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Resumen

RESUMEN

El tratamiento de contaminantes hidrofdbicos en biofiltros es a menudo limitado
por la transferencia de masa de la fase gas a la fase acuosa donde comunmente se
encuentran los microorganismos. En este trabajo se estudié el transporte y la
degradacién de hexano como contaminante hidrofébico modelo, en reactores de lecho
fijo y tanque agitado de una y dos fases mediante el uso de bacterias y hongos.

Los experimentos de degradacién de hexano se llevaron a cabo en reactores de
lecho fijo de 2.5 L empacados con Perlita y alimentados con cargas de hexano de 140
g.m'sreactor.h‘1. Los experimentos E1 y E2 partieron de un consorcio mixto que trataba
gasolina sintética previamente aclimatado con hexano a pH 7 y pH 4, respectivamente.
Mediante el control del pH y adicion de antibacteriales se favorecid el predominio de
poblaciones bacterianas (E1) y fungicas (E2). Las Capacidades de Eliminacion (CE)
obtenidas con los biofiltros E1 y E2 fueron alrededor de 60 y 100 g.m'3reactor.h'1,
respectivamente. La maxima CE obtenida con el biofiltro E2 alcanz6 valores de 150 g.m’
3 eactor-n”!, este valor es mayor que los que hasta el momento se han reportado con
sistemas bacterianos. La adicion de inhibidores bacterianos al reactor E2 no tuvo un
efecto significativo (10%) sobre la CE del biofiltro, indicando el predominio de la
actividad fungica. La biomasa en el biofiltro fungico fue de 187 mg.g'1perma seca;, SiN caidas
de presién importantes (26.5 mm de H,O.m ™ reactor).

Se aislaron dos cepas fungicas del reactor E2 identificados como Cladosporium
sp. y Fusarium solani. Experimentos preliminares en columnas (0.230 L), mostraron CE
de hexano de 40 g.m> cacor.h™” para Cladosporium sp. y 45 g.m™eacor.h” para Fusarium
solani. El contenido de biomasa de estos experimentos fue de 30 mg.g'“,)er.ita secas
demostrando el potencial de estos hongos para la degradacion de hexano.

Fusarium solani fue seleccionado para llevar a cabo la biofiltracion de hexano y
pentano (E3), los datos experimentales de caida de concentracion a lo largo del reactor
sirvieron para ajustar el modelo matematico del biofiltro. El sistema E3 sostuvo CE de 90
9.M>eactor.-n” €n estado estable por mas de 50 dias con un maximo de 135 g.m>cactor.h ™.
Experimentos en lote de muestras del biofiltro en diferentes dias de operacion,
mostraron limitaciones de transporte de masa y el predominio fungico. Se midieron las
velocidades especificas de consumo en experimentos en lote en medio liquido de

muestras de los biofiltros (E1, E2 y E3). Las velocidades especificas de consumo
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Resumen

obtenidas en medio liquido fueron alrededor de 3 veces menores que las obtenidas en
medio sélido (biofiltros). Estas pruebas indicaron que la presencia de una fase liquida
limita el transporte de contaminantes hidrofébicos a los microorganismos.

Para los experimentos de dos fases, se seleccion6 aceite de silicona debido a
que no fue toxico, ni biodegradado por F. solani, ademas de su alta afinidad por hexano.
Los experimentos de dos fases se llevaron a cabo en un reactor de tanque agitado
(RTA) y en un bidfiltro. La CE maxima en funcion del tiempo de residencia del gas
(CEgas) fue de 900 g.m?,.c.h” en el RTA y en el reactor control (sin aceite de silicona) de
376 g.m'3gas.h'1. La adicion de 5% de aceite de silicona a un biofiltro fungico (E4) mejoro
la CE de 150 g.m>,s.h™ (E2 y E3) a 277 g.m>;.h” (ER 100%) con méximas de 554
g.m3geh™

Los resultados confirmaron que el uso de poblaciones fungicas presenta ventajas
sobre las bacterias para la degradacion de contaminantes hidrofébicos. La adicion de
aceite de silicona al biofiltro y RTA incrementé el transporte de masa de hexano a los
microorganismos y asi las velocidades de consumo.

Se midié el coeficiente de particién de hexano en muestras de los biofiltros (E1,
E2 y E3) y la porosidad del lecho. Los resultados indicaron que el transporte de hexano
a los microorganismos es dependiente del tipo de biopelicula (bacteriana, mixta y
fungica). Los valores del coeficiente de particion mostraron que el transporte de hexano
a una biopelicula fungica es 10 veces mayor que a una biopelicula bacteriana y 100
veces mayor que el transporte de hexano en agua. Se calculdé la permeabilidad del
lecho y la difusividad efectiva de hexano en las biopeliculas, estos parametros
disminuyeron conforme aument6 el contenido de biomasa en los reactores. Lo cual
indicd que el control del contenido de biomasa en un biofiltro es un parametro de
operacion importante.

Se plantea el uso de un modelo matematico basado en el modelo de Ottengraf y
van den Oever (1986) para describir el perfil de concentraciéon de hexano en el biofiltro.
El modelo incluyé parametros medidos experimentalmente: area superficial, espesor de
biopelicula, difusividad efectiva y coeficiente de particion para el caso del biofiltro
fungico (E3). Los modelos que mejor ajustaron los datos experimentales fueron el de
cinética de orden cero y de primer orden limitados por reaccion con un error menor al
11%.




Prefacio

PREFACIO

En las ultimas décadas los cambios cientificos, politicos y sociales han tenido
impacto en la calidad del aire, provocando que las regulaciones ambientales sean cada
vez mas estrictas.

El crecimiento rapido de la poblacién y el fendmeno de concentracion de las
actividades industriales y del parque vehicular alrededor de areas urbanas delimitadas,
contribuyen a agudizar el problema de la contaminacion atmosférica. En México la
calidad del aire es una preocupacién permanente, ya que los signos mas evidentes de
contaminacioén, como la menor visibilidad y el incremento en molestias y enfermedades
asociadas, son cotidianos en las principales ciudades del pais.

Los contaminantes emitidos continuamente a la atmosfera por la actividad
humana tienen efectos regionales y globales. Los principales contaminantes regionales
de las ciudades industrializadas son las particulas suspendidas (PS) y los compuestos
organicos o inorganicos volatiles (COVs y CIVs). Se pueden mencionar diferentes
efectos globales causados por la contaminacion del aire: la afectacion de los bosques y
ecosistemas acuaticos debido a las lluvias acidas (como sucedio en el Norte de Europa
y esta sucediendo actualmente en China), el cambio climatico, ademas de la reduccion
de la capa de ozono estratosférico que ya afecta severamente la Antartica y otras partes
del mundo.

Nuestra atencion se enfocara en los COVs, que en presencia de luz solar son
estos precursores del ozono troposférico. El ozono tiene efectos nocivos en la salud,
humana, afecta otros seres vivos y deteriora materiales en el medio ambiente como en
las especies vegetales y en los cultivos, interviene en la actividad fotosintética, en el
crecimiento y en el metabolismo general de las plantas y los animales.

Las fuentes de emision de COVs a la atmdsfera son las méviles que engloban al
autotransporte con combustion interna y las fuentes fijas generadas por la industria
(pinturas, petroquimica, solventes, curtidurias, tintorerias, imprentas, lavado de
componentes eléctricos), oficinas y hogares. Estas fuentes también incluyen las
emisiones de actividades como son: rellenos sanitarios, tratamiento de aguas
residuales, plantas de composteo, entre otros.

Los residuos industriales gaseosos han sido tradicionalmente tratados por
métodos fisicoquimicos incluyendo absorcion, adsorcién sobre carbén activado,

incineracion, condensacion y procesos de oxidacion. Las tecnologias recientes para el
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control de COVs son a menudo costosas, especialmente cuando la concentracién de
contaminante es baja. El tratamiento biolégico de aire contaminado representa una
alternativa de tratamiento eficaz, que fue esporadicamente utilizada desde los afos
cuarentas pero se acentluo a finales de los afios ochentas. Los tres disefios mas
importantes de bioreactores utilizados en las tecnologias de limpieza biolégica son los
biofiltros, biolavadores y filtros de escurrimiento. Comparadas con las tecnologias fisico-
quimicas, donde los componentes son algunas veces simplemente transferidos de una
fase a otra, los tratamientos bioldgicos presentan la ventaja de degradar completamente
los contaminantes a productos inocuos 0 menos contaminantes a una temperatura y

presién normales.

Enfocaremos nuestra atencion a la biofiltracién, uno de los métodos bioldgicos
de tratamiento de gas mas utilizados (Devinny y col., 1999). El principal cuello de botella
de los sistemas de biofiltracion se presenta cuando se tratan corrientes de aire que
contienen contaminantes hidrofébicos. La etapa que limita el proceso y que justifica las
reducidas tasas de degradacion para compuestos hidrofébicos (van Groenestijn y
Hesselink., 1993; Kennes y Veiga., 2001), es la baja transferencia de masa del
contaminante de la fase gas a la fase liquida donde se encuentran los microorganismos.
En nuestro grupo de investigacion se han desarrollado dos lineas principales de
investigacion sobre biofiltros. Una es en la degradacion de MTBE (metil terbutil éter) por
cometabolismo con alcanos (pentano y hexano) y otra es en la degradacion de
compuestos ligeramente hidrofébicos (tolueno) por medio de hongos. El antecedente
directo que se tiene al presente trabajo, son los resultados obtenidos para la biofiltracion
de tolueno por medio del hongo Paecilomyces variotii (Garcia-Pefia y col., 2001), en el
cual se comprobd que el uso de hongos mejoraba el transporte y las velocidades de
consumo de compuestos hidrofobicos como tolueno. No obstante, es necesario conocer
el mecanismo de transporte y biodegradacion de compuestos hidrofébicos de manera
de proponer alternativas para un tratamiento mas eficiente. De esta manera la linea de
investigacion del laboratorio se ha encaminado a tratar compuestos aun mas
hidrofébicos que el tolueno como son el hexano y el pentano. Se quiere, a través de
estos estudios, mejorar las eficiencias globales de remocion, ampliando el conocimiento
sobre las limitaciones de transporte y los mecanismos de biodegradacion de
compuestos hidrofébicos mediante diferentes sistemas biolégicos. Por lo que el objetivo

de este estudio implica llevar a cabo la degradacion de hexano con biopeliculas
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bacterianas, mixtas y cepas puras de hongos en varios tipos de reactores, incluyendo
biofiltros y reactores de tanque agitado de una fase y evaluando el efecto de adicionar

una fase suplementaria de caracter hidrofébico.
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1 CONTAMINACION DEL AIRE

La explotacion intensiva de los recursos naturales y el desarrollo de grandes
concentraciones industriales y urbanas en determinadas zonas, son fenémenos que, por
incontrolados, han dado lugar a la saturacion de la capacidad asimiladora y
regeneradora de la naturaleza y pueden llevar a perturbaciones irreversibles del
equilibrio ecoldgico, cuyas consecuencias a largo plazo no son facilmente percibibles.
La contaminacion atmosférica hoy en dia es un problema ambiental muy agudo, cuya
toma de conciencia se ha incrementado en los ultimos afos como consecuencia del
avance de la tecnologia y la previsiéon de que las cada vez mayores emisiones de
contaminantes a la atmdsfera alteren el equilibrio natural existente entre los distintos
ecosistemas, afecten la salud de los humanos y a los bienes materiales o, incluso,
provoquen cambios catastroficos en el clima terrestre (Semarnat, 2003).

La atmosfera terrestre es finita y su capacidad de autodepuracién, aunque
todavia no es muy conocida, ha demostrado (O; en la estratosfera, calentamiento
global, etc.) tener sus limites. La emision a la atmosfera de sustancias contaminantes en
cantidades crecientes como consecuencia de la expansién demografica mundial y el
desarrollo de la industria, ha provocado que estas sustancias a concentraciones
elevadas en el aire atenten contra la salud de los humanos. Podemos definir la
contaminaciéon atmosférica como la presencia en el aire de sustancias y formas de
energia en concentraciones que alteran la calidad del mismo, de modo que implique
riesgos, dafios o molestias graves para la salud de personas, medio ambiente en
general, incluyendo animales, plantas, microorganismos, edificios y otros materiales
hechos por el hombre (Manahan, 1991).

Las alteraciones en la composiciéon del aire atmosférico son originadas de
fuentes naturales y antropogénicas. Dentro de las fuentes naturales podemos mencionar
los granos de polen, esporas de hongos y las erupciones de los volcanes como:
cenizas, particulas, compuestos volatiles, diéxido de azufre, NO,, CH, (Vesilind y col.,
1990). La contaminacion proveniente de fuentes antropogénicas se ha incrementado
exponencialmente con la revolucion industrial. Estas pueden ser divididas en dos tipos:

= Fuentes moviles originadas por el transporte de material o personas:
automoviles, aviones, embarcaciones, camiones, ferrocarril, etc.
» Fuentes fijas: generadas por la industria de energia eléctrica y actividades

industriales como: la quimica, maderera, textil, alimentaria, procesadora de
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productos vegetales y animales, metalurgica, curtidurias, tintorerias, imprentas,

lavado de componentes, entre otras. Ademas, esta fuente incluye la emision de

plantas de tratamiento de agua residual, plantas de composteo, rellenos

sanitarios, etc.

En la Tabla 1.1 se muestran los contaminantes mas importantes que se emiten a la

atmosfera.

Tabla 1.1. Tipos de contaminantes mas importantes emitidos a la atmésfera

Tipo de contaminante

Compuesto

PST (Particulas suspendidas totales)
CIV (Compuestos inorganicos volatiles)

COV (Compuestos organicos volatiles)

Gases de invernadero

Particulas fraccion respirable, plomo
H,S, SO,, CS;,, NH3, NOy
Hidrocarburos (HC), compuestos
aromaticos, alcoholes, aldehidos,
cetonas

CO,;, CH4 O3 (Ozono), CFC

(Clorofluorocarbono)

En el inventario de 1998 de la SEMARNAT, se reportd que el transporte es la
principal fuente de contaminacion con el 70% (95% del CO, 70% de los NO,, 43% de los

hidrocarburos) del volumen total de las emisiones a la atmésfera. Las fuentes naturales

contribuyeron con el 17% del total de las emisiones (80% PST). El sector de servicios

emitié un poco menos del 5% (90% HC) y la industria un porcentaje inferior al 3% (70%

SO, 11% NO,).

Actualmente en México existen normas ambientales para la emision de

particulas suspendidas totales y 6xidos de nitrdgeno. Para el caso de los COVs existen

algunas normas, las cuales se explicaran en la seccidn siguiente.
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1.1 Compuestos organicos volatiles (COVs)

Los compuestos organicos volatiles, son liquidos o soélidos que contienen
carbono organico, cuyas presiones de vapor a temperatura ambiente son mayores a
0.01 psia (0.0007atm) y cuyos puntos de ebullicion en condiciones atmosféricas estan
debajo de 100°C (De Nevers, 1998). Dentro de los COVs se encuentran una amplia
variedad de grupos funcionales como los hidrocarburos alifaticos, aromaticos y clorados,
los aldehidos y cetonas, los ésteres, los acidos organicos y los alcoholes.

Los COVs constituyen el segundo tipo mas extenso y diverso de emisiones
atmosféricas, después de las particulas suspendidas totales (Thalaso y Pineda-Olmedo,
2002). Estos se utilizan ampliamente como combustibles liquidos (gasolina, diesel),
solventes o productos intermedios en la industria quimica (Cardenas y col., 2003).

Los efectos producidos por los COVs dependen principalmente de la
concentracion y tipo de contaminante, del tiempo de exposiciéon y de las fluctuaciones
temporales en las concentraciones de contaminantes, asi como de la sensibilidad de los
receptores y el sinergismo entre contaminantes (EPA, 1990). Actualmente, la mayoria
de los COVs no representan per se un potencial significativo para afectar la salud en
forma adversa; sin embargo, ellos contribuyen a la formaciéon de ozono y de esta
manera a producir sus efectos negativos. La contaminaciéon por ozono troposférico
causa efectos perjudiciales en la salud humana, en el medio ambiente como en las
especies vegetales y en los cultivos. Ademas, afecta la actividad fotosintética, en el
crecimiento y en el metabolismo general de las plantas y los animales. Debido a su gran
variedad, no se conocen completamente los efectos de los COVs, pero se sabe que
algunos son toxicos y carcindgenos como el benceno (EPA, 1990).

La exposicion por periodos largos a concentraciones altas de COV puede
provocar edemas y hemorragias bronquio alveolares. Los efectos cardiovasculares se
expresan como extrasistoles o taquicardia ventricular. Los efectos gastrointestinales
dependen de la dosis ingerida, pero pueden producir desde gastritis toxica hasta
estenosis pildrica. Los efectos hematoldgicos son los mas ampliamente documentados,
dado que los componentes celulares de la sangre son muy susceptibles a estas
sustancias produciendo anemia (EPA, 1990).

A continuacion se listan las normas que establecen los limites maximos

permisibles para la emision de COVs a la atmdésfera:
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La Norma Oficial Mexicana (NOM-044-ECOL-1003) establece que los limites
maximos permisibles para la emisién de hidrocarburos (HC), provenientes del escape de
motores nuevos que usan diesel como combustible y que se utilizaran para la propulsién
de vehiculos automotores con peso bruto vehicular mayor de 3,857 kilogramos es de 1.3
g/bhp-h (Gramos de contaminante por caballo de fuerza de potencia al freno por hora).

La NOM-050-ECOL-1993, establece los niveles maximos permisibles de emision
de gases contaminantes provenientes del escape de los vehiculos automotores en
circulacién que usan gas licuado de petréleo, gas natural u otros combustibles alternos
como combustible. Para vehiculos modelo 1994 en adelante la concentracion maxima
permisible de HC es de 200 ppm.

La NOM-075-ECOL-1995, establece los niveles maximos permisibles de emision
a la atmosfera de compuestos organicos volatiles provenientes del proceso de los
separadores de agua-aceite de las refinerias de petréleo. Se debera controlar como
minimo el 95% de las emisiones de COVs en separadores agua-aceite, realizandose a
través del uso de cubiertas de techo fijo o flotante. La norma considera a los COVs
como las sustancias quimicas constituidas principalmente por hidrocarburos volatiles
que participan en reacciones fotoquimicas en la atmadsfera contribuyendo a la formacion
de ozono.

La NOM-121-ECOL-1997, establece los limites maximos permisibles de emision
a la atmésfera de COV’s provenientes de las operaciones de recubrimiento de
carrocerias nuevas en planta de automoviles (85 g.m?), unidades de uso muiltiple de
pasajeros y utilitarios (90 g.m?); carga y camiones ligeros (100 g.m?), asi como el
método para calcular sus emisiones. Esta norma considera a los COVs como cualquier
compuesto organico que participa en reacciones fotoquimicas atmosféricas. Se
excluyen los compuestos organicos que tienen una reaccion fotoquimica imperceptible
como los compuestos: metano, etano, cloroformo de metilo, diclorometano y
compuestos fluorados (hidrocarburos lineales y ciclicos), acetona, metilciclohexano y
paraclorobencentrifloruro.

La NOM-123-ECOL-1998, establece el contenido maximo permisible de COVs, en
la fabricacién de pinturas de secado al aire base disolvente para uso doméstico y los
procedimientos para la determinacién del contenido de los mismos en pinturas vy
recubrimientos. La norma estable una concentracion maxima permisible de 450 g.L™
para pinturas del tipo de: esmalte arquitecténico, esmalte doméstico, esmalte alquidalico

y pintura de aceite. Ademas, considera a los COVs como cualquier compuesto quimico
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organico volatil, que participa en las reacciones fotoquimicas en la atmdsfera y que con
los 6xidos de nitrégeno en presencia de calor y luz solar forman ozono.
Dentro de los COVs, se encuentran algunos alcanos. Los cuales son de interés

desde el punto de vista de la contaminacién y para los fines de este estudio.

1.1.1 Alcanos

Los hidrocarburos (HC) alifaticos son compuestos que contienen atomos de
carbono e hidrogeno y cuyos atomos de carbono estan unidos en cadenas abiertas
(Morrison y Boyd, 1992) o ciclicas. Los HC de cadena abierta son conocidos como
alcanos, los compuestos que contienen de uno a cuatro atomos de carbono son gases a
temperatura ordinaria, siendo estos los mas importantes desde el punto de vista de la
contaminacion atmosférica, ya que favorecen las reacciones fotoquimicas. En el afo
2000 fueron emitidas 475 000 ton de hidrocarburos a la atmdsfera en la ZMVM (Zona
Metropolitana del Valle de México)(Semarnat, 2002). Dentro de estos compuestos
podemos incluir al metano, propano, butano, pentano, hexano, etc.

La problematica ambiental del metano esta directamente relacionada con el
cambio climatico. El metano contribuye en un 20% al recalentamiento global de la tierra
(Semarnat, 2002). Aunque el nivel de metano en la atmdsfera es muchisimo menor en
comparacion al CO, (1.72 ppm vs. 354 ppm), su concentracion actual esta aumentando
al doble de la velocidad que el CO,, ademas, absorbe 21 veces mas el calor que el CO..
El metano es emitido principalmente en el proceso digestivo de rumiantes, arrozales,
quema de biomasa, rellenos sanitarios, en la descomposicion anaerobia de aguas
residuales, minas de carbén y por fugas en la industria del petréleo.

Otros alcanos de interés debido a sus altas emisiones a la atmdsfera son el
pentano y hexano. Estos son emitidos por la industria petroquimica, de extraccion de
aceites (hexano) y de fabricacion de poliestireno (pentano). El hexano es un
hidrocarburo hidrofébico y es producido en el proceso de destilacion del petroleo, es
usado como solvente en la industria de extraccién de aceites vegetales y es recuperado
después de la extraccidon. Sin embargo, la recuperacién de este solvente no es del
100% vy el resto es emitido a la atmdsfera, formando parte asi de la contaminacion por
COVs. En el afo 1995, la EPA (Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos)
reportdé que fueron emitidos a la atmosfera 3.3 L de hexano por tonelada métrica de

aceite de soya procesado, siendo el limite maximo permisible de 0.83 L por tonelada. De
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interés particular deberian ser las emisiones de hexano al aire, ya que la mezcla de
hexano en aire puede ser explosiva si se llega al limite de explosividad situado en 1.1 y
7.5% en volumen. Ademas, de la emision de hexano en la industria de extraccion de
aceite, se emite hidrogeno (proceso de hidrogenacion), H,S (torta del filtrado) y algunas
veces, etanol cuando se utilizan mezclas de hexano-etanol en el proceso de extraccion.
Ademas, debido a que el hexano utilizado no es completamente puro se pueden
encontrar algunos isémeros como isohexano y metilciclopentano (EPA, 1998).

El n-hexano es uno de los 189 contaminantes mas peligrosos del aire listados en
el Titulo Il del Acta de Aire Limpio de 1990 (CAAA90) propuesta por la EPA. La
inhalacion de los vapores puede causar dolor de cabeza, nauseas, vomito,
desvanecimiento, somnolencia, irritacion del tracto respiratorio, narcosis y pérdida de la
conciencia. El contacto con la piel o los ojos, puede provocar irritacién, ademas, tiene un
efecto desengrasante en la piel, produciendo sequedad. Segun la NIOSH (Instituto
Nacional de Salud y Seguridad Ocupacional de E.U. 2004), el limite de exposicién
ocupacional (exposicién de 8 horas) recomendado para hexano es de 50 ppm.

El pentano es un componente principal de los aerosoles, es utilizado como
materia prima para la produccién de plasticos (poliestireno) y compuestos clorinados.
Asi como solvente en las reacciones de polimerizacién y como aditivo de combustibles
de automoviles y aviones. El limite de explosividad de pentano en aire es de 1.4 a 8%
en volumen. La exposicion a concentraciones altas de pentano puede provocar narcosis
y edema pulmonar. El limite de exposicion ocupacional recomendado por la NIOSH es

de 120 ppm.

11




Contaminacion del aire

Las propiedades fisicas y quimicas mas importantes de hexano y pentano son:

Tabla 1.2. Propiedades fisicoquimicas de hexano y pentano (Card, 1998).

Propiedad Compuesto
Pentano Hexano

Férmula molecular CsH12 CsH1s
Peso molecular, g.mol'1 7217 86.20
Densidad a 25°C, g.cm™ 0.63 0.66
Punto de ebullicién a 760 mmHg, °C 36.10 69
Presion de vapor a 25°C, mmHg 420 156
Solubilidad, en agua, mg.L™ 38.5 9.5
Constante de Henry a 25°C, adimensional 29.77 30.4
Coeficiente de particion octanol-agua, Log K, 3.45 3.9

1.2 Tecnologias de tratamiento de aire contaminado

Los residuos gaseosos de COVs pueden ser tratados por métodos fisicoquimicos
0 biolégicos, el criterio usado para la seleccién de alguno de ellos se basa en considerar
la velocidad de flujo de aire, la concentracion del contaminante y las propiedades

fisicoquimicas del compuesto a ser tratado segun se muestra en la Figura 1.1.
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Figura 1.1. Aplicacion de varias tecnologias biolégicas y no bioldgicas para el control de
contaminacién del aire basado en el flujo de aire y la concentracion del contaminante
(Kennes y Veiga, 2001).

A continuacion se describe de manera general los métodos de tratamiento de aire

contaminado:

1. Fisicoquimicos: estos métodos son aplicados principalmente cuando el flujo y
concentracion del contaminante son altas. Son métodos destructivos como la
incineracion o de recuperacion como la adsorcién, absorcion, condensacion,
tecnologia de plasma y separacion por membranas.

2. Biolégicos: Son utilizados para tratar corrientes de contaminantes con flujos de aire
altos y concentraciones del contaminante bajas. Dentro de estos métodos se

encuentran los biofiltros, biolavadores, reactores con células en suspension, etc.

El tratamiento de COVs por medio de tecnologias fisicoquimicas en general
genera costos energéticos muy altos y en algunos casos se produce contaminacion
secundaria [NO,] (Kennes y Veiga, 2001). Las tecnologias fisicoquimicas para el control
de COVs son a menudo costosas, especialmente en casos donde la concentracion del
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contaminante es baja y el flujo alto. Una de las alternativas de tratamiento prometedoras
por su bajo costo y bajo impacto ambiental se basa en los tratamientos biolégicos (Fig.
1.1), los cuales estan basados en la capacidad de los microorganismos para transformar
algunos contaminantes organicos e inorganicos a compuestos menos toxicos (Revah y
Morgan-Sagastume, 2005). La ventaja mas importante de los métodos biolégicos sobre
los fisicoquimicos es que el proceso bioldgico puede llevarse a cabo a temperaturas
cercanas a la ambiente y presion atmosférica. Dentro de los sistemas bioldgicos se
encuentran: Biofiltros, biofiltro de lecho escurrido, biolavadores, bioreactores de
membrana, bioreactores fotoquimicos, bioreactores con células suspendidas, etc. Estos

se describen en la Tabla 1.3 y son esquematizados en la Figura 1.2.

Tabla 1.3. Clasificacion de reactores bioldgicos para el tratamiento de aire

Biomasa Fase liquida Reactor
Fija sobre un soporte Estacionaria  Biofiltro (A)
Fija sobre un soporte Fluyendo Biofiltro de lecho escurrido (B)

Contactores bioldgicos rotatorios (C)
Suspendida Fluyendo Biolavador (D)
Suspendida o fija Estacionaria  Crecimiento suspendido

Reactores de 2-fases (E)

Fija sobre una membrana Fluyendo Membrana (F)
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Figura 1.2. Diagrama de reactores bioldgicos para el tratamiento de aire contaminado.

1.21

Métodos biolégicos para el tratamiento de aire contaminado

El primer reporte de sistemas de tratamiento biolégico de aire estuvo relacionado

con el tratamiento de olores de agua residual mediante lecho de suelo (Leson y Winer,

1991). Durante los afios 1960-1970, se mostré que la reaccion bioldgica era el principal

mecanismo para

la eliminacion de contaminantes, y las primeras aplicaciones

comerciales se establecieron en Holanda, Oeste de Alemania y en Estados Unidos. Las

primeras aplicaciones consistieron en biofiltros abiertos a la atmosfera, para el

tratamiento de olores de una gran variedad de fuentes tales como: plantas de

tratamiento de desperdicios, composteo,

industria de alimentos y farmacéutica.

Posteriormente, los estudios se enfocaron en encontrar soportes adecuados para los

filtros bioldgicos, de manera de mejorar el desempefio del sistema y tener mayor control

y estabilidad en el proceso. A partir de los afos 80’s (Ottengraf y van den Oever, 1983),

se profundizé en el estudio de los fundamentos de sistemas de tratamiento biolégico de

aire, de manera que se han implementado nuevos sistemas satisfactoriamente (Bohn,

1992). Los mejoramientos en esta técnica han permitido incrementar las velocidades de

degradacion y eficiencias de remocién de los contaminantes, extender el numero de

aplicaciones y reducir los costos de inversion y operacion.
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La eliminacion de compuestos volatiles del aire requiere primero que los
contaminantes gaseosos sean transferidos de la corriente de aire a la fase acuosa
donde los microorganismos, creciendo suspendidos o sobre un soporte, biodegradan los
contaminantes. El proceso incluye interacciones fisicas, quimicas y bioldgicas, las
cuales resultan en la transformacion de los contaminantes a productos finales como
diéxido de carbono, agua, sulfato y nitrato (Revah y Morgan-Sagastume, 2005).

Dentro de los factores que afectan el desempefio de los reactores bioldgicos se

encuentran los siguientes:

l. El contenido de agua es uno de los principales parametros que afecta tanto la
fisica como la biologia de un sistema de tratamiento bidlogico. El agua es indispensable
para los microorganismos ya que estos no pueden estar activos sin su presencia
(Madigan y col.,, 1998). Exceso o deficiencias de agua en el reactor afectan la
transferencia del contaminante del aire a la biopelicula y sus propiedades fisicas (Cox y
col., 1996). Demasiada agua en el reactor provoca caidas de presion altas, puede
causar limitaciones difusionales para compuestos con baja solubilidad, interferir en el
flujo de la corriente de aire principal provocando zonas anaerobias (Morgan-Sagastume
y col., 2001). En el caso contrario, bajos contenidos de agua en la biopelicula reducen la
capacidad de degradacidn microbiana. El secado puede provocar grietas vy
acanalamiento en el caso de los biofiltros, de tal modo que disminuye su desempeio
(Gostomski y col., 1997; Morales y col., 2003). Ademas, en el caso de biofiltros fungicos
el secado provoca la esporulacién del hongo y su liberacion al ambiente dando lugar a

problemas mas agudos.

