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1. INTRODUCCION
1.1 Problemitica

El problema del suministro del agua en México estad asociado
al desarrollo de 1la planta productiva y al crecimiento
vertiginoso de la poblacidn; en ambos casos la demanda de
agua aumenta dfia con dia aumentando consecuentemente la
generacisn de aguas de desecho procedente de los usos
domesticos e industrial, las cuales en su mayor parté no

reciben ningun tratamiento antes de ser vertidas a 1los

cuerpos hidraulicos naturales, originando problemas de
contaminacidén que pueden ser graves, como en ocasiones ha
ocurrido.

Gran parte de las fuentes de abastecimiento del pafs son de



origen subterraneo. Por ejemplo, en los estados de 1la zona
centro-norte existen una gran cantidad de fuentes
subterraneas, muchas de las cuales estan siendo
sobreexplotadae. A pesar de representar una opcién para el
abastecimiento de agua, la sobreexplotacidén de fuentes
subterrineas es perjudicial, lo que obliga a recurrir con
urgencia a fuentes superficiales. En el Valle de México, la
sobreexplotacién de las fuentes subterraneas obligd a traer
hacia la cuenca del Valle recursos de los rios Lerma vy
Cutzamala. Sin embargo, el deéficit del 1lfquido continuda
debido al aumento de las demanda por el acelerado crecimiento
de la poblacién. Ee la necesidad social la que obliga a que
el uso del agua potable sea orientada de manera preferencial
hacia la poblacidn. Debido a los esfuerzos enormes que deben
realizarse para abastecer las ciudades principales del pais,
es imperativeo el uso racional de los recursos hidraulicos.
El desperdicio de agua potable debe reducirse al minimo y si
es posible. suprimirse. Hoy en dia, lejog de intentarlo, el
desperdicio se ejerce de diversas maneras entre los que Be

pueden seffalar las siguientes:

- Se utiliza un exceso de agua potable para transportar
desechos resultantes de las actividades humanas
domésticas, = 150 1/hab/d cuando podria emplearse sdélo

el 20%R de este valor (Lama, 1986).



- Se utiliza agua potable para el riego de extensas Areas
verdes en las ciudades y en las zonas aledafias a 1las
metrépolie; por ejemplo, en Chalco, Texcoco, Chiconcuac,
Zumpango, Cuatitlan y Lecheria se utiliza agua obtenida
directamente de los pozos para el riego agricola (Lama,

1986) .

- Se emplea agua potable en procesos de produccidén que

podrian operar empleando agua de menor calidad.

Si se aprovecharan las aguas de desecho mediante tratamientos
adecuados, los problemas de contaminacidén e insuficiencia se
verf{an reducidos, obteniéndose, ademds, beneficlios de tipo
econdmico. Por tanto, cualquier intento serio por eliminar
los problemas de contaminacién e insuficlencia de agua es

Justificado y necesario.

Dentro de esta problematica, la reutilizacisén de las aguas
residuales contribuye a eliminar los problemas seRalados. En
algunos casos la reutilizacidn s8Slo requiere de un
tratamiento parcial como el que proporciona un sistema

bioldgico para tratamiento de aguas de desecho.

El reactor aerobio de pelicula sumergida, al ser un sistema
bioldgico para tratamiento de aguas de desecho es una

alternativa para obtener agua reutilizable a partir de aguas



de desecho. El proceso puede utilizarse para la eliminacidn
de material organico contaminante C¢DBO> y de nitrdgeno
amoniacal al igual que otros sistemas pero con las ventajas
que en los préximos capfitulos se sefialan. El reactor aerobio
de pelicula sumergida ha surgido en 1los udltimos afRos como
alternativa de tratamiento secundario, los resultados de
experiencias a nivel industrial y a nivel piloto lo presentan

como un sistema eficiente y seguro de operar.

1.2 Objetivos y alcances

Debido a que la informacidn que se encuentra en la literatura
proviene de compafitas privadas y de trabajos a -nivel
laborstorio, no hay suficiente material para disefiar un
sistema de pelicula aerobia sumergida. Este trabajo tiene
como objetivo principal generar informacién en una planta
piloto que permita obtener datos sobre 1la cingtica del
sistema y asi poder, posteriormente, simular el proceso. La
informacidn generada sera de importancia para establecer
parametros y recomendaciones para el disefo de otras

unidades.

Uno de los problemas mads graves que enfrentan los sistemas de
pelicula bioldégica es el taponamiento del material plastico
por crecimiento de la biomasa o por obstruccidn de materiales

sdlidos que arrastra el agua de desecho. De forma grafica se



evaluara 1la problemidtica del taponamiento del material

plastico.



2.

2.1

PROCESOS BIOLOGICOS PARA EL TRATAMIENTO DE AGUAS DE

DESECHO

Generalidades

Los contaminantes presentes en las aguas de desecho pueden

ser eliminados por medios fisicos, quimicos y bioldgicos.

La clasificacidn mas comin de los métodos de tratamiento de

aguas de desecho permiten diferenciar a 1los siguientes:

1)

Pretratamiento. Tiene como objetivo la eliminacién de
materiales voluminosos como animales muertos, latas,

plasticos, trozos de tela, etc., que pudieran dafar el
aquipo. Uno de los implementos utilizados con mayor

frecuencia es la rejilla de separacion.



2)

3)

43

Tratamiente Primario, Esencialmente son operaciones
unitarias en las cuales un proceso fisico permite Ila
eliminacién de material sobrenadante o sedimentable.
Estan basados en la eliminacioén de s6lidos con mayor
densidad que el agua y en la flotacisdn de los sélidos o

liquidos con menor densidad de ésta.

Tratamiento Secundario. El tratamiento secundario
consiste fundamentalmente en unho ¢ varios procesos en
los cuales la eliminacién de contaminantes disueltos o©
coloidales, que no pudieron ser separados en el
tratamiento primario, se lleva a cabo gracias a 1la
actividad biolsgica de microorganismos. El1 tratamiento
bioldégico es uytil para eliminar las sustancias
biodegradables presentes en 1las aguas de desecho.
Basicamente las sustancias son convertidas en gases
cco,,
anaerobios), agua v .células que son separadas

NWB en procesos aerobios, CH¢ en procesos

posteriormente por sedimentacidn.

Tratamiento Terciario. Es un tipo de tratamiento que
consiste en operaciones especificas para eliminar
algunos contaminantes que no fueron eliminados en las
etapas anteriores, tales como sales de fésforo,
compuestos organicos no biodegradables, compuestos

coloidales, sustancias que producen color, etc. Dentro
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de las operaciones mi&s comunes se encuentran la
coagulacidn, la filtracidn, la adsorcidn en carbdn

activado, el intercambio idnico y la dsmosis inversa.

5) Desinfeccion. Es 1la ultima etapa utilizada en el
tratamiento de aguas. Tiene como objetivo matar a los
microorganismos presentes en el efluente, 1lo cual se

logra con cloro, ozono o radiaciones.

En la figura 2.1 se puede observar un esquema simple de la

clasificacién de los tratamientos de aguas de desecho.
2.2 Diferentes tipos de procesos biloldgicos

La figura 2.2 muestra un diagrama general del tratamiento

secundario de aguas de desecho en donde, como se dijo
anteriormente, el elemento fundamental es el reactor
bioldgico. La caracterisgtica basica del sistema es la

utilizacidn de microorganismos para 1la conversién de los
contaminantes solubles en sd&lidos bioldgicos y en otros

productos del metabolismo microbiano.

Loe procesos bioldgicos de tratamiento pueden llevarse a cabo
en condiciones aerobias o anaerobias dependiendo del tipo de
metabolismo Qque tengan los organismos involucrados. De

acuerdo con la forma en que se localicen estos
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Vigura 2.1 Clasificacitn de los tratamientos de aguas residuales
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microorganismos en el reactor pueden ser de dos tipos: de

fléculos suspendidos y de pelifcula fija.

RECIRCULACION DE AGUA (OPCIONAL)

SEDIMENTADOR
SECUNDARIO

PROCESO EFLUENTE o
BIOLOGICO / -
RECIRCULACION DE 1LODOS

(OPCIONAL)
o TS

Figura 2.2. Diagrama general del tratamiento bioldgico de
aguas residuales

En la Tabla 2.1 se incluyen algunos ejemplos de procesos

bioldgicos.

A continuacién se describen algunos de los procesos
bioldgicos utilizados comunmente y la seleccidn del proceso
dependera de un eficiente: (a) mezclado, (b) remocidn de
contaminantes para obtener una buena calidad de agua y (c)

f4cil manejo de variables de operacidn.
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TABLA 2.1. PROCESOS BIOLOGICOS PARA TRATAMIENTO EN AGUAS
RESIDUALES
DISTRIBUCION DE . A : METABOLISMO
BIOMASA  AERXHD ANAEROBIO
~ Biodisco - Reactor empacado
Pelicula fija — Filtro percolador - Reactor de lecho

— Filtro Ge arena

fluidizado

Fl&culos - Iodos activados -
Suspendidos ~ lagunas de oxidaci6n -

Proceso UASB
Digestor anaercbio
Proceso de contac-
to anaeruvbio

2.2.1 Procesos de floculos suspendidos
Los procesos de fléculos suspendidos
biolsgica en suspensidn dentro del

mezclado natural o artificial.

2.2.1.1 El sistema de lodos activados

mantienen

reactor,

El sistema estia constituido esencialmente por un

sedimentador, como se muestra en la figura 2.3.

una masa

empleando

reactor Vy




IN

SEDIMENTADOR . SEDIMENTADOR
PRIMARIO TANQUE. DE AERACION SECUNDARIO
EFLUENTE
——]
LODOS RECIRCULACION DE LODOS

PRIMARIOS
. L LODOS

Fig 2.3 El proceso de lodos activados

El agua de desecho se alimenta al reactor, en donde entra en
contacto con la poblacidén microbiana, la cual se encuentra

suspendida. La materia organica que se adsorbe en los

fldculos, es degradada por medio de enzimas y transformada en

material inorganico y celular. El agua tratada y 1los
fldculos (lodos) abandonan el reactor y pasan a un
sedimentador (secundario) en donde el material celular es

separado por gravedad.
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Una parte de la biomasa se recircula al reactor con el objeto
de mantener constante la concentracidn de microorganismos y
el resto se desecha. La cantidad de biomasa desechada es
igual a la produccidn neta de la misma. Esto garantiza las
condiciones de operacidn continua del sistema. Como los
organismos presentes en el sistema tienen metabolismo
aerobio, para favorecer las condiciones aerobias en el
reactor o tanque de aeracidn se introduce aire al sistema por

medios artificiales.
2.2.1.2 Lagunas de oxidacion

Las lagunas de oxidacidén o de estabilizacidn son consideradas
como reactores biold&gicos completamente mezclados sin
recirculacién de sdélidos. El mezclado se lleva a cabo por
procesos naturales (viento, conveccisdn, gases en el sistema)
aunque también puede inducirse por medios mecanicos. La
figura 2.4 muestra de forma esquenmatica los procesos

involucrados en la laguna de oxidacidn.

La materia organica que entra al sistema es oxidada por 1las
bacterias produciéndose NHg, No;. co,, So:. Poj y otros
productos finales del metabolismo; algunos de estos
compuestos son utilizados por las algas para su metabolismo y

el oxigeno que 1liberan es usado por las bacterias para

continuar con la oxidacidén de 1la materia organica. La
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relacidén simbidtica entre bacterias y algas generan 1la

estabilizacidén del material de desecho que entra al sistema.

N jCO’

Algo-T\

Desechos ) /
. Oy COg NH3; PO, H30
) \ Bacterias /

Luz solor
\\\\:omo
02,4
Y

Figura 2.4. Diagrama esquemAtico de una laguna de oxidacidn
(Gonzalez y Elfas,, 1987).
!
2.2.1.3 Proceso de contacto anaerobio

Este proceso sigue el mismo patrdn que el sistema de lodos
activados con la diferencia de que en este caso, los tangues,
tanto el de reaccidén como el de sedimentacidn, estan cerrados

para evitar el acceso de oxfgeno atmosférico al sistema !ver

figura 2.5).
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INFLUENTE

SEDIMENTADOR

REACTOR

) omuncaoon.Ll

LODOS DE RETYORNO $LODOS DE DESECHO

Figura 2.5. Proceso de contacto anaerobio

En el reactor los organismos anaerobios vy facultativos
convierten el material organico principalmente en productos
gaseosos (metano y didxido de carbono)}. Coexisten en el
sistema dos grupos principales de microorganismos: 1)
Acidogénicos, que hidrolizan las grandes moléculas Yy 1las
transforman principalmente en Acidos organicos volatiles vy,
2) Metanogénicos que utilizan los productos resultantes de

los acidogeénicos psra generar CH4 v coz.
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2.2.2 Procesos de pelfcula fija

Los procesos de pelfcula adherida utilizan un medio sdlido
sobre el cual se acumulan los microorganismos formando una
capa delgada o pelfcula bioldgica. El 4rea disponible para
el crecimiento microbiano es un parametro importante de
disefRo y generalmente.es necesario desarrollar sistemas que
presenten un Area maxima para el crecimiento de 1la pelfcula

en el menor volumen posible.

2.2.2.1 Filtro intermitente de arena

Este sistema requiere grandes extensiones de terreno, lo cual

hace que no se utilice en ciudades, pero encuentra aplicacidn

en zonas rurales.

La operacidén consiste en la aplicacidn intermitente del agua
de desecho sobre la superficie de arena. Los Bdlidos quedan
atrapados en la arena, mientras que la poblacidn
microbioldgica que se desarrolla en la superficie de los
Eranulos adsorbe y transforma la materia organica soluble y
coloidal. Entre cada ciclo de dosificacidén el aire penetra

en el lecho para permitir la oxigenacidn.

La profundidad de la cama arenosa puede ser de 460 a 760 mn.

La arena estiA soportada por aproximadamente 300 mm de grava
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al fondo de la cual se encuentra una tuberia perforada gue

colecta el agua tratada (ver figura 2.6) (Steel et al, 1979).

resr Cano 1o, )

.
:
g

=
e

g
7

RELFY FLITTEREY

wosse Qe No. 4

&‘u’ ~, \
LN Venteo PLANTRA
P X s Filtro de arena

Figura 2.6, Filtro intermitente de arena (Steel et al,
1979).

