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1. Resumen

En este trabajo se aborda la remocién biolégica de nitrégeno en una de las
corrientes intermedias de destilados del petroleo, el gasoéleo. La importancia de la
remocion de los compuestos nitrogenados de los combustibles radica en que el nitrégeno
junto con el azufre se liberan a la atmdésfera en forma de 6xidos de nitrégeno y azufre,
durante la combustion de la gasolina y diesel, generando el problema de lluvia acida. Con
el fin de disminuir este problema ambiental, legislaciones cada vez mas estrictas regulan
el contenido de azufre en dichos combustibles, lo cual ha forzado a buscar nuevas
tecnologias o mejorar las existentes con el fin de cumplir con tales estandares. Dentro de
la industria de la refinaciobn del petréleo, se ha demostrado que los compuestos
nitrogenados inhiben a los catalizadores usados en el proceso de hidrodesulfuracion,

disminuyendo con esto su eficiencia y su vida media.

En especifico en este trabajo se estudia la remocién del carbazol con una cepa de
Pseudomonas sp. en dos sistemas en continuo: a) Un reactor de mezcla completa con

una membrana integrada y b) Un reactor con biomasa inmovilizada.

El primero es un reactor de membrana donde el catalizador se encuentra en
contacto directo con el gaséleo en una mezcla total, el volumen del sistema fue de 200
mL. En este arreglo se probaron dos membranas una de polietiieno de alta densidad
(HDPE) y otra de teflon (PTFE), el uso de estas membranas es para la recuperacion del
producto libre de agua. Globalmente en estos sistemas se observo una eficiencia de
eliminacion del carbazol entre el 70 y 100 % para cargas que fueron desde 26 hasta 96
mg/L dia de carbazol presente en la alimentacién de gasoéleo y tiempos de residencia
entre 6.25 y 1.74 dias. El tiempo que estuvo operando el reactor fue de 4 meses, tiempo

en el cual se mantuvo la actividad de la biomasa.

El segundo sistema utilizado fue un reactor de biomasa inmovilizada en fibra de
nylon y sumergida en una fase acuosa, el gaséleo pasa a través de este lecho por medio
de una recirculacion continua y la recuperacion del producto se obtiene por
desbordamiento de la corriente tratada.. En este caso, el volumen de operacion fue de
370 mL. Este biorreactor se mantuvo en operacion por 8 meses, tiempo en el cual. la
actividad se mantuvo constante y la eficiencia de eliminacion de carbazol estuvo entre 60
y 100 % para cargas entre 55.25 y 17.68 mg/L dia de carbazol en la corriente alimentada
de gasoleo con tiempos de residencia entre 2.96 y 9.25 dias.
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2. Introduccién

La industria del petr6leo es uno de los principales motores que mueven la
economia mundial desde principios de siglo. La importancia del petroleo es tal que su
demanda se ha incrementado exponencialmente con el crecimiento de la poblacion. La
produccién de petréleo a nivel mundial se estima alrededor de 20 mil millones de barriles
por afo, lo cual representa una fuente importante de ingresos monetarios especialmente
para los principales productores de petréleo. Esta industria presenta grandes retos tanto
en la produccion como en el procesamiento de tales cantidades de crudo, para la
obtencion de la amplia gama de derivados requeridos en la actualidad. Entre los retos
mAas importantes estan la obtencion y procesamiento de crudos cada vez mas pesados y
el cumplimiento de las especificaciones para azufre en los combustibles, requeridos por

las recientes normatividades ambientales.

A pesar de las limitaciones o problemas encontrados en la industria petrolera se
han observado avances significativos en uno de los procesos mas importantes: la

refinacion.

Entre los productos de mayor demanda a nivel industrial estdn los combustibles
fésiles, como la gasolina. Sin embargo, asi como se incrementa la necesidad de este
combustible, también aumenta la complejidad en los procesos de refinacion para
obtenerla ya que cada vez se deben procesar mayores cantidades de crudos pesados.
Tal es el caso de paises como México, la produccién total de crudo no ha empezado a
disminuir, si no al contrario se ha incrementado en las Ultimas décadas, aunque en
algunas regiones y campos ya esté en franco decline. Tales son los casos de la Region
Marina Suroeste y la Region Sur, cuyas producciones estan disminuyendo desde
1997(PEMEX, 2005).

La calidad del crudo extraido se ha venido deteriorando en los ultimos afios,
debido a las altas concentraciones de asfaltenos, azufre, nitrégeno y metales que

contiene el crudo, ademas de cenizas y residuos de carbén (PEMEX, 2005).


http://www.pemex.com/

Tabla 1. Comparacién del Petréleo Crudo Maya con el Petréleo Pesado Estandar

Petréleo
Propiedades Maya pesado pesado
estandar
Analisis elemental (% peso) (% peso)
Carbono 84.7 86.68
Hidroégeno 104 11.3
Nitrégeno 0.4 0.35
Sulfuros 3.8 1.0
Contenido de cenizas 0.05 0.043
Contenido de
] 15 4.69
asfaltenos
Viscosidad
376 112
(SSF 50 °C)
Grado API 11.5 14.7

Este deterioro de la calidad en la produccion también ha influido en la composicion
de la mezcla mexicana de exportacion. Como el crudo pesado se cotiza por debajo del
crudo ligero en los mercados es necesario encontrar procesos alternos o complementarios

a los ya conocidos para el tratamiento del crudo pesado para aumentar su calidad.

El petrdleo representa cerca de 10 % del valor de las exportaciones y un
porcentaje muy alto de los ingresos presupuestarios del gobierno federal (15%), y
constituye cerca del 84% de la energia de uso final. (Secretaria de Energia, 2000).

Dado el compromiso asumido por los paises industrializados en la cumbre de
Kioto, y el condicionamiento del senado norteamericano, asi como la creciente
responsabilidad en las emisiones de gases invernadero por parte de paises en vias de
desarrollo (entre ellos México), existe la posibilidad de que en algin momento nuestro

pais tenga que asumir algun tipo de compromiso respecto al cambio climatico.

En México, la industria petrolera en su conjunto ha tenido impacto negativo en
materia ambiental. Por la amplia gama de productos derivados del petréleo, no ha sido
posible evaluar cuantitativamente la contaminacién involucrada a lo largo de las diferentes
etapas de obtencion y procesamiento que van desde la fase de explotacién hasta la

obtencion de los petroquimicos.



La preocupacion por los efectos climaticos ocasionados por la emision de
contaminantes a la atmosfera ha hecho necesaria la produccidon de combustibles mas
limpios, como una medida para contrarrestar dichos efectos. Estos combustibles deben
seguir una normatividad especifica para cada pais o region, siendo el contenido de azufre
uno de los principales compuestos regulados. La legislacién ambiental vigente en nuestro
pais, la norma NOM-086-ECOL-1994, establece concentraciones maximas permisibles
para el contenido de azufre de 500 ppm en diesel, 1000 ppm en gasolina y 3000 ppm en
turbosina. Dado que la reduccion del contenido de azufre en los combustibles es una
medida a adoptarse a nivel mundial, se esta trabajando sobre un anteproyecto para la
modificacion de la norma mexicana para actualizar dichos limites maximos. De ser
aprobada la propuesta de actualizacién, se esperaria que para el afio en curso se
produjera gasolina con 30 ppm de azufre promedio (80 ppm de azufre maximo). Para el
caso de diesel, se tendria que estar produciendo con 300 ppm de azufre maximo para el
2006 y con 15 ppm de azufre para el 2008 (SEMARNAT-SENER, 2003).

A pesar de que se hizo obligatoria durante el afio pasado la produccion de
combustibles con 50 ppm de azufre, y de 10 ppm de azufre en gasolina para el 2009, en
25 paises europeos, varios de ellos empezaron a introducir combustibles con 50 ppm de
azufre, e incluso hasta con 10 ppm de azufre, desde el 2001. Para el 2002, Finlandia,
Alemania, Suecia y el Reino Unido ya habian cambiado sus procesos de refinacion para
producir este tipo de combustibles. En el mismo afio, Holanda y Luxemburgo empezaron a
vender gasolina con 50 ppm de azufre, mientras que Irlanda y Austria vendian gasolina
con 10 ppm de azufre; Suecia era el Unico pais vendiendo diesel libre de azufre
(<10 ppm). Para el 2003, el mercado de Alemania habia alcanzado el 100% en la
comercializacion de gasolina y diesel con 10 ppm de azufre. Estos logros se dieron
gracias a la aplicacion de una politica de incentivos fiscales en dicha regién. En el 2004 se
estimé que todos los miembros de la Union Europea estarian en vias de cumplir con los

requerimientos de bajo contenido de azufre para el 2005 (Dixon-Decleve, 2004).

La Agencia de Proteccion Ambiental en Estados Unidos (US EPA) establecid, a
inicios del 2000, regulaciones més estrictas para reducir el contenido de azufre en
gasolina de 350 ppm peso a 30 ppm peso y en diesel de 500 ppm peso a 15 ppm peso,
para entrar en vigencia en el 2006 (Song, 2003).

Como podemos ver la disminucion de la calidad del crudo y las reformas a las

leyes ambientales, que cada vez se hacen mas estrictas, hace que la industria del



petréleo esté en constante busqueda de nuevas tecnologias alternas para el tratamiento
del crudo, ya que se quiere reducir los niveles de azufre y nitrégeno en los combustibles,
gue se exigen sean mas bajos. Por eso el estudio de catalizadores biolégicos para la
remocion de nitrégeno en los procesos posteriores a la destilacion fraccionada, para
obtener productos de mayor calidad, con una contaminacion minima por los procesos

involucrados en la industria petrolera y su posible incorporacion a los procesos existentes.

3. Antecedentes

3.1. Proceso de refinacion.

El procesamiento de crudo pesado ha presentado un gran reto para la industria
petrolera, principalmente en los tiempos actuales, debido a que se deben cumplir con
regulaciones ambientales mas estrictas. La obtencion de productos de uso comun para
las actividades cotidianas, como los mostrados en la Tabla 2, se logra mediante la
refinacién del crudo. Estos procesos involucran varias operaciones térmicas y cataliticas

para convertir las fracciones pesadas a moléculas de menor peso molecular.

Tabla 2. Fracciones de crudo obtenidas en el proceso de refinacion y sus temperaturas de

ebullicion.
Fraccién T (°C) Uso
Gasolina Ligera 32-104 Gasolina
Nafta 82 -204 Se reformula para gasolina
Keroseno 165 - 282 Se reformula para gasolina
Gasoleo ligero (GOL) 215 - 337 Diesel
Gasoleo pesado (GOP) 320 - 426 Corriente para craqueo
Gasoéleo de vacio 398 - 565 catalitico o hidrocraqueo
Residuos 565 + Asfalto o corriente para hidrocraqueo

La destilacion es el proceso primario de refinacion donde se vaporizan las
fracciones mas ligeras (butano, gasolina, keroseno) con un alto grado de pureza,
separandose de las fracciones mas pesadas como los gasoleos. Las corrientes
intermedias y de fondo de la destilacion primaria pasan al "craqueo"”. En este proceso se
fraccionan las moléculas mas pesadas en otras mas ligeras aplicando calor, vacio o por

via catalitica (Gray, 1994).

El craqueo catalitico involucra la utilizacion de un catalizador en forma de polvo

fino. El hidrocraqueo utiliza la adicién de hidrégeno para producir compuestos con razones
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de H/C menores, como la gasolina. El craqueo térmico utiliza temperaturas entre 400 —
500°C y presiones entre 6 y 70 atm (Gray, 1994).

Las primeras reacciones de conversion de los residuos atmosféricos o de vacio a
productos destilables se realizan en el mejoramiento primario, el cual involucra los
tratamientos térmicos de reduccién de viscosidad (visbraking) y el craqueo catalitico
(FCC). Posteriormente se lleva a cabo el hidrotratamiento, donde se incluyen las
operaciones de hidrodesulfuracion (HDS), hidrodesnitrogenacion (HDN) e
hidrodesmetalizacion (HDM). Este proceso se lleva a cabo a condiciones de operacion de

presion y temperatura altas, 340 - 425 °C y 20 — 70 kg/cm?, respectivamente (Gray, 1994).

El hidrotratamiento tiene la finalidad de eliminar compuestos azufrados vy
nitrogenados, asi como algunos metales de los destilados para su procesamiento
posterior, a fin de cumplir con las especificaciones de calidad de un producto o para
utilizarlas como corriente de alimentaciébn en otra etapa de la refinacion. De las
operaciones involucradas, la HDN es el proceso mas dificil de realizar: los compuestos
nitrogenados que migran a los destilados no se transforman facilmente (Bressler y Gray,
2002). El tratamiento de los heterociclicos nitrogenados a amonio e hidrocarburos
consume mas hidrégeno por mol del heterodtomo que la desulfuracién, y por ello es la
reaccion mas cara comercialmente. La tecnologia actual para la remocién del nitrdgeno se
basa principalmente en HDN con catalizadores Ni/Mo sobre y-alimina (Bressler y Gray,
2002).