. Debido a que todos los microorganismos requieren de nutrientes para su
crecimiento, actividad enzimatica, transporte a la membrana y sobre todo para la
biodegradacién de los contaminantes, tales nutrientes necesitan ser agregados al
reactor. La célula microbiana contiene carbono, nitrégeno, oxigeno e hidrégeno como
elementos principales. Estos elementos deben ser disponibles para los
microorganismos, ademas de elementos traza como: azufre, fésforo, potasio, magnesio,
calcio, fierro, manganeso y vitaminas las cuales son requeridas por algunas especies.
Los nutrientes pueden ser proporcionados por soportes organicos, sin embargo, cuando
se usan soportes sintéticos e inertes la adicion de nutrientes es necesaria. Algunos

autores han mostrado que la adicion de nitrégeno puede mejorar y mantener las
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velocidades de remocion de un biofiltro (Morales y col., 1998; Jorio y col., 2000). Sin
embargo, la adicién continia de nutrientes debe ser controlada ya que puede causar
crecimiento excesivo de biomasa provocando el taponamiento del reactor (Morgan-

Sagastume y col., 2001; Delhoménie y col., 2003).

lll. El efecto del pH es muy importante en la actividad microbiana, ya que mediante
el control del pH se puede favorecer o inhibir el predominio de microorganismos
especificos. Por ejemplo, las bacterias crecen en general a pH neutros y los hongos lo
hacen a pH acidos (Madigan y col., 1998). Los cambios en el pH puede danar el
ecosistema microbiano por lo que es necesario mantener el valor de pH constante. La
mayoria de los biofiltros trabaja a pH neutros; sin embargo, muchos de los
contaminantes que son biotransformados en biofiltros generan compuestos acidos (por
ejemplo en la degradacion de alcanos). Por lo que el control de pH es controlado
mediante la adicion de compuestos (piedra caliza, cascaras de ostra, hidroxido de
calcio, etc.) o agregando agua o una solucién amortiguadora que permita lixiviar los
subproductos de degradacion en el biofiltro y mantener el pH deseado (Devinny y col.,
1999).

IV. Latemperatura es otro factor que afecta la actividad microbiana y el desempeno
de un bioreactor. La mayoria de los sistemas biolégicos son operados bajo condiciones
mesofilicas, a menudo a temperatura ambiente, debido a que muchos microorganismos
crecen bajo estas condiciones (Kennes y Veiga, 2001). Si la temperatura decrece el
metabolismo de la célula podria hacerse mas lento, reduciendo la velocidad de consumo
de los contaminantes. La temperatura afecta el sistema de acuerdo al tipo de
microorganismo con el cual se este trabajando (psicréfilo, meséfilo, termofilo). Los
efectos fisico-quimicos que puede provocar una temperatura elevada estan
directamente ligados con el coeficiente de particion (concentracion del compuesto en la
fase gas/ concentracion en el agua) o solubilidad del contaminante, una temperatura alta
provoca que la transferencia del contaminante y del oxigeno a la biopelicula sea menos
efectiva. Este efecto seria mas importante para compuestos con coeficientes de Henry
altos como los compuestos hidrofébicos. Entre otros problemas, una temperatura alta en

el reactor provoca ademas secado en el caso de los biofiltros (Morales y col., 2003).
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V. La carga del contaminante es otro parametro importante que afecta la velocidad
de degradacion y la transferencia del contaminante. La carga del contaminante depende
del flujo de aire y concentracién del contaminante. El tamafio de un biofiltro sera grande,
cuando se tratan corrientes de aire con velocidades de flujo altas (tiempos de residencia
cortos) o para el caso de contaminantes recalcitrantes o cuando se tratan altas
concentraciones de contaminante. Sin embargo, bajo estas caracteristicas los costos de
operaciéon de los biofiltros incrementan y como regla general la tecnologia de
biofiltracién es Util para tratar concentraciones menores de 5 g.m™ (Kennes y Veiga.,
2001). Cuando la concentracion del contaminante es alta, se pueden tener problemas
de inhibicion por substrato para el microorganismo. Ademas, cargas altas (tiempos de
residencia cortos y concentraciéon del contaminante alta) traen consigo bajas eficiencias

de remocion y acumulacién de intermediarios toxicos (Devinny y Hodge, 1995).

VI.  Otro factor limitante esta relacionado con las propiedades fisicoquimicas del
compuesto a degradar (adsortividad, solubilidad, estructura molecular y potencial
biodegradable). Los compuestos organicos de mas facil remocion en biofiltros son los
compuestos solubles de bajo peso molecular y con estructuras de enlace simples.
Existen compuestos con estructuras moleculares a las que los microorganismos no han
sido expuestos (compuestos xenobidticos). Estos son resistentes a la biodegradacion
(recalcitrancia) o son biodegradados incompletamente. Ademas, la biodegradacion de
estos compuestos requieren mas energia para ser degradados y esta energia no
siempre esta disponible en los microorganismos. En la Tabla 1.4 se reportan las
velocidades de degradacion de algunos compuestos (Revah y Morgan-Sagastume,
2005).
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Tabla 1.4. Biodegradabilidad de algunos compuestos toxicos.

Biodegradabilidad Compuesto

Rapida Alcoholes®®,  aldehidos®,  cetonas®®,  eteres®,
esteres®®, 4cidos organicos®®, aminas, tioles,
amonio, terpenos, sulfatos

Lenta Hidrocarburos 2°, fenoles?

Mas Lenta Hidrocarburos halogenados®®, hidrocarburos

poliaromaticos

@Moléculas ramificadas son menos biodegradables
®La  velocidad de biodegradacién en biofitros  sigue  este  orden
alcoholes>esteres>cetonas>aromaticos>alcanos

“Biodegradabilidad decrece con el incremento de nimero de halégenos

VII.  El tratamiento eficaz de aire contaminado en un bioreactor depende del tipo de
microorganismos presentes. La diversidad microbiana incluye bacterias, levaduras y
hongos. La actividad de la poblaciéon microbiana en determinados sistemas puede ser
dependiente del contaminante que entra y de las condiciones ambientales que
prevalecen (pH, humedad, etc.). Los microorganismos crecen a expensas de la energia
derivada de la transformacién del contaminante. En el caso de COVs, los organismos
heterétrofos obtienen energia de la oxidaciéon de la molécula organica y parte del carbén
es incorporado a la biomasa. La seleccion de la poblacién microbiana es determinada
por las caracteristicas del contaminante a ser tratado (Devinny y col., 1999). La
concentracion de biomasa y adaptacion de los microorganismos es un factor importante
para el arranque rapido del bioreactor. Sin embargo, hay compuestos que son dificiles
de degradar (Tabla 1.4) y requieren que el reactor sea inoculado con cepas
especializadas o consorcios para inicializar la degradacion (van Groenestijn y Hesselink,
1993; Devinny y col.,, 1999). Recientemente, el uso de hongos en sistemas de
biofiltracion ha sido reportado para el tratamiento de compuestos hidrofébicos (Garcia-
Pefia y col., 2001; Spigno y col., 2003).

VIIl.  Otro parametro importante en la degradacion de COVs, es la cantidad de
necesaria para oxidar al contaminante. En la mayoria de los casos la concentracion de
oxigeno necesaria para oxidar el contaminante esta en exceso (Deshusses y col., 1996).
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Pero puede ser limitante cuando se trabaja con altas cargas de substrato, biopeliculas
gruesas y cuando el contaminante es altamente soluble (alcoholes) no asi para los
contaminantes hidrofébicos. La razén por la cual puede llegar a presentarse limitacion
de oxigeno es por que el coeficiente de particion de oxigeno (adimensional) el cual es
de 33.5, indica que el oxigeno esta presente en mayor cantidad en la fase gas que en el
agua (Pirt, 1975). El coeficiente de difusién de oxigeno en agua es cerca de 2.1x10”
m2s”, mientras que para un COV los coeficientes de difusion tiene valores entre 0.8 a
1.3 x10° m%s™ (Cussler, 1997). Debido a que los coeficientes de difusién de oxigeno y
COVs no son significantemente diferentes, en el siguiente analisis se asume que los
coeficientes difusivos de oxigeno y COV son idénticos. Si la cantidad estequiométrica de
oxigeno necesaria para degradar el COV tratado (usando la concentracion interfacial del
COV gas/ liquida) es mayor que la concentracion de 8.1 mg.L" (concentracién de
oxigeno en la interfase), el oxigeno podria ser consumido en la biopelicula antes que el
COV sea tratado. Otro tipo de limitacion de oxigeno puede generarse cuando la
permeabilidad del lecho es baja, por lo que debido a la compactacion del lecho ocurre
una mala distribucidn del aire generando asi zonas anaerobias. En estos casos, el
reempacado del biofiltro y adicion de medio es requerido, de manera de maximizar (area
interfacial) la transferencia de oxigeno. El enriquecimiento del aire con oxigeno para
evitar las limitaciones de oxigeno, en algunos casos mejora el desempefio del biofiltro.
Sin embargo, esto, hace que el proceso sea mas costoso a escala industrial. A
ontinuacion, se describiran de manera general algunos sistemas de tratamiento

biolégico.
1.21.1 Bioreactor de lecho escurrido (BLE)

En este tipo de reactor el proceso de absorcion del gas y recirculaciéon del liquido
ocurre simultaneamente gracias a una flora microbiana inmovilizada sobre un material
de empaque, que debe tener un area especifica relativamente baja. La fase gas y
liguida fluyen a contra o cocorriente a través de una columna empacada. Algunas

ventajas de este tipo de reactores son:

1.- Facil eliminacion de los productos de reaccién por lavado
2.- Facil control del proceso biolégico

3.- Buena capacidad de adaptacion de la biomasa activa
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4.- Mas apropiado para procesos que generan acidez o productos inhibitorios

La principal desventaja de este reactor radica en la necesidad de disolver los
contaminantes gaseosos en una fase acuosa. Otro problema especifico del filtro de
lecho escurrido es el desarrollo excesivo de biomasa sobre la superficie del soporte, la
cual reduce progresivamente el volumen del lecho y puede causar caidas de presion
altas (Devinny y col., 1999).

Los reactores de lecho escurrido han sido utilizados principalmente para el
tratamiento de COVs solubles debido a que en este tipo de reactores el contenido de
agua es alto y el contaminante primeramente debe ser transferido a la fase acuosa, por
lo que el tratamiento de compuestos hidrofébicos estaria limitado por problemas de
transferencia gas-liquido (Elmirini y col., 2001). Sin embargo, van Groenestijn y col.,
(1999) estudiaron la remocidon de un compuesto altamente hidrofébico (hexano)
mediante un BLE cuya fase liquida consistié en una emulsién (aceite/agua) de manera
de incrementar el transporte de este compuesto a la biopelicula, en este caso las tasas
de remocion obtenidas fueron mayores que las obtenidas en BLE convencionales.

1.2.1.2 Biofiltracion

Es la tecnologia de tratamiento biolégico de gas mas utilizada debido a sus bajos
costos de operacion y al control simple del proceso. Se basa en la habilidad que tienen
muchos microorganismos (bacterias, hongos, levaduras) para degradar una variedad de
compuestos organicos y algunos inorganicos. Consiste en pasar una corriente de gas
contaminado a través de un medio poroso donde se encuentran inmovilizados los
microorganismos. Los contaminantes y nutrientes son tomados por los microorganismos
y mediante el metabolismo celular se rompe la cadena hidrocarbonada de los
compuestos para generar productos de cadena mas corta y proveer a los
microorganismos con carbono adicional y energia para su crecimiento y reproduccion
(Deshusses y col., 1995). Bajo condiciones aerobias los microorganismos son capaces
de biocatalizar la reaccion del contaminante y del oxigeno para producir principalmente
diéxido de carbono, calor, agua y biomasa. El tratamiento se lleva a cabo a temperatura
ambiente y no genera corrientes secundarias de aire contaminado.

El perfil del contaminante en un biofiltro puede describirse por multiples procesos
como: el transporte externo de masa del contaminante y oxigeno de la fase gas a la
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interfase gas-liquido, equilibrio interfacial descrito por la Ley de Henry, difusién en la
biopelicula y células, reaccidon enzimatica y retrodifusion de los productos de
degradacion (Fig. 1.3).

. . Equilibrio interfacial
Aire contaminado

Transporte difusivo || OXigeno
seas vt
9 oy Transporte
\ N
\e <«— extemno
:D Biodegradacion

Retrodifusion

K=

Biomasa Soporte Biopelicula Fase gas

== Microorganismos

Figura 1.3. Mecanismos del sistema de biofiltracion.

El proceso de biofiltracion es simple y requiere poca energia, ha sido usado por
muchos afos para el control de olores en el tratamiento de agua contaminada y para el
control de emision de solventes (Cardenas y col., 2003). Actualmente los biofiltros son
utilizados para el tratamiento de una gama cada vez mas amplia de contaminantes.
Entre estos podemos mencionar los compuestos aromaticos (benceno, tolueno, xileno),
compuestos halogenados y algunos alifaticos.

1.2.1.2.1 Modelado matematico y permeabilidad de biofiltros

Una interesante area de estudio en el tratamiento de contaminantes del aire esta
enfocada al modelado matematico de biofiltros. Este proporciona herramientas utiles
para predecir el desempefio del biofiltro asi como para su escalamiento. El modelado de
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biofiltros comenzé desde los afos 80s basado en el trabajo sobre modelos de
biopeliculas sumergidas (Jennings y col., 1976; Ottengraf, 1977). La teoria de
biopeliculas sumergidas ha sido la base para el modelado actual de biofiltros, ya que a
partir de este se han desarrollado varios modelos (Ottengraf., 1983; Shareefdeen vy
Baltzis., 1994; Devinny y col., 1999; Desshuses y col., 1995). En el modelo de Ottengraf
se emplean balances de masa basicos y cinéticas de reaccion simples. Por su sencillez
este modelo es comunmente referenciado (Van Lith y col., 1990; Dharmavaram, 1991,
Elmirini y col., 2001, Pineda y col., 2000).

La dificultad de modelar un biofiltro se debe a la complejidad de los procesos
fundamentales que envuelve como son los fisico-quimicos y microbiolégicos. Por
mencionar algunas dificultades: no existe una buena descripcion fisica de la biopelicula,
no se tiene una comprension clara de la transferencia del contaminante a la biopelicula,
no es bien conocida la cinética intrinseca del contaminante en el biofiltro. A pesar de
esto, con el incremento de la capacidad computacional, la tendencia se ha dirigido al
desarrollo de modelos mas complejos (Aizpuru y col., 2002; Spigno y col., 2003). Como
es sabido el sistema de biofiltracion es heterogéneo y los parametros requeridos por los
modelos entre mas complejos sean son mas dificiles de obtener experimentalmente.
Entre estos parametros se encuentran: el area superficial, el espesor de biopelicula, el
coeficiente de particion y la difusividad efectiva en biopeliculas, ademas de los
parametros cinéticos.

Durante el crecimiento microbiano en un lecho empacado, k (permeabilidad
intrinseca) varia con respecto a cambios en la fraccion vacia del lecho (volumen de
poros y volumen inter particula); cambios en el volumen (ocupado por el agua, sélidos
insolubles y microorganismos) debido a la adsorcion o desorcién de agua, produccién
de agua por reaccion, consumo de substrato y a la producciéon de biomasa. El volumen
total del lecho también puede cambiar debido al empacado o hinchamiento. Estos
cambios afectan al diametro de particula y a la tortuosidad del lecho. No obstante, si la
fase sodlida (soporte), volumen total del lecho, y contenido de agua permanecen
constantes, la reduccion de la porosidad del lecho solo se debe al incremento de
biomasa que reduce el volumen ocupado por la fase gaseosa. De manera que k es una
medida indirecta del crecimiento de los microorganismos en el lecho. Haciendo esta
consideracion, las siguientes ecuaciones permiten calcular la permeabilidad relativa
intrinseca en el biofiltro. Para calcular la permeabilidad relativa intrinseca Auria y col.

(1993), plantean que en el flujo de fluidos a través de un lecho poroso existen
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fendmenos cinéticos y viscosos. La caida de presion, (AP), a través del lecho esta ligada
a la velocidad superficial del fluido por medio de la ecuacion de Ergun (Geankoplis,
1993):

AP

!

donde AP: Caida de presion entre la entrada y la salida del lecho poroso, en cm.
L;: Longitud del lecho, cm
Qq: Velocidad de flujo del gas, cm®.s™
A: Area transversal del lecho, cm?
Ug=Qg/A: Velocidad superficial del fluido, cm.s™

a y B: Constantes de proporcionalidad

El primer término de la ecuacidn anterior representa la caida de presién debido a
los efectos viscosos y el segundo término esta ligado a la inercia del fluido.

El flujo del fluido a través del soporte puede describirse con el numero de
Reynolds de particula:

Ny, = PUL, (1.2)
Y7,

donde:
N're: NUmero de Reynolds de particula, adimensional

p : Densidad del fluido, g. cm™

Dy: Diametro promedio de particula, cm

u: Viscosidad del fluido, g.cm™.s™

Si el gas fluye en régimen laminar, es decir, Ng. <1, la ecuacion de Ergun se

(APJ =aU, = (ljUg (1.3)
L K

donde K es la conductividad hidraulica.

reduce a la ecuacién de Darcy:

Cabe mencionar que esta ecuacion es valida para liquidos con densidad
constante. Sin embargo, si el fluido es un gas (caso de estudio), la ecuacion puede
usarse tomando en consideracion una densidad promedio del gas entre la entrada y la
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salida. La conductividad hidraulica puede relacionarse con la permeabilidad relativa
intrinseca (k) definida como:

_ Ku
P8

k (1.4)

donde,

pw: Densidad del agua, g.cm™

g: Aceleracion de la gravedad, cm.s™
La ecuacion de Darcy ha sido justificada teéricamente en modelos simples,

donde la permeabilidad intrinseca se ha definido como:

&'D;

k=— 7
72-6*(1-¢)

(1.5)

donde,
t: Factor de tortuosidad (1.58 para esferas)
¢€: Fraccion vacia en el lecho

D,: es el diametro de particula, cm
1.2.1.3 Bioreactor con células suspendidas

En este tipo de reactores el contaminante es burbujeado al seno del liquido que
contiene los microorganismos suspendidos. Para el caso del tratamiento de aire
contaminado por lo general los reactores pueden ser tanques o columnas con diferentes
configuraciones de aeracion tales como flujo ascendente, columnas de burbujeo, cilindro
seccionado y reactores de tanque agitado (Shuler y Kargi, 1992). Estos sistemas estan
disefados para optimizar la transferencia de masa de las burbujas de aire al seno del
liquido donde la biodegradacion ocurre y para permitir el control de las condiciones de la
poblacién microbiana. Una variante de este tipo de reactores, consiste en la adicion de
una sustancia hidrofdbica (aceite) a las células en suspension, de manera de formar una
emulsion que permita incrementar el transporte de masa. Por lo que una interesante
aplicacion estaria enfocada a la degradacion de compuestos hidrofobicos.

Estos reactores son conocidos como bioreactores liquidos de dos fases TLPBs
(por sus siglas en inglés two liquid phase bioreactors), los cuales fueron utilizados desde
los anos 70s para la bioconversion de substratos toxicos a productos de interés
comercial (Wubbolts y col., 1996). Consisten de una fase acuosa y una fase liquida
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inmiscible en agua, sin embargo, existen al menos 4 fases presentes: fase hidrofdbica,
fase acuosa, fase gas, y las células (Van der Meer y col., 1992). En este tipo de
reactores una segunda fase que es un solvente organico inmiscible y biocompatible
actua como un depdsito del substrato téxico (o hidrofébico) y mediante su apropiada
seleccion, puede ocurrir la transferencia del substrato a las células (niveles sub-
inhibitorios) mediante un equilibrio de particion y una demanda metabdlica de las células
(Daugulis, 1997).

Los TLPBs han sido aplicados principalmente para tratar contaminantes en fase
liquida (Guieysse y col., 2001), pero en trabajos recientes se han utilizado TLPBs para
tratar benceno y tolueno en fase gas (Yeom y Daugulis., 2000; Davison y Daugulis,
2003). A continuacion me enfocaré a describir los resultados que hasta el momento se

han reportado para el tratamiento de contaminantes hidrofébicos.

1.3 Biodegradacion de compuestos hidrofobicos

La biodegradacion involucra el rompimiento de compuestos quimicos el cual
generalmente es catalizado por microorganismos, dando lugar a la produccion de
biomasa celular, compuestos menos complejos y finalmente agua, didxido de carbono o
sulfatos y nitratos. La biodegradacion y la tasa a la cual ocurre depende de: condiciones
ambientales, el numero y tipo de microorganismos presentes, ademas de la estructura
quimica del contaminante (Walter y Crawford., 1997).

Existen muchos compuestos en la naturaleza que son quimicamente inertes,
como es el caso de los alcanos que son moléculas desprovistas de oxigeno (Morrison y
Boyd., 1992). Algunos microorganismos tienen la habilidad de catalizar reacciones de
oxidacién usando el oxigeno molecular, a partir de esto se inician secuencias de
reacciones que llevan a establecer las rutas catabdlicas (Dagley, 1975). El paso inicial
de la oxidacién de los hidrocarburos alifaticos o alcanos implica la incorporacion de uno
de los atomos del oxigeno molecular, esta reaccidn la realiza una monooxigenasa. La
cual algunas veces es llamada hidroxilasa cuando catalizan la formacion de un grupo
hidroxilo (OH) en los compuestos organicos. Esta enzima contiene una variedad de
cofactores como los grupos hemo, flavina, cobre y manganeso cuya funcion es “activar”
al oxigeno alterandolo hasta su estado monoatémico. Por lo que los alcanos son
usualmente activados por la oxidacion del grupo terminal para dar lugar a un alcohol, el

cual es posteriormente oxidado por una enzima llamada alcohol deshidrogenada y una
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aldehido deshidrogenasa. Esta ruta da como resultado la produccion de un acido graso
que posteriormente entra al ciclo de la $-oxidacién (van Beilen y col., 2003).

La biodegradacion de compuestos hidrofébicos como los alcanos (hexano y
pentano) ha sido poco estudiada. Debido a la baja solubilidad estos compuestos no son
facilmente removidos mediante sistemas de tratamiento bioldgico. La transferencia del
contaminante de la fase gas a la biopelicula es un factor que limita el tratamiento de
estos compuestos. Desde el punto de vista fisico los compuestos con alta solubilidad
ena gua (coeficientes de particion < 0.01; m=[CgaS].[C|iquida]'1)son mas facilmente
transferidos a la biopelicula que los compuestos con baja solubilidad (m>1). Sin
embargo, a pesar de las limitaciones de transporte, existen algunos estudios sobre la
biodegradacion de compuestos ligeramente o altamente hidrofébicos los cuales se listan

a continuacion:

Tabla 1.5. Estudios sobre biodegradacion de compuestos hidrofébicos.

Autor Compuesto Sistema CEaxs
biolégico g.M>eactor-h™

Mohseni y col., 2000 o-pineno B-bacteriano 45

Delhomenie y col., 2001 Tolueno B-bacteriano 100

Garcia-Pena y col., 2001 B-fungico 350

Barton y col., 1997 Pentano/ BLE-consorcio 50
isobutano

Chungsying y col., 2001 Pentano/ BLE-consorcio 30
estireno

Dupasquier y col., 2002 Pentano/ B-bacteriano 12
MTBE

Budwill y col., 1999 n-hexano *B-bacteriano 35

Groenestijn y Lake., 1999 *BLE-consorcio 80

Pacay col., 2002 B-consorcio 7

Spigno y col., 2003 Kibazohi B-fungico 150

y col., 2004 B-consorcio 60

CE= Capacidad de Eliminacion; B=Biofiltro; BLE =Biofiltro de Lecho Escurrido;

*Reactores de 2 fases (aceite de silicona-agua)
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De acuerdo con los estudios reportados en la Tabla 1.5, pareceria que el
transporte gas-liquido no fuera una etapa limitante del proceso debido a las tasas de
remocion considerables que se han obtenido. Sin embargo, si enfocamos nuestra
atencion a las limitaciones de transporte de la fase gas a la biopelicula, Miller y Allen,
(2004) realizaron un estudio para determinar el coeficiente de particién y la difusividad
de a-pineno en una biopelicula bacteriana. En este estudio se comprobd claramente que
los parametros medidos son hasta de un orden de magnitud diferente a los que
comunmente se toman en cuenta para modelar los sistemas de biofiltracion que son los
del contaminante en agua. Lo anterior indica que los componentes que forman la
biopelicula (sustancias hidrofébicas) ayudan a incrementar la absorcion del compuesto
(transporte) y asi es posible obtener tasas de degradacion importantes para
contaminantes hidrofébicos (Davison y col., 2000). En esta linea, podemos decir que el
transporte, y por tanto, mayor degradacion del contaminante, esta influenciado por el
tipo y caracteristicas de la biopelicula (fungica, bacteriana y mixta).

Primeramente abordaremos el uso de hongos en sistemas de biofiltracion.
Anteriormente se creia que el uso de hongos estaba limitado debido a las bajas tasas de
crecimiento de estos en comparacién con las bacterias (Rittmann y McCarty, 2001). Sin
embargo, recientemente se han llevado a cabo estudios de biofiltracion mediante
biopeliculas fungicas, en los cuales se han obtenido CE mayores que las obtenidas en
sistemas bacterianos (Garcia-Pefia y col., 2001; Aizpuru y col., 2005). Garcia-Pena y
col., (2001) obtuvieron CE para tolueno hasta 6 veces mayores que las obtenidas
cuando se utilizan bacterias (Elmirini y col., 2001). Otro estudio llevado a cabo por
Spigno y col., (2003) mostré que la CE de hexano el cual es 100 veces menos soluble
que tolueno, se veia favorecida al utilizar Aspergillus niger. Si analizamos las
caracteristicas de los hongos, podemos decir que contienen en su pared celular
proteinas como las hidrofobinas, las cuales ayudan a vencer la tension superficial del
agua y permiten al hongo crecer en forma aérea al exterior (hifas), de tal manera que
pueden tomar directamente el contaminante de la fase gas sin una transicion del
contaminante por la fase liquida (Wdesten y col., 1999; van Groenestijn y Liu., 2002).
Ademas, por su tipo de crecimiento los hongos ofrecen una ventaja sobre las bacterias,
ya que poseen relaciones de area superficial/espesor de biopelicula mayores que la de
bacterias que forman biopeliculas planas y espesas. Por otro lado, los hongos soportan

condiciones de trabajo poco favorables, como son pH bajos y actividades de agua entre
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0.8-0.9, siendo estas caracteristicas comunmente encontradas en biofiltros (Devinny y
col., 1999). Por sus particularidades los hongos probablemente incrementen el
transporte del contaminante a la biopelicula y presenten una nueva alternativa para el
tratamiento de compuestos hidrofébicos. Sin embargo, cabe mencionar, que existen
inconvenientes al trabajar con hongos en biofiltros, ya que presentan velocidades de
crecimiento mas lentas que la de las bacterias y en condiciones de secado las esporas
pueden ser liberadas al ambiente provocando otro tipo de contaminaciéon (Rittmann y
McCarty, 2001).

Por otro lado debido a que los biofiltros son sistemas abiertos y el aire que pasa
a través de ellos contiene una gran cantidad de aerosoles, cenizas y diferentes tipos de
células como: esporas de una gran variedad de microorganismos. Es dificil mantener
una cepa pura por largos periodos de operacion en un biofiltro (Devinny y col., 1999) y la
posibilidad de limpiar el aire que entra al reactor traeria consigo el incremento de los
costos de operacion haciendo este proceso poco viable. Estudios recientes han
demostrado que el predomino de poblaciones fungicas en un reactor puede obtenerse
mediante el control de pH, humedad y adiciéon de nutrientes (van Groenestijn y Liu.,
2002). Estos autores estudiaron la degradacion de a-pineno (compuesto ligeramente
hidrofébico) utilizando un biofiltro preferentemente fungico. Para favorecer el crecimiento
fungico el pH fue mantenido a 3.5 por medio de la adicion continua de medio mineral. En
este estudio se obtuvieron CE ligeramente menores que las obtenidas cuando se
utilizan cepas fungicas puras, pero mas altas que las reportadas en sistemas
bacterianos. La estrategia de mantener poblaciones preferentemente fungicas en un
biofiltro podria traer ventajas ya que nos permitiria comprobar si se incrementan las
velocidades de remocién de compuestos hidrofébicos al utilizar hongos y, ademas,
disminuir los gastos que implicaria mantener una cepa pura en un sistema de

biofiltracion.

El uso de biofiltros de dos fases (fase organica-microorganismos), puede ser otra
alternativa para el tratamiento de compuestos hidrofébicos como el hexano. Debido a
que la fase organica (aceite) podria incrementar el transporte del contaminante a la
biopelicula y asi favorecer su degradaciéon, como ha sido reportado por otros autores
mediante el uso de bacterias (Budwill y col., 1999; van Groenestjin y Lake., 1999). Para
el caso de biofiltros con hongos y aceite, hasta el momento no se ha reportado ningun
estudio para la degradacion de hexano, ni de otros compuestos hidrofébicos.
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Otra alternativa relativamente nueva para el tratamiento de aire contaminado con
compuestos hidrofébicos, implica la utilizacion de reactores de dos fases TLPBs, que es
una tecnologia que es capaz de sobrepasar el potencial de aplicacion de un biofiltro
(Daugulis, 1997). Los TLPBs han sido aplicados principalmente para tratar
contaminantes en fase liquida (Guieysse y col., 2001), pero en trabajos recientes se han
utilizado TLPBs para tratar benceno y tolueno en fase gas (Davison y Daugulis, 2003).
Para el caso de tolueno, estos autores, obtuvieron CE de 1270 g.m'3reactor.h'1, las cuales
son alrededor de 4 veces mayores que las obtenidas en biofiltros bacterianos (270 g.m"
3reactor.h'1), inclusive son mayores que las obtenidas al utilizar hongos (Auria y col., 2000;
Garcia-Pena y col., 2001).

