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DISENO Y ESTUDIO DE UN REACTOR A ESCALA BANCO PARA LA
BIOOXIDACION DE AZUFRE ELEMENTAL

El presente trabajo reporta el estudio realizado en un reactor a escala banco para la oxidacion
biologica de perlas de azufre elemental, en el cual se genera acido sulfirico que serd utilizado
mas adelante en la produccion sustentable de fosfatos desde una roca fosférica. Para lo anterior,
se utiliz6 como punto de partida el cultivo de la arquea Sulfolobus metallicus en matraces
agitados a 67°C, crecidas sobre perlas de azufre elemental. A partir de esta manipulacion, se
implementaron fases de escalamiento que contemplaron un reactor agitado tipo batch y su simil
en modo continuo, ambos con condiciones de operacion derivadas directamente de los matraces.

En modo batch se monitorearon periddicamente el pH, acidez del medio, concentracion de sulfato
en solucidon y conteo de células planctonicas. Los resultados obtenidos indicaron un buen
escalamiento desde los matraces, con valores similares a trabajos previos que utilizaron aquel
sistema de reaccion. Ademas, a partir de lo registrado en el conteo celular, se obtuvo una tasa
especifica de crecimiento celular (p) en batch igual a 0,056 [h™], desde la cual se propusieron 4
flujos de operacion para el modo continuo, los cuales fueron de 0,9 — 1,8 — 2,7 y 3,6 [mL/min].

Con ellos en operacion, se registraron las mismas variables evaluadas en batch, ademas de
determinar el tiempo requerido para estabilizar el pH, medida usada en la deteccién de cada
estado estacionario. Los registros variaron al aumentar el flujo, observando que las cantidades de
acido, sulfato y células disminuyeron, aumentando el pH en el biorreactor. Por su parte, el tiempo
transiente necesario para alcanzar cada estacionario se situd en un rango entre 24 y 40 [horas].

A partir de los resultados de produccion de acido sulfarico y sulfato en solucion, se generd un
modelo similar a los utilizados en fermentadores continuos, asumiendo la existencia de dos tipos
de células: las adheridas al azufre y las suspendidas en el medio de reaccion (planctonicas). El
modelo se trabajo ignorando el crecimiento de las arqueas en suspension, y siguiendo dos casos
de estudio: suponer una tasa |1 constante para todos los flujos versus un caso de p variable por
flujo. El modelo entreg6 valores para la tasa especifica de crecimiento (el mejor de 0,022 [h™]),
ademés del rendimiento de produccién por arquea (alrededor de 10™° [g producto/arquea]). Este
ultimo resultado fue similar al utilizar &cido sulfdrico o sulfato indistintamente como medidas de
producto.

Ademas, un estudio de la aireacion revelo que el sistema poseia un nivel de oxigeno adecuado
para la operacion, estimando una produccion méaxima posible de 0,0014 [g/min] de é&cido
sulfurico. En conclusion, el sistema implementado resultd ser un exitoso primer acercamiento a la
tecnologia de reactores utilizando Sulfolobus metallicus creciendo sobre azufre elemental a 67°C,
y debe someterse a un estudio de ingenieria mas acabado, tal que permita realizar una
biooxidacién de azufre compatible con la necesidad de una lixiviacion sostenible de fosfatos.
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1 Introduccion

La mineria es actualmente un interesante campo ocupacional para un ingeniero de procesos. En
particular, la busqueda de nuevas fuentes minerales y procesos de obtencion que sean
compatibles con un desarrollo sustentable, desde los puntos de vista econémico, social y
ecologico (1), es un desafio interesante para aplicar los conocimientos adquiridos en las carreras
de Ingenieria Civil Quimica y en Biotecnologia. Los resultados de dicha labor pueden contribuir
positivamente tanto para la economia, las ciencias y el desarrollo tecnolégico de un pais o region,
ademas de generar valor para las empresas mineras, las cuales presentan esta idea como motor de
innovacion y desarrollo.

El informe de tesis que se presenta a continuacion recoge algunas de las tematicas anteriores,
detallando el estudio de un nuevo proceso de obtencion de &cido sulfurico a partir de la accion
oxidativa de organismos procariontes sobre azufre. Este método tiene la opcion de ser aplicado a
la industria minera, particularmente guiado a la recuperacion de fosfatos.

1.1 Antecedentes Generales

1.1.1 El fosfato y el &cido sulfarico

1.1.1.1 Mercado creciente de fosfatos

El fosforo es un elemento quimico (simbolo P) perteneciente al grupo 5A en la Tabla Periddica,
de numero atémico 15 y masa molar 30,97 [gr/mol] (2), que fue descubierto en 1669 por Hennig
Brandt. Desde entonces, se ha obtenido desde varias fuentes, como son la orina, ceniza de huesos
y, hacia 1890, desde rocas fosforicas (3).

El continuo interés en encontrar nuevas fuentes de fosforo se debe a que este elemento esta
implicado en varias aplicaciones vitales de agricultura y la vida en general, principalmente en su
forma de fosfatos. En particular, se estima que el desglose de la demanda actual de fosfatos arroja
un 82% utilizado para fertilizantes, un 7% para comida animal y un 1 a 2% como aditivo. Los
porcentajes restantes se distribuyen entre detergentes, tratamiento de metales y otras aplicaciones
industriales (4).

Siguiendo este detalle, se requiere que las mejoras alcanzadas en agricultura (como resultado de
la continua investigacion y al desarrollo genético de las plantas) deban ser compensadas con una
mayor cantidad de fertilizantes que aseguren la alimentacion actual y futura (humana y animal)
(5), lo que requiere una obtencion sustentable de fosfatos.

Por lo anterior, los paises con alta demanda de estos compuestos debiesen contar con una
continua evaluacién de nuevas fuentes y procesos de obtencidn. Dichos paises estan conformados
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en un 65% por China, India, Estados Unidos y Brasil. En el caso brasilefio, la evaluacion
planteada se requiere méas aun considerando que también forma parte de los paises con reservas
importantes de fosfatos, pero en baja escala comparada con aquellos de gran disponibilidad (4).

La minera brasilefia VALE, que cuenta con la mayor produccion de fosfatos para nutrientes en
Brasil, ademas de ser una de las mas grandes empresas mineras a nivel mundial (6), esta
interesada en resolver el dilema planteado. Particularmente, estudios previos de la compafiia
muestran que ciertos relaves generados de sus actividades mineras poseen fosfato en cantidades
interesantes para su recuperacion.

A partir de esa informacion, se ha solicitado la colaboracion del Departamento de Ingenieria
Quimica y Biotecnologia de la Universidad de Chile para que, a través de su Laboratorio de
Biohidrometalurgia, pueda desarrollar un estudio técnico sobre la posibilidad de recuperar el
fosforo presente en los relaves de la empresa, especificamente aquellos que provienen de la
mineria del hierro.

1.1.1.2 Obtencion tradicional de fosfatos

La materia prima desde la cual se abastece la industria quimica actual de fosfato es
fundamentalmente un mineral basado en fosfato de calcio que se encuentra naturalmente en
distintos yacimientos, llamada fosforita. Dicho material es un amorfo de la férmula general
Cas(P0O4)sX (X puede sustituirse por F', CI" u OH’), que permite clasificar a las apatitas® (7).

Los procesos que se aplican a la roca de fosforita sirven para obtener fosforo elemental y acido
fosforico. En el caso del fésforo elemental, se utiliza una reduccion de la roca con coque Y silice
(arena) en hornos eléctricos a 1300°C, temperatura necesaria para gque se obtengan vapores que, a
posteriori, son condensados y purificados. Por su parte, el acido fosforico se produce
masivamente cuando la roca es atacada con un &cido (sulfarico, clorhidrico o nitrico) en
presencia de agua. Se prefiere el &cido sulfurico pues el sulfato calcico que se forma (Reaccion 1)
es mejor agente insoluble en agua, y por ende, mas facil de separar (7).

Cas(P0,)sX + 5H,S0, + 10H,0 - 3H;P0, 4+ 5(CaS0, - 2H,0) + HX Reaccion 1
Esta reaccion depende fundamentalmente de la cantidad de rocas fosfaticas y del &cido sulfurico

disponible en la planta de tratamiento. Ademas, dicho sistema aventaja a los antiguos procesos de
preparacion que usan calor, debido a los altos costos energéticos de estos tltimos (7).

! La fosforita difiere de las apatitas en que la primera presenta calcio parcialmente sustituido por magnesio, hierro y
aluminio, mientras que el grupo (PO,4) se cambia parcialmente por (SiO3), (CO3) o uranato (U,0;). Como impurezas
aparecen, ademas de materia organica, arcillas, caliza y silice principalmente. Todos estos elementos conforman una
roca fosforica (o phosphate rock).



1.1.1.3 Azufre e industria actual del acido sulfarico

El azufre es un elemento quimico (de simbolo S) perteneciente al grupo 6A en la Tabla Periddica,
de numero atémico 16 y masa molar 32,07 [gr/mol] (2). Es comercialmente recuperado en las
minas de sal, producido por reduccion bacteriana en depdsitos sedimentarios de sulfato (8).
También el azufre puede ser encontrado en el yeso, en diversos sulfuros minerales como la pirita
(FeSy) y en el gas natural como H,S, SO, y otros compuestos (8).

Existen varias formas alotropicas del azufre, entre las que se destacan la forma rombica y la
forma monoclinica. El azufre rémbico es el mas estable termodinamicamente, presentando una
forma anular Sg plegada, Esta variedad de azufre se caracteriza por ser un sélido amarillo,
insipido e inodoro. Si se calienta, se transforma poco a poco en azufre monoclinico (punto de
fusién a 119°C), el cual también presenta unidades Sg (9). Esta informacion y otras estructuras
del azufre se observan en la Figura 1.
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Figura 1: Formas alotrépicas del azufre en funcién de la temperatura. Si es sélido forma anillos de ocho atomos de azufre
(rémbico y monoclinico). Al aumentar la temperatura, se rompe la estructura ciclica y forma cadenas (estado liquido).
Cuando es gaseoso, se observan moléculas de Sg, Sg, S4 0 S, dependiendo de la temperatura (10).



Entre los usos del azufre se destacan la fabricacién de polvora, la vulcanizacion del caucho
natural, produccion de fungicidas y fertilizantes. Sin embargo, su principal utilidad yace en la
sintesis de &cido sulfarico, uno de los productos quimicos mas importantes de la industria (8).

Este &cido es un liquido viscoso, incoloro e inodoro, que se caracteriza por su fuerza 4cida y facil
disolucién en agua formando iones hidrogeno y sulfato, liberando ademas gran cantidad de calor.
El &cido sulfarico se utiliza actualmente en variados campos, como son la produccion de &cido
fosforico y fertilizantes (32%); sintesis quimica basica, pigmentos e industria del petréleo (58%);
extraccion de metales, junto a su refinado y procesamiento (2%); baterias (0,8%); y otros usos
industriales como en pulpas y papel (7%) (7).

El acido sulfurico se produce actualmente en un proceso que se puede simplificar en tres etapas
principales (11):

a) Produccion de dioxido de azufre

El azufre elemental es fundido a 140 °C, se afiade cal al medio para reducir la acidez, luego
filtrado para remover impurezas y asi es quemado en exceso de aire seco. De esta forma, se
obtiene una mezcla de aire y dioxido de azufre, que vuelve a ser filtrada. La reaccion que
representa la formacién de didxido se presenta a continuacion:

S+0,- S0, Reaccion 2

b) Conversion a tridxido de azufre

En esta etapa, el diéxido de azufre se convierte a trixido gracias a un catalizador. La Reaccion 3
describe este proceso:

1 Reaccion 3
SOZ + E 02 - 503

El catalizador utilizado es una mezcla de pentdxido de vanadio y sulfato de potasio en una base
de silicio, formando un soporte poroso por donde circula el reactivo gaseoso.

c) Formacién de &cido sulfurico

El trioxido resultante de la etapa anterior se circula en una torre de absorcion, donde reacciona a
contracorriente con agua para producir el &cido sulfurico. La reaccion que se produce se describe
como:

SO0; + H,0 - H,S0, Reaccion 4



Aun cuando la tecnologia de produccion de acido sulfarico ha sido mejorada en los Gltimos afios,
este tipo de procesos no logran capturar todas las emisiones que producen. De hecho, actualmente
se encuentran en operacion antiguas tecnologias de produccién en paises donde las regulaciones
son significativamente menos exigentes, como en algunas regiones de Sudameérica, el sur de
Africa y China. Se espera que en el futuro las presiones medioambientales cambien este
escenario, momento en el cual se requerira una inversion muy grande en modernizar dichas
plantas (12).

Por lo tanto, es importante desarrollar nuevos métodos y tecnologias para producir &cido
sulfurico, con el fin de eliminar los riesgos actuales de contaminacion que se asocian a la
industria actual. En particular, la produccion sustentable de fosfatos desde una roca fosforica,
proceso que requiere un uso continuo de &cido, deberia considerar una tecnologia compatible a
este objetivo.

1.1.2 La Biolixiviacion: una solucion sustentable

1.1.2.1 Conceptos iniciales

El proceso fisico y quimico conocido como lixiviacion es un método en el cual un constituyente
de interés es recuperado a partir de un solido, gracias a la accion de un agente lixiviante disuelto
en un medio liquido (13). Segun esta definicion, la obtencion de acido fosforico a partir de rocas
fosféaticas, segln la Reaccién 1, es una lixiviacion quimica en donde el &cido sulfarico es el
agente lixiviante, el sélido a solubilizar es la roca fosféatica, y los fosfatos son los componentes
que interesan ser recuperados. Este proceso requiere un uso continuo de acido, lo cual requiere
tratar con los problemas relacionados a la contaminacién causada por las plantas actuales de
produccién de acido sulfurico y el transporte de acido (falta de infraestructura para su traslado),
entre otros (12) (14).

Por ende, se ha planteado la biolixiviacion como alternativa para los procesos de tratamiento
mineral convencional, lo cual involucraria para las empresas una disminucién en los costos por
compra de &cido sulfurico, evitando ademés los problemas de contaminacion asociados a su
produccién y anulando el efecto del transporte (15).

En el campo de la mineria bioldgica (o biomineria), la biolixiviacién se entiende como el proceso
en el cual una especie quimica de interés es extraida de un mineral gracias a la accion directa o
indirecta de microorganismos (16). En el caso de la biolixiviacion de fosfatos, la accion de los
microorganismos es indirecta ya que se basa en la produccion bioldgica de acido sulfurico, que
permite posteriormente la solubilizacién de la roca fosfatica.

Esta nueva idea de procesamiento de minerales, estudiada para una gran variedad de
microorganismos acidéfilos autotrofos y heterotrofos, es un campo de gran intereés para los
sectores mineros y especialmente de agricultura, en los cuales se busca investigar la eficacia real
y el potencial agronomico que presenta la solubilizacion de la roca fosfatica como fuente de
fosforo para ser usada en biofertilizacion (17).



1.1.2.2 Biooxidacion del azufre

La generacion de acido sulfurico, gracias a la accion catalitica de microorganismos, se enmarca
en un concepto conocido como biooxidacion, el cual se puede describir como una componente
del proceso de biolixiviacion que ocurre cuando un mineral de interés no puede ser solubilizado
directamente por los microorganismos. No obstante, se facilita la recuperacion del mineral
mediante la solubilizacion de la matriz en la que se encuentra atrapado (18) (19). En las secciones
siguientes, tal como ocurre en la bibliografia consultada, se utilizan los términos biolixiviacion/
biooxidacidn de azufre para explicar el mismo fendmeno de manera indistinta.

Segun esta definicion, se pueden mencionar dos casos que se desarrollan en la actualidad (14). El
primero es la biooxidacion de minerales refractarios de metales preciosos (como el oro), en donde
se busca la liberacion de las particulas desde las matrices de pirita o arsenopirita donde se
encuentran, facilitando su tratamiento posterior (cianuracién, entre otros) (20). El segundo lo
constituye la accién bacteriana sobre minerales sulfurados y/o azufre elemental, permitiendo su
conversion a sulfato en solucion &cida.

Sobre estos casos, se han presentado numerosas publicaciones en revistas, libros (21) (22) y
simposios (en las distintas reuniones de la International Biohidrometallurgy Symposium) (23), en
donde se muestra su factibilidad técnica y economica, lo cual ha permitido desarrollar
actualmente diversos procesos para la recuperacion de oro, cobre y niquel, con perspectiva futura
de generar biooxidacion y biolixiviacion de una amplia gama de sulfuros de cobalto, galio,
molibdeno, ente otros (24).

Dentro de los estudios de biooxidacion, se han presentado varios reportes sobre la posibilidad de
utilizar azufre elemental como fuente de produccion de &cido sulfarico, en los cuales se menciona
el tipo de interaccion que presentan distintos microorganismos con las particulas de azufre (25)
(26), la importancia de diferentes estructuras de azufre para su posterior conversion (27), e
incluso cédmo se puede aprovechar la biooxidacion de azufre para la lixiviacion posterior de
minerales de hierro ricos en fosfato (15).

Al respecto, se han desarrollado diversos trabajos de investigacién en el Laboratorio de
Biohidrometalurgia de la Facultad de Ciencias Fisicas y Matematicas de la Universidad de Chile.
En ellas, se han abordado hipétesis que buscan comprender la actividad biooxidativa sobre el
azufre elemental y otros compuestos sulfurados, como pirita y calcopirita. En el caso del azufre,
se han analizado distintas cinéticas de crecimiento para ciertos tipos de microorganismos,
estableciendo los mecanismos de reaccion en cada sistema (18) (19). Lo anterior permite
establecer de manera preliminar la factibilidad técnica de producir acido sulfarico gracias a la
actividad oxidativa de microorganismos que son tipicamente relacionados a la mineria.



1.1.2.3 Mecanismos de biolixiviacion

La definicién para biolixiviacion de un mineral menciona que la accion de los microorganismos
puede efectuarse de manera directa o indirecta. Estas opciones son debatidas actualmente entre la
comunidad cientifica, pues existen varios estudios que apoyan una u otra alternativa, o incluso
una ocurrencia simultanea (16) (28). A continuacion se describen dichos mecanismos:

a) Mecanismo Directo

Es aquel donde la liberacion de la especie de interés se realiza gracias al contacto fisico de las
bacterias con el mineral, lo cual permite una catalisis enzimatica directa para las reacciones
involucradas (16).

Segun esta explicacion, el microorganismo se adhiere a la superficie del mineral y lo ataca
enzimaticamente, generando un transporte de electrones desde la parte reducida del mineral, por
ejemplo un sulfuro (de férmula MS), hasta el oxigeno disuelto en el medio. Por ende, la reaccion
general que identifica este proceso seria (16):

BACTERIA Te
MS + 20, ——— M?* + S0~ Reaccion 5

Existen evidencias que demuestran el contacto directo con el mineral. Sin embargo, ain no se
comprende en su totalidad el mecanismo de adhesion y la iniciacion de la solubilizacion. Por
ejemplo, se ha observado que el microorganismo no ataca la superficie total que limita al mineral,
sino que prefiere ciertas zonas que presentan imperfecciones cristalinas, pero no se tiene
explicacion concreta para esta direccionalidad (29).

b) Mecanismo Indirecto

Es aquel donde se ejecutan reacciones quimicas, enzimaticas 0 no enzimaticas, no existiendo un
contacto fisico entre los microorganismos y el mineral a solubilizar, aunque estos juegan un rol
clave en la formacién de reactivos que forman parte en la liberacion de la especie de interés (16).

Una diferencia importante para distinguir a este mecanismo del mencionado en el punto a) es que
la accidn indirecta considera la accién de iones férricos sobre el mineral sulfurado (MS). De esta
manera, se forman iones ferrosos y azufre elemental que posteriormente son oxidados
bioldgicamente. Las siguientes reacciones (en serie) caracterizan al mecanismo indirecto (16):

MS + 2Fe3t - M?*T 4+ S0 4+ 2Fe?* Reaccion 6

1 BACTERIA Reaccién 7
2Fe?t + 502 +2HY ——— 2Fe®* + H,0
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3 BACTERIA Reaccion 8
S0 450, + Hy0 ——— 2H* + S0~

De lo anterior, se pueden destacar a los iones férricos y/o el acido como los verdaderos agentes
lixiviantes (permiten la solubilizacion del metal de interés), mientras que el azufre y el oxigeno
son los encargados de su regeneracion en solucion.

Sand y sus colaboradores (30) han profundizado la informacion acerca del mecanismo indirecto,
gracias a estudios realizados sobre las estructuras cristalinas de los minerales a lixiviar. Estos
trabajos permiten explicar la formacion de compuestos intermediarios detectados en sus ensayos,
y como la descripcion de orbitales moleculares de cada cristal mineral influye en el camino de
reacciones quimicas que estos siguen hasta su disolucion.

Estos caminos, que explicarian el mecanismo indirecto, son conocidos como “mecanismo via
tiosulfato” y “mecanismo via polisulfuro”. El primero explica la lixiviacion de minerales como la
pirita, molibdenita y wolframita; el segundo, habla sobre la reactividad de otros tipos de sulfuros,
tales como calcopirita (CuFeS,), esfalerita (ZnS) y galena (PbS) (16). La principal diferencia
entre una y otra via, ademas del tipo de cristal que presenta el mineral, es que en el primero los
minerales sélo pueden ser atacados por un oxidante (como el Fe*"), mientras que en el segundo
también pueden ser atacados por acidos, lo cual guia cada serie de reacciones posteriores,
permitiendo asi la formacion de diferentes intermediarios de reaccion, tal como se indica en los
nombres de las vias. A continuacidon se presenta un esquema de lo anterior:

Mecanismo Mecanismo
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Figura 2: Mecanismos indirectos en la biolixiviacion de sulfuros. En la figura se pueden apreciar los dos mecanismos
planteados, en los cuales un sulfuro mineral de interés (MS) bajo la accién de microorganismos como A. ferrooxidans (Af),
L. ferrooxidans (Lf) y A. thiooxidans (At), puede ser lixiviado hasta alcanzar una forma soluble tanto del mineral (M**)
como del azufre (SO,%) (16).
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c) Lixiviacién cooperativa

Un tercer mecanismo que se ha planteado en los ultimos afios es la lixiviacion cooperativa, en la
cual se generan los dos mecanismos anteriores: actian celulas adheridas a la superficie del
mineral, y otras que se encuentran libres en el medio liquido. Asi, un conjunto de células pueden
lixiviar compuestos con azufre y, al encontrarse adheridas, liberan al medio especies quimicas
portadoras de energia para las bacterias que se encuentran suspendidas en el liquido, las que
permiten mantener el sistema en constante actividad (16).

1.1.2.4 Microorganismos para biolixiviacion

Los microorganismos que permiten la biolixiviacion en mineria se desarrollan en ambientes
acuosos, ligados a las propias minas, que se caracterizan por presentar un bajo pH, altas
concentraciones de metales y, en ocasiones, por elevadas temperaturas. En estos medios viven y
se reproducen ciertos microorganismos con caracteristicas Unicas, que utilizan las especies
reducidas de azufre y ciertos metales en solucion como fuente primaria de energia, obteniéndose
asi la recuperacion de especies quimicas valiosas (31).

A partir de las condiciones del medio de crecimiento, los microorganismos utilizados en
biolixiviacion pueden clasificarse en cuatro tipos (31):

a) Microorganismos mesofilos

Este tipo de bacterias presentan un rango de temperatura para su crecimiento entre los 25°C a
40°C, existiendo tanto organismos autétrofos (con CO, como fuente de carbono) como
heterétrofos (que obtienen carbono de fuentes orgéanicas) y mixotréficos (combinacién de los
comportamientos anteriores) (24).

Estas bacterias son sencillas en cuanto a sus requerimientos de subsistencia y generacion de
biolixiviacion. Una muestra de mineral en agua acidulada, con un buen sistema de aireacion
asociado, es suficiente para que el crecimiento se favorezca, pues todos los elementos quimicos
necesarios ya se han entregado al sistema (24).

Entre las especies mas utilizadas en estudios y en la industria actual se consideran a
Acidithiobacillus ferrooxidans, Acidithiobacillus thiooxidans y Leptospirillum ferrooxidans. En
la Tabla 1 se presentan algunas caracteristicas de estos tres microorganismos mesofilos:



Tabla 1: Caracteristicas de algunas especies de microorganismos mesdfilos tipicos en la industria (24).

Microorganismo  Tamafoy Rangode T pH Fuente
forma (°C) energia
Acidithiobacillus 0,3-0,5 x 1-1,7 5-40 1,2-6,0 Oxida Fe*" y
ferrooxidans [um] 30-35 Gptimo Optimo: s°
Bacilo 2,5-3,0
Acidithiobacillus 0,5 x 1,2 [um] 10 - 40 05-60  OxidasS’ noa
thiooxidans Bacilo 30-35 Optimo: Fe?*
dptimo 2-35
Leptospirillum  0,2-0,4 x 0,9- 20—-45 12-45 Oxida Fe**, no
ferrooxidans 1,1 [um] 30-35 Optimo: as’
Espirilo optimo 25-3,0

b) Microorganismos termdfilos moderados

Se desarrollan en ambientes acidos y a temperaturas entre los 45°C a 55°C (32). Han sido
aisladas, sobre todo, a partir de sistemas de lixiviacion de cobre. EI microorganismo mas
representativo de los termoéfilos moderados descubiertos ha sido la especie Sulfobacillus
thermosulfidooxidans. Algunos datos de interés sobre esta especie se muestran en la Tabla 2.

Tabla 2: Principales caracteristicas de la especie termdfila moderada Sulfobacillus thermosulfidooxidans (19) (24).

Tamafo Fuentes de energia pH Rangode T
[pm]y (pH optimo) (T 6ptimo)
forma (*C)

0,6-0,8 x Quimiolitétrofa Heterdtrofa
1,0-3,0 Sulfuros Extracto de 1,1-5,0 20-60

minerales, S°, levadura,

Cilindrica Fe?* glucosa, (1,7-2,4) (40-55)

glutamato

c) Microorganismos termdfilos extremos

Estos microorganismos se desarrollan en ambientes con temperaturas entre los 55°C y 90°C, en
los cuales pueden desarrollarse de forma autdtrofa y heterdtrofa. Bajo la primera condicion,
catalizan la oxidacion de azufre elemental, Fe*? y minerales de azufre reducido (24).

Los termofilos extremos entregan altas velocidades de biolixiviacion, en especial cuando la
concentracion de solidos o la densidad de pulpa son bajas. En general, estos microorganismos
presentan como desventaja su sensibilidad a fuerzas que las presionen (atricion debido a una
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pared celular que no es rigida), lo que obliga a utilizarlas en procesos de biolixiviacién tales
como reactores con agitacion continua, con densidades de pulpa menores que las utilizadas con
microorganismos termofilos moderados (24).

d) Microorganismos heterdtrofos

Ademés de organismos autdtrofos, pueden ser encontrados en ambientes naturales especies
heterotrofas relacionadas generalmente con los Acidithiobacillus. El papel de estos organismos es
incierto, aunque se conoce su importancia en la destruccion de ciertos compuestos organicos
perjudiciales para el desarrollo de los autotrofos (31).

Los organismos heterétrofos que se encuentran implicados en la degradacion mineral podrian ser
clasificados por su resistencia y capacidad de sobrevivir bajo condiciones muy diversas. Sin
embargo, aun se presenta desconocimiento acerca de sus mecanismos metabolicos para
reaccionar en los procesos de lixiviacion. Por lo tanto, estan lejos de ser utilizados en la escala
industrial (31).

1.1.2.5 Caracteristicas de Sulfolobus metallicus

Sulfolobus metallicus es una especie reconocida y estudiada desde 1991, cuando fue inicialmente
descrita por Huber y Stetter (33). Las caracteristicas observadas resultaron en una arquea
termofila extrema gramnegativa, con una estructura tipo coco irregular, de alrededor de 1,5 [um]
de ancho. Este microorganismo es un miembro del orden de las Sulfolobales, y es una arquea
aerdbica estricta y quimiolitoautétrofa obligada de minerales sulfurosos como la pirita, esfalerita,
calcopirita y azufre elemental. Presenta crecimiento entre 50 y 75 °C, en rangos de pH entre 1.0 a
4.5y de salinidad entre 0 a 3% de NaCl.

Pacheco (18) describe las condiciones 6ptimas de crecimiento para esta especie usando los datos
presentados en la Tabla 3.

Tabla 3: Caracteristicas de Sulfolobus metallicus. La tasa especifica de crecimiento presentada corresponde a un rango de
valores obtenidos por Nemati et al (34) para el crecimiento de esta arquea en pirita.

Género Especie  Temperatura pH 6ptimo Tasa
optima (°C) especifica

de
crecimiento

(h

Sulfolobus  metallicus 68 1,8 0,018 —
0,025
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1.1.2.6 Etapas del crecimiento celular

En un tipico proceso batch, como el cultivo en matraces y reactores bien agitados operando en
dicha condicién, el numero de células vivas varia en forma distinta con el tiempo. Primero se
tiene una fase de adaptacion de las células a su nuevo entorno de cultivo, conocida como “fase
lag”, donde no se incrementa el nimero de células. Después de esto, se observa un periodo de
rapido crecimiento, el que se describe como “fase exponencial”, y donde las células crecen a la
misma tasa (conocida como tasa especifica de crecimiento, u), ademas de contar con un
metabolismo constante y condiciones equilibradas de crecimiento (35). A continuacién se
muestra la expresion que identifica a la fase exponencial:

ax ¥ Ecuacion 1
ar Hu

En ella se utilizan

X: Concentracion de células (cel/mL).

t: Tiempo de medicion (h).

U: Constante especifica de crecimiento celular (h™).