Estos procesos de refinacion del petrdleo se han hecho cada vez mas dificiles
debido a la presencia de compuestos dificiles de remover mediante los métodos
tradicionales que usa esta industria, por ello surge la necesidad de buscar alternativas,

gue complementen estos procesos, tal es el caso de la biotecnologia.
3.2. Biotecnologia en la industria del petréleo

La biotecnologia se ha consolidado en los ultimos afios como el conjunto de
tecnologias encaminadas a la produccion de bienes y servicios mediante la utilizacion de

sistemas bioldgicos o sus productos.

Las principales fuerzas que impulsan actualmente la industria petrolera en el
mundo son: la creciente demanda de combustibles; la necesidad de procesar crudo

pesado; el desarrollo de productos con mayor valor agregado; el dafio econémico y en



infraestructura causado por la corrosién; la busqueda de un mayor nivel de rentabilidad; el
cumplimiento de una reglamentacién cada vez mas exigente, y la necesidad de producir

combustibles mas limpios.

Recientemente, la industria petrolera se ha interesado en los procesos
biotecnoldgicos no solo para tratar los efluentes y sitios contaminados que genera, sino
como una serie de tecnologias alternativas en las areas de exploracion, produccion,

refinacion y petroquimica.

En el area de explotaciébn de petrdleo el uso de tecnologias que involucran
compuestos quimicos, polimeros o microorganismos ha encontrado nichos econémicos
que crecen conforme la tecnologia avanza (Moritis, 1999). Los procesos bioldgicos de
recuperacion mejorada involucran el uso de microorganismos nativos de los yacimientos
con caracteristicas especiales para producir metabolitos especificos, que favorecen la
liberacion del petroleo del yacimiento. Los mecanismos a través de los cuales tiene lugar
la liberacion y recuperacion son demasiado complejos y se involucran multiples procesos

bioguimicos.

A continuacion se presentan algunas de las &reas potenciales donde la

biotecnologia podria o tiene un impacto en la aplicacion en la industria del petréleo.

3.2.1. Biorrefinacion

La biorrefinacion tiene como objetivo la transformacién del petréleo y del gas
natural por medio de biotecnologias para darles un valor agregado que permita un
desarrollo sostenido, sustentable y respetuoso del medio ambiente. La biorrefinacién se
encarga de cubrir diversas necesidades que la refinacion tradicional no puede llevar a

cabo, debido a los altos costos de inversion y operacion.

Los compuestos organoazufrados, nitrogenados y los metales representan los
constituyentes del petrdleo que contribuyen mayormente a la contaminacién ambiental. En
consecuencia, diversas investigaciones que utilizan biotecnologias se han dirigido a la
reduccion del contenido de estos compuestos en los combustibles. De esta forma, se han
identificado varias cepas que eliminan selectivamente los atomos de azufre (Ohshiro,
1999) y nitrogeno (Kilbane, 2000) en un 73 y 68%, respectivamente. También se ha
patentado un proceso para eliminar los metales presentes en combustibles (vanadio y

niquel) por medio de biocatalisis (Xu, 1998). Por otro lado en la industria petrolera, la



valoracion de los residuos de destilacion y de crudo pesado presenta un gran problema

debido a la presencia de asfaltenos.

3.2.2. Biopetroquimica

La biopetroquimica tiene como objetivo la transformacién de gas natural (GLP),
destilados y aceites residuales de refineria por medio de biotecnologias limpias. Los
procesos biol6gicos permiten la obtencion de unidades estructurales y bajos

requerimientos energéticos.

El petrdleo es fuente de energia y de unidades estructurales para la elaboracion de
materiales (petroquimicos) de mayor valor agregado. Recientemente se ha planteado la
relevancia del petr6leo como fuente de petroquimicos, en lugar de fuente de energia
(Monticello, 2000). Ejemplo de ello es la produccion de agentes emulsificantes a partir de
los productos de degradacion de la biodesulfuracion de combustibles fosiles (Lange,
1999); la produccion mediante biocatalizadores (lipasas) de monémeros acrilicos, que son
unidades estructurales muy versétiles (Athawale, 2000). De igual manera, se han
identificado biocatalizadores que permiten reacciones de oxidacion, hidroxilacion,
epoxidacién, alquilacién y polimerizacion. La biocorrosion es uno de los principales
problemas durante la produccion de petréleo y gas. Es causada por el deterioro y

degradacién de materiales en las instalaciones y lineas de produccion.

3.3. Biodesnitrogenacion (BDN)

Debido a su origen biolégico, el petréleo preserva no solamente el carbono y el
hidrogeno de la biomasa original en forma de los hidrocarburos, sino también otros
elementos, como el azufre y el nitrégeno e inclusive una variedad de metales de

transicién, como hierro, vanadio, niquel, etc.

El azufre y el nitrdgeno se encuentran incorporados como heterodtomos en una
variedad de compuestos, pudiendo representar alrededor del 5% de la masa en algunos
depdésitos. Al quemarse como combustible, el azufre contenido en el diesel se convierte en
oxidos de azufre que se liberan a la atmoésfera. En presencia de agua, los Oxidos
gaseosos se convierten en acidos, que se disuelven y se precipitan junto con el agua de
lluvia. Este proceso se conoce como lluvia acida y es frecuente en las ciudades con gran

carga vehicular.



Por otra parte las normas que cada vez se hacen mas estrictas, ha ocasionado
gue se hagan esfuerzos para disminuir la cantidad de compuestos que producen la lluvia
acida. La implementacion de estas normas requiri6 que se desarrollaran una serie de
métodos para la depuracion del azufre en las fracciones dedicadas a combustibles. El
mas comun de estos métodos es la hidrodesulfuraciéon catalitica, que consiste en la
conversion del azufre organico en sulfuro de hidrogeno usando altas temperaturas y

presiones de hidrogeno molecular.

El elevado costo de la hidrodesulfuracion catalitica, debido principalmente al alto
consumo de hidrégeno y al envenenamiento de los catalizadores por metales pesados,
aunado a una limitacidn intrinseca de reducir los niveles de azufre por debajo de 500 ppm,
muy por arriba de las 15 ppm requeridas por la norma, ha ocasionado que se busquen

nuevas alternativas.

El azufre es un elemento esencial para la vida. Aunque el azufre inorganico es la
fuente predilecta de azufre para la mayor parte de los microorganismos, en su ausencia,
una variedad de compuestos organoazufrados pueden ser metabolizados para proveer el
indispensable elemento. Este hecho es el principio basico de uno de las més interesantes

aplicaciones de la microbiologia en la industria del petrdleo, la biodesulfuracién.

Por otro lado, los compuestos nitrogenados se han identificado como una fuente
de inhibicion de los procesos de hidrotratamiento, tanto para la eliminacién de azufrados
como para la remocién de nitrogenados (Laredo et al., 2004). Particularmente el carbazol
gue es un inhibidor potente de la desulfuracién debido a que reacciona con el sitio 4cido
de los catalizadores en la hidrodesulfuracién (HDS), reduciendo el nimero de sitios
activos para la eliminacion del azufre (Riddle et al., 2003)

Mediante el uso de la cromatografia de gases se han logrado identificar los tipos
de compuestos nitrogenados que existen mayormente en corrientes de gasoleo y éstos
son: carbazol, indol y derivados de indoles. La proporcidén en que se encuentran estos
compuestos son 1/.75/2.5, quinolinas/indoles/carbazoles, respectivamente (Laredo et al.,
2002).

En el caso de remocién de compuestos organoazufrados existen varios cultivos
bacterianos con la habilidad de remover selectivamente el azufre de compuestos como el
dibenzotiofeno, los cuales han sido descritos al igual que sus rutas bioquimicas en

diferentes fuentes bibliogréficas. Se ha demostrado incluso la remocién selectiva del
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azufre de corrientes de petréleo o sus derivados manteniendo el valor cal6rico de los
mismos mediante la biodesulfuracién. Sin embargo la informacién sobre rutas biolégicas
similares para la remocion selectiva de enlaces carbono-nitrdgeno es escasa. A pesar de
ello, esto no ha representado limitantes para generar alternativas al proceso de
desnitrogenacion. Se han manipulado y modificado varias especies microbianas para la
degradacion de compuestos nitrogenados orgénicos, derivados del petréleo. De la década
anterior a la fecha se han patentado algunos microorganismos modificados genéticamente

para desnitrogenacion de compuestos modelo, como el carbazol o la quinolina.

Una de esas patentes es la estadounidense # 6,541,240 (Kilbane et al., 1999), en
ella se encuentra descrita a la cepa Pseudomonas ayucida, que cuenta con actividad de
desnitrogenacion, estas cepas se utilizaron con el fin de obtener cultivos capaces de
utilizar quinolina como fuente de nitrégeno, y bajo condiciones de operacion similares a

las encontradas en los procesos industriales.

Otra de estas patentes es la # 20040110258 (Kayser et al., 2004) en la cual utilizan
un cultivo bacteriano con la cepa del género Sphingomonas (ATCC N° BAA-487), la cual
es capaz de metabolizar al carbazol de los hidrocarburos, ya que rompe selectivamente
los enlaces C-N, y deja sin modificacion los enlaces C-C, y se reporta la reduccion de la

concentracion de carbazol hasta un 95%.

Otra de las especies con las que se ha trabajado es Pseudomonas sp. que se
conoce que degrada carbazol, esto a partir de un aislamiento que se hizo en un suelo
contaminado con hidrocarburos, ahora se sabe que esta bacteria utiliza al carbazol como
fuente de carbono, nitrégeno y energia, en experimentos realizados con 14C-carbazol
(carbazol marcado), se encontrd que después de 3 dias de incubacion el 43% de carbono
fue recuperado como **CO, (Gieg et al., 1996). El producto de su metabolismo es una

mezcla de acidos, de los cuales cuatro son los caracteristicos:

¢ Indol-3-&cido acético
o 5-(2-aminofenil)-5-4cido oxopentanoico
¢ 5-(2-aminofenil)-5-oxopenta-3-acido enoico

¢ 6-(2-aminofenil)-2-hidroxi-6-oxohexa-2,4-acido dienoico

Por otro lado se sabe que, uno de los componentes encontrados en suelos
contaminados, es la quinolina, este compuesto ha sido objeto de estudio para su

eliminacion por los problemas mencionados anteriormente, sin embargo existe también en
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buena medida carbazol, como parte de los compuestos nitrogenados, en donde algunos
autores resultados obtenidos acerca de la biodegradacién de carbazol. En uno de ellos se
utilizaron cuatro cepas diferentes obteniéndose que algunas sélo utilizan el carbazol como
fuente de carbono y otras como fuente de nitrogeno. Se utilizé carbazol marcado y se
inoculd con especies de Xanthomonas, encontrandose una recuperacion del 45% como
14Cc0,, también se han propuesto rutas de este metabolismo, identificando al acido

antranilico y catecol como productos de dicho metabolismo (Gieg et al. 1996).

Aunque se conoce que las bacterias Pseudomonas, no son las Unicas que se han
encontrado que degraden carbazol, cuando se probaron cepas de este género con otros
sustratos, principalmente compuestos aromaticos y heterociclicos como: naftaleno,
fenantreno, benceno, se observdé que no habia crecimiento de la bacteria (Grieg et al.
1996).

Otro microorganismo estudiado es Ralstonia sp. que se aisl6 de suelos
contaminados con hidrocarburos, esto por la habilidad de mineralizar carbazol, en un
medio donde se tenia al carbazol como Unica fuente de carbono, después de 15 dias se
observé que el 80% del carbono recuperado se encontraba como moléculas de CO,, un
1% como carbazol que no habia sido degradado, y el resto se observé como productos de
su metabolismo, se separaron por medio de HPLC, y se reconocieron cuatro de ellos, que
son: &cido antranilico, indol-2-4cido carboxilico, indol-3-acido carboxilico, y 1(H)-4-
qguinolina. Estos resultados son muy parecidos con los obtenidos con Pseudomonas sp.
(Schneider et al. 2000).

Como en se vio en los trabajos citados anteriormente, la degradacion del carbazol
es conocida, pero en sistemas donde este compuesto esta presente en medios acuosos,
sin embargo en el proceso de refinacion del petrdleo, el carbazol se encuentra disuelto en
una fase orgénica. Existen pocos estudios que se han enfocado al estudio de degradacion
en presencia de fases organicas, en uno de ellos se vieron los efectos que tienen estos
compuestos sobre la actividad de las enzimas que realizan la transformacién del carbazol
por Pseudomonas sp (Li et al. 2004). En este trabajo se probaron diferentes solventes
como: tolueno, xileno, hexano, heptano, tetradecano, gasolina y diesel, encontrandose
gue después de una hora con la adicion de gasolina, diesel o tetradecano; el porcentaje
de carbazol en el medio era cercano al 20%, es decir, que no hubo degradacién, esto

indica la toxicidad de los solventes sobre los microorganismos, haciendo que se tome en
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cuenta en la eleccién del solvente a utilizar en el proceso de remocion del carbazol en los

diferentes procesos (Li et al. 2004), en este proyecto el gasoéleo es el solvente.