Lo anterior indica que el uso de TLPBs presenta una alternativa de tratamiento
eficaz para COVs hidrofébicos, ya que a partir de su uso se estaria incrementando el
transporte del contaminante debido a la naturaleza hidrofébica del aceite, la alta
absorcion del contaminante hidrofébico en el aceite, el incremento del area interfacial.
Ademas, debido al mayor contacto entre las células (adhesién), la cual provocaria que
los microorganismos consuman directamente el contaminante de la fase oleosa y no
ocurra una transicién del contaminante a la fase acuosa. Por lo que el uso de este tipo
de reactores seria atractivo para la remocion de contaminantes hidrofébicos como lo
han publicado otros autores (Yeom y Daugulis y col., 2000, Davison y Daugulis., 2003).
Para el caso de hexano hasta el momento no existe ningun reporte sobre el uso de
estos sistemas para su degradacion.

Se han reportado varios modelos para predecir la remocion de contaminantes en
biofiltros (Ottengraf & Van de Oever, 1983; Devinny y col, 1991; Shareefdeen y Baltzis,
1994). Estos modelos generalmente incorporan mecanismos de transporte y reaccion,
los cuales requieren del conocimiento de parametros fisicos y bioldgicos (equilibrio gas-
liquido, coeficientes de transferencia de masa y difusion; cinética, concentracion de
biomasa y rendimientos). En algunos casos se han reportado modelos que consideran
el sistema en estado estable (Ottengraf y van den Oever., 1983) o bien en condiciones
transientes (Deshusses y col., 1996). Todos los modelos matematicos requieren la
determinacién de varios parametros como: coeficientes de difusion y de Henry,
constantes cinéticas de biodegradacion, area interfacial, espesor de biopelicula y
densidad de biopelicula, los cuales son dificiles de medir experimentalmente. Estos
parametros son generalmente obtenidos de la literatura o ajustados por medio de

modelos matematicos o datos experimentales. Hasta el momento solo se ha reportado
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un modelo que incorpora parametros medidos experimentalmente como el espesor de
biopelicula, area superficial, densidad de biopelicula activa y total y coeficiente de
mantenimiento (Pineda y col., 2000). Este modelo ajustd los datos experimentales (CE
vs. Carga) con un error de 9.7%, para el caso de la biofiltracién de tolueno utilizando
vermiculita como soporte y un consorcio microbiano. Generalmente los modelos
matematicos consideran a la biopelicula como una fase acuosa y predicen remociones
despreciables para compuestos poco solubles en agua (Ottengraf y van den Oever,
1983; Devinny y col.,, 1991). Para compuestos hidrofébicos, sin embargo, la
aproximacion del coeficiente de particion (Ley de Henry) y difusividad efectiva del
contaminante en agua no puede ser valida debido a la presencia de material organico
(lipidos, polimeros, etc) en la biopelicula. Estas sustancias probablemente alteran las
caracteristicas fisicoquimicas del liquido y facilitan el transporte de compuestos
hidrofébicos a la biopelicula (Miller y Allen, 2004). Si esto se comprobara podriamos
explicar por que se obtienen capacidades de remocion altas de compuestos hidrofébicos
en biofiltros, ademas de poder explicar los efectos de la concentracion de biomasa,

humedad y concentracién del contaminante hidrofébico en la biopelicula.
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2

OBJETIVOS E HIPOTESIS

Objetivo general

Estudiar la degradacion del compuesto hidrofébico hexano, mediante el uso de

biopeliculas bacterianas, mixtas y fungicas en reactores de lecho fijo y de tanque

agitado de una y dos fases.

Objetivos particulares

Llevar a cabo la degradacion de hexano por medio de un consorcio bacteriano,
uno fungico y cepas puras de hongos en biofiltros y experimentos en lote

Llevar a cabo la degradaciéon de hexano mediante un biofiltro de dos fases por
medio de hongos

Usar un reactor de tanque agitado de una y dos fases (fase oleosa-liquida) para
degradar hexano en fase gas por medio de hongos

Obtener parametros fisicos del sistema de biofiltracion experimentalmente:
particularmente el coeficiente de particion en la biopelicula, el espesor de
biopelicula y la difusividad efectiva

Integrar los parametros fisicos y cinéticos obtenidos en los sistemas de
biofiltracion en un modelo matematico simple para evaluar cuales son los pasos

que controlan la degradacion de compuestos hidrofébicos en biofiltros

Hipotesis

1.

Con el uso de cepas fungicas en biofiltros se mejora el transporte y la
biodegradacion de compuestos hidrofébicos que con el uso de bacterias

Es posible mantener el predominio de hongos en un biofiltro mediante el control
del pH y adicion de agentes antibacterianos

Las velocidades de consumo de hexano obtenidas cuando se utilizan reactores
de dos fases (fase oleosa-agua) son mayores que las obtenidas con sistemas de
una fase

Es posible relacionar el espesor de una biopelicula fungica con el area interfacial

e incorporarlos en el modelo matematico del biofiltro.
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3 MATERIALES Y METODOS

A continuacion se describiran los reactivos quimicos y microorganismos
utilizados, también se dara una descripcion de los experimentos realizados y las

metodologias seguidas para la obtencion de los resultados de este trabajo.

3.1 Reactivos quimicos

Los reactivos utilizados fueron hexano (Tegsiquim, Co. México) con una pureza
de 95%. Pentano en aire al 0.35% (Praxair, México). Aceite de silicona 200
[Poly(dimethylsiloxane)] 2x10° m?.s™, hexanol, hexanal, acido hexanoico, hexadecano,

tetradecano, undecano, undecanona, dietil-sebacato y 1-decanol (Sigma-Aldrich, >99%).

3.2 Microorganismos y medio mineral

Los microorganismos utilizados fueron aislados de un reactor que trataba
gasolinas sintéticas. Este reactor operé durante 2 afos y mediante estudios
microbiolégicos se mostré que las poblaciones predominantes eran hongos y bacterias
(Hernandez, 2002).

Los microorganismos quimioheterétrofos utilizan compuestos organicos como
fuente de energia y de carbono para poder desarrollarse, sin embargo, para mantener
una actividad microbiana, es necesario aportar minerales en la forma y cantidades
adecuadas (Madigan y col., 1998). En este estudié se utiliz6 para todos los

experimentos, la siguiente composicion de medio mineral (Garcia-Pefia y col., 2001):

33




Materiales y Métodos

Tabla 3.1. Composicion quimica del medio mineral

Compuesto Concentracion
(gL™)
Nitrato de Sodio (NaNO3) 6
Fosfato de Potasio (KH,PO,) 1.3
Sulfato de Magnesio (MgS0,.7H,0) 0.38
Sulfato de Calcio (CaS04.2H,0) 0.25
Cloruro de Calcio (CaCly) 0.055
Sulfato de Fierro (*FeS0,4.7H,0) 0.015
Sulfato de Manganeso (*MnS0,4.H,0) 0.012
Sulfato de Zinc (*ZnS0,.7H,0) 0.013
Sulfato de Cobre (*CuS0,4.7H,0) 0.0023
Cloruro de Cobalto (*CoCl,.6H,0) 0.0015
Acido Borico (*H3BO3) 0.0015

*Elementos traza

3.2.1 Consorcio bacteriano (E1)

Se obtuvo un consorcio bacteriano mediante la aclimatacion de los lixiviados del
reactor que trataba gasolinas sintéticas. Para esto 500 mL del consorcio fueron
adaptados al consumo de vapores de hexano durante 45 dias, manteniendo una
agitacion de 150 rpm y una temperatura de 30°C. El pH fue mantenido a 7 para limitar el
crecimiento fungico (van Groenestijn y Liu., 2002). Las células fueron lavadas y
resuspendidas en medio mineral fresco (10% v/v) cada 7 dias, y se adicionaron 100 uL
de hexano. Este consorcio bacteriano se utilizé para arrancar el primer reactor (E1) el

cual opero durante 4 meses (Figura 3.2).

3.2.2 Consorcio fungico (E2)

Al final de la operacion del reactor (E1) se observaron algunas poblaciones
fungicas, las cuales se colocaron en un recipiente que contenia medio mineral a pH 4 y
vapores de hexano, durante 45 dias. Al igual que el consorcio E1, se realizaron lavados
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y adiciones de medio mineral fresco cada 7 dias. Este consorcio se utilizé para arrancar

el segundo reactor mixto E2 (Figura 3.2).

3.2.3 Aislamiento de cepas fungicas

Durante la operacion del reactor E2 fueron tomadas muestras del soporte, las
cuales sirvieron para llevar a cabo el aislamiento y la propagacion de cepas fungicas. El
aislamiento se llevé a cabo en cajas Petri que contenian: medio mineral a pH 4, 1.5 %
de agar y agentes antibacterianos (sulfato de gentamicina 50 g.m™ y cloranfenicol 20
g.m?). Las cajas fueron expuestas a vapores de hexano como Unica fuente de carbono
y energia en un desecador a 30°C. Se monitoreé el crecimiento durante 1 semana y se
realizaron resiembras de los hongos en cajas Petri con agentes antibacterianos hasta
llegar a su completo aislamiento. Los hongos se conservaron a 5°C en placas que
contenian medio mineral, 1.5 % de agar y 5% de extracto de malta (mezcla A).

Para la preparacion del indculo de los reactores fungicos, las cepas se
propagaron en placas que contenian la mezcla A. Después de 4 dias de crecimiento se
adicion¢ a las cajas perlas de vidrio, 0.1% de Tween 80 y medio mineral. Las esporas se
cosecharon por medio de agitacion vigorosa y se realizaron conteos en camara de
Neubauer. Enseguida se prepararon suspensiones que contenian 2x10’ esporas.mL”’,

las cuales sirvieron para inocular los reactores fungicos.

3.3 Experimentos

Los experimentos realizados se muestran en la Fig. 3.1 y Anexo A. En las

siguientes secciones se detallan las metodologias utilizadas.
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Experimentos

Y v
ACllIFatam?nt(,jfl consorlc110 que trat&b; Caracterizacion fisicoquimica
gasolinas sintéticas con hexano a p del soporte (perlita)

(45 dias)
¢ A 4
- - Pruebas de toxicidad, biodegradabilidad
Operacién de biofiltro y particién de las fases organicas probadas
bacteriano a pH 7-E1 (115 dias) l
Aclimatacion de poblaciones fungicas obtenidas Reactor de tanque agitado de dos fases (RTA)
del reactor anterior a pH 4 (45 dias)-E2 Inoculado con Fusarium y aceite de silicona
+ Reactor de tanque agitado (24 dias)
Operacion de biofiltro fungico | > ¢
apH 4 —E2 (110 dias de operacion) . .
Biofiltro fungico de 2 fases - E4
+ Aceite de silicona-microorganismos
(45 dias)

Aislamiento de cepas fungicas
Cladosporium y Fusarium.

Cinéticas en Medio Liquido y solido

+ Observacion de la biopelicula por MEB
Experimentos de particion

Determinacion de biomasa por TGA y Lowry

Pruebas de crecimiento de hongos

con fuentes de nutrientes alternas d . . L
Identificacion de subproductos de degradacion
* Experimentos a diferentes cargas de contaminante
Pruebas preliminares de los hongos
en columnas (25 dias) Ay B *
v |

. . i K . MEB: Microscopia electronica de barrido
Biofiltro inoculado con Fusarium. Experimentos dinamicos CE: Capacidad de eliminacion del Biofiltro
E3 (110 dias de operacién) con pentano TGA: Analizador termogravimétrico

Figura 3.1. Diagrama de flujo experimental. E1-biofiltro bacteriano, E2-biofiltro mixto
(preferentemente fungico), E3-biofiltro inoculado con F. solani, E4-biofiltro fungico de 2

fases, A-columna inoculada con F. solani, B-columna inoculada con Cladosporium sp.

3.3.1 Soporte

En este estudio se seleccion6 como soporte del reactor un mineral volcanico
compuesto principalmente por silicato de aluminio. Este material se conoce con el
nombre de perlita o agrolita (Hummert, México). Es un material sin contaminantes, ni
sales, de baja densidad y tiene un pH neutro. Es fisicamente estable y quimicamente
inerte. Favorece el drenado y la retencion 6ptima de la humedad. Es un material seguro
que actia como aislante para reducir fluctuaciones extremas de temperatura en el
reactor. La perlita ha sido utilizada como soporte inerte para experimentos de
biofiltracion (Cox y col., 1997; Kibazohi y col., 2003).
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En este estudid se determinaron algunas propiedades fisicas del soporte como:

su densidad de empaque, la humedad, la fraccion vacia que ocupa la perlita cuando se
empaca, la distribucién granulométrica y la capacidad de adsorcién de hexano. Las
metodologias utilizadas se describen a continuacion.
1. Para determinar la densidad de empaque se utilizd una probeta de polipropileno
de 1 L. Se registro el peso de la probeta sola, enseguida se llend la probeta hasta la
marca con particulas de perlita seca (tamafio promedio 4 mm) y se anot6 el peso. Cabe
mencionar que este experimento es valido s6lo cuando la relacién de diametro de
particula a diametro de la probeta es menor que 1/10. En este trabajo esta relacién se
cumplié y fue de 0.4/6.

La densidad de empaque se calculé mediante la siguiente ecuacion:

m

perlita seca
P empaque = (31)
paq| V

total

2. La fraccion vacia de un lecho de perlita se determiné llenando una probeta de 1
L con perlita hasta la marca y se registr6 su peso. Enseguida se agregdé agua a la
probeta hasta asegurarse de haber llenado todos los huecos sin que tuviera burbujas de
aire, se anotdé el peso de agua que ocupd el vacio intergranular (fracciéon vacia del

lecho). La fraccién vacia se obtuvo mediante la siguiente relacion:

Ves acio vacio
e (3.2)
Vtotal
3. La humedad de la perlita se midié colocando una muestra de perlita en agua

destilada durante 48 horas, tiempo suficiente para asegurar que los poros de la perlita
se llenaran de agua. Enseguida se escurri6 la perlita, se tomé una muestra y se peso.
Posteriormente, se colocé en una estufa a 100°C durante 48 horas para evaporar el
agua absorbida y se registro el peso seco de la perlita. Este experimento se realizé por

triplicado y la humedad (H) se calculé mediante la ecuacion siguiente:
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H= ™0 (3.3)

m perlita himeda

4. La distribucién y tamafio de particula se determind fraccionando una cantidad
conocida de perlita en 3 intervalos de tamizado que corresponden a los tamafos de
malla: 4.76 mm, 3.36 mm y 0.68 mm. Cada fraccién de perlita fue pesada. La longitud
caracteristica (Ln) se denominé a la media entre las mallas por las cuales quedd
atrapada la muestra. Mediante una curva de Gauss, se obtuvo que el 86% de la perlita
con la cual se empaco el reactor tenia un tamafo de particula entre 4.76 y 3.36 mm (Ln
4.06). El 11% tuvo un tamafo mayor a 4.76 mm y el 3% se encontr6 entre 0.68 y 3.36

mm.

5. La capacidad de adsorcion de hexano sobre la perlita se determind colocando
diferentes cantidades de perlita seca (0.5 a 2g) en un matraz Erlenmeyer de 125 mL
provisto con una tapa mininert de teflon (VICI Precision Sampling, Inc., Baton Rouge,
LA). Posteriormente se inyectaron de 1 a 5 uL de hexano y se monitoreé su
concentracion en la fase gaseosa por 72 horas, el cual fue considerado tiempo
suficiente para que el sistema alcanzara el equilibrio (Anexo B.8). Posteriormente, se
realizaron balances de masa y se encontré la cantidad de hexano adsorbida en la
perlita. Las isotermas de adsorcion se ajustaron por el modelo de Langmuir (Froment y
Bischoff, 1998).

6. Se determind la fraccidon vacia de las muestras de perlita con biomasa del
reactor. Los experimentos consistieron en tomar una muestra del biofiltro de una altura
conocida H (Vita conocido). Posteriormente esta muestra se extrae del reactor y se
empaca en una columna de iguales dimensiones que la del biofiltro a la misma altura H.
La muestra se peso y enseguida se le agregd una cantidad de agua necesaria para
llenar los huecos completamente hasta la altura H. Se registr6 el peso (Vizo 0 Vespacio
vacio) iNnmediatamente para evitar la absorcidon de agua sobre la perlita. La fraccion vacia

del lecho se calculd por medio de la ecuacion 3.2.
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3.3.2 Sistema experimental: Biofiltro

Los experimentos piloto se desarrollaron en un reactor que consistid en una
columna de vidrio cilindrica de 1 m de altura con un diametro interno de 7.2 cm. El
reactor se empacé con perlita hasta alcanzar un volumen de 2.4 L (altura del lecho 60
cm). Posteriormente se inoculé haciendo pasar una suspension del consorcio sobre el
soporte por medio de un sistema de aspersion. Aire saturado con hexano fue mezclado
con una corriente de aire saturado con agua para obtener una concentracion de hexano
inicial de 3 g.m™ (carga de 180 g.m>.h™). La corriente de gas fue introducida por la parte
superior del reactor con un flujo de aire de 0.15 m*.h™, el cual fue regulado por medio de
un controlador de flujo masico (Controlador de flujo masico 60061; Cole Parmer, Vernon
Hills, IL, USA). El tiempo de residencia del lecho vacio EBRT (Empty bed retention time,
por sus siglas en inglés) fue de 1 min. Por medio de un sistema de aspersion fino se
adicioné medio mineral periédicamente por la parte superior del reactor (Figura 3.2).
Para el caso del experimento E2 y E3 se afadieron agentes antibacterianos (sulfato de
gentamicina 50 g.my cloranfenicol 20 g.m™) al medio mineral para inhibir el crecimiento
bacteriano.

Este mismo sistema experimental fue utilizado para llevar a cabo la degradacion
de hexano en un biofiltro de dos fases (E4). El reactor fue empacado con perlita e
inoculado con una emulsion. La emulsion se preparé homogenizando a 5000 rpm y por
8 min, una mezcla que contenia 5% de aceite de silicona, 0.1% de Tween 80 (Sorbitan
monooleate, Conamex, Chemicals) y 5 g.L™" de extracto de malta en medio mineral. A
esta emulsién se le agregd una suspension de esporas de F. solani de manera de tener
una concentracion final de 2x107 esporas.mL'1, la mezcla final fue homogenizada a 400

rpm y recirculada al reactor.
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Figura 3.2. Diagrama experimental del sistema de biofiltracién. 1, compresor; 2, medidor
de flujo masico; 3, humidificador; 4, valvula de aguja; 5, evaporador de hexano; 6,
columna empacada; 7, puertos de muestreo; 8, lixiviados; 9, salida; 10, medio mineral;
11, bomba peristaltica; 12, sistema de aspersién; 13, valvula solenoide; 14,

temporizador.

3.3.3 Columnas

Una vez finalizada la operacion del reactor E2 se procedié al aislamiento de las
cepas fungicas (Secciéon 3.2.3). Posteriormente se realizaron pruebas preliminares en
columnas inoculadas con los hongos que se aislaron, para cuantificar su capacidad de
degradaciéon de hexano. Los experimentos fueron desarrollados en columnas de vidrio
de 0.230 L, las cuales fueron empacadas con 20 g de perlita previamente inoculada con
cada una de las cepas fungicas. Aire humedo y saturado con hexano fue introducido al
reactor a una velocidad de flujo de 0.08 L.min™ (EBRT de 2.9 min). Los reactores fueron
inoculados con una suspensién de esporas preparada en medio mineral, cuya
concentracion fue de 2x10” esporas.mL™” y que ademas contenia 5 g.L™" de extracto de
malta para favorecer la germinacion, esto se realizé en una campana estéril rociando la
suspension de esporas sobre el soporte y mezclando manualmente para asegurar la

completa absorcién del indculo. La concentracion de hexano a la entrada fue de 5 g.m™.
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3.3.4 Reactor de tanque agitado de dos fases (RCTA)

Como una alternativa para el tratamiento de contaminantes hidrofébicos, se
propuso el uso de un reactor de tanque agitado de dos fases: microorganismos-fase
organica. Para lo cual, se utilizé un fermentador de 2 L Multigen (New Brunswick
Scientific Co. Inc., New Jersey, USA) equipado con una doble turbina Rushton y
operado a 400 rpm a 30+1 °C (Fig. 3.3). El reactor fue cargado con 1350 mL de medio
mineral, 150 mL de aceite de silicona (relacién fase organica/acuosa de 1:9) y con un
inoculo fungico. El reactor fue entonces alimentado con un flujo de gas de 1.5 L.min” y
una concentraciéon de hexano de 3 g.m® (Carga de 180 g.m>h™), el pH fue
continuamente ajustado a 4. Un sistema idéntico fue operado en condiciones similares
pero sin aceite de silicona el cual sirvié como control. La concentracién de biomasa en el
reactor fue mantenida constante a 220 mgprotema.L'1. Para esto, se realizaron
extracciones de muestras del reactor cada 2 dias y se adicioné medio mineral fresco.
Las muestras se centrifugaron para separar la fase organica, biomasa y medio mineral.
Posteriormente se cuantifico la biomasa por el método de Lowry (Seccion 3.4.4) y se

regreso al reactor la fase organica.

A

50 mm 8« —’

600 O
00 o o

Figura 3.3. Diagrama esquematico de reactor de tanque agitado de dos fases. 1,
compresor; 2, medidor de flujo masico; 3, valvula de aguja; 4, evaporador de hexano; 5,
reactor de tanque agitado; 6, entrada de aire saturado con hexano; 7, puerto de

muestreo; 8, salida; 9, turbina Rushton; 10, bafles.
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3.3.5 Expresion de resultados

Los resultados para los biofiltros y reactores de tanque agitado fueron
expresados en funcion del volumen del reactor de acuerdo a la capacidad de

eliminacion de hexano (CE):

Q,

reactor

(cz -c* ) (3.4)

Hent Hsal

CE =

y como la CE expresada en funcién del volumen ocupado por el gas para el reactor de

tanque agitado y biofiltro, respectivamente:

CE, = CE(I] (3.5)

CE, = CE[) (3.6)

£G (msgas.m'?’reactor) corresponde a el “hold up” del gas (fracciéon en volumen ocupada por
el gas) y fue determinado experimentalmente dividiendo el volumen ocupado por el gas
(reactor en operacion) entre el volumen del liquido en el reactor (reactor no agitado y no
aireado).

¢ es la fraccion vacia del lecho para los biofiltros (m3gas.m'3,eactor).

Para un flujo de 1.5 L.min™ el “hold up” del gas tiene un valor de 0.133 M. cacior Y

la fraccidn vacia del lecho para los reactores empacados con perlita fue de 0.65

-3 -3
m espaciovacfo-m reactor-

La eficiencia de remocién de hexano y la carga del contaminante se calculan a partir de:

%ER:M

Hent

100 (3.7)

.Ce
Lo Qs Gl v (3.8)
1
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donde:
V,eactor: VOlumen del reactor, m® eactor
Vg: volumen del gas, m®g.s
Qg: flujo de aire, m®.h”
g g . . . -3
Chient Y Ciiaar : Concentracion de hexano de entrada y salida, g.m

CE: Capacidad de eliminacién de hexano en funcion del volumen del reactor,

9-M eactor-n”

CE4: Capacidad de eliminacion de hexano en funcion del volumen ocupado por el gas,
g.m>gs.h

e: Fraccion vacia del lecho, m®gas.m®cactor

ea: “hold up” del gas, m°yas.m®cactor
3.4 Métodos analiticos

A continuacién se presentan los métodos de analisis usados para el desarrollo
de esta investigacion. Se describen primero los métodos de analisis microbiano vy
coeficiente de particion, el método de analisis cuantitativo y cualitativo de la biomasa y
se continta con la técnica de analisis del carbono organico e inorganico en biomasa y
lixiviados. Posteriormente, se explican las metodologias usadas para medir las

concentraciones en fase gas.

3.4.1 Estimacion de las velocidades de consumo

Las velocidades de consumo de hexano se evaluaron en experimentos en lote.

Los experimentos se desarrollaran introduciendo 2 g de muestra del biofiltro en
recipientes de vidrio de 125 mL equipados con valvulas mininert de teflon (VICI
Precision Sampling, Inc., Baton Rouge, LA). Enseguida se afiadieron 20 mL de medio
mineral y se inyectaron 5 uL de hexano liquido de manera de obtener una concentracion
experimental en la fase gas de 22.5 g.m™>. En algunos experimentos se agregaron
agentes antibacterianos (sulfato de gentamicina, 50 mg.L™" y cloranfenicol, 20 mg.L™") y
un antifungico (Nistatina, 50mg.L™") al medio mineral. Otros experimentos se llevaron a
cabo con muestras solidas del reactor (medio sdlido). El pH de los experimentos en
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medio liquido fue ajustado a 7 0 4 con soluciones 0.1 M de acido clorhidrico o hidréxido

de sodio, respectivamente.

Para el caso de los hongos aislados, se realizaron cinéticas con una suspension
de esporas de concentracion de 2x10” esporas.mL™. Estas esporas fueron obtenidas
creciendo los hongos con fuentes de nutrientes alternas: glicerol, extracto de malta,
extracto de levadura, glucosa y YNB (yeast nitrogen base, fuente rica en sulfato de
amonio). Estos experimentos consistieron en crecer los hongos en cajas Petri que
contenian la fuente de nutrientes alterna por 4 dias, posteriormente se cosecharon las
esporas de estas placas como se describi6 en la Secciéon 3.2.3. Se prepararon
suspensiones de esporas en medio mineral en recipientes de vidrio con tapa mininert y

se inyectaron 5 uL de hexano.

Para ambos casos, se monitore6 el consumo de hexano (Seccion 3.4.7.1),
oxigeno y la produccién de diéxido de carbono (Seccién 3.4.7.2) a través del tiempo. Por
medio de un balance de masa se encontré la cantidad de hexano consumido y se
grafico en funcion del tiempo. Los valores de este grafico se ajustaron por el modelo
matematico de Gompertz (Anexo B.7) utilizando el paquete computacional Origin v7
(OriginLab Corporation, 1991-2002). Las velocidades volumétricas maximas de
consumo de hexano y produccion de CO, fueron obtenidas por medio de este ajuste
matematico. Posteriormente, por medio de los valores de contenido de biomasa y
proteina de las muestras, las velocidades de consumo de hexano se expresaron en

forma especifica.

3.4.2 Pruebas de biodegradabilidad y toxicidad de solventes

Los experimentos se llevaron a cabo en frascos de 155 mL provistos con septas
de butilo y selladas con tapas de aluminio. Se adicionaron 19 mL de medio mineral, 2
mL de solvente y se inocularon con 1 mL de una suspension de biomasa de Fusarium
solani (57 mgp,ote.'na.L'U. Para el caso de las pruebas de toxicidad el medio mineral
contenia ademas una solucién de 1 g.L™" de glucosa, 0.02 g.L™" de extracto de levadura y
0.02 g.L" de peptona (solucidn A). Experimentos control sin solvente y con o sin
solucién A fueron realizados. Los experimentos se colocaron en una parrilla de agitacion
a 150 rpm y 25°C. La concentracion de O, y CO, fueron monitoreados por GC durante

un mes.
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3.4.3 Determinacion del coeficiente de particion

El coeficiente de particion de hexano en la biopelicula se determiné a través de
mediciones del equilibrio entre la concentracion de hexano en la fase gas y la fase
biopelicula (ec. 3.9). Los experimentos se desarrollaron en matraces de vidrio de 125
mL equipados con una valvula mininert de Teflén. El experimento consistié en colocar 2
g de soporte (perlita y biomasa) de muestras de los reactores (E1, E2, E3) en el
recipiente de vidrio, enseguida se inyectaron diferentes volimenes de hexano (0-3 pL).
Los matraces se mantuvieron a una temperatura de 30 °C y en una parrilla de agitaciéon
a 150 rpm, de manera de permitir el equilibrio entre el hexano en la fase gas y la
biopelicula. Se consideré suficiente un tiempo de 72 horas para que el sistema
alcanzara el equilibrio gas-biopelicula y las concentraciones de hexano en la fase gas
posteriores a este tiempo permanecieron constantes. La concentracion de hexano en la
fase gas se monitoreo periédicamente (Seccion 3.4.7.1) y la concentracion de hexano
en la biopelicula se calcul6 por medio de un balance de masa.

g
v _Cu

H

donde:
C% es la concentracion de hexano en la fase gas, g.m™
C®, es la concentracion de hexano en la biopelicula, g.m'3

Antes de iniciar los experimentos de particion, la muestra del reactor recibid
varios tratamientos. Estos consistieron en inactivar la biopelicula por medio de secado a
100°C por 24 horas y posteriormente las muestras se esterilizaron tres veces en una
autoclave a 120°C y 15 Lb de presién durante 15 min. Esta muestra posteriormente
recibié radiacion y para asegurar que la biomasa estuviese inactiva. También se
realizaron experimentos con biomasa humeda, la cual se inactivé solo por radiacion y. A
partir de estos experimentos se pretende obtener el coeficiente de particion de hexano
en la biopelicula el cual se utilizara para resolver el modelo matematico.