Como es de esperar, en un ambiente cerrado las células no pueden crecer de manera indefinida.
Se observa entonces una “fase estacionaria” en el desarrollo celular cuando se acaban las fuentes
de energia y/o se acumulan sustancias que inhiban al crecimiento celular. Si el cultivo no puede
recuperar una nueva tasa para crecer, se observa una “fase de muerte” que presenta un subito
descenso en la poblacion, resultando exponencial (35). Este comportamiento se puede observar
en el Gréfico 1.

logaritmo del numero de bacterias viables
w

- E—

tiempo en horas

Gréfico 1: Curva de crecimiento bacteriano. 1: fase de latencia (lag). 2: fase logaritmica.
3: fase estacionaria. 4: fase de muerte (36).
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En el caso de un crecimiento en un reactor continuo perfectamente agitado (CSTR), s6lo un
parametro es requerido para caracterizar la poblacion celular (u). Es importante mencionar que
una aproximacion razonable de un crecimiento balanceado se encuentra entonces en la fase
exponencial. Consecuente con este hecho, los datos cinéticos que puedan obtenerse de un
experimento de crecimiento en modo batch son importantes para centrar las condiciones de
operacion continua en torno a la fase exponencial de interés (35).

1.1.2.7 Factores que afectan el desarrollo de microorganismos

Varios son los factores que intervienen en la mantencion y crecimiento de los cultivos celulares,
los cuales pueden extenderse al nivel de produccién industrial (31).

a) Tolerancia a los metales

La concentracion de metales que puede soportar un microorganismo depende claramente de cada
cepa utilizada, aunque aun faltan datos concretos para realizar clasificaciones entre especies. No
obstante, son conocidas ciertas cantidades nocivas de metales en solucion (31).

Un punto clave para determinar la tolerancia de una especie por sobre otras, es el periodo de
adaptacion que presentan (fase lag), el cual permite detectar especies que tienen chances de
sobrevivir en presencia de metales nocivos.

Estudios desarrollados en A. ferrooxidans han demostrado que ciertos elementos como el niquel o
el ion uracilo inhiben tanto la oxidacion del hierro como la fijacion del CO,, por lo que afectan la
produccién de enzimas y/o produccion del ATP. Esta toxicidad normalmente suele disminuir
conforme el pH disminuye, pues se alteran los sistemas de interaccion microorganismo/metal.

b) Concentracion de iones hidrédgeno y potencial electroquimico

La oxidacion bioldgica es altamente dependiente del movimiento de protones y electrones, por lo
que es importante conocer las condiciones de pH y potencial electroquimico (Eh) del sistema.

Con respecto al pH, se ha encontrado una cota maxima de 3,0 para que exista crecimiento inicial
de los microorganismos (37). Si ya se ha iniciado el crecimiento (bacterias ya adaptadas), esta
cota puede aumentar a 6,0 para sobrevivir (en A. ferrooxidans) (24). Por otro lado, se ha fijado un
limite inferior de 1 para un adecuado desarrollo celular y biolixiviacion, pues bajo este valor se
observa inhibicion del crecimiento, lo que implica un bajo rendimiento de la operacion (18) (38).

Por su parte, la oxidacién de especies reducidas depende del movimiento o transferencia de
electrones, por lo que el potencial eléctrico influye en el metabolismo de la bacteria. De esta
manera, la medida del potencial es un indicador de la actividad microbiana: mientras mayor sea
el potencial medido en solucion, mayor ser la actividad microbiana (37).
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¢) Nutrientes

Se requieren de manera crucial para el desarrollo de los microorganismos. Por ejemplo, el
magnesio es necesario para la fijacién del CO,, fésforo se requiere para el metabolismo
energético, azufre para la formacién de algunos aminoéacidos, nitrégeno en forma de amoniaco es
vital para el crecimiento de Acidithiobacillus, etcétera. De hecho, se conoce que naturalmente las
bacterias lixiviantes viven en comunidad con otras especies, intercambiandose los nutrientes
suficientes para el desarrollo de cada colonia.

Ademaés de los elementos mencionados (N, P, Mg y S), los microorganismos requieren otros
como potasio (K) y calcio (Ca), aunque en cantidades reducidas.

d) Oxigeno y didxido de carbono

Estos gases son fundamentales para el desarrollo de la comunidad microbiana y de la
biolixiviacion como tal. En el medio &cido donde se llevan a cabo las reacciones, la solubilidad
de O, y CO; es baja, y se requiere entonces una alta tasa de transferencia de materia, permitiendo
que este factor no sea el controlante del sistema de reaccién. Por ende, en la mayoria de los casos
se suministra al sistema aire mediante burbujeo.

e) Temperatura

Existen dos factores importantes que compiten segin rangos de temperatura: el aumento de la
velocidad de reaccidon cuando aumenta la temperatura, y el incremento en la muerte de los
microorganismos a causa de la desnaturalizacion de sus proteinas constituyentes. Acercandose al
limite viable, este Gltimo efecto resulta dominante, observando una reduccion en la capacidad de
biooxidacién del sistema, llegando al nivel de muerte celular.

Por lo anterior, la alternativa de utilizar organismos con capacidad para oxidar las especies de

interés a altas temperaturas (termoéfilas extremas) resulta prometedora, pues asi se obtienen altas
velocidades de biolixiviacion (18).

f) Tamafio de particula

No se conoce a cabalidad la quimica de superficies detras de la biolixiviacion. El tamafio de las
particulas resulta critico, como por ejemplo en la lixiviacion en pilas, donde se pueden requerir
varios afos antes de alcanzar los productos del interior de la roca.

Se conoce que uno de los requerimientos esenciales para llevar a cabo las reacciones de interés es
la disponibilidad de sustrato. Se ha mostrado que particulas con fracciones de tamafio mas
pequefias facilitan la actividad bacteriana, lo cual tiene sentido si se considera la relacion entre la
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concentracion de sustrato, el tamafio de particula y la superficie expuesta al ataque de
microorganismaos.

En este sentido, a medida que el tamafio de particula se reduce, aumenta el area superficial
especifica y el &rea total de reaccion, sin necesidad de aumentar la cantidad de sustrato por
ingreso de mas material al sistema. Altas concentraciones de mineral traen consigo el peligro de
un cambio también en la densidad de la solucion, lo que puede complicar la transferencia de
gases y materia en la zona de reaccion.

1.1.2.8 Aplicacion industrial de la biolixiviacion

Se conoce la practica de la biolixiviacion desde hace siglos, llevada a cabo aun sin la informacion
sobre los microorganismos ni procesos participantes (24), haciendo de esta practica un tema
netamente empirico para los artesanos de la época (20). Sin embargo, en 1947 Colmer y Hinkler
(39) aislan a Acidithiobacillus ferrooxidans, dando comienzo a una nueva era de investigacion
sobre la biolixiviacién de distintos minerales, como el hierro y el cobre.

Por otro lado, a comienzos de los afios setenta empezaron a visualizarse diversos problemas con
la produccion convencional de los procesos mineros. La metalurgia extractiva vio incrementado
sus costes de energia y mano de obra, la ley de las menas en operacion estaba bajando y no
existia una mayor disponibilidad de nuevas reservas (24).

Desde entonces fue necesaria la busqueda de nuevas materias primas para la mineria. Los
sulfuros metéalicos, que presentan importantes reservas a nivel mundial, han sido fuente de
numerosa investigacién hasta la actualidad. Como ventaja para su extraccion, se puede decir que
estos minerales son facilmente concentrables, mientras que el azufre constituyente entrega parte
de la energia necesaria para la obtencion del metal (24).

Sin embargo, los procesos en los cuales convencionalmente se tratan estos sulfuros presentan
algunas desventajas que no permiten su sustentabilidad. Por ejemplo, los procesos
pirometaldrgicos son altamente contaminantes por sus emisiones de SO,, lo cual trae como
consecuencia un aumento en la polucién por lluvia &cida (24).

Debido a las regulaciones ambientales, surgié entonces el proceso hidrometalirgico como una
solucion novedosa al dilema anterior. No obstante, también se presentaron desventajas en el
procesamiento de sulfuros, y que afectan el desarrollo y la implementacion de estos procesos,
como el consumo elevado de reactivos lixiviantes (como &cido sulfdrico), altas presiones y/o
temperaturas que se requieren, y los costos por molienda que deben anteceder a la operacion (24).

En este escenario, se propuso utilizar la informacién creciente sobre los microorganismos que
participaban en la biolixiviacion, para su utilizacion a escala industrial. EI uso comercial de este
proceso tuvo como punto de partida la década de los ochenta, época en la cual ya se encontraban
en operacion 12 plantas de lixiviacion in situ y pilas de lixiviacion en varios paises del mundo, y
con importantes producciones anuales, principalmente de cobre (24). Un ejemplo de este trabajo
es el caso de la mina Lo Aguirre, en Chile, donde se procesaban alrededor de 16.000
toneladas/dia en pilas, entre 1980 y 1996 (20).
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En la misma década de los ochenta también se desarrollaron multiples avances en el estudio de
los microorganismos participantes, desde su genética y microbiologia hasta el disefio de reactores
de biolixiviacion de cobre y biooxidacion de materiales refractarios (24). En este caso, el uso del
proceso BIOX en la Fairview Mine en Sudafrica (1986) fue la primera aplicacion comercial del
uso de reactores para biooxidacion de minerales refractarios de oro y, a partir de ella, se
desarrollaron varios proyectos similares en los afios noventa, que siguen en operacion hasta la
actualidad (ver Tabla 4) (20).

Por varios afios se pensé en la biolixiviacion utilizando reactores como una tecnologia sélo para
la recuperacion de metales desde minerales de baja ley, relaves de flotacion o material de
descarte. Hoy en dia la biolixiviacion es aplicada como el principal proceso en varias operaciones
de gran escala (14). En ellas se utilizan reactores continuamente agitados (CSTR) sélo para la
biooxidacion de minerales refractarios y concentrados, debido a la inversion y gastos operativos
de esta tecnologia. Esto se espera expandir en el futuro para una gran gama de sulfuros (24).

Tabla 4: Plantas que operan en la actualidad utilizando la tecnologia de reactores en modo CSTR (20) (40) (41).

Planta Afo de Capacidad  Volumen
apertura (ton/dia)  reactor (m®)
Fairview, South Africa 1986 55 1415
Harbour Lights, Australia 1991 40 980
Sao Bento, Brazil 1991 300 1487
Wiluma, Australia 1993 154 4 230
Youanmi, Australia 1994 120 3000
Ashanti-Sansu, Ghana 1994 960 21 600
Tamboraque, Peru 1998 60 1570
Beaconsfield, Australia 1999 68 2 310
Laizhou, China 2001 100 4 050

Cada uno de los biorreactores utilizados actualmente se conforma por tanques de acero
inoxidable, con agitadores que mantienen los concentrados en suspension y que aseguren la
transferencia eficiente de oxigeno y didxido de carbono. Una vez que el reactor es inoculado con
el(los) microorganismo(s) seleccionado(s), no se requieren inoculaciones adicionales, puesto que
el sistema se encuentra continuamente operando. Ademas de esto, el reactor se complementa con
una buena aireacion y un eficiente sistema de control de temperatura, por medio de chaquetas
externas que transportan agua a diferente temperatura (40).
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1.1.3 Disefio de biorreactores en mineria

En la seccién anterior se han mencionado algunas aplicaciones actuales de la biolixiviacion. La
construccion de modelos que expliquen el funcionamiento de estos y futuros proyectos se realiza
con el objetivo de mejorar el disefio, funcionamiento y control de los procesos, ademas de
permitir un conocimiento suficiente que sea util para competir con los procesos piro e
hidrometaldrgicos actuales (42).

Desde un punto de vista ingenieril, la compleja red de reacciones bioquimicas ligadas a la
biolixiviacién serian mejor desarrolladas en reactores (14). Por ende, varios tipos de reactores se
encuentran en continuo estudio. Rossi (43) presenta un procedimiento esquematico de disefio,
basédndose en el rendimiento esperado de un reactor de biolixiviacion (ver Figura 3). En este
planteamiento, se indica una fuerte relacion entre el tipo de reactor, datos cinéeticos, parametros
caracteristicos de cada sistema y resultados de produccion. En particular, su publicacion explica
el funcionamiento de varios tipos de reactores, siendo mayormente estudiados los reactores tipo
tanque agitado vy airlift, ademas de proponer innovadores sistemas de reaccién, como por ejemplo
los de tipo rotatorio.

PRODUCTION DATA TERIST
Dry solids throughput REACTORTYPE CHARAC .[ 1:‘..|f‘.|‘5 He
N | OTHER - PARAMETERS
Sulphide sulphur content [ | (STR, ALR, = - » specified for the
. - (to be specified for the
Expected sulphide sulphur Biorotor or other) individual machine)
removal
[ A
KINETIC DATA *
Rate constant of sulphide Y
sulphur oxidation P
Rate constant of metal sulphide Stirred Tank Reactor Air IZ:;]:T“OF BIOROTOR
solubilization (STR) ‘
Heat production by oxidation | . I I
reactions v ¥ H
CHARACTERISTIC PARAMETERS CHARACTERISTIC PARAMETERS CHARACTERISTIC
Pulp residence time Pulp residence time PARAMETERS
Useful tank volume Useful tank volume Pulp residence time
Number of tanks Number of tanks Useful drum volume
Tank geometry Tank geometry Drum diameter
(size, aspect ratio and freeboard) (size, aspect ratio and freeboard) Drum rotation speed
Type, quantity and diameter of impeller Type and position of air injector Number and geometry of lifters
Maximum impeller speed and power Air + CO2 flowrate for solids suspension and Number of drums in series
(for eff-bottom solids suspension and kLa) oxygen mass transfer Flow rate of airtCO2 mixture
Baffles number and geometry Oxygen mass transfer coefficient
Type and position of air sparger
Atmospheric oxygen + CO2 mass transfer
cocfficients

Figura 3: Esquema de Rossi para identificar los factores a tomar en cuenta para disefiar un reactor para la
Biohidrometalurgia (43).

17



Dentro de los reactores tipo tanque agitado, se encuentran los que operan en forma batch y en
modo continuo. Debido a los grandes volumenes de material que se planea procesar a gran escala,
la biolixiviacion y biooxidacion se realizan tipicamente en una operacion continua, en la cual se
busca obtener una alta productividad volumétrica, manteniendo bajo el volumen del reactor (14).

Sin embargo, en comparacién con el alto esfuerzo dedicado a la biologia, fisiologia de los
microorganismos y sus cinéticas de crecimiento en matraces, se ha dejado de lado la
investigacion en torno a los reactores. Segun Rossi, los resultados publicados sobre estos para
procesos biohidrometalurgicos sélo representan una pequefia minoria, siendo un 5% del total de
investigaciones presentadas en los simposios internacionales del area (43).

1.1.3.1 Ingenieria de un biorreactor: modelacion béasica

En las aproximaciones modernas requeridas para controlar los procesos en biorreactores, se
requieren modelos matematicos que permitan aproximar el comportamiento de los sistemas en
torno a las cinéticas de crecimiento de los microorganismos. Estos modelos son construidos con
ayuda de mediciones tomadas durante el funcionamiento del proceso mismo, las que son
combinadas con relaciones tedricas que simplifican la complejidad de los procesos celulares y la
accion de variados factores medioambientales (44).

Segun lo anterior, ciertas suposiciones deben realizarse para simplificar las multiples variables
que se pueden describir en torno al biorreactor. Entre estos supuestos se encuentran (35):

e EI mezclado es lo suficientemente bueno (entre agitacion mecanica y aireacion) para
asegurar que la composicién en cada fase no varia con la posicion dentro del reactor.

e EIl volumen de reaccion al interior del equipo no varia. En otras palabras, el sistema se
controla de tal forma que no existen pérdidas de volumen por fugas, evaporaciones, etc.

¢ Debido a los puntos anteriores, puede suponerse entonces gue la cantidad de oxigeno que
se encuentra disuelto en el reactor es la misma en todo el volumen de reaccion. Esto
implica que, si se tiene un sistema de aireacion que permite mantener un buen nivel de
oxigeno (cercano al nivel de saturacién en el fluido), entonces se puede estudiar la
cinética celular como un problema independiente de la aireacion.

e Anéalogamente, si se cuenta con un buen mezclado mecanico, puede decirse que la
transferencia de calor interna del reactor es eficiente, y cada punto a través del volumen
de reaccion se encuentra a la misma temperatura.

De esta manera, se puede determinar el funcionamiento ideal de un reactor continuo de
biolixiviacion segun cuatro tipos de balances de masa en torno al volumen de reaccion: masa
global, biomasa, sustrato principal y producto de interés. A continuacion se presenta la
modelacion completa del sistema, obtenida desde las ecuaciones descritas por Doran (44):
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a) Balance de masa global

En primer lugar, se debe tener presente la ecuacion general que representa un balance de masa
global:

entrada — salida + generacion — consumo = acumulacién Ecuacion 2
Como la generacion y el consumo de materia global s6lo se observan en reacciones de tipo
nuclear, se pueden despreciar en este balance. Por ende, la expresion anterior se aplica a la masa
global del sistema como sigue:
d Ecuacion 3
Fope — Fsps = E(psv)

F,: Flujo de entrada (mL/min).

E;: Flujo de salida (mL/min).

Pe.  Suma de densidades de entrada (gr/mL).

ps:  Suma de densidades de salida (gr/mL).

V. Volumen de reaccion (mL).

Lo anterior puede reducirse segun los siguientes supuestos:

e Las variables no cambian con respecto al tiempo en estado estacionario.
e Lasuma de las densidades de entrada y salida con constantes.

Con esto, la expresion anterior se simplifica a:
F,=F=F Ecuacion 4

Esta sencilla igualdad representa la condicion tipica de un reactor CSTR.

b) Balance de biomasa

En este caso se puede realizar un balance similar al presentado en la Ecuacién 2:

entrada cels — salida cels + crecimiento — muerte = acumulacion Ecuacion 5
Debido a la informacion presentada sobre el modo en que las bacterias/arqueas actdan sobre los
minerales (ver seccion 1.1.2.3), para fines del modelo se diferencian dos tipos de células: las

adheridas al mineral o azufre (de concentracion x,) y las que se encuentran en suspension,
Ilamadas también planctonicas (de concentracion xg).
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Por otro lado, en un biorreactor tipico se define un factor de efectividad (), que pondera la
dificultad de transferencia de masa debido a la adhesion de los microorganismos al soporte
utilizado como fuente de energia®:

velocidad reacciéon con resistencia transferencia de masa Ecuacion 6

T velocidad reaccion sinrestriccion dif usional

nr = 1,no existe limitacion difusional para la reaccion
nr = 0,la difusion de reactivos es una gran resistencia para la reaccion

nr € [0;1]

Ademaés, se pueden realizar suposiciones que permitan transcribir la Ecuacion 5 utilizando los
términos antes definidos:

e Salida contiene solo células en suspension.

e Tanto células adheridas como plancténicas viven/mueren a la misma tasa (1 y a iguales
para arqueas adheridas y en suspension), ponderada las primeras por la efectividad de
transferencia debido a su adhesion.

Asi, se obtiene lo siguiente:

d Ecuacion 7
Fxo—F xs + u(xs + npx)V — alxs + nrx)V = a [Cxs + x4)V]

donde

F: Flujo de operacion del reactor (mL/min).

xo.  Concentracion células en la entrada por unidad de volumen (cel/mL).

xs:  Concentracion células en la salida por unidad de volumen (equivale a las células en
suspension) (cel/mL).

x4.  Concentracion células adheridas por unidad de volumen (cel/mL).

U: Velocidad especifica de crecimiento celular (h™).

a: Velocidad especifica de muerte celular (h™).

ny.  Factor de efectividad (adimensional).

La Ecuacion 7 puede ser reducida agregando supuestos al modelo:

e Las células estan en estado estacionario (no existe acumulacion).
e Laentrada al reactor es estéril (x, = 0).

2 El factor de efectividad total (1;) se define en reacciones afectadas tanto por la transferencia interna (en este caso la
interaccion célula/azufre) como externa (capa limite entre el seno del fluido y la superficie de reaccion) de materia.
Un mayor detalle del significado fisico de 1 se obtiene desde el estudio de reacciones heterogéneas (35) (44).
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e Velocidad de crecimiento (1) es mucho mayor a la de muerte, por lo que el valor de « es
despreciable.

Debido a esto, la Ecuacion 7 se reduce a:
F x5 = p(xs + nrx)V Ecuacion 8

La expresion anterior da cuenta de un crecimiento simultaneo de células adheridas y en
suspension, a una tasa especifica que difiere en ambos casos por el factor de efectividad. En el
caso de microorganismos que utilizan azufre o sulfuros como fuente de energia, se han
referenciado observaciones sobre una posible adaptacion de las células suspendidas a compuestos
intermediarios de la reaccion de oxidacion de azufre (posiblemente tiosulfato o sulfitos), en modo
batch de operacion (45) (46).

Por su parte, se puede reescribir la Ecuacion 8 utilizando la definicién de factor de dilucion, que
representa el nimero de volumenes que transitan en el reactor por unidad de tiempo:

F Ecuacion 9

obteniendo asi una expresion para la velocidad p a partir de:

X 1 Ecuacion 10
1+nr x—;‘ =D

Esta ecuacion permite encontrar el valor numérico de la tasa especifica relacionando parametros
de operacion del reactor (D) versus su comportamiento bioquimico (i—“, nr-
S

Un caso particular de estudio del sistema se basa en ignorar el crecimiento de arqueas
planctonicas, suponiendo que dichas células no obtienen los compuestos intermediarios que
requeririan como posibles fuentes de energia, debido a la operacién continua del reactor con
renovacion del medio liquido. En otras palabras, la continua salida de estos compuestos impediria
un crecimiento sostenible de arqueas plancténicas en el tiempo. Otros modelos plantean la misma
simplificacion (ver seccion 1.1.3.3).

Con esto, la Ecuacion 7 resulta en la siguiente expresion particular:

—F xs+ unrx,V =0 Ecuacion 11
la cual se puede reescribir como:
(x_A) 1D Ecuacion 12
Xs uonr



c) Balance de producto

El producto de interés generado por el crecimiento celular, en este caso, resulta ser el &cido
sulfurico. Monitorear su formacién puede llevarse a cabo por dos métodos: primero, utilizando
directamente la titulacion acido base, en donde la concentracién &cida se atribuye al acido
sulfurico presente; y segundo, usando la concentracion de sulfato como medida directa de la
biooxidacion del azufre, evitando el problema de detectar otras posibles especies acidas
intermediarias en solucion.

Entonces, al establecer la Ecuacion 2, y asumiendo que no existe consumo de acido sulfarico y/o
sulfato en el sistema estacionario (s6lo existe entrada, salida y generacién por el trabajo celular
sobre el azufre), se tiene la siguiente expresion:

Fpo—Fp+(qpxs+qf nrx)V =0 Ecuacion 13
En lo anterior se utilizan las siguientes expresiones:
qp =Y u+m; Ecuacion 14

qp = Y& u+mj Ecuacion 15
usando

po.  Concentracion de producto en la entrada (g/mL).

p: Concentracion de producto en la salida (g/mL).

g>:  Velocidad especifica de formacion de producto debido al trabajo de las células en
suspension (g producto/cel h).

q5:  Velocidad especifica de formacion de producto debido al trabajo de las células adheridas
(g producto/cel h).

YXS:  Rendimiento de producto por accion de células en suspension (g producto/cel).

YX4:  Rendimiento de producto por accion de células adheridas (g producto/cel).

mf,: Velocidad de formacién de producto debido a la mantencién de células del sistema en
suspension (g producto/cel h).

mg: Velocidad de formacion de producto debido a la mantencién de células del sistema
adheridas (g producto/cel h).

Nota: el factor [g producto] descrito puede ser interpretado como [g H,SO4] 6 [g SO4].

En estado estacionario, se opera con un crecimiento bacteriano que crece y trabaja activamente
debido a la disponibilidad continua de medio fresco que ingresa al sistema. Por ende, la
formacion de producto estd asociada fundamentalmente al crecimiento celular, y se descarta la
produccién por mantenimiento fisiolégico de las células (se desprecia m;, y my)) (47).

La Ecuacion 13 se puede reescribir entonces como:
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Fpo—Fp+uYs xg + Y& nrx,)V =0 Ecuacion 16
Aplicando la definicion de D y reordenando:

p— Dy = %(YPXS Xs + YXA npx,) Ecuacion 17

Para simplificar el modelo de estudio del biorreactor, se ha mencionado la importancia de las
arqueas adheridas en la biooxidacion de azufre, por sobre las que se encuentran en suspension. Si
estas Ultimas fueran descartadas del balance de biomasa, entonces también pueden simplificarse
de la Ecuacion 17:

XaUNT E ion 1
p—py = YPXA cuacion 18

D
Asi, la Ecuacion 18 permite obtener el rendimiento de produccion por cada arquea que trabaja

adherida al azufre, relacionando la produccién neta en el biorreactor versus la cinética de
crecimiento de las células.

d) Balance de nutriente limitante

La expresion global en este caso se rige por la siguiente expresion:

entrada — salida — consumo por crecimiento — consumo por mantenciéon  Ecuacion
— formacion de producto = acumulaciéon 19

La Ecuacion 19 se reescribe como:

xc V X,V
et Al ] _(m§x5+m§477TxA)V

FSO_FS

YS YA Ecuacion
X X 20
(qp xs +Nrqpxs )V d
- 5 =—(sV)
Ys dt

So- Concentracion de producto en la entrada (g producto/mL).

s: Concentracion de producto en la salida (g producto/mL).

Y?:  Rendimiento de células en suspension por consumo de sustrato (cel/ g sY.

Y#:  Rendimiento de células adheridas por consumo de sustrato (cel/ g S).

ms: Velocidad de consumo de sustrato debido a la mantencion de células del sistema en
suspension (g S%/cel h).

m#: Velocidad de consumo de sustrato debido a la mantencion de células del sistema
adheridas (g S%/cel h).

Ys:  Rendimiento de producto por formacién de sustrato (g producto/ g S°).
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En principio, este balance se realiza en conjunto con el de biomasa puesto que el sustrato mineral
en cuestion es limitante del crecimiento celular. No obstante, el seguimiento del nutriente
limitante requiere un monitoreo de la concentracién de mineral (o azufre elemental) que se
encuentra al interior del biorreactor (reflejado en el flujo de salida), lo cual es mas complicado de
realizar debido a que el flujo saliente resulta muy diluido en sélidos, comparado con el seno de
reaccion. Esto trae consigo que no pueda ser masado el sustrato remanente a menos de que se
detenga la operacién en el biorreactor. Otra dificultad en el uso de la relacion anterior es la
dificultad para estimar cada uno de los pardmetros a considerar, como rendimientos
desconocidos, por lo que resulta ser una expresiéon de alto costo informatico comparado con el
resto de ecuaciones.

1.1.3.2 Descripcion de modelos previos

En 1995 Haddadin et al (48) presentaron un resumen de varios trabajos que trataban sobre el
modelamiento de reactores batch, distinguiéndolos en tres clases de modelos. Los primeros,
resultan en adaptaciones a las cinéticas de Monod, es decir, s6lo toman en cuenta la fase liquida
del sistema. La segunda categoria son modelos que lidian con el efecto de la adhesion y desorcién
celular en minerales como la pirita, calcopirita y en la desulfuracion de carbono. Por ende, estos
modelos relacionan tanto la fase liquida como la fase sélida. Finalmente, el tercer tipo de
modelos resultan a partir del estudio de reactores no ideales (es decir, que no pertenecen a la
clasificacion tipica de reactor tanque agitado).

En la publicacion mostrada por Haddadin et al, se presentan varios modelos dinamicos que
abordan el problema de biooxidacion de minerales sulfurados desde distintos angulos de
evaluacion: cambio del tamafio de particula (49), crecimiento celular de bacterias adheridas al
mineral y de bacterias en suspension (50) (51), relacidn entre crecimiento celular y parametros de
operacion (52) y formulaciones para reactores especiales (53). Otras publicaciones con
recopilaciones similares pueden ser encontradas en la literatura (54).

El modelamiento que se describe en las publicaciones referenciadas sirvid para nuevas
investigaciones. Se han descrito modelos para diferentes reactores continuos de pirita (42) (55) y
calcopirita (56) (57).

Ademas, se ha masificado el uso de ecuaciones que describen un biorreactor para sulfuros
metalicos como un sistema “de dos pasos”, en donde primero se modela la oxidacion quimica del
mineral por accién del i6n férrico, y luego el microorganismo restablece dichos iones gracias a la
oxidacion del i6n ferroso resultante del paso uno (42) (58).

Por ende, actualmente los modelos se han visto incrementados en complejidad. Crundwell (59) ha
descrito modelos donde se acoplan los fenémenos de crecimiento bacteriano, reaccion
heterogénea de tres fases, distribucion de tamafio de particulas en la alimentacion y cinética de
reduccidn de particulas, lo que da como resultado un modelo complejo que implica la resolucion
simultanea de ecuaciones algebraicas no lineales y ecuaciones diferenciales en forma integral.
Este tipo de estudios se encuentra actualmente en pleno analisis y utilizacion a escala de
laboratorio (42).
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1.1.3.3 Modelos previos de un reactor para procesar azufre elemental

Los modelos de reaccidn anteriormente expuestos presentan como desventaja el complejizar
sistemas (usando como sustrato pirita, calcopirita o derivados), no permitiendo su generalizacion
para cualquier tipo de mineral. Esto se debe principalmente a que las investigaciones presentan
como horizonte de aplicacion procesos concretos de tratamiento de metales refractarios o para la
recuperacion de cobre.

Un ejemplo de lo anterior es la investigacion utilizando azufre elemental como fuente de energia.
Varios autores han estudiado la cinética de crecimiento de diferentes microorganismos utilizando
azufre elemental como sustrato, aunque no se han aplicado modelos de reactores continuos para
una posible produccion de &cido sulfarico.

Espejo y Romero (25) estudiaron las primeras cinéticas bacterianas (en Acidithiobacillus
ferrooxidans) utilizando azufre elemental como fuente de energia. Observaron que las bacterias
adheridas son las que realizan la biooxidacién del azufre para su crecimiento, dejando entrever
que las bacterias liberadas a la suspensién (como resultado de la duplicacion celular) no se
replicarian, a menos que cuenten con suficiente energia interna o que puedan aprovechar
compuestos intermediarios en la conversion de azufre como fuente de energia.

Utilizando esta informacion se derivaron algunos modelos para la biooxidacion de azufre.
Konishi et al (60) desarrollaron en 1994 un interesante modelo para A. ferrooxidans, que incluia
los conceptos de crecimiento celular, biooxidacién y adsorcion sobre azufre, en un reactor batch.