Para este caso se encontrd que los mejores disolventes que se pueden usar en la
degradaciéon del carbazol son tetradecano y gasolina o diesel, ya que su polaridad es
aceptada por esta bacteria, sin causar dafio a su estructura y funcionalidad (Li et al.,
2004).

Como antecedente directo de este proyecto se ha caracterizado una bacteria
Burkholderia sp. IMP5GC, que se aisl6 en el Instituto Mexicano del Petréleo (IMP), de una
muestra proveniente de Los Azufres, Michoacan, por su capacidad de degradar carbazol
en medio bifasico acuoso/organico la composicién del medio bifasico compuesto con
hexadecano y agua (10% a 70% v/v) se observl un buen porcentaje de degradacion del
carbazol, esto incrementa las expectativas del uso de este microorganismo en los

procesos de refinacion (Castorena et al., 2004).

Esta bacteria gram-negativa es mesofilica, crece a una temperatura éptima entre
30 °C a 40 °C, pero puede soportar temperaturas mayores a 70 °C y trabajar a un pH de 6
a 8, (Castorena et al., 2004).

Los antecedentes anteriormente mostrados solo han estudiado la eliminacion de
compuestos nitrogenados en sistemas cerrados por lotes, y ya que existen pocos reportes
de la aplicacion directa de la incorporacion de estos estudios a los procesos en la industria
petrolera, tales como el uso de biorreactores, se puede considerar un campo potencial de

investigacion.

3.4. Caracteristicas deseables que deben tener las poblaciones microbianas para la

eliminacién de compuestos nitrogenados en el gasdleo:

Para la utilizacion de los sistemas bioldgicos en los procesos del petréleo, es
deseable que los microorganismos cumplan con ciertas caracteristicas, dentro de las

cuales se pueden mencionar:

«Crecimiento rapido en un medio econémico de biomasa que desarrolle actividad
biocatalitica rapidamente inducible.

*Que no presente actividad ante sustratos diferentes a los de interés (selectividad).
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*Que sea un sistema genético manipulable para poder aislar los mutantes con la
ruta enzimatica truncada, para mantener la fraccion de carbono.

Estabilidad (con la utilizacién de células completas)

*Actividad en un sistema bifasico donde el sustrato esté en la fase organica (Ej.
petréleo) a una razon volumen/suspension celular alta.

*Tolerancia a la toxicidad de las corrientes de alimentacion o a los productos
biocataliticos.

*No patogenicidad.

*Proceso escalable.

*Requerimientos minimos de agua.

Todos estos requerimientos daran la pauta para la utilizaciébn de catalizadores

biolégicos.

3.5. Los Biorreactores en la industria petrolera.

Los resultados positivos que se obtienen de la utilizacion de tratamientos
biolégicos dependen en buena medida de la poblacién microbiana y la configuracion de
los reactores también es importante, por o que a continuacion se presenta una revision
sobre los tipos de reactores estudiados para la biotransformacion en la industria del
petréleo. De los reportes existentes en la literatura las configuraciones mas utilizadas son
de reactores tipo agitados, donde existen ambas fases acuosa y organica y forman una
emulsién, sin embargo la separacion de estas emulsiones pueden presentar serios

problemas, obteniendo bajas eficiencias en la recuperacién del producto.

Las investigaciones para lograr el mejoramiento de destilados de petréleo, llevadas
a cabo por diferentes empresas, compafiias o centros de investigaciébn avanzada, se han
enfocado principalmente a las transformaciones de desulfuracion biologica. Algunos

ejemplos los mencionan McFarland et al. (1998).

Un ejemplo es la comparfia ENCHIRA Biosystem Corporation (EBC) que se enfocé
en la desulfuracién de diesel, para tal caso se obtuvo un sistema que tiene la capacidad
de procesar 0.5 a 5 barriles de destilado por dia, a relaciones agua-petréleo de 1:10
hasta 1:0.2, con tiempos de residencia que van desde 0.2 a 40 h. El biocatalizador se
encontré6 formando una emulsion con la fase acuosa y la fase organica, dentro de un
tanque agitado (CSTR), posteriormente esta emulsion formada se separa por

centrifugacion con un hidrociclon desemulsificante, presentando bajos rendimientos en la
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recuperacion, mediante este sistema reportan una disminuciéon de azufre en diesel de
1900 a 570 ppm, 649 a 314 ppmy 294 a 79 ppm.

Otro caso es el Laboratorio Nacional Brookhaven (BNL) el cual desarrollé un
sistema para mejorar el crudo. Mediante la utilizacion de microorganismos tanto termaofilos
como extremofilos, lograron reducir la concentracion de azufre de 25-35%, y de
compuestos nitrogenados de 20-50%, asi como de metales traza de 20-50%, obteniendo
una recuperacion del 90%, incorporando la creacion de una emulsién con la fase acuosa,
orgénica y la bacteria, en un reactor agitado, la proporcién de agua-crudo utilizada es de
3:2, después esta emulsion separa mediante una centrifuga de sedimentacion, el tiempo

por lote reportado fue de 48 h/lote.

Dada la dificultad que presenta la separacion de la emulsion, en este tipo de
reactores, esta etapa representa un reto para su posible escalamiento a planta piloto o su
uso en la industria y estas dificultades presentadas propician la bausqueda de nuevas

configuraciones de reactores para minimizar estos obstaculos.

Tal es el caso de los reactores de dos fases particionadas, donde la fase organica
flota sobre la fase acuosa. En esta configuracion la fase organica estd disuelta en un
solvente no miscible en agua y biocompatible con las células, logrando que las bacterias
no interactden directamente con la fase organica, alin a grandes cantidades de esta fase.
Mediante este arreglo existe una alimentacion suficiente y la velocidad de alimentacion
esta ligada a la actividad celular, asi conforme aumenta el nimero de microorganismos,
aumenta la demanda por el sustrato y se satisface por la particion del compuesto que

tiende al equilibrio entre ambas fases (Daugulis, 2001).

Otra configuracion es el uso de reactores empacados en donde las células o
microorganismos se encuentren inmovilizados. En estos sistemas los microorganismos
pueden ser mas estables y su recuperacion para su reutilizacion puede ser mas facil, el
principio de estos tipos de reactores es el paso de la corriente a tratar a través del
empaque, este tipo de reactores son de gran utilidad cuando se tiene solo una
bioconversién ya que al aumentar el nimero de reacciones el nivel de complejidad
aumenta, tal es el caso de las mezclas de hidrocarburos del petréleo (McFarland et al.,
1998). Una limitacion de este tipo de sistemas es el mantener la actividad del catalizador,
ya que durante la transformacion puede desactivarse, lo cual implica que debe

mantenerse en una solucién acuosa. Algunas ventajas de estos reactores son: su posible
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utilizacién en continuo, ya que se evita la saturacion, tiene un bajo costo de operacion vy el

tamafo es menor comparado con uno agitado (McFarland et al., 1998).

Reactores de membrana y su posible utilizacion en la biodesnitrogenacién

Los reactores de membrana presentan la ventaja de no requerir aditivos para
recuperar el producto, pueden operar a temperaturas y presiones moderadas y reducen la
formacion de productos intermedios. La actividad del biocatalizador puede ser muy
eficiente y selectiva comparada con los catalizadores quimicos, ademas pueden presentar

tasas de reaccion mas altas (Giorno y Drioli, 2000).

En un panorama general, las membranas pueden tener textura densa o porosa y
pueden ser de origen natural o artificial. Se pueden clasificar como organicas (polimeros)
0 inorganicas (ceramica) (Hsieh, 1989); pueden ser mixtas, neutras o0 con carga
(intercambio de iones); su estructura puede ser homogénea o asimétrica. Estas
clasificaciones son arbitrarias y una membrana puede tener varias de las caracteristicas
mencionadas a la vez (Novelect, 1993). Las membranas poliméricas organicas han
servido para los fines de separacion de fases acuosa-organica. Estas pueden estar
constituidas por materiales celulésicos, como acetato de celulosa o poliestireno; otras
opciones pueden ser las poliamidas, los derivados acrilicos, el policarbonato o el

polipropileno (Novelect, 1993).

Las membranas inorganicas presentan propiedades interesantes como la
resistencia mecanica. Su estructura es a base de compuestos de carbono, aluminio,
alumino-silicatos o carburo de silicio y la superficie activa esta hecha a base de 6xidos
metalicos, de vidrio o de carbdn. La presentacion que se comercializa mas, de estas

membranas, es la tubular o multicanal (Novelect,1993; Hsieh, 1989).

Los biorreactores de membrana se pueden clasificar con base en su modo de
operacién. Por ejemplo, los de dos fases (organica-acuosa) pueden ser de membrana de
microfiltracion o de ultrafiltracion. Los reactores de ultrafiltracion se utilizan cuando el
sustrato tiene peso molecular mas alto que el del producto, y cuando tanto el sustrato
como el producto son solubles en el mismo disolvente. En este caso, si el tamafio de poro
de la membrana es apropiado el sustrato se puede transportar al biocatalizador
inmovilizado en o sobre la membrana, pero no puede pasar a través de ella, mientras el
producto pasa libremente a través de la misma, recuperando éste del otro lado de la

membrana. Si el sustrato y el producto tienen el mismo tamafio molecular, ambos
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atraviesan la membrana; por ello, es necesario asegurar que el sustrato llegue a el
catalizador, se transforme y que el producto atraviese la membrana (Giorno y Drioli,
2000). Los arreglos tanto de microfiltracion como de ultrafiltracion utilizados a nivel
industrial son del tipo tangencial. Este arreglo consiste en la circulacion del fluido de forma
paralela a la membrana, con la finalidad de disminuir la acumulacion de las especies o
moléculas a la superficie de la membrana (fenébmeno de polarizacion de concentracion).

Los reactores con estos arreglos operan a bajas presiones (< 3 bar) (Novelect, 1993).

Cuando el sustrato y el producto tienen diferentes solubilidades, se puede utilizar
un reactor de membrana bifasico, en el cual se coloca la membrana con el biocatalizador
entre la fase organica y acuosa. La fase organica contiene el sustrato de interés, el cual
se transporta por difusion a el catalizador, donde se lleva a cabo la reaccion de

transformacion, y el producto se extrae a la fase acuosa (Giorno y Drioli, 2000).

Cuando el sustrato y el producto tienen diferentes solubilidades, se puede utilizar
un reactor de membrana bifasico, en el cual se coloca la membrana con el biocatalizador
entre la fase organica y acuosa. La fase organica contiene el sustrato de interés, el cual
se transporta por difusibn a la enzima, donde se lleva a cabo la reaccion de

transformacion, y el producto se extrae a la fase acuosa (Giorno y Drioli, 2000).

Dadas estas caracteristicas de presentar una selectividad al paso de una de las
fases, el empleo de membranas en el proceso de biodesnitrogenacién hace que sea un

método de separacion con perspectivas interesantes.
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4. Justificaciéon

Los crudos pesados y los residuos constituyen una porcién significativa y creciente
de las reservas de petréleo mundiales. Estos crudos tienen un alto contenido calorifico
pero un valor de mercado muy bajo debido a las altas concentraciones de azufre,
nitrégeno y metales, ademas de su viscosidad y peso molecular. Conforme se van
consumiendo los crudos ligeros a una tasa desproporcionada, el porcentaje de crudos

pesados de las reservas mundiales de crudo sigue escalando.

Los procesos utilizados en la refinacion del petrdleo para obtener mejores
productos, son continuos, e involucran grandes volimenes de procesamiento. El conocer
las condiciones necesarias para el buen desempefio del biocatalizador, y lograr una
transformacién Optima, asociada a los fendmenos de transferencia de materia, del medio
exterior hacia la célula y conocer las caracteristicas del proceso propuesto ayudara a

encontrar ese 6ptimo desempeio.

Los esfuerzos por aplicar procesos bioldgicos a la refinacion del petréleo a niveles
superiores a las pruebas en laboratorio son incipientes. Uno de los principales retos que
enfrenta la biorrefinacion es el mantenimiento de actividad microbiana y su relacion con la
presencia de una fase acuosa. Por lo que es importante en un proceso a desarrollarse y
aplicarse en la industria del petrdleo el considerar la minimizacion de la misma e
incorporar una etapa de separacién de la fase organica ya que las especificaciones para

venta y comercializacion de los destilados de petroleo se requiere que esté libre de agua.

