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l. INTRODUCCION 

1 • 1 P-'Lo bl emá.t.lc.a 

Desde hace algunos afias el país sufre por la escasez de agua, 

sobre todo donde el aprovisionamiento de agua es difícil por 

su localizaci6n geográfica y aún más durante la época de es

tiaje. 

Debido a que el agua es una sustancia básica para el desarro

llo del sector industrial, la iniciativa privada y el Gobier

no se han visto obligados a buscar fuentes alternativas de 

agua para no ver frenado su crecimiento por falta del liquido. 

La industria de la nixtamalización es de gran importancia den 

tro del contexto alimentario del país ya que procesa maíz pa

ra consumo humano directo. El producto de esta industria es 
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la principal fuente de alimento de la poblaci6n mexicana. Es 

ta industria requiere de grandes cantidades de agua para el 

procesamiento del maíz, saliendo de él una parte considerable 

como aguas de desecho (nejayote). 

Para disminuir el consumo de agua en sus plantas de produc

ci6n de harina o de maíz nixtamalizado, la industria paraesta 

tal ha contemplado el tratamiento de sus efluentes para reci~ 

cular el agua dentro del proceso. Debido a las altas concen

traciones de contaminantes y a ser un agua de desecho produc

to de un proceso, el nejayote se considera como agua de dese

cho de tipo industrial. 

Por cada tonelada de maíz nixtamalizado se producen aproxima

damente 1.5 toneladas de nejayote. Si en M~xico se consumen 

aproximadamente 12 millones de toneladas de maíz, previa nix

tamalizaci6n, la cantidad de nejayote producido es de 18 mi

llones de toneladas anualmente. 

Esta cantidad de aguas residuales coloca a la industria del 

maíz para consumo humano dentro de los cinco principales con

taminantes líquidos que se producen en el país (SRH, 1974). 

El alto contenido de carbohidratos en el nejayote (Illescas, 

1943, Trejo-González et al., 1979; Trejo-González et al. 

1982) y la reciente informaci6n acerca de la degradaci6n bio-
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16gica de esta materia orgánica (Durán de Bazaa et al., 1980; 

Durán de Bazúa et al., 1982) han llevado a considerar la posi 

bilidad de utilizar procesos biol6gicos para el tratamiento 

del nejayote. Dentro de estos sistemas se encuentran los 

aerobios (Brown and Van Meer, 1978; Hartmann y Durán de Bazúa, 

198la; Durán de Bazúa, 1983) y los anaerobios (Eckenfelder, 

1966; Civit et al., 1984). 

En este trabajo se buscará alcanzar los objetivos que se des

glosan en el siguiente inciso. 

7 • 2 Ob j et.í.vo-0 

Este estudio forma parte de un proyecto global de investiga

ci6n realizado en el Instituto de Ingeniería sobre el trata

miento biol6gico del nejayote con el prop6sito de seleccionar 

entre las diferentes alternativas, el sistema biol6gico más 

adecuado para este tipo de aguas de desecho. 

sus principales objetivos son: 

1) Conocer las características contaminantes de los desechos 

líquidos del proceso de nixtamalizaci6n 

2) Conocer la capacidad de degradación del nejayote en un 

sistema biol6gico aerobio de película sumergida 
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3) Con base en los resultados de la experimentaci6n y en 

los modelos de los reactores, proponer una expresi6n ma

temática que permita el diseño de reactores para el tra

tamiento del nejayote. 



2. NIXTAMALIZACION 

La técnica de nixtamalización es un proceso en el cual el gr~ 

no de maíz sufre una lixiviaci6n o hidr6lisis alcalina. Del 

proceso se obtienen principalmente dos productos, el nixtamal 

que es el maíz cocido y el nejayote que son las aguas de des~ 

cho originadas durante el cocimiento y lavado del nixtamal 

(del náhuatl "nextli", cenizas de cal, "áyotl", caldo y "ta

malli", maíz cocido) (Hartmann y Durán de Bazúa, 198lb). 

El proceso de "nixtamalizaci6n" es un proceso discontinuo o 

"batch" a nivel semi-industrial y casero principalmente. 