2.2.2.2 Filtro percolador o filtro rociador

Los filtros percoladores utilizan como medio de soporte para
la pelfcula un material poroso como rocas o materiales
plasticos. E1l nombre dado al equipo no es del todo adecuado,

vya que el mecanismo fundamental de la eliminacidn organica no
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es la filtracidn sino la difusién del material disuelto y el
oxfigeno Yy, posteriormente, su asimilacidén y conversidn
microbiana. Es un gistema aerobio donde el suministro de
oxigeno es permitido por el paso del aire a través de 1los
espacios vacios del material de soporte. El agua de desecho
que se va a tratar se aplica con un dispositivo distribuidor
(rociadores) por la parte mas alta del sistema y escurre
sobre la superficie del material de soporte, "filtrandose"
sobre la pelficula de microorganismos que han crecido en dicha
superficie. La pelicula bioldgica esta constituida
principalmente por bacterias, hongos y protozoarios, aunque
es frecuente encontrar organismos superiores como rotiferos,

larvas de insectos y otros.

La figura 2.7 muestra un diagrama esquemitico de un filtro

percolador.

2.2.2.3 Reactor anaerobio empacado

Los reactores anaerobios empacados son sistemas utilizados
para el tratamiento de aguas de desecho con altos contenidos
de material organico disuelto. Un reactor anaerobio empacado
es por lo general de forma cilindrica y sti empacado con un
material sobre el cual se fijan 1los microorganismos que
llevan a cabo la degradacisdn del material organico. El

material de empague se encuentra sumergido en el agua de
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desecho por tratar. Al igual que en el caso de filtros
percoladores el tipo de empagque utilizado se escoge en
funcion de varios factores entre los que se cuentan 1la
facilidad de adherencia de los microorganismos a la

superficie, el peso, el 4rea superficial expuesta y los

costos.

: .'pist'ril.:givdor rotatorio,

...

rorte i
X

: - ﬂ'f:;"a.f.-. :
gy DO OODO OO TUOTOOD
= | fluente ~e=

2.7 Diagrama esquemdtico de un filtro percolador

El agua de desecho se introduce generalmente por la parte
inferior del reactor y, durante su paso a travées del medio
empaque, los contaminantes orginicos son transformados

principalmente en metano y didxido de carbono (ver figura

2.8).

El comportamiento del sistema microbioldgico de este reactor
es similar al de un filtro percolador, con la diferencia de

que uno es aerobio y el otro anaerobioc. En 1la entrada del
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reactor, los microorganismos que Be encuentran en esa 2Zonha
disponen de una mayor cantidad de nutrientes que los que se
encuentran en las zonas altas. De esta forma la cantidad vy
composicién de los nutrientes cambia con 1la altura del
reactor. Esto origina que 1la composicién microbiana con
respecto a la altura sea diferente, lo cual a su vez es la
causa de que los reactores de pelfculas bioldgicas sean
eficientes en la eliminacién de contaminantes organicos.
Para cada diferente composicidn de nutrientes se tiene en el
reactor una poblacién microbiolégica especializada en su

degradacién.

BIOGAS

Figura 2.8 Reactor anaerobio empacado
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2,2.2.4 Biodisco o reactor bioldgico rotatorio

Originalmente, el sistema de biodiscos consisti¢ en una serie
de discos con diametros entre 1 y 3.5 m, montados sobre una
flecha horizontal que gira mientras que aproximadamente un
40% del area superficial de los discos se encuentra sumergida
en el agua de desecho. Actualmente también se utilizan

pPlacas de plastico corrugado y otros materiales plasticos en

vez de discos.

Cuando el proceso inicia su operacidn, los microbios del agua
de desecho se adhieren a la superficie del material plastico
¥y se desarrollan hasta que toda la superficie queda cubierta

con una capa © pelicula microbiana.

De forma general el sistema esta constituido por un
sedimentador primario, biodiscos y sedimentador secundario

(ver figura 2.9).

Al girar los discos, la pelficula bioldgica entra en contacto,
de forma alternada, con el agua de desecho se encuentra en el
tanque y con el oxigeno atmosférico. Los discos arrastran
sobre la superficie de la pelfcula bioldégica una pelfcula de
agua de desecho hacia 1la =zona aerada permitiendo la
oxigenacion del agua y de los microorganismos. Debido a la

sucesién de las inmersiones y de las emersiones, la pelfcula
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liquida se renueva constantemente.

La oxigenacidn se lleva &8 cabo por difusicén & través de la
pelicula liquida que queda adherida, por capilaridad, a 1la

biomasa.

Figura 2.9 El proceso de biodiscos

Los microorganismos utilizan el oxigeno molecular disuelto
para llevar a cabo 1la degradacidén aerobia de 1la materia
organica. Cada vez que la biomasa pasa por el agua de

desecho adsorbe materia organica que es utilizada como fuente
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de nutrientes. Los principales productos de la oxidacidn
bioquimica son: agua, bidxido de carbono y microorganismos
que aumentan 1la poblacidn bacteriana. El exceso de

microorganismos se desprenden de 1los discos debido a 1los
esfuerzos cortantes originados por la rotacidén de los discos
al pasar por el agua. Los microorganismos desprendidos se
mantienen en suspensidn en el liquido y salen del tanque con
el agua tratada hacia el sedimentador secundario donde son

separados de ésta.

Los discos o material plastico cumplen varios propésitos:
son un medio de soporte para las poblaciones microbianas,
sirven como dispositivo de mezclado en el tanque y permiten

la oxidacidén del medio.

Para realizar mejoras en el proceso bioldgico secundario y
obtener mayores eficiencia de remocidén de contaminantes,
mejor mezclado, una eficiente sedimentacidén de 1lodos, etc.,
se han combinado los procesos de pélicula fija y de fldéculos
suspendidos de 1o cual no existe mucha informacidn. El
sistema en estudio es una combinacidn de este tipo que tiene
como objetivo principal aportar mas informacién, tanto de
manejo de variables de operacion asi como eficiencias de

remocién de contaminantes del agua de desecho.

En el siguiente capfitulo se presentan algunos trabajos que
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ilustran este tipo de sistemas 'y que forman ' parte “del

antecedente del mismo.



3. REACTOR AEROBIO DE PELICULA SUMERGIDA

Este capitulo contiene, ademas de la descripcidén del reactor
de pelicula aerobia sumergida, una descripcidn de ias
principales caracteristicas de varios modelos cinéticos y de
reactores. Aungue en este trabajo solamente se analiza el
sistema con dos de dichos modelos, se considera importante
que el lector tenga los elemantos de comparacién para
entender la problemaAtica de la eleccisn de modelos y de las

consideraciones que se hacen para su desarrollo.
3.1 Antecedentes del reactor aerobio de pelicula sunergida
Los reactores de pelficula fija, sumergida consisten de una

pelicula compuesta de microorganismos adheridos a una

superficie sslida {(empaque o Area superficial del reactor),
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la cual estd sumergida en el agua de desecho. Los nutrientes
y el oxigeno se difunden del seno del 1li{quido hacia 1la

pelicula. (Ver figura 3.1).

A continuacidn se presenta un resumen de algunos trabajos

encontrados en literatura sobre este tipo de reactores.

Volumen Capo .
Aire de ogua liquido Biocapa

|

Aareocion —— k
Nutrientes \Difuﬁb‘n

en Difusicn en
Transporte \u'quido biopelicula \\

l 4 Reoccion Medio de

R ~ soporte insrte
Difeslon on Z,~~
. ‘ e ibiopelicule

/ " Ditusion

farestion —— o

Producios Vquido

l .

—1

Figura 3.1. conceptos basicos del proceso de biopelicula

(Harremoes, 1978)

Hirose et al 1983, lleva a cabo una modificacidén del proceso
de lodos activados convencional. El principio del sistema
bicombinado es que se encuentra formado por hojas plasticas

paralelas y verticales sumergidas en el tanque de aireacidn
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de un sistema de lodos activados. Las placas funcionan como
soporte para los microorgenismos adheridos, mientras que 1la
aireacién es por difusidén. Las pruebas experimentales dan
como resultado un efluente con unha concentracidn semejante al
del proceso de lodos activados convencional. La cantidad de
lodos producidos es muy baja y los fl&culos que salen con el

agua de desecho sedimentan facilmente. (Ver figura 3.2)}.

PROCESO DE IODOS ACTIVADOS
CONVENCIONAL CON PLACAS ADICIONALES

i
A A
INFLUENTE A A A EFLUENTE
— ' ——
bs
SEDIMENTADOR
SECUNDARIO
Figura 3.2. Diagrama esquemitico del proceso experimental

de Hirose (1983).

Hegemann (1984) combina el proceso de lodos activados con uno
de pelfcula fija, con el fin de incrementar la capacidad de

tratamiento.
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En el tanque de aireacidn se coloca una “jaula” conteniendo
pequefios cubos de espuma de poliuretano sobre 1los cuales
crece una pelicula bioldgica. E1 volumen de la "jaula" es
aproximadamente el 10% del volumen del tanque. La aireaciodn
es por difumidn de aire u oxfgeno, lo cual permite qgue 1los
pequefios cubog se mantengan en suspensidén dentro de 1la
"jaula". De esta manera se logran dos efectos importantes:
aumentar la cantidad de biomasa dentro del tanque de
aireacidén y mejorar la sedimentacidén de la biomasa que sale

del tanque. Esto hace gue el proceso tenga una operacién méas

estable.

[ / EFLUEN
INFLUENEE»»——F~3) / / J'_ / / 5 "LE
| ]
i ° %
I 1 /
A S G 81|y &
// // /
S A
<
PLACAS DE CERAMICA
Figura 3.3 Diagrama del reactor experimental (Hamoda vy

Abd-El-Bary, 1986)
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Hamoda y Abd-El-Bary (1986) proponen una unidad de reactor
aerobio de pelicula sumergida, (ver figura 3.3) la cual esta
formada por cuatro etapas con soporte de ceramica y con una
aireacién por difusién. El reactor logra un 97% de remocion
de DQO soluble a cargas bajas y su funcionamiento es estable
a altas cargas hidraulicas y organicas. La cantidad de
biomasa por unidad de superficie se incrementa cuando se
incrementa la carga organica. La mayor remocién de DQO
ocurre en la primera etapa en donde se tienen cantidades de
biomasa adherida. El reactor produce un efluente de

excelente calidad.

Schlegel et al (1986), estudiaron la influencia del
tratamiento de aguas de desecho en filtros aerobios
sumergidos. El material wutilizado como soporte de la
pelicula esta formada por bloques de plastico laminado que se
encuentran sumergidos en el tanque de aireacién de un sistenma
de lodos activados. Uno de los resultados del trabajo es gue
la pelfcula presenta una poblacién con diferentes tipos de
protozoarios, los cuesles son la causa de la disminucidén de la

produccidén de lodos.

Las concentraciones de sélidos en el efluente son bajas v 1la

nitrificacisdn se favorece en las ultimas etapas.
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3.2 Modelos matemiticos

Respecto a los modelos matemdtlicos EscArcega y Pulido (1986)
dicen: "El proposito de aplicar un modelo matemdtico a un
proceso es el de hallar una ecuacidén que interrelacione al
grupo de parametros que lo afectan; es decir, que el modelo
represente los valores experimentales de 1los parametros
medidos al sistema, por lo que el anaAlisis, funcionamiento vy
operacidn del proceso pueda entenderse y explicarse de una
manera miAg sencilla y pueda ser enpleado para escalar el

sistema".

"En este caso la ecuacién provendrid del planteamiento del
balance de materia en el reactor bioldgico y de 1la cinética
de 1la utilizacidén de sustrato por los microorganismos.
Deberan considerarse también los procesos de difusidn, tanto
del sustrato como del oxigeno requerido por los
microorganismos para degradar la materia organica que se

encueaentra disuelta en el agua de desecho".

"Un modelo matematico es una herramienta dtil para el disefio
y para la prediccidn del funcionamiento de un proceso bajo
diferentes situaciones y condiciones, aunque hay que tener
presente que es Jjustamente una herramienta y puede, en
ocasiones, ser incapaz de representar los fendmenos

bioldgicos estudiados".



31

A continuacidén se presenta un resumen de algunos modelos
encontrados en la literatura acerca de 1la cinética de 1las
reacciones biologicas y modelos de disefo de reactores

bioldségicos.

3.2.1 Cinética de reaccidén

Respecto a la dinética de reaccién Escarcega y Pulido (1986)
dicen: "Sélo en raras ocasiones son conocidos los
complicados mecanismos bioldgicos con el detalle suficiente
como para permitir la formulacidén de una expresidén analitica
de su cinética. Mas aun, el tratamiento de aguas de desecho,
en donde la biomasa tiene una diversidad enorme de
microorganismos y el sustrato puede llegar a ser una mezcla
de desperdicios domésticos e industriales, cualquier
expresidn de la cinética de 1las reacciones bioldgicas se
basan en una serie de suposiciones tendientes a
simplificarse. (Algunos aspectos siempre importantes como la
agitacisn, la temperatura, la concentracién de ox{geno,
etc.). A continuacidén se presenta un resumen de algunos
modelos de usos misg comun que han sido formulados para

representar la cinética de los procesos bioldgicos".

3.2.1.1 Modelo de Michaelis y Menten

Las bases de la cinética enzimiatica fueron propuestos por
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Henri en 1902. Aproximadamente 10 afios mas tarde, Michaelis
y Menten lograron describir de forma matemAtica la teorfa de
Henri y 20 aRos despué¢s Briggs y Haldane 1lo comprobaron vy

completaron.

La teoria postula que una molécula de enzima C(E> reacciona
con una molécula de sustrato ¢$> para formar el compleijo
enzima-sustrato CES)>, el cual a su vez se puede descomponer
para formar el producto ¢P> mas la enzima libre o para formar

nuevamente el sustrato mas la enzima.

La reaccisén 3.1 describe el proceso:

E + S5 ¥ ES +> P + E C3.10

En condiciones de equilibrio 1la rapidez de formacisén del
complejo E£S sera i1gual a la rapidez de una descomposicidn,

entonces:

kICE)CS) - hECES) = ks(ES) c3.2>

Rearreglando la ecuacidn 3.2 se obtiene la ecuacidén 3.3
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c3.3>

donde el producto de las constantes Ckz + kB/kIJ se le conoce

como constante de Michaelis y Menten y se le denomina km.

k = — C3. 4>
m

entonces la ecuacidn 3.3 se transforma en:

k CED>

—_— = ¢3.5>
cso CESD

La enzima total (&7> es la suma de la enzima libre C(E> mas la

enzima combinada CESD, de tal forma gque

CE&) = CED> + (ESD (3.62

Sustituyendo 3.6 en 3.5 se obtiene

k CET) - CESO (ET)

= = -1 2.7
cso CESD CESD
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Si la rapidez maxima de la reaccion se alcanza cuando toda la

ET se encuentra en forma de complejo CESD, entonces:
v = k3 CE}) C3.8>

max

Para otros casos diferentes a CET) = CESD> se tiene que 1la

rapidez de la reaccidn es:
Vv = k3 CES> C3.9)

Sustituyendo 3.9 y 3.8 en 3.7 se obtiene:

Vmax
km CET) h3 Vméx
—_— = -1 = -1 = - 1 c3.100
cso CESD v v

3

Rearreglando la ecuacion 3.10 se obtiene la ecuacidn de

Michaelis y Menten

VmAx cso cso
vV = ———— (o] v = VmAx e €3.110
hm + CSO km + (SO

La ecuacidén anterior es conocida como la relacidn de
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Michaelis y Menten ¥y el <término km es conocido como la

constante de Michaelis-Menten o de saturacién de sustrato.
3.2.1.2 Modelo de Monod

"A principios de los afioB cuarentas, al investigar Monod
sobre los mecanismos de crecimiento microbioldégico, encontrdé
que la rapidez de crecimiento especffico de microorganismos u
dependia de la concentracidén de sustrato S so0lo a bajas
concentraciones. Al graficar u contra S observéd que el
comportamiento de 1l1las curvas seguia siempre una misma
tendencia y notdé que estas curvas podfan ser descritas por la
ecuacién de una hipérbola rectangular" (Escarcega y Pulido,

1986).

