40 CFR Parte 372 segun
los requerimientos de la Seccion 313 de SARA:

Xileno, todos los isémeros [N° CAS: 1330-20-7] Concentracién: 70 - 90%

Etil benceno [N° CAS: 100-41-4] Concentracion: 10 - 30%

El"Comprehensive Environmental Response, Compensation, and Liability Act of 1980"
(CERCLA) requiere gue se indique al Centro Nacional de Inspeccién (Secretarfa Nacional de
Proteccion al Medio Ambiente), la emisién de cantidades de sustancias peligrosas cuando
esta cantidad sea igual o superior al valor (RQ) inscrito en el CFR 40 302.4. Segun lo
definido por CERCLA, el término "sustancia peligrosa" no incluye el petréleo, no incluyendo
el petréleo crudo o ninguna fraccién de eso que no se sefiale de otra manera
especificamente en 40 CFR 302.4. Las sustancias quimicas presentes en este producto o
corriente de la refineria que estén sujetos a dicho reporte segun este reglamento son:
Xileno, todos los isémeros [N° CAS: 1330-20-7] RQ = 100 Ibs. (45,36 kg.) Concentracién: 60
-100%

Etil benceno [N° CAS: 100-41-4] RQ = 1000 Ibs. (453,6 kg.) Concentracién: 10 - 30%
Benceno [N° CAS: 71-43-2] RQ = 10 Ibs. (4,536 kg.) Concentracién: <0,01%

Se clasifica este material como un aceite bajo la Seccioén 311 del acta limpio del agua ("Clean
Water Act" o CWA) y del acto de la contaminacién por petréleo de 1990 ("Oil Pollution Act" o
OPA). Descarga o derramamientos que producen un brillo visible en las aguas de los
Estados Unidos de Américas, sus litorales colindantes, o en los conductos que conducen a
las aguas superficiales se deben divulgar al centro nacional de la respuesta de EPAs al (800)
424-8802

Este material puede contener los siguientes componentes que se conocen en el estado de

California por causar cancer, defectos del nacimiento u otros dafios reproductivos, y puede
estar sujeto a los requisitos de la Propuesta 65 de Califernia (la Seccion 25249,5 del cédigo
de la salud y de la seguridad del CA):

Etil benceno: 10 - 30%

Tolueno: <1%

Benceno: <0,01%
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Rétulo de la ley Para Nueva Jersey R-T-K requisitos de etiquetado, refiera a los componentes enumerados
de Derecho en la seccion 2
al Conocimiento,
New Jersey
Observaciones Las sustancias peligrosas federales actlan, relacionaron los estatutos, y las regulaciones de
Adicionales la Comision de la seguridad del producto de consumo, segun lo definido por 16 CFR

1500.14(b)(3) y 1500.83(a)(13): Este producto contiene los xileno que pueden requerir el
etiquetado especial si estan distribuidos de una manera prevista o empaquetada en una
forma conveniente para el uso en la casa o por los nifics. El diglogo preventive de la etiqueta
debe exhibir el siguiente: PELIGRO: Centiene Xileno! Dafioso o fatal si esté tragado! Llame
Médico Inmediatamente. Vapor Dafosol MANTENGA ESTE PRODUCTO FUERA DEL
ALCANCE DE LOS NINOS!

SECCION 16. OTRAS INFORMACIONES

Refiérase a la parte Superior de la Pagina 1 para la Clasificacion de Riesgo de la HMIS y NFPA para este
producto.

INFORMACION SOBRE REVISIONES

Nro. de Versién 45

Fecha de Revision 12/19/2008

ABREVIACIONES

AP: Aproximadamente EQ: Iguala > Mayor que <: Menos que
NA: No Aplica ND: No hay Datos NE: No se ha Establecido

ACGIH: Conferencia Americana de Higienistas Industriales Gubernamentales
AlHA: Asociacion Americana de Higiene Industrial

IARC: Centre International de Recherche sur le Cancer

NIOSH: Instituto Nacional de Seguridad y Salud Ocupacional

NPCA: Asociacién Nacional de Fabricantes de Pinturas y Recubrimiento
EPA: Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos

HMIS: Sistema de Informacion de Materiales Peligrosos

OSHA: Administracion de Seguridad y Salud Qcupacional

NTP: Programa Nacional de Toxicologia

NFPA: Associacion Nacional de Proteccién Contra Incendios

RENUNCIA A RESPONSABILIDAD CIVIL

LA INFORMACION EN ESTA MSDS FUE OBTENIDA DE FUENTES QUE CREEMOS SON CONFIABLES. SIN
EMBARGO, LA INFORMACION SE OFRECE SIN GARANTIA, EXPRESA O IMPLICITA REFERENTE A SU
EXACTITUD. CIERTA INFORMACION Y CONCLUSIONES AQUI PRESENTADAS SON OBTENIDAS DE FUENTES
DISTINTAS A LAS DE LAS PRUEBAS DIRECTAS SOBRE LA SUSTANCIA EN Sl. ESTA MSDS FUE PREPARADA Y
DEBE UTILIZARSE SOLAMENTE PARA ESTE PRODUCTO. S| EL PRODUCTO SE UTILIZA COMO COMPONENTE
DE OTRO PRODUCTO, LA INFORMACION DE ESTA MSDS QUIZA NO SEA APLICABLE. LOS USUARIOS DEBEN
REALIZAR SUS PROPIAS INVESTIGACIONES PARA DETERMINAR SI LA INFORMACION Y EL PRODUCTO SON
ADECUADOS PARA SU PROPOSITO PARTICULAR.

LAS CONDICIONES O METODOS PARA EL MANEJO, ALMACENAJE, USO Y DISPOSICION FINAL DEL
PRODUCTO ESTAN FUERA DE NUESTRO CONTROL Y PUEDEN ESTAR FUERA DEL ALCANCE DE NUESTRO
CONOCIMIENTO. POR ESTA Y OTRAS RAZONES, NO ASUMIMOS RESPONSABILIDAD Y DESCONOCEMOS
EXPRESAMENTE LA RESPONSABILIDAD POR PERDIDAS, DANOS, O GASTOS QUE SURGIERAN O QUE ESTEN
EN CONEXION DE ALGUNA MANERA CON EL MANEJO, ALMACENAJE, USO O DISPOSICION FINAL DEL
PRODUCTO.

*rr**  FINDELAMSDS ****
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APENDICE I

MODELO DEL BLE

De acuerdo a la Figura I-1, en el balance de un BLE existen 3 fases: gas (G), liquido (L) y
biopelicula, y dos zonas activas en las cuales ocurre biorreaccion: la zona mojada y la zona no seca

(caracterizada por no estar cubierta por una pelicula liquida).

G L '
V. l 1 | rea tiguito biopeticuta [
B L "
7 ¢ 7 1 . Ny
ona mojada ¢, = :‘_E:.
S
=== :L".n....% ------ %
- g oEees [ —
Zona seca ires gas-biopeliculs [~
b —

Figura I-1. Representacion esquematica para el modelo del BLE. Se distinguen dos zonas
para el transporte y la biorreaccion: la zona mojada y la zona seca.

Suposiciones para el modelo:
1. No hay resistencia a la transferencia de masa en la interfase gas-biopelicula.
2. Soélo existe transporte uni-direccional dentro de la biopelicula (en la direccion
transversal).
3. Estado estacionario.
4. No existen gradientes de concentracion radial.

5. Sistema isotérmico

Balance de masa en la fase gas

d’C dC C.
O, —9 —k,a,(—%—C,)~ kg (Co —C)=0 e (1-1)

2
dz dz mg,

EG
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El primer termino representa transporte de masa en la direccion axial debido a la dispersion
del sustrato en la fase gas, el segundo termino representa la transporte convectivo de masa
en la direccion axial Y el tercer término representa el transporte de masa del gas a la

biopelicula través de la interfase gas-biopelicula.

Dividiendo entre el volumen de reactor y sustituyendo CJ’ =m,,Cy’

d*C, dc,

EcEq 7 —EgUg E —k,ag, (CEL —C,)—kgaq(Cy - meC}be) =0 (I-2)

Donde

+ _dA4; _ area interfacial gas-biopelicula

a = I-3
@ar volumen de reactor 3)
kap es la constante de transferencia de masa gas-biopelicula
ug es la velocidad superficial del gas
Si definimos
dA, =dA;, +dA,, (I-4)
dAg, : es el area gas-biopelicula
d4,, : es el area liquido-biopelicula
d4, : es el area total de la biopelicula en V,
Dividiendo la ecuacion -4 entre el area total de biopelicula (dAy)
A A
1= d4g + a4y (I-5)
dA, dA,

area de biopelicula seca  area de biopelicula mojada

donde el término
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dALb
= I-6
dAb fw ( )