A nivel industrial, se coloca una determinada cantidad de agua 

y se agrega cal apagada (Ca(OHl 2J en los tanques de cocimiento. 
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Con vapor de agua sobrecalentado se calienta la mezcla hasta 

90-94ºC y luego se agrega el maíz seco. Se vuelve a aplicar 

vapor de agua sobrecalentado para mantener la mezcla en una 

temperatura cercana a la de ebullici6n durante algunos minu

tos (10 a 15). Después se deja reposar el contenido del tan

que durante aproximadamente una hora y se permite la salida 

del agua de cocimiento. Se agrega nuevamente agua y se burbu 

jea aire comprimido para mezclar el contenido del tanque. Se 

permite la salida del agua de lavado y el maíz cocido o nixta 

mal se pasa a molienda en húmedo. A la mezcla de las aguas 

de cocimiento y de lavado se le conoce como "nejayote". 

2.2 Balance de mate4ia pa4a el p4oae~o de nlxtamallzaal6n 

El balance de materia se realiz6 con los datos de una planta 

de harina de maíz nixtamalizado adquirida por CONASUPO en Cd. 

Guadalupe, N.L., la cual procesa 600 toneladas de maíz al día. 

Datos de la planta productiva 

Volumen del tanque de cocimiento 7.1 rn3 

Volumen de agua de cocimiento 4.0 rn3 

Volumen de agua de lavado 2.5 m3 

Temperatura de salida del agua de cocimiento 70-80 ºC 

Temperatura de salida del agua de lavado 61-64 ºC 

Temperatura de la mezcla del agua de lavado y cocimiento 70-72ºC 

Carga de ma!z alimentado al tanque 3 toneladas 



Peso de Ca(OH) 2 con 96% de pureza 25 Kg 

Temperatura de cocimiento 93-95ºC 

Tiempo de burbujeo del aire comprimido 3 mintuos 

Tiempo de reposo en el tanque 60 minutos 

7 

Porciento de agua (en peso) en el maíz antes del proceso 12.5% 

Porciento de agua (en peso) en el maíz después del proceso 43.6% 

Densidad aparente del maíz 0.73 Kg/l 

Volumen libre 35% 

La ecuación general de balance del proceso de nixtamalizaci6n 

es: 

En el cocimiento 

Agua+ Ma1z =Nejayote+ Nixtamal (J) 

4 ton + 3 ton = Y + Z ( 2) 

Y = agua de cocimiento 

Z = nixtarnal 

Balance para el agua 

( 3) 

X fracci6n peso del agua en el maíz o 
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X fracci6n peso del agua en el nixtamal 

PH 0 densidad del agua = 1 ton/m3 

2 

Balance para el maíz 

3 ( 1 - X
0

) = Z ( 1 - X) ( 4) 

311 - X
0

) 

---- = z ( s) 
11 - X) 

Sustituyendo (5) en (2) 

- X 
4 + 3 ( 1 - 0

) = Z = 2. 4 O ton de agua de cocimiento dese 
1 - X chada 

E[l el caso del agua de lavado, la fracci6n de agua se mantie-

ne constante. Por consiguiente la cantidad de agua potable de 

lavado es igual al agua desechada. Como resultado de esto, el 

efluente del proceso de nixtamalización es de 4.9 m3 por cada 

3 toneladas de maíz. La relación existente es de 1.63 rn3 nej~ 

yote/ton maíz y se consumen 2.16 m3 agua potable/ton maíz. 

2.3 Ca~acte~~zaclón del nejayote 

La importancia de caracterizar un agua de desecho es la de co-

nacer con qué tipo de agua de desecho se est~ trabajando. Den 

tro de las características físicas o qu!rnicas se encuentran: 
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concentraciones de amonio y de calcio, el color, la conducti-

vidad, la demanda bioquímica de oxígeno, la demanda química 

de oxígeno, las concentraciones de fósforo, nitratos, nitri-

tos, de nitr6geno Kjedahl, el oxígeno disuelto, el pH, las 

cantidades de s6lidos totales, suspendidos y solubles, la con 

centraci6n de sulfatos y la turbiedad. Las muestras analiza-

das fueron de tres distintas procedencias: grande, mediana 

y pequeña industrias, tornadas al azar. Los resultados se 

muestran en la Tabla l. 

A continuaci6n se presenta una breve descripci6n de las carac 

terísticas antes mencionadas. 

Alcalinidad. Es una medida de la capacidad para neutralizar 

ácidos, grandemente influenciada por las especies carbonata

das (C0 2, HC03 y co;1, además del ion hidroxilo IOH-J. 