El coeficiente de particion de hexano en los solventes utilizados (Seccion 3.1),
fue obtenido realizando balances de masa entre la concentracion de hexano en la fase
gas y fase organica. Estos experimentos se realizaron colocando 2 mL de cada solvente
en tubos de 55 mL, estos tubos se cerraron con valvulas mininert y se les inyecto 10, 50,
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250, 750, 1250 puL de hexano. Posteriormente los tubos fueron agitados vigorosamente
por 1 min en un vortex. Los tubos se colocaron en una parrilla de agitaciéon (150 rpm)
por 30 min. Las pruebas fueron realizadas por duplicado en un cuarto a temperatura

constante de 25°C.
3.4.4 Analisis cuantitativo de la biomasa

Para determinar el contenido de biomasa en el soporte se utilizé un analizador
termograviméticro (2950 TGA, TA Instruments, New Castle, DE, USA).
Aproximadamente 30 mg de muestra fueron calentados a 550 °C en un horno a una
velocidad de calentamiento de 10 °C.min™, utilizando nitrégeno como gas de purga a
una velocidad de flujo de 100 mL.min"'. Las mediciones se hicieron por duplicado. El
contenido de humedad de la muestra fue considerada como la perdida en peso a una
temperatura menor a 100°C. Las pérdidas en peso de 100 a 550 °C representan el
contenido organico y los solidos volatiles en la muestra (biomasa). Se corrié un control
con perlita humedecida en medio mineral para determinar las pérdidas debidas al
contenido organico, estas pérdidas aunque fueron minimas se consideraron en los
calculos. Ademas, para el calculo del contenido de biomasa en las muestras, se
desprecio el contenido inorganico de la biomasa, ya que se considerd que tenia un valor
bajo. Esto implica que los valores reportados del contenido de biomasa en este trabajo
tienen un error alrededor del 2%. El contenido de biomasa fue expresado en miligramos

de biomasa por gramo de perlita seca y se determind por la siguiente ecuacion:

B=M~1000 (3.10)

VV100°C + W550°C

La cantidad de biomasa también se determiné indirectamente por su contenido
de proteina. Esta fue cuantificada por el método de Lowry (1951) y fue expresada como
mgprotema.g'1per.ita seca- Para este analisis se utilizando un Kit de Biorad, el cual, posee un
limite maximo de deteccién de 250 mg .L™". El primer paso fue hacer una curva de
calibracién usando como estandar albumina de suero de bovino (ASB). La curva de
calibracién consistio en preparar soluciones estandar de ASB y la absorbancia se ley6
con un espectrometro (UV/Vis Lambda 11, Perkin EImer, Alemania) a una longitud de
onda de 750 nm. Para las muestras de los biofiltros se pesé una cantidad conocida de
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muestra (2 g), se moli6 y se adicionaron 50 mL de NaOH (0.2 M). Esta muestra se hirvid
durante 15 min, se enfrié y se filtr6. Posteriormente se tomé una alicuota de 200 uL de
la suspension con células digeridas y se agregaron los reactivos de Folin, 100 pL del
reactivo A 'y 800 L del reactivo B, se agitd en el vortex para homogeneizar y se colocé
en la oscuridad durante15 min. Finalmente, se midieron las absorbancias de las

muestras en el espectrometro. Se prepard un blanco de sosa de igual manera.

3.4.5 Analisis cualitativo de la biomasa

La presencia de microorganismos sobre el soporte al final de la operacion de los
reactores fue observada mediante Microscopia Electrénica de Barrido (MEB). Las
muestras se fijaron con solucién de glutaraldehido al 2% a pH 7.4, durante 2 horas.
Posteriormente se fijaron durante 1 hora en solucién al 1% de tetradxido de osmio
(Os0O,4) en buffer de fosfato. Las muestras se lavaron con solucién amortiguadora de
fosfato y se deshidrataron gradualmente con mezclas de 30, 50, 70, 90 y 100% de agua-
acetona (Bitton y Marshall, 1980). Posteriormente, las muestras se secaron en un
desecador de punto critico (Samdri-780, Tousimis Research Corp., Rockville MD) y se
cubrieron con oro. Las muestras se examinaron en un microscopio electronico de
barrido (JSM-5900 LV, Jeol, Japon) con un voltaje acelerado de 13 kV. El mismo
tratamiento se le realiz6 a la perlita sin microorganismos. Para las muestras del biofiltro
de 2 fases (E4), las muestras no pasaron por solucion de glutaraldehido se fijaron

directamente con tetradxido de osmio para evitar el arrastre de las particulas de aceite.

Las cepas fungicas aisladas se enviaron a un cepario Holandés CBS
(Centraalbureau voor Schimmelcultures) para ser identificadas. Este analisis se realizé
mediante el estudio de sus caracteres macro y micro morfolégicos (conidias vy
conidioforos), se observo la apariencia de la colonia que formaba el hongo en placas
Petri con determinados medios. Para eso se tomé una muestra del cultivo en agar y se
hizo un preparado microscépico montado en agua (las tinciones como azul de algodon
lactofenol alteran el tamafo de las estructuras). Los caracteres morfolégicos de la cepa
fueron utilizados en la tabla sindptica para el genero Fusarium, (Gams y Anderson,
1980).

Se realizaron ademas tinciones de las muestras de los hongos con azul de
algodon lactofenol. Posteriormente, se realizaron visualizaciones en un Microscopio
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Optico con el objetivo de 40X (Nikon, Optimus) y en un microscopio de fluorescencia
(Olympus BX50, American INC).

3.4.6 Medicion del carbono organico e inorganico

Los experimentos se llevaron a cabo para determinar el carbono acumulado
como material biodegradable (polimeros extracelulares e intermediarios) y carbonatos
retenidos por equilibrio idnico en el material de empaque al final de la operacion. El
material biodegradable fue medido tomando 10 g de muestra del reactor y diluyéndolos
con 60 mL de agua destilada. 8 mL de esta mezcla fueron introducidos dentro de un
frasco de vidrio de 125 mL provisto con una valvula mininert (VICI precision Sampling
Inc., Baton Rouge, LA, USA). La evolucion de CO, fue monitoreada de acuerdo con la
Seccion 3.4.7.2. El proceso de digestion fue registrado durante 6 dias a 30°C. Ninguna
fuente de carbono adicional fue introducida al sistema.

El mismo sistema y tamafio de muestra fue utilizado para medir carbonatos. Este
experimento consistié en agregar HCI concentrado hasta bajar el pH a 1.0. El CO,
producido durante esta reaccion fue monitoreado (Seccion 3.4.7.2) y las mediciones se
hicieron por duplicado. El carbono total (CT), asi como el carbono inorganico
(bicarbonato), se cuantificaron mediante un analizador de carbono total (TOC-5000A,
Shimadzu). En el Anexo B.4 se da una descripcion detallada del equipo asi como la

curva de calibracion empleada.

3.4.7 Mediciones en fase gas

Se realizaron mediciones de la concentracion de hexano, pentano, dioxido de
carbono y oxigeno en la fase gas. Asi como de los subproductos de degradacion de

acuerdo a las metodologias discutidas a continuacion.

3.4.71 Concentracion de hexano y pentano

Se monitorearon por medio de un Cromatografo de Gases con detector de
ionizacién de flama, (GowMac, Serie 580; Bridgewater, NJ, USA), equipado con una
columna de acero inoxidable de 6ft x1/8 in x 0.085 (2% Silar 10C, Graphpac GC 80/100;

Alltech, Deerfield. IL. USA). Las condiciones de operacion fueron: Teoumna = 180°C,
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Taetector = 210 °C Yy Tinyector = 190 °C. En los biofiltros (E1-bacteriano, E2-mixto, E3-

fungico y E4-fungico de 2 fases), columnas (A-F.solani y B-Cladosporium) y reactor de

tanque agitado de dos fases, las concentraciones de entrada y salida fueron medidas
tomando muestras gaseosas de 250 ulL en jeringa (VICI Precision Sampling, Inc., EU),
las mediciones se realizaron por duplicado. Las curvas de calibracion utilizadas se

muestran en el Anexo B.1y B.2.

3.4.7.2 Produccion de didoxido de carbono

Las concentraciones de CO, en los reactores fueron medidas con un Analizador
Infrarrojo (3400 analizador de gas; Instrumentos analiticos California, USA), los valores
que se reportan corresponden a la diferencia de concentraciones de CO, entre la salida
y la entrada (ambiente). En el Anexo B.3 se da una descripcion detallada de los
fundamentos de medicion. Para medir el CO, producido en los experimentos de lote y
de particion, se utilizé un Cromatégrafo de Gases (series 550 Gow-Mac, Bridgewater,
NJ, USA) con detector de conductividad térmica (GC-TCD). Dicho equipo esta provisto
con una columna concéntrica (CTR-1, Alltech, Deerfield, IL, USA), a través de la cual la
muestra es arrastrada utilizando una corriente de helio a un flujo de 65 mL.min™. Las
temperaturas del inyector, detector y columna fueron 30, 100 y 40 °C, respectivamente.
La columna permite separar nitrégeno, didoxido de carbono y oxigeno. Las areas son
correlacionadas para calcular las cantidades de cada uno de ellos de acuerdo a las
expresiones mostradas en el Anexo B.5. En los experimentos en lote, se tomaron
muestras gaseosas de 100 uL de la fase gaseosa con jeringa (VICI Precision Sampling,

Inc., EU), el analisis se realiz6 por duplicado.

3.4.7.3 Identificacion y cuantificacion de subproductos

Los metabolitos volatiles solubles en agua fueron analizados en los condensados
de la salida de aire de los reactores. Los subproductos fueron condensados a -10 °C en
tubos de 15 mL. Por medio de Cromatografia de Gases-Masas (Hewlett-Packard 5972,
USA) los metabolitos fueron identificados y cuantificados (Anexo B.6) en muestras de
0.5 puL usando un Cromatografo de Gases FID (Hewlett-Packard 5890, USA) equipado
con una columna AT-1000 de 10 000 x 0.53 mm. El programa del horno fue de 100 °C
por 0.5 min, 5 °C.min™" de 100 a 130 °C por 1 min y 20 °C.min"" de 130 a 180 °C por 2
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min. Se utilizé nitrégeno como gas acarreador a una velocidad de flujo de 4.6 mL.min™".

La temperatura del inyector y detector fueron 150 °C y 180 °C, respectivamente.
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4 RESULTADOS

4.1 Consorcio bacteriano (E1)

El experimento se llevd a cabo en el reactor descrito en la Seccion 3.3.2, el
sistema operd por 115 dias. El predominio de poblaciones bacterianas se favorecio
aclimatando el consorcio mixto (Seccién 3.2.1) a pH 7 y manteniendo este mismo pH
durante toda la operacién del reactor (E1).

411 Biofiltracion

Primeramente se caracterizé la perlita, se midieron: la densidad de empaque, pH,
fraccion vacia de un lecho empacado con perlita, tamafio de particula, humedad,
capacidad de adsorcion de hexano de la perlita humedad y seca (Seccion 3.3.1). En la
Figura 4.1 se muestra una fotografia de la perlita y sus propiedades se reportan en la
Tabla 4.1.

Figura 4.1. Fotografia de Perlita, soporte utilizado en los experimentos de biofiltracion.
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Tabla 4.1. Caracteristicas fisicoquimicas de la perlita.

Parametro Valor
Fraccion vacia 0.64
Densidad de empaque (g.cm™) 0.116
Humedad (% en peso) 64
Granulometria 86% (mm) 4.76 -3.36
Capacidad maxima de adsorcion de hexano Perlita Seca *1.83
(MGhexano-g " perita) Perlita Humedad  *0.5

*En el anexo B.8 se reportan las isotermas de adsorcion de hexano sobre perlita.

Durante la operacién del biofiltro bacteriano (E1) se obtuvo la CE (ec. 3.4y 3.5)y
la produccién de CO, como una funcion del tiempo. La Fig. 4.2 muestra el desempefio
del reactor bacteriano. Durante los primeros 25 dias de operacién no fue adicionado
medio mineral al reactor. A partir del dia 26 a 50 se adiciondé medio cada 14 dias, del 51
al 80 cada 7 y del 81-115 cada tercer dia. La estrategia de adicién de medio mineral que
se siguio6 fue con el objetivo de incrementar la CE y mantenerla en estado estable.

Al inicio de la operacién, el reactor mostré un periodo de sorcidon de hexano
sobre perlita que corresponde a 2.5 g, esta CE no fue seguida por la produccion de CO..
Posteriormente, se registrd un periodo de adaptacion de 25 dias y a partir del dia 26
comenzé a detectarse la actividad bioldgica mediante el aumento de la CE seguida por
el aumento en la produccién de CO,. La CE incrementé lentamente hasta el dia 38, en
este periodo se registraron CE promedio de 60 y maximas de 70 g.m>acoh™, las
cuales fueron mantenidas por 18 dias. La segunda adicién de medio mineral en el dia
40 no tuvo un efecto significativo sobre la CE, pero sobre la produccién de CO,, ya que
esta incremento de 30 a 130 g.m'3react0,.h'1. La adicion de medio cada semana trajo como
resultado la estabilizacién de la CE y produccién de CO, a 60 y 120 g.m'3,eacto,.h'1,
respectivamente. La adicion de nutrientes cada tercer dia no tuvo efecto sobre el

desempefio del reactor.
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Figura 4.2. Capacidad de eliminacion de hexano (o) y produccion de CO, (m) en funcién

del tiempo. Biofiltro bacteriano E1. Carga de hexano 119+14 g.m>.h™.

En la Tabla 4.2 se incluyen los resultados del experimento E1 y los parametros
de operacion. El pH fue mantenido a 6.7 y la caida de presion incrementé hasta 11.5
MMu20.M ' eactor. LA biomasa al final de la operacion fue de aprox. 84 mg.g'1pe,ma seca CON
un contenido de proteina del 8%.
La reaccion de mineralizacion de hexano sin tomar en cuenta la biomasa
producida es la siguiente:
CeHi1a + 19/2 0, — 6CO; + 7H,O ec. 4.1

gramos 86 304 264 126

Con oxidacion completa, segun la ec. 4.1, por cada gramo de hexano consumido
se producen 3.07 g de CO, y se requieren 3.53 g de oxigeno. Mediante la integracion de
los datos del experimento E1 (Fig. 4.2), se obtiene que 289 g de hexano (0.86 gC.g™
perlita seca) fueron consumidos y 522 g de CO, (0.5 gC.g'perlita seca) fueron
producidos durante toda la operacién del reactor. Experimentalmente se produjeron 1.8
g de CO, por gramo de hexano consumido, por lo tanto el balance de carbono indico
que 59% (1.8 experimental/3.-07 tesrico) del carbono del hexano consumido fue incorporado a
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CO.. El reactor fue empacado con 281 g de perlita seca y la concentracion de biomasa
al final de la operacion del reactor fue de 84 mgbiomasa.g'1per.na seca, 10S gramos de biomasa
totales en el reactor fueron 23.6. Si asumimos que las células microbianas contienen un
50% de carbono (Stanier y col., 1986), encontramos que el 5% del carbono del hexano
que se consumi6 fue incorporado a biomasa. Las velocidades de consumo especificas
de los biofiltros fueron calculadas de la CE promedio y tuvieron valores de 6.2 mg

-1 -1 -1 -1
hexano-g biomasa-h y788 mghexano-g protel’na-h .

Tabla 4.2. Condiciones y resultados del biofiltro bacteriano E1.

Parametros E1
Dias de operacion 115
Carga promedio (g-m_3reactor-h_1) 119+14
pH 6.7+0.5

Inicial <1
AP (mm H0.m™ eacior)

Final 1.5
CE promedio (g-m_Sreactor-h-1) 56i1 3
ER promedio (%) 51410
CO; promedio (g-m-sreactor-h_1) 120+£19.5
Mineralizacién (% de carbono total consumido) 59
Biomasa al final de la operacién ? (mg.g™ perita seca) 84

(9 m_sreactor) 9833

Contenido de proteina 2 (gproteina-9 " biomasa) 0.08
Velocidad especifica de consumo *(Mgtexano-9 ™ biomasa-N ") 6.2
Velocidad especifica de consumo ?(Mghiexano-g " proteina-h ™) 78.8

®Mediciones de muestras de biomasa tomadas al final del experimento. Valores

promedio obtenidos a partir del arranque del biofiltro (dia 25).

A partir del dia 99 de operacién, se evalud el efecto de la carga sobre la CE del
reactor (Fig. 4.3). El flujo de gas se mantuvo en 2.5 L.min™" y seis concentraciones de
entrada fueron ensayadas (0,2; 0,5; 1; 1,5; 2; 2,5 g.m'3). A cargas mayores de 120 g.m’
3 eactor.N” la CE alcanza un valor maximo de 70 g.m™eacior.h™ y la carga critica (ER arriba

del 95%) fue de alrededor de 20 g.m>sactor.h™.
54




Resultados

1 2 3
90
80 CE
K R et T A ———
70 &
&
<
60 &5 .
- oy
' S
=, 50 &
& :
e 404 S
:
% &
m 30 ¢§?
1 %
04 S°
Q
S
N .
10 | Carga critica
| |
0 ]
T T T T T T T T T

— T T T T
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180

Carga, g.m'3

reactor”

Figura 4.3. Efecto de la carga de hexano sobre la CE. Biofiltro E1 (pH 7). (1) zona

limitada por difusion, (2) zona mixta, (3) régimen controlado por reaccion.

Al final de la operacién del reactor se observo la biopelicula por medio de
Microscopia Electrénica de Barrido (MEB). En la Fig. 4.4 se muestran las
fotomicrografias de la perlita con biomasa, en las cuales se observan morfologias

bacterianas y exopolimero (formando una malla blanca).

Bacteria Exopolimero

Exopolimero

Exopolimero

Figura 4.4. Fotomicrografias del biofiltro bacteriano (E1). Morfologias bacterianas y

exopolimero.
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4.1.2 Coeficiente de particion de hexano en la biopelicula E1

El coeficiente de particion de hexano sobre la biopelicula bacteriana se obtuvo de
acuerdo al método descrito en la Seccidén 3.4.3 y en la Fig. 4.5 se muestra la tendencia
de los valores experimentales. El experimento se realizdé para muestras humedas (71%
humedad) y secas. A continuacion se muestran las graficas obtenidas y el coeficiente de

particion calculado (ec. 3.9).

25

20

-3

N
(S
1

Concentracion de hexano
en la fase gas, g.m
>
1

Concentraciéon de hexano
. , -3
en la biopelicula, g.m

Figura 4.5. Coeficientes de particion de hexano sobre biopelicula bacteriana (E1)
himeda (m), Y=3.49 (+0.44)-X, R?=0.65; Particion en biopelicula seca (o), Y=3.37
(£0.24)-X, R?=0.70; Particién de hexano en agua (---), Y=30.4-X (Card, 1998).

El coeficiente de particion de hexano en la biopelicula humeda (mfl ) fue 3.49 yen

la biopelicula seca 3.37. Estos resultados no son significativamente diferentes (3.6 %) y
son alrededor de 9 veces menores que el valor del coeficiente de particion de hexano en
agua (30.4).
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4.1.3 Cinéticas de degradacion

En la Tabla 4.3 se reportan las velocidades de consumo especificas relacionadas
con el contenido de biomasa y proteina de las muestras en experimentos en lote. Las
tasas de consumo fueron obtenidas para muestras a pH 7 y muestras molidas (pH 7, 5.5
y 4) en medio mineral, estas ultimas con el objetivo de ver el efecto del transporte de

masa y del pH sobre la velocidad de consumo de hexano.

Tabla 4.3. Velocidades especificas de consumo (Vnax) Obtenidas en experimentos en
lote, expresadas en funcion del contenido de biomasa y proteina de la muestra para

muestras del reactor E1.

Muestra OV max OV max Mineralizacion
del biofiltro Biomasa Proteina [gcfcoz -g;cﬁﬂm ] (%)
E1,pH7 2.5 32.2 51

E1 molida, pH 7 4.2 53.7 60

E1 molida, pH 5.5 3.7 46.6 89

E1 molida, pH 4 2.2 28.0 98

Velocidades especificas de consumo expresadas en ®mghexano.g'1biomasa.h'1 y

%) -1 -1
mghexano-g proteina-h -
"Porcentajes calculados suponiendo mineralizacién completa de hexano y restando la

respiracion endégena.

La velocidad de consumo a pH 7 con la muestra molida fue 1.7 veces mas grande
que el valor obtenido con la muestra integra. La velocidad de consumo a pH 4 fue 48%
mas baja que la obtenida con la muestra molida a pH 7, reflejando la sensibilidad a pH
acido. Como se puede observar a pH acidos (5.5 y 4) la produccion de CO, fue aprox.

35% mas importante que a pH 7.
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4.2 Consorcio fungico (E2)

El experimento-E2 fue llevado a cabo de acuerdo a la metodologia descrita en la
Seccion 3.3.2 y fue inoculado con el consorcio fungico aclimatado E2 (Seccién 3.2.2). El
objetivo de esta aclimatacion fue lograr el predominio de poblaciones fungicas, mediante
el control de pH a 4 y adicién de agentes antibacterianos. La biodegradacién de hexano

fue monitoreada por 109 dias.

4.2.1 Biofiltracion

El perfil de la CE y evolucion de la producciéon de CO, durante el tiempo es
mostrado en la Fig. 4.6. A partir del dia 15 se adicioné medio mineral cada 3* dia, del
dia 46 al 63 se adicioné6 medio mineral con agentes antibacterianos (cloranfenicol y
sulfato de gentamicina) diariamente. Del dia 63-79 se adiciond solamente solucién
buffer de fosfatos. A partir del dia 80 el medio mineral fue adicionado nuevamente cada
tercer dia.

Al igual que en el experimento E1, inicialmente el reactor mostré una etapa de
adsorcion de hexano sobre perlita y la CE mejord lentamente hasta el dia 15, cuando se
adicioné medio mineral cada 3* dia. A partir del dia 15 y hasta el 40 la CE y produccion
de CO, incrementaron simultdneamente hasta alcanzar valores de 100 y 200 g.m’
3 eactor-N”!, con maximos de 110 y 250 g.m>cacor.h”, respectivamente. Como se puede
observar en la Fig. 4.6 la adicion de agentes antibacterianos no tuvo un efecto
significativo sobre la CE y produccién de CO,, ya que los valores permanecieron
estables a 95 y 200 g.m>eactor.h™!, durante los dias 46 a 63.
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Figura 4.6. Evolucion de la CE de hexano (m) y produccion de CO, (o) sobre el tiempo

para el biofiltro E2 (mixto). Carga de hexano en 164 + 15 g.m>.h™".

Durante las 2 semanas siguientes (dia 63 a 79), se adicion6é solucién
amortiguadora de fosfatos para mantener el pH a 4 y evitar el crecimiento excesivo de
biomasa. La CE y produccion de CO, cayeron a 70 y 150 g.m'3reactor.h'1,
respectivamente. Cuando se adicioné6 medio mineral nuevamente, a partir del dia 80 la
CE alcanzé6 valores de 95 g.m'3reactor.h'1, los cuales habian sido obtenidos previamente
(45-63).

El pH fue mantenido a 4 y la caida de presién alcanzé un valor de 26.5 MMpoo.M™
reactor (Tabla 4.4). Por medio de la integracion de los datos de la Fig. 4.6, se obtiene un
consumo de hexano de 440 g (1.18 gC.g " perita seca), Y Una produccién de CO, de 1024 g
(0.89 gC.g'1perma seca)- La biomasa se midio al final de la operacion y tuvo un valor de 187
mg.g'1,,er.ita seca CON UN contenido de proteina de 25%. Si 50% de estos sdlidos volatiles
son considerados carbono organico, 8% del carbono del hexano consumido fue
incorporado a biomasa y 76% fue mineralizado a CO,. El carbono acumulado en la
biomasa como material biodegradable representé el 0.41%, en la biomasa se
encontraron carbonatos y representaron el 0.13%. En los lixiviados se cuantificé un
0.44% del carbono total (99.8% fue carbono organico). La evaluacion de las perdidas de
carbono como intermediarios volatiles fue medida en el dia de operacion 79 y
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corresponden a una tasa de produccién de 0.02 gC.m>.h" o0 0.032% del carbono del
hexano consumido. En la Fig. 4.7 se ilustra un Cromatograma de los compuestos
identificados en los condensados de la corriente de aire del reactor. Las composiciones
calculadas a partir de la tasa de carbono recuperada son: 30% de hexanol, 23% de

hexanal y 47% de acido hexanoico.

PA
16€+04"

Hexanal 0 470

1.4E+04
1.2E+04i

1.0E+04]

Hexanoic A 8 630

8.0E+03!

Hexanol 1 758
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Figura 4.7. Cromatograma de subproductos de degradacion cuantificados el dia de

operacion 79 en el biofiltro mixto (E2).
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Las velocidades especificas de consumo fueron calculadas de la CE promedio del

biofiltro y se obtuvieron valores de 4.4 M@hexano-9  biomasa-N" Y 17.5 MGhexano-9 ™ proteina-N -

Tabla 4.4. Condiciones y resultados del biofiltro E2.

Parametros E2
Dias de operacioén 110
Carga promedio (9-M reactor-n™) 164+15
pH 4.1+0.2

Inicial <1
AP (mmH20.m " reactor)

Final 26.5
CE promedio (9-M reactor-h™) 93+11
ER promedio (%) 54114
CO2 promedio (9-M reactor.n”") 181427
Mineralizacion (% de carbono total consumido) 76
Biomasa al final de la operacion ? (mg.g'1pernta seca) 187

(9-Mreactor) 20383

Contenido de proteina 2 (g proteina-9 " biomasa) 0.25
Velocidad de consumo especifica * (MGhexano-J  biomasa-N") 4.4
Velocidad de consumo especifica ® (M@hexano-” proteina-N ") 17.5

@ Mediciones de muestras de biomasa tomadas al final del experimento. Valores

promedio obtenidos después del arranque del biofiltro (dia 15).

El efecto de la carga de hexano sobre la CE fue examinada entre los dias 89 a

102 (Fig. 4.8). A cargas mas bajas de 60 g.m>acor.h” la eliminacion de hexano fue

completa y la maxima CE fue de 150 g.m>cactor.h™.
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Figura 4.8. Efecto de la carga de hexano sobre la CE. Biofiltro mixto (experimento E2).

(1) zona limitada por difusién, (2) zona mixta, (3) régimen controlado por reaccion.
En la Fig. 4.8 las fotomicrografias (MEB) del biofiltro E2, para muestras obtenidas

al final de la operacion muestran micelio y esporas predominantemente, sin embargo,

también hay bacterias.

Esporas

Bacteria

Figura 4.9. Fotomicrografias obtenidas por MEB para el biofiltro mixto (E2).
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4.2.2 Coeficiente de particion de hexano en la biopelicula E2

El coeficiente de particion para el caso de la biopelicula del biofiltro mixto se
determiné por el método descrito previamente (Seccion 3.4.3) y se calculd por medio de
la ec. 3.13. La Fig. 4.10 muestra las graficas obtenidas para biopelicula humeda, seca y

la tendencia del coeficiente de hexano en agua (Henry). El coeficiente de particion de
hexano en la biopelicula humeda (mj’{) tuvo un valor de 3.46 y para la biopelicula seca

de 2.28.

[
o
|
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=
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Concentracion de hexano en fase gas, g.m'3

T T T T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6

Concentracion de hexano en la biopelicula, g.m'3

Figura 4.10. Coeficientes de particion de hexano sobre biopelicula mixta (E2) humeda
(m), Y=3.46(+0.22)-X, R?=0.88; Particién en biopelicula seca (o), Y=2.28(+0.16)-X,
R?=0.77; Particién de hexano en agua (---), Y=30.4-X (Card, 1998).

4.2.3 Cinéticas de degradacion

En la Tabla 4.5 se reportan las velocidades de consumo especificas para hexano,
relativas al contenido de biomasa y de proteina para muestras con agentes
antibacterianos y antifungico. Si tomamos como referencia de calculo la velocidad de
consumo obtenida sin antibiéticos, podemos decir que aprox. el 60% de la actividad
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microbiana fue debida a poblaciones fungicas y el 30% estuvo relacionado con la

actividad bacteriana.

Tabla 4.5. Velocidades especificas de consumo obtenidas en experimentos en lote,

expresadas en funcion del contenido de biomasa (*Vima) Y proteina de la muestra
(“Vinax).

Muestra OV max OV max Mineralizacion
del biofiltro Biomasa  Proteina |, gcc, |, (%)
E2, pH 4 1.8 7.5 21
E2con/ antibacterial, pH 4 1.1 4.4 43
E2 con antifungico”, pH 4 0.54 2.1 32

Velocidad especifica de consumo expresada en ®mghexano-g biomasa-N ¥ ZMGhexano-9"

1 -1
protel’na-h .

*Porcentajes calculados asumiendo mineralizacion completa de hexano y restando la
respiracion endégena.

"Sulfato de gentamicina y cloranfenicol; ~ Nistatina.
4.2.4 Aislamiento e identificacion de cepas flingicas

Al final de la operacion del biofiltro mixto (E2) se tomaron muestras para realizar
siembras en placas de acuerdo a la metodologia descrita en la Seccion 3.2.3. Se
monitored visualmente el crecimiento de los microorganismos en las placas. A los 4 dias
se registrd el crecimiento abundante de un hongo blanco, por lo que se procedioé a su
reaislamiento utilizando la misma metodologia descrita (Seccién 3.2.3). A los 10 dias del
experimento se observo el crecimiento de otro hongo de color verde, de igual manera se
volvio aislar. Los hongos crecieron en hexano como Unica fuente de carbono y energia.
Posteriormente estos hongos se tifieron con azul de algodén lactofenol y se observaron
por medio de un microscopio.

En la Fig. 4.11 se ilustran las fotomicrografias del hongo blanco el cual se
identifico de acuerdo a sus macro y micro-morfologias como Fusarium solani y se
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clasificd bajo el numero CBS 117476. Los caracteres morfolégicos de la cepa fueron
utilizados en la tabla sindptica para el genero Fusarium, (Gams y Anderson, 1980). Para
el caso del hongo verde, hasta el momento solo se ha identificado el género, el cual es

Cladosporium sp.

B

Figura 4.11. Observaciones de los hongos en microscopio de fluorescencia (Olympus
BX50, American INC). A) Micro y macroconidias tipicas de Fusarium solani y B)

Conidioforos y conidias de Cladosporium sp.

4.2.5 Cinéticas de consumo de hexano con fuentes alternas de nutrientes

Se midio el consumo de hexano de los dos hongos crecidos con fuentes alternas
de nutrientes (Seccion 3.4.1) con el objetivo de favorecer su crecimiento rapido en
sistemas de biofiltracion. Posteriormente, a los hongos crecidos en las fuentes alternas
de nutrientes se les determind su capacidad para consumir hexano en sistemas en lote.
Las fuentes utilizadas fueron: extracto de levadura, extracto de malta, glucosa, glicerol y
YNB (Fig. 4.12).
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Figura 4.12. Cinéticas de consumo de hexano con los hongos crecidos en fuentes
alternas de nutrientes. A) Cladosporium sp. con: Glicerol (m), E. malta (), E. levadura
(A), Glucosa (L), YNB (o). B) Fusarium solani con: Glicerol (m), E. malta (e), E. levadura
(A), Glucosa (L), YNB (o).