La existencia de reportes o investigaciones acerca del uso de reactores en
procesos involucrados con la biodesnitrogenacion de los derivados del petréleo es
escasa, creando un campo potencial para la investigacion de configuraciones o sistemas

optimos de biorreactores en la industria del petréleo.

Asi mismo el uso de membranas en procesos industriales que se ha hecho mas
comun en los Ultimos afios por el bajo costo energético requerido, no necesita aditivos
para lograr una separacion, se puede utilizar en continuo y por el desarrollo de nuevos
materiales con los que se fabrican disminuyendo el costo de la membrana, esto ha hecho
gue se llegue a considerar un método potencial para separar la fase organica de la fase

acuosa incorporando el uso de una membrana permeable al producto en un reactor.
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Lo anterior nos da una referencia de la importancia de la basqueda de las mejores
condiciones a utilizar en el proceso de biodesnitrogenacion de una corriente de gasoéleo,

para mejorar la calidad de los combustibles.
5. Objetivos

General
» Estudiar el proceso de biodesnitrogenacién de gaséleo en un biorreactor
de membrana y en un biorreactor de lecho empacado utilizando un

catalizador biol6gico

Especificos
> Configurar los reactores para un proceso en operacion continua.’
» Caracterizar el proceso de biodesnitrogenacion en ambos reactores,
determinando los puntos siguiente:
v Actividad del catalizador.?
v Tiempo de vida medio del catalizador.®
v/ Capacidad maxima de eliminacién en ambos sistemas
» Comparar la eficiencia en la eliminacion de compuestos nitrogenados entre
ambos tipos de reactores.
» Propagar los microorganismos (catalizador) con una fuente de carbono
alterna
'Se determinara la capacidad y eficiencia en la eliminaciéon del carbazol asi como de los compuestos

nitrogenados totales.

2 , . ., .. . ., .
Se observard la variacion de la actividad con respecto al tempo que se tenga en operacion el sistema.

Se determinard el tiempo util del catalizador sin disminuir su capacidad de eliminacion durante la operacion,

manteniendo las condiciones constantes.
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6. Metodologia
En la Figura 1 se presenta la estrategia experimental seguida para el desarrollo de

este trabajo.

Desnitrogenacion selectiva de corrientes destiladas intermedias
de crudo
\ 4 VL
Reactor de Reactor de lecho
membrana empacado
A \ 4
Seleccion de la Seleccion del material de
membrana empaque

A

Caracterizacion de los biorreactores
para la desnitrogenacion

A 4 A

Actividad microbiana Condiciones de operacion
del reactor

Tiempo de vida media de

biocatalizador (GC-NPD) Variables: T, flujos de
hidrocarburo, aireacion

Cuantificacion de proteina
CTB Tiempo de residencia

Figura 1. Estrategia experimental

El primer punto abordado fue determinar la tasa de degradacion de la cepa a
utilizar en este estudio, ésta fue obtenida en el Instituto Mexicano del Petréleo y se
caracterizo por tener la tasa de degradacidon mas alta con respecto a otras obtenidas en el

laboratorio.

Una vez escogido el sistema biocatalitico se planteara el montaje del arreglo de los
biorreactores (a nivel laboratorio), el primero con una membrana acoplada de tal manera
gue permita la separacion selectiva y en continuo de la fase organica de un arreglo de
reactor de mezcla completa. Para ello, la primera etapa consistird en la seleccion de la
membrana, que por sus caracteristicas, permita una separacion adecuada de la fase
organica de la emulsion formada de medio mineral en fase acuosa:microorganismos y la

propia fase organica.
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Para el segundo reactor, que es el de lecho empacado, los microorganismos estan
inmovilizados en un material de empaque, en este tipo de arreglo la fase organica no se
encuentra en contacto directo con los microorganismos. En este caso, la seleccion del
empaque es de suma importancia ya que debe permitir el paso de la fase organica y
mantener a los microorganismos en un ambiente menos severo comparado con un
sistema de mezcla total. Ademas debe tener estabilidad estructural y ser resistente a la
fase organica.

Una vez realizadas estas etapas se procederd a caracterizar la remocién de
nitrdgeno en los biorreactores considerando dos aspectos, la actividad microbiana y las
condiciones de operacion del reactor. Basados en la capacidad de eliminacion del
catalizador (previamente determinada) se hara una variacion de los pardmetros de
operacion (tiempo de residencia, cantidad de catalizador) para ver su efecto en la

remocion del carbazol en la corriente de gasoleo.

Por otro lado, dadas las caracteristicas que presenta la poblacion microbiana a
utilizar, tales como un tiempo de crecimiento lento y bajos rendimientos, la cepa se
cultivara con una fuente de carbono alterna, glucosa, ya que se tiene el antecedente, por
experimentos previos a este trabajo, que se obtiene un buen crecimiento con esta fuente
de carbono. Para evaluar la pertinencia de utilizar una fuente alterna de carbono se
analizara el tiempo que tarda en reactivarse asi como la cantidad de biomasa obtenida,

comparando con la propagacion con carbazol.

6.1 Gasdleo

Se trabajé una mezcla de gaséleo y aceite ciclico ligero (ACL) obtenidas de las
refinerias “Miguel Hidalgo” en Tula, Hgo. y de Ciudad Madero, cuyas caracteristicas se

muestran en la Tabla 3.

Tabla 3. Caracteristicas de los gasoéleos de la refineria en Tula:

FRACCION B26 B13 B32 B14*
Azufre, %peso 1.0711 | 1.4777 | 1.637 | 3.2783
Nitrégeno total, ppm 263 456 543 779
Nitrégeno bésico, ppm 77 126 145 285
Aromaticos, %peso 29.5 32.02 35.7 78.4
*B14 es ACL
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El gaséleo de la Refineria de Madero proviene de 100% crudo Maya, por lo tanto
es mas pesado que el gasbleo B32 de la Refineria de Tula. Las caracteristicas de las

cargas de ACL y gasdleo se muestran en la Tabla 4.

Tabla 4. Caracteristicas de ACL y Gasoleo

Azufre (%) Nitrégeno (%) PM
ACL 2.75 0.0361 190
LGO 2.08 0.0561 280

Se trabaj6é con una mezcla de 85% Gasoleo y 25 % ACL.

6.2. Microorganismos

El microorganismo con el cual se trabajo fue una cepa aislada en el IMP
denominada IMP-C2, que pertenece al género Pseudomonas, que es capaz de degradar
carbazol. Y de acuerdo con el antecedente de este proyecto se sabe que tiene una
actividad de 95.5 mg de carbazol/h*g biomasa en una mezcla de hidrocarburo-agua
70:30,a 38 °C

Esta cepa antes de utilizarla se encontraba cultivada en caja de petri con agar
noble y carbazol en refrigeracion y proviene de la coleccion de cepas del Instituto

Mexicano del Petréleo.

6.3. Medio mineral

El medio mineral de preparard a base de sales sin fuente de nitrégeno;
composicion (por litro de solucion): KH,POy, 0.2 g; Ko.HPO,, 0.6 g; MgSO,, 0.25 g; CaSO,,
0.03 g; FeSO,, 0.01 g. La proporcion entre KH,PO, y el K;HPO, confiere al medio un pH
de 7.

6.4. Propagacion de microorganismos

Inicialmente el in6culo se obtuvo de una caja de petri, de la coleccién de cepas del
Instituto Mexicano del Petroleo, identificada como IMP-C2, perteneciendo a una bacteria
del género Pseudomonas sp, este inéculo se propag6é en una primera instancia en un
matraz de 250 mL de volumen total, y con un volumen de operacién de 125 mL,

posteriormente se inocul6 en los matraces de procultivo descritos a continuacion.
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La propagacion de microorganismos para las distintas pruebas se realiz6 por
medio de matraces de procultivo de volumen total de 2 L, trabajando con un volumen
liquido de 1 L dejando un headspace con el volumen restante. Los matraces se
mantuvieron en agitacion, a una temperatura aproximada de 38 °C, se airearon diario por
15 minutos, ya que no tienen un suministro continuo de oxigeno. Para su propagacion se
utilizé el medio mineral descrito anteriormente cambidndolo cada semana con medio
fresco, y adicionando carbazol 1 mL de una solucion de 300 mg/L (carbazol en
dimetilsulfoxido). Las adiciones de carbazol se fueron incrementando conforme la
degradacion del mismo aumentaba. Esto se realizd a lo largo de mes y medio.
Posteriormente la biomasa se cosechaba y utilizaba en los diferentes experimentos,

dejando una parte para continuar su propagacion.

Por otro lado se pusieron en propagacion tres matraces con las caracteristicas
descritas anteriormente, a dos de ellos se les agregé glucosa 1 g/L y cloruro de amonio
0.8 g/L como fuente de carbono y nitrdgeno respectivamente, al tercero se le adicioné
Unicamente carbazol, esto para comparar los rendimientos de biomasa en los
microorganismos usando una fuente de carbono alterna y posteriormente activandola
mediante la adicion de carbazol, y comparando con un tercer matraz donde desde un
comienzo se propagd con carbazol. Los matraces que se inocularon en el medio con
glucosa y cloruro de amonio después de tres dias se les cambi6 el medio y se les adiciond
carbazol, estos matraces se estuvieron revisando periddicamente para observar el tiempo
gue tardaban en reactivarse. Se cuantificd proteina total del inéculo de los tres matraces.
De los dos matraces que se propagaron con glucosa en un principio, se cuantifico
proteina cuando se cambio medio siendo el final de la propagacién con glucosa y el
principio de la propagacion con carbazol. Después del periodo de propagacion
nuevamente se recuperé la biomasa y se cuantificé proteina total final de los tres

matraces.

6.5. Caracterizacion del reactor de membrana

El biorreactor es un sistema de mezcla completa (CSTR) con una membrana
acoplada en la parte inferior del reactor que le permite separar la fase organica de la
acuosa, el volumen nominal es de 400 mL, el volumen de trabajo fue de 200 mL, con una
proporcion 50:50 fase acuosa/fase organica, cuenta con un sistema de agitacion mediante
un impulsor magnético, tiene tres entradas por la parte superior: la linea de alimentacién

de la mezcla de Gasoleo-ACL fresca, otra con la aireacion, y una Ultima para la
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recirculacién. Se recupera el filtrado por la parte inferior. El sistema se ubicd dentro de

una camara de temperatura controlada a 37 °C.

A este sistema se le incorporé un colector para llevar a cabo la recirculaciéon y
realizar la recuperacion del producto. El diagrama de la configuracion se muestra en la

Figura 2.

Aire (I:?—

. = Recirculacion
Gaséleo {[ 3

Membrana

Parrilla
de
Agitacién

Gasoleo Tratado

Figura 2. Sistema del reactor de membrana

Se inoculé con una cantidad de proteina de 35.5 mg y con el fin de poder variar los
tiempos de residencia del gasoleo en el sistema se establecidé un tiempo de residencia alto
e ir disminuyéndolo conforme respondiera el sistema, por tal motivo se propuso un flujo de
alimentacion inicial de 1.25 mL/h, es decir un tiempo de residencia de 160 horas,
considerando un volumen de operacion de 200 mL. Pero dadas las caracteristicas de la
bomba de alimentacién utilizada no daba este flujo, el flujo minimo que daba era de
3 mL/h, por este motivo se conecté la bomba a un temporizador que la enciende y apaga
cada dos horas, con esto se obtuvo un flujo de 1.3 mL/h, obteniendo un tiempo de
residencia de aproximadamente 154 horas, que fue el tiempo de residencia con el que se
trabajo inicialmente, el sistema operd con agitacién constante y se alimenté aire con un
flujo de 12.41 mL/min. Adicionalmente se trabajaron cuatro flujos de alimentacion 32, 65,
90y 115 mL/dia, con las mismas condiciones de operacion.
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Membranas.

Se trabajé con dos membranas la primera de polietileno y la segunda de teflon.