"Una curva de este tipo podfa utilizarse para describir 1los
datos obtenidos en estudios de adsorcidn (ecuacidn de
Langmuir) y en estudios del efecto de 1la concentracisn de

sustrato en la actividad enzimatica (relacién de Michaelis vy

Menten) . La relacien hallada empiricamente por Monod es 1la
siguiente:
1 Mo s
——) -= y = ——— c3. 12>
e’ x Chk_ + SO
s
donde

M rapidez especifica de crecimiento;
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x concentracién de microorganismos;

Mo rapidez maxima especifica de crecimiento;
s concentracidn de sustrato;

hs constante de Monod.

La ecuacidn (3.12) es conocida como la expresién de Monod

para la sintesis bioldégica' (Escarcega y Pulido, 1986).

Definiendo el coeficiente de rendimiento como la cantidad de
biomasa producida por unidad de sustrato consumido, se tiene:
dxsdt
Y = coaficiente de rendimitento = ~— C32.13>
- ds/dt
Para un sistema dado, Y es constante. Esto solo es posible
si km vy hs tiene el mismo wvalor. Dividiendo la ecuacisn de

Monod sobre la ecuacisdn de Michaelis-Menten

s
dxsdt = pt X
mAX T e 4+ s dx  p, Ch_ + S
m = Cc3. 14>
s dt v Ch_ + SO
- dscat =V X —— max “Tm
K +S

Para que el coeficiente de rendimiento sea constante, es
necesario que km = ks. De esta forma, la ecuacidén 3.14

cumple con la condicidén y queda:
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dx
dt Hmax
= =Y C3.15>
- VmAx
dt

Sustituyendo la ecuacidn 3.15 en la ecuacidn 3.12, se tiene
que la ecuacién de Monod también sirve para describir 1la

degradacién de sustrato (ecuacidén 3.16)

- 3. 162

3.2,1.3 Modelo de Orden Variable

El objeto.de la cinética quimica es el estudio de la rapidez
de lae reacciones quimicas y de los factores de que depende
dicha rapidez. De estos factores, los ma&s importantes son la
concentracidn, temperatura y presisn hidrostitica (Laidler,

1979).

En todas las ramas de la ciencia conviene distinguir entre
las leyes fenomenoldgicas o empiricas que se cumplen y las
teorias.que se formulan para explicar estas leyes. La
rapidez de reaccién quimica se expresa de varias formas. En
algunas inQestigaciones conviene medir la concentracion x de

un producto de reaccion a diferentes tiempos, y en la curva a
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de la figura 3.1 sBe muestra esquemiticamente cdémo puede

variar con el tiempo esta concentracidn.

La

rapidez en un

instante determinado puede deducirse de la pendiente dxsdt =a

la curva en el punto que corresponde a dicho instante.

También puede tomarse como referencia la concentracidén de uno

de los reactivos, con 1o que se obtendr4 la

figura 3.1%1. Las pendientes dS-/dt

s0n

curva & de 1la

todas de signo

negativo, lo que debe tenerse en cuenta y enunciar la rapidez

—ds/dt .

o

. \Iz\gc'idca: ds
COMQn{mc'ion // nietal " At
de Producto

(%)

“Heoctlivo

Veloctdod - i\.g

/

(s)
Veloctdod -d S
// dt
‘Je‘oc‘{c\qd . dz.
[ 2 Wiictal dt
Tiempo
Figura 3.1 Representacién grafica de la variacién de 1la

concentracisén de un  producto o

funcidén del tiempo

reactivo en
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En algunas reacciones 1la rapidez es proporcional a las
concentraciones de los reactivos elevadas a una potencia: en
tales casos, y s%lo en tales casos es conveniente hablar de
un orden de reaccién. Asi, si la velocidad es directamente
proporcional a una sola concentracién, la rapidez de reaccidn

se describe como:

r =rS C3.170
donde
r rapidez de reaccidn;
3 constante de reaccidn;
s concentracién de reactivo S,
y se dice gque la reaccidn es de primer orden. El término
segundo orden se aplica a dos tipos de racciones: aquellas

cuya velocidad es proporcional al cuadrado de una sola

concentracidn.

r = kS5 3. 18>

y aquellas otras cuya velocidad es proporcional al producto

de dos concentraciones de diferentes reactivos,

r=hks, s C3.19>

De lo anterior se tiene que r = k Sn. donde n es el orden de
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reaccion para la concentracién de un solo reactivo. La
deduccién del orden de reaccidn a partir de datos
experimentales se lleva a cabo mediante un balance de materia
para un reactor totalmente mezclado por medio de la ecuacidn

3.20

s _ - s
= r 3,200

donde

Q gasto;

So concentracién inicial del reactivo;

s concentracisén del reactivo en el reactor;
A

area muperficial expuesta a la reaccidn.

Sustituyendo r = k s™ en 1la ecuacidn 3.20 y tomando logaritmo

natural a la misma se obtiene:

Q CSO -S>
in ————— = ln k + nlnsS c3.210
A

donde al graficar ln QCSo - S>/A4 contra In S la ordenada al

origen es Iln k y la pendiente es igual al orden de reaccién

n.

El orden de reaccidén es una magnitud estrictamente

experimental que depende exclusivamente de la forma en que la
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rapidez de reaccid¢n se relaciona con la concentracidn. El
término orden no debe usarse en el sentido de molecularidad o
viceveaersa. Hay que destacar la posibllidad de <rdenes

fraccionarios.

3.2.1.4 Farametros que afectan la cinética de los procesos

blolsgicos

a) Temperatura

El efecto de la temperatura sobre la operacidn de un proceso
bioldgico es variado y afecta de forma diferente a los

siguientes factores:

1) OxfLgeno disuelto

En general la solubilidad de un gas en un 1liquido disminuye
al aumentar la temperatura. Para el oxigeno en particular se
tienen valores de saturacidn de 14.6 mg/l a 0°C. de 9.0 mg/l
a 20°C v de 6.8 mg/l & 30°C en agua libre de cloruros (APHA,
1981). Arriba de 30°C el valor baja hasta un punto en el
cual la solubilidad se vuelve cercana a cero, lo cual hace
que las condiciones aerobias pasen a anaerobias siendo que en

cada una de la cindtica de reaccidn es diferente.
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2) Reacciones bioquimicas

La cinética de las reacciones bioquimicas se ve afectada de
manera directa y proporcional por la temperatura. En general
las actividades bioldgicas se ven favorecidas al aumentar la
temperatura y afectadas al disminuir 1la temperatura. Es
importante tomar en cuenta 1los efectos de 1la temperatura
sobre 1la cinética microbiana, yva que puede afectar

considerablemente la eficiencia del sistema.

La respuesta de 1la cinética microbiana frente a 1a
temperatura, para intervalos peqgueRios de esta, puede

conocerse a través de la expresidén de Vant' Hoff-Arrhenius:

aclin ko>

AE
dt rTZ

3. 222

donde

/.3 constante cinégtica;

T temperatura;

E energfa de activacidén;

R constante universal de los gases.

Cuando se consideran intervalos pequefios de temperatura se

obtiene:

kt = ke exp f3 (TI - TZQ C3.2832
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donde
k1 constante cinética evaluada a la temperatura T!‘
g factor de temperatura = Exp CE/T1T2>'

Usualmente los modelos matematicos no muestran directamente
los efectos de 1la temperatura pero incluyen parametros
cinéticos que Biguen el comportamiento de 1la relacién de
Vant' Hoff-Arrhenius. Norouzian (1983) afirma que la
actividad de las bacterias nitrificantes se acelera conforme
la temperatura aumenta entre 12°¢ 4 20'C, pero arriba de este

dltimo valor yva no se observa ningun aumerito significativo de

la actividad metabdlica.

) pH

Antonie (1976) informa que el intervalo de pH donde ge tiene
una eficiencia ¢ptima es entre 6.5 y 8.5. Friedman et al,
(1979) informan que el comportamiento del pH a través de una
unidad de biodiscos toma el perfil descrito en la figura 3.2.
Se observan dos caidas en el valor del pH. La primera se
debe a la produccién de #&cidos organicos y diéxido de carbono
en las primeras etapas y la segunda es ocasionada por el
proceso de nitrificacidén dando como resulado cambios en 1la

actividad metabdlica.
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PH

1.0 -

¢.5 4

27 3 4 8 ¢ 31 s
Némeco de etopa .

Figura 3.2. Perfil del pH en un biodisco (Friedman, et al,
1979}.

Es importante mantener el pH sin cambios significativos
dentro del intervalo recomendado, lo cual se logra agregando
una solucidn amortiguadora al agua de desecho. Normalmente
las aguas de desecho domésticas tienen suficiente alcalinidad

para amortiguar los cambios de pH (Steel et al, 1979).
3.2.2 Modelos de reactores biolégicos

En este inciso se presentan modelos de disefio de reactores de
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pelfcula bioldgica utilizados en el tratamiento de aguas

residuales.

3.2.2.1 Modelo de Kornegay y Andrews

El modelo de Kornegay y Andrews (1968) fue el primer modelo
basado en aspectos tedricos y que, por 1lo tanto, puede
proporcionar una interpretacidén fenomenoldégica a las

constantes involucradas.

Partiendo de un balance de materia para el sustrato en un
reactor perfectamente mezclado y utilizando 1la expresidn
cinética de Monod para el crecimiento bacteriano y 1la

eliminacisdn de sustrato se obtiene la siguiente expresidn:

QCSO - S s
= P C3. 240
A k. + 5
=
donde
Q gasto;
So DBO en el influente;
S DBO en el efluente;
A Area de la biopelicula;

P, ks constantes cinéticas.

Los valores de las constantes P y ks se obtienen

experimentalmente en un equipo piloto utlizando 1la forma
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linearizada de la ecuacién 3.24 (ver ecuacidn 3.25).

A k 1 1
B om—— g — 3. 25>

QCSo - 852 P S P
Al graficar el reciproco de 1la carga orginica eliminada
A/Q(So — S$> wversus el reciproco de 1la concentracién de
sustrato en el efluente (1l/s) es posible determinar 1los

valores de k’ y P.

Para 1la deduccidén del modelo se hacen las siguientes

consideraciones:

i) La eliminacién del sustrato causada por los
microorganismos suspendidos en el agua dentro del
reactor es despreciable comparada con la eliminacidn

debida a la biopelicula.

ii) La rapidez de eliminacién de sustrato estd relacionada
con la rapidez de crecimiento microbiano por medio del
coeficiente de rendimiento (Y), definido por:

Cdx-/dt> dx
Y = —m = — C3. 265
CdSrdtD> ds
donde
> concantracisn de microorganismos;

S concentracién de sustrato;
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t tiempo.

El término de rapidez de eliminacién de sustrato es:

ds
— Vv _ = 4 C3.27>

Va volumen de biomasa activa;
Hogse tasa de crecimiento;
d espesor de biomasa activa.

iii) No todo el espesor de la biopelfcula es biomasa activa.
Se alcanza un estado de régimen permanente en el espesor
de la pelicula activa. Se tiene un espesor activo d que
puede ser menor o igual &l espesor total de la

biopelicula.

iv) La constante de capacidad de area estd definida por:
“mﬂx xd

P = —— C3.28>
Y

y se supone invariable a través del proceso.

Chesner et al (1982) evaluaron el modelo y encontraron que es

adecuado para aguas de desecho con concentraciones bajas
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(aproximadamente 52 mg DBO/1l) o cargas hidraulicas bajas
(menos de 0.04 m3/m2-d). El estudio muestra que el modelo
sélo representa adecuadamente al proceso cuando la carga
orgdnica estd entre 0.40 y 2.10 kg DBO/d-1000 mz. Si 1la

carga organica es mayor el modelo no es confiable.

Cuando se tienen cargas organicas altas la deficiente
correlacién se puede atribuir a que el modelo utiliza la
relacidn de Monod para tomar en cuenta, de manera simultanea,
la utilizacién de sustrato y la transferencia de masa en 1la

pelicula.

Sin embargo, en procesos de pelicula fija, 1la transferencia
de masa depende de la concentracidn de sustrato en el reactor
(en realidad de la concentracidén en la pelicula liquida que
cubre la biopelicula). Cuando la concentracisn de sustrato

en el tanque cambia, el gradiente del transporte de masa

cambia proporcionalmente, alterando los valores de las
constantes cinéticas P y hs. En particular, cuando la
concentracidén de sustrato aumenta, el gradiente del

transporte de masa aumenta modificando los parametros P y hs
que son obtenidos originalmente en un sistema c¢on menores

concentraciones.



3.2.2.2 Modelo de Hartmann

Hartmann (1960) utilizd un modelo cinetico

49

orden

con respecto a la fraccidn biliodegradable de materia que entra

al proceso:

x

— = 107kt

>

o

donde
x, fraccién biodegradable en el influente;
x fraccidén biodegradable en el efluente;
t tiempo de retencidén hidraulica;
1.3 constante de proporcionalidad.

La constante de proporcionalidad k se define como:

ko= k" T 4" cvp)‘b

R’ constante de proporcionalidad;

superficle emergida

T ;
superficte sumergida
" A Area cubierta por microorgantsmos activos
A _—
4 volumen del liguide contenido en el reactor

1

3. 290

¢3. 300
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Vp velocidad periférica de los discos, tomada en el mismo
sentido que el flujo de agua de desecho;

a,b constantes por determinar.