Como se puede observar en la grafica anterior y en la Tabla B.9.1 (Anexo B.9),
Cladosporium fue capaz de degradar y mineralizar hexano cuando se crecio en extracto
de malta y glicerol, las demas fuentes fueron consumidas en un 10% pero se registré
una producciéon de CO, mayor al 100%. Para el caso de F. solani, fue capaz de
degradar y mineralizar hexano solamente cuando se crecid en extracto de malta, para
los otros casos se degradd aprox. 15% de hexano y como en el caso anterior la
produccién de CO, fue alta. En el Anexo B.9, se muestra una Tabla con los resultados

de las cinéticas de consumo de hexano y mineralizacion.

4.2.6 Pruebas preliminares de los hongos en biofiltros

De acuerdo a los resultados anteriores se selecciond extracto de malta como
fuente de crecimiento alterna para la produccién de biomasa de ambos hongos.
Posteriormente, se realizé una prueba preliminar para la degradacion de hexano en

columnas inoculadas con los hongos aislados (Seccion 3.3.3), estos experimentos se
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identificaron como: A para el caso de Fusarium solani y B para Cladosporium sp. (Fig.
4.13).
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Figura 4.13. Capacidad de eliminacién de hexano en biofiltros fungicos. (m) Experimento
A; Fusarium solani Carga de hexano 132+8 g.m>.h""y (o) Experimento B; Cladosporium

sp. Carga de hexano 12149 g.m>.h™".

La Figura anterior muestra que el arranque con extracto de malta permitié un
crecimiento rapido de la biomasa y un consumo de hexano sin represion catabdlica.
Durante los primeros 10 dias, F. solani y Cladosporium sp. fueron capaces de mantener
CE de 50y 40 g.m'?’reactor.h'1 (% ER de 40 y 35), respectivamente. En el dia 14, la CE de
hexano disminuy6é a 20 g.m'3react0r.h'1 (20%) por lo que se adicion6 medio mineral al
reactor. La CE aumenté nuevamente a valores previamente obtenidos.

Realizando la integracién de los datos de los experimentos A y B y mediante un
balance de carbono (Fig. 4.13), para el experimento A el 9.2% del carbono del hexano
consumido fue incorporado a biomasa. Considerando que el 50% de los solidos volatiles
son carbono organico, 33% fue mineralizado a CO,. Para el caso del experimento B,
10.4% del carbono consumido fue incorporado a biomasa y 36% fue mineralizado a
COo.. La actividad microbiana de los biofiltros fungicos fue calculada de la CE promedio y
se obtuvieron valores de: 18.8 Mghexano-G  biomasa-n™ Y 66.7 MGhexano.g 'proteina-n” para F.

solani'y 16.8 Mghexano-9 biomasa-N” Y 56 MGhexano-g ' proteina-n” para Cladosporium sp.
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En la Tabla 4.6 se muestran las condiciones de operacién y los parametros
medidos para los experimentos en columnas. La biomasa final fue de 33 mg.g'1perma seca
con un contenido de proteina de 28% para el experimento A y 30 mg.g'1perma seca CON UN

contenido de proteina cercano al 30% para el experimento B.

Tabla 4.6. Condiciones y resultados de los experimentos en columnas con Fusarium

solani (A) y Cladosporium sp. (B).

Microorganismo A B
Dias de operacioén 25 25
Carga promedio (9-M reactor-h™) 13248 12149
CEpromedio (9-Mreactor-h™) 46414 42411
ERpromedio (%) 36411 3449
CO; promedio (9-Mreactor-n) 50+15  43+12
Mineralizacion (%) 33 36
Biomasa final promedio (mg.g'1perma seca) 33.5 30.0
(9-M"reactor) 3884 3480
Proteina ® (g proteina-g ' biomasa) 0.28 0.30
Velocidad de consumo especifica * (MGhexano-9 ' biomasa-N") 18.8 16.8
Velocidad de consumo especifica  (MGhexano-g” proteina-n ") 66.7 56.0

@ Mediciones hechas de muestras tomadas al final del experimento. Valores promedio

considerando toda la operacién del biofiltro.

4.3 Biodegradaciéon de hexano por Fusarium solani (E3)

Debido a que en el experimento anterior el microorganismo que degrado
ligeramente mejor el hexano fue Fusarium solani'y por seguridad ', se seleccioné este
microorganismo para llevar a cabo la degradacion de hexano en un biofiltro a escala

piloto (Seccién 3.3.2). En este sistema las condiciones de operacion (pH, carga, adiciéon

" El genero Cladosporium es patégeno de plantas y humanos (Flickinger y Drew, 1999).
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de nutrientes) pueden ser mejor controladas lo que permite obtener datos de

concentracion de hexano a lo largo del reactor que serviran para el modelo matematico

(Seccion 5.4).
4.3.1 Biofiltracion

El reactor fue inoculado con una suspension de 2x10” esporas.mL™ de F. solani
en medio mineral y 5g.L™" de extracto de malta para favorecer la germinacion y el rapido
crecimiento de biomasa. El biofiltro E3 operé por 110 dias y diferentes periodicidades de
medio mineral fueron probadas. Durante los primeros 10 dias de operacion el indculo
fue recirculado al reactor para favorecer la colonizacion del soporte. Del dia 24 a 45 se
adiciond medio mineral cada 3 dias, del 45 al 65 diariamente y a partir del dia 65 se

adicionaron agentes antibacterianos cada 3* dia.
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Figura 4.14. Evolucion de la CE (o) y produccion de CO, (o) a través del tiempo en un

biofiltro con Fusarium solani (E3). Carga de hexano 160 + 12 g. M eactor-n .

Al comienzo de operacion del reactor se observa la actividad de F. solani debida
al consumo de extracto de malta, la cual se corroboré por la produccion de CO, (Fig.

4.14). Después de la primera semana de operacion (aclimatacion), el hexano comenzé a
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ser degradado lentamente con CE alrededor de 30 g.m*ﬂeactor.h'1 y producciones de CO,
de 60 g.m'3reactor.h'1. La CE y CO; incrementaron rapidamente por la adicion de
nutrientes cada 3 dia (24 a 45), durante este periodo fueron obtenidos valores de 100
9.M > cacior.h™ para la CE y 200 g.m™cacior.h”™ para la produccion de CO,. En el dia 24 de
operacion se midio la velocidad de consumo de hexano en experimentos en lote (Tabla
4.7) y la cantidad de biomasa en el reactor, la cual fue de 28 mgbiomasa.g'1per.ita seca-

En el dia 45 se registré un aumento en el pH (6.2) por lo que se afiadié medio
mineral diariamente para mantener el pH a 4 y un contenido de humedad adecuado. La
CE y produccion de CO, comenz6 a decrecer a valores de 70 y 170 g.m'3,eactor.h'1,
respectivamente. Durante este periodo (45-65), se registré una caida de presion de 50
mmH,0.m " rcactor- A pesar de que visualmente el reactor se observaba colonizado por el
hongo, un lixiviado recolectado el dia 65 fue observado al microscopio 6ptico e indicé
que las bacterias estuvieron presentes en el biofiltro. Por lo que durante los siguientes
dias (65-109) se procedié a adicionar antibidticos al reactor cada 3° dia para inhibir la
actividad bacteriana. La CE y produccion de CO, incrementaron a los valores obtenidos
antes de la adicion diaria de medio mineral (25-45). El predomino de F. solani en el

sistema E3 fue corroborado por MEB al final de la operacién (Figura 4.15).

Colonizacion Micelio

Figura 4.15. MEB fotomicrografias de Fusarium solani en el biofiltro, muestras tomadas

al final de la operacién. A) Colonizacién del hongo sobre Perlita, B) Crecimiento miceliar.
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Mediante la integracién de los datos del experimento E3 (Fig. 4.14) 511 g de hexano
fueron consumidos y se produjeron 1241 g de CO,. La cantidad de biomasa al final de la
operacion fue aprox. 253 mg.g'1per”ta seca (28% proteina), y fue encontrado que el 9% del
carbono del hexano consumido fue incorporado a biomasa, 79% fue mineralizado a
CO,, 0.45% de la biomasa fue lixiviada, el carbono acumulado en la biomasa como
material biodegradable representa el 0.082%, en la biomasa se encontraron carbonatos
y representaron un 0.20%. En los lixiviados se encontré un 0.04% del carbono total
(93% fue carbono organico). La evaluacion de las perdidas de carbono como
intermediarios volatiles para E3, fueron medidos en el dia de operacién 93 y
corresponden a un porcentaje de 0.03% del carbono del hexano consumido del cual el
49% fue &cido hexanoico, 29% hexanol y 22% hexanal.
Durante la ultima semana de operacion del reactor E3 se realizaron experimentos
a diferentes cargas de hexano (0.5-10 g.m™) manteniendo el flujo de aire constante. En
la Fig. 4.16 se muestra que la eliminacion de hexano fue completa debajo de la carga
critica que tuvo valores alrededor de 70 g.m'3reactor.h'1, a cargas mayores de 400 g.m’

3 eactor-n” 1a CE alcanza un maximo de 130 g.m > eactor.h ™.
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Figura 4.16. Efecto de la carga sobre la CE de hexano. Biofiltro inoculado con Fusarium

solani (E3). (1) zona limitada por difusién, (2) zona mixta, (3) régimen controlado por

reaccion.
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Después de los experimentos a diferentes cargas de hexano, se realizaron
experimentos dinamicos alimentando pentano y mezclas de pentano-hexano al reactor
E3 (biofiltro fungico), durante 120 horas. Lo anterior aunque no fue uno de los objetivos
de este trabajo, se realiz6 solo para ver la capacidad de este hongo para degradar otro
tipo de alcano. En la Fig. 4.17-A se muestran la CE en funcion del carbono eliminado
(pentano mas hexano) y la produccion de carbono debida a la mineralizacion. En la
4.17-B se muestran las CE de pentano y hexano. Durante las primeras 24 horas se
alimentaron mezclas equimolares de hexano y pentano (Carga total 100 gC.m>.h"),
durante las primeras 6 horas la CE de hexano decrecio a 10 g.m'3reactor.h'1 y enseguida,
fueron registradas CE para pentano de 20 g.m'3,eact0,.h'1. Posteriormente la degradacion
de hexano fue recuperada a valores alrededor de 50 g.m'3reactor.h‘1. Al término de las 24
horas de operacion, la alimentacién de hexano fue interrumpida y pentano fue
alimentado durante las 72 horas siguientes, alcanzando tasas de consumo de 55 g.m’
3 eactor:N Y maximas de 70 g.m>cacor.h”. A las 96 horas mezclas de pentano-hexano
fueron alimentadas al reactor nuevamente y la CE de pentano decrecié rapidamente, no
asi la del hexano la cual alcanz6 valores de CE alrededor de 70 g.m'ﬂer:mtor.h'1 obtenidos
antes de iniciar las alimentaciones con pentano. Como se puede observar la
mineralizacion durante las primeras 6 horas de operacion fue de 20%, durante la

alimentacion de pentano fue de 50% vy al final de 25%.
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Figura 4.17. A) Evolucién de la capacidad de eliminacion (CE) en funcién del carbono

de pentano y hexano (m) y produccion de carbono como CO; (o). B) CE de Pentano (A)

y Hexano (o) a través del tiempo en el biofiltro E3.

Al igual que con hexano, para el caso de pentano se observo el efecto de la carga

sobre la CE en el biofiltro E3. En este caso se obtuvo una carga critica alrededor de 50

g.M>eacorrh™ ¥y una CE maxima de 70 g.m>c.corh™ @ cargas mayores de 200 g.m’

3 eactor-N” (Fig. 4.18).
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Figura 4.18. Efecto de la carga sobre la CE de Pentano (m), Biofiltro inoculado con
Fusarium solani (E3). (1) zona limitada por difusién, (2) zona mixta, (3) régimen

controlado por reaccion.
4.3.2 Coeficiente de particion de hexano en la biopelicula E3

Los coeficientes de particion obtenidos para la biopelicula crecida con F. solani
E3 se muestran en la Fig. 4.19. Para el caso de la muestra humeda fue obtenido un

valor de mﬁ, de 0.77 y para la muestra seca de 0.28. Estos valores son del orden de 44

y 120 veces menores que el de hexano en agua, respectivamente.
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Figura 4.19. Coeficientes de particion de hexano en biopelicula de Fusarium solani (E3)
para muestra himeda (m), Y=0.77(£0.05)-X, R?>=0.94; Particién en biopelicula seca (o),
Y=0.28(+0.02)-X, R?=0.93; Particién de hexano en agua (---), Y=30.4-X (Card, 1998).

4.3.3 Cinéticas de degradacion

Al final de la operacién del reactor fueron realizados experimentos en lote para
determinar las tasas de consumo especificas de hexano y la contribucion del hongo y
bacterias en la velocidad de consumo. En la Tabla 4.7, se muestran las velocidades de
consumo especificas referidas a biomasa y la mineralizacion de hexano. Los resultados
mostraron que el 95% de la velocidad especifica de consumo fue debida a la poblacién
fungica y un 15% estuvo relacionado con la actividad bacteriana. Ademas, la velocidad
de consumo obtenida con muestra soélida del biofiltro fue alrededor de 4 veces mayor
que la obtenida cuando se adicion6 medio mineral a la muestra. Comparando las
muestras sélidas del dia 24 con la obtenida al final de la operacion, se observa el efecto
del contenido de biomasa. La velocidad obtenida al dia 24 es 1.8 veces mas grande que

la obtenida en el dia 119.
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Tabla 4.7. Velocidades de consumo de hexano y de produccion de CO, obtenidas en
experimentos en lote. Para muestras del reactor solidas, con medio mineral vy
antibidticos. Muestra del reactor (RS) al dia 24 con un contenido de biomasa de 28

1 . 1
mgbiomasa-g perlita seca y al d|a 109 con 253 mgbiomasa-g perlita seca-

Muestra V max Mineralizacion
MGhoano womasa ' oo o gl [ (%)

RS con medio mineral 0.84 93

RS con medio mineral y 0.75 66

agentes antibacterianos

RS con medio mineral y 0.13 100

inhibidor fungico

RS-24 6.00 76

RS-109 3.24 57

"Porcentajes calculados asumiendo mineralizacién completa de hexano y restando la

respiracion endogena.

4.4 Reactores de dos fases

Se realizaron dos experimentos que contenian dos fases (microorganismo-aceite
de silicona) en un biofiltro y reactor de tanque agitado. Antes de iniciar con la operacion
de los reactores de dos fases, se realizaron experimentos con diferentes solventes para
seleccionar la fase organica mas adecuada para llevar a cabo los experimentos.
Posteriormente, se operd un biofiltro con 5% de aceite de silicona por 45 dias y un
reactor de tanque agitado con y sin aceite de silicona por 12 dias, ambos reactores se

inocularon con F. solani

441 Pruebas de toxicidad y biodegradabilidad

Los experimentos consistieron en realizar pruebas de toxicidad, biodegradabilidad

y de particion a una serie de solventes de acuerdo a las metodologias discutidas en la

Secciones 3.4.2 y 3.4.3. En el Anexo B.10 se muestran las graficas obtenidas para
estas pruebas, y la Tabla 4.8 sumariza los resultados obtenidos.
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Los experimentos fueron seguidos por la produccion de CO, durante 30 dias. Se
considero toxico al solvente cuya produccion de CO, en el recipiente con la solucion A
era menor a la respiracion endogena (RE) y biodegradable si la produccién de CO; en el

frasco sin solucién A era significativamente mas grande que la RE.

Tabla 4.8. Pruebas de toxicidad, biodegradabilidad y de particion de hexano para

Fusarium solani.

Coeficiente de

particion, (mj_]’g) Fusarium solani

gas .
Ch%
org
Ch ex

Solvente

Biodegradabilidad Toxicidad
Aceite de silicona 0.0034+0.000324 X X
Hexadecano 0.0042+0.000440 V X
Tetradecano 0.0026+0.000122 ol X
Undecano 0.0038+0.000163 V X
Dietil-sebacato 0.0115+0.000360 X v
Undecanona 0.0050+0.000960 X V
Decanol 0.0073+0.000846 X v

'Resultados dados como el promedio + 95 % del intervalo de confidencia calculado

con 5 puntos.

Como se puede observar en la Tabla 4.8 el unico solvente que no fue biodegradado
ni toxico para F. solani fue aceite de silicona. Hexadecano, tetradecano y undecano

fueron biodegradados y no fueron téxicos. Dietil-sebacato, undecanona y decanol fueron

org

toxicos pero no biodegradados. Como lo indica el coeficiente de particion my*®, la

concentracion de hexano en el aceite de silicona fue 300 veces mayor que su
concentracion en la fase gas. A partir de estos resultados se seleccion6 como fase
organica aceite de silicona para llevar a cabo los experimentos de dos fases en un

biofiltro (E4) y en un reactor de tanque agitado.
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4.4.2 Biofiltro con Fusarium solani y aceite de silicona (E4)

El experimento fue desarrollado de acuerdo con la metodologia descrita en la
Seccion 3.3.2, con el objetivo de ver el efecto de la adicion de aceite de silicona en el
transporte de hexano de la fase gas a la biopelicula (Fig. 4.20). El experimento operé
por 45 dias, con una carga fija de 190416 g.m>acor.h™ y adiciones de medio mineral
cada 3* dia. Como se puede observar el reactor registré un periodo de adaptaciéon de
10 dias con CE alrededor de 30 g.m'3reactor.h'1. Después del dia 10 la CE alcanzé un
maximo de 180 g.m'3’,,eact0r.h'1 con ER promedio de 85%, el sistema fue capaz de
sostener esta CE por 3 semanas y posteriormente el dia 30 la CE decrecio en un 15% al
valor maximo alcanzado. La biomasa al final de la operacion fue de 177 mgbiomasa.g'1per.ita
seca CON un contenido de proteina del 23%. Mediante la integracién de los datos del
experimento (Fig.4.20) se obtiene que 359 g de hexano fueron consumidos y se
produjeron 496.3 g de CO, durante toda la operacion del reactor. Si los sélidos volatiles
se consideran carbono organico, el 10% del carbono del hexano consumido fue
incorporado a biomasa y el 45% fue mineralizado a CO,. La velocidad especifica en
funcioén de la cantidad de biomasa y proteina del biofiltro fungico fue calculada de la CE
promedio y se obtuvieron valores de 10.5 M@hexano-9  biomasa-N" Y 44.7 MGhexano-g " proteina-N”

' respectivamente.
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Figura 4.20. Eficiencia de remocion (A) y capacidad de eliminacion (m) a través del
tiempo. Biofiltro inoculado con F. solani (E4) y con 5% de aceite de silicona. Carga de

hexano 190+16 g.m>.h™.

En la Figura 4.21 se muestran las fotomicrografias de muestras del reactor
tomadas al final de la operacion. Se muestra el micelio de F. solani alrededor de

particulas de aceite de silicona y la adhesién de una hifa y bacterias con el aceite.

Micelio

Bacteria

A B
Figura 4.21. MEB fotomicrografias tomadas al final de la operacion del reactor fungico

de dos fases. Micelio sobre particulas de aceite (A); hifa y bacterias (B).
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El efecto de la carga sobre la CE en el biofiltro E4 fue llevado a cabo durante la
ultima semana de operacion (Fig. 4.22). La carga critica obtenida fue alrededor de 150
9.M>caco.h™ v la méxima CE que puede ser alcanzada a cargas mayores de 600 g.m"

3 cactor.n” fue de 350 g.m > caciorh ™.

500 -7

400

Carga critica

0 ' 160 K 260 ' 360 ' 460 ' 560 ' 660 ' 760
Carga’ g'm-sreaclor' "

Figura 4.22. Efecto de la carga sobre la CE de hexano en el biofiltro de dos fases con

Fusarium solani y 5% de aceite de silicona (E4). (1) zona limitada por difusién, (2) zona

mixta, (3) régimen controlado por reaccion.

4.4.3 Reactor de tanque agitado

Estos experimentos se realizaron de acuerdo a la metodologia descrita en la
Seccion 3.3.4, con el objetivo de comparar el desempefio de un reactor de tanque
agitado de una y dos fases (fase oleosa) con un biofiltro. Se llevaron a cabo dos
experimentos, el primero (reactor control) operé con células suspendidas en medio
mineral y el segundo contenia ademas aceite de silicona al 10% (v/v). Cada uno de los
experimentos operé por 12 dias con una carga fija de hexano de 180 g.m>.h™" y 400 rpm
(Fig. 4.23). La concentracién de biomasa se mantuvo constante durante toda la
operacion del reactor a un valor de 220 mg,mtema.L'1 mediante muestreos de la fase

acuosa de 100 mL y adiciones de medio mineral fresco cada 48 horas.
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Las eficiencias de remocion y capacidades de eliminacién obtenidas en el reactor con
aceite de silicona fueron 2 veces mayores que las obtenidas en el reactor control,
ademas fueron sostenidas durante la primera semana de operacion. Ambos reactores
mostraron la misma tendencia a través del tiempo y en el dia 9 la CE decrecio un 40%.
Las velocidades de consumo especificas obtenidas en el reactor con aceite de silicona y

reactor control fueron de 537 MG hexano-G proteina:N” Y 256 MG hexano-g  proteina-h ™,

respectivamente.
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Figura 4.23. Eficiencia de remocion de reactor con 10% de aceite de silicona (A) y
reactor control sin aceite (o). Capacidad de eliminacion del reactor con 10% de aceite de

silicona (A ) y del reactor control (m). Carga de hexano 183+4 g.m>.h™".
4.5 Permeabilidad y difusividad efectiva de los sistemas de biofiltracion

A partir de los datos de la fraccion vacia del lecho obtenidos de acuerdo a la
metodologia descrita en la Seccion 3.3.1. y de la ecuacién 1.5 (Seccién 1.2.1.2.1), se
obtuvo la permeabilidad del lecho para cada uno de los biofiltros operados.

La difusividad efectiva de hexano de los biofiltros, se obtuvo mediante la
correlacién propuesta por Neale y Nader, (1973), para medios porosos de esferas
impermeables. La difusividad efectiva esta relacionada con la difusividad molécular y la
porosidad a través de la relacion:
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D, _ 2
D "3

4.1)

La difusividad de hexano en agua se calculé por medio de la correlacion de Wilke y
Chang, (1955) y se obtuvo un valor de 7.33x10° cm?.s™.

En la Tabla 4.9 se muestran los valores obtenidos de la fraccion vacia del lecho,
la permeabilidad calculada por la ec. 1.5., la difusividad efectiva y la caida de presién
tedrica (ec. 1.3) y experimental.

Tabla 4.9. Parametros fisicos de los sistemas de biofiltracion.

Muestra Biomasa € Dex10®  kx10*, K, '‘AP/Licsricas  DAPexp,
mg.g” cm?s™ cm®* cm?s’ cm.cm’ cm.cm™

Perlita 0 0.642 3.99 18.93  231.71 3.65x10° 1x10?

E1 84 0.451 259 2.79 34.16  2.48x107% 1.15x10%

E2 187 0.345 1.90 0.88 10.74  7.88x102  2.65x107

E3 253 0.263  1.41 0.31 3.76 22x10%  5x107

E4 177 0.436 249 239 2924  290x10% 1x10?

" AP/L tedrica, ecuacion de Darcy. & Porosidad del lecho. k: Permeabilidad del lecho. K:

Conductividad hidraulica.

Como se puede observar la porosidad del lecho y por lo tanto la permeabilidad,
disminuyen conforme aumenta el contenido de biomasa en el reactor excepto para el
reactor de dos fases. Para el caso del reactor bacteriano (E1), mixto (E2), fungico (E3) y
fungico de 2 fases (E4) la permeabilidad disminuyd 7, 22, 61 y 8 veces respecto a la
permeabilidad inicial de la perlita sola. La difusividad efectiva de hexano en los
diferentes sistemas, disminuyé conforme aumenté el contenido de biomasa y es
alrededor de 3.5 veces menor que la difusividad molecular de hexano en agua (7.33x10
® cm?.s™). En cuanto a los valores de caida de presion teérica obtenida con el modelo de
Darcy (ec. 1.3) son del mismo orden de magnitud que los valores obtenidos

experimentalmente.
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5 DISCUSION

En la primera parte se discutiran los resultados de los sistemas de biofiltracion
E1, E2, columnas y biofiltros fungicos (A, B y E3). Se continuara con la discusion del
efecto de la adicion de medio mineral y la carga de hexano sobre el desempefo de los
sistemas. Se continuara con los sistemas de dos fases (E4 y reactores de tanque
agitado) y con los valores de permeabilidad y difusividad obtenidos para cada uno de los
sistemas de biofiltracién. Se terminara con el desarrollo y soluciéon del modelo

matematico del biofiltro.

5.1 Sistemas de biofiltracion y reactores de una y dos fases

51.1 Desempeio de reactores de una fase

Los resultados obtenidos de los sistemas operados se resumen en la Tabla 5.1.
En el primer sistema de biofiltracion (E1) se comprobd que el tratamiento de hexano por
medio de bacterias es factible. El predominio de la poblacion bacteriana fue mantenida
mediante el control del pH a 7 y ademas fueron predominantes las bacterias a este pH
ya que poseen velocidades de crecimiento mayores que las de los hongos. Los valores
de CE fueron similares al valor reportado por Kibazohi y col., (2004) y dos veces mayor
que el reportado por Budwill y Coleman, (1999) y Zhu y col., (2004) para sistemas
bacterianos. Las eficiencias de remocion (ER) promedio obtenidas fueron bajas con
valores alrededor de 51%, esto debido a la carga alimentada de 120 g.m'3reactor.h'1. Sin
embargo, estas ER son comparables a las reportadas en la literatura por otros autores
(Morgenroth y col., 1996; Paca y col., 2001).

Para el caso del experimento E2 la CE promedio obtenida fue alrededor de 1.7
veces mayor que la obtenida para el sistema E1 en condiciones estables. Los resultados
obtenidos para E2 fueron consistentes con los reportados por Spigno y col., (2003),
quien encontré CE entre 100-150 g.m>cacior.n™ con ER del 50%, para la biofiltracion de
hexano por medio de Aspergillus niger.
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Tabla 5.1. Resultados obtenidos en los sistemas experimentales de una y dos fases.

Experimento CEpromedio ERpromedio(%) Mineralizacion Yy Contenido
. de proteina
Experimento . . ] . (%)
.M caciorn™  g.mPgaeh (%)
(%)
Biofiltro bacteriano, E1 pH-7 56+13 86113 51+10 59 0.082 8
Biofiltro mixto, E2 pH-4 93+11 143+11 54+14 76 0.133 25
Columna (A) Fusarium solani 45+14 69+14 36+11 33 0.152 28
Columna (B) Cladosporium sp. 42411 65+11 3419 36 0.174 30
Biofiltro fungico, E3 pH4 Hexano 84+14 129+14 49+13 79 0.153 28
(Fusarium solani)
Pentano 53+20 82+20 35+19 15 -
Biofiltro 2 fases (Fusarium solani - 160+20 246+20 85+10 45 0.156 23
Aceite de silicona), E4
Sin aceite 49+30 369+30 26+16
RTA -- - -
Con aceite 100+20 752+20 60+8

CE: Capacidad de eliminaciéon del reactor en funcién del volumen del reactor (g.m'Sreactor.h'1) y volumen ocupado por el gas
(g.ms.h™"). ER: Eficiencia de remocién de hexano

. . . 1
Yys: Rendimiento biomasa sustrato, gbiomasa producida-9" hexano consumido

RTA: Reactor de tanque agitado
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Las cepas fungicas que se aislaron fueron identificadas como F. solani y
Cladosporium sp. a partir de sus caracteres macro y micromorfologicos (Fig. 4.11).
Fusarium solani pertenece al grupo de los deuteromicetos u hongos imperfectos, es un
hongo oportunista fitopatégeno que se encuentra principalmente en las plantas de
cereales, algodon, platanos, cebolla, papas, manzanas y en el aire. Cladosporium sp. es
un género que pertenece también al grupo de los deuteromicetos, es comunmente
encontrado en el aire, suelos y alimentos. Este hongo es fitopatdégeno y ademas puede
causar en el hombre infecciones cutaneas, sinusitis y problemas pulmonares (Flickinger

y Drew, 1999). Su cultivo se caracteriza por una coloracién verde olivo aterciopelado.

Debido a que los hongos poseen velocidades de crecimiento mas lentas que las
bacterias, el crecimiento previo de los hongos en fuentes alternas de nutrientes es
importante para el desarrollo de biomasa y por lo tanto arranque rapido de un sistema
de biofiltracion. En este estudio fueron probadas varias fuentes alternas de nutrientes
para los hongos (Seccién 4.2.5), y su actividad para degradar hexano fue monitoreada
mediante el consumo de hexano y produccion de CO, (Anexo B.9). En este estudio, se
selecciond extracto de malta como fuente alterna de crecimiento para los dos hongos
(Cladosporium y F. solani) debido a que no reprimié el consumo de hexano. El uso de
extracto de malta como fuente alterna de crecimiento de Aspergillus niger fue reportado
por Spigno y col., (2003). En este estudio el extracto de malta mantuvo la CE de hexano
mas alta que cuando Aspergillus niger fue crecido con glucosa, la cual es conocida
como represor catabdlico (Stanier y col., 1986). Para el caso de Cladosporium sp.
ademas del extracto de malta, el glicerol fue capaz de mantener la actividad bioldgica
del hongo para el consumo de hexano. Siendo el glicerol un intermediario del ciclo de
los acidos grasos, puede ser un inductor en la oxidacién de hidrocarburos como hexano
(Mathews y col., 1999; Stanier y col., 1986). En el caso de extracto de levadura, glucosa
y YNB, reprimieron el consumo de hexano y ademas en estos experimentos se
detectaron producciones de CO, por arriba del 100% de mineralizacion. Esto indica que
ademas de la baja produccion de CO, debida al bajo consumo de hexano, el CO,
producido (Anexo B.9) en estos experimentos estuvo ligado con el consumo de material

biodegradable derivado de la lisis celular (Kennes y Veiga., 2001).