La membrana que se probd inicialmente (polietileno) tiene las caracteristicas

siguientes:

¢ Membrana de la Marca POREX No X-4896
e Material: Polietileno de alta densidad (HDPE)

o Diametro de poro: 45 micras
La segunda membrana que se utilizo (teflon) tiene las siguientes caracteristicas:

¢ Membrana de la Marca POREX No PM3VL
o Material: Teflon (PTFE)

o Diametro de poro: 20 micras
6.6. Caracterizacion del reactor de lecho empacado

Este sistema experimental consistié en una columna de vidrio con un volumen total
de 370 mL, empacandola hasta un volumen de 200 mL. El volumen restante se llené con
perlas de vidrio con el fin de mantener la zona empacada y promover la separacion de la
fase organica. La zona empacada permanecié sumergida en medio mineral y en el interior
se mantuvo una relacién 1:1 de las fases organica/acuosa. La alimentacién del sistema se
hizo con flujo ascendente contando con un sistema de recirculaciéon (200 mL/min) que
transporto la fase orgénica de la parte superior y la re-inyectd en la parte inferior de la
columna. La salida del sistema se encontrd en la parte superior y el efluente del sistema
se gener6 por desborde de nivel. En la parte inferior del sistema se inyecté aire con un
flujo de 21 mL/min, para mantener condiciones aerobias, el volumen de operacion fue de

370 mL. El sistema se presenta en la Figura 3.
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Figura 3. Sistema del reactor de lecho empacado con biomasa inmovilizada

Este sistema operé en continuo posteriormente de una operacién en lote que sirvié
para determinar la tasa de degradacion del carbazol, la cantidad de biomasa inoculada
fue de 11.9 mg de proteina total. La inoculacién consistid6 en agregar la biomasa de la
cepa IMP-C2 en el sistema para impregnarla o inmovilizarla en el material de empaque, la
cual se recirculd solo con el medio mineral hasta que el color del recirculado se viera

claro.
Material de empaque

Caracteristicas del material de empaque de tipo polimérico fibra de nylon 3M

utilizado en el reactor de lecho empacado:

e Material: fibra de nylon 100 %

e Densidad material: 0.031 g/mL

e Resistencia a diesel: excelente

e Retencion de agua (Por Jsoporte seco)
Saturado (esc): 27.13 g

Sin escurrimiento: 1.77 g
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7. Técnicas analiticas

7.1. Cuantificacion de nitrégeno (carbazol).

Andlisis cromatograficos. Cromatografia de Gases para determinacion de perfiles
de compuestos nitrogenados (GC-NPD) Thermo Quest 2000, la temperatura del inyector
es 250 °C, temperatura del detector 275 °C, flujo de aire 50 mL/min, flujo de H, 2 mL/min,
flujo Makeup (Nz) 10 mL/min, horno 100 °C por 1min, con una velocidad de 4 °C/min hasta
una temperatura de 156 °C, después a 198°C a una velocidad de 2 °C/min, por dltimo a
250 °C a una velocidad de 4 °C/min, se utiliza una columna Alltech TM10 de 30 m x 0.32

mm x 0.20 um para separar los compuestos nitrogenados.

Para cuantificar la concentracién de carbazol se agregé 1 mL de muestra en un
vial con 1 pL de quinolina como estadndar externo con el fin de corregir errores por la
inyeccion. Se realizé una curva estdndar de carbazol en tolueno de 100 ppm hasta

300 ppm.

7.2. Cuantificacion de nitrégeno total.

Andlisis de nitrégeno total. Este analisis se hizo en el laboratorio de evaluacién en
micro y escalamiento de catalizadores del Instituto Mexicano del Petréleo, bajo el
procedimiento ASTM-D-5762-02 y ASTM-D-4629-02.

7.3. Hidrocarburos

Los perfiles de hidrocarburos en general y los azufrados se determinaron en un
cromatografo de gases (GC-FID) HP6890, acoplado a un detector de quimiluminiscencia
(SCD) Sievers 355, con quemador de aire libre de hidrocarburos a 800 °C, horno:
temperatura inicial de 100 °C por 2 minutos, después a 280 °C por 5 min a una velocidad
de 5 °C/min, temperatura del inyector 185 °C, detector a una temperatura de 250 °C, flujo
de H; de 40 mL/min, flujo de aire 450 mL/min, flujo de makeup (helio) 45 mL/min, columna
HP1 de Metil Siloxano de 30 m x 320 um x 0.25 um.

7.4. Biomasa

La determinacion se llevd a cabo mediante la cuantificacion de proteina utilizando

la técnica de Azul de Coomassie. Para la preparacion del reactivo de Azul de Coomassie,
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se utilizé Azul brillante de Coomassie G 250 (0.66 %) disuelto en acido perclérico (al
3 % w/v). Este reactivo se debe agitar por lo menos 3 h, hasta que el reactivo esté
totalmente disuelto. Posteriormente se debe filtrar en papel Whatam No. 1, almacenando

en un recipiente &mbar a temperatura ambiente.

Para determinar la proteina de las muestras, primero se deben hidrolizar: 300 uL
de muestra, agregar 1.2 mL de solucion salina al 0.85 % y 1.5 mL de una solucion de
NaOH 0.1 N., agitar las muestras y poner a hervir en bafio Maria durante 1 h. Dejar enfriar
y realizar la cuantificacion colocando 800 uL del hidrolizado en un tubo (por triplicado) y
adicionar 200 uL del reactivo de Coomassie. Agitar y leer después de 5 minutos en un
espectrofotobmetro a 595 nm. La curva estdndar de proteina se prepard con seroalbumina

bovina.

Se realizaron siembras en placas con agar nutritivo para determinar pureza. Se
tomé de la suspensién una muestra y se hicieron diluciones hasta 10°, sembrando por

extension con varilla sobre cajas con agar nutritivo las Ultimas tres diluciones.
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8. Definiciones.

Carga: Cantidad de sustrato alimentado a tratar por unidad de volumen del bio-

reactor por unidad de tiempo.

Carga = (Concentracion entrada) (flujo de gasdleo)/volumen de reactor

Capacidad de eliminacion: Es la cantidad de sustrato bio-degradado por unidad

de volumen de bio-reactor por unidad de tiempo.

Capacidad de eliminacién = [AC] /Tiempo de residencia

Eficiencia de remocidn: es la fraccion de contaminante removido por el bio-

reactor, expresado como un porcentaje.

% Eficiencia de remocién = (1-[Csaida/Centrada]) X 100

Las definiciones anteriores sirvieron para caracterizar la operacién en continuo de

los reactores.

Tasa de degradacion.

Las tasas de reaccion indican la cantidad de sustrato consumido por unidad de
tiempo por unidad de proteina, dichas tasas de reaccion son obtenidas a partir de los
experimentos realizados en lote, de los cuales se obtienen gréaficas del consumo de
sustrato con el tiempo. Los datos de degradacion de los compuestos se ajustaron
mediante el modelo de Gompertz, el cual es un modelo de tres parametros, que pasa por
los puntos graficados, y que determina la velocidad de consumo del contaminante a tratar
con un mayor ajuste en los datos experimentales. EI modelo se desarrollo por Benjamin

Gompertz en 1825, y se basa en una funcién matematica con una doble exponencial.
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Y = aexp (-pexp™)
Donde:
Y = es la cantidad de sustrato consumido
a = es la méxima cantidad de sustrato consumida (mg de sustrato)
B = es el incremento del consumo del sustrato cuando el tiempo se incrementa
indefinidamente
k = es la velocidad de consumo del sustrato (1/tiempo.)

X = es el tiempo

Para obtener la velocidad de consumo del sustrato de interés se realiza la
derivacion del modelo de Gompertz, esto es la derivacion de Y con respecto al tiempo X

teniéndose:

La velocidad de consumo obtenida por la expresidn anterior se expresa en mg de sustrato
consumido/h, para complementar dicha ecuacién y debido a que se realiza la
cuantificacién de proteina inicial de cada experimento, se puede dividir la velocidad de
consumo entre la cantidad de proteina inicial para tener una tasa de consumo en funcién
de la proteina cuantificada, teniéndose entonces que las tasas de reaccidon se expresan

en (mgsustrato Consumldo)/(gproteinah).
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9. Resultados y Discusién

9.1 Reactor de Membrana

Degradacion de carbazol.

Operacién por lotes.

Para determinar la actividad del catalizador en cuanto a la remocion de los
compuestos nitrogenados, en especial el carbazol, se realizaron 8 experimentos en lote
con una duracién de 24 horas cada uno, en las cuales se tomaron muestras de la fase
orgénica cada dos horas y se analizaron en el cromatografo de gases, las condiciones con
las cuales se pusieron en marcha estas operaciones fueron las siguientes: volumen total
de operacion de 200 mL, con una relacion de fase acuosa:fase organica 50:50, la fase
acuosa estuvo compuesta por el catalizador y medio mineral descrito anteriormente en la
seccion metodologia, la fase organica estuvo constituida por la mezcla de gasoéleo y ACL
descrita anteriormente. Al final de cada lote se recuperé la biomasa que inicialmente fue
de 35.5 mg como proteina total y se inocul6 en el reactor con fase organica y fase acuosa
fresca cada vez, asi mismo para cada lote se suministré aire en forma continua a una
razéon de 12.41 mL/min, estos lotes se realizaron en el biorreactor, manteniendo las

mismas condiciones en los diferentes lotes.

Las muestras de cada lote se analizaron obteniéndose perfiles de compuestos
nitrogenados que se muestran en la Figura 4. En esta se pueden comparar los perfiles de
los compuestos nitrogenados presentes en las muestras analizadas de los lotes 1 y 5,
observando que el tiempo de degradacion del carbazol en el primer lote fue de dos horas
obteniendo una tasa de degradacion de 468 mg/proteina*h y en el lote 5 el tiempo es de

ocho horas con una tasa de degradacién de 15.50 mg/proteina*h.
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Figura 4. a) Perfil de compuestos nitrogenados lote 1*.
b) Perfil de compuestos nitrogenados lote 5*.

*Se enmarca el area del carbazol en la figura

Como se observa en la Figura 4 la diferencia en los tiempos de degradacion puede
ser debido a que en un principio esta biomasa se encontraba en un medio acuoso, con
condiciones adecuadas para que se pudiera desarrollar y al momento de inocular en el
reactor estas condiciones cambiaron por la incorporacion de la fase organica, y conforme
los lotes fueron transcurriendo, esta bacteria pudo ir disminuyendo su actividad, llegando
a un punto donde la actividad de la bacteria tiende a ser constante, esto se puede
observar en la Figura 5 donde los ultimos lotes (5 a 7) se observa que la tasa de
degradacién se ve mas uniforme respecto a los que le anteceden siendo 22 mg/L dia la
promedio y la maxima donde se estabilizd, esto contrasta con el valor de 140 mg/L dia
gue es el que se obtuvo en el lote 2, también se puede ver la alta tasa de degradacion en
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el lote 1 que fue de 480 mg/L dia esta alta tasa se debe a que la cantidad de carbazol fue
mayor que la que trae el gasoéleo, esto posiblemente porque en el indculo se arrastré

carbazol de la propagacion en los matraces.

5004
450+
400+
350+
300+
2504
2004
1504
1004

> |:| B 0 @&« &« @
2 3 4 5 G 7

Lote

tasa de degradacién (mg/gproteina
h)

Figura 5.Tasa de degradacion respecto a los lotes.

Sin considerar este punto la tasa de degradacién en el lote 1 seria de
113 mg/gproteina h. La tasa promedio de degradacion es de 22.6 mg/gproeina h, @ la cual se

estabilizo.

En la Tabla 5 se muestran los resultados para el nitrdgeno total presente al inicio y
final de cada uno de los lotes, en cada uno de los casos se presenta también la diferencia
de concentraciones, es decir, el nitrégeno total consumido. Como se puede observar, el
consumo mas alto de nitrégeno total se observd en el lote 1, lo cual coincide con lo
observado en la Figura 4a donde se noté que, ademas del carbazol, se eliminaron otros
compuestos nitrogenados. De ahi en adelante la cantidad de compuestos nitrogenados

totales vario ente 12y 35 ppm.

Tabla 5. Nitrégeno total de los lotes en el reactor de membrana

Nitrégeno

total AC

(ppm) (ppm)
Inicial 432.35
Lote 1 382.33 50.02
Lote 2 403.32 29.03
Lote 7 420.36 11.99
Lote 8 397.01 35.34*

*En este lote se dejo recirculando la fase organica por tres dias.
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También se analizaron los hidrocarburos totales y los azufrados, y se observa en la
Figura 6 que los perfiles no cambian durante los experimentos indicandonos que el

catalizador es especifico en la degradacion de los compuestos nitrogenados.
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Caracterizacion de las membranas

Antes y durante la operacién en continuo del reactor se caracterizaron las dos
membranas utilizadas (HDPE y Teflon) y para ello, lo primero que se determiné fue la
velocidad de filtracion de las membrana con la mezcla libre de microorganismos a una
relacion fase acuosa:fase organica 50:50, esto para observar las variaciones que se
obtienen durante el tiempo de operacion, las condiciones usadas fue en agitacion en
sistema abierto y sin aireacién, con estas condiciones de operacion se obtuvieron flujos de
filtracién de 12.3 mL/min para la membrana de HDPE y 9.7 mL/min para la de teflon. En

este modo de operaciébn no se observd ningan cambio en la estructura de ambas
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membranas, tal como deformaciones, y en ambos casos, la salida de fase acuosa fue
nula, obteniendo con esto permeabilidad al producto (fase organica) y un flujo alto de
filtracién. Con el flujo que se obtenia con la membrana de HDPE (que fue la primera que
se utilizd) no se lograba tener el tiempo de residencia inicial propuesto, ya que nos da un
tiempo de residencia de 0.3 horas, siendo un tiempo de residencia muy corto, por esto se
recirculd utilizando el colector mencionado anteriormente, para poder tener un mayor
tiempo de residencia, en una primera instancia y asegurar la degradacion de carbazol. Lo
mismo sucedié con la membrana de teflén, por lo tanto se siguié utilizando el mismo

colector.