Amonio. Su existencia en solución acuosa es de dos formas, 

como amonio y como amoniaco. La forma predominante depende 

NH+ ~ NH H+ del equilibrio 4 __. 3 + • 

Calcio. Es la cantidad de calcio contenida en una muestra, 

sin importar la especie ani6nica unida a él. 

Color. Es el resultado del contacto del material colorante 

con el agua de desecho. Alguno de los materiales son los re-
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siduos orgánicos y extractos vegetalesr· tales como, los tani

nos, ácido húmico y humatos. Existen dos clases de color en 

la superficie del agua: color aparente (debido al material 

suspendido) y el color real (debido a residuos orgánicos y ex 

tractos vegetales). 

Conductividad. Es una medida de la capacidad de una soluci6n 

para permitir el paso de la corriente eléctrica a través de 

ella. Varía con el tipo y número de iones que contiene. 

Demanda bioquímica de oxígeno. Es usualmente definida como la 

cantidad de oxígeno requerido por los microorganismos para es

tabilizar y descomponer la materia orgánica bajo condiciones 

aerobias a 20°C, en la obscuridad, durante un período determi

nado. 

Demanda química de oxígeno. Es la cantidad de oxígeno molecu

lar requerida para oxidar el material orgánico a COZ Y HzO. 

Fósforo. Es la cantidad de f6sforo contenida en una muestra. 

En las aguas de desecho generalmente se encuentra como f6sforo 

orgánico y ortofosfatos. 

Nitratos y Nitritos. Es la cantidad de iones N03 y N02 conte 

nida en el agua de desecho. 
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Nitr6geno Kjedhal. Es la determinaci6n de la cantidad total 

de nitr6geno orgánico contenida en una muestra, en cualquiera 

de sus formas. 

Oxigeno disuelto. Es la concentraci6n de oxígeno molecular di 

suelto en agua. 

E!!· Es un término usado universalmente para expresar la cond! 

ci6n ácida o alcalina de una soluci6n. Es una forma de expre

sar la actividad del ion hidrógeno. 

Sólidos totales. Es usualmente definido como la materia que 

permanece como residuo después de una evaporaci6n y secado a 

una temperatura de 105°C, e incluye ambas formas de sólidos 

suspendidos y disueltos. 

Sulfatos. Es la cantidad de iones sulfato contenida en una 

muestra. Son indirectamente responsables de dos serios probl~ 

mas asociados con el tratamiento de aguas de desecho: olor y 

corrosión. 

Turbiedad. Término usado para soluciones acuosas que contie

nen material suspendido que interfiere con el paso de un haz 

luminoso a través de ellas. 

Una descripci6n más amplia de estos métodos y términos se en-



¡:il. Ccnduct~ Alcalinidad Colar 'l\lrbied1d ~ººs l)Qó :-litr6gcrD l\ionio Nitra too F6sforo so~ S6licb~ C1t 

vicl.Jd Kjclclah Total 
lfm!1os) 

cm (r"!J CaC03/l¡ ( ~ ) (U'i'U) (•n!JOtf-0 ~:JOz'l ) (111~.l.//l) ('"!Jll/C¡ ¡mgil) ( rn~/ l¡ ("'!J/ l) ¡M!J/C) ( rng/ f¡ 

:~ 
~ 11.6 5100 3260 570 390 6190 13,650 119 - - 27 - !J,310 305 
p.. 

:-¡ 
~ 1l 11.6 5000 2600 572 42 6000 10,020 98 4.0 22 24 2401 11,295 295 

.... 
.g cll 

.~ 8 ci. !l 
~ - -. 660 - - 190 3,630 20 - - 3 - 2,015 10 

~ 
j l/l 

.... 
~ 

:J 11.6 2100 900 560 240 940 J,960 42 - - 7 - 3,010 298 
I' (, 

~ 
L• 

l!l 
;.. 

~ 
.'.3 

~ 11.6 2100 700 570 30 750 2,290 35 2.o 21 2 1096 2,540 240 

.g cS! 

"' ci. 8 ~ - - 200 - - 190 1,670 7 - - 5 - 470 59 
:::l l/l 

.... 
B ~ 11. 7 5100 6520 575 235 5625 20,075 140 - - 26 - 14,910 348 

§ 
':i I· OJ .;.¡ .... 
~ 

.g 11. 7 5200 2400 570 190 3750 15,400 98 4.0 22 19 1084 9,620 350 

.... 