El extracto de malta permitié el arranque rapido sin represién catabdlica en el
consumo de hexano en experimentos en columnas (A y B). Las velocidades de
degradacién y ER obtenidas en estos experimentos a pesar del bajo contenido de
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biomasa (33.5 y 30 mg.g'1perma seca) SON comparables a las obtenidas por Budwill y
Coleman, (1999).

Para el caso del biofiltro (2.5 L) inoculado con F. solani al igual que en las
columnas, el arranque del reactor fue rapido por el consumo inicial de extracto de malta.
A diferencia de los reactores descritos anteriormente en el biofiltro fungico fueron
mantenidas condiciones quasi-estables a través del tiempo (Fig. 4.14). La CE promedio
obtenida fue de 84 g.m'3reactor.h'1, la cual es 10% menor que la obtenida por Spigno y
col., (2003) y la obtenida con el sistema E2 (biofiltro mixto). Los resultados obtenidos
con el sistema E2 (mixto) y el biofiltro E3 (F. solani) confirman que el tratamiento de
hexano es mejorado cuando se utilizan poblaciones fungicas que al utilizar bacterias
(Tabla 5.1) (Garcia-Pefa y col., 2001). Esto se debe probablemente a que debido al
contenido hidrofébico de la pared celular de los hongos (hidrofobinas) y a su crecimiento
aéreo (mayor area superficial) el hexano sea tomado directamente de la fase gas sin
una transicion por la fase acuosa (van Groenestijn y Liu., 2002).

Al final de la operacion del sistema E3 se alimenté pentano al reactor, durante
las primeras 6 horas de alimentacion de mezclas de pentano y hexano, se registré una
desorcion de hexano y adsorcién de pentano sobre el material de empaque (Devinny y
col., 1999). El sistema fungico fue capaz de degradar pentano y alcanzar CE de 55 g.m’
3 eactor-n” €N UN periodo de tiempo corto (122 h). Esta CE es similar a la encontrada por
Barton y col., (1997) en un biofiltro de lecho escurrido y 1.8 veces mayor que la obtenida
por Chungsying y col., (2001). En cuanto a la mineralizacién de pentano, fue en general
baja alrededor de 35%, lo cual probablemente este relacionada con la degradacion
parcial del contaminante. Estos resultados ademas demuestran la versatilidad de F.
solani para degradar otro tipo de alcanos.

La mineralizacion de hexano fue mayor en el biofiltro E3 (79%) que en el biofiltro
mixto E2 (76%) y el bacteriano E1 (59%). Los resultados obtenidos probablemente
estén relacionados con la produccion de una mayor cantidad de intermediarios
metabdlicos en el sistema bacteriano (no medidos) que en el fungico. Tanto en E2 como
en E3 una cantidad reducida de carbonatos fue recuperada debido al pH acido y a la
produccion de intermediarios (Fig. 4.7) identificados como hexanol, hexanal y ac.
hexanoico, que resultaron del catabolismo de hexano (van Beilen y col., 2003). Un
porcentaje de carbono alrededor del 1% fue recuperado como biomasa lixiviada y
material biodegradable para E2 y biofiltro fungico E3. Para el caso de los experimentos
en columnas se obtuvo una mineralizacion baja en el caso de Fusarium de 33% y para
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Cladosporium de 36%. En el caso de la mineralizacién de pentano obtenida (Tabla 5.1),
la cual fue demasiado baja, indica que el pentano fue biotransformado y parte del
carbono se encontraba como intermediarios metabdlicos pentanol, pentanal y acido
pentanoico. Ademas, debido al tiempo de operacién tan corto, no puede ser descartada
la sorcion (adsorcidén/absorcion) del pentano sobre la perlita y la biopelicula
(hidrofébica). Aunque el objetivo de esta tesis no fue estudiar a fondo el balance de
carbono, en la mayoria de los experimentos se observa que los resultados obtenidos de
produccién de CO; no siguen una tendencia con la velocidad de consumo de hexano.
Este comportamiento puede estar relacionado a que las condiciones en el reactor
cambian a través del tiempo, el inicio de la operacion del biofiltro esta encaminado a la
aclimatacion de los microorganismos al consumo del COV y a la sintesis de material
celular, en esta etapa la produccién de CO, es en general baja (Fig. 4.2 y 4.6). Una vez
que se aclimataron los microorganismos al consumo de hexano, el CO, producido
aumenta por la biodegradacion de hexano, respiracion endégena de los
microorganismos y ademas parte del carbono puede estar siendo biotransformado (altas
cargas de sustrato-intermediarios). Ademas de estas situaciones pueden estar
presentes otras, con lo anterior quiero exponer que el valor de mineralizacion reportado
en este estudio considera en forma global todas las etapas o cambios que se presentan
durante la operacion de un biofiltro. Por lo que la mineralizacion de COVs en biofiltros es
dependiente del tiempo (dia analizado), poblaciones microbianas (cambian a través del
tiempo), condiciones de cultivo y de operacion, formacion de intermediarios, etc.
Respecto al rendimiento celular para el experimento E1 fue alrededor de 40%
menor que los obtenidos para E2, E3 y E4. Los rendimientos encontrados para los
experimentos con hongos (E2, E3 y E4) son comparables con el valor de 0.16 Qpiomasa-9
1pentano consumido F€poOrtado por Chungsying y col., (2001) en un reactor de lecho escurrido.
Es mayor ademas, que el valor maximo de 0.093 g(;OT.g'1hexadecano reportado para la
biodegradacion de hexadecano con Aspergillus niger por fermentacion en estado soélido
(Volke-Sepulveda y col., 2003). Cabe mencionar que los valores de rendimiento celular
reportados en la Tabla 5.1, son valores integrados obtenidos del desempefio global del
reactor. Debido a que el rendimiento celular depende de la especie y fase (adaptacion,
crecimiento y estacionaria) en la que se encuentre el microorganismo, del tipo de
substrato consumido, de la disponibilidad de nutrientes y agua, condiciones de cultivo,
es dificil evaluar el rendimiento celular en un biofiltro ya que estos parametros varian a
través del tiempo.
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Bailey y Ollis.,, (1986) reportan que el rendimiento celular es afectado
indirectamente por el calor producido durante el metabolismo de la especie oxidada. En
el consumo de los hidrocarburos (n-alcanos) se produce mas calor que en el de las
especies parcialmente oxigenadas (glucosa), por lo que el coeficiente de rendimiento
expresado como gcéms.Kcal'1 (calor debido a la oxidacion de substrato y material
celular), es menor para n-alcanos que para compuestos oxigenados. Los rendimientos
celulares ademas, son comparables a los generados por bacterias anaerdbicas y
organismos autoétrofos (0.03 a 0.20 gbiomasa.g'1substrato consumido) Y SON menores a los
obtenidos en cultivos aerébicos (0.3 a 0.6 gbiomasa.g'1substrato consumido) Creciendo sobre
azucares (Atkinson y Mavituna., 1991).

La biomasa en los experimentos E1, E2, columnas fungicas y biofiltros fungicos
(E3 y E4) mostré una diferencia significativa en el contenido de proteina (Tabla 5.1).
Para E1 fue de 8%, para E2 de 25%, para las columnas fungicas y E3 fue alrededor del
30%. El contenido de proteina del consorcio bacteriano esta por debajo del rango de 40-
60% reportado para bacterias (Acevedo y col., 2002). Este resultado indica que la
biomasa en el biofiltro bacteriano tuvo una tendencia a formar mas exopolimeros que los
biofiltros fungicos, los exopolimeros estan constituidos por polisacaridos o glicoproteinas
(Kreft y Wimpenny, 2000). Como se muestra en la Figura 4.4, se observa una malla
blanca que es caracteristica de la coagulacion de los EPS debido al tratamiento de la
muestra (Seccién 3.4.5). El contenido de proteina encontrado tanto para el biofiltro mixto
como para los fungicos se encuentra dentro del rango reportado comunmente para

hongos que es de 20-45% (Acevedo y col., 2002).

5.1.2 Desempeiio de los reactores de dos fases

Para el caso del biofiltro E4 y reactor de tanque agitado (RTA), el uso de aceite
de silicona resulté ser una estrategia efectiva para el tratamiento de COVs hidrofébicos
en cuanto al incremento del transporte de masa y por tanto mayor biodisponibilidad de
hexano para la degradacion por F. solani.

La seleccion adecuada de una fase organica es un parametro esencial para el
desempefio de los reactores de 2 fases. Las caracteristicas mas importantes que debe
reunir una fase organica incluyen: ser biocompatible, no biodegradable, tener una
capacidad de absorcion del contaminante alta y ser inmiscible (Déziel y col., 1999;
Bruce y Daugulis, 1991). En este estudio el aceite de silicona fue la fase organica
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seleccionada para llevar a cabo los experimentos, debido a que reune las caracteristicas
anteriormente sefialadas y por la alta solubilidad de hexano en el aceite, la cual fue
alrededor de 10000 veces mas grande que la de hexano en agua (Tabla 4.8). La
vulnerabilidad de F. solani a los solventes dietilsecabato, decanol y undecanona resulto
de la naturaleza hidrofébica de las hifas. Debido a que la toxicidad de los solventes
organicos esta relacionada con su concentracion en la membrana celular, al aumentar la
hidrofobicidad de la membrana, se incrementa la toxicidad de los solventes (Vermué y
col., 1993). Sin embargo, la toxicidad depende ademas de la estructura molecular del
solvente usado y de su solubilidad, comunmente relacionada con el coeficiente de
particion octanol-agua (Déziel y col., 1999). Los resultados obtenidos con decanol y
undecano parecerian ser contradictorios, si la estructura molecular de los solventes es
analizada. No obstante, si la solubilidad de los solventes es comparada podriamos decir
que decanol (0.037 g.L") es 9221 veces mas soluble que undecano (4.0x10° g.L™"). Por
lo tanto, la concentracion de decanol sobre la membrana celular de F. solani seria mas
grande que la alcanzada con undecano y el compuesto llegaria a ser mas toxico
(Abraham y Le, 1999). Para validar esto, se realizaron experimentos de toxicidad y
biodegradabilidad a concentraciones de decanol mas bajas (10 y 100 veces) que su
solubilidad en agua (37 mg.L™). A esas concentraciones, decanol resulté ser no téxico ni
biodegradado por F. solani.

Si la CE de los reactores operados, es comparada en funcién del volumen del
reactor, el biofiltro fungico de dos fases (E4) alcanzé CE mayores (ER ~85%) que las
obtenidas con los biofiltros de una fase (E1, E2 y E3) y RTA (una y 2 fases). Ademas, es
mayor que los valores reportados para hexano en biofiltros y biofiltros de lechos
escurrido de 1 y 2 fases, cuyos rangos se encuentran entre 10 a 150 g.m'3reactor.h'1, con
ER entre 40 y 60% (van Groenestijn y Lake, 1999; Budwill y Coleman, 1999). Para el
caso de biopeliculas fungicas probablemente debido a su caracter hidrofébico
(coeficiente de particion hexano-hongo) y por tanto su adhesién a la fase oleosa la cual
fue confirmada por las fotomicrografias obtenidas por MEB (Fig. 4.21). El hexano fue
tomado directamente de la fase gas y por tanto el transporte de masa no limit6é el
proceso obteniéndose asi mayores CE (van Groenestijn y col., 2002).

Sin embargo, la comparacién anterior no es del todo correcta, ya que los
resultados deben ser comparados en funcién del tiempo de residencia real del gas
(Seccion 3.3.5). La CEg,s del biofiltro E4 (246 g.my.s.h™) seria al menos 3 veces menor
que la obtenida en el RTA (promedio de 752 g.m™ 4...h™ y maxima de 900 g.m™ 4..h™")
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fungico (Tabla 5.1). Estos resultados estan relacionados con la ausencia de agitacion en
un biofiltro, debido a esto el area interfacial de las particulas de aceite se reduce por la
coalescencia y por lo tanto se ve limitado el transporte de hexano a los
microorganismos. La CE obtenida con el RTA de 2 fases fue mayor que la obtenida en
el reactor control, sin aceite de silicona (Tabla 5.1). Esto confirma que la adicion de
aceite de silicona mejoré en un 60% las velocidades volumétricas de consumo de
hexano. Cabe mencionar que ademas de los experimentos en RTA de 2 fases con F.
solani se probo la bacteria P. aeruginosa. En estos experimentos (no mostrados) se
obtuvieron CEgss méaximas de 1130 g.m'sgas.h'1 y 226 g.m'3 gas,.h'1, para RTA de dos y una
fase (control) respectivamente. La CEgy,s obtenida con esta bacteria fue 20% mayor que
la obtenida con F. solani, probablemente esta disminucion estuvo relacionada con el
efecto de la agitacion en la integridad del micelio (Cui y col., 1997).

Los resultados obtenidos en este estudio sugieren que los RTA de dos fases, son
capaces de exceder el desempeino de un biofiltro en términos de: tratamiento de gases
contaminados con COV’s en de flujos de aire grandes y pequefios, soporta fluctuaciones
de carga de COV'’s, utiliza el volumen del reactor completamente, soportan CE mayores
que los biofiltros (pequefias unidades tratan la misma carga de contaminante). Sin
embargo, la mejora se debe a la mayor energia suministrada a estos sistemas lo que
hace que sean mas costosos de operar y mas complejos que la tecnologia de
biofiltracion.

Usualmente el paso limitante en el tratamiento de compuestos hidrofébicos es la
transferencia de masa de la fase gas a la biopelicula constituida principalmente por
agua. En este estudio el transporte de masa de hexano fue incrementado por medio de
la adicion de una fase organica hidrofébica (aceite de silicona) la cual permitié que
hexano estuviera mas disponible para los microorganismos y ser biodegradado.
Ademas, si la solubilidad de oxigeno en el aceite de silicona (250 mg.L™") es comparada
con su solubilidad en agua (8.1 mg.L™"), puede mostrarse que el oxigeno es 33 veces
mas soluble en el aceite que en el agua. Esto indica, que el transporte de oxigeno a los
microorganismos para llevar a cabo la oxidacion de hexano fue incrementado por el uso
de aceite de silicona y fue posible alcanzar CE mas altas en el biofiltro y RTA de dos
fases. Hasta este momento no ha sido reportado ningun trabajo para el tratamiento de
hexano por medio de biofiltros y RTA fungicos de dos fases, en los cuales se hayan
obtenido CE similares a las alcanzadas en este trabajo inclusive con biofiltros fungicos
(Spigno y col., 2003). Para el caso de tolueno el cual es alrededor de 100 veces mas
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soluble que hexano, recientemente fueron publicados algunos trabajos donde se
propone el uso de reactores de tanque agitado de dos fases (Yeom y Daugulis., 2000;
Davison y Daugulis, 2003 ). En este ultimo estudio, se obtuvieron CE de 233 g.m’
3 eactor.N” y fue predicha una CE de 1290 g.m>acor.h™. Los resultados obtenidos en
nuestro estudio son ligeramente menores que los obtenidos por Davison y Daugulis
(2003), debido a que el hexano es un compuesto mas hidrofébico que tolueno, la
relacion fase organica/fase acuosa utilizada en nuestro caso fue de 1:9 y en su caso de
3.4:6.6, ademas la agitacion utilizada fue 2 veces mayor que la usada en nuestro
estudio (400 rpm). La velocidad de agitacién es un parametro bastante importante en el
desempefio de un reactor de tanque agitado, debido a que permite el incremento en el
area interfacial de la emulsién. Cuando se usan especies fungicas en un RTA la
velocidad de agitacion es un parametro que se tiene que tomar en cuenta, debido a que
altas velocidades de agitacion pueden provocar problemas en la integridad del micelio
(Cuiy col., 1997).

La produccién de biosurfactantes por medio de especies fungicas ha sido
reportada por Woesten y col.,, 1999. Durante la operacion del RTA flngico,
probablemente se produjeron biosurfactantes ya que no se observaron dos fases
aceite—microorganismos (liquido), si no solo una fase. Lo cual probablemente permitio la
adhesion del hongo a las particulas de aceite de silicona y ayudd a incrementar el
transporte de hexano y oxigeno a los microorganismos y a estabilizar la emulsién (Desai
y Banat., 1997; Rosenberg, 1991). En cuanto a la mineralizacién alcanzada con el
biofiltro fungico de dos fases E4 fue de 45%, la cual como se pude observar fue menor
que la alcanzada con los biofiltros anteriores (E1, E2 y E3). La produccion de CO, tan
baja se debe probablemente a que la fase oleosa tiene una capacidad de absorcion de
CO,, lo cual aunque no fue cuantificado fue comprobado mediante los experimentos de
toxicidad (Anexo B.10). En los cuales, el experimento que contenia aceite de silicona
tuvo una produccién de CO, menor que la producida cuando se utilizaron los otros
solventes (undecanona, decanol, hexadecano, tetradecano, etc.), a pesar de que las
cantidades de solucion A, concentracién de microorganismos y medio mineral fueron

constantes en todos los experimentos.
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51.3 Velocidades especificas de consumo en reactores y lote

En la Tabla 5.1, se muestran las velocidades de consumo especificas
expresadas en funcién del contenido de biomasa y de proteina de los reactores
operados. Las velocidades de consumo especificas expresadas en términos del
contenido de biomasa para el experimento E1 fueron mas altas que las obtenidas en E2
y en E3 (dia 109). Estos resultados probablemente se deban a que el alto contenido de
biomasa en el reactor E2 y E3, el cual fue alrededor de 3 veces mayor que el alcanzado
en E1, originé la formacion de zonas inactivas y limitaciones de transporte (Morgan-
Sagastume y col., 2001; Devinny y col.,1999). Este hecho fue corroborado con los
experimentos en columna (A y B), en los cuales el contenido de biomasa fue
considerablemente menor (~30mg.g'1perma1 seca) que el alcanzado en los biofiltros y las
velocidades de consumo expresadas en funcion de la biomasa, fueron mas altas que las
obtenidas para cualquier otro experimento, indicando que la concentracion de biomasa

en un biofiltro es un parametro de operacion que debe ser controlado.

Tabla 5.2. Velocidades especificas de consumo en funcion del contenido de biomasa y

proteina de los reactores operados.

Experimento Biomasa OV max PV max

-1 . ,
Mg. g periita Biomasa Proteina

E1-Biofiltro bacteriano 84 6.2 78.8
E2-Biofiltro mixto 187 4.4 17.5
Columna (A) F. solani 33 18.8 66.7
Columna (B) Cladosporium 30 16.8 56
E3-F. solani dia 24 28 6 214
dia 109 253 3.24 11.6

E4-F. solani/Aceite 177 10.5 44.7
RTA Aceite - - 537
Sin aceite - - 256

Velocidad especifica de consumo de hexano (Vn.x) expresada en funcion del contenido
de biomasa (°Mghexano-g 'biomasa-N™") 'y proteina (°Mghexano-g ' proteina-n™"). RTA-reactor de

tanque agitado.
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En cuanto a la velocidad especifica expresada en funciéon del contenido de
proteina fue alrededor de 4.3 veces mas grande en el experimento E1 que en el E2 y
alrededor de 40% mayor que el alcanzado en los experimentos A, B y E4. Este
resultado es consistente con el hecho de que las bacterias tienen una actividad
catabdlica mas alta que los hongos. Las velocidades especificas de consumo obtenidas
para E1 son consistentes con los resultados reportados por Morales y col., (2004) para
la degradacién de hexano con un consorcio microbiano. En el cual se obtuvieron
velocidades especificas de 26 y 44 mghexano.g'1pmteina.g'1. Ademas, la V. obtenida con
muestra del reactor bacteriano E1 fue mayor que la obtenida en los sistemas fungicos y
refleja la acumulacién de substancias exopoliméricas en E1 principalmente (Fig. 4.4).

Para el caso del RTA fungico la velocidad especifica de consumo fue 2 veces
mayor que la obtenida en el reactor control (sin aceite). Morales y col., (2004),
obtuvieron un valor de 339 mg.g ™ yoteina-h” para hexano por cometabolismo con MTBE
(Metil-terbutil-eter) mediante un consorcio. Las velocidades de consumo especificas
obtenidas con el RTA fueron mayores que los valores obtenidos por estos autores.
Ademas, este resultado indica nuevamente que la adicion de aceite de silicona
incremento las velocidades de consumo de hexano debido a que aumento el transporte
de hexano a los microorganismos y asi se favorece su biodisponibilidad y
biodegradacion. Para el caso del biofiltro fungico de dos fases E4 se obtuvo una
velocidad de consumo especifica de 44.7 mghexano.g'1prote.'na.h'1. La cual fue 12 veces
menor que la alcanzada en el RTA, fue similar a la encontrada en la columna inocula
con F. solani, 1.7 veces menor que la obtenida en E1 y 2.6 veces mayor que la
alcanzada en E2. Este resultado esta directamente relacionado con la cantidad de
biomasa en los reactores, un contenido alto de biomasa en los reactores E2, E3 trajo
consigo caidas de presion mas altas que las alcanzadas en E1 (Tabla 4.9).
Probablemente se originaron zonas inactivas debido al taponamiento del reactor
(Kennes y Veiga, 2001).

Las velocidades especificas obtenidas en los experimentos en lote fueron
menores que las obtenidas en los sistemas de biofiltracion (Tabla 5.3). Si usamos el
coeficiente de particion de hexano en agua (30.4) para estimar la concentracion en la
fase acuosa del experimento en lote, una concentracién de hexano de 0.74 g.m™ es
encontrada para una concentracion inicial de hexano de 22.5 g.m™. Esta concentracién
en la fase liquida puede ser comparada con el valor de la constante de saturacién de
Monod (Ks) para hexano, la cual es de 6 g.m™ segun el valor reportado por Spigno y col.,
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(2003). La baja concentracion de hexano en agua comparada con el valor de Ks, sugiere
que las velocidades de consumo tan bajas obtenidas en lote son debidas a limitaciones

de transporte por la baja solubilidad de hexano en agua.

Tabla 5.3. Velocidades especificas de consumo obtenidas en los experimentos en lote.

Muestra del biofiltro OV max PV max
Biomasa Proteina

E1,pH7 2.5 32.2
E1 molida, pH 7 4.2 53.7
E1 molida, pH 5.5 3.7 46.6
E1 molida, pH 4 2.2 28.0
E2, pH 4 1.8 7.5
E2con/ antibacterial’, pH 4 1.1 4.4
E2 con antifungico”, pH 4 0.54 2.1
E3 con medio mineral 0.84 5.25
E3 con medio mineral y agentes 0.75 4.69

antibacterianos*

E3 con medio mineral y inhibidor fungico** 0.13 0.81

"Sulfato de gentamicina y cloranfenicol (agentes antibacterianos); ~ Nistatina

(antifungico).

Velocidad especifica de consumo de hexano (Vnax) expresada en funcion del contenido

de biomasa (°Mghexano-g 'biomasa-n™") Y proteina (’Mgnexano-g " proteina-"™).

La importancia de limitaciones de transferencia de masa fueron probadas en
experimentos en lote para el experimento E1, en los cuales las muestras fueron molidas.
Mediante estos resultados se obtiene un factor de efectividad de 0.6, relacionando la
velocidad de consumo especifica de la muestra molida con la velocidad obtenida para la
muestra sin moler a pH 7 (Levenspiel, 1998). Este valor indica que el sistema fue
controlado por limitaciones de transporte. El experimento E1 fue susceptible a los
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cambios en el pH, la actividad a pH 7 al cual predominan las bacterias fue mayor que la
actividad a pH 5.5y 4.

En el caso de E2 las pruebas de inhibicién mostraron que alrededor del 60% de
la velocidad de consumo fue debida a las poblaciones fungicas y 30% a las bacterianas
(Tabla 5.3). Para E3 las pruebas con antibiéticos indicaron que el 95% de la actividad
fue debida a hongos y 15% a poblaciones bacterianas (Tabla 5.3). Debido a que la
suma de estos porcentajes es menor y mayor al 100%, respectivamente. Se refleja la
inhibicién no especifica de los agentes antibacterianos o una posible interaccién entre
las poblaciones fungicas y bacterianas. Prenafreta-Boldu y col., (2004) reportaron que la
adicion de microorganismos nativos del suelo a una cepa fungica pura, mejora las
velocidades de remocidén de compuestos aromaticos como tolueno y etilbenceno, lo cual
confirma el efecto sinérgico. Seigle-Murandi y col., (1996) realizaron experimentos para
aislar el hongo Phanerochaete chrysosporium, sin embargo nunca pudieron separar
este hongo debido a la asociacién tan fuerte de una bacteria con este hongo.
Posteriormente, ellos reportaron que la bacteria preferia medios complejos y pH de
cultivo acidos, las cuales son condiciones de cultivo preferidas por los hongos. Estos
resultados indicaron que la bacteria cooperaba con el hongo Phanerochaete
chrysosporium para crecer bajo sus condiciones naturales y fue comprobada la
simbiosis en la degradacién de lignina.

Las fotomicrografias de los experimentos E2 y E3 (Fig. 4.9 y 4.15), mostraron la
presencia de hongos y bacterias. Estos resultados confirman que es imposible sostener
un cultivo fungico axénico por largos periodos de operacion en un biofiltro, a pesar de
que se adicionaron antibioticos y el pH fue controlado. A pesar de eso, el control de
estos dos parametros fue muy importante ya que permiti6 mantener el predomino de la
poblacion fungica en el experimento E2 y de F. solani en E3 (Tabla 5.3).

Las velocidades especificas de consumo de hexano obtenidas con las muestras
sélidas de los sistemas de biofiltracion, fueron al menos 4 veces mas grandes que las
obtenidas en experimentos en lote en medio liquido. Esto indicd que la presencia de una
fase liquida limité la transferencia de hexano y oxigeno (compuestos hidrofébicos) al
micelio sumergido y bacterias. Ademas, este resultado sugiere que el tratamiento de
compuestos hidrofébicos en sistemas de biofiltracion es mas favorable que otras
tecnologias en las cuales la fase acuosa esta en exceso como en los biofiltros de lecho
escurrido y biolavadores, donde el contaminante necesita ser absorbido en la fase
acuosa para poder ser biodegradado (Devinny y col., 1999).
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514 Efecto de la adicion de medio mineral sobre el desempeino de los

reactores

La adicién continua de medio mineral a los biofiltros tuvo como objetivo
incrementar la CE y mantener la velocidad de consumo en condiciones estables. Para
los sistemas operados, la adicién de medio mineral tuvo un efecto significativo, ya que
permiti®6 mantener constante las velocidades de consumo por periodos cercanos a 4
meses, a partir de la adicion de nutrientes el pH de operacién fue controlado y la adicién
de agentes antibacterianos pudo llevarse a cabo. Para el caso del experimento E1 la
adicion de medio cada tercer dia no tuvo una diferencia significativa en la CE del reactor
que cuando el medio se afadia cada siete dias. Para el caso del experimento E2
(biofiltro mixto), la adicion de medio mineral con antibidticos no tuvo un efecto
significativo (<5%) en la CE del reactor, comprobando asi que mas del 90% de la CE
reportada para el experimento E2 fue debida a las poblaciones fungicas. La adicion de
solucién amortiguadora en E2 para evitar el crecimiento excesivo de biomasa por la
adicion de nutrientes, redujo la CE del reactor en un 30%. El efecto negativo en el
desempefio del reactor debido a la falta de nutrientes fue reportado por Auria y col.,
(2000).

Para el caso del biofiltro fungico E3, la adicion de medio mineral cada 3er. dia
incremento la CE de hexano pero también el contenido de biomasa en el reactor (253
mg.g”’ perlita seca), €l cual fue mayor que en los experimentos E1y E2 (84 y 187 mg.g” periita
seca)- Morgan-Sagastume y col., (2001) indicaron que la adicién continua de medio
mineral a un biofiltro puede provocar taponamiento debido al crecimiento excesivo de
biomasa dando lugar a limitaciones en el transporte de masa del contaminante y a la
mala distribucion del flujo. Inclusive la adicion de medio mineral diariamente en E3, tuvo
un efecto negativo sobre la CE ya que esta disminuyé en un 25% al valor promedio
obtenido. Altos contenidos de agua en el reactor pueden limitar el desarrollo del micelio
aéreo debido al incremento en la tensidon superficial del agua que el hongo tiene que
vencer para salir al aire y asi, tomar el contaminante y el oxigeno de la fase gas
(Wbesten y col., 1999). Ademas, para el caso de compuestos poco solubles como
hexano, ambientes con altos contenidos de humedad provocan limitaciones difusionales
(van Groenestijn y Hesselink, 1993). El biofiltro E3 mostré sensibilidad al contenido de
agua el cual promueve limitaciones de transporte, favorece el crecimiento y
contaminacién por bacterias (corroborado por microscopia). Lo anterior indicé que es
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imposible mantener un solo tipo de poblacién en un biofiltro debido a que son sistemas
abiertos y el aire que entra al reactor trae consigo una gran variedad de
microorganismos (Devinny y col.,, 1999). Debido a esto, el predominio de ciertas
poblaciones microbianas puede solo ser controlado por las condiciones del proceso. Las
cuales incluyen, la preparacion de indculo, aclimatacion, pH, humedad, nutrientes y
adicion de antibidticos, los cuales fueron alcanzados en este trabajo para el caso de los
experimentos E2 y E3. Para el caso del biofiltro E4, la adicidon de nutrientes a partir del
dia 30 ocasion6 que la CE disminuyera en un 15% al valor promedio. Probablemente
ocasionado por el arrastre del aceite de silicona durante la adicién de nutrientes y a la

inestabilidad de la emulsion (aceite en agua).