Experimentalmente Hartmann encontré gque a = 0.256, b=0.1 y
diferentes valores para la constante k', dependiendo del tipo

de aguas de desecho por tratar. Por ejemplo

k' = 3.25 para aguas residuales de la ciudad de Stuttgart;
kR* = 20.5 para aguas residuales de la ciudad de Heilbronn;
k' = 570 para aguas residuales de la ciudad de

Baden-Baden.

El modelo requiere 1la determinacién experimental de tres
constantes numéricas representativas de equipo: a, & y k’.
Estas conmstantes solo representan al proceso en un intervalo

determinado de valores de:

a) gasto de agua de desecho (@),

b)) relacidn de inmersion (7),

c) velocidad perifeérica de los discos (VP) y

d) concentracién de material biodegradable en el influente

del proceso.

El modelo contiene un error conceptual al considerar activa

solamente a la biomasa sumergida, ya que, mientras Jlos
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organismos estan en contacto con el sustrato :y con el
oxigeno, se metaboliza el material organico y ésto sucede
independientemente de que la pelicula esté o no sumergida en

el agua de desecho.
3.2.2.3 Modelo de Del Borghi y colaboradores

M. Del Borghi y colaboradores (1985) proponen la siguiente

relacisén para disefiar un sistema de biodiscos

Q s kCS/So)
~ls-=1]-= qﬁ,,TCT—ZOJ —_— €3.31>
A s km + CS/S O
o o
donde
T temperatura del agua de desecho (°C);

k,km constantes relacionadas con la eliminacidén de sustrato;

hT coeficiente de temperatura con valor de 1.4 para aguas
de desecho municipales;

o factor de correccién relacionado con el numero de
habitantes (n);

] factor de correccién relacionado con el numero de etapas.

El procedimiento de disefo involucra la determinacién de 1las
constantes k y kn. Estas se obtienen por medio de 1la

linearizacidén de la ecuacidén 3.31, sin tomar en cuenta 1los
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factores a, 3y kT.

La forma linearizada es:

)}
.

o
—_— . - c3.32>5
s k

Graficando ASO/QCSo ~ SO versus So/s para diferentes corridas
en una unidad piloto de una sola etapa se obtiene una recta
cuya ordenada al origen es el reciproco de Ry la pendiente

es el valor de la relacid¢n km/k.

Los valores de los factores de correccién se c¢alculan por

medio de las sigulientes relaciones empiricas:

= 0.056 N + 0.90 ¢3.33>
donde N es el numero de etapas vy

a=2.8% 102 n+ 0.69 €3. 34>

donde n es. el nuimero de habitantes vy &« = { gi n 2 1000.

Una vez gue se han encontrado los valores de 1las constantes

la ecuacidén de diseflio se resuelve para el area de contacto
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CAD, El modelo es vadlido para aguas de desecho de tipo
doméstico en las cuales la concentracidn maxima de DBO en el

influente es menor de 600 mg/l.

Las. correlaciones empiricas para a y (3 propuestas por. Del
Borghi y colaboradores (1983) no pueden ser consideradas
universales, ya que se obtienen a partir de un proceso
comparativo entre el equipo piloto utilizado por ellos y los
resultados experimentales informados en 1la literatura por
diversos autores. Para poder utilizar las mismas
correlaciones propuestas para a y 7 es necesario construir y
operar un equipo piloto con las mismas caracteristicas que el

utilizado por los autores.

3.2.2.4 Método de Antonie

El1 método de Antonie (1976) estd basado en la aseveracién de
que las cinéticas de eliminacidn de sustancias organicas y de
nitrificacion tienen orden de reaccién cercano a uno. Esto
significa gque 1la eficiencia de eliminacidn es casi
independiente de la concentracioén de sustrato en el influente
y por 1lo tanto, para una carga hidraulica dada (gasto
constante), el porcentaje de eliminacién es constante,
independientemente de la concentracidén en el influente. Con
base en lo anterior el modelo wutiliza 1la carga hidraulica

como criterio de disefo.
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Utilizando curvas obtenidas con datos experimentales se
relacliona el porciento de eliminacidén DBO (o de nitrdégeno

amoniacal), la carga hidraulica y la DBO en el influente.

El método incluye asimismo, la utilizacidn de curvas, también
experimentales, de factores de correccién por temperatura, si
ésta es menor de 12°C. A temperaturas menores de 12°c el
proceso no es tan eficiente como a temperaturas mayores ya

que disminuye la actividad del metabolismo bacteriano.

El método previene los casos en loe que el sistema se ve
sometido a periodos de tiempo con gastos y/o cargas organicas
superiores a loe de disefo, vya que es posible gque 1la
pPoblacidn de bacterisas nitrificantes sea desplazada
temporalmente por el crecimiento de organismos heterdétrofos.
El método utiliza graficas de valores permisibles para la
relacién gasto maximo/gasto promedio en funcién del porciento
de eliminacidén de nitrédgeno amoniacal para diferentes valores

de DBO en el influente.

Se recomienda un proceso con cuatro etapas con el fin de
utilizar de forma eficiente el 4rea superficial. La
velocidad periférica recomendada para disefioc debe Ber 0.3

n/S.
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A continuacién se resume el procedimiento

Con las bases de disefio (% de eliminacidén de 1la DBO.
gasto y DBO en el influente) se determina 1la carga
hidraulica de dimsefio para eliminacién de DBO CCHCJ. En
caso de gque el proceso deba eliminar nitrdégeno
amoniacal, se utiliza la grafica correspondiente y se
determina la carga hidraulica de disefio para

nitrificacisn CCHNJ.

Es necesario corregir las cargas hidraulicas en caso de

que la temperatura de operacidén sea menor de 12°C.

Se verifica que el valor de 1la relacidén de gasto
maAximo/promedio sea menor o igual que el de la relacidn
permitida. En caso de que el valor real exceda al

permitido, hay dos alternativas:

a) Aumentar el gasto promedio de disefio hasta un valor
tal que la relacidn permitida sea igual a 1la real
o

b) instalar un igualador de flujo.

Una vez corregidas las dos cargas hidraulicas CCJC AV

CHN). la menor de ellas utiliza para calcular el area de’
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contacto necesaria.

Como puede apreciarse, el método es muy simple pues no
requiere la construccién de un equipo piloto para la
determinacisn de constantes cinéticas. Solamente se requiere
conocer el gasto del agua de desecho que sera tratada, el
porcentaje de eliminacidn requerida, la DBO en el influente y

la temperaturea minima de operacidn.

La limitacidén mas grande del método es que sdlo puede ser
usado cuando se dispone de curvas de dismeflio, las cuales solo
existen actualmente para aguas de desecho de tipo municipal

C30 < DBO < 150 mgrlo.
3.2.2.5 Modelo de Wu y Colaboradores

Con base en datos de estudios en plantas de tratamiento que
utilizan biodiscos, Wu y colaboradores (1982) proponen el

siguiente modelo para la eliminacion de DBO:

14.2 ca->% 5579

s
_ = <3.55>
s eCO.S'ZN) 0.683b7 0.2477

s T
(=] ] o

donde

N nymero de etapas;
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Las unidades adecuadas de las variables son:

Q <GDMD, A Cfta). S CmgDBO-LD, T ¢
Se recomienda utilizar N = 4 & 6 y la temperatura promedio en
invierno. La ecuacién se resuelve para el area de contacto y
se sustituyen los valores correspondientes.

Los autores sefialan las siguientes limitaciones al modelo:

1. Solamente es aplicable al tratamiento de aguas de

desecho domésticas;

2. el modelo se aplica para disefiar biodiscos arreglados en

serie que son movidos por medios mecanicos;

3. la velocidad de rotacion de los discos no debe ser mayor
a 4 RPM;
4, la transferencia de oxigeno hacia la biopelicula debe

ser suficiente para mantener condiciones aerobias.

El modelo es el resultado de una correlacién multivariable
con base en resultados experimentales obtenidos por varios
investigadores en plantas de tratamiento en operacicn (Wu et

al, 1982). Los autores sefialan de manera poco Pprecisa el
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intervalo de valores en el cual el modelo tiene validez,
indicando que el modelo sdlo es aplicable a aguas de desecho

domésticas.

Seflalan ademias que el modelo es aplicable si existe una
adecuada transferencia de oxigeno a 1la biopelfcula, sin
mencionar las condiciones de disefio y/u operacidén que deben

cumplirse para que dicha transferencia resulte adecuada.
3.2.2.6 Modelo de Opatken

El método se basa en la cinética de eliminacién de DBO de

segundo orden (Opatken, 1982).

Cuando no hay limitaciones en la transferencia de oxfgeno y
considerando que hay mezclado perfecto en el reactor, 1a
concentracién en el efluente de cada etapa se calcula con 1la
expresidén para una serie de reactores perfectamene mezclados

en donde sme sigue una cinética de segundo orden:

Yt +4kr6C _ -1
c_ = ¢3. 36>
2 ke

donde
Cn DBO en el efluente de la etapa n (mg/l);

.3 constante de rapidez de eliminacidn (1/mg‘-h);
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e tiempo de retencidén hidraulica.

El método considera ademas las siguientes recomendaciones:

1. Para prevenir sobrecargas organicas y crecimiento
bacteriano nocivo, la carga organica debe ser menor de

12.2 kg DBO/d-1000 m=2.

2. Para garantizar condiciones de mezclado perfecto el

tiempo de retencidn debe ser mayor de 15 minutos en cada

etapa.

3. Para prevenir condiciones anaerobias en cualquier etapa

la rapidez maxima de consumo o transferencia de ox{geno
2

CRTO max> no debe ser mayor de 430 mg 02/h-m (Opatken,
1982).
4 . La relacidén volumen del tanque/drea superficial debe ser

0.005 m3/m2 {Autotrol, 1978).

El método supone que la cinética de eliminacidn de la DBO es
de segundo orden, es decir que cumple con la expresidn
cinética -CdCrdt> = kca en la cual el valor de k = 0.083
l/mg-h es invariable para cualquier etapa. Lo anterior es
cuestionable, pues, como Be sabe, se tiene una poblacidn

microbiana diferente en cada etapa (reactor) del sistema.
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Es recomendable hacer un estudio a nivel pilotoc en el cual se
determine 1) gue la cinética de eliminacidén sea
efectivamente de segundo orden y 2) los valores de las

constantes dz rapidez de eliminacidn para cada etapa.

La aproximacisén de que el consumo de DBO es egquivalente al
oxigeno consumido o transferido puede considerarse valido
solamente en las etapas del sistema en 1los cuales los
procesos de nitrificacién no se presenten en forma
significativa, ya que las bacterias nitrrificantes consumen

02 para oxidar amoniaco y no para eliminar DBO.
3.2.2.7 Modelo de Stover y Kincannon

El modelo esta basado en el concepto de carga organica
superficial sugerido y desarrollado por 1los autores desde

1972.

Stover y Kincannon (1982) establecen gue la relacidén empirica
entre la carga organica aplicada y la tasa de eliminacién de
DBO tiene una forma analoga a las expresiones de
Michaelis-Menten y de Monod para la cinética microbiana de
utilizacién de sustrato; es una funcién hiperbdlica descrita

por la ecuacién 3.37:
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LR =M — ¢3.37>

donde

e eficiencia de eliminacion (kg DBO/d-m?);

Lo carga organica aplicada (kg DBO/d-mz);
M rapidez maAxima de eliminacidén de la DBO;
[ conetante cinética de saturacidén.

Considerando cada etapa del proceso de biodisco como un
reactor perfectamente mezclado, el balance de materia en

régimen permanente para la etapa t es:
Q s, - L A, = Q S, ¢3.382
Q gasto;
LR rapidez de eliminacién de DBO por unidad de area en 1la
etapa i;

A Area superficial de la etapa t.

Tomando la expresioén de Stover y Kincannon (ecuacidn 3.37)

para la etapa i, se tiene:

LR. =M —— (¢3.39>
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en la cual

L, o= , €3. 40>

Sustituyendo la ecuacidn 3.39 en la ecuacidn de balance de
materia (ecuacidén 3.38) y resolviendo para el 4rea de 1la

etapa, se tiene
A, = 3. 41D

donde e, es 1a eficiencia de eliminacidn de sustrato en 1la

etapa L. y se define como:

e, = C3. 422

H
|
!
i

Los valores de las constantes M y k para cada etapa se

obtienen por medio de la forma lineal de la ecuacidén 3.39:

1 kﬁ 1 1
— e — g — C3.43>
L M, L M.
R t o T
i T

Graficando X/LR versus ’/Li se obtiene una recta cuya
ordenada al origen es el reciproco de Mt vy la pendiente es el

valor de la relacidn kc/"t'

Los autores sefialan que 1la eficiencia del tratamiento en
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términos de carga orgainica es independiente del diametro del

sistema si L_ es menor de 7.3 kg DBO/d-1000 mZ. si L

2

es
mayor de 7.3 kg DBO-d-1000 m“ la eficiencia de tratamiento
del sistema a gran escala decrece mas rapido que en un
sistema piloto al aumentar la carga organica aplicada. Para
valores de carga organica mayores que 7.3 - 8.7 kg DBO/d-1000
m2 los equipos &a gran escala estan limitados por la
transferencia de oxigeno y se observa una cinética de orden
cero cuya rapidez méxima de eliminacién es de 12.2 kg

DBO/d-1000 m=.

La gran ventaja de 1la utilizacidén del concepto de carga
organica es 1la capacidad de predecir 1la eliminacidn de
sustrato y la eficiencia del tratamiento bajo cualgquier
condicidn de carga, sin importar el orden de la ciqética de

reaccidn.

Hasta ahora no es posible contar con un modelo fenomenoldgico
que cumpla con 1los requisitos necesarios que describen
totalmente un proceso biolégico, debido a dificultades que se
presentan en su planteamiento. Una de las dificultades que
merece especial mencién es el hecho de que el fendmeno
cinético de tipo catalitico, de por st complejo debido a 1los
fenédmenos difusionales qQque se presentan, se complica aun. mas
por €l hecho de que intervienen seres vivos, 1los cuales no

tienen un comportamiento independiente del tiempo y del
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medio. En el caso de procesos bioldgicos, el catalizador (la
pelicula bioldégica) tiene un comportamiento diferente ' para
cada uno de los reactivos (sustratos) involucrados en la
reaccidén. Lo anterior significa que el modelo fenomenoldgico
debe tomar en cuenta gue al cambiar de un sustrato a otro la
poblacidén microbiana (el catalizador) no se comporta igual:
A falta de un modelo fenomenoldgico integral que involucre
todos los parametros necesarios por determinar, lo que
conviene es pensar en un modelo simple que permita entender

el comportamiento del proceso.