-8 cS! 
111 

E "' ~· 8 - - 4040 - - 1875 4,675 42 - - 7 - S,290 -
~ 

;:¡ lll 

3 
j 
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cuentran en Standard Methods (1980) y Sawyer et al (1978). 

2.4 Conclu6ione6 de la cahacte~~zac~6n del nejayote 

De acuerdo al análisis realizado en el nejayote puede conclui~ 

se: 

1) El nejayote contiene una gran cantidad de sales disueltas 

comparada con la de aguas de desecho de tipo do~stico 

2) La alta alcalinidad se debe principalmente al alto conte

nido de bicarbonatos y carbonatos 

3) La turbiedad es originada por material suspendido, el 

cual puede ser eliminado por sedimentaci6n, coagulaci6n o 

filtración 

4) La mayor parte de los contaminantes, tanto orgánicos corno 

inorgánicos se encuentran en forma soluble. Para verifi~ 

car ésto basta comparar los valores de la Tabla 1 para 

VB0 5, VQO y sólidos 

5) La concentraci6n de contaminantes de las aguas de desecho 

es mayor para la industria pequeña, siguiendo la mediana 

y por último la gran industria. Esto se debe a que en 

los molinos de nixtamal se sigue el proceso tradicional 
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de cocci6n que implica tiempos de reposo despu~s de la 

cocci6n de más de 8 horas 

6) El valor de pH es muy alto para considerar al nejayote 

como susceptible de ser tratado en sistemas biol6gicos 

sin un ajuste previo 

7) Si se considera a la relaci6n de VB0 5 a nitr6geno a f6s

foro como la relaci6n ideal de nutrientes para microorg~ 

nismos, la relaci6n debe ser de 100:10:1 (VB0 5:N:PI. La 

mezcla de aguas de cocimiento y lavado tienen una rela

ción de sustancias solubles de 165:4:1, lo cual signifi

ca que el nejayote, como alimento para los microorganis

mos es deficiente en nitr6geno y fósforo 

8) Los valores de sólidos en base seca, demanda bioquímica 

de oxígeno y demanda química de oxígeno son aproximada

mente 20 veces mayores que los valores típicos para aguas 

residuales de tipo doméstico. 

Observando las características contaminantes del nejayote, en 

el siguiente capítulo se analizan las características de los 

sistemas biol6gicos que podrían ser utilizados para el trata

miento de estas aguas de desecho. 



. . 

3. PROCESOS BIOLOGICOS PARA EL TRATAMIENTO DE AGUAS DE DESE 

CHO. GENERALIDADES 

La necesidad de eliminar los contaminantes solubles y suspen

didos de las aguas de desecho ha obligado a recurrir a diver

sos procesos de tratamiento de aguas de desecho, algunos de 

los cuales se mencionan a continuaci6n. 

Existen cuatro tipos principales de tratamiento de aguas de de 

secho (Figura 1) {Sundstrom et al., 1979): 

1) Pretratamiento y tratamiento primario 

2) Tratamiento secundario 

3) Tratamiento terciario 

4) Tratamiento de lod0s 



Pretratamiento 

lnfluente -. 

Cribo do 

Separación 
de aceites 

Condicionamiento 
del 

agua de desecho 

Tratamiento Primario 
Químico - Físico 

Neutralización Sedimentación 

Coagulocion 
f loculocio'n Flotación 

Tratamiento 
Secundario 

Lodos actl vados 

Lagunas aerobias 

Filtros biolóoicos 

Estabilización 
por contacto 

Reactores de 
película 

Tratamiento 
Terciario 

Ultrafiltracion ' .. osmos1s inverso 

Adsorción con 
carbón activado 

Intercambio IÓnlco 

Coagulación y 
sedimentación 

Oenltrificacio'n y 
eliminación de ~Hs 

Oesinf acción 

I 

Cloraclon 

Ozonoción 

Incineración 

Lodos Tratamiento Subsuelo 
~------i'---------'-----i de lodos .-1-t.__ __ _.... 

Digestión an. 

Ajuste de pH Remoclon da SÓiidos Remoción de materia Remoción de materia Remocion de células Remoción de Metales 
suspendidos 

orgánica soluble no biodeoradoble 1 vivas y Nutrientes bio·degrodoble Iones, color, olor 

Figura 1 • Clasificaci6n de los diferentes tipos de tratamiento de aguas 

de desecho (Sundstrom,1979). 
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3.1.1 Pretratamiento y tratamiento primario 

Las aguas de desecho llevan consigo piedras, arena y basura 

en general que pueden obstruir bombas, válvulas y tuber!as. 