51.5 Efecto de la carga sobre la capacidad de eliminacién del reactor

El efecto de la carga sobre la CE de los biofiltros fue mostrada en las Figuras 4.3,
4.8, 416 y 4.18. Para estos experimentos, a cargas menores a la carga critica, la cual
es considerada cuando las ER son mayores al 95% (zona 1). La biopelicula en esta
zona no esta completamente activa y la profundidad de penetracién en la biopelicula es
mas pequefa que el espesor de biopelicula. Este comportamiento es posible a bajas
concentraciones del contaminante y en este caso la difusidon del contaminante es el
mecanismo que controla el proceso. Entre la carga critica y la CE.« (zona 2-Fig. 4.3) se
puede observar un régimen intermedio o mixto, en donde la CE incrementa
paulatinamente pero a un ritmo menor con el que incrementa la carga, esta zona es
limitada por difusion y reaccion. A cargas mayores, en donde un incremento de la carga
no resulta en un incremento en la CE, la biopelicula llega a ser completamente activa y
la difusién no es el paso limitante (régimen 3) (Kennes y Veiga, 2001). Este régimen es
conocido como régimen limitado por reaccion (Ottengraf y van den Oever., 1983). Cabe
mencionar que debido a que los sistemas de biofiltracion son heterogéneos los
regimenes cambian a través de la altura del reactor y el tiempo, dando lugar a que se
presenten diferentes fendmenos (difusion, reaccién o ambos) a la vez a lo largo del

reactor.

Para E1 una CE méaxima de 74 g.m'3reactor.h'1, fue obtenida a cargas mayores de
150 g.M>eactor-h™ (Tabla 5.4). Para E2 se obtiene una CEnay de 155 g.m>cactor.n”™ para
cargas mayores de 400 g.m'3reactor.h'1 y para el biofiltro fungico la CE.x fue de 135 a

cargas mayores de 500 g.m'3,eact0,.h'1. Podemos decir por ejemplo, que para una carga
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dada de 60 g.m™>eacio.h™”, se obtiene una completa remocién de hexano con el biofiltro
E2, E3 y E4 (Cargas criticas mayores de 60 g.m'3reactor.h'1) mientras solo el 60% fue
removido en el biofiltro bacteriano E1. Lo anterior indica que mediante el uso de hongos
se pueden sostener porcentajes de remocién cercanos al 100% con cargas de
contaminante mas altas que cuando se utilizan bacterias. Este comportamiento, esta
directamente relacionado con el transporte de masa de la fase gas a la biopelicula, el
cual depende del equilibrio gas-biopelicula (equilibrio de particién) y del area superficial.
En el caso de biopeliculas fungicas el cociente de area superficial (crecimiento miceliar)
a espesor de biopelicula es mas grande que el ofrecido por biopeliculas bacterianas, las
cuales se caracterizan por ser biopeliculas planas y espesas (van Groenestijn y col.,
2002). Por lo tanto, los experimentos E2, E3 y E4 fueron capaces de sostener CE
mayores debido a que el transporte de hexano de la fase gas a la biopelicula fue
incrementado por las areas de contacto mas importantes ofrecidas por los hongos.
Ademas, el equilibrio de particion fue mas importante en los sistemas fungicos (E2, E3 y

E4) que en el bacteriano (E1), este punto se discutira mas adelante.

Tabla 5.4. Carga critica y capacidades de eliminacién maximas de los reactores.

Experimento Carga critica CEnaxs ERGpromedio (%)

-3 A
g .m reactor- h

E1 18 74 51+£8.9
E2 50 155 54+14
E3 Hexano 70 135 49+13
Pentano 45 70 5945
E4 145 360 84+10

Para el caso de pentano a pesar del tiempo tan corto de operacién y de que la
cepa de F. solani no fue aclimatada al consumo de este compuesto previamente, se
obtuvo una CEax de 70 g.m>cactor.n” @ cargas mayores de 200 g.m> oacior.h™. Valores de
CEnmax como esta, no han sido alcanzados hasta el momento para pentano (Lu y col.,
2001). El hecho de que las CE obtenidas para hexano fueron mayores que para
pentano, se debe probablemente a que F. solani prefiera degradar hexano que pentano,

sin embargo esto no se comprobd.
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En el biofiltro fungico de dos fases E4 se obtuvo una carga critica (ER 100%) de
145 g.m'3reactor.h'1, la cual es al menos 2 veces mayor que la obtenida en el biofiltro E3,
bacteriano E1 y mixto E2. Este sistema ademas, fue capaz de alcanzar valores de CE
maximos cercanos a 350 g.m'3reacto,.h'1, los cuales no han sido alcanzados en ningun
sistema de biofiltracidon que se ha reportado para el tratamiento de hexano hasta este

momento (van Groenestijn y Lake, 1999; Spigno y col., 2003).

5.2 Coeficiente de particion de hexano en la biopelicula bacteriana, mixta y

fungica

El coeficiente de particiéon es una medida de la distribuciéon de un soluto entre dos
fases, para este caso de estudio la fase gas y biopelicula. La aproximacion mas general
para tratar el fendmeno de distribucion (particion) es mediante una extensién de la ley
de Henry, bajo condiciones ideales. En este estudio el coeficiente de particion de
hexano en las diferentes biopeliculas himedas y secas (bacteriana, mixta y fungica) fue
obtenido mediante el equilibro gas-biopelicula (Seccién 3.4.3).

El coeficiente de particiéon fue dependiente de la presencia de agua de la
biopelicula mixta E2 y fungica E3, no asi para la biopelicula bacteriana (Fig. 4.5, 4.10 y
4.19). Para el caso de la biopelicula mixta (E2) y fungica (E3) el coeficiente de particion
obtenido con la biomasa seca fue alrededor de 1.5 y 2.8 veces menor que el coeficiente
de particion de las muestras humedas, respectivamente (Tabla 5.5). El efecto de la
humedad en las biopeliculas E2 y E3, esta relacionado con limitaciones de transporte.
Los cuales son incrementados con la presencia de agua para el caso de compuestos
hidrofébicos como hexano. Para el caso de una biopelicula fungica un contenido de
humedad alto impide la facilidad para que se desarrolle el micelio aéreo, debido a que la
tensién superficial del agua que tienen que vencer las hifas para escapar aéreamente se

incrementa (Wdéesten y col., 1999).
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Tabla 5.5. Coeficiente de particion de las biopeliculas humedas, secas y global.

Biopelicula Mpiopelicula himeda Mpiopelicula seca Mg
E1 (bacterias) 3.49+0.44 3.37+0.24 9.14+0.51
E2 (mixta) 3.46+0.22 2.28+0.25 6.00+0.58
E3 (fungica) 0.77+0.05 0.28+0.02 0.88+0.06

Coeficiente de particion de hexano en agua: mi{=30.4 (Card, 1998).

Coeficiente de particion global: mg

Si obtenemos un coeficiente de particion global a partir del coeficiente de
particion de hexano en agua mi{ (Henry) y en la biopelicula seca m% considerando

ademas las fracciones en masa de agua (humedad) y de biomasa en la muestra:
1 X Xy 5.1
e V" Vi) o1

Podemos obtener los coeficientes de particion globales mg con el modelo
propuesto (ec. 5.1). Para el caso de la biopelicula fungica el modelo predice muy bien el
valor obtenido experimentalmente (Tabla 5.1). Ya que el coeficiente de particion global
(mg) obtenido para E3 es solo 14% diferente al valor del coeficiente de particion de la
muestra humeda. Para el caso de la biopelicula bacteriana y fungica los valores del
coeficiente global son 2 y 3 veces mayores que el coeficiente de particion obtenido con
la biopelicula humeda. Esta diferencia esta relacionada con el tratamiento térmico que
recibieron las muestras, probablemente se produjeron cambios en la disponibilidad de
agua Yy en la matriz de exopolimeros (E1 y E2 mostraron mas exopolimero) de manera
que la sorcion de hexano disminuyd. Ademas, en el modelo que se propone en este
trabajo (ec. 5.1) se consideraron como fendmenos independientes (no interaccion) la
sorcion de hexano en la biopelicula seca y la sorcion de hexano en agua (Ley de
Henry). Sin embargo, aunque para el caso de la biopelicula fungica el modelo ofrecié
una buena aproximacion. EI mecanismo de sorcion de hexano en la biopelicula
humedad es diferente al considerado en el modelo, ya que hay interacciones entre el
agua y las sustancias que contiene la biopelicula lo que provocé cambios en la particidon
de hexano mas evidentes para la biopelicula bacteriana y mixta.

Si comparamos los coeficientes de particion globales obtenidos en este trabajo y
para este tipo de biopeliculas exclusivamente con el coeficiente de particion de Henry
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para hexano. Los resultados indican que la concentracion de hexano al usar una
biopelicula fungica seria alrededor de 100 veces mayor y para una biopelicula mixta y
bacteriana alrededor de 4 veces mayor que la concentraciéon de hexano en agua. Este
resultado esta relacionado con el contenido hidrofébico de los hongos (Cladosporium y
F. solani) que permiti6 que se incrementara la sorcidon (absorcidon y adsorcion) de
hexano en la biopelicula y por tanto el transporte. Por lo tanto, los resultados de CE
obtenidos con los biofiltros fungicos fueron mayores que los obtenidos con el bacteriano
debido a la importancia del coeficiente de particion en el transporte de masa y a que
probablemente se llevé a cabo un transporte directo de la fase gas a la biopelicula sin
una transicién de hexano en la fase acuosa (van Groenestijn y Liu., 2002). Hasta el
momento no se han realizado estudios de equilibrio gas-biopelicula de compuestos
hidrofébicos en biopeliculas fungicas, ni su comparacién con biopeliculas bacterianas.
Miller y Allen, (2004) obtuvieron el coeficiente de particién de a-pineno en muestras de
agar y una biopelicula bacteriana. El coeficiente de particion resultd ser alrededor de
100 veces menor que el coeficiente de particion de a-pineno en agua. Este resultado lo
atribuyeron al contenido de substancias poliméricas de la biopelicula las cuales
incrementaron la absorcion de a-pineno. Para el caso de estudio, el coeficiente de
particion de hexano en la biopelicula bacteriana fue 4 veces menor que el de hexano en
agua, para la biopelicula mixta fue de 5 veces menor y para la biopelicula fungica de
108 veces menor. Lo anterior indicaria que las velocidades de consumo obtenidas en
experimentos en medio soélido (biofiliros) deben ser mas grandes que las obtenidas en
los experimentos en lote (medio liquido), debido a la presencia de una fase acuosa la
cual limita el transporte de compuestos hidrofébicos. Los resultados obtenidos en este
estudio sustentan lo anterior, ya que se obtuvieron velocidades de consumo especificas
mayores en los experimentos de biofiltracién que las obtenidas en los experimentos en
lote (Tabla 5.2 y 5.3). Acuia y col., (1999), obtuvieron una correlaciéon para extrapolar la
velocidad de consumo de tolueno obtenida en experimentos de microcosmos (medio
liquido) a la que se podria alcanzar en un biofiltro (medio sélido). Esta correlacion fue
consistente debido al hecho de que tolueno es alrededor de 100 veces mas soluble que
hexano. Sin embargo, para el caso de hexano o compuestos mas hidrofébicos esta

correlacion no funcionaria.
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5.3 Permeabilidad, difusividad efectiva y caida de presion en los reactores

La variacion de la caida de presién (AP) y de la permeabilidad (k) de un sistema
de biofiltraciéon, estan relacionados con el incremento de biomasa dado que el
crecimiento de ésta provoca una reduccién de la fraccion vacia del lecho. Mientras el
soporte no haya sido modificado durante el proceso y el contenido de agua permanezca
constante, por ejemplo, con un material inorganico, como la perlita, es posible estudiar
el efecto del crecimiento de la biomasa en la disminucién de la permeabilidad relativa
intrinseca (Seccién 1.2.1.2.1). Considerando que los sistemas de biofiltracion se
encontraban en régimen laminar y que la humedad de los sistemas permanecio
constante, se puede utilizar la correlacion descrita por Auria y col., (1993), para predecir
la permeabilidad del lecho (Tabla 4.9).

El hecho de que la porosidad y la permeabilidad del lecho disminuyeron conforme
aumento el contenido de biomasa en los reactores se debe al crecimiento de los
microorganismos (bacterias y hongos) debido al consumo de hexano y a la produccion
de exopolimeros que se fueron acumulando en la biopelicula (Fig. 4.4, 4.9, 4.15). En el
caso del biofiltro inoculado con F. solani (E3), registré la fraccion vacia del lecho mas
baja seguida del biofiltro mixto (preferentemente fungico). Esto esta relacionado a que el
crecimiento miceliar provoca taponamientos en el reactor, acanalamiento, obstruccion
del paso del flujo, disminucién de la permeabilidad y por lo tanto caidas de presion mas
altas que las alcanzadas en biofiltros bacterianos (van Groenestijn y col., 1993). Kim y
Fogler, (2000) sefialaron, que la permeabilidad de los medios porosos disminuye con el
crecimiento de las bacterias y con la produccién de exopolimeros, reduciendo y
obstruyendo el espacio entre las particulas. Esta disminucion de k redujo el tiempo de
residencia efectivo, es decir, disminuy6 el tiempo de contacto entre fases (gas —
biopelicula) dada la formacién de canalizaciones y posibles zonas muertas provocando
una mala distribucién de flujo. La disminucion en la permeabilidad relativa reduce las
tasas de transporte del contaminante y del oxigeno a la biopelicula, como se ha
demostrado con los coeficientes de difusion efectivos de O, y CO, en el gas (Auria y
col., 1992). Para el caso especial del reactor fungico de 2 fases E4, aunque la
permeabilidad disminuyé respecto a la inicial no fue tan baja como las obtenidas en los
biofiltros mixto y fungico (E2 y E3), a pesar de que los contenidos de biomasa se
encontraban dentro del mismo rango. Lo anterior muy probablemente esta relacionado
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con cambios en la formacioén de la biopelicula fungica debido a la adhesion del hongo
con el aceite de silicona por ser ambos de naturaleza hidrofébica.

En cuanto a las difusividades efectivas de hexano obtenidas para cada uno de
los sistemas operados (Tabla 4.9), estas fueron del mismo orden de magnitud que la
difusividad de hexano en agua. Miller y Allen, (2004), encontraron resultados similares
para el caso de a-pineno. En este estudio la D¢ de pineno en la biopelicula, fue del
mismo orden de magnitud que la del compuesto en agua. Para este caso de estudio, la
difusividad efectiva disminuyé conforme aumentdé el contenido de biomasa. Lo que
indica nuevamente que altos contenidos de biomasa en el reactor incrementan las
limitaciones de transporte del contaminante a la biopelicula (Fan y Leyva-Ramos, 1990).

En cuanto a la caida de presién alcanzada (Tabla 4.9) en los biofiltros, para el
caso del experimento E1 fue baja, pero para el experimento E2 y E3 fueron mayores
que las reportadas por Kibazohi y col., (2004). Este autor reporté una caida de presién
de 8x107° cMyzo.cM ™ reactor para la biofiltracién de hexano usando como soporte perlita y
un consorcio bacteriano y para la misma velocidad superficial usada en este trabajo
(~0.85 cm.s™). Las caidas de presién altas obtenidas para el experimento mixto (E2) y
fungico (E3) estan relacionadas con el contenido de biomasa, el cual fue mas alto en
estos experimentos que en el E1-bacteriano. Ademas, no puede dejarse a un lado el
crecimiento miceliar de los hongos (van Groenestijn y Liu, 2002; Devinny y col., 1999).
La posibilidad de incrementar el crecimiento miceliar de los espacios vacios del lecho
manteniendo caidas de presién bajas fueron investigados por Aizpuru y col., (2005), en
este estudio se usaron anillos ceramicos los cuales permitieron un importante
crecimiento fungico sin taponamiento del reactor.

Los resultados obtenidos sugieren que la perlita es un soporte que ofrece la
oportunidad de utilizarse en procesos de biofiltracion generando una caida de presion
baja comparada con otros soportes (turba, composta, vermiculita etc.). Ademas es
importante elegir soportes que proporcionen una permeabilidad relativa intrinseca
grande como la perlita con respecto a otros por ejemplo, la resina de intercambio i6nico
(Amberlita IRA-900, Rohm & Haas, Philadelphia, PA) utilizada por Auria y col, (1993) en
experimentos de fermentacion en estado sélido.

A partir de cambios de porosidad del lecho dado el crecimiento de biomasa, en
este estudio se calculé la permeabilidad relativa, la D¢ y posteriormente la caida de
presion. Como se puede ver en la Tabla 4.9, el método usado para calcular estos

parametros fue acertado ya que los valores arrojados por el modelo en cuanto a la
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caida de presion son del mismo orden de magnitud que el medido experimentalmente.
Sin embargo, es evidente que hay que tomar en cuenta que los microorganismos no
crecen de manera totalmente homogénea en el reactor, lo cual, modifica la
permeabilidad relativa y los otros parametros en diferentes posiciones del reactor. Sin

embargo, para este trabajo se hizo la consideracion de crecimiento homogéneo.

5.4 Modelo matematico del biofiltro

El modelo matematico que se utilizé en este estudio esta basado en el modelo
formal de Ottengraf y van den Oever (1983), que se baso en un modelo para la
biodegradacién de substratos no adsorbibles en biopeliculas sumergidas por Jennings y
col. (1976). Ottengraf modifico este modelo para biopeliculas gas/liquido e incluyé el
estudio de 3 situaciones comunes en biofiltros para el tratamiento de aire contaminado:
cinética de primer orden, cinética de orden cero limitado por reaccion y cinética de orden
cero limitado por difusion. El modelo de Ottengraf permite una soluciéon analitica de las
ecuaciones diferenciales obtenidas de balances de masa en la fase gas y en la

biopelicula.

Una importante limitacion de este modelo es que engloba en una constante
parametros de ajuste importantes como son: el espesor de biopelicula, el area
superficial, el coeficiente de particion utilizado es el del gas en agua y no en biopelicula
como deberia de tomarse en cuenta, la difusividad efectiva se engloba también en una
constante, lo unico que el autor mide experimentalmente es la constante de velocidad
cinética. Sin embargo, el hecho de englobar parametros importantes en una constante
de ajuste enmascaran los fendmenos reales que se llevan a cabo en la biodegradacion

de compuestos por biofiltracion.

Para el caso del modelo que a continuacion se presentara, se utilizaron los
valores del coeficiente de particion, difusividad efectiva y espesor de biopelicula
obtenidos experimentalmente para el caso del biofiltro fungico. Ademas se propone un
modelo sencillo para hongos mediante el cual se predice a partir de ciertas

consideraciones el area superficial a partir del espesor de biopelicula.
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541 Desarrollo y solucion del modelo

El modelo matematico que a continuaciéon se describird esta basado en el
publicado por Ottengraf y van den Oever (1983). Para el desarrollo se consideraran las

suposiciones siguientes:

1.- No hay gradientes de concentraciones radiales a través del biofiltro y el flujo de
aire a través del lecho es considerado flujo tapén

2.- La biopelicula cubre uniformemente el material de empaque y el espesor es
muy pequeiio comparado con el tamafo de la particula, por lo tanto una

geometria plana puede ser asumida para la biopelicula
3.- El hexano es el Unico sustrato que afecta la velocidad de degradacién

4.- La transferencia de masa en la fase gas puede ser despreciable, por lo tanto se
asume que la concentracion del contaminante en la interfase de la biopelicula

esta en equilibrio con la concentracion en la fase gas

5.- La concentracién de hexano en la fase gas es relacionada con la concentracién
en la biopelicula mediante un coeficiente de particibn de hexano en la

biopelicula:
me=CgH/ CbH (52)

donde C% y C°; son las concentraciones de hexano en la fase gas y en la
biopelicula, respectivamente. Mediante el coeficiente de particibon de hexano en la
biopelicula seca y el de hexano en agua (Henry) se obtuvo un coeficiente de particion

global mg (ec. 5.1), que fue el que se utilizé para resolver el modelo.

Las diferencias de polaridad de los compuestos (biopelicula y agua)
establecieron que el coeficiente de particibn de compuestos hidrofébicos en la
biopelicula sea diferente al coeficiente de hexano en el agua.
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6.- El transporte del contaminante en la biopelicula se lleva a cabo por difusion y se
describe por medio de un coeficiente de difusividad efectivo, De. Para este caso
de estudio, D¢s depende de la fraccion vacia del lecho.

7.- El espesor de la biopelicula es constante con el tiempo

8.- Se considera ademas que el sistema se encuentra en estado estacionario

El perfil del contaminante en un biofiltro se describe por fendmenos de transporte
y de reaccion, los cuales se llevan a cabo en paralelo o en serie (Fig. 5.1). Para el caso
del modelo de Ottengraf se asume un equilibrio en la interfase gas-biopelicula descrito
por la Ley de Henry (para este trabajo sera el coeficiente de particion en la biopelicula),
seguido de la difusién y consumo del contaminante en la biopelicula. Para el caso del
régimen limitado por reaccién (1) se considera que lo toda la biopelicula esta
completamente activa y para el régimen limitado por difusion (2) solo una parte de la
biopelicula esta activa (1). Sin embargo, el hecho de que uno de los mecanismos sea el

paso que controla el proceso no significa que ambos fendmenos no se estén presentes

a la vez.
A
CH
—— = @ Con limitacién de reaccion
Fase Gas Biopelicula Particulas de
h ct soporte inerte
,  Cf i (2  Con limitacién a la difusion
H — m b
—-_—— “ @ C9, Concentracién de hexano en la fase gas
\ C®, Concentracion de hexano en la biopelicula
N & @ mP,, Coeficiente de particion de hexano en la
~ R biopelicula
A ~
0 A 0
Zona libre

de reaccion

Figura 5.1. Perfil de concentracién del contaminante en la biopelicula para régimen
limitado por reaccion y difusion, situaciones consideradas en el modelo matematico de

Ottengraf.

Primeramente, se realizd un balance de masa de hexano en la biopelicula, la

concentracion de hexano C,’; es gobernada por la ecuacion diferencial siguiente:
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dN,,
+r, =0
dx (5.3)

El flux difusivo Ny puede expresarse por medio de la Ley de Fick bajo la

consideracién que la concentracion de hexano en el flujo de aire es baja, de acuerdo a:

dct,

N =D 4

(5.4)

En donde Ny es el flux difusivo de hexano a la biopelicula, g.m?.h™
D es la difusividad efectiva de hexano en la biopelicula, m?.h”
ry representa el término de reaccion bioldgica, puede ser representado por orden cero y

uno.

C®, es la concentracion de hexano en la biopelicula, g.m'3

Sustituyendo la ec. 5.4 en la ec. 5.3 obtenemos:
d’cy
T dx?

Transporte del contaminante a

D = -, (5.5)

Velocidad de consumo

la biopelicula de hexano por microorganismos

Las condiciones limite requeridas para resolver la ecuacion anterior son:

g
C]};:C—f en x=0
b M (5.6y5.7)
dCH:O en x=21
dx

La primera condicion representa el equilibrio de la concentracion del
contaminante en la interfase biopelicula-gas. La segunda condicion implica un flujo igual

a cero en la posicidn A, en donde A es el espesor de biopelicula activa.

La ecuacion 5.5 se resuelve con las condiciones limite 56 y 5.7 y ademas,

considerando cinética de orden cero (-ry = k,):
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¢"2 (0'2 -20° lj (5.8)
o

b
komH

donde: ¢ =0
DeCHo

Por medio de la ecuaciéon anterior podemos encontrar el valor de A (espesor de

biopelicula activa Fig. 5.1) con la condicion siguiente:

Ch=0 o=

,_ DG, (5.10 y 5.11)
k,mj,

El balance de masa de hexano a lo largo del biofiltro esta dado por:

dCs

-U
¢ dh

= NA. (5.12)

donde Uy es la velocidad superficial de aire, m.h™

A; es el area interfacial por unidad de volumen del biofiltro, m?.m

El flujo de hexano que se difunde de la fase gas a la biopelicula esta dado por:

dx

b
N:—Def(dCH} =—r,0 (5.13)
x=0

i) Sustituyendo la ec. 5.13 en la ec. 5.12 e integrando, obtenemos el perfil de
concentracién de hexano a lo largo del biofiltro considerando -ry= k, (cinética de orden

cero) es decir un régimen limitado por reaccion:

Ecuacién para orden cero C =1- k, oA, =1- K.h (5.14)

limitado por reaccién C,, U,Cy U,Cy,
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ii) Para el régimen limitado por la difusién del substrato en la biopelicula, se obtiene
también el perfil de la concentraciéon de hexano en el biofiltro pero considerando un

coeficiente de difusion efectivo del substrato en la biopelicula.

Sustituyendo la ecuacion 5.13 y 5.11 en la 5.12 e integrando obtenemos dicho perfil:
2
Ecuacién para orden cero Ci |- K,D, 4, (5.15)
limitado por difusion Co. U, 2C,,mho '

i) Para cinética de primer orden (-ry=k;Cp) el balance de masa de hexano en la fase

biopelicula esta dado por:
dN,

+kC, =0 (5.16)
dx
Sustituyendo la ecuacién 5.6 (Ley de Fick) en la 5.16 se tiene:
d’c’
D, dsz =kC, (5.17)
La ecuacion anterior se resuelve con las condiciones limite siguientes:
Cg
Cy=—1 en x=0
b i (5.18 y 5.19)
dcC
-0 en x=0
dx

La solucién de la ecuacion 5.17 con las condiciones limite anteriores es:

C, _ cosh(qzﬁ1 (1 — 0))

Cu, cosh ¢,
my,

donde ¢ =0 ll;l es el Modulo de Thiele

(5.20)

o :% es la coordenada de longitud adimensional en la biopelicula, k; es la constante

de velocidad de primer orden.
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Por medio de la ecuacion 5.13 y 5.20 se obtiene:

N = l;f’ ZH" ¢, tanh ¢, (5.21)

b
H

Del balance de masa en la fase gas se obtuvo la ecuacién 5.12:
dCs

-U
¢ dh

= NA,

combinando las ecuaciones 5.12 (balance de masa a lo largo del biofiltro) y 5.21
(balance de masa en la biopelicula) se obtiene el perfil de concentracion de hexano a lo
largo del biofiltro para cinética de primer orden:

Cs hA D
=exp| ———% ¢ tanh 5.22
" p[ mZ,U 5 ¢1 ¢1J ( )

g

AD
K, = Sé. “ ¢, tanh ¢,

Introduciendo la constante de velocidad de reaccidn aparente K; en la ec. 5.22 se

obtiene:
Cy hK,
Ecuacion para primer orden B (5.23)
limitado por reaccion Ho My e

Para el ajuste de los datos experimentales de caida de concentracion a lo largo
del biofiltro (E1, E2, E3) se utilizaron los valores de los parametros descritos en la Tabla
5.6. La D¢ se calculd a través de la correlacion de Naele y Nader (1973) la cual es
funcion de la fraccion vacia del lecho que fue obtenida experimentalmente de acuerdo a
la Seccion 4.4.2. El coeficiente de particion global fue calculado de acuerdo a la ec. 5.1
y a la metodologia expuesta en la Seccion 3.4.3. El espesor de biopelicula para el caso

del hongo se midioé por MEB y se describe mas adelante.
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Tabla 5.6. Parametros experimentales de los sistemas de biofiltracion.

Muestra  Coeficiente de particion ~ Espesor de Der X10', A, m”
global, mg biopelicula, m m2.s™
E1 9.14 0.0001* 2.59 *2310
“88200
E2 6.00 0.0001 1.90 2170
2.6x10° 9417839
F. solani 0.88 2.6 x10° 1.41 180000

Valores reportados en la literatura para bacterias *Deshusses y col., (1995) y
*Abumaizar y col., (1997).

2 Parametro de ajuste del modelo.

El modelo ajusté los valores de caida de concentracién a lo largo del biofiltro para
los sistemas E1, E2 y E3, se seleccionaron los datos de caida de concentracién de
hexano de diferentes dias de operacion y representativos del sistema. Se utilizé una
hoja de calculo Excel y el Programa computacional Origin v. 7 (ANOVA) para
determinar la caida de concentracion predicha por el modelo y error global entre los

datos experimentales y predichos por el modelo.
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0.8 -

0.2 -

0.0+
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0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6
Altura, m

= = 1er. Orden Reaccion

- o di
—— Orden Cero Reaccion d|’a 86
A dia 93

Orden Cero Difusion .
e dia95

=-=-=**1er. Orden Reaccion

Figura 5.2. Ajuste matematico para la caida de concentracion de hexano en el biofiltro
bacteriano (E1) para varios dias de operacién. Modelo (---) para A=2310 m™, mg= 9.14,
§=0.0001 m™; ** A;=88100 m™.

Como se puede ver en la Figura 5.2, los casos de orden cero y primer orden
limitados por reaccidon, subestiman I|la caida de concentracion obtenida
experimentalmente en el biofiltro bacteriano. Para el caso del modelo de orden cero
limitado por difusién, un analisis realizado con el paquete computacional Origin v7 indicé
que los datos experimentales y los resultados del modelo no son significativamente
diferentes con un nivel de confiabilidad de 0.05 y se obtuvo un error de 0.05%. Para este
caso, el A, utilizada fue de 2310 m™', este valor es consistente con el valor de A de 2170
m™' reportado por Abumaizar y col., (1997) para el caso de biopeliculas bacterianas.

Debido a la complejidad en la determinaciéon experimental de areas superficiales
y espesores de biopelicula bacterianos, para la siguiente simulacién el espesor de
biopelicula se mantuvo constante a 0.0001 m y el area interfacial fue el parametro de
ajuste. Para este caso el modelo de 1°" orden (error 0.018%) ajustd adecuadamente los
resultados para As de 88200 m™. Aunque, hasta el momento no ha sido reportada un A

de 88200 m™ para el caso de biopeliculas bacterianas, teéricamente el modelo de 1°'
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orden es el que deberia de ajustar mejor los datos experimentales. Ya que si tomamos
en cuenta que al reactor se estuvieron alimentando concentraciones de 3 g.m™, segln la
constante de Henry de hexano en agua 30.4, en la fase liquida habria una
concentracion de hexano de 0.1 g.m™. Este valor es alrededor de 60 veces menor que el
valor de K, de 6 g.m™ reportado por Spigno y col., (2004) para hexano. Inclusive si
tomamos en cuenta el coeficiente de particion global de hexano en la biopelicula
bacteriana (9.14) la concentracion de hexano en la biopelicula seria 9 veces menor que
el valor de K;. Lo anterior indica que tedéricamente el modelo que debe ajustar mejor los
datos experimentales es el de cinética de primer orden debido a que K:>>CyP, segun la
ecuacion de Monod. Sin embargo, es dificil aseverar esto ya que los biofiltros son
sistemas heterogéneos y en diferentes zonas del reactor pueden estar ocurriendo
limitaciones tanto de transporte como de reacciéon y mas aun variar a través del tiempo.
El modelo solo se utilizé6 para ajustar los datos solamente de esos dias de operacion
porque era cuando se tenia toda la informacién del sistema: concentracién de biomasa,
caida de presion, porosidad, coeficiente de particion y difusividad efectiva.