Después de caracterizar la membrana de HDPE se puso en marcha el reactor con
el in6culo teniendo un total de 35.5 mg de proteina total, cuantificada por la técnica de
azul de Coomassie con una fase acuosa a base de medio mineral. Se le suministré aire
por medio de una bomba, con agitacion constante. Se llevaron a cabo experimentos en
lote, durante los cuales se observé que comenzd a pasar agua por la membrana esto
desde los primeros lotes, este flujo de agua alcanzé un valor de 0.9 mL/min, esto se debid
a que la membrana no estaba colocada de manera adecuada, por esto permitia el paso
del agua, se corrigié el problema colocandola de nuevo, este paso de agua continué pero
disminuy6 hasta un flujo de 4.86 x 10 mL/ min, conforme el flujo de agua disminuia el
flujo de filtracion también disminuyé a lo largo de los experimentos en lote desde un flujo
de 12 mL/min, hasta un flujo de 0.9 mL/min en un periodo de 12 dias que fue el tiempo
gue duraron las cinéticas, esta disminucion del flujo de filtracién posiblemente se deba a la
reducciéon de la porosidad de la membrana, asi como también a la formacion de la
emulsion, ya que posiblemente la fase acuosa gané afinidad con la membrana por la
posible produccién de tensoactivos por parte de las bacterias, ya que en cada lote se
recuperaban ambas fases (acuosa y organica), y lo que se observaba en la fase acuosa
recuperada era que parecia un color amarillento que incrementaba su tonalidad conforme
los lotes se corrian. Después de este periodo se dejo el reactor con la membrana
recirculando gaséleo para promover la impregnacion de la misma, esto se dej6é por tres

dias.

Al terminar los lotes, el reactor se empezé a operar en continuo, con fase acuosa
compuesta por el medio mineral 5 veces concentrado y la biomasa contenida en un
volumen de 100 mL, para la fase orgénica se utilizé en primera instancia lo recuperado de
la fase organica de la ultima operacion en lote (lote 8), llegando a una relacién de 50:50

fase organica/fase acuosa, en un volumen total de operacion de 200 mL, y se empezé a
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operar el sistema después de 2 horas con una alimentacién de fase organica de
32 mL/dia, ya que se establecié comenzar con un tiempo de residencia alto para obtener
una alta eficiencia de eliminacion del compuesto nitrogenado (carbazol) en la
alimentacion, posterior a este flujo de alimentacion se aumento la cantidad de biomasa
como proteina total con el fin de aumentar la alimentacion a el doble, esto es, se inoculo la
biomasa que se recuper6 de la primera etapa de operaciéon en continuo (operacion con
32 mL/dia), y se le agreg6é mas de los reactores de propagacion teniendo un total de
proteina de 42.25 mg, el flujo de alimentacion, a esta nueva condicién, fue de 65 mL/dia,
en total esta operacion con la membrana de HDPE duré un periodo de 94 dias, entre los

dos flujos trabajados.

El flujo de filtracion del producto disminuyé respecto al tiempo, este comenz6 en
0.2 mL/min y disminuy6 hasta un flujo de 0.035 mL/min, este flujo es muy bajo que
aunado al hecho de tener una alimentacién continua con un flujo superior al de salida a
través de la membrana provocaba que el volumen de fase organica se incrementara
dentro del reactor. Ante esta disminucion en la velocidad de permeacion de la membrana
se hizo pasar aire en contraflujo a una razén de 0.64 mL/min, mejorando el flujo de
filtracion que llegd a ser de 0.11 mL/min. En la Figura 7 se muestra el comportamiento del

flujo de filtracion en la operacién en continuo.
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Figura 7. Flujo de filtracién con la membrana HDPE con respecto al tiempo

El sistema a lo largo de la operacién en continuo siguid presentando los mismos
problemas de filtracion, y como se puede observar en la Figura 7 cada vez que se pasaba
aire en contraflujo el flujo de filtracién aumentaba. A lo largo de los 94 dias que duré la
operacién en continuo de este biorreactor con la membrana de HDPE se debid

implementar la medida de hacer pasar aire en contraflujo periédicamente. Esta
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disminucién en el flujo de filtracién se debia a que los poros de la membrana se tapaban
con la biomasa ya que el diametro de poro es alto en comparacion al tamafio de los
microorganismos, y en ocasiones se observaba acumulacion de fase acuosa junto con la
biomasa en el contenedor ya que esta pasaba por la membrana, debido a la pérdida de
especificidad de membrana, no solo permeaba el producto sino también la fase acuosa
pasaba y se recuperaba tanto fase organica como fase acuosa. La utilizacién del aire en
contraflujo es una operacion recomendada para mantener la eficiencia de filtracion de las
membranas en los diferentes procesos y por lo observado en este tiempo de operacion el
paso de aire en contraflujo se tiene que realizar periédicamente, por lo menos 1 vez cada

semana durante 15 minutos para lograr un flux adecuado a las cargas alimentadas.

Después de los 94 dias de operacion en continuo la membrana presentaba
problemas de filtracion, y aunque se hacia pasar aire en contraflujo y se dejaba
recirculando fase organica para que se impregnara la membrana este flujo no aumentaba
mas alla de 0.05 mL/dia, para la alimentacion que se tenia de 65 mL/ dia el flujo de
filtracidon era suficiente, pero desedbamos operar el reactor con tiempos de residencia mas
bajos, especificamente incrementariamos el flujo de alimentacion a 90 mL/dia, pero esto
requeria de por lo menos un flujo de filtracion de 0.06 mL/min, por tal motivo se decidio
utilizar otra membrana que por sus caracteristicas hidrofébicas y didmetro de poro menor

(20 um), permitiera que la permeacion de la fase organica fuera mayor.

La membrana de teflén permitié operar el sistema con flujos de alimentacién mas
altos. Se opero el reactor utilizando biomasa nueva, y se decidio, empezar de nuevo con
un flujo de alimentacion bajo (32 mL/ dia), y se probaron diferentes flujos de alimentacion:
32, 65, 90 y 115 mL/dia, el flujo de filtracion inicial fue de 2.27 mL/min, este flujo fue
disminuyendo y a los diez dias de operacién el flujo de filtracién bajo a 0.12 mL/min, este
flujo fue bajo respecto al inicial, pero era suficiente para los flujos de alimentacion que se
estaban manejando, este flujo se observé que bajé a los 13 dias, por lo tanto se decidid
pasar aire en contraflujo para limpiar la membrana y aumentar el flujo de filtracion, este
flujo aumentd, pero aun seguia siendo bajo respecto al inicial, por esto se hizo pasar de
nuevo aire en contraflujo, y se observé que el flujo de filtracion aumentaba, si la limpieza
se realizaba periédicamente, la operacibn se puede observar en la Figura 8. Esta
disminucion del flujo de filtracion se puede deber al tipo de flujo que es transversal, esto
ocasiona que la membrana se sature de solidos (biomasa), impidiendo que la permeacién
se lleve a cabo debido a la obstrucciéon de la membrana al paso del filtrado, este es un

problema que se ha observado en los estudios que se han hecho con membranas, por
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esto mismo se ha utilizado el flujo tangencial donde este problema se ve disminuido,
impidiendo que se obstruya la membrana y se tenga en operaciéon la membrana un tiempo
mayor.(Tejeda A., 1995)

Flujo (mL/min)
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Figura 8. Flujo de filtracion de la membrana de teflon con respecto al tiempo
Operacion en continuo del reactor de membrana.
Operacion en continuo con la membrana de HDPE

Después de realizar los experimentos en lote, con 35.5 mg de proteina total inicial
inoculada presente, en el reactor con la membrana de HDPE se procedio a la operacion
en continuo, para este proceso, se utilizo la misma biomasa utilizada en los experimentos
en lote y la misma relacion de fase organica:fase acuosa de 50:50. La fase orgénica
estuvo constituida, al inicio de la operacion en continuo, por la mezcla resultante del
tratamiento efectuado en el lote 8. Después de aproximadamente 2 horas de término de
dicho lote se empez6 a alimentar con la mezcla de gaséleo con un flujo de 1.3 mL/hy la
fase acuosa utilizada consisti6 de medio mineral cinco veces concentrado (5x), esta
composicion de medio mineral en fase acuosa tuvo como objetivo el evitar una reduccién
en la actividad debida a una limitacion por nutrientes, sin embargo se tenia en mente que
eventualmente deberia existir un reemplazo de la fase acuosa presente estableciéndose
gue deberia cambiarse cada 15 dias (ver resultados de la operacion del reactor de
biomasa inmovilizada). Como se menciondé anteriormente, el aire se suministrd
continuamente a una razén de 12.41 mL/min y el flujo de salida del producto fue el mismo
que el de alimentacion, recuperandose aproximadamente 32 mL de fase orgénica por dia.
Se tomaron muestras periddicas, cada tercer dia, asi también se recuperd el efluente

cada tercer dia .
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En la Figura 9 se presenta la grafica de la evolucién de la carga y capacidad de
eliminacion de este sistema.
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Figura 9. Evolucién de la carga y capacidad de eliminacién para carbazol en el biorreactor con
membrana de HDPE con una alimentacién de gasoleo de 32 y 65 mL/dia

Durante los primeros 20 dias se alimentd gaséleo a una razén de 32 mL/dia
equivalente a una carga de carbazol de 26 mg/L dia y se obtuvieron capacidades de

eliminacion entre 19 y 26 mg/L dia correspondiendo a eficiencias de eliminacién entre 70 y
100% (ver Figura 10).
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Figura 10. Eficiencia de eliminacion de carbazol contra tiempo del biorreactor con

membrana de HDPE con una alimentacion de 32 y 65 mL/dia

Posteriormente se aumenté el flujo de gaséleo a tratar a 65 mL/dia incrementando

el contenido de proteina total a 42.25 mg. Este nuevo flujo de alimentacién se mantuvo
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por 60 dias. La carga de carbazol alimentado bajo estas nuevas condiciones fue de
53 mg/L dia, las capacidades de eliminacion oscilaron entre 39 a 53 mg/L dia
obteniéndose nuevamente eficiencia de eliminacion entre 70 y 100%. Durante los 80 dias,
que se opero el sistema con esta membrana, se observo que no hubo decaimiento en la
actividad del sistema, esto se atribuye al hecho de que se mantuvieron las condiciones
adecuadas para la conservacion de la actividad y desarrollo de la biomasa como
temperatura, la aireacion y la relacién 50:50 de la fase orgénica/fase acuosa incorporando
medio fresco cada 15 dias. Debido a las altas eficiencias de eliminacion observadas se

hicieron andlisis del nitrégeno total, los cuales se muestran en la Tabla 6.

Tabla 6. Eficiencia y capacidad de eliminacion de la operacion en continuo a 32 mL/ min

. Flujo |Carga g/L [Carga mg N/L| Capacidad de | Eficiencia de
] Concentracién ppm ) ] ) L o
Tiempo gaséleo dia dia eliminacién eliminacién
(dias) . ) gasoéleo | ] de nitr6geno
Entrada Salida mL/dia nitrogenados| mg N/L dia
total total %
445 394.44 32 144 71.2 8.09 11.36
445 386.07 32 144 71.2 9.43 13.24
7 445 393.08 32 144 71.2 8.31 11.67
11 445 400.32 32 144 71.2 7.15 10.04
14 445 398.52 32 144 71.2 7.44 10.44

Estos resultados corresponden a las condiciones de operacion con el flujo mas
bajo, es decir, 32 mL/dia y corresponden a los primeros 14 dias de operacion del sistema.
Como se puede observar, bajo estas condiciones, la carga de nitrégeno total alimentado
fue de 71.2 mg N/L dia con capacidades de eliminacién que variaron entre 7.15y 9.43 mg
N/L dia con una eficiencia promedio de 11.35% * 1.25%. Vale la pena mencionar que,
para este tipo de analisis la eficiencia de eliminaciéon no podria haber sido 100% ya que la
cepa degrada solo el carbazol y en algunos casos, como se observé anteriormente,
algunos carbazoles sustituidos y estos constituyen solo una fraccién de los compuestos

nitrogenados totales presentes en el gaséleo.