En dicha modelacién se utilizaron los siguientes conceptos:

a) Crecimiento de bacterias totales

En este caso se asumi6 que las bacterias adheridas al azufre son las Unicas que crecen en el
sistema, por lo que el aumento de células en el tiempo se puede describir como muestra la
Ecuacion 21:

W, 2
o = HaXaby (7) (1-a)3

Ecuacién 21

usando

Xr:  Concentracion de células totales en el volumen de reaccion (kg células/m® solucion).
s Velocidad especifica de crecimiento de las bacterias adheridas al azufre elemental (hr™).
X,:  Concentracion de bacterias adheridas por unidad de peso de azufre elemental

(kg células/kg S°).

6,:  Fraccion de sitios de adsorcion en el azufre no ocupados por bacterias (adimensional).
W,:  Masa inicial de azufre elemental (kg).

V. Volumen de reaccion sélido-liquido (m®).

a. Fraccion de sélido oxidado en el tiempo (adimensional).
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En la expresion anterior:

Xam — Xa Ecuacion 22
6, =2 4
XAm
o= Wo—-W Ecuacion 23
-

donde
Xum: Maxima capacidad de adsorcion de bacterias en el azufre por unidad de peso de sustrato

(kg células/kg S°).
w: Masa de azufre en cada tiempo de reaccion (kg).

b) Reaccidn de azufre elemental

La tasa de oxidacion del azufre puede relacionarse con la tasa de crecimiento celular, obteniendo
la siguiente relacion:

aw da dXr Ecuacién 24
“a W (E) = “‘YAW(W)

con
Yy Rendimiento de biomasa sobre masa de azufre (kg células/kg S°)

La resolucién de Ecuacion 21 y Ecuacion 24 se realizaron simultdneamente mediante un método
de Runge-Kutta no especificado en la publicacién. Ademas, algunos parametros que se utilizan

en las ecuaciones diferenciales descritas se obtuvieron realizando regresiones desde los datos
experimentales, como se muestra a continuacion:

€) Maxima capacidad de adsorcion

Se realiz6 una prueba preliminar que relaciond bacterias adheridas versus suspendidas (en un
intervalo de tiempo determinado), de lo cual se obtuvo un ajuste de valores usando una isoterma
de adsorcion de Langmuir:

¥, = KaXam XL Ecuacion 25
AT 14 K,X,
usando

K,:  Constante de equilibrio para la adsorcién bacteriana (m®/kg células).
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Para encontrar tanto Xy,,, como K, se utilizd un método de minimos cuadrados (no descrito en la
publicacién) utilizando como fuente una serie de datos de células adheridas versus células en
suspension.

Gracias a este ajuste se observo que la concentracion en fase liquida de células libres siguid
aumentando con el tiempo, mientras que la concentracion en la superficie de células adsorbidas
por gramo de azufre se acercé a un valor limite, es decir, tiende a la capacidad méaxima de
adsorcion (X ,,,).

d) Rendimiento de bacterias adheridas

Se obtuvo un rendimiento de crecimiento, definido como la razén entre el nimero total de células
A. ferrooxidans formadas por efecto del crecimiento,(X; — X1¢)V, y la masa de azufre disuelto,
aW,:

(X7 — X7o)V Ecuacion 26

Y, =
A aW,

donde

Xro:  Concentracién inicial del inéculo ingresado al sistema (kg células/m?® solucién).

e) Células totales en el tiempo

La concentracién de células totales por unidad de volumen puede expresarse en términos de la
concentracion de células en la superficie adsorbida méas la concentracion en fase liquida de
celulas libres:

Wo

2 Ecuacién 27
XT = XA (_> (1 - Cl)3 +XL

|4

usando

X,:  Concentracion de células en suspension (kg células/m®).

En la expresion anterior (base ademas de la Ecuacion 21) se asumio un modelo simple de
encogimiento de azufre (expresion elevada a 2/3) para representar el cambio en el area superficial
de las particulas debido al avance de la reaccion.

Finalmente, la fraccion de azufre oxidado (o) fue determinada a partir de la cantidad de sulfato

presente en el medio acuoso, mientras que la velocidad especifica de crecimiento fue obtenida
ajustando datos experimentales de crecimiento celular en el tiempo.
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En 1995 Konishi et al (61) realizan un trabajo similar de experimentacion y modelamiento en
azufre elemental, esta vez para la especie Acidithiobacillus thiooxidans. Las condiciones iniciales
de ambas experiencias son presentadas en la Tabla 5, mientras que los resultados obtenidos se
muestran en la Tabla 6.

Tabla 5: Condiciones iniciales de los reactores batch desarrollados en 1994 (60) y 1995 (61) por Konishi et al.

Micro - Temp. pH  Tamafio Volumen Volumen Agitacion Flujo de
organismo (°C) inicial azufre de indculo (RPM) aire
(um) reaccion (mL) (mL/min)
(mL)
A 30 2,0 25-63 3000 5 500 3000
ferrooxidans
A. thiooxidans 30 1,5 Promedio 3000 5 500 3000
de 29,9

Tabla 6: Resultados del ajuste de datos experimentales y modelacion de los reactores batch para los experimentos
desarrollados por Konishi et al (60) (61).

Micro - Tasa especifica Rendimiento Constante Maxima
organismo de crecimiento celular de adsorcion capacidad de
(d?) (Ya) (cel/gr S°) (Ka) adherencia
(mL/cel) celular (Xam)
(cel/gr S%
A. ferrooxidans 1,6 6,25 x 10" 2,15x 107 4,88 x 10™
A. thiooxidans 2,58 2,05 x 10" 2,10 x 10” 4,57 x 10"

A pesar de no ser experimentos en modo continuo, los estudios presentados tienen importancia
debido a que entregan un modelo interesante de reactor, introduciendo distintos conceptos y un
marco general para proponer un modelo alternativo al que describe la modelacion clésica de
biorreactores.

Se ha mencionado, sin embargo, que el estudio de modelos en un modo continuo de operacion es
muy escaso en la literatura actual, y nulo para el caso de azufre elemental. De hecho, Konishi et
al, en 1997 (55), realizaron un estudio para un reactor de biolixiviacion (en este caso, de pirita)
utilizando la bacteria termofila extrema Acidianus brierleyi a 65 °C, mostrando una modelacion
tan compleja como la presentada por Crundwell (59), principalmente debido a la identificacion de
una accion cooperativa de bacterias adheridas y en suspension sobre el mineral (segin el
mecanismo presentado en el punto 1.1.2.3). Otros trabajos también siguen dicha linea de
investigacion (42) (56) (62).

Por su parte, el proyecto Universidad de Chile — VALE S.A. se ha centrado hasta ahora en la
aplicacion de distintos microorganismos sobre azufre elemental, a través del cultivo en matraces,
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para conocer las distintas cinéticas de crecimiento para bacterias termofilas moderadas y
termofilas extremas utilizando azufre como fuente de energia (18) (19).

Ademas, existe un trabajo previo en el proyecto que plantea un sistema compuesto por dos
reactores: un reactor de biooxidacion de azufre, en el cual se produce acido sulfurico por accion
de la bacteria Acidithiobacillus thiooxidans; y un reactor de lixiviacioén de un relave mineral rico
en fosfato, en el cual se ejecuta un ataque quimico por el acido producido. Ambos operan en
conjunto en ciclo cerrado como lo muestra la Figura 4 (7).

No obstante, este estudio no fue desarrollado utilizando datos experimentales para modelar un
circuito establecido, sino que se adaptaron distintos balances de masa con datos de bibliografia
para entregar una simulacion del progreso de las multiples reacciones quimicas acopladas en el
tiempo.

Acido fosférico y yeso

J

Azufre T°=30°C T°=30°C
Relave

e

b . Reactor Reactor
- Biolégico e Lixiviacion
Acido sulfurico T

Azufre y bacterias
adheridas

Figura 4: Representacion del sistema simulado por Godoy para la biolixiviacion de relaves ricos en fosfato (7).

1.1.3.4 Estudio de transferencia gas-liquido en reactores

Anteriormente se ha descrito al CO, como la fuente de carbono que comunmente utilizan las
bacterias en mineria, mientras que el oxigeno es utilizado para la conversion de azufre en sulfato
soluble, ademéas de ser el aceptor final de electrones en la cadena respiratoria de los
microorganismaos.

Por lo anterior, el estudio de transferencia gas-liquido tiene una especial importancia en los
reactores aerdbicos, similar a los procesos de fermentacion aerdbica, donde el gradiente de
concentraciones de oxigeno y CO; entre la superficie de burbujas de aire (concentracion mas alta)
y el resto de la solucion promueve la transferencia gaseosa desde las burbujas hacia el medio vy,
desde éste, hacia a la célula, que absorbe el componente (44).
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Debido a la baja solubilidad de ambos gases en la fase liquida, su transferencia desde las burbujas
de aire hacia el medio puede ser la etapa limitante del proceso. Si esta transferencia es lenta, el
metabolismo celular se vuelve dependiente de la tasa de suministro de O, y CO, desde la fase
gaseosa. Por este motivo, la transferencia en la interfaz gas-liquido es un eje relevante de estudio
para el disefio de un biorreactor (44).

En presencia de movimiento en el seno del medio de cultivo, la tasa de transferencia de masa de
un gas es directamente proporcional al area disponible para el proceso de transferencia y a la
diferencia de concentraciones (44):

En lo anterior

N4:  Tasa de transferencia del componente A (g/s).

k..  Coeficiente de transferencia de masa (m/s).

a;: Avrea interfase gas/liquido disponible para la transferencia de masa (m%/m?3).

C*:  Concentracion de A en el liquido sobre la interfase gas/liquido (solubilidad) (g/L).
C,:  Concentracion de A en el seno del liquido (lejos de la interfase) (g/L).

V. Volumen de operacion (L).

Un punto fundamental en el disefio de biorreactores es conocer adecuadamente el producto k; a;
(coeficiente combinado de transferencia de masa gas liquido). Este coeficiente es influenciado
por la geometria y tipo de biorreactor, las propiedades de los fluidos y las condiciones de
operacion (temperatura, presion). La fuerza motriz (C* — C;) puede ser modificada aumentando
la concentracion de saturacién de la fase gas en el liquido (63).

El coeficiente de transferencia en los procesos de intercambio de gases es usualmente calculado
experimentalmente. Tipicamente se utiliza al oxigeno como parametro para definir la velocidad de
transferencia de aire al medio de cultivo. Algunos métodos para determinarlo son: el “método por
balance de oxigeno”, la “oxidacién de sulfito de sodio” a sulfato (en presencia de catalizador Cu*?),
y el “método dindmico” (44).

Este Método Dinamico es una medicion de cambios en la concentracion de oxigeno utilizando un
electrodo. Los resultados son interpretados usando un balance de masa “no estacionario” para
obtener el valor de k; a; luego de la medicion en el tiempo.

La ventaja principal de esta técnica es que es resulta comparativamente menos costosa que otros
métodos, ademas de entregar mediciones independientes de la solubilidad del oxigeno, y pueden ser
llevadas a cabo incluso si C* es desconocida. En la practica, el método dindmico es mayormente
utilizado en reactores de baja escala, como por ejemplo fermentadores de laboratorio (44). Para la
absorcion de oxigeno en agua se tiene la siguiente formula general:

dc Ecuacion 29
d_tL =kpa;(C*—C,) — Qo
donde

Q,:  Consumo de oxigeno que presentan los microorganismos por volumen (mol O, /m°s).
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Cuando la entrega de oxigeno alcanza un valor estacionario, se genera una condicion en que la
fuerza motriz de O, transferido es utilizada completamente por los microorganismos, es decir:

Qo = kya;(C* —Cp) Ecuacion 30
con

C,:  Concentracion de oxigeno en el estado estacionario final (mol O,/m®).

Al sustituir este resultado en la Ecuacion 30 y cancelando el término de solubilidad, se obtiene:

dc _
— = kpa;(C, —Cy)

dt Ecuacion 31

Asumiendo que k,a; es constante en el tiempo, se puede integrar la expresion anterior en el
tiempo para obtener la siguiente relacion:

in (=)
t, —t;

Ecuacién 32

kpa; =

De esta forma, k;a; puede estimarse a partir de varios puntos (C;;,t;) Y (Cy,,t2), graficando la

curva In (%) versus (t, —t;), aplicando luego una regresion lineal a dichos datos y
L—LL2

obteniendo la pendiente de la recta resultante (44). La Ecuacion 32 se puede utilizar para los
casos de actividad celular o sin presencia de células. En este ultimo caso se tiene que C, = C*.

Por otra parte, la demanda de oxigeno que requieren las arqueas se puede describir a partir de la
Reaccion 8:

3 BACTERIA
S0 +§02 + H,0 ——— 2H* + S0%~

Segun la estequiometria de la reaccidn, puede obtenerse directamente el oxigeno que se utiliza
para la produccion de cierta masa de producto (en gramos). En efecto:

Moy, Ecuacion 33

3
masa 0, = > " MASAproducto

M producto

en la cual

M,,: Masa molar de O, (gr/mol).
Myoaucto- ~ Masa molar de producto (sulfato o acido sulfarico) (gr/mol).

31



Asi también, si se conoce el rendimiento de producto por accién de los microorganismos (como
por ejemplo Y4 descrita en el punto 1.1.3.1), se puede definir el consumo requerido de oxigeno
a partir de las ecuaciones:

3 My, A Ecuacion 34
Yoo =3"u e
producto
Nj)md =unrx4-V-Yy, Ecuacién 35

En las expresiones anteriores:

Yo,:  Rendimiento en consumo de oxigeno por célula (g O,/cel).

NP"°?: Tasa de transferencia de O, por produccion (g Oy/h).

La ultima etapa de evaluacién en el estudio de la oxigenacion del biorreactor es comparar los
valores de N, para los casos descritos por el Método Dindmico y la Estequiometria de la reaccion
bacteriana. Si la capacidad de transferencia de oxigeno al liquido es mayor que la cantidad
requerida por la reaccién, entonces la transferencia propuesta es efectiva para la operacion
biolixiviante.

Ademas, se pueden realizar estimaciones sobre el nimero méaximo de microorganismos adheridos
que pueden consumir oxigeno (x7***), lo cual es un indicio directo de la cantidad méaxima de
azufre que puede ser tratado en el biorreactor. Para este fin se debe entender, desde la Ecuacion
28, que esta relacion puede ser obtenida a partir de la condicién de borde C, igual a 0, es decir,
que en estado estacionario no exista O, disuelto en el medio, pues todo es instantdneamente
consumido por los microorganismos para la produccion de acido sulfurico.

Lo anterior entrega una transferencia maxima de oxigeno al medio:
N =kia;-C*+V Ecuacion 36

Finalmente, comparando Ecuacion 36 con Ecuacion 35, se puede determinar un nimero maximo
de células que trabajen adheridas al azufre como:

kpa;-C* -V =p-nr-x%-V-Yp,

xmax — kpa;-C” Ecuacién 37
wenr - Yoo

Nota del estudio de aireacion: Observar que las expresiones anteriores sirven analogamente al
caso de estudio del diéxido de carbono.
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1.2 Motivacion y Descripcion del Proyecto

El trabajo planteado en este trabajo de titulo sigue la cadena de estudios que han sido
desarrollados en la Facultad de Ciencias Fisicas y Matematicas de la Universidad de Chile, los
cuales fueron solicitados por la empresa brasilefia VALE S.A. para generar conocimiento sobre la
biooxidacion del azufre, y su posible aplicacion a la recuperacion de fosfatos via lixiviacion
quimica. La carencia de estudios concretos sobre este tema resulta ser una primera motivacion en
el camino para obtener esta nueva fuente de informacion.

Por su parte, la creciente demanda de fertilizantes a causa del aumento poblacional, por un lado, y
la cada vez mas baja ley de los minerales fosfatados, por otro, entrega un desafio interesante para
buscar nuevas fuentes de fosfatos. Este afan se hace evidente en paises como Brasil, en donde se
observa un alto grado de dependencia entre la industria del fosforo y la agricultura.

Proponer entonces la biolixiviacién como alternativa para explotar nuevas fuentes de fosfato, por
ejemplo desde los descartes del procesamiento del hierro, se ha considerado dentro de las
alternativas mas econémicas y medioambientalmente viables (19). El estudio técnico de esta
propuesta, que se presupone de un bajo costo de operacion (sin la necesidad de compra de acido
sulflrico), genera una Gltima motivacién para justificar el proyecto.

El aporte concreto de la tesis que se presenta a continuacion viene dado por la incorporacion de la
biooxidacién de azufre elemental, entendida como formacidn bioldgica de acido sulfurico, a la
ingenieria de reacciones quimicas que predominan en el campo de la mineria. Este fin se
consigue basicamente utilizando un reactor tipo agitado a escala banco que opere en modo
continuo, desde el cual se obtengan cantidades constantes de acido sulfdrico en el tiempo.

El microorganismo seleccionado para el estudio es Sulfolobus metallicus, un termdéfilo extremo
que crece Optimamente a 67°C, temperatura interesante de operacion pues permite aprovechar la
reaccion exotérmica de oxidacion del azufre (no requiere enfriamiento), ademas de entregar un
flujo caliente de &cido sulfarico para favorecer la lixiviacién quimica de fosfatos, proyectada en
un contenedor separado al reactor de biooxidacion.

Para estudiar el reactor bioldgico, se ha establecido un formato de escalamiento que se inicia con
el crecimiento celular en matraces, para luego proseguir con el desarrollo experimental de un
reactor tipo batch y posteriormente el de un biorreactor continuo a escala banco. Este trabajo
secuencial permite generar un modelo (0 ecuacidon de disefio) que explique idealmente el
comportamiento del sistema. Dicho modelo es un derivado de la modelacion clasica que
presentan otros reactores en el area de bioprocesos, similar a un fermentador aerébico.

En el modelo final intervienen aspectos tales como: antecedentes cinéticos del crecimiento
celular, recolectados en el reactor bioldgico tipo batch; estudio de la efectividad en la
transferencia de oxigeno; y analisis del sistema estacionario para distintos tiempos de residencia
aplicados al sistema.
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2 Objetivos

2.1 Objetivo General

Disefar, montar, operar y modelar un equipo de reaccion continuo, a escala banco, que permita
producir &cido sulfurico mediante la biooxidacion de azufre elemental bajo la accion de
Sulfolobus metallicus a 67°C, para su futura aplicacion en la lixiviacion de relaves mineros que
presentan fésforo.

2.2 Objetivos Especificos

e Conocer la operatividad del cultivo celular en matraces, aprendiendo los materiales y
métodos tipicos de los trabajos de investigacion, y obtener indculos para el escalamiento
posterior.

e Montar, operar y monitorear un reactor tipo tanque agitado en modo batch, con
condiciones establecidas desde los matraces y donde se lleve a cabo la biooxidacion de
azufre por parte de Sulfolobus metallicus a 67°C.

e Obtener la curva de crecimiento celular para Sulfolobus metallicus a 67°C utilizando el
biorreactor propuesto en modo batch de operacién.

e Determinar condiciones de operacion para el biorreactor en modo continuo de operacion,
en particular flujos de entrada al sistema, tal que se puedan alcanzar diferentes estados
estacionarios.

e Montar, operar y monitorear el biorreactor en modo continuo de operacion.

e Proponer una ecuacion de disefio para el biorreactor, en base al estudio clasico sobre el
modelamiento de reactores para bioprocesos.

e Estudiar la transferencia de oxigeno en el biorreactor, determinando la entrega de oxigeno

al medio y si esta es suficiente para el normal desarrollo de los microorganismos y de la
reaccion de oxidacion bioldgica.
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3 Metodologia

La metodologia descrita a continuacion se divide en varias secciones que representan las etapas
necesarias para escalar y modelar un reactor de biooxidacion de azufre, utilizando la arquea
termdfila extrema Sulfolobus metallicus.

3.1 Cultivo celular en matraces

El cultivo de indculos utilizados en el reactor se realiza previamente en cuatro matraces agitados
a 100 RPM y una temperatura de 67°C, usando Sulfolobus metallicus sobre azufre en perlas de
didmetro entre 2,36 y 3,32 [mm].

Ademaés de preparar a los microorganismos, el cultivo en matraces cumple también la mision de
desarrollar habilidades sobre los procedimientos de monitoreo y medicion del crecimiento celular
en el laboratorio. Por ende, se logra aprender el monitoreo del pH, de la produccién de acido
sulfurico y de la concentracion de sulfato en solucién. Junto con lo anterior, se obtiene el
aprendizaje sobre el recuento de células en solucion durante el proceso de biooxidacion, lo que
permite mas adelante predecir cinéticas de crecimiento.

A continuacion se detallan las metodologias aprendidas para el cultivo en matraces, las que
posteriormente son replicadas para obtener mediciones en el biorreactor.

3.1.1 Obtencion de perlas de azufre

Materiales y equipos

Azufre p.a. marca Merck.

8 [L] de Agua Destilada.

Estanque de vidrio de 10 [L].

Plato agitador/calefactor marca Sybron modelo SP18420.
Agitador vertical Janke & Kinkel modelo RW20.

Paleta tipo hélice de 4 palas, de acero inoxidable.

Medidor de temperatura (termocupla) marca Chy modelo (W) 502.
Vasos de precipitado de 50 [mL].

Manto Calefactor eléctrico con regulador de voltaje ROMI modelo TDGC-O0.
Tamices tipo Tyler marca Endecotts Ltd.

Papel Filtro.

Colador para filtracion.

Campana de extraccion.

Soporte metalico para el agitador.
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Obtencidn de perlas de azufre

1. Instalar el estanque con el agitador vertical y su paleta sobre el soporte metalico.
2. Agregar agua destilada a dicho contenedor.
3. Regular una agitacion suficientemente fuerte para que exista un torbellino dentro del

estangue que se extienda hasta su base.

Encender el manto calefactor a 100 [V] de potencial.

Instalar el medidor de temperatura.

Regular que el manto calefactor alcance los 90°C.

En paralelo, pesar 15 [g] de azufre en polvo en cada vaso de precipitado de 50 [mL].

Al alcanzar los 90°C, introducir un vaso de precipitado por vez en el manto calefactor,

cuidando que la termocupla se situé al centro de la masa interna de azufre.

Encender la campana de extraccion.

10.  Cambiar el voltaje del manto a 80 [V] cuando la temperatura del mismo vuelva a ser
90°C.

11.  Monitorear visualmente el cambio de estado del azufre (S° liquido), situacién que se
alcanza tipicamente cuando la temperatura interna se encuentre entre los 128 y 132°C.

12.  Una vez que el azufre se funde, verter rapidamente el contenido sobre el agua
destilada en agitacion, obteniendo asi las esferas o perlas de azufre debido al cambio
repentino de temperatura. Para evitar problemas de rapida solidificacion, utilizar como
respaldo el plato agitador/calefactor a alta T°.

13.  Filtrar la solucion para separar las perlas de azufre del agua destilada.

14.  Llevar el filtro con la perlas de azufre a secado a 30 °C por 24 horas.

15.  Utilizar los tamices para separar por granulometria las perlas de azufre, entre los 2,36
y 3,32 [mm] de didmetro.

N O

©

3.1.2 Esterilizacion de las perlas de azufre

Con el fin de eliminar microorganismos no deseados poblando las perlas de azufre previamente
sintetizadas, se realiza el siguiente procedimiento de esterilizacion:

Materiales
e Matraz Erlenmeyer.

e Medio de Cultivo Norris 2,3 no estéril.
e 3 [g] de azufre elemental.

Esterilizacion de Azufre

1. Colocar el azufre masado en el matraz, y 100 [mL] de medio de cultivo Norris 2,3
(proporcion del 3% p/v).
2. Sellar el matraz con una tapa de gasa y algodon.
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3. Colocar el matraz en una olla tapada, sin presion y que contenga un litro de agua
destilada, por media hora luego de haber alcanzado la ebullicion del agua.
4. Dejar enfriar por 24 horas, cambiar el medio de cultivo del matraz y repetir el paso 3.

3.1.3 Cultivo de in6culos en matraces sobre perlas de azufre

Materiales y equipos

e 4 matraces Erlenmeyer de 250 [ml].

e 8 [ml] de indculo puro de Sulfolobus metallicus con una poblacién aproximada de 10°
[células/ml], previamente ambientada a las perlas de azufre elemental a usar en este
estudio.

e 12 [g] de perlas de azufre elemental, con didmetro entre 2,36 y 3,32 [mm].

e 392 [ml] de medio Norris (con composicion: 0,4 [g/L] de (NH4).SO4; 0,5 [g/L] de
MgSO4x7H,0 y 0,2 [g/L] de KH,PO,) a pH 2,3 ajustado con acido sulfurico concentrado,
en condicion no estéril.

e Shaker giratorio New Brunswick modelo G10, a una agitacion de 100 RPM vy
calefaccionado a 67 °C.

Preparacion de los cultivos

1. Preparar cada matraz con la siguiente configuracion:

- 3[g] de perlas de azufre.
- 98 [mL] de medio de cultivo Norris.
- 2 [mL] de in6culo previo.

N

Tapar cada matraz con tapones de gasa y algodon.
3. Disponer los matraces en el agitador calefaccionado para el crecimiento de las arqueas
a su temperatura éptima.

3.1.4 Andlisis quimicos y biologicos

Es importante destacar que los analisis presentados son replicados de manera similar para la
operacion del biorreactor (modo batch y en continuo), por lo que resultan claves en el estudio
presentado en este informe.
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3.1.4.1 Preparacion de muestras diarias

Antes de iniciar cada medida, deben obtenerse alicuotas de cada matraz (o del biorreactor) de
cultivo. Para esto se retira una cantidad fija de muestra, necesaria para el monitoreo periddico de
cada variable del sistema.

Procedimiento

Reponer el agua evaporada debido al efecto de mantener los cultivos a 67°C.
Extraer una cantidad de sobrenadante acorde a las mediciones periodicas.
Reponer el volumen extraido con medio de cultivo Norris.

Masar cada matraz, anotar dicho valor y almacenarlo nuevamente en el shaker.

NS s

3.1.4.2 Medicién del pH

Materiales y equipos

pH-metro Jenco modelo 1671, con electrodo de vidrio.
4 tubos Falcon de 10 [mL].

Micropipeta de 5 [mL].

Puntas plasticas para micropipetas.

8 [mL] de medio de cultivo Norris 2,3 no estéril.

Procedimiento

Calibrar el pH-metro a temperatura ambiente.

Extraer 2 [mL] de la muestra obtenida de los matraces o el biorreactor.

Colocar cada alicuota en un tubo Falcon.

Medir el pH de cada muestra, sumergiendo el electrodo del pH-metro al interior del
tubo. Esta medida resulta en el pH de cada matraz de cultivo.

N

3.1.4.3 Ensayos de titulacion acido-base

Para la determinacion cuantitativa de la biooxidacién del azufre elemental hacia acido sulfurico,
es necesario evaluar la concentracion de acidos y de sulfato en solucion.
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Materiales y equipos

e Buretade 10 [mL].

e Hidroxido de sodio en concentracion 0,1 [N].

e Agua destilada.

e Colorante “anaranjado de metilo™.

e Matraz Erlenmeyer de boca ancha de 250 [mL].
e Soporte para bureta.

Medicion de acidez

NoakowhE

Agitador Hanna modelo HI180.
Magneto de teflon.

Pipeta total de 2 [mL].

Probeta de 100 [mL].

Ambientar la bureta con hidréxido de sodio.

En el matraz agregar 98 [mL] de agua destilada.
Agregar 2 [mL] de muestra.

Agregar 2 gotas del colorante anaranjado de metilo.
Colocar un magneto y agitar.

Llenar la bureta hasta el punto 0 con hidréxido de sodio 0,1 [N] y colocarla en el soporte.
Agregar una gota de hidréxido de sodio a la vez al matraz hasta apreciar un cambio de

color. Anotar el volumen de hidroxido de la bureta correspondiente a este punto.

8. Agregar una gota mas de hidréxido de sodio, si no cambia el color, el valor anterior
corresponde al volumen de titulacion, de lo contrario anotar este nuevo valor. Repetir esto

hasta que no se observe cambio de color en la mezcla.

De esta forma se puede obtener la concentracion de acido y posibles protones en solucién a partir

de las siguientes ecuaciones:

Normalidady,so, =

Normalidadygoy - Volumen titulante

Volumen de muestra

Concentracion y,s0,(9/L)

= Normalidady,so, - Peso Equivalentey, s,

Concentracion molar y+ = Normalidady,so,

pH

= —log(Concentracion molary+)
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3.1.4.4 Determinacioén de sulfato en solucién

Materiales y equipos

BaC|2 X 2 H,0O.

Cloruro de sodio (NaCl) de concentracion 240 [g/L] en solucion, con HCI al 0,3%.
Glicerina 1:1 con agua des-ionizada.

Agua des-ionizada.

Espectrofotometro UV-visible, marca Agilen, modelo 8453.

Software computacional ChemStation UV-visible.

Computador.

Matraces aforados de 25 [mL].

Medicién por turbidimetria

1.

LN akwN

En un matraz aforado agregar agua des-ionizada hasta alcanzar la mitad del volumen del
contenedor.

Agregar 1 [mL] de la solucién de biooxidacion a medir.

Agregar 2,5 [mL] de glicerina 1:1. Agitar.

Agregar 1,25 [mL] de NaCl 240 [g/L]. Agitar.

Aforar a 25 [mL] con agua desionizada. Agitar.

Agregar 0,075 [g] de BaCl, x 2 H,0.

Agitar durante un minuto.

Medir concentracion en espectrofotometro UV-visible a 500 [nm] contra blanco, cada un
minuto hasta completar 4 minutos (contando el primer minuto de agitacién del punto 7).
Esta medicidn es llevada a cabo por el software instalado en el computador.

Obtener 4 puntos de medicion. Como cada muestra se analiza en duplicado, finalmente se
obtiene un promedio de concentracion de sulfato con 8 valores entregados por el equipo.

3.1.4.5 Recuento directo de células planctonicas

Materiales y equipos

Microscopio de Epifluorescencia, marca Zeiss, modelo AxioLab.Al.

Software computacional AxioVision40 vol. 4.8.2.0.

Computador.

Céamara Neubauer mejorada Merienfeld, de 0,2 mm de profundidad, para recuento de
células.