De todos los modelos presentados, el de Stover y Kincannon es
el mas simple ya que involucra un criterio fundamental: la
carga organica. El concepto de carga orgidnica toma en cuenta
la carga hidraulica y 1la concentracién de contaminantes,
demostrando sBer un concepto gtil para predecir la
eliminacion. El modelo de Stover y Kicannon esta
fundamentado en que la cinética de eliminacién tiene un
comportamiento hiperbdlico: a mayor carga organica los
microorganismos responden eliminando mas hasta 1llegar a un
limite. En el modelo intervienen solamente dos constantes
que pueden ser determinadas de manera sencilla y confiable

como antes ya se mencioné.

Por estas razones en este trabajo se utilizara el modelo de

Stover y Kincannon. En el siguiente capftulo se describe 1la
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metodologia y procedimientos experimentales y en €l capitulo
de resultados se analizan 1los resultados utilizando el modelo

de Stover y Kincannon y se comparan con un modelo de Orden

Variables.




4. METODOLOGIA

En este capitulo se hace una descripcidn del sistema
experimental empleado, del programa de muestreo, de las
determinaciones analiticas realizadas y de 1la operacidén vy

mantenimiento.

4.1 Sistema experimental

Para llevar a cabo 1la experimentacidn del tratamiento de
aguas de desecho en un reactor aerobio empacado se empled un
tangue o reactor a nivel piloto existente en 1la planta de

tratamiento de aguas de desecho de la Ciudad Universitaria.

El reactor estia formado por cuatro tanques de concreto

conectados en serie, por medio de un tubo horizontal de 1t
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1/4" situado en la parte inferior de cada tanque (ver figura

4.1).

En cada tanque habfa 450 anillos Pall de 9 cm, arreglados de
forma vertical y unidos por medio de calor con objeto de
evitar movimientos indeseados que puedan influir en el

desarrollo del proceso.

En la parte inferior de cada blogue de anillos Pall se tenfan
tubos con perforaciones para difundir aire a través del
ampaque plastico y oxigenar el agua de desecho. El aire
proviene de una bomba de vacfo operada como compresora y
provista de un motor marca ASEA de 3 HP.
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Figura 4.1 Diagrama esquematico del reactor aerobio de
pelicula sumergida
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La alimentacicén al reactor se efectud de forma continua
mediante una bomba General Electric operada por un motor de

0.5 HP.

Debido a que la planta para tratamiento de aguas residuales
de C.U. no tiene sedimentacisén primaria, antes del reactor se
coloc® un tanque de asbesto circular con un volumen 1500

litros a modo de sedimentador primario.

En la Tabla 4.1 se muestran las caracteristicas fisicas del

reactor.

TABLA 4.1 CARACTERISTICAS FISICAS DEL REACTOR AEROBIO
PELICULA SUMERGIDA

Numero de etapas 4

Numero de anillos por etapa 450
Didmetro y altura de los anillos 8.83 cm
Volumen por etapa 0.523 mz
Volumen total del reactor 2.092 m3
Area superficial por etapa 31.285 m2
Area superficial total del reactor 125 m2
Relacion Volumen/Area. 0.0167 m
NOTA: * Esta relacidén no corresponde a la recomendada por

el modelo de Opatken de 0.00S m3/m2, debido a que
ni volumen ni A4rea de contacto pueden ser
modificadas en en este sistema.
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4.2 Operacidn y muestreo

El parametro utilizado para controlar 1la operacidén fue la

carga orgdnica, la cual se define por:

Q so
c.0 = — Cq. 12
A
donde
C.O. carga orgdnica C)VTLEJ;
Q gasto (LB/TD;
So concentracidn de sustrato CH/LBJ;
A 4rea superficial CLZ).

El area superficial es un valor fijo y el gasto es una
variable que se controla practicamente a través de las
bombas, no sucediendo 1lo mismo con la concentracidén de
contaminantes. En este caso, la carga organica se basd en el

valor promedio diario de So.

Stover y Kincannon (1982) seBalan que una de las ventajas del
concepto de carga orginica es la capacidad de predecir la
eliminacidn de contaminante y la eficiencia del tratamiento
bajo cualquier condicidn de carga, independientemente de &i
la cinética es de primero, segundo u orden cero. El
porciento de eliminacidn de materia orgidnica es constante si

la carga organica ee constante, es decir, sin tomar en cuenta
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si las cargas estan originadas por alta concentracion de
materia organica y flujo bajo o bien por el flujo alto y baja
concentracidn. Debido a 1lo anterior puede establecerse
relaciones cuantitativas de eliminacidn de sustrato en
funcidn de 1la cantidad total de sustratoc que entra al

sistema.

Al no tenerse control de la carga organica por medio de 1la
concentracién, el control se efectud variando el gasto, 1lo
cual se logrd por medio de un ‘"by-pass'" en la‘ bomba de
alimentacidn. Se efectuaron tres corridas experimentales,
cada una de ellas comprendiendo a una carga organica

diferente. Cada corrida tuvo una duracidén de 4 semanas.

Dos veces por semana se tomaron muestras puntuales y =se
efectuaron determinaciones de los siguientes parametros para
obtener informacidn sobre el comportamiento del sistema:
temperatura, oxf{geno disuelto, pH, &alcalinidad, demanda
biogquimica de oxfgeno (total y soluble), demanda guimica de
oxigeno (total y soluble), nitrdégeno amoniacal, sdlidos
totales, s&lidos disueltos y edélidos suspendidos. Las
daterminaciones se llevaron a cabo para influente y efluente

y para cada una de las etapas del proceso.
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4.3 Determinaciones analiticas

A Continuacidn se describen 1los conceptos que permiten
conocer las caracteristicas del desecho por tratar (Sawyer y
McCarty 1978). Las técnicas utilizadas para su determinacidn

fueron obtenidas de APHA (1985).
4.3.1 Temperatura

La temperatura es un parametro fisico importante por sus
efectos en 1los microoiganismos como se menciond en el
capitulo 3 sobre el metabolismo microbiano. La temperatura
fue medida sienpre al medirse el oxigeno disuelto CO.D.D y se

utilizé un oximetro marca YSI, modelo 54A con un electrodo de

campo .
4.3.2 Oxf{geno disuelto C0.D.D

El O0.D. fue medido con el fin de comprobar las condiciones de

aerobiosis. El1 O.D. fue medido como se describe en 4.3.1.

4.3.3 pH

El pH fue determinado por medio de un medidor de campo marca
HACH modelo 1900. Cuando este valor es inferior a 5.5 o

superior a 8.5 pueden esperarse variaciones en el
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comportamiento de las poblaciones microbianas.
4.3.4 Demanda Bioquimica de Ox{geno C(DBO>

La DBO representa la cantidad de oxigeno qgque requieren 1los
microorganismos para degradar 1los contaminantes organicos
contenidos en una agua de desecho bajo las condiciones
establecidas en la prueba estandar: temperatura = 2o°c, PH =

7.2 y oscuridad (APHA, 1985).

La determinacién consiste en colocar una muestra problema' en
una botella de volumen conocido y se diluye con una solucidén
acuosa de nutrientes. Las botellas se colocan en una
incubadora a 20°C por un lapso de cinco dias. La cantidad de
oxigeno requerido por los microorganismos para consumir la
materia organica biodegradable disuelta en la muestra
problema se calcula midiendo la concentracidn inicial y final
de oxf{geno disuelto en el agua y relacionadndola con 1la

cantidad de muestra.
4.3.5 Demanda Quimica de Oxigeno CDQOD

La demanda guimica de oxfgeno (DQO> representa la cantidad de
materia orgénica que puede ser oxidada y se mide utilizando
un agente quimico fuertemente oxidante en un medio 4&cido.

Durante la reaccidén la materia oxidable reduce una cantidad
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equivalente del agente quimico, el remeanente es valorado con
una solucidn de concentracién conocida. La cantidad del
agente quimico reducida es una medida de la cantidad de

materia organica oxidada.

En un matraz Erlenmeyer con boca esmerilada se coloca
muestra, Acido sulfurico-sulfato de plata, sulfato mercurico
Y una solucidén valorada de dicromato de potasio. Se calienta
reflujo durante 2 horas y se titula con sulfato ferroso
amoniacal con ferroina como indicador. El resultado se

expresa en ngoajl (APHA, 1985).
4.3.6 Alcalinidad

La alcalinidad se define como la capacidad de una solucidn
acuosa para neutralizar acidos. Se debe principalmente a 1la
presencia de hidréxidos, carbonatos y bicarbonatos. Se
supone que los bicarbonatos representan la forma principal de
alcalinidad, yva gue se forman en grandes cantidades a partir
de coa, is;uyer vy McCarty 1978). La alcalinidad se determindé
por titulacién con acido sulfurico valorado hasta un pH de
4.5 y se reporta en términos de equivalentes de CaCO3

(APHA, 1985).
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4.3.7 Nitrdgeno

El nitrdgeno se presenta como nitrdégeno organico, amonio,

nitritos y nitratos.

El nitrdgeno es un nutriente fundamental para la buena
operacion de un sistema de tratamiento biologico y se
encuentra principalmente en forma de amoniaco. En este - caso
s6lo se realizs la determinacion del nitrégeno amoniacal, la
cual se lleva a cabo destilando en medio basico y condensando
en medio acido. Sea titula con acido sulfurico en presencia

de un indicador mixto (APHA, 1985).

4.3.8 Sdolidos

La definicién mdas usual de sdidoe se refiere a la materia
remanente despué¢s de que una muestra acuosa ha side sometida
a evaporacisn y secado a 103 % 2°C. Los sdSlidos generalmente
se dividen en 2 clases: sSlidos suspendidos y sdlidos
disueltos los cuales a su vez se subdividen en volatiles y no
volatiles. Ahora bien, de la suma de los scélidos suspendidos
mais los disueltos resultan los sdlidos totales. En este caso
se realizdé la determinacidn de sdlidos totales y disueltos y,
por diferencia, se obtuvieron 1los sélidos suspendidos

(APHA, 1985).



5. RESULTADOS

En el presente capitulo se exponen y discuten los resultados
obtenidos durante la experimentacidn descrita en el capftulo
4. Con base en experiencias anteriores (Norouzian, 1983,
Escarcega y Pulido, 1986), para efectuar la descripcidén del
comportamiento cinético del sistema estudiado, Be selecciond
el modelo matematico propuesto por Stover y Kincannon sobre
otros modelos por proporcionar informacién confiable. Dicho
modelo se compara con un modelo cinetico de tipo general de
orden variable. Loe otros modelos descritos en el capfitulo 3
no se utilizan en el analisis por no tenerse las
posibilidades materiales y de tiempo dentro de los alcances

pPlanteados.

En el Apéndice se encuentran los resultados de las mediciones
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efectuadas.

5.1 Caracteristicas del agua de desecho

Los resultados de las- determinaciones analiticas
correspondientes al agua de desecho que se alimenta al
reactor se presentan en la Tabla 5.1. Cabe mencionar que el
agua de desecho alimentada al sistema provenia de un
sedimentador primario: los valores corresponden a un agua de
desecho clarificada. De los analisis se desprenden las

siguientes observaciones:

a) Temperatura. Se mantuveo durante cada mnuestreo con una
variacidén de * 1°C. Por tanto, como la variacién no es
importante se considera que no tiene influencia sobre 1la

actividad microbiana en el proceso.

b) pH. Los valores de pH oscilan entre 7 v 7.3, lo cual
permite despreciar una influencia importante de este

factor sobre la cinética microbiana.

c) DQO, DBO, S&lidos y Nitrdégeno Amoniacal. Aunque los

valores de DQOT

variaciones, en 1los valores de DBO se observan

y DQO se mantienen sin grandes
S

variaciones importantes: desde finales de septiembre

hasta finales de octubre los valores son relativamente



77

bajos. A principios de noviembre aumentan los valores
para mantenerse arriba de 100 mg/l hasta terminar 1la
experimentacidn. Los solidos tienen un comportamiento
similar a l1a DBO: a partir de noviembre 1los valores
aumentan. Con exXcepcidn de la medicién realizada el 29
de sBeptiembre, 1los valores de nitrdégeno amoniacal
permanecen abajo de 10 mg/l, manteniéndose en promedio

de aproximadamente 5 mg/l.

Los valores de nitrdgeno amoniacal son bajos comparados
con aguas residuasles de tipo doméstico; rara vez

sobrepasan los 10 mg/l.

De forma general se puede concluir que el agua de desecho
tiene lase caracteristicae de un agua de desecho de tipo

doméstico diluida.

5.8 Evaluacién global del sistema

A continuacidn se comenta el comportamniento de los
principales parametros que influyen en la operacién del
sistema, as{ como los parametros utilizados para evaluar la
eficiencia de eliminacidn del sistema. Todos los valores de

las determinaciones analfticas se encuentran en la Tabla S.1.
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5.2.1 Tenperatura

Este parametro se mantuvo durante cada muestreoc con una

variacién de * 1°C. Entre la entrada y la salida del reactor
me observé que practicamente no hay diferencia de
temperatura. El intervalo de temperaturas durante toda 1la

experimentacidn varié entre 18 y 20°C.

Este hecho permite eliminar la temperatura como variable que ’
pueda afectar la cinética de reaccidn y 1la solubilidad del

oxigeno en agua.
5.2.2 PH

De forma general se observé que el valor de PpH aumenﬁa
ligeramente a lo largo del reactor. Los valores de pH entre
la entrada y salida oscilan entre 7.0 y 7.3, lo cual es
favorable para las funciones metabdlicas de los
microorganismos. Los valores de alcalinidad no presentan una
tendencia uniforme pero la capacidad de amortiguacidn es

suficiente para evitar cambios bruscos en el pH.
5.2.3 Ox{geno disuelto

La medicidén de este parametro es la medida que indica si el

sistema se encuentra trabajando en condiciones de aerobiosis.
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Se puede observar que el sistema siempre mantuvo condiciones
de aerobiosis con valores de oxfigeno disuelto superiores a

los 1.5 mg/l.

Es importante mencionar que las determinaciones para DBOT

efectuaron con muestras de sobrenadante de agua reposada

se

durante 30 minutos.

Como era de esperarse, la DBOT disminuye en cada etapa del
reactor. Durante la primera carga organica (ver Tabla 5.2)
se observa aproximadamente el 50% de reduccicén en la primera
etapa del reactor. Durante las otras dos corridas solamente
sa observa una reduccidén del 40% en la primera etapa. Esto

yltimo es de esperarse al aumentar la carga organica.