Debido a los flujos de filtracion de la membrana (HDPE), ésta no permitio
incrementar el flujo de gaséleo a tratar, sin que hubiera problemas de acumulacion de la
fase organica en el biorreactor, y por lo tanto no se pudo probar la respuesta del sistema
ante tiempos de residencia mas cortos a los ensayados que fueron 6.25y 3 dias. Por lo

tanto se decidio probar la membrana de teflon.
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Operacion en continuo del biorreactor con la membrana de Teflon

Posteriormente se trabajé el sistema de reaccion con la membrana de teflon,
utilizando biomasa nueva (18.04 mg), y se operaron 4 diferentes flujos de alimentacion:
32, 65, 90 y 115 mL/dia, con un volumen de operacion de 200 mL, con una relacién
fase organica:fase acuosa 50:50, la fase acuosa era el medio mineral 5 veces
concentrado, se aliment6é aire en forma continua a una razén de 12.41 mL/min, con
agitacion a una temperatura de 37 °C antes de operar en continuo se realizé una cinética
(Figura 11) que dur6 24 horas tomando muestras cada dos horas, para determinar la tasa
de degradacién de carbazol, la cual fue de 110.9 mg carbazol/L/h, se observa que
practicamente a las 6 horas ya habia removido todo el carbazol presente en la fase
orgénica, esto nos indica que la biomasa esta activa y podia utilizarse para la operacién

continua del biorreactor con esta nueva membrana.
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Figura 11. Perfil de compuestos nitrogenados durante la cinética, se enmarca el area del

carbazol

Una vez que el experimento por lote concluyd, es decir, 24 horas después de la
inoculacion de la biomasa en el reactor, se comenzd a alimentar de forma continua al
gasoleo al flujo mas bajo de 32 mL/dia. En este caso, al igual que el anterior, se tomaron

muestras periddicas para realizar los andlisis.

En la Tabla 7 se muestran las condiciones experimentales que se fijaron para la
realizacién de los experimentos de variacion de carga, por incremento en los flujos de
gaséleo alimentado, asi como los resultados en cuanto a la capacidad de eliminacién de

carbazol en el biorreactor .
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Tabla 7. Carga de eliminacion, eficiencia de eliminacion de carbazol y tiempo de residencia a

diferentes flujos en el biorreactor con membrana de teflén

) Capacidad de Eficiencia de | Tiempo de
Flujo de Carga de L L ) )
Eliminacién de | Eliminacién de | Residencia
gasoleo carbazol
carbazol carbazol de gaséleo
(mL/dia) (mg/L dia) (mg/L dia) (%) (dias)
32 26 25+2 96 6.25
65 53 35+3 66 3.08
90 74 74+0 100 2.22
115 96 96+0 100 1.74

Como se puede observar las cargas de carbazol ensayadas correspondieron a
valores entre 26 y 96 mg/L dia con tiempos de residencia entre 6.25 y 1.74 dias,
respectivamente, obteniéndose eficiencias de eliminacion, en la mayoria de los casos,
cercanas al 100%. Vale la pena mencionar que en el experimento realizado a 65 mL/dia
se obtuvo una eficiencia de 66%, esto probablemente se debié a que este experimento se
realizé después de un periodo donde se interrumpié la operacion del reactor y la biomasa
de mantuvo en refrigeracion. Esto pudo afectar la actividad de la biomasa, necesitandose
un tiempo de reactivacibn mayor. Sin embargo, como puede observarse en la misma
Tabla 7, el sistema se recuperé ya que para el siguiente punto probado a un flujo de

90 mL/dia se obtuvo una eficiencia de eliminacion del 100%.
En la Figura 12 se presenta de forma grafica la capacidad de eliminacién contra la

carga de alimentacion de carbazol para el biorreactor con membrana de teflon.
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Figura 12. Carga contra capacidad de eliminacion de carbazol en el biorreactor de membrana de

teflén.
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Como se puede observar conforme la carga se incrementd también lo hizo la
capacidad de eliminacion, presentandose una relacién lineal correspondiente a eficiencias
de eliminacién del 100% (ver Figura 13). Sin embargo, bajo el rango de cargas ensayadas
el sistema no alcanzé su maxima capacidad de eliminacion, por lo que ante estos
resultados tan buenos era deseable el haber ensayado cargas mas altas incrementando
el flujo de alimentacion al sistema, pero nuevamente la membrana que se utilizé en la
separacion de las fases, no permiti6 que se aumentara la carga mas alla de 96 mg/L dia
sin que hubiera problemas de acumulacién de la fase organica en el biorreactor. A pesar

de todo lo anterior esta membrana nos permitio trabajar a flujos mayores que la de HDPE.
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Figura 13. Carga contra eficiencia de eliminacién

Estos experimentos se llevaron a cabo en un periodo de 38 dias en los cuales
tanto la capacidad de eliminacién del carbazol, asi como la eficiencia en la eliminacién de
carbazol se mantuvo constante esto se pudo llevar a cabo manteniendo las condiciones
de operacion constantes; temperatura, agitacion, aireacion, asi como el mantenimiento de

la relacion 50:50 de la fase orgéanica:fase acuosa adicionando medio fresco cada 15 dias.

En la operacion en continuo del reactor de membrana de teflébn se observo, a partir
de los cromatogramas obtenidos (ver Figura 14), que ademas de eliminar carbazol del
gaséleo también se degradaban otros carbazoles, mono y dimetilados, esto pudo deberse
a una adaptacion de los sistemas enzimaticos de la cepa inoculada o bien a la presencia
de otros microorganismos que fueran capaces de eliminarlos. Para descartar la posibilidad
de contaminacion con otros microorganismos se hicieron siembras en cajas petri con agar
nutritivo y se observé un solo tipo de microorganismos que coincidié con la morfologia de

la cepa inoculada inicialmente, por lo que la posibilidad de contaminacién se desechd.
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Figura 14. Perfil de compuestos nitrogenados. Se enmarca la zona donde se observa la
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disminucién de otros compuestos ademas del carbazol (primer pico de izquierda a derecha)

En especifico en la Figura 14 se compara un cromatograma que se obtiene con el
gaséleo sin tratar, y lo que se observé en muestras analizadas a diferentes tiempos de
operaciéon, después de ser tratadas con los microorganismos, se puede apreciar la
disminucion de otros picos ademas del carbazol, con esto se da la base para posteriores
estudios donde no solo se estudie la remocion del carbazol en el gasoleo, sino otros
compuestos nitrogenados. En este caso por falta de estandares no se pudo hacer un

andlisis cuantitativo de los otros compuestos eliminados.

Este resultado es bastante promisorio ya que el hecho de que se degraden mas
compuestos nitrogenados adicionales al carbazol hace que disminuya la cantidad de
nitrégeno total, y por tanto potencialmente disminuya el efecto negativo que podrian tener
estos compuestos en el tratamiento posterior en la unidad de hidrodesulfuracién

aumentando su eficiencia.
9.2 Reactor con biomasa inmovilizada
Operacion en lote del reactor con biomasa inmovilizada

El sistema utilizando biomasa inmovilizada (11.9 mg como proteina total) se operé
en continuo después del experimento en lote donde se determind una tasa de
degradacion de 162 mg/gpoeina h, €ste valor obtenido en el reactor inmovilizado es
comparable con el valor obtenido en el segundo lote en el biorreactor con membrana de
HDPE y a la actividad inicial de la biomasa inoculada en el biorreactor de membrana de
teflon. Sin embargo este valor es mayor que el que se obtuvo globalmente después de la
realizacion de 8 lotes en las cinéticas realizadas en el biorreactor de membrana donde,
como se pudo observar, la tasa de degradacion se estabiliz6 en un valor de

aproximadamente 22.6 mg/gpoeina N, SIN embargo hay que tomar en cuenta diversos

44



factores como el hecho, de que en el biorreactor empacado solo se realizd6 un
experimento en lote y que la biomasa se encontraba sumergida en un medio acuoso
donde tiene mejores condiciones para su crecimiento, etc. A pesar de la ventaja aparente
de no estar en contacto directo los microorganismos y la fase orgénica es posible que
haya problemas de disponibilidad de sustrato organico.

Operacion en continuo del reactor empacado.

Tanto en la operacion en continuo como en lote se llevo a cabo con un volumen de
operacién de 370 mL, y una relacion 50:50 fase acuosa:fase organica, y medio mineral
cinco veces concentrado, temperatura de 37 °C y un flujo de aireacion de 1.4 L/h. La
operacion en continuo se inicié con un flujo de alimentacion de 95 mL/dia y una carga de
carbazol de 42 mg/L dia, estas condiciones de operacion se mantuvieron durante un
periodo de aproximadamente 130 dias, sin realizar adiciones de medio mineral. Como se
puede observar en la Figura 15 la capacidad de eliminacion del sistema fue lentamente
disminuyendo desde 35 mg/L dia a alrededor de 10 mg/L dia, pasando la eficiencia de
eliminacion (ver Figura 16) de 87% a alrededor de 22%.
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Figura 15. Carga y capacidad del eliminacion de carbazol del reactor con biomasa inmovilizada

Durante esta etapa de decaimiento en la capacidad de eliminacion se observo que
la relacién 50:50 de la fase acuosa:fase orgénica en el periodo de 130 dias se habia
alterado y para ese tiempo la relacién era 7:93 esta disminucion se debié a pérdida de
volumen de la fase acuosa bajando a un valor de 5 % del volumen liquido total, para una
relacion tan baja de agua como ésta, los reportes indican que no deberia haber actividad,
Unicamente se tiene el antecedente del estudio realizado por un grupo de investigacion
donde se indica que para un sistema bifasico agua-hexadecano, a relaciones del 10 al

70 % VIV de la fase acuosa, la degradacion de carbazol en operacién en lote, (Castorena
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et al., 2004) que baja la actividad del 100% a un 20%. Con la relaciéon de agua tan baja
observada en el sistema de reaccién (reactor inmovilizado), éste dato queda como
antecedente para posteriores estudios donde se varien las relaciones de
fase orgénica:fase acuosa para una operacion en continuo. Por otra parte, la deficiencia
en los nutrientes que le aportaba el medio mineral a los microorganismos ademas del alto
flujo de alimentacién fueron otras razones posibles para que el sistema bajara su
actividad, haciendo necesario que se tomaran medidas como disminuir el flujo de
alimentacion y cambiar o restituir el medio mineral por lo menos cada 15 dias. Vale la
pena mencionar que los experimentos en este reactor fueron anteriores a los
biorreactores de membrana, por lo que estos resultados marcaron la pauta en cuanto al

cambio de medio mineral adoptados para todos los casos.

Una vez que se realiz6 el cambio de la fase acuosa con medio mineral 5x
reestableciéndose la relacién 50:50 de las fases acuosa:organica, la eficiencia de
eliminacion se incrementé hasta 100 % (ver Figura 16) sin embargo cabe resaltar que la
carga de alimentacion se habia disminuido a un valor de 17.7 mg/L dia ya que el flujo de
alimentacion se redujo a 40 mg/L, para alcanzar este flujo la bomba de alimentacion tuvo
que conectarse a un temporizador, al igual que en la operacion con el reactor de

membrana.
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Figura 16. Eficiencia de eliminacién de carbazol en el reactor con biomasa inmovilizada

El sistema operdé alrededor de 80 dias a esta nueva condicion manteniendo valores
constantes tanto en la capacidad de eliminacion como en la eficiencia de eliminacion, y

removiendo el 100% del carbazol en la corriente.

La biomasa inicial inoculada al sistema fue de 11.9 mg de proteina y se observé

gue se habia incrementado 4 veces, es decir alrededor de 49.46 mg de proteina después
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de 215 de operacion. Ante esta situacién y por los buenos resultados en cuanto a la
eficiencia de eliminacion se decidié incrementar la cantidad de biomasa pasando a un
contenido de biomasa total de 71.58 mg de proteina y realizar los experimentos de carga
contra capacidad de eliminacién para tratar de determinar la méaxima capacidad de

eliminacion observada bajo estas condiciones.

En la Tabla 8 se presenta el rango de cargas y los tiempos de residencia
ensayados asi como las capacidades y eficiencia de eliminacion obtenidas. Como se
puede observar después de esta segunda inoculacion el sistema presentdé una capacidad
de eliminacion y una eficiencia de eliminacion del 17.68 mg/L dia y 100%,
respectivamente, esto para un flujo de alimentacion de 40 mL/dia; posteriormente se
aumento el flujo de alimentacién a 80 mL/dia, bajo esta condicion el sistema presentd una
eficiencia y una capacidad de eliminacion promedio de 100 % y 35.6 mg/L dia,
respectivamente. Dados estos resultados favorables se incrementé nuevamente el flujo de
alimentacion a 108 mL/dia con estas condiciones, la capacidad de eliminacion y la
eficiencia fueron de 40.49 mg/L dia y 84.82 %, respectivamente. Si bien el sistema ya
habia bajado su eficiencia de eliminacion se decidié aumentar una vez mas la carga de
carbazol alimentada al sistema incrementando el flujo de alimentacién a 125 mL/dia, con
esta alimentacion la eficiencia y la capacidad de eliminacién fueron de 59.92% vy
33.10 mg/L dia, respectivamente.