Micropipetas de 20 y de 200 [uL].

Puntas.

Mechero.

Etanol.
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Procedimiento

arONE

o

Limpiar la zona donde se trabaja con etanol.

Encender el mechero.

Tomar 8 [uL] de la muestra.

Colocar la muestra sobre la camara de recuento de 0,2 mm de profundidad.

Posicionar la camara de recuento para ser observada en el microscopio con un aumento
ocular de 10x y objetivo 40x.

Encender el computador e iniciar el software.

Contar las células presentes en cada cuadro de la cdmara, en al menos 5 cuadrados, si hay
baja densidad celular se cuenta en los cuadrados grandes y si hay alta densidad se cuenta
en los cuadrados pequefios.

Se promedia el nimero de células por el nimero de cuadrados cuantificados y este valor
se multiplica por 1,25 x 10° 0 2,00 x 10’ segtin se haya realizado el conteo en cuadrados
grandes o pequefios, respectivamente.

El valor obtenido corresponde a la concentracion aproximada de “células/mL” de la
muestra.
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3.2 Biorreactor tipo Batch

Se trabaja en un reactor agitado mecanicamente. Los experimentos en este reactor se llevaron a
cabo operandolo en forma continua para la fase gas y en modalidad batch para las fases liquida y
solida.

3.2.1 Montaje experimental

La distribucion de los componentes del sistema en modo batch y las conexiones montadas en el
laboratorio se muestran en la Figura 5:

Figura 5: Montaje experimental del reactor batch de produccién de &cido sulfirico. Se observa un bafio termorregulador
de agua que permite mantener la temperatura del reactor en 67°C (A), y el tanque agitado donde se encuentran las perlas
de azufre (B), con aireacion (C) y agitacion mecanica respectiva (D).

El sistema se compone de un biorreactor Schott Duran de vidrio pirex no estéril. EI volumen de la
fase liquida estd comprendido en un rango entre 1,8 y 2 litros, dependiendo de la evaporacion
diaria a la cual se expone dicha fase. La temperatura del reactor se controla en 67 + 0,7°C, gracias
a un bafio termorregulador Techne (modelo TE-8J) que guia agua destilada caliente a la chaqueta
externa que presenta el reactor, ademas de una termocupla que registra la temperatura interna. El
reactor se opera en modalidad batch para la fase liquida (medio de cultivo Norris) y solida (perlas
de azufre elemental), y en forma continua para la fase gas (aire).
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Un esquema que permite entender las conexiones del sistema se presenta en la Figura 6:

Controlador de giro

::n.:)cupla ] j _____ O O

Agitador

O

| Rotametro

Agua fria

Aireador
Q para
pescera
Entrega \
de aire

Figura 6: Esquema tedrico de montaje del biorreactor batch. Se nombran todos los componentes del sistema.

Bafio termorregulador

—_—
Agua caliente

El medio liquido y las perlas se agitan mecénicamente por una paleta de vidrio de tres aletas, lo
cual se acopla a un difusor de aire en el interior del recipiente. Las dimensiones del contenedor se
muestran en la Figura 7, mientras que las medidas de paleta y difusor se encuentran en la Figura
8.

2 cm+{ I-

20cm

clo_

13 cm

7cm

2cm—| <

Figura 7: Dimensionamiento del contenedor de vidrio utilizado para el montaje.
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5mm

8

[ 3,5cm

5mm

Figura 8: Componentes de aireacién y agitacion. A la izquierda se muestra el distribuidor de aire, una manguera con
5 orificios equiespaciados cada 5 [cm]. A la derecha se muestra un agitador de vidrio que posee tres paletas verticales.

Para inocular el reactor, previamente se realiza un crecimiento de Sulfolobus metallicus en
matraces. Este crecimiento se lleva a cabo en 4 matraces, hasta que se alcance en cada uno de
ellos un pH en el rango 1,1 — 1,3, momento en el cual se filtran los sobrenadantes, y se obtiene un
inéculo inicial de 7,4 - 106 [arqueas/mL].

El reactor se prepara primero instalando el aireador circular dentro del recipiente. Posteriormente
se ingresan al sistema 60 [g] de perlas de azufre elemental, de didmetro entre 2,36 y 3,32 [mm],
seguido de un indculo de aproximadamente 5 [mL] de concentrado de arqueas, producto del
filtrado de los matraces. Finalmente, se ingresa al sistema medio de cultivo Norris 2,3 no estéril,
hasta alcanzar un volumen de operacion de 2 [L]. Se enciende el sistema de entrega de calor, y al
alcanzar los 67°C se inicia el tiempo de medicion.

El flujo de aire se fija en 1 [L/min], conocida gracias al método de probeta invertida, y
monitoreada por un rotametro, marca Veto $ Cia. (modelo 1208). El aire, que contiene los gases
necesarios para el crecimiento y respiracion celular (CO, y O,) se suministraba gracias a un
aireador para peceras, marca Shark (modelo RS-510). Ademas. se emplea una agitacién de 200
RPM, suficiente para lograr la suspension completa de las perlas de azufre. El agitador utilizado
es de marca Cole-Parmer modelo 60626, con controlador de giro modelo 4550-30.

En la Tabla 7 se presentan las caracteristicas iniciales de operacion del biorreactor batch.

Tabla 7: Condiciones iniciales de operacion en el reactor batch.

Temp. Flujo Giro  Volumen Masa  Diametro Células
(°C) aire [RPM] (L) So(g)  particulas iniciales
[L/min] [mm] [cel/mL]
67 1 200 2 60 Entre 2.36  7,4x10°

y 3,32
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3.2.2 Mediciones en batch

a) Reposicidn del agua evaporada

Para realizar un seguimiento periédico al biorreactor, primero se repone el agua evaporada
diariamente.

Procedimiento

1. Medir la altura de descenso del volumen del biorreactor, utilizando una pipeta de vidrio
en la que se conozca su graduacion en centimetros.

2. Calcular el volumen de agua evaporada, asumiendo que la densidad es 1 [gr/cm®] y que el
area transversal del reactor es circular.

3. Reponer dicho valor con agua destilada.

Al restablecer el volumen en 2 [L], se mantiene en agitacion durante una hora hasta que vuelva a
homogenizarse el sistema. A continuacion se retiran 120 [mL] de muestra del mismo, usando una
bomba peristéltica prevista para dicha labor, y una probeta de 1000 [mL]. Este volumen es
repuesto luego con medio de cultivo Norris a pH 2,3 no estéril, con fin de preservar la fase
liquida.

b) Medicién de pH

El pH del reactor disminuye a medida que se oxida azufre elemental, lo cual se registra con un
pH-metro externo. Se utiliza un equipo no integrado al reactor con el objeto de preservar la
integridad del electrodo del mismo, el cual puede constantemente deteriorarse por el movimiento
de azufre, microorganismos que se adhieran a este y/o perder la calibracion por efecto de la
temperatura.

Las mediciones (en duplicado) se realizan inmediatamente al retirar muestra diaria del reactor,
usando 4 [mL] de sobrenadante del equipo repartidos en dos tubos Falcon de 10 [mL], en los
cuales se ingresa directamente el electrodo de medicion. Se registran ambos valores de pH, y su
promedio corresponde al valor diario.

¢) Medicion de acidos y sulfato en solucion

Se siguen los mismos protocolos utilizados en matraces, realizando duplicados para cada
medicion diaria.
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d) Crecimiento celular

El crecimiento celular se monitorea inicialmente filtrando un volumen de 100 [mL] de solucion
proveniente del reactor, lo cual permite concentrar las arqueas para su posterior resuspension y
conteo.

Materiales y Equipos

e Equipo de filtracion Millipore de 250 [mL].

e Membrana Millipore con tamafio de poro de 0,22 [um].
e Tubos Eppendorf de 1000 [uL].

e Materiales descritos en seccion 3.1.4.5.

e Matraz de 50 [mL].

Procedimiento

1. Filtrar 100 [mL] de la muestra diaria de biorreactor.

2. Resuspender la/las membrana/s de filtracion necesarias en el matraz de 50 [mL],
utilizando 5 [mL] de medio Norris 2,3 no estéril.

3. Realizar diluciones de 2, 5, 10 6 100 veces en agua destilada, dependiendo de la turbidez
de la resuspension celular.

4. Seguir el procedimiento de conteo descrito en la seccion 3.1.4.5.
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3.3 Biorreactor en Modo Continuo

Para entrar en modo continuo de operacion, se mantienen los parametros del modo batch,
empleando ahora un flujo de entrada y salida al sistema gracias a dos bombas peristalticas de la
misma potencia. Los flujos de operacion se proponen una vez que el crecimiento celular es
determinado en batch, ademas de conocer la capacidad de las bombas. En esta investigacion se
utilizan los flujos de 0,9; 1,8; 2,7 y 3,6 [mL/min].

3.3.1 Montaje experimental

La distribucion de los componentes del sistema en modo continuo y las conexiones realizadas en
el laboratorio se muestran en la Figura 9.

Figura 9: Montaje experimental del biorreactor en modo continuo de operacion. Se utiliza el mismo disefio que en batch,
agregando sistemas de entrada de medio de cultivo y salida de la solucién acida producida en el biorreactor.

Un plano conceptual que presenta de mejor manera el montaje anterior se presenta en la Figura
10.
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Figura 10: Disefio tedrico del sistema de reaccion en modo continuo. Se puede apreciar que tanto la entrada como la salida
del sistema se realizan en la parte superior del contenedor de reaccion, por lo que el volumen del sistema se puede
autorregular sélo con el movimiento de fluidos. La salida se realiza en modo “overflow”.

El sistema se compone de los mismos materiales con los que se desarrolla el reactor batch,
agregando al sistema una entrada y una salida, ambas mangueras Masterflex Tygon (modelo
06509-14) seleccionadas para lograr el control de los flujos a estudiar. EI movimiento de fluidos
se desarrolla por las bombas peristalticas antes nombradas (marca Cole-Parmer modelo 7554-20),
las cuales tienen velocidades de flujo variables, que son determinadas empiricamente. Se agrega
ademas al sistema receptaculos de entrada y salida, donde la primera tiene medio de cultivo
Norris 2,3 no estéril, y la segunda recibe el liquido acido proveniente del biorreactor, que es una
mezcla principalmente de medio de cultivo desgastado en nutrientes, arqueas en suspension,
acido sulfarico producido y azufre en polvo sin reaccionar.

El volumen diario del reactor se regula de forma natural, debido a que tanto la entrada como la
salida se encuentran en la seccion superior del reactor, dejando la salida de fluido por overflow.
En términos de operacién, la fase liquida y gaseosa se encuentran en modo continuo, pero las
perlas de azufre se mantienen en batch. En este sentido, el comienzo del modo continuo se inicia
a partir de un estado batch previo, para aprovechar la colonizacién completa de las perlas por
parte de las arqueas Yy utilizar los valores de crecimiento obtenidos en el estado previo.

Importante es destacar que, en el momento en que se alcanza el estado estacionario con un flujo

determinado, inmediatamente comienza el proceso para un nuevo estado (aprovechando las
mismas perlas colonizadas), reduciendo asi el tiempo de investigacion.
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El resto de parametros, como la agitacion y el flujo de aireacion se mantienen constantes, es decir
200 [RPM] y 1 [L/min], respectivamente.

3.3.2 Alcanzando el estado estacionario

Un estado estacionario es definido como tal cuando las caracteristicas del mismo no varian con el
tiempo. Como propuesta de estado estacionario, se propone utilizar la variacion de pH en el
tiempo, debido a que este valor resulta el mas simple de monitorear, ademas de presentar directa
relacion con la concentracion de cido sulfurico, sulfato en solucion e indica de manera simple
que el cultivo al interior del medio de reaccion prospera (18).

Por ende, la metodologia de determinacion de estado estacionario se basa en monitorear
diariamente el pH del biorreactor, 2 a 3 veces al dia, hasta que alcance un valor que no se altere
en un rango mayor a 0,02 unidades de pH, en un intervalo de tiempo mayor a 24 horas de
medicién seguida. Debido a las mediciones que se realizan, se puede esperar un rango superior a
40 horas de funcionamiento del estado estacionario antes de extraer alicuotas para las mediciones
posteriores.

Las variables a controlar cuando se detecta el estado estacionario son: pH, acidez, concentracién
de sulfato en solucion y el numero de celulas planctonicas, medidas utilizadas para pronosticar la
concentracion de acido sulfarico que puede producirse, ademas de ser variables importantes para
establecer un modelo del biorreactor en modo continuo de operacion.

La principal diferencia en las mediciones con respecto al caso batch es la toma de muestras. En el
caso continuo, se aprovecha el flujo de salida del reactor para captar los 120 [mL] requeridos en
las mediciones, volumen que se repone al instante por medio de cultivo Norris 2,3 no estéril. Por
ende, debido a esta manipulacién el estado estacionario formalmente finaliza cuando se extrae
cada muestra.

3.4 Modelacion de la biooxidacion de azufre en reactores

En la Introduccidn se ha presentado la formulacion tipica de un biorreactor, en la cual se destaca
el uso de tres balances de masa que poseen expresiones sencillas de utilizar: masa global
(Ecuacion 4), biomasa (Ecuacion 10) y producto de interés (Ecuacion 17).

La primera ecuacion es sélo la definicion de reactor perfectamente agitado, base de la modelacién
posterior. Las otras dos expresiones permiten evaluar parametros importantes sobre la operacion
continua del biorreactor, como la tasa especifica de crecimiento de Sulfolobus metallicus en el
medio () y los rendimientos de produccion celular (Y4, YXS), que ademas de entregar la
productividad también permiten conocer la demanda de oxigeno que presenta el sistema de
reaccion.

El procedimiento sobre el manejo de la informacion monitoreada se caracteriza como sigue:
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1. Para cada uno de los 4 flujos evaluados (0,9; 1,8; 2,7; 3,6 [mL/min]), se determina el
estado estacionario por la medicion de pH diario. De dicho estado se obtienen tres
medidas que lo caracterizan: acidez del sobrenadante, concentracién de sulfato en
solucion y numero de células planctonicas, todas en el estado estacionario. Ademas,
puede contabilizarse el tiempo transiente que demora cada flujo.

2. Como se observa en las expresiones anteriores, un dato de importancia para el modelo es
el nimero de arqueas adheridas al azufre (de concentracion x,). Dicho valor no se puede
conocer directamente en el biorreactor, pues su determinacion demoraria cada ciclo
estacionario, y no se aprovecharian las perlas de azufre para la evaluacion de todos los
flujos. Por ende, utilizando la informacion de superficie total disponible de azufre, se
pronostica una concentracion de células adheridas por volumen de reactor igual a
1,27 - 101! [arqueas/L reactor] (ver Anexo A).

3. En las ecuaciones de biomasa y de produccién se puede observar una relacion entre las
células adheridas/planctonicas y el flujo de operacion, para una tasa especifica de
crecimiento, un factor de efectividad y un valor particular de rendimiento.

Por ende, el sistema planteado de dos ecuaciones no tiene solucion con esta serie de
parametros desconocidos. Una alternativa para estudiar el biorreactor con la informacion
recopilada es determinar la importancia de las arqueas adheridas por sobre las
planctonicas en la produccién de acido sulfarico.

En otras palabras, este enfoque se desarrolla siguiendo el crecimiento celular considerado
por la Ecuacion 10, y comparandolo con la simplificacion empleada en la Ecuacion 12. Se
busca entonces contrastar los valores obtenidos de la tasa especifica de crecimiento u en
ambos casos, concluyendo entonces si las células suspendidas ejercen o no una influencia
importante en el crecimiento celular para el sistema planteado.

En esta decision se supone inicialmente que el valor u no varia en cada estado
estacionario y, por lo tanto, puede ser obtenido directamente de una regresion a los datos
conocidos. Una segunda alternativa es comparar las ecuaciones antes mencionadas, pero
esta vez determinando una tasa de crecimiento variable para cada flujo de operacion.

Lo anterior se aplica manipulando el factor de efectividad, que tiene un rango conocido
entre 0y 1, para describir distintos valores de p y Y4, y asi definir la mejor combinacién
para modelar el sistema, debido a la falta de informacion del proceso.

4. Asi es como se plantea desarrollar dos tipos de tratamiento de datos, en los cuales se
utilizan 4 valores propuestos arbitrariamente para el factor nr (0,125; 0,25; 0,5y 1):

a) Asumir que p es constante en el biorreactor, lo cual permite realizar regresiones
lineales de Ecuacion 10 y Ecuacion 12 para obtener su valor segun nr.

b) Analogamente, asumir que p es variable en cada flujo de operacion, y asi obtener una
coleccion de tasas de crecimiento para cada valor de nr.
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5. Se comparan los resultados anteriores, de lo cual se concluye sobre el efecto que ejercen
las arqueas planctdnicas en el sistema de reaccion.

6. Para manipular la ecuacioén de produccion, y encontrar el valor del rendimiento Y4, se
desprecia el efecto de las arqueas planctdnicas sobre la produccion de acido sulfurico (lo
cual debiese estar respaldado por el punto anterior). Asi, se utiliza la Ecuacion 18 para los
casos de p constante y p variable. Para este ultimo, el considerar una tasa variable de
crecimiento equivale a reemplazar la Ecuacion 12 en Ecuacion 18, tal como sigue:

D x
Xa (E'é)' nr A
p—po= = Y]
p—po =Y xg Ecuacion 42

7. Las ecuaciones que describen la produccion por parte de los microorganismos se pueden
trabajar ademas con dos variables de produccién: acidez y concentracion de sulfato, pues
ambas son magnitudes que indican la conversion de azufre en el sistema.

A partir de todo lo anterior, comparando regresiones lineales, sus coeficientes de correlacién e
informacién de antecedentes previos, se puede dar una opcion de la mejor combinacion de
valores para modelar el reactor de biooxidacion, en funcion del crecimiento de células y de la
produccién de acido. EI manejo propuesto resulta simple ya que utiliza s6lo regresiones lineales
entre los datos estacionarios, evitando mayor complejidad de recursos versus los modelos
revisados en Antecedentes Generales, requiriendo sélo una planilla tipo Excel para efectuar cada
estimacion.

3.5 Estudio de la aireacion aplicada al biorreactor

Como un estudio secundario al modelo de biorreactor, se puede estimar la cantidad de oxigeno
que el sistema necesita para su desarrollo, y compararlo a la entrega gaseosa por parte del
aireador. Para esto se realiza un monitoreo (en el biorreactor en modo batch) de la concentracion
de oxigeno disuelta en el tiempo. El objetivo de esto es estimar el valor del coeficiente de
transferencia de masa combinado (k; a;), con el cual se puede conocer la entrega de O, al sistema
(por la Ecuacién 28).

Por otro lado, gracias a los valores monitoreados de acido sulfarico y sulfato en solucion, la
relacion estequiometrica de reaccion, y los rendimientos de produccion pronosticados por la
modelacidn, se pueden obtener requerimientos de oxigeno (usando Ecuacion 33 y Ecuaciéon 35).

Con estos, se puede diagnosticar al sistema de aireacion, de lo cual ademéas pueden extrapolarse
cantidades maximas de microorganismos a alimentar, lo cual es sefial de la cantidad de azufre a
tratar el en biorreactor (ver Ecuacion 37).
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3.5.1 Toma de datos para el Método Dinamico

Materiales y equipos

e Biorreactor en modo batch (mismas condiciones de operacion a 67°C).
e Medidor de oxigeno disuelto Hanna modelo HI-8410.
e Balon de nitrogeno.

Procedimiento

=

Cortar el suministro de aire al biorreactor.

2. Cambiar la fase liquida por medio de cultivo Norris 2,3 no estéril fresco. Perlas de azufre
permanecen en el fondo del equipo.

3. Ingresar gas N, al medio, manteniendo la agitacion tipica del biorreactor, durante 20
minutos, utilizando el aireador circular del sistema.

4. Pasados los 20 minutos, sin cortar aun el nitrégeno, ingresar el electrodo del medidor de
oxigeno disuelto al medio. Esto sirve para que el aparato responda a la temperatura
interna de reaccion.

5. Extraer rapidamente el electrodo, cambiar el liquido buffer del mismo y reingresarlo al
biorreactor.

6. Monitorear que el nivel de O, alcance un valor minimo entre 0 - 0,4 [mg/L].

Cortar el suministro de N, y reinstalar el suministro de aire.

8. Monitorear el cambio en concentracion de oxigeno durante 40 minutos, o hasta alcanzar

una concentracion superior a los 3 [mg/L] de O, sefial de la saturacién en el medio

liquido.

~

3.5.2 Anadlisis de la entrega de oxigeno

El diagndstico sobre la transferencia y disponibilidad de oxigeno para la reaccion de biooxidacién
se lleva a cabo evaluando tres etapas principales: la masa de oxigeno que se burbujea, la cantidad
que efectivamente se transfiere al medio liquido y el total utilizado por la reaccién.

Para la primera etapa, basta determinar la masa de O; en el burbujeo a partir del flujo de aireacién
y la concentracion de oxigeno en el aire, que es conocida a 25°C (21% del aire atmosférico).

Con respecto al oxigeno transferido efectivamente al sistema se aplica el Método Dinamico. Para
esto, se ingresa nitrogeno al biorreactor en modo batch para extraer el oxigeno, retirdndolo una
vez alcanzado un nivel minimo. Luego, se reubica la aireacion usada normalmente y comienza el
monitoreo de la concentracion de oxigeno en el tiempo, durante los 40 minutos de medicion,
hasta alcanzar un valor estacional. A partir de esto, se puede graficar y obtener una regresion
lineal que entregue el valor de k;a;. Lo anterior se aplica en dos experiencias para determinar
este valor en duplicado.
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La tercera etapa corresponde a obtener la cantidad de oxigeno que se utiliza en la reaccion de
biooxidacion de azufre. Esto puede ser visto desde dos perspectivas: observando cada estado
estacionario encontrado, determinando asi el correspondiente flujo de oxigeno utilizado (Ecuacion
33); o evaluando el consumo de O, a partir del valor de rendimiento de producto (Ys“) desde el
modelo del biorreactor, convertirlo a rendimiento de oxigeno (Yo.) (Ecuacién 34) y asi estimar el
requerimiento del sistema (Ecuacién 35).

A partir de las tasas de consumo, es posible estimar la cantidad de O, disuelto que no es utilizado en
la reaccion, en base a la Ecuacion 28 y el k; a;, y que permanece en el medio luego de alcanzar cada
estado estacionario (C.). Dependiendo de este valor, puede concluirse si la transferencia de oxigeno
es adecuada para el medio de reaccion, y permite estimar ademas la disponibilidad de oxigeno en el
biorreactor, lo cual tiene directa relacion con la maxima cantidad de azufre que podria ser tratado
bajo las condiciones de operacion y crecimiento celular propuestas.

Lo anterior puede estimarse en base a la maxima cantidad de células adheridas que podrian
desarrollarse con el valor limite del gradiente de concentracion de oxigeno en la fase liquida (Cp
igual a cero), utilizando la Ecuacion 37 para su determinacion. De ahi, puede entonces obtenerse la
superficie y, por ende, la masa de azufre limite que cubriran dichas arqueas.
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4 Resultados

4.1 Cultivo celular en matraces

Gracias a los trabajos previos sobre el tema, se puede afirmar el éxito en el crecimiento celular de
Sulfolobus metallicus en matraces, punto de partida para el biorreactor. Por ende, se realizé un
escalamiento simple para adoptar las condiciones en matraces como caracteristicas de operacion
del reactor batch. Ademaés, se utilizaron matraces para generar pre inéculos que se usarian en el
biorreactor y también como insumo de aprendizaje de la metodologia de monitoreo.

Es por estas razones que se procuré mantener en el biorreactor: un nivel de agitacion que permita
desplazar las perlas en el contenedor respectivo (200 RPM), aunque no lo suficientemente fuerte
como para que se dispersen libremente en todo el volumen de reaccién (similar al movimiento del
shaker); regular una temperatura éptima de crecimiento; y mantener la relacion entre el medio de
cultivo y perlas de azufre (3% p/v).

_ - ! ’: ! _ l‘ ."'.. %
Figura 11: Imagen de los 4 matraces utilizados para la preparacion de inéculos de Sulfolobus metallicus sobre azufre
elemental a 67 °C.

4.2 Biorreactor tipo Batch

4.2.1 Resultados de medicién en el tiempo

El biorreactor se analiz6 de forma batch, estableciendo parametros de crecimiento en el tiempo,
para luego aplicar este conocimiento a un reactor de operacién continua.

Con este fin se monitored el comportamiento de la arquea termdfila Sulfolobus metallicus en la
biooxidacion de azufre a 67°C, utilizando el tanque de vidrio preexistente en el laboratorio (de
2L), con condiciones determinadas por un escalamiento sencillo entre un matraz y el contenedor
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final. Se realiz6 un cultivo de arqueas en azufre, aunque sin una muestra control, debido a que la
funcionalidad de la arquea en la biooxidacion ya ha sido establecida (18).

Durante los dias que durd la experiencia en el biorreactor batch, se monitorearon periédicamente
el pH de la solucion con un electrodo de vidrio, la concentracion de protones por titulacion y la
concentracion de sulfato por turbidimetria. Asimismo, se realizé un recuento diario de bacterias
plancténicas en el microscopio de Epifluorescencia

A continuacion se muestra el comportamiento observado en el biorreactor operado en batch:

4.2.1.1 Evolucién del pH

En el Gréfico 2 se muestra la variacion del pH en el tiempo para el proceso de biooxidacion de
azufre a 67°C por accion de Sulfolobus metallicus, con un monitoreo realizado por un pH-metro
externo al sistema.

Monitoreo de pH
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Gréfico 2: Monitoreo de pH en el tiempo para el biorreactor batch, entre 0 y 456 horas.

Como se observa, en el biorreactor se presentd una baja considerable de pH, desde 2.3 a 0.74,
durante el desarrollo del estudio (456 horas). Esta disminucion es debida a la accion de las
arqueas, donde los protones serian generados desde la disociacion de moléculas de agua, por
efecto de la formacion de sulfato en el medio.
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4.2.1.2 Evolucioén en acidez del medio

Se estudio la variacion de la concentracion de acidos en solucion, en forma de protones libres y
acido sulfirico. Para este seguimiento, sin embargo, se asume que el &cido detectado en la
titulacion acido base pertenece a acido sulfurico, lo cual se presenta en el Grafico 3.
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Grafico 3: Generacion de &cido sulfarico en el tiempo, entre 0 y 456 horas.

Se puede observar que la concentracidn de acido sulfarico prevista aumenta sostenidamente en la
operacion batch, desde los 0,25 [g/L] de acido que posee el medio de cultivo Norris inicial
ingresado al biorreactor, hasta los 13,95 [g/L] a las 456 horas, con un inicio lento en las primeras
48 [horas].

Estos valores se determinaron en base al consumo de hidroxido de sodio realizado en la
titulacién, obteniéndose la normalidad del acido sulfarico a partir de la Ecuacion 38, que luego
puede ser convertida a concentracion de acido sulfarico en [g/L] con el peso equivalente de este
compuesto (Ecuacion 39). Por su parte, utilizando la Ecuacién 40 se puede calcular un valor de
concentracion esperado de protones en solucion [mol/L], por lo que se puede estimar un valor de
pH si se utiliza la Ecuacion 41.

Con lo anterior es posible observar la relacion existente entre concentracion de acido sulfarico y
el pH medido en el biorreactor. Para esto, un resultado de interés es conocer la comparacion entre
el pH monitoreado por el pH-metro y el que prevé la titulacion acido base. El Grafico 4 presenta
ambas mediciones, donde cada una inicia en el valor del medio de cultivo puro (de pH 2,3). En el
transcurso del tiempo estos valores varian en una magnitud casi constante, finalizando el caso
medido por el equipo en un pH de 0,74 y la estimacion en 0,55 a las 456 horas del ensayo batch.
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pH estimado vs pH-metro
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Grafico 4: Comparacion entre el pH estimado por acidez medida en titulacion y el pH detectado por el equipo de
medicion. Se observa un comportamiento similar, e incluso los datos reportados son parecidos en el transcurso de la
medicion.

4.2.1.3 Evolucioén de la concentracion de sulfato

La concentracién de ion sulfato determinada mediante turbidimetria se puede observar en el
Gréafico 5. En el biorreactor batch con presencia del arquea se observo un aumento lineal y
sostenido durante el tiempo de evaluacion, que result6 de 288 horas debido a la mayor
complejidad de su evaluacidén versus los registros presentados previamente. EI cambio en
concentracion fue desde los 857 [ppm] (0,86 [g/L]) hasta los 9850 [ppm] (9,9 [g/L])
aproximadamente.

Cabe mencionar que por medio del método de turbidimetria no es posible determinar la
concentracion de intermediarios de azufre, sino sélo la concentracion de azufre disuelto como
sulfato. Es por lo anterior que se considera a este idbn como medida representativa de la oxidacién
de azufre elemental en el tiempo.
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Generacion de Sulfato
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Grafico 5: Seguimiento de la generacién de sulfato por turbidimetria en el tiempo, entre 0 y 288 horas.

4.2.1.4 Cuantificacion de arqueas plancténicas

Con el objetivo de evaluar la concentracion y proliferacion de las células planctonicas, se
tomaron muestras directas desde el biorreactor batch, se filtraron y, dependiendo de la medicion,
se diluyeron, para posteriormente ser cuantificadas mediante recuento directo por camara tipo
Neubauer en el microscopio de epifluorescencia. En la Figura 12 se puede apreciar una fotografia
de la evolucién en el crecimiento de Sulfolobus metallicus suspendidas en el biorreactor.

— —

Figura 12: Imagenes del recuento directo realizado a las arqueas plancténicas, en el microscopio de epifluorescencia, para
cuatro cuadrados de camara. Se observan las bacterias como puntos oscuros. A la izquierda se presenta un conteo
realizado 96 horas después de iniciado el experimento batch, mientras que a la derecha se observa el mismo conteo pero a
las 192 horas desde el inicio.
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Por su parte, en la Figura 13 se presentan imagenes del ataque que sufren las perlas de azufre por
parte de los microorganismos, sacadas con el aumento natural del microscopio, sin lentes
adicionales en combinacion (aumento < 10x), buscando registrar algin cambio fisico en las
perlas.