El termino f,, representa la fraccion de area de biopelicula que es mojada por la fase liquida.
Despejando de la ecuacion (I-5) la expresion para el area no mojada en funcion del factor f,,

y dividiendo entre el volumen de reactor se llega a la siguiente expresion:

dA dA
Gb _ (1 _ fw) b (1_7)
dv, dv,
a&b a
. area interfacial gas-biopelicula
Ay =
volumen de reactor
, _ area total de la biopelicula
volumen de reactor
Finalmente la ecuacion de balance de masa para la ecuacion I-2 queda como:
d’C dC . . b
egEg— -~ &g — - —kag, (Cif =C)~ (= f)akg, (Cs —me, G =0 (I-8)
dz dz
1) El primer término representa el transporte de masa en la direccion axial
debido a la dispersion del sustrato en la fase gas,
2) El segundo término representa el transporte interfacial gas-liquido.
3) El tercer término representa la transporte convectivo promedio de masa en la
direccion axial
4) Tercer término representa el transporte de masa desde el seno del gas hacia

la interfase gas-biopelicula a través del area interfacial gas-biopelicula por volumen

de reactor y por la fraccion del area no mojada de biopelicula (1—fy).
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Balance de masa en la fase liquida.

De manera analoga al balance de masa de la fase gas, a continuacion se presenta el balance

de masa en la fase liquida.

En el estado estacionario el balance de masa de sustrato en la fase liquida es igual al
transporte de masa en la direccion axial debido a la dispersion del sustrato mas el transporte
convectivo de masa en la direccion axial més la transferencia de masa interfacial a través
del area gas-liquido mas el transporte de masa desde el seno del liquido hacia la interfase

liquido-biopelicula a través del area de biopelicula mojada (ecuacion I-9).

d’C,  dC,

u
L 2 L
dz

C..
+ka, (—*~ C)—k,a,(C, - CLLZ‘B) =0 (I-9)

dz mg,

Dividiendo la ecuacidn I-9 entre el volumen de reactor

d*C, dC

ek, ? —&U; d_ZL +kag, (CgL —C,)—kya,(C, — CLL'B) =0 (I-10)

1

Donde

. _dA; _ éreainterfacial gas-liquido

L
dv. volumen de reactor

._ dA4,, _area interfacial liquido-biopelicula

a
Lb
dv volumen de reactor

r

O . .
Y4y, dd, dA, av,
S aj,

(I-11)

simplificando;
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ay, = fo- @ (I-12)

La ecuacion I-12 permite expresar la fraccion de biopelicula mojada en términos del factor

fw que finalmente sustituyendo en la ecuacion de liquido queda como sigue:

d’C dC . .
gLEL deL —&U; d_ZL + kLaL (CLi - CL) - kLbfwab (CL - CLLb) =0 (I‘ 1 3)

1

Balance para la biopelicula.

A continuacion se presenta el modelo para la biopelicula considerando que existe difusion y

bioreaccion unidireccional (Basado en el modelo de Ramachandran y Smith, 1979)

Suposiciones:
l. Soélo hay difusion-bioreaccion unidimensional (direccion x).
2. Transporte difusivo de acuerdo a la Ley de Fick.

ANy -
b

dx (I-14)

Cada término de la ecuacion (I-14) estd definido tanto para la zona mojada como la zona
seca. Asumiendo que el sustrato solo se transforma por difusion, el transporte difusivo

puede reescribirse como la Ley de Fick:

(I-15)

Sustituyendo I-15 en I-14
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De =«C, (1-16)

Para resolver la ecuacion I-16 es necesario definir las condiciones de frontera tanto para la

zona mojada como para la seca:

Con condiciones de frontera para la parte mojada

CFl x=0  C,=C (1-17)
dc,

dx

CF2x=1

=0 (I-18)

Con condiciones de frontera para la zona seca

CF3 x=0 C,=C (1-19)
CF4 x=I dc, _ (I-20)
dx

Resolviendo para la zona seca:

cosh {zm [1—’;}}

C,=Co (I-21)
b cosh [Z\/K / De]
Agrupando
G=INKIDe .o (1-22)
cosh ¢{1 — )IC}
C, =C,——= (1-23)

En la interfase biopelicula-contacto con el gas
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dcC,
N, = kg, (CG - meCIf'b) =-De—=" (I-24)
dx | _,
Sacando la derivada de la ecuacion (I-24) y evaluando en x=0 (CF3)
dC
_peC| _?co pesenhd (1-25)
dx |, ! cosh¢
C De
Ng, = kg, (CG —mg, G, ) = GIT¢ tanh ¢ (I-26)
Despejando C/” de la ecuacion 1-26
C,/m
Gb _ G Gb _
bi ——1+ ftanh ¢ (1-27)
M, Big,
Donde
. k1
Bi,, = DLbe (1-28)
que representa al nimero de biot gas-biopelicula.
Sustituyendo la expresion la ecuacion (I-27) en (I-26)
(C,/m)De ¢tanh¢
Ny =kan (Co =g Gy’ ) =—=—2* . dtanhg (-29)
mg, Big,
Multiplicando y dividiendo la ecuacion (I-29) por «/
xl(C,/mg)De ¢tanh¢p
N. = G Gb _
@ K, ptanhg (1-30)
Mg, Big,