Tabla 8. Operacion del reactor inmovilizado a diferentes flujos de alimentacion

Capacidad Eficiencia )
) Tiempo de
Flujo Carga de de i _
Residencia
Eliminacién | Eliminacién
mL/dia| mg/L dia mg/L dia % dias
40 17.68 17.68 100.00 9.25
80 35.36 35.36 100.00 4.625
108 47.74 40.49 84.82 3.426
125 55.25 33.10 59.92 2.96

En la Figura 17 se observa la representacion gréfica de la carga contra la

capacidad de eliminacion presentados anteriormente.
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Figura 17. Capacidad de eliminacion de carbazol para diferentes cargas manejadas en el

biorreactor con biomasa inmovilizada

Como se puede observar, existe una zona entre 0 y 35 mg/L dia donde la
capacidad de eliminacion se incrementa conforme lo hace la carga del carbazol
alimentado, en una relacion lineal con eficiencias de eliminacion de 100% (ver Figura 18)
posteriormente la capacidad de eliminacion se estabiliza a un valor de alrededor de
36.5 mg/L dia que es la capacidad maxima del sistema, en esta zona aunque se
incremente la carga la capacidad de eliminacién ya no se incrementa decreciendo por
tanto la eficiencia de eliminacién observada en la Figura 18. De aqui se deduce que para
este sistema experimental debe tener mas biomasa si se quiere tratar tiempos de
residencia mas cortos con eficiencias cercanas al 100% o variar las condiciones
recirculacion con el fin de fomentar el contacto entre los microorganismos y la fase
organica, pero teniendo cuidado de no formar emulsiones que sean dificiles de separar y

gue hasta el momento con las condiciones ensayadas no fue necesario realizar.
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Figura 18. Eficiencia de eliminacion de carbazol a diferentes cargas en el reactor con biomasa

inmovilizada
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Los resultados a lo largo de toda la experimentacion realizada indican que el
microorganismo puede tener una actividad constante si se trabaja en condiciones
adecuadas (temperatura, agitacion, aireacion, la relacion de fase organica:fase acuosa
50:50 y el suministro peridédico de nutrientes). Por el tiempo de operacion tan largo (8
meses del reactor inmovilizado y 5 meses del reactor de membrana), que no ha sido
reportado anteriormente en literatura, daria la pauta para proponer trabajar volumenes
mas grandes de reactores, y como se observé en el primer flujo de operacion de
95 mL/dia donde la cantidad de agua en el sistema fue poca y aun asi se obtuvo una
remocion de nitrogenados, esto nos muestra una posibilidad de experimentar con
relaciones menores de agua en volumenes mayores al utilizado. Ya que lo que se quiere
también es reducir la cantidad de agua empleada en los procesos de la industria
petrolera, que para venta de los destilados del petréleo se requiere que estén libres de

agua.

Ambos sistemas de reaccion; reactor de membrana y reactor inmovilizado,
funcionaron bien por periodos largos de operacion. Cada sistema utilizado tiene sus
ventajas y desventajas, pero dentro de sus caracteristicas se puede resaltar el hecho que
en el reactor de membrana al tener un sistema en mezcla total el catalizador es capaz de
remover otro tipo de compuestos nitrogenados no solo el carbazol, esto por su directa
relacion con la corriente a tratar, cosa que no ocurri6 en el reactor inmovilizado,
posiblemente en este sistema se hubiera presentado este fendmeno si el tiempo de
residencia dentro del reactor hubiera sido mayor. Uno de los inconvenientes del reactor de
membrana son los problemas de filtracién que en este caso limito la posibilidad de poder
operar con tiempos de residencia de un dia o menor, comparado con el reactor
inmovilizado donde por su configuracion en la cual se obtenia el procesado por desborde,
no existia el problema de dar mantenimiento al reactor constantemente para obtener el

efluente tratado. En la Tabla 9 se comparan los dos sistemas utilizados.
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Tabla 9. Comparacion de los sistemas utilizados

Reactor de membrana | Reactor inmovilizado
Limpieza constante Si No
Posibilidad de tratar )
) Si No
corrientes altas
Agitacion Si No
Recirculacion Si Si
Volumen del reactor Menor Mayor
Eficiencia de
L 70-80% 60-100%
eliminacién
Requerimientos Meter aire en N
0
especiales contraflujo

9.3 Sistema de Propagacion

En cuanto al sistema de propagacion de los tres matraces que se pusieron, dos
con la fuente alterna de carbono (glucosa) y uno con carbazol para comparar, de los dos
matraces de procultivo con glucosa después de tres dias se cuantificé la proteina, y estos

resultados se muestran en la Tabla 10.

Tabla 10. Proteina utilizando glucosa

Proteina (mg/L) Matraz 1 Matraz 2
Inicial 9.23 16.64
Final 47.25 77.01

Después de los tres dias se cambid el medio, se lavaron las células y se agregé
1mL de la solucién de carbazol a ambos matraces, y en el periodo que se dejaron
propagando que fue de 5 semanas al matraz 1 se le agregd 14.5 mL de la solucion de
carbazol, al matraz 2, 15 mL, y al matraz que se propagd Unicamente con carbazol desde
un principio para comparar se le adicion6 un total de 32.5 mL de dicha solucién, después
del tiempo de propagacion se cuantifico la proteina en los tres matraces, los resultados se
muestran en la Tabla 11. La diferencia en los volimenes agregados a cada matraz se
debe al tiempo en que tardd en reactivarse la bacteria después de utilizar otra fuente de
carbono, este tiempo fue de aproximadamente tres semanas y media, después de ese

tiempo se comenzd a agregar la solucion de carbazol.
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Tabla 11. Proteina total después de 5 semanas de propagacién

Proteina (mg/L)
Matraz
Inicial Final Total
1 9.23 55.40 46.17
2 16.64 101.08 84.44
3 56.27 155.53 99.25

Lo que se puede observar en la Tabla 11, es que aunque da la impresion de que
se obtiene mas biomasa utilizando solo carbazol, esto no es real, ya que se tiene que
tomar en cuenta la cantidad de proteina inicial, en el matraz 3 esta cantidad es mayor que
en los otros dos y haciendo un andlisis podemos ver que en el matraz 1 y 2 la biomasa se
incrementa 5 veces, no asi para el matraz 3, que solo se incremento 1.8 veces la cantidad
inoculada. Con esto se puede observar que utilizando la glucosa como fuente alterna de
carbono se obtiene una mayor cantidad de biomasa comparando con lo que se obtiene
utilizando dnicamente carbazol, pero el tiempo que tarda en reactivarse la cepa es
demasiado largo ademés de los cuidados que se tiene que tener al utilizar glucosa, en
cuanto a que se puede contaminar el medio facilmente con otros microorganismos, podria
considerarse como un inconveniente cuando no se cuenta con espacios estériles.
Comparando todo lo anterior se puede decir que el mejor sistema para propagar esta
bacteria es utilizando glucosa como fuente carbono en un principio, aunque claro se
podria utilizar otra fuente de carbono alterna diferente de la glucosa, para ver si es posible
gue se tenga un mayor incremento en la biomasa comparado con la que se tiene
utilizando el carbazol, y que el tiempo que tarde en reactivarse sea menor que cuando se

utiliza glucosa.
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10. Conclusiones

Las investigaciones para desarrollar tecnologias que involucran procesos
biol6gicos, como complemento para los procesos de refinacion actuales, teniendo como
objetivo la produccién de combustibles limpios, han demostrado que el uso de
microorganismos con capacidad de remocion selectiva de los compuestos
heteroaromaticos, como los nitrogenados, podrian ser viables para cumplir dicho objetivo.
Una de las principales ventajas reportadas es la reduccién de los riesgos de operacion y
el bajo costo. Sin embargo hasta ahora este tipo de bioprocesos requieren de grandes
cantidades de agua (50-50% en volumen, respecto a las corrientes de destilado tratadas)
para llevar a cabo la transformacién deseada, lo cual limita la aplicacién de éstos a escala
industrial ademas los tiempos de residencia son altos con respecto a los requerimientos

del procesamiento del petréleo.

En este trabajo se estudiaron dos configuraciones de biorreactores, uno con
membrana y otro con biomasa inmovilizada, para contribuir a la generacién de
conocimiento acerca de la operacion en continuo y desempefio de los sistemas biolégicos
para analizar su posible incorporacion en la industria del petréleo. Estas configuraciones
fueron seleccionadas con el fin de minimizar el efecto negativo que tiene la presencia del
agua en la corriente organica. En el caso del biorreactor de membrana a través de la
separacion de las fases en continuo por el uso de dos membranas hidrofébicas y en el
caso del biorreactor con biomasa inmovilizada tratando de evitar la formacion de

emulsiones que necesitarian posteriormente una separacion.
Los resultados obtenidos mostraron varias cosas relevantes:
Con respecto a la biomasa podemos concluir que:

1. La biomasa presenta altas tasas de degradacién de alrededor de 100 mg/L
dia independiente del sistema de propagacion.

2. La biomasa permanecié activa por periodos de operacion mayores a
215 dias, siempre y cuando se realice un suministro continuo de aire y el
recambio periédico de medio mineral, esto aplica para cualquiera de los
sistemas en que se encuentre operando.

3. Se observd una adaptacion de la poblacién para la degradacion de
carbazoles sustituidos, caracteristica que la biomasa no tenia al inicio de

los experimentos
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4. El mejor sistema de propagacion fue con la utilizacion de glucosa como
sustrato, incrementandose 5 veces la biomasa en comparacién con el
incremento de 1.8 veces la biomasa utilizando carbazol, sin embargo se
puede probar otra fuente alterna de carbono para mejorar la propagacion y

disminuir el tiempo de reactivacion.
Con respecto al biorreactor con membrana:

1. La configuracion del reactor con la membrana fue eficiente ya que se logré
recuperar el producto libre de agua.

2. El reactor tuvo tiempo de operacion superior a 120 dias con eficiencias de
eliminacién del 100% y una capacidad de eliminacion de 96 mg/L dia.

3. Las membranas pueden operar en continuo manteniendo los flujos de
filtracion a través del paso de aire a contraflujo. Pero esta es una medida
gque debe hacerse rutinariamente.

4. La operacion de los biorreactores con membrana estuvo limitada por la
velocidad de filtracion a través de la misma, no se pudieron ensayar flujos
mayores con el fin de reducir los tiempos de residencia, condicion deseable

en el procesamiento en la industrial del petréleo.

Con relacién al biorreactor de lecho empacado con biomasa inmovilizada se puede

concluir:

1. El material de empaque seleccionado nylon, presenté buena retencion de
biomasa y resistencia a la fase organica

2. La configuracion del reactor fue adecuada presentando facilidad de
operacién, bajo mantenimiento y recuperacion de producto sin agua.

3. La maxima capacidad de eliminacion obtenida en este sistema fue de
alrededor de 36.5 mg/L dia con eficiencias del 100%

4. El sistema operé por un tiempo mayor de 240 dias manteniendo la

actividad microbiana
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11. Recomendaciones

Uno de los problemas que presenta el reactor de membrana es la filtracién ya que
se debe pasar aire en contraflujo a periodos constantes de tiempo (cada semana) para
limpiarla, esta limpieza constante de la membrana del reactor se puede mejorar realizando
otra configuracion de reactor, donde la membrana este sumergida en la fase organica, y
se filtre por una diferencia de presion y para que la separacion de la mezcla sea mas facil,
se reduciria la agitaciébn para que la mezcla no sea total y las fases se mantengan
separadas, y por la diferencia de densidades de la fase acuosa y la fase orgénica, se
encuentren bien definidas cada una y poder utilizar la membrana sin que este en contacto

con la fase acuosa, promoviendo el paso a el producto, este sistema se presenta en la

Figura 19.
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Figura 19. Sistema de reaccién propuesto

Otro aspecto importante en futuros estudios es probar las diferentes relaciones de
fase acuosal/fase organica a las cuales el microorganismo puede tener una buena
eficiencia de eliminacién, ya que como se vio a una relacién baja de agua 7:93 fase
acuosa/fase organica el microorganismo era aun capaz de remover nitrégeno de la
corriente a tratar, esto también seria importante por las especificaciones de venta de los

destilados del petréleo que requieren estén libres de agua.

En este trabajo solo se determind la eficiencia de eliminacion asi como la

capacidad de eliminacion del carbazol que es uno de los compuestos nitrogenados
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presentes en el gasoéleo, pero también se observo que el microorganismo es capaz de
remover otros compuestos nitrogenados ademas del carbazol, esto es muy interesante ya
gue por las leyes ambientales el contenido de nitrégeno en los combustibles debe ser muy
bajo (50 ppm. Song, 2003), por lo tanto el observar cualitativamente la degradacion de
otros compuestos nitrogenados da la pauta para poder hacer estudios de forma analitica y
cuantificar que porcentaje de lo que entra de los otros compuestos nitrogenados el
microorganismo es capaz de eliminar aumentando la eficiencia en la eliminacion total de

los compuestos nitrogenados.
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