Figura 13: Imagenes de las perlas de azufre antes (izq) y después (derecha) de la accidn bacteriana en el reactor batch. Se
observan zonas de ataque sobre las perlas (que inicialmente son lisas), lo que indica un cambio fisico en las perlas
producto de la accion de Sulfolobus metallicus.

Por otra parte, la proliferacion de arqueas suspendidas puede ser observada en el Gréfico 6. La
concentracion inicial de células fue de 7,4 - 10° [arqueas/mL] equivalentes a 1,5 - 1019 células
totales en suspension. Este valor aumenta de manera importante (desde las 168 horas) y se
obtiene un maximo a las 216 horas de cultivo, correspondiendo a una concentracion de 1,1 - 10°
[arqueas/mL] (2,1 - 1012 arqueas totales) en el biorreactor. A partir de las 216 horas, las células
desaparecen levemente, y en los tres ultimos puntos de medicion las células plancténicas se
estabilizan entre 6 — 8 - 108 [arqueas/mL], que corresponden a un rango entre 1,2 — 1,6 - 102
arqueas totales en suspension.
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Graéfico 6: Seguimiento en el tiempo de las arqueas planctdnicas. Los primeros puntos parecen ser constantes, pero dicha
observacion se aleja de la realidad, pues existen importantes diferencias en las mediciones (aproximadamente 10 veces
entre el primer y séptimo puntos).
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4.2.2 Determinacién de la cinética de crecimiento celular

A partir de la cuantificacion de arqueas planctonicas en el tiempo, es posible describir una
cinética de crecimiento referencial para Sulfolobus metallicus al interior del biorreactor batch.

Para esto, se debe tener presente un supuesto importante. Se ha detectado en experiencias previas
que tanto células adheridas como en suspension tienen la habilidad de crecer en un medio batch
(45) (46). No obstante, para obtener una estimacion inicial de la tasa de crecimiento, se asumio
un desarrollo preferencial de aquellas arqueas que se adhieren a su fuente de electrones y, por
ende, de energia (en modo batch). Luego, se puede despreciar el crecimiento de células en
suspension propiamente tal.

Como segunda idea, cabe destacar el hecho de que la reproduccion celular de arqueas adheridas
se supone como una division en la cual se generan dos nuevas células: una célula adherida fija, y
otra que escapa al seno del medio de reaccion, por lo que se convierte en una nueva célula
planctonica.

Por lo tanto, gracias a los conceptos expuestos anteriores, se puede suponer inicialmente que el
cambio en arqueas planctonicas se debe efectivamente a la reproduccion de arqueas adheridas
sobre las perlas de azufre, y una curva de crecimiento disefiada a partir del conteo presentado en
el Gréfico 6 da cuenta de la velocidad a la cual las bacterias adheridas se estarian reproduciendo.

Con lo anterior en mente, se puede redisefiar el Grafico 6 para generar una curva semi-
logaritmico que permita seguir eficientemente el crecimiento celular, tal como se muestra en el
Gréfico 1 de crecimiento bacteriano. En este sentido, el Grafico 7 es resultado de aquel manejo
numerico.
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Grafico 7: Curva de crecimiento logaritmica de arqueas en el tiempo. Se observa una fase de crecimiento exponencial
entre las 168 y las 216 horas de medicion, mientras que una fase de latencia en las primeras 168 horas, y una fase
estacionaria desde las 216 horas hasta el final de la medicion (288 horas).
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En dicha curva se puede apreciar una fase exponencial de crecimiento de las células
(manteniendo agitacion, aireacion y temperatura constantes) entre las 168 y las 216 horas (esto se
relaciona ademés a lo observado en el Gréfico 6). También es posible identificar una fase de
latencia durante las primeras 168 horas (se observa solo un leve crecimiento celular), y una fase
estacionaria desde las 216 horas hasta el fin de la experiencia. En esta Gltima se presenta en
realidad un descenso en el conteo celular (Grafico 6), que para fines de la representacion
logaritmica del Grafico 7 se expresa como la finalizacidn del crecimiento exponencial.

Un resumen de los valores limites de la fase exponencial detectada en el Gréfico 7 se observa en
la Tabla 8.

Tabla 8: Valores entre el comienzo y fin de la fase exponencial de crecimiento detectada en el reactor batch.

Horas Ln (n° células)
168 25,69
216 28,37

Asumiendo un crecimiento de tipo Monod, se puede utilizar la version integrada de la Ecuacion 1
como sigue:

_ In(x) —In(x,) Ecuacién 43
 t—t,
u = 0,056 [h71]

El valor obtenido es resultado de suponer un crecimiento exclusivo de arqueas adheridas. Se debe
recordar que es una primera aproximacion, y carece de precision pues en su calculo no se utiliz6
ningun conteo de células adheridas, por lo que sirve netamente como una referencia inicial para
los estudios posteriores.
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4.3 Biorreactor en Modo Continuo

En la seccion 4.2.2 se encontrd una velocidad especifica de crecimiento (n) para Sulfolobus
metallicus en el biorreactor batch equivalente a 0,056 [h™]. Este dato es importante pues permite
ser utilizado para definir un factor de dilucion “D” para el cual los microorganismos pueden
crecer a la misma tasa especifica observada en batch.

En un biorreactor continuo perfectamente agitado (CSTR), con s6lo un tipo de crecimiento
celular en suspension (como en fermentacion clasica), se relaciona el factor D y la tasa de
crecimiento p como sigue:

F Ecuacién 44
D = V =u

Es importante sefialar que la modelacion descrita en Antecedentes Generales (seccion 1.1.3.1) es
un caso mas complejo de analisis que un fermentador ideal, por ende el desarrollo necesario para
alcanzar las expresiones de Ecuacion 10 y Ecuacion 17 difiere de la expresion anterior, por lo que
solo es usado para fines de estimacion inicial de flujo.

Dado lo anterior, utilizando la Ecuacién 44 y un volumen de reaccion de 2000 [mL], entonces se
alcanzaria la misma tasa p hallada en batch, ahora en estado estacionario, cuando se opere el
biorreactor con un flujo de:

mlL mlL
F=up-V=0,056-2000 =112 [—] ~ 1,8 [—

h min
Conocido este valor, se propuso estudiar flujos de produccion altos y cercanos a él. En principio,
un fermentador clasico sufre el “lavado” de biomasa desde el biorreactor al utilizar flujos
mayores al previsto. Sin embargo, como se ha descrito, las células que permiten la biooxidacion
de azufre permanecen mayormente adheridas a las perlas dentro del reactor, y por ende la
produccién de acido sulfurico continda en el tiempo, siempre que las perlas se mantengan
integras en el volumen de reaccion.

Por ende, se definieron 4 flujos a operar, que correspondian a las velocidades de alimentacién del
medio de cultivo, los cuales son fijados por las condiciones del experimento (y la capacidad de
las bombas). Los flujos establecidos, en torno al estimado idealmente, fueron de 0,9 -18-2,7y
3,6 [mL/min].

4.3.1 Estados transientes

El seguimiento y determinacion de cada estado estacionario se realizé segn un control diario al
pH del biorreactor en modo continuo, ya que posee un sencillo manejo de laboratorio para su
monitoreo. El Grafico 8 presenta el cambio del pH en el biorreactor dependiendo del flujo
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utilizado (estado transiente), donde los tiempos finales corresponden al momento en que se
determinaba un estado estacionario.

Estados transientes de pH en el tiempo
2,2

2,1 A

- NM /\\.
=== F=0,9 ml/min
:g. 1:3 \ / ‘\-V-‘ =t=F=1,8 ml/min
e L \\ —]

F=2,7 ml/min

/ / ==tr=F=3,6 ml/min
1,5
1,4
1,3 T T T T 1
0 100 200 300 400 500

Tiempo (horas)

Gréfico 8: Respuesta del sistema de reaccidn al variar el flujo de operacion, determinando el estado estacionario para cada
flujo al monitorear el cambio de pH en el tiempo.

La medicién se realiz6 alcanzando el estado estacionario del flujo méas bajo (0,9 [mL/min]), e
inmediatamente comenzé el seguimiento para el proximo flujo, y asi sucesivamente (para 1,8; 2,7
y finalmente 3,6 [mL/min]). Este procedimiento se justifico en el hecho de preservar lo mas
posible la integridad del azufre elemental utilizado, la cantidad de arqueas adheridas y el tiempo
del ensayo en continuo.

Los estados transientes siguieron diferentes comportamientos, segin el funcionamiento del
montaje experimental, en particular por problemas en el transporte de los flujos de entrada y
salida. Por lo anterior, cada estado estacionario registrado se cumplié cuando se logro estabilizar
cada flujo del sistema, ya sea modificando la ubicacién de las bombas, o reemplazando
mangueras que se encontraban colapsadas por particulas de azufre y/o arqueas. Un ejemplo de
esto es el bloqueo de la manguera de salida, que traia como consecuencia la falta de control del
volumen interno, que tipicamente se auto-regulaba por la salida en overflow del sobrenadante.

4.3.2 Estudio del estado estacionario

Una vez resuelto cada caso transiente, se lograron definir los diferentes estados estacionarios
buscados. A continuacion se muestra la Tabla 9 con los resultados para cada flujo propuesto:
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Tabla 9: Resultados estacionarios para cada flujo de operacion empleado.

Flujo de Tiempo pH Acidez Concentracién N° células
operacion  Transiente [g/L &cido] sulfato planctonicas
[mL/min] [h] [ppm SO.,*] estacionario

0,9 144 1,68 1,2 1816 1,76 - 101°
1,8 357 1,74 11 1645 1,28 - 1010
2,7 89 1,93 0,6 1142 8,8 - 10°
3,6 257 2,01 0,5 1073 58 - 10°

Por su parte, las curvas de cada variable monitoreada versus el flujo de operacion utilizado en el
biorreactor se muestran en los siguientes puntos.

4.3.2.1 Relacién pH - flujo operacion

En el Gréfico 9 se presenta la relacion entre el pH y cada flujo utilizado en el sistema. Se aprecia
un crecimiento no lineal del pH estacionario al aumentar el flujo de operacion, lo cual es
resultado de incrementar el recambio de medio de cultivo en el sistema, acercandose al valor de
pH del medio Norris en si (de pH 2,3).

Valor de pH en estado estacionario

2,05

2
1,95 /
1,9 /

I 185
Q_ 7
1,8 /
1,75 /
1,7

~—

1,65 T T T T T T 1
0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5 4,0
Flujo de operacién (mL/min)

Grafico 9: Comportamiento del pH segin el flujo de operacion para cada estado estacionario.
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4.3.2.2 Relacion células planctonicas — flujo operacion

Cada estado estacionario se obtiene segin una cantidad de arqueas suspendidas derivadas
esencialmente de la proliferacion de arqueas adheridas, por lo que conocer la cantidad de células
planctonicas puede ser utilizado como una medida de crecimiento celular, similar a lo supuesto
en batch. Ademas, el tener indicios de un posible crecimiento autdnomo de arqueas suspendidas
(18) (45), hace aun mas importante conocer el valor final de estas en el sistema.

En el Gréafico 10 se observa la relacion entre las arqueas planctonicas y el flujo al que se opera el
biorreactor. En el horizonte de flujos altos que se propuso estudiar, el intervalo de células que se
encuentra en suspension va comprendido entre 5,8-10° y 1,76 - 101° [células], indicando una
presencia continua de arqueas en el sistema, ademas de corroborar que el sistema no fue lavado al
100% y, ademas, continua la proliferacion de células adheridas.

Células planctdnicas en estacionario
2,0E+10
1,8E+10
1,6E+10 ~
1,4E+10 \
1,2E+10 \

\
1,0E+10
8,0E+09 \

6,0E+09 \

4'OE+09 T T T T T T 1
0,5 1 1,5 2 2,5 3 3,5 4

Flujo de operacién (mL/min)

Total células plancténicas

Gréfico 10: Conteo de células plancténicas segun flujo de operacion en el estado estacionario.

4.3.2.3 Relacién acidez — flujo de operacién

La variacion de acidez en el biorreactor continuo se presenta en el Grafico 11. En él se puede
observar un descenso no lineal de la concentracién acida al aumentar el flujo de operacion, lo
cual es importante para sefialar un criterio de operacion del biorreactor, que compare la cantidad
de é&cido que se pretende obtener en el tiempo (flujo de obtencion) versus la concentracién
requerida para el ataque quimico a rocas fosfdricas.
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Acidez en estado estacionario
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Gréfico 11: Medida de la concentracion de acido sulfarico en el sistema segun flujo de operacion en estado estacionario.

4.3.2.4 Relacion sulfato en solucién — flujo operacion

A continuacion se muestra el Grafico 12 que relaciona la concentracion de sulfato en solucion
versus el flujo de operacion del biorreactor. Se observa un descenso en la cantidad de sulfato
el flujo aumenta, siendo analoga esta variacion a la que entrega la

detectado a medida que

titulacion acido-base en el Gréfico 11, e inversa a la que presenta el pH en Grafico 9.
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Gréfico 12: Concentracion de sulfato en solucién para cada flujo de operacion en estado estacionario.
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4.4 Modelacion de la biooxidacion

4.4.1 Resumen de la modelacién

Para estudiar el biorreactor en modo continuo se asumié un modelo en torno a las ecuaciones
presentadas en la seccion 1.1.3.1, es decir, se utilizo el concepto clasico de biorreactores. Las
expresiones que rigen aquel estudio se resumen en 3 balances de masa que permiten describir el
cambio de las especies de interés en el biorreactor en estado estacionario, las que se presentan en
Ecuacion 4, Ecuacion 10 y Ecuacién 17, siendo la primera trivial para el sistema estudiado, lo
cual deja dos ecuaciones restantes que describen al equipo.

Una variable de importancia es el factor de efectividad (1), no sélo porque define los posibles
efectos de resistencia en la transferencia de masa que afectan a la biooxidacion de azufre con
arqueas, sino también pues numéricamente tiene relevancia al momento de generar un modelo a
partir de datos experimentales.

Con esto en mente, la modelacion del biorreactor se llevo a cabo en una serie de estudios
comparativos, para conocer la relacién entre las distintas variables, y cuales rigen el sistema
estudiado. Es asi como, en una primera etapa, se busca evaluar si el crecimiento de arqueas
suspendidas es relevante o no para la cinética global del proceso, lo cual ayudaria a simplificar
los balances de biomasa y producto. Para este fin se modelan arbitrariamente 4 valores del factor
de efectividad: 1; 0,5; 0,25y 0,125.

En una segunda etapa, ya con lo anterior resuelto, se propuso estudiar la productividad de
Sulfolobus metallicus (Y4) calculada desde la ecuacion de produccion (Ecuacion 18). Se evalud
ademas la diferencia en el resultado al utilizar la cantidad de &cido sulfdrico detectada por
titulacion versus la concentracion de sulfato en solucion, ambos indicadores de la conversién
quimica del azufre en el biorreactor.

4.4.2 Resultados de modelacion

4.4.2.1 Importancia de celulas planctonicas en el crecimiento celular

Con el fin de comparar la generacion de biomasa considerando o no el crecimiento de arqueas
planctonicas en el sistema, se utilizaron las expresiones de Ecuacion 10 (considera las células
suspendidas) y Ecuacion 12 (simplificacion), para asi encontrar velocidades especificas de
crecimiento celular.

En primera instancia, se asumi6 que dicha tasa no variaba con los flujos aplicados, por lo que
solo era afectada por nt, generandose curvas de 4 puntos, donde cada uno representa un flujo de
operacion. Esto se puede observar en Grafico 13 y Gréafico 14, respectivamente, y cada eje
presenta un término de la regresion lineal aplicada.
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Biomasa: crecimiento plancténicas, u cte

enT=1
v EnT=0,5
AnT=0,25
y = 359,22x + 3,4542 onT=0,125
R? = 0,9537 . y =179,61x +2,2271
R? =0,9537
[ |
* y=89,805x + 1,6136
R?=0,9537
7Y |
[ ] /
[ ]
.// —=2 |y =44,902x + 1,3068
— o R2=0,9537
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12
D (h-1)

Grafico 13: Resultados de modelacion considerando el crecimiento de arqueas planctdnicas, para los distintos factores de
efectividad evaluados. Cada tasa especifica p (constante en el proceso) es obtenida como el reciproco de cada pendiente.

Biomasa: sin crecimiento planctdnicas, u cte

y = 359,22x + 2,4542
R? = 0,9537 y = 89,805x + 2,4542
— e = A R?=0,9537 °
7
/‘ / ) : ‘ enT=1
y = 44,902x + 2,4542 .
T =
R? = 0,9537 nT=05
. - - ANT=0,25
e nT=0,125
] / A ®
y=179,61x + 2,4542
R? =0,9537
0 0,2 04 pry, (hy) 06 0,8 1

Grafico 14: Resultados de modelacién suponiendo que las arqueas planctonicas no crecen en el medio de reaccion, para
distintos factores de efectividad. Cada velocidad especifica p (constante) es obtenida como el reciproco de las pendientes de

cada regresion lineal ajustada.
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Un resumen de los valores presentados en Grafico 13 y Grafico 14 se puede apreciar en la Tabla
10, donde se presentan los 4 valores de la tasa especifica u, simplemente aplicando el valor
reciproco de las pendientes de cada regresion lineal.

Tabla 10: Resumen de los resultados para el balance de biomasa considerando el crecimiento de arqueas suspendidas,
evaluando 4 diferentes factores de efectividad (nT1=1; nT2=0,5; nT3=0,25; nT4=0,125). Se observa ademas que el
producto entre p y cada nT permanece constante.

nr1 nrt2 N3 nr4
u con plancténicas [h™] 0,0028 0,006 0,011 0,022
p sin plancténicas [h™] 0,0028 0,006 0,011 0,022

Observando los resultados de la Tabla 10, ademés de los altos valores de correlacion en cada caso
de estudio (ver coeficientes en Grafico 13 y Grafico 14), se puede observar que ambas curvas
entregan los mismos resultados. Por ende, para el biorreactor estudiado, y con las condiciones de
operacion utilizadas, la Ecuacion 12 podria ser una buena simplificacion del balance de biomasa
al descartar el crecimiento de arqueas planctonicas.

Sin embargo, el resultado anterior revela un cuestionamiento debido a la exactitud de los valores
obtenidos. Es asi como, en una segunda instancia, se decide modelar el balance de biomasa
considerando esta vez que la tasa de crecimiento p varie tanto por flujo como por nr. Se utilizan
las expresiones de Ecuacién 10 y Ecuacion 12, de las cuales se obtienen una serie de curvas que
representan las tasas especificas de crecimiento celular de cada estado estacionario segun el
factor de efectividad que se evalla.

Los resultados de esta nueva modelacién se presentan en el Grafico 15 (considerando el
crecimiento de células en suspension), mientras que el Grafico 16 presenta el balance de biomasa
simplificado. En el Anexo B se presentan tablas con los valores numéricos de cada tasa especifica
segun flujo y factor nr.
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u vs flujo: con crecimiento de planctdnicas
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Gréfico 15: Curvas de la tasa especifica p al variar el flujo estacionario, para cada factor nr y considerando el crecimiento
de arqueas planctonicas. Se observa un aumento sostenido en la magnitud de p cuando se modela el sistema con un valor
inferior de factor de efectividad.

1 vs flujo: sin crecimiento de planctdnicas
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Gréfico 16: Curvas de la tasa especifica p al variar el flujo estacionario, para cada factor nr y sin considerar el
crecimiento de arqueas planctonicas. Se observa un aumento sostenido en la magnitud de p cuando se modela el sistema
con un valor inferior de factor de efectividad.
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Se observa en los dos gréaficos previos que, tanto la tendencia de la tasa especifica u como los
valores que se obtienen, difieren levemente en ambos supuestos y, segun las tablas indicadas en
el Anexo B, el rango donde se encuentran son relativamente los mismos. En otras palabras,
comparando los resultados de los casos de p constante y p variable, el no considerar el
crecimiento de arqueas planctonicas no afectaria al modelo de biomasa en estado estacionario.
Esto no significa que este supuesto siempre sea apropiado.

Ademas, los mayores valores de la tasa especifica se obtuvieron con el factor de efectividad mas
bajo, es decir 0.125, observado en todos los casos de balance de biomasa modelados.

4.4.2.2 Rendimientos de produccion por biomasa

El resultado anterior para el balance de biomasa implica ademas la posibilidad de simplificar el
balance de producto, pues permite suponer que la accion de arqueas en suspension es
despreciable versus la de células adheridas al azufre, para efectos de la produccion de acido
sulfarico.

Lo anterior es de utilidad puesto que la Ecuacién 17 de produccién presenta dos parametros
desconocidos (los rendimientos Y5 y Y&4), y por ende la utilizacion de la Ecuacion 18 se hace
relevante en este caso, donde se sitla a las células adheridas como las productoras principales de
acido sulfarico en el biorreactor, y permite entregar una solucién inicial para el sistema en
estudio.

Por ende, se aplicaron regresiones lineales para la Ecuacién 18, en los casos en que el parametro
u fuera constante y que variase por cada flujo. En el primer caso, un dato interesante que entrega
cada balance de biomasa estudiado en el punto anterior es que el producto entre p y su
correspondiente mr se mantiene constante en 0,0028 [h™]. Con este valor se puede reescribir la
Ecuacion 18 como sigue:

0,0028 x,4 Ecuacién 45
o (2525 e

Con respecto al segundo caso, considerar la tasa p variable equivale a utilizar la Ecuacion 42, en
donde la velocidad especifica de crecimiento fue reemplazada en forma algebraica sobre la
ecuacion de produccion.

A continuacion se presentan los resultados utilizados en la obtencion del rendimiento de producto
por célula [g producto/arquea], para el caso de modelacion con p constante en Gréafico 17 y
Grafico 18, segun regresiones lineales obtenidas desde la Ecuacion 45. Importante es notar que
este trabajo puede realizarse tanto con el acido medido por titulacion como por el sulfato en
solucion (en g/L), ambos detectados en cada estado estacionario (Tabla 9).
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Grafico 17: Regresion aplicada, segiin Ecuacion 45, para encontrar el rendimiento de produccion segun los 4 valores de
acidez que se describieron para cada estado estacionario estudiado.
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Grafico 18: Regresion aplicada, segun Ecuacidn 45, para encontrar el rendimiento de produccion segun los 4 valores de
sulfato que se describieron para cada estado estacionario estudiado.

Por su parte, los resultados de produccion usando la Ecuacion 42 se muestran en Gréafico 19 y
Gréafico 20, en donde también se realizaron regresiones lineales tanto para el &cido sulflrico
como para el sulfato en solucion.
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| variable: regresion de acidez  v=1E-10x-0,0373
R?=0,9097
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Grafico 19: Regresion aplicada, segun Ecuacion 42, para encontrar el rendimiento de produccion segun los 4 valores de
acidez que se describieron para cada estado estacionario estudiado.
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Grafico 20: Regresion aplicada, segiin Ecuacién 42, para encontrar el rendimiento de produccion segun los 4 valores de
sulfato que se describieron para cada estado estacionario estudiado.

El objetivo de las regresiones lineales fue encontrar el rendimiento de producto por arquea
adherida en el sistema (Y4 obtenido desde la pendiente), parametro representativo de la
operacion en el biorreactor. Es por esto que se muestra a continuacion un cuadro resumen con los

resultados de cada regresion, considerando la variabilidad de la tasa especifica p y el tipo de
producto referido (acidez, sulfato).
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Tabla 11: Resumen de rendimientos de produccion para cada caso de estudio del balance de producto, y su
correspondiente coeficiente de correlacion.

Tipo de Rendimiento Coeficiente de
producto produccion Y34 correlacion
[g producto/arquea]
Modelo con p  Acido sulfarico 6 -10711 0,7373
constante Sulfato 7 -10711 0,7994
Modelo con p  Acido sulfarico 10710 0,9097
variable Sulfato 10710 0,93

De lo anterior se desprende que los rendimientos de produccion son similares en ambos casos de
utilizacion de p y de tipo de producto medido. En este sentido, esto podria indicar que ambos
métodos son indiferentes en cual es mejor. Sin embargo, el segundo caso entregd coeficientes de
correlacion mas altos que el primero, por lo que este eventualmente puede ser un método mas
eficaz para relacionar la biomasa con la produccion.

4.5 Estudio de la aireacion aplicada al biorreactor

El estudio de la transferencia de masa de oxigeno al biorreactor determina si todos los resultados
y modelacion presentados anteriormente son dependientes o no del intercambio de O,, pues la
modelacion clasica de biorreactor trae como condicién implicita que no existan problemas en
disponibilidad de oxigeno.

En una primera etapa, se debe conocer la cantidad de oxigeno entregado por el aireador de

peceras utilizado en el montaje. Para esto, basta conocer el flujo de aire que ingresa al sistema y
la concentracion de oxigeno atmosférico. El aire suministrado por el aireador es de:

P =[]
AIRE — min

La composicion volumétrica del aire tiene un 21% de oxigeno (aprox.) a 25°C (2), por lo que el
flujo de O, se estima como:

F(0,) = 0,21 [#]

Por otro lado, a 1 atmosfera de presion y 25°C, un mol de oxigeno (considerado como gas ideal)
se relaciona con su volumen como sigue:

P-V=n-R-T Ecuacion 46
Lo anterior permite evaluar el volumen ocupado por un mol de oxigeno como:

V =0,082- (273 + 25) = 24,4 [L]
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Puede obtenerse entonces la masa molar de O, que el aireador entrega al biorreactor por minuto
con una simple proporcién:

N(0,) = 0’212[2] 4' [1L[]m U _ 4,0086[mol]

Finalmente, se puede calcular el flujo masico de O:

) 02]

mol g
N(0,) = 0,0086 |- | -32[-L] = 0,275 ~ 0,28 |
min mol min

En segundo término, para estimar la cantidad de oxigeno que se transfiere efectivamente al medio
de reaccion, se utilizd el Método Dinamico para el biorreactor en modo batch, que permitio
encontrar valores de k.a; y, a partir de dicho pardmetro, determinar flujos de transferencia por
parte del sistema de aireacion.

El resultado de dos mediciones (duplicados) se presenta en la Tabla 12. En el Anexo C se

encuentra el detalle desarrollado para la evaluacion numérica de los coeficientes de transferencia
de masa.

Tabla 12: Mediciones para estimar el coeficiente combinado de transferencia de oxigeno en el biorreactor (k, &).

k;a; estimado

[s”]
Estimacion 1 0,0017
Estimacion 2 0,0019

Asi, ambas estimaciones entregan un valor promedio para el coeficiente k, a;, segln la geometria
del aireador de manguera, velocidad de agitacion y tipo de agitador utilizados en el sistema de
reaccion, resultando en 0,0018 [s™].

Una tercera etapa de evaluacion permite determinar la cantidad de oxigeno requerida en la
reaccion de biooxidacion de azufre. Para este fin se logré determinar el O, utilizado por dos
métodos: evaluando el consumo de cada estado estacionario por medio de su produccion; y a
través del rendimiento obtenido por los modelos, de lo cual se encontraron requerimientos de
oxigeno.

A continuacion se presentan los consumos individuales segun flujo de operacion, donde se
muestra el O, utilizado en gramos por minuto, obtenidos segun la Ecuacién 33:
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Tabla 13: Calculos de produccion neta y el correspondiente valor de oxigeno utilizado, visto desde el consumo de acido
sulfarico y de sulfato.

Flujos Concentracion  Produccién acido O, utilizado
[mL/min]  &cido sulfarico  sulfarico (g/min) (g Oz/min)
(g/L)
0,9 0,91 8,2-107* 4-107
1,8 0,82 1,5-1073 7,2-107*
2,7 0,39 1,1-1073 52-107%
3,6 0,29 1,1-1073 52-107*
Flujos Concentracion Produccion O, utilizado
[mL/min] sulfato (g/L) sulfato (g/min) (g Oz/min)
0,9 0,96 8,6-107* 4,3-107*
1,8 0,79 1,4-1073 7,1-107*
2,7 0,28 7,7-107* 3,8-107*
3,6 0,21 7,7-107* 3,9-107*

Por su parte, puede determinarse desde la Ecuacién 34 un requerimiento de oxigeno por cada
arquea que se encuentra en el sistema, para los rendimientos encontrados en el modelo. Ademas,
la Ecuacidn 35 permite el calculo del O, que las arqueas consumen para produccion, informacion
que se presenta en la Tabla 14:

Tabla 14: Estimacion del requerimiento de oxigeno desde el rendimiento de produccion.

Rendimiento Rendimiento O, utilizado
produccion de O, [g O2/min]
[g/arquea] [g O,/arquea]
Modeloconp  Acido sulfdrico 6 -10711 2,9-1071 3,4-107*
constante Sulfato 7 -107 1 3,5-10711 4,1-107*
Modeloconp  Acido sulfarico 10710 4,9-10"11 57-10~4
variable Sulfato 10710 5,0-10"11 58-107*

Para el calculo de los requerimientos de oxigeno se utiliz6 la mejor tasa especifica de crecimiento
determinada por el modelo de biorreactor y sus variaciones (u de 0,022 [h™] para nr de 0,125).

En el Anexo C se muestran también, a partir de los consumos de O, valores de la concentracion
de oxigeno remanente en el seno del fluido (C.). Esto es importante de calcular, puesto que es un
indicio inicial para evaluar la posibilidad de aumentar la cantidad de azufre capaz de reaccionar
con el oxigeno disponible en solucion.

Se aprecia de hecho que la mayoria de las mediciones, tanto para la determinacion directa del

consumo de oxigeno por produccion, como por las provenientes de los modelos, entregan un

valor de concentracion C, mayor a cero, y menor al valor de saturacion en medio acido a 67°C

(3,2 [mg O/L]). Sblo un valor de produccion entregd un valor negativo, el proveniente del flujo
76



1,8 [mL/min], lo cual no se considera como un gran error debido a que la precisién de las
mediciones en laboratorio no es suficiente para determinar diferencias importantes en la pequefia
concentracion de O, buscada.