Agrupando
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De 1
- _ I-31
kl> ¢ (30
y tanh ¢
N, = ¢¢ Kl o (I-32)
1+ —tanh ¢ M
Mg, Big,
La expresion 1-32 la podemos simplificar:
C
Ng, =gkl —* (1-33)
Mg,
Donde
%j tanh ¢
776 = ¢ (1_34)
1+ ——tanh¢
mBi,
tasa de bioreaccion con difusion (1-35)

G = 3 =, .
tasa de bioreaccion a las condiciones del seno del gas

ne se define como el factor de efectividad global en la zona de la biopelicula contactada
por gas, en términos de la concentracion en el seno del gas. Cuando no exista resistencia a

la transferencia de masa gas-biopelicula Big,—oc, la ecuacion (I-33) se reduce a:

La ecuacion (I-33) en términos del area de biopelicula por volumen de reactor queda:

" C
Noy =ngx (& /@, ) =% ........ A (1-37)

Gb
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Finalmente la ecuacion (I-8) puede expresarse como:
g, C

(1 /o ) % (C meCg:) UGK_Z;_G(I_J{W) (I-38)

a, Mg,

d’C dC, g, C
eE,—%—gu,—%—(1- KL= =0, 1-39
P62 e ™ ( fw)nc e, (I-39)

Para la biopelicula en contacto con la zona mojada el procedimiento matematico es similar

al realizado para la zona seca. Empleando las CF1 Y CF2 se llega al siguiente resultado:

Ny, =kya,f, (CL - CLLib) =n.ke,C, [, (I-40)
%5 tanh ¢
m = p (I-41)
1+ ——tanh¢
mBi,,

donde

k1 . . .
Bi, = # es el nimero de Biot liquido-biopelicula
e

Faltaria determinar el transporte a través de la interfase gas-liquido. Partiendo del supuesto
de estado estacionario en la interfase gas-liquido, el flux de sustrato proveniente de la fase

gaseosa es igual al flux en la fase liquida, es decir:

Nahs == kG (C CGL) k (CGL ) (1_42)
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GL
en equilibrio C,, =—%, sustituyendo en la ecuacion (I-42)
e
k (Co—my, CoY =k, (Cly=C,) coeeiais e (1-43)
Despejando C;" de la ecuacion (I-43)
CLGiL kGCG +kkLCL 1 (1_44)
" me, kg
Mg, kg
se puede agrupar el termino
1
n, = k (1_45)
1+—2
mg, kg
i ., 1
Multiplicando la ecuacion (I-45) por T
L
1
k
mo=T T L i (I-46)
—+
k,  mgkg

donde 77, es un factor de efectividad gas-liquido. Sustituyéndolo en la ecuacion (I-44) y

después en la ecuacion (I-43)

co _keCothiCy :{ kCo , kG, }h { Co , kG, }h (147)

me, ke mg kg mg kg Mg, Mg kg

C
ko (Cy — mGLCLG;‘L) =k,n, {_G -C, :| (I-48)

GL
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el término k,7, se puede sustituir por el coeficiente global K, basado en la fuerza motriz

del liquido
GL C
ko (Co—mg, C7) =K, -C, (I-49)
e
Finalmente
GL GL C
ko (C, —Co )=k, (C;7-C,)=K, E—CL ...................... (I-50)

Sustituyendo la ecuacion (I-50) en la ecuacion de balance del liquido asi como los términos
de reaccion en las interfases gas-biopelicula y liquido-biopelicula dados por las ecuaciones
(I-38) e (I-40) respectivamente llegamos a las ecuaciones de balance global para las fases

gas y liquido.

d*cC dcC C
g B ——¢gu, —=—-K, [—G—CL} —f,&km,C, =0.......... (1-52)
dz dz m
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APENDICE J

Pey, vs D/Dey

Los datos de la Tabla J.1 corresponden a los nimeros de Peclet de particula que consideran

como longitud caracteristica al didmetro del empaque. El término de D.s corresponde a la

difusividad efectiva que fue considerada del orden de 10°°.

(kg/m2 S) P calculado
& 5=0.95

6.2 0.98 25.67

8.8 0.63 53.48

12.2 0.61 72.74

14.1 0.88 62.04
£ =0.80

6.2 0.61 49.21

8.8 0.86 44.93

12.2 0.79 64.18

14.1 1.20 55.62
£ §=0.69

6.2 0.60 57.76

8.8 1.23 36.37

12.2 0.92 64.18

14.1 1.25 59.90
£ 4=0.41

6.2 0.68 89.85

8.8 0.90 83.44

12.2 0.92 117.67

14.1 1.07 143.34
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