En este pretratamiento se trata de eliminar dichos cuerpos m~ 

diante diversas operaciones tales como el cribado, la sedimen 

tación, el filtrado, etc. 

El tratamiento primario tiene como objetivo eliminar sólidos 

suspendidos y coloidales que han pasado por el pretratamiento. 

Se puede dividir en dos grandes grupos: 

a) Tratamiento físico. Se basa en la sedimentaci6n de los 

sólidos de mayor densidad que la del agua y en la flota-

ción de los sólidos con menor densidad que la del agua. 

El uso del proceso adecuado estará de acuerdo al tipo de 

sólidos por eliminar 

b) Tratamiento químico. Este tratamiento tiene como objeti 

2+ 2+ vo eliminar algunos iones tales corno Ca , Mg y mate-

ria en estado coloidal, basándose en la neutralización, 

coagulación y f loculaci6n mediante la adición de reacti-

etc. 
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3.1.2 Tratamiento secundario 

También llamado tratamiento biológico. El prop6sito de éste 

es remover el material orgánico disuelto en el agua de dese-

cho. Esto se expresa como eliminaci6n de carb6n orgánico t~ 

tal, demanda bioquímica de oxígeno y demanda química de oxí-

geno, los cuales son parámetros de control y diseño de los 

procesos biológicos. En este tipo de operaciones unitarias 

se aprovecha el hecho de que los microorganismos, principal-

mente bacterias, consumen el material orgánico disuelto util! 

zándolo corno sustrato. Algunos ejemplos de este tipo de tra-

tamiento se presentan en la Tabla 2. 

TABLA 2. CLASIFICACION SEGUN SUS CARACTERISTICAS DE LOS DI
FERENTES PROCESOS BIOLOGICOS PARA TRATAMIENTO DE 
AGUAS DE DESECHO (EJEMPLOS) 

~tabolisno aerobio Metabolism:J anaerobio 

Película adherida Bicxliscos cado Reactor de filtro enpa 

Biarasa suspendida Sistema de lodos activados Digestor anaerobio 

3.1.3 Tratamiento terciario 

Ciertos tipos de aguas de desecho requieren de un tratamiento 

más específico para remover algunos contaminantes tales como 

sales de fósforo, compuestos orgánicos no biodegradables, com 

puestos coloidales, sustancias que produzcan color, etc. Al-



gunas de las operaciones unitarias utilizadas para lograr la 

remoción son: torres de intercambio i6nico, 6smosis inversa, 

electrodiálisis, torres de adsorción en carbón activado, to

rres de agotamiento, etc. 

3.1.4 Tratamiento de lodos 

La mayoría de los procesos de tratamiento de aguas de desecho, 

tanto primarios como secundarios, generan una. gran cantidad de 

desechos en forma de sólidos. Ejemplo de ellos son la biomasa 

generada en los procesos biológicos y los precipitados genera

dos por los reactivos químicos añadidos. El uso de los dife

rentes tipos de tratamiento depende de la naturaleza de los lo 

dos. Ejemplos de estos tratamientos son (Metcalf and Eddy, 

1972; Sundstrom et al., 1979): 

1) Digestión anaerobia y aerobia 

2) Filtración en vacío 

3) Lechos de secado 

4) Combustión húmeda 

5) Secado e incineración 

6) Vertido al mar 

7) Relleno de lerrenos (composteo) 
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3.2 Elemento~ b46lco~ de mlc4oblologl4 

3.2.1 Conceptos generales 

En los procesos de tratamiento biológico se utilizan los org~ 

nismos del reino protista que consumen parte del material or

gánico disuelto, transform~ndolo principalmente en material 

celular. Estos organismos son todos aquellos organismos que 

no son clasificados dentro del reino animal o del vegetal. 

Son células sencillas que presentan algunas características 

de ambos reinos sin llegar a pertenecer a ninguno de ellos. 

Los protistas se pueden clasificar en dos grandes grupos 

(Figura 2): los procariotes son unicelulares o pluricelulares 

pero con un solo tipo de células¡ en ellos no existe diferen: 

ciaci6n celular y además no presentan un núcleo verdadero. 