Los valores de DBOT en el efluente puede considerarse
excelentes al sobrepasarse solamente una vez los 10 mg/l1 en
las dos primeras corridas. Durante la tercera corride en el
ef lJuente permanecid casi invariablemente entre 20 y 30 mg/l.
La DBO soluble presenta invariablemente valores menores y muy
similares que la DBOT.

burante las primeras dos corridas la DB0 soluble en el

efluente presenta invariablemente valores menores y con
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magnitudes similares a las de la DBOT. En la tercera corrida
los wvalores del efluente entre DBOs v DBOT presentan
diferencias mayores que en las otras dos. Esto puede
explicarse debido a la presencia de bacterias de wvida libre

qQue, al no formar fl&éculo, no se sedimentan y afectan

sensiblemente la determinacidn de DBOT.

Solamente en el dltimo de los 13 muestreos correspondientes a
las dos primeras corridas baja el porcentaje de remocién de
DBOT de 90% (ver Tabla 5.3). De forma general se puede
afirmar que el porcentje de eliminacion de contaminantes
orgdnicos (DBO y DQO> durante las dos primeras corridas es
satisfactorio. Los valores del efluente durante 1la tercera
corrida no se consideran satisfactorios ya que sobrepasan

valores de 20 mg/l, lo cual no es deseable.

La DQO tiene un comportamiento similar a la DBO. En la Tabla
5.3 se puede observar que los valores de remocidn de DQO son
inferiores a los de DBO. Este comportamiento es de
esperarse, ya que es comin en plantas para tratamiento de
aguas residuales: Rebhun y Mauka (1971) y Bunch et al (1961)
informan que la eliminacidn de DBO tiene que ser superior a
la de DQO ya que, durante los procesos metabsdlicos en plantas

para tratamiento de aguas residuales, se producen acidosm



VALORES PROMEDIO DE LOS PRINCIPALES PARAMETROS

TABLA 5.2.
‘ . DE OPERACION. LA CARGA ORGANICA SE CALCULO UTI
LIZANDO EL AREA SUPERFICIAL TOTAL DEL REACTOR
(125 m?).
CORRIDA 9 ) 80, 000, COppos COpgor
(1/s) (min) (mg/1) (mg/1) (kg/?nz-d) (kg/m2°d)
1. 0.1212 290 73 236 0.006 0.020
2 0.2700 130 112 240 0.021 0.045
3. 0.4000 90 178 270 0.049 0.075
* €0 = carga org&nica

TABLA. 5.3. REMOCION DE CONTAMINANTES EN EL SISTEMA

CORRIDA . DBOT DBOS pQOT DQOS
Inft Eft % Remocidn| Inft Eft % RemociSn| Inft Eft ¢ Remoci6n | Inft Eft % Remocibn
1 73 4 94 38 3 92 236 35 84 162 25 83
2 112 8 93 59 3 95 240 47 80 144 35 74
3 178 22 87 100 10 90 270 57 79 190 47 74
!
NOTA: Los valores son valores promedio obtenidos a partir de la Tabla 5.1. El porcentaje

de remocifén es promedio de los muestreos individuales.
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huimicos refractarios &8l atagque enzimatico y que salen
disueltos con las aguas tratadas. Dichas sustancias son
oxidables por medios gquimicos (DQO) pero no por medios

bioquimicos (DBO). Los valores de DQO £ DQOT (Denanda

s
Quimica de Oxigeno Soluble y Total, respectivamente) no
presentan diferencias significativas. Esto implicarfa que

los sélidoe suspendidos se encuentran en pequefias cantidades
v podria ser debido a una buena sedimentacién de lodos en
cada reactor a un deficiente mezclado en los mismos © a una

combinacisan de ambos efectos.

De forma general se puede afirmar que el porcentaje de
remocidén de contaminantes organicos disminuye al aumentar la

carga.
5.2.6 S&lidos

Las determinaciones analiticas de sélidos presentan grandes
errores, la diferencia entre sdlidos totales y sdlidos
disueltos no ofrecen un comportamiento homogéneo, lo cual se
puede explicar debido al error tan grande en las
determinaciones. Lamentablemente los resultados de sdlidos
no éon confiables y solamente pueden ser utilizados como

referencia junto con los valores de DBO y DQO.
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5.2.7 Nitrdgeno amoniacal

Como es de esperarse, conforme aumenta la carga organica,
disminuye 1la eficiencia de eliminacisn de nitrsgeno
amoniacal. Esto es caracteristico de la nitrificacidén, ya
que, si fuera por nitrificacidén anabdlica, el consumo de
nitrégeno amoniacal debiera ser mayor al aumentar la carga
orgidnica. El sBistema es capaz de nitrificer eficientemente a

bajas cargas organicas.

5.2.8 Carga organica

Como puede observarse en la Tabla 5.1 la eficiencia de
eliminacidn de DBO y DQO disminuye al aumentar 1la carga
orgadnica. Los valores del efluente durante las dos primeras
corridas se mantienen en 12 de los 13 muestreos por debajo de
10 mg DBO/1. Durante la tercera corrida (mag alta carga
orgdnica) 5 de 6 muestreos presentaron valores en el efluente
superiores a los 20 mg DBO/1. En este caso es dif{cil decir
exactamente donde esta el 1limite recomendado, ya que 1la

segunda carga organica tuvo un valor de 21 kg DBO/d-1000 m2 v

la tercera de 49 kg DBO/d-1000 mz: el yalor mas adecuado

debe encontrarse entre esos dos valores,

La solucidn del sistema de ecuaciones que permita encontrar

la carga organica que produzca el efluente deseado (datos de
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disefo) scolamente puede ser resuelto de forma iterativa, va
que se debe de partir de una concentracidén de DBO en el
influente. El parametro de iteracién es la carga orgénica y
el criterio de convergencia es la concentracidén a 1la salida

de la ultima etapa (Gonzalez y Elias, 1987).

5 3 . Utilizacién de los resultados experimentales en el

modelo de Stover y Kincannon

Los resultados experimentales de DBO y DQO se utilizan en el
modelo de Stover y Kincannon para obtener 1las constantes

cinéticas representativaes del sistema estudiado.

La forma linearizada de la ecuacidn de Stover y Kincannon es

L K. 1 1
t

i C3.430

Lp, MLy Wy
t | 8

donde

LR carga organica eliminada o rapidez de eliminacién de
material organico (kg DBD/d-mz) en la etapa t;
L carga organica en la etapa L (kg DBO/d-mZ);

M. rapidez maxima de eliminacidn de material orgénico en la
etapa ¢ (kg DBD/d-mz);

K., constante cinética en la etapa i (kg DBO/d-mz).
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g versus {/L, se obtiene -una
T L

Graficando los valores de f-L

recta cuya pendiente es l/Hi v 1la ordenada al origen es

Ki/”i'

Las Tablas Al a 1la A4 del apeéndice muestran los valores de

I/Lkiy de I/Loi para la DB? , DBg . DQ? v Dog.

La Tabla 5.4 presenta un resumen de 1la regresicon lineal
obtenida a partir de las tablas del apéndice. En 1la Tabla
5.4 se puede observar que 1los coeficientes de correlacidn
para la DBOT v DBOS tienen valores cercanos a 1: considera
satisfactorio: todos los valores son superiores a 0.96. En
el caso de la DOOT v DQOS los coeficientes de correlacidén
tienen valores inferiores a los de DBO. Aungue
experimentalmente la DQO es mas confiable que 1la DBO, en este
caso los valores de DBO se ajustan mejor en el modelo de

Stover y Kincannon que los de DQO.

En las figuras 5.1 a la 5.4 se presentan los resultados
graficos obtenidos de 1la regresién 1lineal utilizando 1la

informacidn de las Tablas Al a la A4 del apéndice.

De la Tabla 5.4 se puede observar gque 1los valores de 1las
constantes M y K en la segunda etapa del sistema tiene 1los
valorees mas altos (con excepcidén de la DBO total). En el

caso de la DBO total, la primera etapa presenta los valores



TABLA 5.4. REGRESION LINEAL APLICADA A LOS PARAMETROS DBO

pr DBOg, DQOj y DQO
UTILIZANDO EL MODELO DE STOVER Y KINCANNON ) s

Etapa oeficiente de Ordenada al Pendiente Desviaci6h Constante Qonstante
. correlacifn origen Estandard Mi Ri
g%g 1 0.9896 1.7542 1.8309 14.8386 0.5705 1.0437
g 2 0.9759 8.2363 1.8259 32.3256 0.1214 0.2217
g gg,. 3 0.9771 15.5092 1.6852 65.4559 0.0645 0.1087
%.‘g 4 0.9623 46.8053 1.5672 127.0957 0.0214 0.0335
3
a % 1 0.9891 5.3165 1.9860 38.5149 0.1881 0.3735
e 2 0.9743 3.7041 2.0216 59.7837 0.2700 0.5458
g g :% 3 0.9780 27.2813 1.8826 131.6509 0,0367 0.0690
5 'GU, 8 4 0.9850 42.5219 1.8921 263.0656 0.0235 0.0445
ié 1 0.9062 8.7615 1.1921 4.3245 0.1141 0.1361
%, 2 0.9827 0.4794 2.5015 11.1328 2.0859 5.2178
ég - 3 0.9126 12,4355 2.7571 20,3221 0.0804 0.2217
I3 4 0.8576 32.1260 4.4662 30.0173 0.0311 0.1390
g2t .
"E.’ 2 1 0.9820 8.6132 1.6760 8.0367 0.1161 0.1946
g g 2 0.9373 4.5473 3.3752 22,3056 0.2199 0.7422
9 3 0.8976 21.4293 4.6988 28.7269 0.0467 0.2153
g § 2 4 0.8619 115.1537 2.6275 44,9960 0.0087 0.0228
LR

L8
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mas altos de M y K, lo cual es de esperarse, ya gque seguin la
cinética enzimatica al disminuir la concentracidn de

nutrientes disminuye la rapidez de reaccién.

La ecuacidn de Stover y Kincannon tambieén se puede escribir

de la smiguiente forma:

Qs - S M CQs_rAd
(=] o

- ¢5.1>
K+CQs /A2

Despejando S, la ecuacidn 5.1 se transforma en:

H R
S=s5,¢1 - —> : c5.2>
K+CQS_rAD .
o
como QSO/A = Lo. entonces
M
S = So < - —— ¢5, 35
K+Lo

La ecuacion 5.3 sBe aplica a cada una de las etapas del
sistema utilizando los valores correspondientes de M y K. De
lo anterior se puede efectuar la "simulacisn  del proceso Vv
saber que también se apegan los resultados de la simulacidén a

la realidad.

El sistema esta formado por cuatro ecuaciones, una para cada

etapa, en los cuales se utilizan los valores calculados de M



TABLA 5.5.
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CONCENTRACIONES A LA SALIDA DE CADA ETAPA UTILIZANDO
LAS 19 MUESTRAS REALIZADAS

LA DPBO TOTAL DE

PRIMERA CORRIDA SEGUNDA CORRIDA TERCERA CORRIDA
Concentracién Concentracién Concentracisfn
Etapa TeSrico  Experimental TeSrico Experimental TeSrico  Experimental
: (mg/1) (mg/1) (mg/1) (mg/1) (mg/1) (mg/1)
Entrada 95 95 96 96 172 172
1 45 37 47 41 92 88
2 21 20 24 21 57 58
3 9 11 12 12 36 39,
4 4 6 6 8 26 h 21
Entrada 62 62 100 100 216 216
1 29 41 49 40 120 87
2 14 16 25 32 74 . 62
) 6 6 13 10 47 18
4 2 5 6 8 28 9
Entrada 84 84 133 133 157 157
1 39 45 67 78 83 92
2 19 21 38 30 52 67
3 8 8 19 17 34 43
4 3 3 10 8 29 29
Entrada 73 73 78 78 178 178
1 34 43 38 41 26 90
2 16 20 19 12 60 78
3 7 8 9 5 40 36
4 3 3 4 2 28 22
Entrada 65 65 149 149 166 166
1 30 29 75 79 89 95
2 14 14 43 33 56 74
3 6 9 22 15 37 40
4 3 5 11 7 27 25 |
Entrada 64 64 118 118 179 179
.1 30 30 58 51 97 91
2 14 21 31 22 60 65
3 6 9 15 19 39 39
4 3 3 8 13 28 26
Entrada 67 67 .
1 31 36
2 15 19
3 7 9
4 3 5

i
i
i
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y K. Utilizando la ecuacién 5.3 se comparan los resultados
calculados con los experimentales. De esta tabla se puede
observar que las concentraciones calculadas del efluente del
sistema son muy aproximados a los valores medidos. La figura
5.5 1los presenta de forma grafica, Las restantes
representaciones graficas se encuentran en las figuras Al a
la A3 del apéndice. En la Tabla 5.5 v en las figuras 5.5 vy
Al a la A3 del apendice se puede observer que los valores
calculados por medio del modelec de Stover y Kincannon se

correlacionan adecuadamente con los valores medidos.

Es importante resaltar que el numero de etapas seleccionado
resultd ser el adecuado. Las eficiencias logradas con cuatro
etapas son satisfactorias. De las figuras 5.5 y A1l a la A3
puede observarse que tres etapas no hubieran sido suficiente
v 5 hubieran sido excesivas. Cabe mencionar que en 1la
practica del tratamiento de aguas residuales de tipo
doméstico una remocidén del 90% de los contaminantes (medidos
como DBO o DQO) se considera satisfactoria. En la mayor
parte de los casos, el aumento en costo que representa un
ligero aumento de la eficiencia (sobre el 90% de remocidn) no

es justificable.
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5.4 Utilizacitén de los resultados experimentales en el

modelo de orden vartadble

El modelo de orden variable e describe en el capftulo
3.2.1.3 y se desprende de la ecuacidn 3.21

Q Cso - S
=k S C5. 4>

A .
El término del lado izquierdo de la ecuacidén $.4 es la carga
organica eliwminada LR’ por lo cual 1la ecuacién 5.4 puede

escribirse de la siguiente forma:

LK =k S <5.5>

¥ lineralizando
in I.,< = ln hn +nlns <5.62

Graficando In l_’< versus In S$ se obtiene una recta cuya
pendiente es n y la ordenada al origen ln kn. La Tabla 5.6
muestra los valores de Lln LK v de ln S para cada una de 1las
cuatro aetapas, para'los 19 muestreos y los resultados de la
regresicdn lineal. Los valores muestran una deficiente
correlacidén, por lo cual se considera que los valores de 1la
constante cinética y del orden de reaccidn no son

representativas del sistema.



Tabla. 5.6 Datos para la obtencifn de p&rametros cinéticos en el modelo de orden varinble
utilizando la DBO.