Para el caso del biofiltro mixto (E2), se ajustaron los datos con valores para
biopeliculas bacterianas y con los valores para la biopelicula fungica de F. solani de
manera de ver en donde se podia situar la biopelicula mixta (Fig. 5.3).

o.s- h i

0.2

0.0

T T T T T T T T T T T T T
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6

Altura, m

Figura 5.3. Ajuste matematico para el biofiltro E2 (pH 4). Datos experimentales de los

dias de operacion 50 y 56 (me). Modelo matematico (---).
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Para un A de 2170 m™ y §=0.0001 m™, que son parametros para bacterias. Los
modelos que mejor ajustaron los datos experimentales fueron el de orden cero limitado
por reaccion con un error del 5% y el modelo de orden cero limitado por difusion con un
error del 1.9%. El modelo de primer orden subestima la caida de concentracion y el error
obtenido con este modelo es del 64%. Cuando se utilizan valores para hongos (As= 417
839 m”; 8=2.6 um) el modelo que mejor ajusté los datos fue el de orden cero limitado
por reaccion y el de primer orden con errores del 5y 35 %, respectivamente. Como se
puede observar los modelos que incluyeron los parametros para biopeliculas

bacterianas fueron los que ajustaron mejor los datos experimentales del reactor mixto.

1.0 i
.
0.8
= 0.6 4 i
2
g H
o T
O 044 A
0.2 -
0.0
T T T T T T T T T T T T T
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6

Altura, m

1er. Orden Reaccion mG=6
- - - Orden Cero Reaccion AS= 2170 m‘ﬂ, 5=2.6 um

Orden Cero Difusion

1er. Orden Reaccion A_= 1400 000 m”

Figura 5.4. Ajuste matematico para el biofiltro E2 (pH 4). Datos experimentales de los

dias de operacion 42, 43, 57 y 58 (me A V). Modelo matematico (---).

Como se puede observar en la Figura 5.4, el modelo matematico de orden cero
limitado por reaccién ajusto los datos experimentales de los dias 42, 43, 57 y 58 con un

error del 25%. En este caso el espesor de biopelicula utilizado fue el obtenido por MEB
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para el diametro de una hifa del hongo F. solani. Al mantener fijo el espesor de
biopelicula y variar el area interfacial As el modelo de primer orden fue el que ajusté
mejor los datos experimentales con un error del 2% y un valor de A de 1 400 000 m™,
sin embargo este valor no tienen ningun significado fisico. Como se puede observar en
las 2 simulaciones anteriores, tanto el modelo de primer orden como el de orden cero
limitados por reaccion ajustaron adecuadamente los datos experimentales,
probablemente los dos mecanismos de reaccidn estén presentes a la vez en diferentes

posiciones del reactor.

Para el caso del biofiltro fungico (F. solani), por medio de MEB se midi6 el
didmetro de una hifa y se encontré un valor de 2.6 um, el cual fue considerado como el
espesor de la biopelicula fungica, debido a que los hongos crecen formando micelio
superficial y aéreo, no asi las biopeliculas bacterianas que se caracterizan por se planas
y gruesas. Para este caso ademas se realizd la siguiente suposicion para predecir el

area superficial:

Asumiendo que el espesor de biopelicula es igual al diametro de una hifa (6=dyi,)
Fig. 4.15, que la humedad de la hifa es del 90% (Madigan y col.,, 2001) y que la
densidad de la biomasa es igual a 1 g.cm™ (Deshusses y col., 1995), podemos calcular

la longitud de una hifa si la consideramos como un tubo cilindrico:

L — Vbiomasa . (524)
Py dhgfa
2
Area superficial de una hifa:
a= dl1[fa ’ Lhtfa 4 (525)

El area interfacial A estara dada por:
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A =
Vv

reactor

(5.26)

Ahora si incorporamos un factor o a la ec. 5.26, el cual esta referido a la fraccion
de micelio aéreo de la biopelicula (crecimiento aéreo) y (1-a) sera la fraccion de micelio
superficial, el area interfacial estara dada por:

4="21

s

o (5.27)

reactor

Haciendo esta consideracion, la fraccién de micelio aéreo debe tener un valor de
0.43 para ajustar los datos experimentales correctamente y a partir de esta fraccion y
del espesor de biopelicula de 2.6 um encontrado por MEB se obtiene un area interfacial
de 180 000 m™ (Figura 5.5). Con estos valores, los datos experimentales no fueron
significantemente diferentes a los predichos por el modelo de orden cero y primer orden
con un intervalo de confianza de 0.05. El modelo de orden cero ajustdé los datos
experimentales con un error del 11% y el de primer orden los ajustd con un error del
0.29%.
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Figura 5.5. Ajuste matematico para el reactor fungico E3 (Fusarium solani). Datos

experimentales de los dias 64, 65 y 66 (moA). Modelo matematico (---).

Esto sugiere que la consideracion de espesor de biopelicula como el diametro de
una hifa proporcioné un ajuste bueno de los datos experimentales y el porcentaje de
micelio aéreo y micelio superficial presente en la biopelicula es de un 43 y 67%,
respectivamente. Ademas, el modelo sugiere que el consumo de hexano en una
biopelicula fungica sigue una cinética de primer orden u orden cero limitados por
reaccion. Cabe mencionar que esto es valido solamente para los dias 64, 65 y 66,
podria variar con el tiempo y con las condiciones de operacion (carga del contaminante,
actividad biologica, posicion en el reactor).

Los datos experimentales de los dias 64, 65 y 66 se ajustaron con el modelo
matematico que incluyo valores del coeficientes de particion (30.4) y difusividad efectiva
de hexano en agua (7.33x10'° m?.s™), ademas del espesor de biopelicula (§=0.0001 m)
y area interfacial (A= 2310m™) reportados por Deshusses y col., (1995). Como se
puede observar tanto el modelo de orden cero y primer orden limitados por reaccion
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subestiman la caida de concentracion de hexano en el biofiltro con un error del 30 y
40%, respectivamente. Lo anterior indica que es importante medir los parametros
involucrados en este modelo matematico experimentalmente (contaminante/biopelicula)
ya que como se observa en la Fig. 5.5 los parametros utilizados para modelar sistemas
de biofiltracion que por lo general son los del contaminante en agua, no predicen

adecuadamente los resultados que se obtienen en el biofiltro.

1.04
0.8 E
= 0.6
-
S} [ ]
© I
O 044
0.2
0.0
T T T T T T T T T T T T T
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6
Altura, m
1er. Orden Reaccion $=2.6 um, m.= 0.88
Orden Cero Reaccion a=0.46,As=192 000m”

- - - Orden Cero Difusién

Figura 5.6. Ajuste matematico para el reactor fungico E3 (Fusarium solani). Datos

experimentales de los dias 31, 33 y 35 (mo A ). Modelo matematico (---).

Para los dias 31, 33 y 35 el modelo mateméatico de orden cero y primer orden
limitados por reaccion ajustaron los datos correctamente con un error de 12 y 0.12%,
respectivamente (Fig. 5.6). Para este caso la fraccion de micelio aéreo fue ligeramente
mayor que para los dias de operacion anteriores (Fig. 5.5) y el area interfacial fue 6%
mayor que la anterior. Esto indica que al inicio de la operacién del biofiltro la biopelicula
posee ligeramente una mayor area interfacial y micelio aéreo. Sin embargo, como la
diferencia es muy baja se llega la conclusién de que estos parametros variaran muy
poco a través del tiempo en que se opero el reactor. Como se puede observar el biofiltro
fungico fue el que menos variaciones tuvo a través del tiempo y un estado estable
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puede ser considerado (Fig. 4.14). Lo que implica que los modelos de orden cero y
primer orden son validos a través de toda la operacion del reactor (después del

arranque).
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6 CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS

Los resultados obtenidos en este estudio confirmaron que el uso de poblaciones
fungicas presenta ventajas sobre las bacterias para la degradacion de contaminantes
hidrofébicos como hexano. La adicion de aceite de silicona al biofiltro y reactor de
tanque agitado (RTA) incrementé el transporte de masa de hexano a los
microorganismos y asi las velocidades de consumo.

En la primera parte de este trabajo, la posibilidad de usar un biofiltro
predominantemente flungico (E2) para el tratamiento de hexano y su comparacion con la
biofiltracion bacteriana (E1) fue explorada. Debido a que los biofiltros son sistemas
abiertos, el predominio de cierta poblacién microbiana como hongos o bacterias, puede
solo ser controlada por las condiciones del proceso. Estas incluyen la preparacion del
inoculo, adicion de agentes antibacterianos, aclimatacion, pH, humedad, nutrientes, etc.
En el caso del biofiltro E2 fue posible mantener el predominio de poblaciones fungicas
por medio del control de pH y adicion de agentes antibacterianos.

A pesar de la baja actividad catabdlica de los hongos, fueron capaces de
soportar CE de hexano mas altas que las bacterias. Los biofiltros fungicos E2 y E3
soportaron velocidades de remocion de hexano mas altas debido al crecimiento miceliar
de los hongos el cual proporciona areas superficiales mayores y al contenido hidrofébico
del hongo que fue corroborado por el coeficiente de particion hexano — biopelicula.
Estas caracteristicas permitieron probablemente que el hexano fuera transportado
directamente de la fase gas a la fase biopelicula sin una transicion del contaminante por
la fase acuosa. La adicidon continua de nutrientes en un biofiltro fungico trajo consigo
limitaciones de transporte de hexano a la biopelicula fungica y el crecimiento excesivo
de biomasa, reduciendo asi el desemperio del biofiltro.

Los experimentos en lote confirmaron la importancia principal de los hongos en el
biofiltro mixto (E2) y fungico (E3), aunque también se presentaron bacterias. Lo cual
sugirié que las interacciones entre los hongos y las bacterias estuvieron presentes. Por
otro lado, el crecimiento excesivo de los hongos promovid la produccion de zonas
inactivas y caidas de presion mayores dando como resultado un decremento sobre la
CE de hexano en los bicdfiltros. El contenido de biomasa en un reactor es un parametro

de operacion importante que debe ser controlado adecuadamente.
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Conclusiones

Los resultados obtenidos de las velocidades de consumo en experimentos en
lote fueron menores que las obtenidas en medio sélido (biofiltros). Debido a la presencia
de una fase acuosa que limita el transporte de contaminantes hidrofébicos y oxigeno a
la biopelicula. En los experimentos en medio sélido, el contaminante esta disponible
para los microorganismos en una concentracion mayor dada por el contenido
hidrofébico de la biopelicula (equilibrio gas-biopelicula) no asi cuando existe un medio
liquido (Coeficiente de particion de Henry).

A partir del experimento E2 se pudieron aislar dos cepas fungicas identificadas
como: Cladosporium y F. solani. Las cuales fueron capaces de degradar hexano como
Unica fuente de carbono y energia. La actividad de estos hongos en la degradacion de
hexano fue comprobada en experimentos en columnas y en el caso de F. solani, fue
capaz de sostener CE mayores que las encontradas en el experimento E1 y ligeramente
menores que las obtenidas en el sistema E2. Lo cual comprueba nuevamente la
hipotesis planteada al inicio de este trabajo de que los hongos favorecen el transporte y
asi las velocidades de consumo de contaminantes hidrofébicos.

La adicion de aceite de silicona mejor6 el transporte de hexano, la
biodisponibilidad del contaminante para el microorganismo y asi las velocidades de
degradacién de hexano tanto en el biofiltro de 2 fases (E4) como en el RTA. El
desempefio del biofiltro de 2 fases fue superior que el obtenido con los biofiltros
bacterianos y fungicos de una fase (E1, E2 y E3). En el caso del RTA de dos fases fue
capaz de exceder el funcionamiento de un biofiltro para el tratamiento de compuestos
hidrofébicos, inclusive al resultado obtenido con el biofiltro de 2 fases fungico (E4). Sin
embargo, el RTA es un sistema mas complejo y requiere costos energéticos mas altos
que un biofiltro. En el RTA la adicién de aceite de silicona mejord las velocidades de
consumo en un 60% (RTA control). Las CE de hexano obtenida con los sistemas de
dos fases son superiores que cualquier valor que hasta el momento se ha reportado en

la literatura para bioreactores convencionales.
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Conclusiones

Los valores del coeficiente de particion global de hexano obtenidos mostraron
dependencia con el tipo de biopelicula: bacteriana, mixta y fangica. Estos fueron
significantemente mas bajos que los que se utilizan comunmente para modelar sistemas
de biofiltracién (hexano en agua). Para el caso de la biopelicula fungica fue alrededor de
100 veces menor que el coeficiente de particion de hexano en agua y alrededor de 10
veces menor que el de hexano en la biopelicula bacteriana, lo cual sugiere que el
contenido hidrofébico de los hongos mejora el transporte de contaminantes hidrofébicos
a la biopelicula y sus velocidades de consumo. La difusividad efectiva disminuy6
conforme aumenté el contenido de biomasa, indicando nuevamente que altos
contenidos de biomasa en un reactor incrementa las limitaciones de transporte.

La permeabilidad de los biofiltros operados fue funcién del contenido de biomasa
en los reactores. La disminucion de este parametro ocasiond problemas difusionales y
mala distribucién del flujo del contaminante a través del biofiltro. EI modelo matematico
de Ottengraf incluy6 los valores experimentales obtenidos del coeficiente de particion,
difusividad efectiva y espesor de biopelicula para el caso del biofiltro fungico y se
comprobo claramente la diferencia de usar estos parametros medidos en la biopelicula
que los de hexano en agua. El modelo de orden cero y primer orden ajustaron
correctamente los datos experimentales del reactor fungico con un error menor al 11% vy
estos modelos ademas, son validos para toda la operacién del reactor debido a que se
mantuvo en estado estable. Ademas, las consideraciones hechas sobre el espesor de
biopelicula fungica, para obtener el area interfacial y la fraccion de micelio aéreo y
superficial estuvieron de acuerdo con los resultados experimentales obtenidos para el
biofiltro fungico. Para el caso del ajuste de los datos del reactor E1 el modelo de orden
cero limitado por difusion y primer orden ajustaron correctamente los datos
experimentales con un error menor al 0.5 % para los diferentes dias de operacion
modelados. El modelo matematico de orden cero limitado por reaccion ajusto

correctamente los datos del reactor mixto E2.
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Conclusiones

El siguiente reto estara enfocado al estudio de la interaccion entre los hongos y
bacterias el cual presenta una oportunidad de estudio en biofiltros por ser sistemas
abiertos. Otras areas de oportunidad de los sistemas de dos fases, consisten en
explorar otro tipo de fases organicas basicamente menos costosas, en la optimizacion
de la relacién fase organica a acuosa y agitacion. Ademas seria interesante el uso de
fases organicas y hongos en otro tipo de reactores como: bioreactor de flujo ascendente
o biofiltro de lecho escurrido intermitente, etc. Por otro lado, el modelado de los
reactores de tanque agitado de 2 fases presenta una oportunidad de estudio a pesar de
su mayor complejidad comparada con la de un biofiltro. Un giro importante en el uso de
fases organicas en la biodegradacion de COVs, esta enfocado a la encapsulacién de
microorganismos que permitiria incrementar el transporte y la degradaciéon de
contaminantes hidrofobicos. La encapsulacion de microorganismos en fases oleosas
seria una herramienta poderosa para el tratamiento de contaminantes recalcitrantes

(MTBE) ya que estos se consumirian gradualmente por los microorganismos.
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Anexo A. Diagramas de flujo de experimentos realizados

Biofiltro bacteriano Biofiltro mixto Biofiltro fungico
El, pH7, opero por 115 dias E2, pH4, opero por 110 dias E3, pH4, opero por 110 dias

Solo (-) Solo (-)

Determinacion de Biomasa
*Medicion de biomasa por andlisis termogravimétrico
al final de la operacion del reactor
*Medicion de biomasa por Lowry

Cinéticas en medio liquido
*Muestra del reactor (dia final de operacion)

Carga vs. CE
*Efecto del T. Masa en la velocidad de consumo de hexano | | » *Experimentos a diferentes cargas de hexano, EBRT fijo
(muestra del biofiltro molida) durante los Gltimos 10 dias de operacion del reactor

*Efecto del pH en la velocidad de degradacion de hexano

(pH4 ypH7) > Observacion de la biopelicula por Microscopia (MEB)
para muestras tomadas al final de la operacion y perlita sola

-Efecto de antibacteriales y antifingico en la velocidad de consumo

Cuantificacion de subproductos de degradacion
GC-Masas

Gas [CO,] y [Hexano] Hexano, hexanal y ac. hexanoico

*Determinacion de CT y CI en lixiviados
*Determinacion de carbonatos y material
MEB: Microscopia electrénica de barrido biodegradable en biomasa

CE: Capacidad de eliminacion del biofiltro
EBRT: Tiempo de residencia del lecho vacio

Figura A.1. Diagrama de flujo de la primera parte de experimentos realizados.
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¢=-» Cajas Petri con antibacteriales y vapores
2 eeedt de hexano

)

Identificacion por
Micro y macromorfologias
I

v
Cladosporium sp. | | Fusarium sp. |'

v

Experimentos preliminares
en columnas, 25 dias

!

Gas [CO,] y [Hexano]
Biomsa (TGA) y Lowry

Y

L Pruebas de consumo de hexano
Creciendo los hongos en fuentes alternas de nutrientes

Aislamiento de cepas fingicas |

Ij

Cinéticas de hexano en medio s6lido
Perlita con hongos crecidos por 30 dias

Seleccion de solvente
*Pruebas de toxicidad y biodegradabilidad de solventes
*Determinacion del coeficiente de particion hexano-solventes

Biofiltro fingico
E3, pH4, opero por 110 dias

Pruebas dindmicas con pentano
121 horas
Efecto de la Carga sobre la CE

MEB: Microscopia electronica de barrido
CE: Capacidad de eliminacion del biofiltro
TGA: Analisis termogravimétrico

|

y

Reactor de particion de 2 fases (TPPBs) Biofiltro 2 fases
*Aceite de silicona/medio mineral (1:9) Fusarium-aceite de silicona
*Reactor control (sin aceite) 45 dias de operacién

tiempo de operacion 12 dias c/u

|S olo (*) Solo (-)

|

*(-)Gas [Hexano]
-Liquido[Hexano]
-Gas [CO,]

-Biomasa TGA
-Observacion por microscopia MEB
*Biomasa Lowry
* (-)Efecto de la Carga sobre la CE

Figura A.2. Diagrama de flujo de la segunda parte de experimentos realizados.
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Anexo B. Calculos y curvas de calibracion

Para cuantificar el hexano, pentano y el CO, se realizaron curvas de calibracion.
A un bulbo de 580 mL se inyectaron de 0-2 uL 6 de 2-10 uL del compuesto a medir,
posteriormente se deja equilibrar el bulbo con la sustancia en un cuarto a temperatura
de 30°C durante 15 min. Enseguida se toman muestras de 100 y 200 uL del espacio
vacio (headspace) y se inyectan al cromatografo. Los datos de area bajo la curva
determinados en el cromatografo y concentracion conocida afiadida en el bulbo se

ajustaron por medio de una linea recta.

Anexo B.1. Curva de calibracion hexano

Concentracion de hexano
[g.m?]

T T T T T T T T T T T T
0 30000 60000 90000 120000 150000 180000
Area

Figura B.1. Curva de calibracién de hexano (GC). y=0.010+5.775x10°X. R?>=0.999.

136




Anexos

Anexo B.2. Curva de calibraciéon pentano

Concentracion de pentano
3
[gm’]

T T T T T T T T
0 50000 100000 150000 200000
Ar ca

Figura B.2. Curva de calibracién de pentano (GC). y=0.152+4.686x10°X. R?>=0.999.
Anexo B.3. Curva de calibracion para diéxido de carbono

El analizador infrarrojo (3400 analizador de gas; Instrumentos analiticos
California, USA) no dispersivo contiene una bomba la cual introduce la muestra a la
celda de medicién. Un rayo de energia infrarroja pasa a través de la celda de muestreo
y es selectivamente atenuado por la cantidad de CO, presente en la muestra. El resto
de la energia no absorbida pasa entonces hacia una camara que contiene un detector
de microflujos con capacidad para medir la concentraciéon de CO, basandose en la
absorcion infrarroja. El tiempo de respuesta es aproximadamente de 10 segundos y la
velocidad de bombeo de la muestra de 1 L.min™". La cantidad de diéxido de carbono

producido se calcula por la siguiente ecuacion:

— P XPM
COz[g.m_B.h_1]= (pmeO2sal p[;mCOi;vn]I;?Talme Cco2 (B1 )

reactor

El equipo se calibra (cada semana) mediante el suministro de una corriente de

nitrégeno a “zero” y con un estandar de CO, de 2000 ppm a una lectura de 100%.
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Anexo B.4. Curva de calibracion para Cly COT

El Carbono inorganico y Carbono organico total, se cuantificaron mediante un
analizador de carbono total (TOC-5000A, Shimadzu). El equipo analiza por separado el
contenido de carbono total (CT) y el carbono inorganico (Cl). El contenido de carbono
organico se obtiene mediante la diferencia entre estas dos mediciones. La muestra en la
que se analiza el CT, es acarreada por un flujo de aire extrapuro (150 mL.min™") a una
camara de combustion que opera a 680°C, aqui la muestra es oxidada a CO;, y
transportada a un recipiente de reaccion de carbono inorganico. Posteriormente es
enfriado, secado, pasado por un depurador de halégenos y finalmente analizado
mediante un detector de infrarrojo. El area del CO, detectado es proporcional a la
concentracion de carbono en la muestra. La muestra en la que se cuantifica el Cl, pasa
al recipiente de reaccioén de carbono inorganico, donde sélo el componente inorganico
es transformado a CO,, este es detectado por el analizador de infrarrojo. EI CO,
detectado es convertido a un pico cuya area es proporcional a la concentracion de
carbono en la muestra. Se requiere la construccién de dos curvas de calibraciéon, una
para el carbono total y otra para el inorganico. La de Cl se hizo a partir de una solucién
de 1000 ppm de bicarbonato y carbonato de sodio, mientras que la de CT (1000 ppm),
se hizo con biftalato de sodio (Shimadzu Co.). El analizador genera la regresioén lineal

para cada curva de calibracion.
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25000 ]

20000

15000 4

Area

10000 — [ ]

5000

T T T T T T T T T T
0 100 200 300 400 500
Concentracion de CI

(M8, oL ]

Figura B.3. Curva de calibracién para la medicion de Carbono organico total. Y=-
933.33+50X. R?>=0.993.

Anexo B.5. Calculos para la produccion de CO, y consumo de O,

Se utilizé un estandar de composicion: CO;, 9.98%; Oz, 21% y N», 69.02% (el N,
funciona como estandar interno). Se inyectdé un volumen de 250 pL del estandar varias
veces en el cromatégrafo de gases de conductividad térmica. Las areas de oxigeno Aoy,
de nitrogeno Az, de didxido de carbono, Aco, y del aire, A, Se relacionaron de acuerdo
con las siguientes expresiones, para calcular los porcentajes de CO, y oxigeno en las

muestras.

A A, (4, +4
%0, = Aoz %CO, = A“’z A2 + 45, (B.2)

N, N, Aaire

Los valores de 80.05 y 75.34 fueron obtenidos de la calibracién. Los porcentajes
obtenidos con estas relaciones fueron convertidos a concentracién (g.m™) utilizando la

ley de gases ideales.
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Anexo B.6. Curvas de calibracion para subproductos

35000

30000
25000 +

20000 o

Area

15000
10000

50004 .-~

. . — .
1.0 15 2.0 25 3.0 35 4.0 45
Concentracion
-3
[g.m7]

Figura B.4. Curva de calibracién hexanol (m) y=162+2615.2X, R?>=0.996; hexanal (s),
R?=0.989 y=1378+571.8X; acido hexanoico (A ),r’=0.982 y=-1820.5+7624.3X.

Anexo B.7. Modelo Gompertz

El modelo sigmoidal Gompertz es utilizado en biologia, botanica, zoologia y
ecologia para describir el crecimiento de plantas, arboles, microorganismos, animales y
seres humanos cuyo comportamiento se caracteriza por curvas en forma en "S", es
decir, que incrementan su tasa de cambio monétonamente a partir de un punto fijo hasta
alcanzar un punto de inflexion después del cual la tasa de cambio decrece hasta
aproximarse asintéticamente a un valor final. Otra caracteristica es que no son

simétricas con respecto a su punto de inflexion (Ratkowsky, 1983).
Sc=A.e B (B.3)

Donde, Sc y t son las variables y A, B y K son los parametros del modelo.

Si obtenemos la derivada de la ec. B.3:
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A-B-K-e?" e (B.4)

Si despejamos de la ec.B.3 el término —Be™ obtenemos:

ki _ 1. S¢
—B-e —ln(A] (B.5)

Por lo tanto la tasa de cambio de Sc puede ser expresada como:

dSe = Sc-K-ln(Scj (B.6)
dt A
La segunda derivada de la ec.B.3 seria:
2
d ‘SC =—AB-K> e ™" 4 4B K e e = —K@JFB-KE’K’ dse (B.7)
dt dt dt
2
5 K141 Scj dse (B.8)
dt A)) dt
En el punto de inflexion dSc/dt es cero y por lo tanto Sc se expresa por:
Sc=e"-4 (B.9)

Si evaluamos la ec.B.6 por medio de la ec.B.8 obtenemos la maxima tasa de consumo

(produccion):

_dse _ AK€ 0368 4K (B.10)
dt Semeloa e

max

En este estudio se utiliza como una herramienta matematica el modelo Gompertz
para ajustar los datos experimentales de la produccion de CO, y el consumo de
substrato (hexano o pentano) a fin de obtener los parametros del modelo A y K. Los
cudles permitiran predecir las velocidades de consumo de hexano o produccién maxima
de CO..

En la ec. B.3., t: es el tiempo, Sc: es la concentracion de substrato consumida

(g.m™), la cudl esta dada por la diferencia de concentraciones entre el t=0 y t=t. A es la
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maxima concentracion consumida o producida, cuando t—a. el valor de A es igual a la
concentracion inicial de substrato (g.m™®) o la concentracién final de CO,. B: es un
parametro asociado a las condiciones iniciales (adimensional). El parametro K (h™) es
la tasa de consumo de substrato. V.« €s la tasa maxima de consumo de substrato o de
produccion de CO.. El ajuste matematico por medio de este modelo se realizé utilizando
el programa computacional Origin v7.

Anexo B.8. Isotermas de adsorcidon de hexano sobre perlita

2.0

Capacidad de adsorcién de hexano sobre perlita

Concentracién de hexano en el equilibrio
[g.m"]

Figura B.5. Isotermas de adsorcién de hexano sobre perlita hUmeda () y seca (m).
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Anexo B.9. Parametros del modelo de Gompertz y porcentaje de mineralizacion

para las cinéticas de los hongos crecidos con fuentes alternas de nutrientes.

Tabla B.9.1 Parametros del modelo de Gompertz para Cladosporium y Fusarium solani,

crecidos en fuentes alternas de nutrientes.

A B K Vmax Minera-
Experimento am-n" | lizacion,
(%)
Cladosporium Glicerol 16.77 46.10 0.02 0.154 84.5
E. Malta 25.08 [93.56 |0.01 0.120 |99.7
Cladosporium E. Levadura 2.69 17.34 0.06 0.064 --
Sp. YNB 2.51 101.63 | 0.19 | 0.018 |84.9
Glucosa 1.08 22.76 0.06 0.024 --
Fusarium Glicerol 1.95 0.964 3.31 2.50 --
E. Malta 19.27 |58.19 | 0.02 0.137 | 91.7
Fusarium E. Levadura 1.39 0692 |4.14 |2120 |-
solani. YNB 4.63 117.28 | 0.01 0.016 77.2
Glucosa 0.90 1.24 239 | 0.791 -

*Porcentajes calculados asumiendo mineralizacion completa de hexano y restando la

respiracion endégena.(--) Mineralizacion mayor al 100%.
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Anexo B.10. Graficas obtenidas para los experimentos de toxicidad,

biodegradabilidad y pruebas de particiéon de los solventes utilizados.

150000

125000

100000

75000 —

50000 —

25000 —

Concentracion de hexano en fase gas, g.m'3

o7 7T T T T
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800

Concentracién de hexano en fase organica, g.m'3

Figura B.6. Curvas de los experimentos para obtener el coeficiente de particion de
hexano en fases organicas m;* (C;/C}®). Para aceite de silicona 0.0034 (m);

tetradecano 0.0024 (e); hexadecano 0.0047 (A); undecano 0.0041 (V); dietil-sebacato
0.0119 (*); undecanona 0.0061 (o); dodecano 0.0086 (o).
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By

Produccién de COZ, %

/O/ ]
0O u} u}
T T T T T T T T T T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700
tiempo, h

Figura B.7. Pruebas de biodegradabilidad y toxicidad. Aceite de silicona (m); Solucién
A+ aceite de silicona (e); hexadecano (A); solucion A+hexadecano (V); tetradecano
(«);Solucion A+ tetradecano (»); Respiracion enddégena (o); undecano (o); Solucién
A+undecano (A); Solucién A+dietilsebacato (V); dietil-sebacato (+); Solucién

A+undecanona (x); undecanona (-); Solucion A+dodecanol (--); decanol ( 1).
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Anexo B.11. Analisis cuantitativo de la biomasa por analisis termogravimétrico

110

100—-
90—-
80—-
70
60—-

% Peso

50 1
3.0 mg perdidas/g perlita seca Perlita sola

40

30_- 187 mg biomasa/g peritaseca  Muestra E2

»
i organico y compuestos volatiles

0 100 200 300 400 500 600

Temperatura, °C

Figura B.8. Perdidas del contenido organico para muestras de perlita sola y muestra del

biofiltro E2.
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