Independiente de esta excepcion, la disponibilidad de oxigeno en el medio via la concentracion
C_L podria ser un indicio para una mejora en la cantidad de azufre que puede ser tratado en el
biorreactor, para las mismas condiciones de operacion establecidas en la presente tesis. Es asi
como, en primera instancia, puede utilizarse la Ecuacion 37 para expresar un valor maximo de
arqueas que pueden estar adheridas al azufre. Por su parte, en el Anexo A se encuentra la relacion
existente entre arqueas adheridas y masa inicial de azufre en el biorreactor, dado el diametro
particular de perla utilizado en esta experiencia.

Con esto, igualando las dos expresiones anteriormente descritas, puede encontrarse una relacion
numérica que permite predecir una cantidad maxima de azufre para cargar el biorreactor:

9 kLal' ' C*
xA(Mt) =2,06-10" - Mt = m
T 2
M = kia;-C* Ecuacion 47
£2,06-10 g Yo,

Asumiendo valores constantes para u y Y, (0,022 [h™'] en el mejor caso y 2,910 [g 0,/
arquea] para el primer rendimiento de O, presentado en la Tabla 14), ademéas de los datos
encontrados por el Método Dindmico, se puede extrapolar un maximo de azufre en perlas (2,76
[mm] de diametro medio) que pueden ser cargados segun:

11 3600[s] .. mg 0y, _ 1[g0,]
— 0,0018 5] - =, 321711500 [myg 0]
max _
1 no farqueas, 17, .99.10-11[-902
2,06 - 10° 0527 - 0,022 [] -0.125-2,9- 101 2222 ]

MM = 126,2 ~ 126 [g S°]

Con lo anterior, se obtuvo que el sistema podria teéricamente operar con 126 gramos iniciales de
azufre en perlas, lo cual es aproximadamente el doble de la masa con la que operd en principio el
biorreactor (60 [g] iniciales). Esto equivale, en términos de células adheridas, a 2,6 - 10!
[arqueas] (ver Anexo A, punto ii), las cuales permiten una produccion méaxima de 0,0014 [g/min]
de acido sulfarico, obtenidos desde Ecuacién 35 y Ecuacion 33 con los datos mencionados en el
parrafo anterior.
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5 Discusion

A continuacidn se describen en detalle el analisis y discusion de los resultados obtenidos en cada
una de las etapas de la investigacion realizada en el presente trabajo de tesis.

5.1 Cultivo en matraces

El estudio del cultivo de Sulfolobus metallicus en matraces de 250 [mL] a 67°C no fue
considerado directamente en los objetivos de esta memoria. Por ende, se intent6 emular el
sistema de cultivo disefiado por Pacheco (18), y asi obtener indculos celulares para ser utilizados
posteriormente en el estudio del biorreactor. Segun los resultados reportados en dicha
publicacion, se demostrd la factibilidad del crecimiento de arqueas en el sistema, para un tamarfio
de particulas de azufre definido (entre 0,355 y 1 [mm]), agitacion a 67°C en shaker y medio de
cultivo especifico, siendo comparada positivamente en otros trabajos (19).

En este sentido, los matraces desarrollados para iniciar el trabajo actual fueron disefiados con
perlas de azufre de didmetro distinto a los producidos por Pacheco (entre 2,30 y 3,32 [mm]), y
por ende se esperaba un crecimiento celular y variables con comportamientos diferentes entre
estos cultivos (perlas méas grandes indican una poblacién adherida total menor y adhesion
completa en mayor tiempo).

No obstante, lo anterior no fue mayormente considerado para desarrollar los inoculos del reactor,
pues el objetivo fue simplemente generar biomasa. Es mas, cambiar el diametro de perlas
permitio establecer un cultivo que desde el principio se desarrolle en perlas grandes, y la
composicion de perlas 3% p/v mantuvo al sistema sin la preocupacion de efectos de atricion por
roce. Otro factor de escalamiento previsto fue el nivel de agitacion (de 200 RPM
aproximadamente), que permitia mantener en movimiento la fase solida de azufre, pero de
manera suave Y sin dispersar las perlas en todo el volumen.

Por lo anterior, se consideraron aptas las arqueas crecidas en el sistema propuesto, y asi se
utilizaron como indculo para el biorreactor en modo batch. Desde los 4 matraces sélo fue
monitoreado el cambio de pH en el tiempo, realizando un cambio del medio liquido en el
momento en que el pH alcanzaba valores cercanos a 1,0, que es el valor descrito por Pacheco
como minimo apto para el crecimiento en los matraces medidos a temperatura ambiente (18).

Por su parte, el manejo de matraces permitié ademas conocer las metodologias de monitoreo de
las diferentes variables: pH, acidez, conteo celular y medicion de sulfato en solucion. Al respecto,
se decidid mantener dichos procedimientos para el estudio del biorreactor, utilizando duplicados
en cada caso con el fin de obtener valores confiables.
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5.2 Biorreactor tipo Batch

5.2.1 Diseflo y montaje

En la seccion Metodologia se encuentra descrito el sistema batch propuesto para la biooxidacién
de azufre utilizando Sulfolobus metallicus a 67°C. Se ha mencionado el hecho de que su
planteamiento se bas6 en una analogia para un matraz, con el mismo nivel de agitacion,
temperatura, porcentaje en peso de perlas de azufre (3%), y con aireacion adicional (aireador de
pecera) para ser distribuida en todo el volumen de reaccidn, que se fijé en 2000 [mL]. Por ende,
no fue utilizado ningudn criterio formal de escalamiento de biorreactores y solo se decidio adoptar
los valores mencionados, donde la aireacion permitiria idealmente asegurar la transferencia de
oxigeno a las arqueas, y que su crecimiento no dependiese de ello. Esto corresponde a un primer
acercamiento de un reactor batch perfectamente agitado para la biooxidacién de azufre, utilizando
basicamente los materiales existentes en el laboratorio, y la informacion conocida de la
formulacion en matraces.

En conjunto con lo anterior, los protocolos de medicidn utilizados, en particular los volimenes de
alicuotas y reactivos de medicion, también se mantuvieron en relacion a lo utilizado en matraces
(18). Esto se debid al hecho de generar resultados que fuesen comparables con los obtenidos en
trabajos previos, ademas de la posibilidad que entrega cada tecnologia de medicién presente en el
laboratorio, como los electrodos de pH y el espectrofotdmetro.

5.2.2 Resultados de medicion en el tiempo

a) Medicion de pH

En primer término, el biorreactor batch presentd una disminucién importante del pH, observado
en el Grafico 2 (desde 2,3 a 0,74), fendbmeno que se atribuye a la accion de las arqueas pues estas
permiten la formacion de sulfato en el medio, el cual disocia las moléculas de agua y forma &cido
sulfurico en solucion. Esto indica ademas que las arqueas desarrollan su efecto azufre oxidante,
es decir, es un indicio para decir que las células estan poblando las perlas de azufre elemental.

Segun el rango y la forma en que se comporta la curva de descenso de pH, no se observan efectos
inhibitorios en los microorganismos, a pesar de las 456 horas de duracion de la experiencia en
batch. Este resultado es importante puesto que aumenta el tiempo en que el sistema puede
permanecer como no inhibido o en fase estacionaria en el crecimiento de las células, comparadas
con Pacheco (264 horas) (18) y el trabajo de Lira con la bacteria Sulfobacillus
thermosulfidooxidans (en torno a las 300 horas) (19). Ademas, se observa la opcién de operar el
biorreactor con un pH mas bajo que la condicion éptima de crecimiento de Sulfolobus metallicus,
lo cual interesa para definir a futuro un rango de operacion de pH en el biorreactor en modo
continuo. No obstante, el sistema no debiese operar a pH bajos a 1,0, pues en aquel rango si se
han observado problemas en el crecimiento de las arqueas, y no se recomienda (18).
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Se debe tener presente un hecho con respecto al seguimiento del pH en el biorreactor, y es el no
presentar un electrodo inserto en el sistema. El dispositivo de pH se encontraba en el exterior, y
las muestras se median retirando rapidamente dos tubos con medio liquido desde el biorreactor al
pH-metro (duplicado de medicidn). Esto se considera un factor que pudo afectar la calidad de la
medicion, pues las muestras no se encontraban a 67°C exactamente.

b) Medicidn de acidez

La medicion de acidez por titulacion (descrita en el Grafico 3) en el biorreactor batch reflejé un
comportamiento analogo a lo que acontece con el pH, obteniendo una presencia creciente de
acido sulfarico en solucién, debido a la actividad metabdlica de Sulfolobus metallicus sobre el
azufre elemental. La tendencia presentada en esta curva muestra durante las 48 horas iniciales
una concentracion baja de acido, y a partir del tercer punto se observa una tendencia lineal de
produccién que se mantuvo en el resto del tiempo de medicion.

La observacién anterior se puede relacionar al periodo de adaptacion de los microorganismos,
pues durante las primeras 48 horas las arqueas debieron asimilar el cambio fisicoquimico que
implicaba el escalamiento desde el matraz al biorreactor, aungue este periodo no es observado en
el Gréfico 2 de pH. El cambio de las condiciones del medio, ademas del inicio de la adhesion
celular al azufre elemental, justifica este tiempo. Comparado a Pacheco (18), el tiempo de
adaptacion celular observado por acidez es de 24 horas mas, lo cual puede ser resultado del
volumen de reaccion empleado y del nimero de perlas que deben ser pobladas.

En el resto de la medicion, se observd un aumento lineal de la concentracion de &cido sulfurico,
alcanzando un valor de 13,95 [g/L] a las 456 horas, sin que exista al final alguna reduccion de la
concentracion de acido, lo que hubiese indicado inhibicién de la produccion. Esta concentracion
final supera la alcanzada por Pacheco (de 9,11 [g/L]) a las 216 horas, tiempo en que comienza la
inhibicidn detectada en matraces. Esto significa que, cuando las arqueas se adhieren al azufre,
producen una cantidad neta mayor de acido que en matraces, a pesar de que ambos sistemas
cuentan con la misma concentracion de azufre en forma de perlas. Esto puede ser indicio de que
el escalamiento resulta un éxito.

Ademas de las observaciones previas, la medicion de acidez permite determinar una
concentracion estimada de protones en solucién, la que se complementa a los valores de
titulacion presentados en el Grafico 3. Esta concentracion estimada puede ser transformada en
valores de pH, y comparada con la que el pH-metro entregd durante el tiempo de evaluacion del
biorreactor batch, situacion presentada en el Grafico 4.

Asi, si se compara el pH estimado con el que detecta el equipo, se corrobora un hecho interesante
que ya registr6 Lira con Sulfobacillus thermosulfidooxidans en matraces (19), y es que la
evolucion en el tiempo del pH registrado por el equipo es correspondiente con la evolucion de la
acidez medida por titulacion. En otras palabras, se observa en el transcurso del tiempo que los
valores presentados en el Grafico 4 varian de forma leve entre ellos, y en una magnitud casi
constante, finalizando las 456 horas de medicidn con el equipo registrando un valor de pH de
0,74 y la estimacion por acidez en 0,55. Esta diferencia parece importante desde el punto de vista
del equilibrio bioguimico de la célula, pero se entiende que en dicho rango de operacién no es
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recomendable trabajar con Sulfolobus metallicus, segun los efectos de inhibicion del crecimiento
celular indicados por Pacheco (18).

Ademas, la cercania entre ambos pH en el Grafico 4 indica que los intermediarios que podrian
encontrarse en solucién son del tipo SxOy, por lo que otras especies acidas no debiesen
encontrarse en un reactor de biooxidacion de azufre, ademas de sefialar a la titulacion como un
buen método para monitorear el progreso de la actividad de las arqueas sobre el azufre elemental,
cercano a la evaluacion del equipo de medicion de pH.

c) Concentracion de sulfato

Con respecto a la evolucion en el biorreactor de la concentracion de sulfato en solucion, se puede
observar en el Gréfico 5 que este ion presentd un crecimiento similar al obtenido por titulacion.
En este caso, se observd un aumento leve en su concentracion en las primeras 24 horas, y a partir
de dicho punto crecid sostenidamente durante el tiempo de medicion (288 horas) hasta alcanzar
un valor de 9,9 [g/L], el cual no se evidencia como maximo, y por ende se piensa que podria
haber aumentado en el resto de tiempos de medicion, no evaluados por falta de tiempo de trabajo.

El comportamiento anterior dista del obtenido por Pacheco en su estudio en matraces, en donde el
sulfato alcanzé un valor méximo de 3,6 [g/L], manteniéndose constante durante el resto de dicho
monitoreo. En dicha publicacion, la metodologia utilizada es diferente en cuanto a los volimenes
de los reactivos y de muestra, lo cual hace pensar que el procedimiento modificado para la
presente memoria es mas adecuado para el estudio de la concentracion de sulfato. En otras
palabras, el método requiere volimenes menores de los reactivos usados para su determinacion,
lo cual puede minimizar la variabilidad de cada muestra.

d) Conversidn en el reactor

La conversion quimica se define por la siguiente relacion:

moles de S°que reaccionan Ecuacion 48

conversion = T
moles S° al inicio

La variaciéon de azufre no logré ser monitoreada en este trabajo, debido a la complejidad que
representaba manipular este elemento desde el biorreactor. Gracias a que se establecieron
mediciones tanto del acido sulfdrico por titulacién, como de la concentracion del ion sulfato por
turbidimetria, fue posible estimar la conversion de azufre elemental en el biorreactor batch por
cualquiera de esos dos métodos, de acuerdo a la relacion molar entre reactante y producto
presentada en la Reaccion 8, la cual es 1:1. El avance de la reaccion en el tiempo se presenta en el
Gréfico 21.
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Gréfico 21: Conversidn de azufre en el tiempo, monitoreada segun acidez (en azul) y por concentracion de sulfato presente
en la solucidn del biorreactor batch (en rojo). Ambas curvas se referencian segun la relacién presentada en la Ecuacion 48.

Segun ambos métodos, la conversion en el tiempo aumentd de forma lineal y progresiva, con una
ligera diferencia entre ellos. Los valores alcanzados por cada método son similares al cabo de las
288 [horas] de reaccidn, obteniendo un valor de 0,09 para la conversién por &cido, y 0,1 para el
caso del sulfato. Por lo anterior, sumado al hecho de que la medida de acidez es un buen
parametro de monitoreo, se puede decir que los valores entregados de concentracion de sulfato en
solucion por turbidimetria fueron bien estimados en el presente trabajo. Esta similitud, en
contraste a la observacién realizada por Pacheco (18), puede ser utilizada para continuar
modificando y precisando el protocolo de medicion de sulfato.

La conversion estimada por acidez continud incrementandose en el tiempo restante de medicion,
entre las 288 y 456 horas, donde en este Gltimo tiempo alcanzé su maximo valor, que fue de 0,15
(15%), valor que no se registra como un limite, por lo que se puede pensar que la conversion en
el tiempo debiese seguir aumentando.

Este porcentaje es bastante inferior a lo que reporté Pacheco en matraces (29% a las 216 horas
(18)). No obstante, se cuestiona la manera en que Pacheco da cuenta de la conversién en su
reporte, pues en otra publicacion Lira (19) habla de una “conversion de proceso”, que se calcula
de forma diferente a la conversién molar como tal®, y la cual se compara positivamente con
Pacheco. Por ende, se cree que el valor de 29% presentado por dicho trabajo no habla de una
relacién molar entre reactante y producto.

% La “conversion del proceso” que se presenta es calculada como (gramos 4cido producido)/ (gramos azufre inicial),
la cual no presenta una relacién molar entre reactantes y productos.
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Maés allé de este conflicto de definicion, Pacheco generd una comparacion de matraces utilizando
granulometrias pequefias (tamarfio entre 0,355 y 1 [mm]) y gruesas (tamafio sobre 2 [mm]), en
donde se demostré un cambio méas rapido de pH en los matraces con perlas de azufre més
pequefias (18). Sin embargo, no se lograron sintetizar perlas de azufre del tamafio recomendado
en este trabajo de tesis, puesto que la obtencidn de perlas se realiz6 con una metodologia distinta,
en particular referente a la manipulacion del azufre liquido.

Al respecto, se pensé inicialmente analizar si los resultados de Pacheco podrian ser similares a
los del biorreactor batch, el cual es un contenedor de mayor volumen que un matraz, y donde se
iban a utilizar perlas mas grandes. Mas formalmente, la idea fue estudiar la importancia de
mantener una razon “superficie/volumen de reactor” (superficie total perlas/volumen reaccion) en
el escalamiento, y comparar ambos trabajos.

En este sentido, en el caso de Pacheco se obtuvo una razon superficie/volumen reactor
aproximada de 146 [mm?mL reaccion], mientras que en el caso del biorreactor batch ese valor es
s6lo de 31 [mm?/mL reaccion], es decir, casi 5 veces menos (ver Anexo D). Esto significa que las
arqueas suspendidas en 2000 [mL] cuentan con una superficie de azufre para adherencia menor al
presentado en matraces, debido al mayor tamafio de las perlas. En otras palabras, aumentar
simultaneamente el volumen de reaccion y el tamafio de perlas no fue compatible para escalar el
comportamiento observado en matraces, lo cual se refleja en una posible menor conversion.

Para mantener la razén entre superficie y volumen de reactor bastaba con utilizar el mismo

tamafio de particula, pero amplificando la masa en gramos en la misma proporciéon que el
volumen de reaccion, segun el calculo presentado en el Anexo D.

e) Cuantificacion celular en el biorreactor

El conteo de células se llevo a cabo por medio de recuento en camara de Neubauer, la cual fue
observada en el microscopio de epifluorescencia tal como se muestra en la Figura 12. En ella fue
posible visualizar, ademas de la cuantificacion, el notorio cambio en el nimero de células con el
paso de los dias de monitoreo, gracias a la visualizacién en computador. Esto mejora la
observacidn que se realizaba en el laboratorio con el microscopio convencional.

Por otro lado, el cambio en las perlas de azufre fue observado en la Figura 13, donde se aprecia
una perla promedio antes y después de la operacion del biorreactor batch. Las fotografias
mostradas, tomadas s6lo con el aumento natural del microscopio y no con un lente superior,
muestran las diferencias superficiales en zonas caracteristicas de la perla, lo cual ya habia sido
descrito por Pacheco, y que dan cuenta de la accidn bacteriana sobre ella. Sin embargo, un conteo
de ceélulas adheridas no se llevo a cabo, pues el método presentado en trabajos previos (tincion
con reactivo DAPI) (18) (19) no fue conveniente para individualizar las arqueas de interés versus
otros tipos de posible contaminacion celular, o presencia de burbujas de aire.

Asi, los resultados obtenidos respecto a la evolucion de las arqueas en el sistema se referenciaron
solo a células en suspension, de acuerdo al Grafico 6. Esta figura, sin embargo, no es apropiada
para observar el crecimiento celular, puesto que los primeros 7 puntos registrados parecen
constantes, lo cual es efecto del formato del eje de ordenadas. En realidad, la diferencia en
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namero de células entre el inicio y el final de aquellos 7 puntos es aproximadamente de 10 veces.
Por ende, la curva de crecimiento semi-logaritmica presentada en el Grafico 7 es un mejor
método para evaluar el crecimiento.

Como se menciond en la seccion Resultados, la idea de evaluar la cantidad de células
planctonicas es un indicio del crecimiento exclusivo de las células adheridas, gracias al supuesto
de una duplicacion en la cual una célula hija se mantiene adherida, y otra se libera a la solucion.
Esto, sumado al hecho de que se desprecia el crecimiento de bacterias planctonicas, permite
entonces estimar inicialmente una tasa especifica de crecimiento que da cuenta de la fase
exponencial de Sulfolobus metallicus en el biorreactor batch. Este supuesto entra en contradiccion
con la observacion realizada por Shrihari et al (45), donde se demostr6 que Acidithiobacillus
ferrooxidans no solo puede sobrevivir, sino que también proliferar en un medio sin azufre, pero
que presenta los compuestos intermediarios de la reaccion de biooxidacion en solucion. No
obstante, para fines estimativos iniciales, se acepta como valido este razonamiento.

A partir de esto, se obtuvo un valor de 0,056 [h™] para dicha tasa, el cual puede ser comparado a
lo registrado por Pacheco, siendo un indicio para acreditar esta forma de obtencion de p*. Asi,
puede obtenerse un valor inicial de referencia sobre el crecimiento celular, y puede ser usado para
fijar valores tentativos de flujo para un biorreactor continuo, conforme al disefio clasico de
fermentadores. En otras palabras, se propone un flujo tedrico en el cual las células puedan crecer
a una velocidad similar a la encontrada en batch.

Es importante mencionar que esta manera de disefiar reactores es diferente a la que se aplica
comunmente para reactores quimicos, pues en el caso presentado se concentra el escalamiento en
el desarrollo de las arqueas, lo cual permite definir condiciones de operacion que aseguren la
conversion quimica del azufre.

Por ultimo, en el Grafico 7 se observa ademas una fase de latencia en las primeras 168 horas,
mientras que a las 216 horas se present6 una fase estacionaria en el crecimiento de Sulfolobus
metallicus. La fase de latencia, sin embargo, no fue una etapa en la cual no existiera crecimiento
celular, sino que present6 una tasa mucho mas baja que la detectada entre las 168 y 216 horas, lo
cual se debe a que, en dicho tiempo inicial, las arqueas probablemente se encontraban poblando
integramente los 60 gramos de azufre, y dado el gran volumen de las perlas, el tiempo de
adhesion total fue mayor a los revisados con anterioridad (18).

Como se revisé en los resultados para la produccion de acido y concentracién de sulfato, las 48
horas iniciales del experimento en batch presentan una conversion casi nula, indicio de que en
dicho tiempo existié la verdadera “latencia” de los microorganismos, es decir, en ese periodo
comenzo la adaptacion del inoculo inicial al biorreactor, lo cual se puede observar en el Grafico 7
con una diferencia muy baja en el conteo celular, y que se aprecia ademas en el trabajo de
Pacheco (18).

La fase estacionaria se obtuvo una vez que el sistema agotase los nutrientes esenciales que
entregaba inicialmente el medio Norris en batch, aunque la produccion de acido no se ve afectada

* No se tienen mayores referencias sobre la velocidad especifica de crecimiento de Sulfolobus metallicus a 67°C
utilizando como fuente de energia azufre elemental en perlas, por lo que esta informacion es importante para
posteriores investigaciones al respecto.
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por este comportamiento celular. Este hecho fue observado por Pacheco, quien lo atribuia a una
produccién de &cido no directamente ligada al crecimiento celular (18). En este caso, parece
existir la misma observacion, aunque las tendencias en el tiempo de una y otra publicacion
varian, principalmente al no encontrar una fase de muerte celular como lo registra la referencia
consultada.

5.3 Biorreactor en Modo Continuo

5.3.1 Escalamiento

La propuesta de un modo continuo de operacion se realizo en base al valor de p estimado en
batch para el crecimiento de las arqueas adheridas (0,056 [h™]). Se planteé asi un flujo F que
permitiese en los 2000 [mL] de reaccion el mismo desarrollo celular que en batch, igualando la
tasa de dilucién a la de crecimiento. Con esto se obtuvo un flujo de operacién de 1,8 [mL/min].

En relacion a dicho célculo, la teoria para obtener un flujo como el anterior es mas simplificada
que en el caso de células inmovilizadas. Al no contar con registros bibliogréficos que den cuenta
de un disefio de biorreactor en mineria como un analogo a un fermentador, se decidié trabajar
bajo esta propuesta y estudiar el efecto que tienen flujos superiores sobre el sistema. En un caso
de fermentador ideal, valores mayores al critico lavan el reactor, lo cual no se deberia esperar en
el caso de inmovilizacion de células (44).

Se propusieron entonces 4 flujos de operacién para estudiar la biooxidacién en continuo, como
maultiplos del flujo encontrado en batch. De esta manera se esperaba contar con altos flujos para
facilitar su monitoreo, pues las bombas peristalticas utilizadas se lograron operar en este rango.
No resulté factible operar el sistema con flujos inferiores a 0,9 [mL/min].

5.3.2 Estados transientes

Para estudiar el cambio del sistema en el tiempo se control6 el pH del medio de reaccion, por ser
un parametro sencillo de monitorear y confiable para seguir el avance de la reaccion de
biooxidacion, tal como se observo en el biorreactor batch y en trabajos anteriores (18) (19).

Se ha descrito en Resultados la manera en que se alcanzo6 cada estado estacionario, utilizando el
mismo azufre en perlas para las 4 experiencias. Al respecto, es importante notar el supuesto de
que las particulas en el tiempo no reducian su tamafio de forma considerable, permitiendo
siempre operar el sistema con el mismo tamafio de perlas de azufre, y asi todos los estados
estacionarios fueron obtenidos con un tamafio medio similar.

Por otra parte, el biorreactor en modo continuo presentd como respuestas diferentes
comportamientos transientes, segun lo observado en el Grafico 8. Se pueden ver diferentes
ascensos y descensos de cada curva en el tiempo, los cuales se justifican por los problemas en el

85



montaje del sistema, particularmente la falta de control que se tuvo en el transporte de fluidos,
detectado como el punto clave a mejorar en la operacion. Desde el punto de vista dindmico se
esperaba que el biorreactor, idealmente bajo un cambio escalon en flujo, exhibiera una respuesta
enfocada hacia un nuevo estado estacionario, y en un tiempo menor al que presentaron los 4
flujos descritos.

En este sentido, si se quiere estudiar en concreto el tiempo de respuesta del sistema para un
cambio en el flujo, se puede eliminar el ruido que presentan las curvas mostradas, e iniciar cada
“estado transiente” en el momento en que se observa una tendencia regular en el pH del medio.
Esto se aprecia en el Grafico 22:

Estados transientes corregidos
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Grafico 22: Estados transientes presentados eliminando el ruido experimental del Gréfico 8. Se observa un rango de
tiempos transientes entre 24 y 40 horas, tiempo en que el biorreactor estabiliza su pH.

Cada curva anterior presenta una etapa transiente entre 24 y 40 horas, tiempo en el cual se
consigue estabilidad en el pH del medio. Al respecto, no se lograron encontrar publicaciones que
den algun detalle con respecto al estado transiente de sus sistemas de reaccion.

Debido a los tiempos de trabajo, tampoco fue posible desarrollar un estudio predictivo del tiempo

en que el estado transiente se estabilizaria, es decir, que lograse predecir la respuesta dinamica
del biorreactor. Un analisis mas acabado del sistema debiese considerar este detalle.
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5.3.3 Estados estacionarios

Una vez alcanzados los 4 estados estacionarios, se muestra la relacion entre flujos estacionarios y
resultados de monitoreo en Gréfico 9, Gréfico 10, Gréfico 11 y Gréfico 12. Se puede observar
que las curvas de produccién (pH, acidez, sulfato) siguen una tendencia irregular, en forma tipo
sigmoidea, mientras que la curva que relaciona la cantidad de arqueas suspendidas es una recta
invertida.

Este comportamiento reafirma lo observado en el modo batch, dando cuenta de que los cambios
en produccién no siguen la misma tendencia que la variacion en nimero de células. Ahora bien,
las tendencias de ascenso o descenso en cada curva fueron coherentes con el hecho de que los
flujos variasen, es decir, aumentar el flujo de operacion trae consigo un mayor recambio del
medio liquido en el sistema, diluyendo cada especie y aumentando el pH del medio, acercandose
al valor 2,3 del medio Norris.

No fue posible evaluar flujos inferiores debido a los tiempos de trabajo y a la capacidad de las
bombas. Esto puede resultar interesante de estudiar pues se pueden obtener cantidades mas
concentradas de acido sulfurico, lo cual seria eventualmente més util para atacar, en proyeccion,
una mayor cantidad de rocas fosforicas. En el presente estudio se obtuvieron rangos de acidez en
estado estacionario entre 0,5 y 1,2 [g/L], lo cual pertenece a una baja concentracién de acido
sulfarico al comparar estos valores al caso de biorreactor batch, donde se superan los 13 [g/L] y
sin alcanzar un limite en produccion.

Como el presente trabajo es una primera aproximacién sobre un biorreactor continuo de
produccion de acido por accion bioldgica sobre azufre, no se cuenta con referencias sobre la
produccién ideal de &cido, lo cual debiese ser funcion de la concentracidon de fosfatos que se
esperaria recuperar en una etapa siguiente del procesamiento que pretende el proyecto. Reducir el
flujo puede concentrar el &cido en la salida del reactor, pero trae como consecuencia que en
produccion continua de fosfatos se trabaje con flujos muy pequefios.

5.4 Modelacion del reactor de biooxidaciéon de azufre

5.4.1 Modelos sobre el balance de biomasa

En la seccion Resultados se explicd la idea de modelacién aplicada al biorreactor continuo. Se
aprecia una estructura simple de implementar, basicamente utilizando la informacion encontrada
a partir de las mediciones tipicas que han sido realizadas en trabajos previos (18) (19), sin un
manejo matematico complejo y cercano a los conceptos bioldgicos del proceso.

Al respecto, el resto de modelos mencionados en Antecedentes Generales se enfocan en procesos
con sustratos mas complejos (pirita, calcopirita, etc.), en los cuales tanto bacterias adheridas
como plancténicas tienen relevancia importante para cada sistema al utilizar diferentes fuentes de
energia desde los sustratos minerales, como el azufre y el hierro. Esto, sumado a la mayor
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complejidad para resolver numéricamente dichos métodos, hizo que se descartaran para el estudio
en curso, que fue enfocado para ser una primera aproximacion del biorreactor a disefar.

Antes de analizar los resultados de la modelacion en si, es importante destacar el uso de una
concentracion fija de células adheridas (expresada como x,) igual a 1,27 - 10! [arqueas/
L reactor]. Lo anterior supone que las perlas preservan su tamafio en cada estado estacionario Y,
por ende, existe una superficie disponible constante para la adhesion celular. Ademas, las tasas de
crecimiento p buscadas en los balances de biomasa dan cuenta de estados transientes en donde
las perlas se colonizan completamente y, a partir de ese momento, se generan los equilibrios
bioquimicos que implican estados estacionarios del sistema. Por cierto, esta relacion entre perlas
colonizadas en su totalidad y el equilibrio del sistema no ha sido demostrada ni por este ni por
trabajos previos.