T
MUESTREO ETAPA 1 ETAPA 2 ETAPA 3 ETAPA 4
NUMERO )
ln LR lIn S 1n LR l1n s 1n LR ln S 1n LR ln S

1 - 3.97 - 3.30 - 5.17 - 3.91 - 5.81 - 4.51 ~ 6.38 - 5.12
2 - 4,95 - 3.19 - 4.78 - 4,13 - 5.68 - 5.12 - 8.10 - 5.30
3 ~ 4,33 - 3.10 - 4,81 - 3.86 . -~ 5.43 - 4.30 - 6.38 - 5.81
4 - 4.59 - 3.15 - 4.85 - 3.91 - 5.52 - 4.30 - 6.38 - 5.81
] ~ 4.41 - 3.54 - 5.29 - 4,27 - 6,38 - 4,71 - 6.64 - 5.30
6 - 4.46 - 3.51 - 5.81 - 3.86 - 5.52 - 4.71 ~ 6.21 - 5.81
7 - 4.57 - 3.32 - 5.17 - 3.96 - 5.68 - 4,71 ~ 6.64 - 5.30
8 - 3.19 - 3.19 - 4.21 ~ 3.86 - 5.00 - 4.42 -~ 5.81 - 4.83
9 - 3.17 - 3.22 - 5.12 - 3.44 - 4,11 - 4.60 - 6.50 - 4.83
10 - 3.19 - 2.55 - 3.33 - 3.51 - 4.63 - 4.07 - 5.00 - 4.83
11 - 3.59 - 3.32 ~- 3.83 - 4,42 - 5.26 - 5.30 - 6.12 - 6.21
12 - 2.95 - 2.54 - 3.37 - 3.41 - 4.31 - 4.20 ~ 5.12 - 4.96
13 - 2.99 - 2.98 - 3.83 - 3.82 - 6.12 - 3.96 ~ 5.40 - 4.34
14 - 2.38 - 2.43 - 3.40 - 2.85 -~ 3.86 - 3.24 - 3.92 - 3.86
15 - 1.95 - 2.44 - 3.59 - 2,78 - 3.02 - 4,02 - 4.60 - 4.70
16 - 2.63 - 2.39 - 3.59 - 2,70 - 3.63 - 3.15 - 4.17 - 3.54
17 - 2.33 - 2.41 - 4,32 -~ 2,55 - 3.07 - 3.32 - 4.17 - 3.82
18 - 2.54 - 2.35 - 3.76 ~ 2.60 - 3.28 - 3,22 -~ 4.10 -~ 3.69
19 - 2.33 - 2.40 - 3.55 -~ 2.73 - 3.55 - 3.24 - 4.24 - 3.65

Ooef.Correlacién=0.8402 | Coef.Correlacién=0.5625 jCoef .correlacién=0.7150 |Coef.correlacién=0.7822

Constante K = 1.87 Constante 'K = 1.77 Constante K = 0.17 Constante K = 0,13

Orden = 1.81 Orden = 0.72 Orden = 1.17 Orden = 1.12

S6



Con objeto de conocer los drdenee de reaccidén en
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cada etapa

se utilizan a continuacidn los modelos de Stover y Kincannon

v el orden variable después de hacer una igualacién.

El modelo de orden variable queda representado por 1la

ecuacidén 5.5 y el de Stover y Kincannon por la ecuacién 3.37.

- n
L, =k S
L
o
L, =H
K K+ L

L
° T
M = kS
K+L n
o
o bien
L 1.3
[~ nn
= — S
K + Lo M
y linearizando
L in
o
ln —— = tpn — + n ln S
o+ Lo M

De esta forma es posible conocer el orden de

traveés de las constantes de Stover y Kincannon.

<5.5>5

c3.37>

<5.72

c5. 80

¢5,.9>

reaccidn a

La Tabla 5.7



TABLA 5.7.

DATOS PARA LA OBTENCION DEI. ORDEN DE REACCION A PARTIR DE LAS CONSTANTES DE STOVER Y KIN-

CANNON
MUES— ETAPA 1 ETAPA 2 ETAPA 3 ETAPA 4
'TREO
NUWMERO Lo Lo Lo Lov
In %) in s In =) n 8 In 1) In S In 1) In S
1 ~ 3.54 - 3.10 - 2,93 - 3.86 - 2.85 - 4,71 -2.31 - 5.52
2 - 3.93 - 3.54 - 2.84 -~ 4,27 - 3.05 - 5.12 - - 2.88 - 6.21
3 -~ 3.63 - 3.24 - 2.75 - 3.96 ~2.79 - 4.83 ~ 2.60 - 5.81
4 ~- 3.77 - 3.38 - 2.79 - 4,13 - 2.85 - 4,96 - 2.60 - 5.81
5 - 3.90 - 3.51 - 3.13 - 4,27 - 2.79 - 5.12 - 2.50 - 5.81
6 - 3.85 - 3.47 - 2.96 - 4,20 - 2.89 - 4.96 - 2.50 - 5.81
-7 - 2.74 - 3.06 -2.11 - 3.73 - 2.07 - 4.42 -1.55 - 5.12
8 - 2.74 - 3.02 - 2.13 - 3.69 -1.71 - 4,34 -1.70 - 5.12
"9 - 2.44 - 2.70 - 1.57 - 3.27 -1.77 - 3.96 -1.29 -4.60
10 - 2.9%4 - 3.27 - 2.11 - 3.96 - 2.57 -4.,71 - 2.31 - 5,52
11 - 2.34 - 2.59 - 1.56 - 3.15 - 1.69 - 3.82 -1.38 -4.51
12 - 2.31 - 2.85 - 1.92 - 3.47 - 2.03 - 4.20 -1.21 - 4.83
13 -1.87 - 2.39 - 1.19 ~ 2.86 - 0.99 - 3.32 - 0.57 - 3.65
« 14 - 1.68 - 2,12 - 1.19 - 2.60 - 0.95 -~ 3.06 - 0.99 - 3.58
15 - 1.95 - 2.49 - 1.16 - 2,96 - 0.90 - 3.38 ~ 0.53 - 3.54
16 - 1.84 - 2.34 -1.17 ~ 2.81 - 0.81 - 3.22 - 0.61 - 3.58
17 - 1.90 - 2.42 - 1.13 - 2.88 - 0.84 - 3.30 - 0.56 - 3.61
18 - 1.84 - 2.33 - 1.16 - 2.81 - 0.92 - 3.24 - 0.57 - 3.58
19 - 3.88 - 3.51 - 3.16 - 4.27 - 3.18 - 5.12 - 2.50 - 5.81
Coef.Correlacisn = 0.9644 Ooef.Correlacibén = 0.9460 Coef.Correlacién = 0.9809 Coef .Oorrelacién = 0.9723
T Kn/M = 2.22 Kn/M = 2.42 Kn/M = 2.78 ‘Kn/M'= 2.41
Orden n = 1.72 Orden n = 1,26 Orden n = 1.13 Orden n = 0.83
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muestra los resultados de la regresidn 1lineal de ln CLO/K+LOJ
versus ln S. Puede observarse que los valores de 1los
coeficientes de correlacidn son superiores a 0.94, lo cual se
considera satisfactorio. Los <rdenes de reaccién decrecen al
aumentar el numero de etapa. En la primera etapa se tiene un

valor de 1.72 v en la dltima 0.83.

Comunmente se utiliza el modelo de Michaelis-Menten o el de
Monod como modelos de la cinética microbiana y se introducen
en €l balance de materia del reactor estudiado. En este caso
no ser{a posible utilizar alguno de dichos mocdelos porque
consideren que el orden de reaccidn puede variar entre 0 y 1:
el resultado seria errdneo y posiblemente no sea posible

efectuar calculos confiables.

5.5 Produccidn de biomasa Y caracteristicas de la

biopelicula

como ya se menciond en el capftulo 5.2.6 no fue posible
efectuar una determinacicn de la produccién de biomasa a

traves de solidos debido al error experimental obtenido.

Al terminarse la experimentacidén pudo observargse que las
bajas concentraciones de s¢lidos en el efluente se debtan a
una gran acumulacidén de biomasa en el fondo del reactor,

entre el piso y el material de empaque. Esto pudo deberse,
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por un lado, al alto indice de sedimentacidén de la biomasa vy,
por el otro, a un ineficiente mezclado. Esto provocd que la
biomasa no me mantuviera an sBuspensién, y se acumulara en el

fondo de los reactores.

La biopelicula presentd una buena adhesién sobre los anillos
Pall. Una gran parte de 1la biomasa crecié en forma de

filamentos adheridos en uno de sus extremos a los anillos

Pall.

En ningdn caso se observé taponamiento del empaque de anillos

Pall por la biopelicula.

En el d4dlitimo capitulo, a continuacién se presentan las

recomandaciones y conclusiones derivadas de este trabajo.



6.

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Las conclusiones mas relevantes que se desprenden de este

trabajo son:

La temperatura y el pH variaron en un intervalo tan
pequefio que su influencia sobre el comportamiento del

sistema puede considerarse despreciable.

La eficiencia de remocidén de contaminantes disminuye al
aumentar 1la carga organica. La carga organica durante
la tercera corrida se considersa demasiado alta, ya que

los valores de DBOT en el efluente fueron comunmente

superiores a 20 mg/l.

Solamente se estudiaron dos modelos matematicos. De
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ellos, el de Stover y Kincannon es adecuado para

describir el comportamiento del sistema.

El modelo de orden variable no es adecuado ya que 1los
valores experimentales presentan grandes desviaciones de

lo esperado con el modelo.

Los érdenes de reaccidén obtenidos usando las constantes
cinéticas del modelo de Stover vy Kincannon van desde
1.72 en la primera etapa hasta 0.83 en la cuarta. Este
hecho no permite la utilizacién de modelos mateméticos
tradicionales como son el de Michaelis-Menten y el de
Monod porque solo abarcan el intervalo de drdenes de

reaccidén desde 0 hasta 1.

El mezclado dentro de 1los reactores (etapas) fue
deficiente para mantener en suspensidén 1la biomasa de
exceso, lo cual originéd su acumulacidn en el fondo de

los reactores.

El numero de etapas seleccionado (cuatro) permite una
remocidn eficiente de contaminantes de acuerdo con 1lo
estipulado en las normas téchicas ecoldgicas vigentes.
Segun los resultados de este trabajo se puede afirmar
que si se toman s0lo tres etapam la remocién puede ser

deficiente (debido a las variaciones en las
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caracteristicas del agua residual). Para mas de cuatro
no existe informacidn que permita llegar a conclusiones
pero es posible que los costos en que se incurra excedan

los beneficios que se lograran alcanzar.

Los resultados obtenidos durante el desarrocllo del
trabajo en el reactor de pelicula aerobia sumergida
pueden considerarse exitosos y permiten recomendar el
sistema para tratamiento de aguas residuales de tipos
domésticos o industrial con concentraciones de
contaminantes inferiores a 1los valores promedio para

aguas residuales de origen doméstico.

Una vez obtenidos 1los coeficientes cinéticos con el
modelo de Stover Yy Kicannon es poeible definir
confiablemente las variables de disefio y operacisén del

sistema.

Con base en el trabajo realizado se hacen 1las siguientes

recomendaciones:

Para garantizar un efluente con concentraciones
inferiores a 20 mg/l CDBOTD debe evitarse que 1la carga

organica sobrepase los 30 kg DBOT/d-looo m2.

Es necesario hacer un estudio de 1a hidrodinamica del
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sistema para encontrar la relacidén adecuada de empaque a
volumen y forma del reactor, para garantizar un mezclado
eficiente y para evitar que la biomasa se sedimente en

lugares indeseables.

Se recomienda que, en un trabajo posterior, se comparen
los modelos para asf{ tener mejor conocimiento de 1la
problematica de aplicacién de 1los modelos y lograr

llegar a conclusiones mias profundas.
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TABLA Al. VALORES EXPERIMENTALES DE DBOT PARA LA EVALUACIC‘)Nv‘DELi MODELO- DE STOVER Y KINCANNON

S‘-l 51 Q LR LD Si"l Sl Q X.k Lo
Etspa (kgAY Sty (/) | (kgoeO/dm®)  (gDBO/Lm?) | Etapa  (kgAd) (ko)) (/4)  (kgbBO/Aemd)  (kgDBO/.md)
1 0.093 0.037 10.54 0.0189 0.0313 1 0.078 0.041 23.33 0.0276 0.0583
2 0.037 0.020 10.54 0.0057 0.0125 2 0.041 0.012 23.33 0.0217 0.0306
3 0.020 0.011 10,54 ©.0030 0.0067 3 0.012 0.005 23,33 0.0052 0.0050
4 0.011 0.006 10.54 0.0017 0.0017 4 0.005 0.002 23.33 0.0022 0.0037
1 0.062 0.041 10,54 0.0071 0.0209 1 0.149 0.079 23.33 + 0.0523 0.1113
2 0,041 0.016 10,54 0.,0084 0.0138 2 0.079 0.033 23.33 0.0344 0.05S0
3 0.016 0.006 10.54 0.0034 0.0054 3 0,033 0.015 23.33 0.0134 0.0247
4 0.006 0.005 10.54 0.0003 0.0020 4 0.015 0.007 23.33 0.0060 0,0112
1 ©.084 0.045 10.54 0.013% 0.0283 1 0.118 0.051 23,33 0.0500 0,0881
2 0.045 0.021 10.54 0.0081 0.0152 2 0.051 0.022 23.33 0.0217 0,0381
3 0.021 0.008 10.54 0.0044 0.0071 3 0.022 0.019 23.33 0.0022 0.0164
4 0.008 0.003 10.54 0.0017 0.0027 4 0.019 0.013 23.33 0.0045 0.0142
1 0.073 0.043 10.54 0.0101 0.0246 1 0.172 0.088 34.56 0.0929 0.1902
2 0.043 0.020 10.54 0.0078 0.0145 2 0.088 0.058 34.56 0.0332 0.0973
3 0.020 0.008 10.54 0.0040 0.0067 3 0.058 0.039 34.56 0.0210 0.0641
4 0.008 0.003 10.54 0.0017 0.0027 4 0.039 0.021 34.56 0.0199 0.0431
1 0.065 0.029 10.54 a.0121 0.0219 1 0.216 0.087 34.56 0.1427 0.2389
2 0.029 0.014 10.54 0.0051 0,0098 2 0.087 0,062 34.56 0.0277 0.0962
3 0.014 0.009 10.54 0.0017 0.0047 3 0.062 Qa.018 34.56 0.0487 0,0686
4 0.009 0.005 10.54 0.0013 0.0030 9 0.018 0.009 34.56 0.0100 0.0199
1 2.064 0.030 10.54 0.0115 0.0216 1 0.157 0.092 34.56 0.0719 0.1736
2 0,030 0.021 10.54 0.0030 0.0101 2 0.092 0.067 34.56 0.0277 0.1018
. 3 0.021 0.009 10,54 0.0040 0.0071 3 0.067 0.043 34.56 0.0265 0.0741
4 0.009 0.003 10,54 0.0020 0.0030 4 0.043 0.029 34.56 0.0155 0.0476
1 0.067 0.036 10.54 0.0104 0.,0226 1 0.178 0.090 34.56 0.0973 0.1969
2 0.036 0.019 10.54 0.0057 0.0121 2 0.090 0.078 34.56 0.0133 0.0995
3 Q,019 0.009 10,54 0.0034 0.0064 3 0.078 Q.036 34.56 0.0465 0.0863
4 0.00% 0.005 10.54 0.0013 0.0030 4 0.036 0.022 34.56 0.0155 0.0398
1 0.096 0.041 23,33 0.0411 0.0717 1 0.166 0.095 34.56 0.0785 0.1836
2 0.041 0.021 23.33 0.0149 G.0306 2 0.095 0.074 34.56 0.0232 0.1051
3 0,021 0.012 23.33 0,0067 0.0157 3 0.074 0.040 34.56 0.0376 0.0818
4 0,012 0.008 23.33 0.0030 0.0090 4 0.040 0.025 34.56 0.0166 0,0442
1 0.096 0.040 23.33 0.0418 0.0717 1 0.179 0.091 34.56 0.0973 0.1900
2 0.040 0.032 23.33 0.0060 0.0299 2 0.091L 0.065 34.56 0.0288 0.1006
3 0.032 0.010 23,33 0.0164 0,0239 3 0.065 . 0.039 34.56 0.0288 0.0719
4 0.010 0.008 23.33 0.0015 0,0075 4 0.039 Q.026 34.56 0.0144 0.0431
1 0,132 0.078 21.33 0.0411 0.0994
2 0.078 0.020 23,33 0.0359 0.0583 —
3 0.030 0.017 2Aa.n 0.0097 0.0224 -
4 0.017 0.008 23.33 Q.0067 0,0127 w