Por su parte, la manera en que se abordaron las variantes de modelacion se explica por la
incertidumbre que se tiene sobre el proceso. El reactor implementado en el laboratorio no
presenta referencias previas, ni existe mayor informacion sobre Sulfolobus metallicus como
especie participante en la biooxidacion de minerales en reactores. Por lo anterior, el estudio se
enfocd en conocer la respuesta que tienen las ecuaciones del modelo, gracias a la estimacion de la
tasa u y el rendimiento Y54, dependiendo de ciertos supuestos que sean relevantes desde el punto
de visto cientifico.

En primer lugar, se resolvié modelar Ecuacion 10 y Ecuacion 12, que representan al balance de
biomasa considerando y despreciando el crecimiento de arqueas plantonicas, a la hora de
determinar una tasa especifica de crecimiento. Para evaluar dicha condicion, originalmente se
pensé comparar las regresiones lineales obtenidas desde ambas ecuaciones, dejando constante p
para todos los flujos de operacion, lo cual se traduce en encontrar una pendiente que ajustara los
datos experimentales segun el factor de efectividad n, respectivo.

En este sentido, los resultados que se muestran en la Tabla 10, y los coeficientes de correlacion
respectivos para cada regresion (Grafico 13 y Gréafico 14), presentaron un comportamiento
exactamente igual, lo cual daba a entender que el crecimiento de arqueas suspendidas era un
factor que no debia tomarse en cuenta para el balance de biomasa.

Sin embargo, que los valores hayan resultado exactamente iguales hizo sospechar sobre el
manejo matematico de las expresiones. Por ende, dado que los célculos se encontraban integrados
en una planilla tipo Excel, se probaron arbitrariamente distintos valores para la razén x, /xs, que
se mostraba como el unico término variable. Al cambiar este parametro, sin embargo, no se
observd ninguna diferencia entre las graficas asociadas a Ecuacion 10 y Ecuacion 12.

Se determind entonces que existia un error con algun supuesto inicial, y se determind que asumir
una tasa de crecimiento constante representaba una restriccion fuerte para la ecuacién de
biomasa. El asumir p constante se entendia porque, para cada flujo estacionario, se mantenian
idealmente los mismos 60 [g] de azufre en perlas con su superficie externa completamente
colonizada. Por su parte, la tasa especifica de crecimiento se relaciona con el sustrato limitante
segun la ecuacion de Monod (44):
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_ S Ecuacion 49
:u' - .umax kS + S

en la cual

U: Velocidad especifica de crecimiento (h™).

mar: Maxima velocidad especifica de crecimiento (h™).

S: Concentracion de sustrato limitante (g/L).

ks:  Constante de velocidad media (es el valor de S cuando u = pyna./2)-

Segun la Ecuacién 49, y dado que el sustrato limitante (en este caso el azufre) no cambiaba en el
sistema, entonces el valor de p no tendria razon para variar, mas aun considerando que
constantemente el biorreactor renovaba el medio de cultivo y las condiciones operacionales no se
mostraron invasivas con los microorganismos.

No obstante, para fines del modelo en estudio, el asumir una tasa p constante fue redundante con
imponer una concentracion constante de arqueas adheridas (dos restricciones para una ecuacion).
En otras palabras, resultd que las mismas arqueas adheridas crecian a la misma tasa para un
determinado nT, independiente del flujo de operacién y de la cantidad de arqueas plancténicas
gue se encuentren en cada estacionario, entregando asi resultados idénticos.

Debido a que el nimero de arqueas adheridas no pudo medirse experimentalmente en cada estado
estacionario, se pensé entonces en considerar una tasa especifica de crecimiento que variase con
cada flujo de operacion, y asi reevaluar la importancia de considerar el crecimiento de arqueas
planctonicas para el balance de biomasa.

En este nuevo escenario, al utilizar Ecuacion 10 y Ecuacion 12 se obtuvieron curvas que
muestran la variacion de la tasa especifica u segun el flujo de operacion. Cada curva, a su vez,
fue resultado de un valor de efectividad n. El Grafico 15 (considerando el crecimiento de células
en suspension) y el Gréfico 16 (balance de biomasa simplificado) representan cada condicion, de
donde se observa una diferencia leve pero apreciable entre ambos supuestos.

Ademas, en el Anexo B se entregan los resultados numéricos de cada tasa encontrada, y de la
cual se puede deducir una diferencia porcentual que va en aumento a medida que disminuye 7,
alcanzando el 25% de variacion aproximada de p para el mismo flujo de operacién y un factor de
efectividad de 0,125 (ver Tabla 19). Esta importante diferencia, no obstante, puede considerarse
como fruto de lo bajo en el orden de magnitud que posee la tasa especifica de crecimiento.

Por ende, como una medida inicial de modelacién se establecié que, para el sistema descrito y
flujos de operacion estudiados en el presente trabajo de tesis, es valido el asumir que sélo las
arqueas adheridas crecen, y las células planctonicas pueden ser descartadas del balance de
biomasa.

Esta observacion no debe ser una generalizacion del sistema. Siguiendo la misma tematica de

variar aleatoriamente la razén x,/xs en planillas tipo Excel, se puede demostrar que los valores
de u son notablemente diferentes. Por ende, s6lo puede ser visto como un supuesto inicial, que

89



permite trabajar con mas holguras el balance de producto. Con esta precaucion, la Ecuacion 12
parece una buena simplificacion para el sistema en estudio.

Una vez aceptada la reduccion propuesta del balance de biomasa, se puede realizar otro tipo de
comparacion, esta vez entre las curvas que representan el caso de u constante (Grafico 14) y u
variable (Gréafico 16).

A pesar de haber mencionado el hecho de que el considerar una tasa constante parece forzar la
solucién del sistema, los valores entregados por esta corresponden al mismo rango que los
obtenidos para el caso de u variable. En efecto, considerar el caso constante, segun los resultados
numéricos, equivale a asumir la mayor tasa de crecimiento evaluada en cada curva del caso
variable. Esto, sumado a los buenos coeficientes de correlacion que presenta el modelo con tasa
constante, implica que en los altos flujos a los cuales se ha operado el biorreactor continuo, una
tasa constante de crecimiento puede aln ser considerada para desarrollar el modelo de
produccidn, o al menos podria esperarse que entregue resultados similares al caso variable.

Como se ha constatado en las curvas previas, obtener velocidades especificas de crecimiento
celular se encuentra fuertemente influenciado por el factor de efectividad. A medida que dicho
factor disminuye, los valores registrados de la tasa p van en aumento en cada caso de modelo,
obteniendo los valores mayores con un factor nt de 0,125. Esto indica una fuerte asociacion entre
la transferencia de masa solucién/azufre/célula y el éxito en el crecimiento de las arqueas, lo cual
finalmente mantiene al sistema en operacion.

Esta idea es respaldada por Pacheco (18) y Lira (19), quienes utilizan la Teoria de Nucleo Sin
Reaccionar (derivada de reacciones heterogéneas), para evidenciar que la etapa limitante en el
proceso descrito presenta un componente de difusion de reactivos y otro de la reaccion quimica
en si, no concluyendo claramente sobre cual tipo de control es el predominante. Es por esta razon
que el factor de efectividad tiene una importancia central, pues permite evaluar la difusion tanto
del oxigeno como de los nutrientes esenciales hacia la interfase microorganismo/azufre.

Las tasas de crecimiento encontradas corresponden, segin el modelo de biorreactor clasico, al
crecimiento simultaneo de arqueas planctonicas y adheridas. Por ende, los resultados tendran
validez en la medida que el modelo pueda ser contrastado con la realidad, donde se deberia
corroborar una resistencia alta en transferencia de masa, ademas de un crecimiento de arqueas
suspendidas en el sistema.

5.4.2 Modelos de produccion: rendimiento de producto

El estudio sobre el modelo de produccién fue realizado considerando el caso de una tasa
especifica p constante, como también el caso de tasa variable por flujo, para asi obtener
resultados de interés que guien futuras investigaciones. Asi, se generaron curvas de regresion
lineal desde los balances de produccion, utilizando los datos de concentracion neta de acido
sulfurico o sulfato en cada estado estacionario, pues segun la Tabla 13, ambos indicadores de
conversion quimica entregaron valores cercanos entre ellos (produccion neta).
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A partir de dichas regresiones, se pueden obtener valores del rendimiento de produccién por
biomasa (g producto/arquea), las cuales se presentan en la Tabla 11. Se observa una similitud
inicial entre los valores registrados por cada caso de modelo (presentan 6rdenes de magnitud
comparables), aungue tienen diferencias porcentuales. En efecto, si se observa el rendimiento de
biomasa por acido sulfarico, se tiene una diferencia de alrededor del 40% entre el modelo con p
constante y el de p variable. Asimismo, la diferencia al utilizar el sulfato es de un 30%, y en
ambos casos de producto se obtuvo un valor mayor de rendimiento al suponer p variable.

Otra observacion interesante es que, en cada caso de p, ambos productos evaluados presentaron
un rendimiento similar, lo cual se justifica pues la relacion molar y maésica entre sulfato y acido
sulfarico s6lo varia por dos iones hidrégeno. Se cumple una relacion estrecha entre ambas
variables debido a que se trabaja con concentraciones bajas de produccién, versus lo visto en el
biorreactor batch (donde se superan los 10 [g/L]). Por ende, para los estados estacionarios se
generaron valores diluidos pero confiables de ambos tipos de producto.

En este sentido, una idea inicial para decidir cual de los dos modelos entrega resultados mas
certeros es comparar los coeficientes de correlacion obtenidos para ambos casos, presentados en
la Tabla 11. EI coeficiente mayor para las regresiones en el caso variable, habla de un calculo con
datos que se ajustan linealmente con mayor precision, y es resultado ademas de s6lo una
regresion lineal, versus las dos que se deben realizar en el método de p constante. Por ende, la
segunda modelacidn parece una mejor estimacion.

Ademaés, para realizar un diagndstico sobre la calidad de los rendimientos de produccién que
entregan los modelos, se compararon los resultados obtenidos con la informacién més cercana de
referencias previas sobre el fendmeno. La Tabla 15 muestra valores encontrados de publicaciones
anteriores que ayudan a comparar los resultados obtenidos.

Los rendimientos presentados en dicha tabla son los reciprocos de los obtenidos por el presente
modelo, por lo que basta invertir los valores de este Gltimo para compararlos. La nueva
informacion de rendimientos del modelo se observa en la Tabla 16.

La informacion presentada en la Tabla 15 muestra tres trabajos realizados con Sulfolobus
metallicus desarrollados netamente en fase experimental, mientras que el resto se llevaron a cabo
con una parte experimental y otra de modelacion, en modo batch de operacién. Al respecto, los
primeros tres muestran un rango total para la tasa especifica de crecimiento u de Sulfolobus
metallicus entre 0,016 y 0,056 [h™], lo cual es dtil para evaluar la tasa mas apropiada que
representa al biorreactor continuo.

Al observar los resultados mostrados en el Anexo B, se puede mencionar que los valores de p
méas cercanos al rango anterior fueron obtenidos cuando se supuso un valor del factor de
efectividad de 0,125. Por su parte, las publicaciones que presentan modelos de reactor de la Tabla
15 (los ultimos tres) entregan valores de p alejados del rango de las primeras. Esto se debe a dos
situaciones: primero, a que utilizan otras especies celulares; y segundo, pues los modelos son
diferentes al usado en este trabajo.
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Tabla 15: Cuadro resumen de publicaciones que entregan informacién de utilidad para analizar los resultados obtenidos
en el presente trabajo de investigacion. En particular, se muestran la tasa especifica de crecimiento para microorganismos
utilizados en biooxidacién y el rendimiento de biomasa.

yX4 plh™']
Biorreactor batch: sulfato 1,810t 0,056 (fase
(presente trabajo)° [cel totales/g SO, exponencial)
Biorreactor batch: acido 2,1-101 0,056 (fase
sulfarico [cel totales/g H2SO4] exponencial)
(presente trabajo)°
Pacheco (matraz) 1,54 - 10t 0,016
(célculo aproximado) (18)  Yield como [cel/g H,SO4] (adheridas)
Nemati et al 2000 3,2-6,5-1010 0,018 — 0,025
(batch) (34) Yield como [cel/g pirita] (planctonicas)
Las referencias anteriores fueron realizadas utilizando Sulfolobus
metallicus
Konishi et al 1994 (batch) 6,25 - 101! 0,067
A. ferrooxidans (60) Yield como [cel/g S°] (adheridas)
Konishi et al 1995 (batch) 2,05 - 1011 0,11
A. thiooxidans (61) Yield como [cel/g S°] (adheridas)
Gourdon y Funtowicz 4,9 - 1011 0,042
1998 (batch) Yield como [cel/g S°] (planctonicas)

A. thiooxidans (62)

Tabla 16: Rendimientos de biomasa por producto, obtenidos directamente como los reciprocos de los valores presentados
en la Tabla 11.

Producto descrito Yield (u cte) Yield (p variable)
[cel/ g producto] [cel/ g producto]
Acido sulfarico 1,67 - 101° 107
Sulfato 1,43 - 1010 10%°

A su vez, los rendimientos encontrados para el biorreactor continuo resultaron menores que los
expuestos en la Tabla 15, lo que puede atribuirse a operar altos flujos, lo cual diluye la
concentracion en el biorreactor, mientras que los casos presentados en dicha tabla fueron
realizados en modo batch. No obstante, los valores obtenidos en las publicaciones son

% Se calculan en base a los valores obtenidos a las 216 horas de cultivo (incluyen células adheridas, obtenidas desde
Pacheco, mas arqueas plancténicas), versus el inicio del biorreactor batch.
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relativamente similares en 6rdenes de magnitud a los modelados en el presente trabajo, y los
rendimientos de Nemati et al (34) se encuentran cercanos a los del modelo.

Los ultimos tres valores mostrados en la Tabla 15 son rendimientos enfocados a la concentracion
de sustrato y no de producto. Si se busca compararlos, basta observar la razon molar entre azufre
y producto, que es 1:1 segin la Reaccion 8. Esto resulta en multiplicar los rendimientos
presentados en la Tabla 16 por 3 (relacién en gramos), y asi se convierten en rendimientos por
sustrato. No obstante, dichas referencias entregan valores mayores (diferencia de 1 orden de
magnitud), por lo que definitivamente comparar con ellos no es 6ptimo.

Es importante destacar que la informacion presentada en la Tabla 15 es sélo de caracter
referencial, puesto que cada trabajo de investigacion fue llevado a cabo bajo distintas condiciones
de cultivo, tamafio de particulas, especies celulares, modelacion, etcétera, y sirven basicamente
para fijar limites a los resultados encontrados en la presente tesis.

Dada las condiciones de la investigacion en curso, fueron encontrados valores para el
rendimiento de producto por arquea adherida en el sistema (Yz4), comparables a publicaciones
previas y que pueden ser utilizados para futuros modelos donde se requiera descubrir otros
pardmetros desconocidos, segun la Ecuacion 17. En condiciones més bajas de flujo, sin embargo,
o con valores més certeros de la cantidad de células adheridas en el sistema, se deben revisar los
supuestos tras la modelacion. La resolucion simultanea del balance de biomasa y de produccion
parece ser la mejor alternativa para dar una mejor estimacion de las variables del sistema de
reaccion.

Es necesario ademas establecer parametros en el balance de produccion que den cuenta de la
realidad del proceso. Se ha visto en referencias previas que las células adheridas son las que
utilizan el azufre elemental para la produccion &cida, mientras que los microorganismos
suspendidos usarian compuestos intermediarios de la reaccion (45). A su vez, la produccion de
acido debiese estar directamente ligada a la cantidad de azufre disponible en el sistema. Estas
situaciones deben expresarse en el balance de producto, para lo cual se requiere una modelacion
mas compleja.

5.5 Estudio de la aireacion

En el presente trabajo el estudio de la aireacion se centrd en el oxigeno como elemento limitante
para el proceso de biooxidacién del azufre. Es asi como se busco relacionar la cantidad de O,
ingresada por el aireador de pecera con su transferencia efectiva al medio liquido, ademaés del
porcentaje de oxigeno utilizado por la reaccion en cada estado estacionario monitoreado. En este
seguimiento, primero se obtuvo un valor estimado del O, que ingresa por el aireador (0,28 [g
O,/min]), lo cual se establece en base al porcentaje volumétrico de oxigeno en el aire (21%), y a
una temperatura ambiente de 25°C, considerandolo como un gas ideal.

Por su parte, para diagnosticar la concentracion de oxigeno disuelto en el tiempo se utilizo el
Método Dinamico en duplicado para el biorreactor en modo batch. De esta forma, se podria
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conocer si la entrega de oxigeno por parte del aireador era suficiente para el crecimiento celular,
0 si existieron problemas de transferencia de oxigeno no considerados.

Con respecto a esta medicion (por el electrodo especifico), los duplicados desarrollados
entregaron un valor promedio del coeficiente combinado de transferencia de oxigeno k,a; de
0,0018 [s™], con una concentracion de saturacion de oxigeno en el medio liquido (C*) de 3,2 [mg
O,/L] (ver Anexo C). Una publicacion interesante para comparar estos parametros es la entregada
por Boogerd et al (64), en donde se planted estudiar el cambio en el coeficiente de transferencia
combinado segun temperatura y en tres diferentes combinaciones de aireacion/agitacion. Lo
anterior fue desarrollado en un medio liquido &cido a pH 2.

En dicho trabajo fue reportada una formula para estimar la solubilidad de O, en agua saturada de
aire a 1 atm (C™), considerando el efecto que causa la existencia de vapor de agua en el medio de
reaccion, segun la ley de Henry (64):

. _ 5555 Caire - (1= Cpapor) Ecuacion 50
HOx

En lo anterior

C*:  Solubilidad de oxigeno en el liquido &cido (mol O./L).
Cqire: Concentracion de oxigeno en el aire (atm).

Cpapor- Presion de vapor de agua en equilibrio con el liquido (atm).
H,,: Constante de Henry para el oxigeno (L atm/mol).

Dicha expresion permitio graficar la solubilidad de O, en funcion de la temperatura, tal como se
observa en el Gréfico 23:
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Grafico 23: Solubilidad de oxigeno en agua acida en funcién de la temperatura, en equilibrio con 1 atm de aire seco. La
curva superior indica un valor obtenido por la Ley de Henry, mientras que la curva inferior entrega el mismo resultado
pero considerando la influencia del vapor de agua, tal como lo indica la Ecuacién 50 (64).
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Para 70°C (cercana a la temperatura del biorreactor en estudio), la solubilidad de oxigeno se
observa en 120 [umol O,/L] aproximadamente, lo cual equivale a 3,8 [mg O,/L]. Esto indica que
el valor utilizado en la presente tesis fue inferior, comparado a la estimada de Boogerd et al. Sin
embargo, el considerar la influencia que pueden ejercer los microorganismos, el azufre y sus
compuestos intermediarios, ademas de las sales nutritivas que entrega el medio Norris, entregaria
un valor de solubilidad de oxigeno menor a 3,8 [mg O/L], por lo que el valor de 3,2 [mg O,/L]
se considera valido en esta experiencia.

Por su parte, Boogerd et al encontraron valores de k;a; para 4 diferentes temperaturas y 3
condiciones distintas de aireacidn/agitacion. En particular, para 70°C se referenciaron valores
aproximados de 2,59 [min™] para una alta agitacion, 0,385 [min™] para una alta aireacién y 0,153
[min™] para una agitacion y aireacién medias. Segln los parametros utilizados en el presente
estudio, el biorreactor puede considerarse con caracteristicas de operacion entre el segundo y
tercer caso. Sin embargo, sélo alcanzé un coeficiente promedio de 0,108 [min™] (son los 0,0018
[s] indicados previamente). En este sentido, la publicacién previa presenta otro tipo de agitador
(2 turbinas de 4 paletas concéntricas), por lo cual no pueden compararse de manera concluyente
ambos k;a;. SOlo se puede rescatar el hecho de que se obtienen valores dentro de un orden de
magnitud similar.

Un factor en la determinacion del coeficiente de transferencia es la concentracion de oxigeno que
se va midiendo en el tiempo segun el Método Dinamico. El medidor de oxigeno disuelto utilizado
fue una nueva adquisicion en el laboratorio de investigacion, lo cual significé que fue operado
con un conocimiento basico. A pesar de esto, la correlacion obtenida para los valores utilizados
en cada regresion (presentada en el Anexo C) da cuenta de una medicion confiable.

Gracias a la aceptable comparacidn realizada anteriormente, los datos obtenidos en el biorreactor
resultan confiables para proseguir el estudio de aireacién. La evaluacion continudé con la
estimacion del oxigeno remanente en el medio liquido (es decir en el seno del fluido) en cada
estado estacionario. De esta forma, puede observarse si la reaccién fue limitada por la cantidad de
O, 0 no.

Estimar el oxigeno en el seno del fluido se realiz6 utilizando el consumo de oxigeno en cada
estado estacionario, por una parte (Tabla 13), y la determinada en base a los rendimientos de
produccién que se obtienen una vez modelado el balance de produccion, por otra (Tabla 14). En
este Ultimo caso, se supuso una tasa de crecimiento del modelo que fuese acorde a las referencias
previas (obtenido como 0,022 [h™'] en el caso nt de 0,125) para generar un requerimiento de O,
por célula, y luego un consumo en el tiempo. Con esta informacion, basta despejar el valor C, de
la Ecuacion 28 para evaluar la concentracion remanente en el seno del fluido (ver Anexo C).

En general, las mediciones realizadas presentaron valores de C, mayores a cero, y menores a la
solubilidad de O, en el medio. En el caso del flujo 1,8 [mL/min], se obtuvieron valores negativos
de concentracidn que representan el error acumulado cuando se comparan diferentes mediciones
realizadas a escala de laboratorio: titulacion acido base y turbidimetria, por un lado, crecimiento
celular y el modelo, por otro. A pesar de esto, no se considera un error determinante en el sistema
en estudio, y no resulta mayormente relevante para la discusion posterior.

Para el comun de las mediciones, esta concentracion remanente indicaria que el gradiente de
concentracion de O, en solucion puede ser aumentado, resultando en una mayor cantidad de
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oxigeno disponible para la reaccion, y asi mejoraria la produccion de acido sulfurico bajo las
mismas condiciones de operacion del biorreactor actual.

El caso limite del gradiente resulta cuando C_ es igual a cero, lo que indicaria que todo el
oxigeno transferido se utiliza en la reaccion de manera instantdnea. En estas condiciones, se
utilizé la Ecuacion 47 para obtener un valor maximo de azufre para cargar el biorreactor de 126
[g], lo cual permite decir que podria duplicarse la cantidad de azufre inicial (que originalmente
era de 60 [g]), bajo las condiciones actuales de agitacion, aireacidn y razén de arqueas adheridas
por superficie de perla de azufre.

Lo anterior trae como consecuencia directa que la produccién de &cido sulfurico alcance un valor
méaximo de 0,0014 [g/min], independiente del flujo de operacion total del biorreactor. En otras
palabras, flujos pequefios de operacion entregaran concentraciones elevadas de acido, mientras
que altos flujos operaran con cantidades diluidas de producto, manteniendo siempre los 0,0014 [g
acido/min] mencionados previamente. En este sentido, se observé en modo batch que las
concentraciones que puede alcanzar el recipiente superan los 10 [g &cido/L] sin presentar una
inhibicion en el crecimiento de las arqueas, por lo que un incremento de concentracion no
impediria la proliferacién de microorganismos productores de &cido.

Un parametro central que define la transferencia de oxigeno al sistema es el coeficiente de
transferencia combinado. De este depende que pueda tratarse el azufre en perlas y que los
microorganismos proliferen. Derivado de la Ecuacion 47, la cantidad de azufre que puede ser
tratado en el reactor también es dependiente del k; a;. Por ejemplo, un aumento al doble de este
factor puede duplicar tedricamente el azufre que puede manejarse y, a su vez, la cantidad de
arqueas adheridas también iran en aumento.

Los métodos para aumentar el k;a; son principalmente: modificar la distribucién de aire,
aumentar el nivel de agitacion del sistema, cambiar el tipo de agitador o disefiar conjuntamente
estas caracteristicas. En ese sentido, el modelo de biorreactor utilizado desconoce si el tamafio de
burbujas, flujo de aire y nivel de agitacion (o tipo de paleta) son los adecuados para el sistema.

No obstante, los valores de agitacion y de flujo de aire usados son similares a los reportados en
trabajos previos (34) (60), aunque en ellos no se habla mayormente sobre ellos pues no son los
objetivos de cada estudio.

En la literatura se presentan relaciones entre k; a; y los parametros fisicos de operacion (14), en
donde se aprecian distintas correlaciones empiricas dependiendo del tipo de reactor. Un estudio al
respecto puede ser de ayuda para optimizar los gastos energéticos que proyectaria la operacion
del biorreactor en escalas mas grandes de produccion. Lo anterior, no obstante, debe ser
equilibrado con el crecimiento celular, especificamente en asegurar condiciones para que las
arqueas preserven su integridad celular.

En esta proyeccién de estudio se debe considerar que las cantidades de O, utilizadas
efectivamente en la reaccion de biooxidacion presentan ordenes de magnitud muy inferiores a la
cantidad inicial entregada por el aireador de pecera (de 0,28 [g O,/min]), por lo que puede ser un
objetivo de interés optimizar la energia usada en aquella inyeccion de oxigeno.
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Si bien el estudio de aireacion se pensd para considerar al oxigeno como gas limitante en el
proceso, también resultaria de interés conocer el escenario que presenta la restriccion de CO, en
el sistema de reaccion. En este sentido, Boogerd et al (64) mostraron que el dioxido de carbono
también es un compuesto clave para ser estudiado, y lo definen como mas limitante ain que el
propio oxigeno. Para fines del estudio en curso, sin embargo, no fue considerado.

5.6 Discusion general

Dentro de las metodologias realizadas para el presente trabajo de tesis, se encuentran la
preparacion de perlas, cultivo de in6culos, mediciones de pH, titulacion, medicion de sulfato y
conteo celular. Cada una de ellas entrega una informacion valiosa para desarrollar una
modelacién clasica de biorreactor. Sin embargo, algunas requieren una mayor preparacion para
los estudios venideros, en particular preparar perlas con diametros inferiores, que entreguen una
mayor area superficial para el desarrollo de arqueas adheridas, y el seguimiento al sulfato en
solucion, donde la metodologia que se presenta en este informe mejora los resultados de
publicaciones previas (18), aunque debe seguir en constante revision. Por lo demaés, las
metodologias presentan un manejo sencillo nivel de laboratorio, lo cual facilita el estudio
propuesto.

Los resultados entregados también evidenciaron que el sistema funciond correctamente segun lo
que predicen las publicaciones previas, en particular el descenso de pH y los tiempos de
produccion de acido sulfarico (18). Por ende, en este caso el concepto de escalamiento empleado
resultd exitoso, basado en el establecimiento de las condiciones del sistema utilizando una regla
de proporcion simple, segun el material disponible en el laboratorio. Lo anterior es validado a
pesar de no cumplir la razon entre superficie de azufre y volumen de reactor estimada desde los
matraces de Pacheco (18).

Otros puntos a favor del sistema de reaccion empleado fueron que no existié inhibicién celular, el
volumen de reaccidn permanecié sin contaminacion externa y se logré evidenciar la reduccion de
tamafno y el ataque celular a las perlas, lo cual finalmente permite observar un proceso de
biooxidacién en el reactor agitado montado en el laboratorio.

Con respecto a futuras mediciones, existen dos datos no revisados en este informe, pero que
pueden presentar informacion interesante de la operacion: medir el azufre remanente en el
biorreactor y contabilizar las arqueas adheridas a las perlas. Realizar estos procedimientos
significaba en este estudio detener constantemente el biorreactor, y por ende no fueron
considerados, lo cual entrega una oportunidad de mejora en resultados. Asimismo, realizar un
seguimiento de la concentracion de CO, en el medio de reaccién podria especializar ain mas el
conocimiento acerca del sistema de aireacion, permitiendo establecer, por ejemplo, si el aire
atmosférico es suficiente para alimentar el biorreactor, o se requiere aire enriquecido con algin
compuesto esencial.

Relacionado con el conteo de arqueas, un dato desconocido por falta de tiempo, pero que puede
ser util en términos de una modelacidon futura, es la masa de células que se producen (por ejemplo
gramos de arqueas). En la bibliografia consultada se desconoce esta informacion, la cual podria
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ser deducida gracias a filtracion de muestras, y conteo celular en cdmara Neubauer. Ademas del
aporte de esta informacion para futuras publicaciones, podria estudiarse la informacién sobre la
masa de arqueas adheridas y planctdnicas, y asi discutir sus posibles diferencias en el sistema de
reaccion.

Sin embargo, a pesar de que se cumplié el objetivo de la presente tesis, que se traduce en
observar la biooxidacion de azufre en un reactor a 67°C utilizando Sulfolobus metallicus, se
requiere un mayor nivel de ingenieria para mejorar el sistema. En este trabajo, debido a la
disponibilidad de herramientas y equipos, primero se penso en un montaje de reactor, luego en su
operacion, y al final determinar una ecuacion de disefio que explique el comportamiento
monitoreado. Lo anterior implicd que varios puntos en la ingenieria de reactores quedasen sin
resolver apropiadamente, tal como el tipo de agitacion, disefio acabado de una paleta y del
aireador, o la implementacion de bafles.

En este sentido, también deben destacarse problemas que deben mejorarse para las futuras
investigaciones. Tal como es positivo trabajar con arqueas termofilas extremas, pues gracias a su
temperatura de crecimiento aprovechan el calor emanado por la reaccién exotérmica de
oxidacion, ademas de autorregular cualquier tipo de contaminacidn externa, en las mangueras que
transportaban los fluidos se observaron algunos problemas de bloqueo o de posible
contaminacion no confirmada. El trabajo presentado es una positiva primera aproximacion sobre
la biooxidacion que se desea trabajar, pero requiere una observacion y mejora de estos detalles
antes de continuar con una proxima etapa de escalamiento. Por ejemplo, se puede pensar en
filtros para las mangueras, que por tiempos del trabajo de tesis no se lograron implementar en
este estudio, o integrar un pH-metro permanente en el sistema.