TABLA A2. VALORES EXPERIMENTALES DE DBOg PARA LA EVALUACION DEL MODELO DE STOVER Y KINCANNON

-

Si-1 St Q Lr Ly Sia Sy Q Ir L
3 3 2 2
Btapa (k) (kg/d) (o) (kgheo/den®)  (kgDeo/d.m®)  [Btapa (kg (ko) (md4d)  (gBO/dm?)  (kgDBO/A-m)
-1 0.042 0.034 10,54 0.0027 0.0142 1 0.048 0.014 23.33 0.0254 0.0359
2 0.034 0.015 10.54 0.0064 0.0125 2 0.014 0.006 23.33 0.0060 0.0105
3 0.015 0.009 10.54 0.0020 0.0051 3 0.006 0.002 23.33 0.0030 0.0045
4 0.009 0.005 10.54 0.0013 0.0030 4 0.002 0.001 23.33 0.0007 0.0015
1 0,023 0.021 10.54 0.0400 0.0078 1 0.063 0.027 23.33 0.0269 0.0471
2 0.011 0.007 10.54 0.0013 0.0037 2 0.027 0.010 23.33 0.0127 0.0202
3 0.007 0.004 10.54 0.0010 0.0024 3 0.010 0.005 23.33 ' 0.0037 0.0075
4 0.004 0.003 10.54 0.0003 0.0013 4 0.005 €.003 23.33 0.0015 0.0037
1 0.038 0,019 10.54 0.0064 0.0128 1 0.063 0.027 23.33 0.0269 0.0471
2 0.019 0.007 10.54 0.0040 0.0064 2 0.027 0.010 23.33 0.0127 0.9202
3 0.007 0.003 10.54 0.0013 0.0024 3 0.010 0.004 23.33 0.0045 0.0075
4 0.003 0.002 10.54 0.0003 0.0010 4 0.004 0.002 23.33 0.0015 0.0030
1 0.039 0.022 10.54 0.0057 0.0131 1 0.082 0.065 34.55 0.0188 0.0907
2 0.022 0.010 10.54 0.0040 0.0074 2 0.065 0.034 34.56 0.0343 0.0719
3 0.010 0.004 10.54 0.0020 0.0034 3 0.034 0.028 34.56 0.0066 0.0376
4 0.004 0.002 10.54 0.0007 0.0013 4 0.028 0.012 34.56 0.0177 0.0310
1 0.033 0.016 10.54 0.0057 0.0111 1 0.105 0.066 34.56 0.0431 0.1161
2 0.016 0.008 10.54 0.0027 0.0054 2 0.066 0.036 34.56 0.0332 0.0730
3 0.008 0.004 10.54 0.0013 0.0027 3 0.036 0.013 34.56 0.0254 0.0398
4 0.004 0.002 10.54 0.0007 0.0013 4 0.013 0.005 34.56 0.0088 0.0144
1 0.037 0.019 30.54 0.0061 0.0125 1 0.098 0.071 34.56 0.0299 0.1084
2 0.019 0.010 10.54 0.0030 0.0064 2 0.071 0.042 34.56 0.0321 0.0785
K} 0.010 0.00S 10.54 0.0017 0.0034 3 0.042 0.020 34.56 0.0243 0.0465
. 4 0.005 0.002 10.54 0.0010 0.0017 4 0.020 0.010 34.56 0.0111 0.0221
1 0.038 0.022 10.54 0.0056 0.0128 1 0.107 0.050 34.56 0.063 0.1183
2 0.022 0.011 10.54 0.0035 0.0072 2 0.050 0.025 34.56 0.0277 0.0553
3 0.011 0.006 10.54 0.0017 0.0037 3 0.025 0.012 34.56 0.0144 0.0277
4 0.006 0.004 10.54 0.0007 0.0020 4 0.012 0.007 34.56 0.0055 0.0133
1 0.045 0.024 23.33 0.0157 0.0336 1 0.098 0.074 34.56 0.0265 0.10684
2 0.024 0.011 23.33 0.0097 0.0179 2 0.074 0.039 34.56 0.0387 0.,0818
3 0.011 0.007 23.33 0.0030 0.0082 3 0.039 0.028 34.56 0.0122 0.0431
4 0.007 0.005 23.33 0.0015 0.0052 4 0.028 0.012 34,56 0.0177 0.0310
1 0.046 0.025 23.33 0.0157 0.0334 1 0.107 0.072 34.56 0.0387 0.2183
2 0.025 0.013 23.33 0.0090 0.0187 2 6.072 0.041 34.56 0.0343 0.0796
3 0.013 0.007 23.23 0.004S5 0.0097 3 0.041 0.023 34.55 0.0199 0.0453
4 0.007 0.004 23.33 0.0022 0.0052 4 0.023 0.012 34.56 0.0122 0.0254
1 0.080 0.026 23.33 0.0329 0.0598
2 0.036 0.011 23.33 0.0187 0.0269
3 0.011 0.004 23.33 0.0052 0.0082
4 0.004 0.001 23.33 0.0022 0.0030 :
-+




TABLA A3. VALORES EXPERIMENTALES DE DQOT PARA LA EVALUACION DEL MODELO DE STOVER Y KINCANNON

-
Sg-1 St Q Iy Lo Si4 S o Iy Lo
Baps  (g/m))  (kga)  n7/d) (gpQo/domd)  (kgDoo/dem?) | Etapa  (kgmt)  (kaA) (M) (kgooo/demd)  (kgDQO/dem?)
R § 0.258 0.088 10.54 0.0573 0.0869 1 0.211 0.122 23.33 0.0665 0.1576
2 0.088 0.052 10.54 0.0121 0.0297 2 0.122 0.075 23.33 0,035 0.0911
3 0.052 0.029 10.54 0.0078 0.0175 3 0.075 0.061 23.33 0.0105 0.0560
4 0.029 0.022 10.54 0.0024 0.0098 4 0.061 0.054 23.33 0.0052 0.0456
1 0.265 0.052 10.54 0.0778 0.0893 1 0.265 0.150 23.33 0.0859 0.1980
2 0.052 0.044 10.54 0.0027 0.0175 2 0.150 0.061 23.33 . 0.0665 0.1121
3 0.044 0.029 10.54 0.0051 0.0148 3 0.061 0.054 23.33 0.0052 0.0456
q 0.029 0.022 10.54 0.0024 0.,0098 4 0.054 0.034 23.33 0.0149 0.0403
1 0.253 0.049 10.54 0.0682 0,0853 1 0.238 0.082 23.33 0.1165 0.1778
2 0.049 0.035 10.54 0.0047 0.0165 2 0.082 0.068 23.33 0.0105 0.0613
3 0.035 0.028 10.54 0.0024 0.0118 3 0.068 0.048 23.33 0.0149 0.0508
4 0.028 0.021 10.54 0.0024 0.0094 4 0.048 0.034 23.33 0.0105 0.0359
‘1 0.232 0.113 10.54 0.0401 0.0782 1 0.279 0.204 34.56 0.0830 0.3086
2 0.113 0.099 10.54 0.0047 0.0382 2 0.204 0.129 34.56 0.0830 0.2257
3 0.099 0.056 10.54 0.0145 0.0334 3 0.129 0.088 34.56 0.0454 0.1427
4 0.056 0.049 10.54 0.0024 0.0189 4 0.088 0.068 34.56 0.0221 0.0974
1 0.211 0.09% 10.54 0.0377 0.0711 1 0.265 0.224 34.56 0.0454 0.2933
2 0.099 0.056 10.54 0.0145 0.0334 2 0.224 0.122 34.56 0.1129 0.2475
3 0.056 0.042 10.54 0.0047 0.0189 k] 0.122 0.054 34.56 0.0752 0.1350
4 0.042 0.035 10.54 0.0024 0.0142 4 0.054 0.034 34.56 0.0221 0.0597
1 0.225 0.155 10.54 0.0226 0.0758 1 0.262 0.207 34.56 0.0608 0.2899
2 0.155% 0.106 10.54 0.0165 0.0522 2 0.207 0.117 34.56 0.0995 0.2288
3 0.106 0.063 10.54 0.0145 0.0357 3 0.117 0.090 34.56 0.0299 0.1294
. 4 0.063 0.04% 10.54 0.0047 0.0212 4 0.050 0.069 34,56 0.02232 0.0995
1 0.218 0.113 10.54 0.0354 0.0735 1 0.269 0.200 34.56 0.0763 0.2976
2 0.113 0.070 10.54 0.0145 0.0381 2 0.200 0.110 34.56 0.0995 0.2212
3 0.070 0.063 10.54 0.0024 0.0236 3 0.110 0.076 34.56 0.0376 0.1217
4 0.063 0.056 10.54 0.0024 0.0212 4 0.076 0.055 34.56 0.0232 0.0841
1 0.239 0.14) . 23.33 0.0732 0.1785 1 0.276 0.207 34.56 0.0763 0.3053
2 0.141 0.092 23.33 0.0370 0.1053 2 0.207 0.131 34.56 0.0841 0.2289
3 0.092 0.070 23.33 0.0161 0.0684 3 0.131 0.083 34.56 0.0531 0.1449
4 0.070 0.063 23.33 0.0052 0.0523 4 0.083 0.062 34.56 0.0232 0.0918
1 0.219 0.089 23.33 0.0971 0.1636 1 0.269 0.207 34.56 0.0686 0.2975
2 0,089 0.068 23.33 0.0157 0.0665 2 0.207 0.104 34.56 0.1139 0.2289%
3 0.068 0.062 23.33 0.0045 0.0508 3 0.104 0.076 34.56 0.0310 0.1150
4 0,062 0.051 23.33 0.0082 0.0463 4 0.076 0.055 34.56 0.0232 0.0608
1 0.265 0.177 23.33 0.0657 0.1980
2 0.177 0,068 23.33 0.0814 0.1322
k] 0.068 0.054 23.33 0.0105 0.0508
4 0.054 0.048 23.33 0.0045 0.0403

STT



TABLA A4. VALORES EXPERIMENTALES DE DQOS PARA LA EVALUACION DEL MODELO DE STOVER Y KINCANNON

i

v

DUNE AWNK AWNKF SWNKF AUNKH AUNK DWNFR AWNK AWNKF AWNK

(kg /)

0.059
0.044
0.037
0.029

0.044
0.037
0.022
0.015

0.042
0.028
0.021
0.014

0.063

0.021
0.049

0
)

10,54
10.54
10.54
10.54

10,54
10.54
10.54
10.54

10.54
10.54
10.54
10.54

10.54
10,54
10.54
10.54

10.54
10.54
10.54
10.54

10.54
10.54
10,54
10.5¢

10.54
10.54
10.54
10.54

23,23
23.33
23.33
23.33

23.33
23,33
23,13
23,33

23.313
23.33
23.33
23.33

Ln

{kgbQ0/d m2)

0.0445
0.0051
0.0024
0.0027

0.0546
0.0024
0.0051
0.002¢4

0.0617
0.0047
0.0024
0.0024

0.0262
0.0094
0.0024
0.0024

0.0192
0.0047
0.0024
0.0024

0.0139
0.0047
0.0047
0.0024

0.0214
0.0072
0.0024
0.0024

0.0527
0.0056
0.0105
0,00%52

0.0306
0.0149
0.0052
0.0052

0.0411
0.065?
0.0052
0.0075

LO

(kgDoo/d -m?)

0.0644
0.0199
0.0148
0.0125

0.0694
0.0148
0.0125
0.0074

0.0758
0.0142
0.0094
0.0071

0.0475
0.0212
0.0118
0.0094

0.0157
0.0165
0.0118
0,0094

0.0425
0.0236
0.018%
0.0142

0.0499
0.0285
0.0212
0.0189

0.1106
0.0579
0.0523
0,04)8

0.0967
0.0560
0.0411
0.0359

0.1374
0.0657
0.0456
0.0403

g
]

BWUNKF DWNR BWNKH DUWNF BWNE BWNH AWNKH BWRMN BWNM

Ir
(gD00/d.m)

0.0508
0.0202
0.0052
0.0075

0.0710
0.0105
0.0097
0.0105

0.0306
0.0045
0.0052
0.0105

0.0376
0.0531
0.0376
0.0077

0.0807
0.0597
0.0453
0.0155

0.0453
0.0310
0.0155
0.0077

0,06B6
0,0531
0.0232
0.0077

0.0686
0.0918
0.0387
0.0077

0.0608
0.0531
0.0077
0.0608

Ly

(kgDQO/d *m?)

0.1165
0.0657
0.0456
0.0403

0.1218
0.0503
0.0403
0.0306

0.0710
0.0403
0.0359
0.0306

0.2037
0.1659
0.1128
0.0752

0.2411
0.1504
0.0907
0.0453

0.1604
0.1150
0.0841
0.0686

0.1980
0.1294
0.0763
0.0531

0.2599%
0.1913
0.0995
0.0531

0.1980
0.1371
0.0232
0.0077

91T
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