Un redisefio méas acabado del sistema también podria generar mas adelante una mejora sustantiva
cuando se piense acoplar este reactor al que efectuard la biolixiviacién de fosfatos, tal como
Godoy lo ha pronosticado anteriormente en su modelo (7). En este trabajo de redisefio se debe
tener presente que los resultados obtenidos podrian variar con respecto al actual. Por ejemplo,
implementar un filtro de so6lidos cambiaria cada estado estacionario conseguido, pues estos se
alcanzaron con salida de azufre.

Durante la recopilacion bibliografica no se encontraron mayores datos sobre concentraciones de
acido sulfarico en procesos industriales de biooxidacion modernos. Por ende, no fue posible
determinar si las concentraciones obtenidas en el presente estudio son comparables o aplicables a
escala industrial.

A su vez, un supuesto fundamental para el trabajo presentado es el crecimiento exclusivo de
celulas adheridas al azufre, lo cual hablaria de un mecanismo directo de formacion de acido
sulfurico. Por otra parte, Pacheco (18), Shrihari et al (45) y Gautier (46) han mostrado la
posibilidad de crecimiento mixto entre estas y las que se encuentran suspendidas en el medio,
proponiendo un ataque de caracter cooperativo. Al respecto, no se registran mayores referencias
que entreguen una conclusion concreta sobre el tipo predominante de crecimiento y, segun los
resultados obtenidos en este trabajo, se obtuvo una produccioén interesante sélo considerando las
arqueas adheridas a las perlas, lo cual resalta la importancia de estas células en el sistema.

En otro tema, se destaca en trabajos previos valores de tiempo para los cuales el 100% de las
perlas de azufre se consumen bajo la accién biolégica de microorganismos, es decir, el tiempo
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gue toma alcanzar una conversion completa (18) (19). Esta prediccion fue llevada a cabo en
dichos trabajos utilizando la Teoria de Nucleo Sin Reaccionar, extrapolando el tiempo en que la
conversion del sistema es 1.

En la presente investigacion se utilizd un enfoque diferente, considerando los rendimientos
obtenidos en el sistema en modo batch de operacion (véase Tabla 15). Con esto, utilizando la tasa
méxima de crecimiento descrito para las arqueas desde el modelo (0,022 [h™]), el total de arqueas
potencialmente adheridas al azufre (2,54 - 101! [células]) y el rendimiento de sustrato estimado
para el biorreactor batch, se logro estimar una tasa de consumo de azufre (ver Anexo E). Para lo
anterior se describié un rendimiento de sustrato en batch pues es el mejor escenario que identifica
la reduccion de azufre en el tiempo, mientras que los valores en estado estacionario representan la
obtencion constante de producto.

El resultado de la estimacion anterior es de 6897 [h], es decir, un tiempo aproximado de 287
[dias]. Si se compara con lo reportado por Pacheco en su investigacion (76 dias) (18), es un
mayor tiempo para que las perlas sean consumidas, principalmente asociado al mayor tamafo de
estas en el presente reporte. Otra informacidn valiosa que puede ser derivada de este célculo es
estimar un tiempo en el cual se pueda renovar el azufre del sistema y dar una continuidad a la
operacion, aunque debe ser evaluado en conjunto a la reingenieria del sistema de reaccion.

Finalmente, desde el trabajo de modelacion presentado se propone un método de resolucion
general de los balances de biomasa y produccion, para asi determinar por completo el biorreactor
en estudio (Anexo F). Esto seria util, por ejemplo, si se desea estimar una concentracion
necesaria de &cido sulfarico a producir, tal como se presenta en dicho Anexo. Esta propuesta
considera 4 variables desconocidas (masa total de azufre, células plancténicas, adheridas y flujo
de operacidn) que pueden ser encontradas resolviendo simultaneamente 4 ecuaciones, tres de las
cuales se han presentado en este informe, y una cuarta que podria generarse desde una
correlacion numérica entre flujo de operacion y concentracion de células en suspension, en base a
una posible regularidad encontrada en el conteo celular para los estados estacionarios evaluados
(ver Gréfico 10). Este sistema no fue resuelto en la presente tesis, quedando propuesto para una
investigacion de mayor nivel de ingenieria.
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6 Conclusiones

Se ha presentado un estudio de un reactor a escala banco para la biooxidacion de azufre,
siguiendo una linea de escalamiento que comenzé desde matraces, con un cultivo de Sulfolobus
metallicus a 67°C, sobre perlas de azufre. Posteriormente, fue montado un biorreactor tipo batch
en el cual se estudiaron variables que dieran cuenta de un exitoso cambio en la escala del sistema.
Luego, el biorreactor fue operado en modo continuo, donde se alcanzaron estados estacionarios
en la produccién de acido sulfurico. Lo anterior permitio generar un modelo matematico, similar
a los utilizados en el disefio de fermentadores clésicos, que describiera el comportamiento
observado. Finalmente, se evaluo el sistema de aireacion que poseia el biorreactor.

El cultivo en matraces permitié generar biomasa, ademas de entregar el porcentaje de sélidos
(3%) y la velocidad de agitacion (200 RPM) a usar como parametros de operaciéon en el
biorreactor, y result6 util para conocer el manejo de las metodologias usadas en el laboratorio.

El montaje y operacién del biorreactor batch entregd mediciones que evidenciaron la influencia
de Sulfolobus metallicus como agente biooxidante de las perlas de azufre, lo cual se indica como
un éxito en el escalamiento. Ademas, la relacién del pH y acidez en modo batch permite concluir
que la titulaciéon es un método confiable para monitorear la formacion de producto, ademas de
confirmar que no existen especies intermediarias acidas entre los productos de interés.

La conversion estimada por acidez en batch entregd un valor del 15% al tiempo final de medicion
(456 horas), el que podria mejorarse utilizando perlas de didmetro medio méas pequefio,
aumentando asi la razon entre superficie disponible para adhesion celular y el volumen del
biorreactor. Ademas, se logrd obtener una tasa especifica de crecimiento de Sulfolobus metallicus
en batch (0,056 [h™]), la cual se utiliz6 sélo para estimar rangos de flujo para operar el
biorreactor en modo continuo.

Se observd también que el crecimiento celular y la produccién 4cida parecen no presentar la
misma tendencia en el tiempo, por lo que la produccion de acido sulfarico no se encontraria
ligada directamente al crecimiento, sino solo a la condicién de adhesion celular al azufre.

El biorreactor continuo, estudiado con 4 flujos distintos de operacion, presentd tiempos
transientes con diferentes respuestas de caracter irregular, debido a las fallas técnicas en la
operacion del biorreactor. No obstante, se logrd estimar un tiempo transiente regular entre las 24
y 40 [horas].

Los estados estacionarios presentaron una relacion inversa entre el aumento de flujo, y la
concentracion de las especies monitoreadas. En este sentido, los flujos de operacion utilizados
definieron un rango bajo de produccion de acido y de sulfato, entre 0,5 - 1,2 y 1,08 - 1,8 [g/L],
respectivamente. También se constaté que la variacion celular no se relaciona directamente al
cambio en los parametros quimicos.

Con respecto a la modelacion del sistema en modo continuo, se implementé un modelo basado en
el disefio clasico de un fermentador, que resulto simple de entender, de bajo costo informatico y
que relaciond de manera intuitiva diversos parametros del sistema. Puede entregar soluciones
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numéricas diferentes si se considera o no el crecimiento en el biorreactor de arqueas en
suspension, mientras que suponer una tasa especifica de crecimiento constante, para todos los
flujos estacionarios, puede forzar la solucion del sistema.

Para fines del estudio realizado, no obstante, se estableci6 como un supuesto aceptable el
desestimar las arqueas plancténicas de los balances de biomasa y produccion, mientras que
considerar una tasa p constante fue validado para representar la condicion de altos flujos que
fueron operados, comparandola al caso variable por flujo de operacion.

El factor de efectividad resulto la variable clave para la estimacién de . Para nt igual a 0,125, se
encontraron tasas de crecimiento comparables a trabajos previos utilizando Sulfolobus metallicus,
lo cual sitta a dicho valor como el mejor representante del sistema, y habla sobre el gran efecto
que tendria la transferencia de masa entre el medio y las arqueas en el proceso de biooxidacion.

Los rendimientos de produccion obtenidos (Y54) se asemejaron en ambos casos de modelacion
(u constante versus p variable), alcanzando valores en torno a 10™° [g producto/arquea]. No
obstante, el segundo caso entregd coeficientes de correlacion mas altos, por lo que se considerd
un mejor método para resolver el balance de produccion. Por su parte, no se observaron mayores
diferencias entre usar acido sulfurico o sulfato en los modelos, por lo que ambos compuestos
pueden ser Utiles para evaluar el proceso descrito.

El sistema de aireacion fue evaluado positivamente, con un coeficiente de transferencia
combinado (k,a;) de 0,0018 [s™], lo cual permitié que el proceso de biooxidacién se desarrolle
con disponibilidad constante de O,. Ademas, fue proyectada una cantidad méaxima de 126 [g] de
azufre que podrian ser cargados inicialmente al biorreactor, bajo las condiciones de operacion
descritas en el presente informe, lo cual duplica la masa utilizada en el estudio (60 [g]) y
permitiria una produccion maxima de acido sulfdrico de 0,0014 [g/min].

Se pronosticé ademas un tiempo total de consumo de azufre, en las condiciones actuales del
sistema, de 6897 [horas] (287 [dias]). Esta es una primera estimacion que permitiria evaluar un
tiempo adecuado para agregar al sistema mayor cantidad de azufre, y mantener al sistema en
constante actividad.

Un sistema general para resolver los balances del biorreactor fue propuesto en funcion de un flujo
deseado de produccion de acido sulfdrico. Su resolucién dependera del grado de conocimiento
adquirido sobre el proceso.

Por dltimo, mejoras en la ingenieria del biorreactor, tales como utilizar perlas de azufre de
tamafo reducido, o redisefiar la aireacion y agitacion, entre otras, podrian conducir a una
operacion mejor controlada, y que pueda acoplarse éptimamente a la lixiviacion quimica de
fosfatos.
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7 Recomendaciones

Se entregan a continuacion una serie de recomendaciones con respecto al disefio, montaje y
operacion del reactor de biooxidacion de azufre, con el objetivo de mejorar la produccion de
acido sulfarico compatible con una posterior lixiviacion quimica de fosfatos.

e Utilizar un tamafio menor de perlas de azufre elemental, tal como lo propuso Pacheco
(18). En este sentido, es conveniente revisar la metodologia de preparacion sefialada en la
seccidn 3.1.1 y modificarla para lograr una sintesis de perlas del didmetro requerido.

e Realizar un modelo previo sobre la dinamica del biorreactor, es decir, predecir idealmente
la respuesta del sistema al cambiar el flujo de operacion. Esto entregaria valores
estimativos del tiempo que demora el estado transiente, reduciéndose los tiempos de
experimentacion y de evaluacion del sistema.

e Diseflar tedricamente cada componente del sistema de reaccion, como la agitacion y
distribucion del aire, utilizando criterios formales de escalamiento. El presente informe
entregd una primera concepcion de reactor montando elementos disponibles en el
laboratorio. Disefiar previamente el sistema mejoraria notablemente las mediciones y
estimaciones derivadas del sistema y su modelacion. Se aconseja planificar la agitacion,
paletas, aireador, bafles, etcétera, para obtener un montaje con especificaciones claras de
cada componente.

e Revisar las instalaciones de mangueras de conexion al biorreactor. Se recomienda instalar
filtros en ellas (entrada, salida, aireacion), ademas de monitorear cualquier tipo de
contaminacion no deseada en dichos conductos (sélo el volumen del reactor esta libre de
microorganismos por la alta temperatura a la que opera).

e Instalar un pH-metro especializado dentro del biorreactor, de manera de obtener
constantemente mediciones de pH, por ser la medicién mas directa de seguir.

e Es recomendable continuar el desarrollo de un método mas preciso y estandarizado para
el seguimiento de la concentracién de sulfato en solucion. Ademas, se aconseja evaluar la
opcion de monitorear la cantidad de azufre remanente en el reactor, para lo cual deben
reducirse al minimo las pérdidas de este elemento en el sistema.

e Se recomienda realizar un conteo de arqueas adheridas tal como lo plantea Konishi et al
(60) (61), donde se utiliza el reactivo CS; para romper las perlas de azufre y liberar las
arqueas adheridas a una solucion acuosa, para su posterior contabilizacion. Lo anterior
resulta un método alternativo a la tincion con reactivo DAPI usado en publicaciones
previas (18) (19), el cual se piensa no resulta ser especifico para cada especie celular, por
lo que no fue utilizado en el presente trabajo de tesis.

e Finalmente, se recomienda monitorear la aireacion considerando, en conjunto, la
transferencia de O, y CO, al sistema de reaccion (ambos con baja solubilidad).
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9 Anexos

A. Estimacion del valor de células adheridas en el sistema

1) Caso actual de estudio

Estimar la adhesion celular requiere conocer la superficie disponible de azufre y la cantidad de
celulas que se adhieren por unidad de area. Como en el biorreactor se tienen 60 [g] de azufre
elemental en perlas esféricas de diametro medio establecido (2,79 [mm]), la superficie total de
azufre se puede estimar como sigue:

2

Sperta =4"T" (E) = 24,6 [mm?] Ecuacion 51
4 D\? 5 Ecuacion 52
Vperta = 3 : (E) = 11,4 [mm”]
Mperla = Vperia * Pazufre = 0,024 [g] Ecuacion 53
60 Ecuacion 54
Totalperigs = ——— = 2524 [perlas]
Mperla
Stotar = Totalyerias * Speria = 6,21 - 10*°[um?] Ecuacion 55
Se utiliza en lo anterior
D: Diametro medio de perla (mm).
Speria: Superficie de una perla (mm?®).
Vperia: VOlumen de una perla (mm?3).

Pazusre: Densidad del azufre (2,1 - 1073[g/mm?3])
My, e14: Masa estimada de una perla (g).
Totaly,erqs- NUmero total de perlas estimadas en el sistema.

Soras: Superficie total de azufre (um?).

Conocido lo anterior, resta estimar el valor de adherencia por unidad de superficie. Para ello, se
propone utilizar un valor de “arqueas/um®” de publicaciones previas. En particular, del trabajo
de Pacheco (18) se puede obtener un valor de 4 [arqueas/umz], cantidad que es resultado de
considerar la adherencia maxima alcanzada en sus experimentos en matraces
(4,9 - 10° [arqueas]). Este valor indicaria una superficie de azufre (igual a 1,2 - 101°[um?])
completamente poblada por microorganismos, similar a una adherencia tipo Langmuir (60).
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Por ultimo, multiplicando el valor de adherencia por la superficie total disponible, y dividiendo
por el volumen de reaccion (2 L) se obtiene una concentracion de células adheridas igual a
1,27 - 10 [arqueas/L].

i) Generalizacion: células adheridas como funcién de la masa de azufre

Gracias al trabajo del punto anterior, se pueden generalizar las estimaciones realizadas
previamente, considerando ahora una masa total de azufre cualquiera (M,), tal que cada perla sea
del mismo diametro que el estudiado en el punto previo®:

M, M, Ecuacion 56

Mperia 0,024

Totalperlas =

M,
Stotal = TOtalperlas ’ Sperla = 0 024 - 24,6 - 10° [.um ]

Seotar(My) = 1,03+ 10° - M, [um?] Ecuacion 57

Lo anterior sirve para estimar una nueva funcion entre las arqueas adheridas del sistema y la
masa inicial de azufre que se utiliza:

adherendainicial *Stotal (Mt)

xa(My) = v
4 [M] 1,03 - 10° - M, [um?]
xa(My) = 20L]
arqueas 1y
x4(M,) = 2,06 10° - M, [qT] Ecuacién 58

® También pueden manipularse las relaciones numéricas presentadas para generar una expresion de x, en funcion del
didmetro de perla, si esa informacién fuese requerida.
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B. Modelacidn: tasas especificas de crecimiento variable

A continuacién se muestran los diferentes resultados numéricos para las tasas de crecimiento de
Sulfolobus metallicus obtenidas a partir del balance de biomasa y con la tasa u variando en cada
flujo estacionario.

En primer lugar se presenta la Tabla 17, donde se indican los resultados de las diferentes
velocidades especificas de crecimiento segun flujo de operacion y factor de efectividad, para el
caso de crecimiento de arqueas planctonicas en el sistema.

Tabla 17: Valores de la tasa especifica p en el caso variable de modelacidn, considerando el crecimiento de arqueas
planctonicas, para cada flujo de operacion y factor de efectividad descritos en la investigacion.

Factor 1 0,5 0,25 0,125
nr
Flujo [mL/min]
0,9 0,0018 0,0033 0,006 0,010
1,8 0,0026 0,0049 0,009 0,016
2,7 0,0027 0,0053 0,010 0,018
3,6 0,0024 0,0047 0,009 0,017

Ademaés, en la Tabla 18 se observa el detalle de las tasas especificas de crecimiento p, para cada
flujo y factor de efectividad en el sistema, de acuerdo a la modelacion sin considerar el
crecimiento de arqueas planctonicas.

Tabla 18: Valores de la tasa especifica p en el caso variable de modelacion, sin considerar el crecimiento de arqueas
plancténicas, para cada flujo de operacién y factor de efectividad descritos en la investigacion.

Factor 1 0,5 0,25 0,125
nr
Flujo [mL/min]
0,9 0,0019 0,0037 0,007 0,015
1,8 0,0027 0,0054 0,011 0,022
2,7 0,0028 0,0056 0,011 0,022
3,6 0,0025 0,0049 0,010 0,020

Se observa de lo anterior que los mayores valores de la tasa p fueron obtenidos con el valor de nt
mas bajo (0,125), vale decir considerando una gran resistencia a la transferencia de masa. En la
Tabla 19 se presenta la diferencia porcentual de p para cada combinacion de i y flujo:
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Tabla 19: Diferencia (en porcentaje) de la tasa especifica p para el caso variable de modelacion, entre los casos de
simplificar o no el crecimiento de arqueas planctdnicas, para cada flujo de operacion y factor de efectividad.

Factor 1 0,5 0,25 0,125
nr
Flujo [mL/min]
0,9 6,49 12,18 21,72 35,69
1,8 4,80 9,17 16,79 28,76
2,7 3,35 6,49 12,18 21,72
3,6 2,24 437 8,38 15,46
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C. Evaluacidén de la aireacién en el sistema

i) Medida experimental del oxigeno disuelto: Método Dinamico

De acuerdo a lo expuesto en la seccion Antecedentes con respecto al Método Dindmico de
evaluacion del coeficiente de transferencia de oxigeno en un biorreactor, se procedieron a realizar
dos mediciones que permitiesen encontrar el pardmetro buscado, en base a la medicion de
oxigeno disuelto, mediante un electrodo especializado.

El manejo de la informacion recopilada de las mediciones se presenta en Tabla 20 y Tabla 21,
donde cada columna representa una expresion de utilidad para la evaluacion de la formula que se
pretende utilizar (Ecuacion 32). En la notacion empleada se tienen valores de concentracion
inicial de oxigeno (Ci), el cambio de esta en el tiempo (C), la concentracion estacionaria final
(Cest) y los tiempos de medicién (Tiy T).

Luego de esto, se procede a graficar los resultados en Gréafico 24 y Grafico 25, en los cuales se
proyectan regresiones lineales que permiten obtener los valores del coeficiente k; a; buscados.

Tabla 20: Primera medicion de la concentracion de oxigeno solubilizado en el tiempo. Se muestran ademas los valores
generados a partir del monitoreo, y que son Utiles para aplicar la Ecuacion 32.

Tiempo Concentracion  (Cest-Ci)/  In((Cest-Ci)/ T,-Ti

(s) O, (mg/L) (Cest-C) (Cest-C)) (s)
0 0,7 1,0000 0,00000 0
10 0,8 1,0455 0,04445 10
20 0,8 1,0455 0,04445 20
30 0,9 1,0952 0,09097 30
40 0,9 1,0952 0,09097 40
50 1 1,1500 0,13976 50
60 1,1 1,2105 0,19106 60
120 1.3 1,3529 0,30228 120
180 1,5 1,5333 0,42744 180
240 1,6 1,6429 0,49644 240
360 1,8 1,9167 0,65059 360
480 2 2,3000 0,83291 480
600 2,2 2,8750 1,05605 600
900 2,4 3,8333 1,34373 900
1200 2,7 7,6667 2,03688 1200
1920 2,9 23,0000 3,13549 1920
2400 3 - - -
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Gréfico 24: Primera curva del Método Directo, utilizada para encontrar el coeficiente de transferencia de oxigeno en el
biorreactor.

Tabla 21: Segunda medicidn de la concentracion de oxigeno solubilizado en el tiempo. Se muestran ademas los valores
generados a partir del monitoreo, y que son Utiles para aplicar la Ecuacion 32.

Tiempo Concentracion  (Cest-Ci)/  In((Cest-Ci)/ T,-Ti

(s) O, (mg/L) (Cest-C) (Cest-C)) (s)
0 0,4 1,0000 0,00000 0
10 0,5 1,0370 0,03637 10
20 0,5 1,0370 0,03637 20
30 0,5 1,0370 0,03637 30
40 0,6 1,0769 0,07411 40
50 0,6 1,0769 0,07411 50
60 0,7 1,1200 0,11333 60
120 0,9 1,2174 0,19671 120
180 1,1 1,3333 0,28768 180
240 1,4 1,5556 0,44183 240
360 1,9 2,1538 0,76726 360
480 2,2 2,8000 1,02962 480
600 2,4 3,5000 1,25276 600
900 2,8 7,0000 1,94591 900
1200 3 14,0000 2,63906 1200
1920 3,1 28,0000 3,33220 1920
2400 3,2 - - -
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Grafico 25: Segunda curva del Método Directo, utilizada para encontrar el coeficiente de transferencia de oxigeno en el
biorreactor.

Cada regresion presentada entregd altos valores de correlacion, lo cual implica una fuerte
relacion ente las variables medidas. Observando directamente las pendientes, se puede extraer un
coeficiente de transferencia combinado (k; a;) promedio de 0,0018 [s™].

Ademas, desde Tabla 20 y Tabla 21 puede obtenerse la concentracion de saturacion de O, en el
liquido &cido del biorreactor en estudio a 67°C. Basta notar las concentraciones registradas a los
2400 [s] de medicion (fin del monitoreo), donde se registré un valor limite de 3,2 [mg O,/L].

i) Concentracion de oxigeno en el seno del fluido

A partir de la Ecuacion 28 puede estimarse la concentracion de oxigeno remanente en el seno del
fluido de reaccién, para cada estado estacionario evaluado. El sentido fisico de dicha
concentracion (C.) guarda relacion con la disponibilidad de oxigeno en el liquido una vez que el
sistema alcanza el estado estacionario de produccién. Un gradiente maximo de O, puede ser
definido bajo la condicion limite €, = 0, por lo que concentraciones mayores de C significarian
que el sistema opera bajo esta cota, la cual puede aumentarse para obtener el rendimiento éptimo
del sistema.

Reordenando la Ecuacion 28 se obtiene:

N, Ecuacién 59
kLai - V
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A partir de la Ecuacion 59, se obtienen las diferentes concentraciones de O, en el seno del fluido,
dependiendo del flujo y el tipo de producto de la cual se derivé el consumo de oxigeno. Esto se
presenta en la Tabla 22:

Tabla 22: Flujo de oxigeno utilizado y concentracion remanente en el seno del fluido para cada valor de estado
estacionario y tipo de producto estudiado.

Flujos O, utilizado  Concentracion

[mL/min] (acido) en el seno C
(9 Oz/min) (9/L)
0,9 4-107% 1,3-1073
1,8 7,2-107% -2-107*
2,7 52-107* 8-107*
3,6 52-107* 8-107*
Flujos O, utilizado  Concentracion
[mL/min] (sulfato) en el seno C
(9 Oz/min) (9/L)
0,9 4,3-107* 1,2-1073
1,8 7,1-107% -1-107*
2,7 3,8-107* 1,4-1073
3,6 3,9-107* 1,4-1073

Ademas, para los rendimientos de produccion derivados del modelo también se estim6 la
concentracion Cy, lo cual se registra en la Tabla 23:

Tabla 23: Flujo de oxigeno utilizado y concentracion remanente en el seno del fluido para cada consumo obtenido desde el
balance de producto, por cada supuesto y tipo de producto.

O, utilizado Concentracion

[g O2/min] en el seno C
, (/L)
Modelo conp  Acido sulfdrico 3,4-107* 1,6-1073
constante Sulfato 4,1-107* 1,3:1073
Modeloconp  Acido sulfdrico 57-107* 6-107*
variable Sulfato 58-107* 5-107*

Puede observarse de las tablas previas que los resultados para la concentracién C, se encuentran
en un rango valido de medicion (entre 0 y 3,2 [mg/L]) con excepcion del flujo 1,8 [mL/min]. No
obstante, esa diferencia es de una magnitud baja comparada con el resto de mediciones, y se
justifica como dentro del posible error en la toma de mediciones, tanto de produccion como de
flujo en el sistema de reaccion.
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D. Relacion superficie de perlas/volumen reactor

Para comparar los resultados de Pacheco (18) a los del biorreactor batch, el cual presenta un
sistema de mayor volumen, se analizo la razon superficie de perlas/volumen de reactor entre
ambos trabajos con el fin de entregar un criterio de semejanza.

Para este fin se calcularon las medidas presentadas en la Tabla 24, utilizando como datos iniciales
la densidad de azufre (0,00207 [g/mm?®]), el didmetro medio de perlas y la masa inicial en ambos
sistemas.

Tabla 24: Estimacion de la relacion superficie disponible de perlas/volumen de reaccién para el caso de Pacheco (18) y del
presente estudio. Cada fila de la tabla entrega un valor que es usado para finalmente encontrar la razén deseada.

Medida Pacheco Presente trabajo
(18)
Diametro medio (mm)’ 0,6 2,79
Superficie perla (mm?) 1,12 24,6
Volumen perla (mm?®) 0,11 11,48
Masa de 1 perla (g) 0,00023 0,02
Masa disponible (g) 1,5 60
Total perlas tedricas 6543 2524
Superficie total disponible 7297 62130
(mm?)
VVolumen operacion (mL) 50 2000
Relacion
superficie/volumen 145,94 31,07

reaccion (mm?/mL)

7 Segun el planteamiento teérico de mallas Tyler, el didmetro promedio se mide seglin una estimacién de media tipo
geométrica.
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E. Rendimiento estimado de sustrato por accion celular

Para obtener un rendimiento estimado de sustrato, basta utilizar la estequiometria de la reaccion
(presentada en Reaccion 8), y que entrega la siguiente ecuacion:

M Ecuacion 60
Vo= — 5"y

Mproducto
Enella

Yso:  Rendimiento de sustrato consumido por arquea (g S%arquea).
Yp: Rendimiento de producto por arquea (g H,SO4/arquea).
M;:  Masas molares de sustrato y producto (g/mol).

Importante es notar que, en lo anterior, se debe utilizar el rendimiento de producto por biomasa
total encontrado en batch (se prefiere el de acido sulfarico presentado en la Tabla 15). La razén
para esto radica en que este valor fue determinado en una progresion del consumo de azufre,
mientras que en estado estacionario se obtuvieron rendimientos bajo un modelo de consumo
estacionario y no es compatible con la conversion de azufre sostenida en el tiempo. Asi,
reemplazando valores se obtiene®:

32

Yso =38 21 1011

0
=1,55"- 10-12 L
arquea

Por ende, si se desea conocer una tasa de consumo de azufre, esta se puede definir en base a la

tasa de crecimiento celular y al nimero de arqueas adheridas. En otras palabras:

gS° Ecuacion 61°
Foo = x4V Ys0 = 0,0087 [=—

donde
Fso:  Tasa de consumo de azufre en el tiempo (g S%h).

Finalmente, dado que en el sistema se utilizan 60 [g] de azufre en perlas, el tiempo pronosticado
para gque se consuma completamente es medido entonces como:

masa inicial S° Ecuacion 62
Fso

t(conversion 100%) =

® El rendimiento por producto en batch puede ser encontrado en la Tabla 15 presentada en la seccién Discusion.
% Nétese que en la expresion no se considera al factor de efectividad (17;) para la estimacién, debido a que el contacto
directo entre microorganismo y azufre se asume sin efectos de transferencia (se busca obtener un consumo maximo).
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t(conversion 100%) = = 6897 [h]

0,0087

F. Solucidn general para una produccion deseada

En el siguiente ejemplo de célculo se propone una resolucién tedrica de las ecuaciones que
describen al biorreactor, para determinar un flujo requerido de acido sulfarico a utilizar en
procesos rio abajo, como la lixiviacion quimica de fosfatos. Se asume una produccion a satisfacer
de “A” [g acido/h].

Bajo este supuesto, Ecuacion 10 y Ecuacién 16 son las encargadas de ilustrar la operatividad del
sistema de reaccion. Antes que nada, se debe recordar que la cantidad de arqueas adheridas al
azufre es directamente proporcional a la masa de azufre en el sistema, derivada de la geometria
de la perla y de la cantidad de arqueas por superficie (ver Anexo A):

x4 = x,(Mr) Ecuacion 63

Por su parte, la Ecuacion 10 se puede reescribir como:

X -
F=uv (1 + x_A> Ecuacion 64
S

En la expresion anterior se presentan como incognitas F, x4 y xs. En particular, gracias a la
observacion realizada en la presente tesis, podria existir una correlacién lineal entre las arqueas
suspendidas y el flujo estacionario (ver Grafico 10), es decir:

xs = x5(F) Ecuacion 65

Ademas, la Ecuacién 16 puede reescribirse tal como se presenta a continuacion:

Fepo—F p+u (Y5 xs+ Y nrx,) V=0

F-p=A=F po+u- (Y& x+Yfnrx4)- V=0 Ecuacion 66

Finalmente, se obtiene un sistema de 4 ecuaciones (Ecuacion 63, Ecuacion 64, Ecuacion 65 y
Ecuacion 66) y 4 incognitas (My, x4, x5 ¥ F), desde el cual puede encontrarse una solucion
numérica sobre la cantidad de azufre a utilizar en el biorreactor, el flujo de operacion y la
concentracion de células adheridas y planctonicas necesarias para alcanzar la produccion
deseada.
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