Los eucariotes son pluricelulares, existiendo la diferencia-

ci6n celular y que tienen núcleo verdadero (Bailey et al., 

1977). 

Procariotes 

Reino Protista 

Eucariotes 

.Algas verdiazules 

Bacterias 

Algas 

Protozoos 

Hongos Levaduras 

Hongos (verdaderos) 

Figura 2. Grupo.de organismos que forman el Reino Protista 
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Las bacterias son microorganismos importantes en el tratamie~ 

to de aguas de desecho ya que son los principales responsa

bles de la transformación rnetab6lica del material orgánico s~ 

luble. Las bacterias son células procariotes que presentan 

una pared rígida, no tienen núcleo verdadero y tienen un modo 

usual de reproducci6n asexual (divisi6n celular). De forma 

general, las bacterias están constituidas por 80% de agua y 

20% de materia seca, del cual un 90% es materia orgánica y 10% 

materia inorgánica. El pH 6ptimo para su crecimiento oscila 

entre 6.5 y 7.5. Con base en las temperaturas 6ptimas bajo 

las cuales las bacterias llevan a cabo sus funciones metabóli

cas se pueden clasificar como (Metcalf and Eddy, 1972): 

Criof ílico 

Mesofílico 

Termof ílico 

- 20 a 30 

20 a 45 

45 a 75 

12 a 18 

25 a 40 

55 a 65 

Las bacterias se pueden clasificar por su forma y modo de agr~ 

par se: 

a) Esféricas. Llamadas cocos, tienen un diámetro promedio 

de 0.5 a 1.0 micr6rnetros y por su forma de agruparse en 

rnonococos, diplococos, estreptococos, estafilococos y 

sarcina 
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b) Curvas o helicoidales. Se presentan en forma de espira

les y pueden clasificarse corno vibrium y espirillurn. 

Tienen un espesor promedio entre 0.5 a 5 micrómetros y 

una longitud promedio de 6 a 15 micr6metros 

c) Rectas. Conocidas corno bacilos de forma cilíndrica con 

un espesor promedio de 0.5 a 1.0 micrómetros y una longi

tud de 1.5 a 3 micrómetros. 

3.2.2 Procesos metabólicos 

Se llama metabolismo al conjunto de reacciones que se llevan 

a cabo en la célula y que tienen funciones específicas de: 1) 

obtención de energía, 2) utilizaci6n de nutrientes 3) for

mación de componentes celulares y 4) formación y degrada

ci6n de biomol€culas que se requieran en la célula. El meta

bolismo puede dividirse principalmente en catabolismo y anabo

lismo. 

El catabolismo es un proceso metabólico durante el cual se 11~ 

van a cabo reacciones de óxido-reducción. Las grandes molécu

las de nutrientes, como pueden ser carbohidratos, lípidos y 

prote1nas, son degradadas para dar moléculas sencillas y libe

rar energía en forma de adenosintrifosfato (ATP). 

El anabolismo es un proceso metab6lico en el cual moléculas 
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simples forman moléculas grandes, tales como ácidos nuclei

cos, proteínas, lípidos, polisacáridos, enzimas, etc., utili

zando la energía disponible en forma de ATP, la cual proviene 

del catabolismo. 

Los microorganismos pueden clasificarse como sigue: 

1) Por su fuente de aceptor de electrones: 

a) Aerobios. Utilizan el oxígeno molecular como último 

aceptor de electrones 

b) Anaerobios. Utilizan cualquier otra mol~cula diferen 

te al oxígeno molecular como su último aceptar de 

electrones 

2) Por su fuente de carbono: 

a) Autotróf icos. Utilizan C0 2 y HC0~ 1 como su sola fuen

te de carbono para la síntesis de biornoléculas 

b) Heterotróficos. Requieren de carbón en forma de com

puestos org~nicos reducidos, tales como la glucosa 

3) Por su fuente de energía 

a) Fototr6ficos. Utilizan la luz radiante corno fuente 
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de energía 

b) Quimiotróficos. Emplean reacciones de oxido-reduc

ci6n para obtener energía. Estos a su vez se clasi

fican, de acuerdo con el tipo de compuesto oxidado, 

en 

Quimioorganotróficos. Utilizan moléculas orgáni

cas como fuente de energía 

Quimioautotr6ficos. Utilizan moléculas inorgáni

cas simples tales corno H2S, NH 3, NO~, etc. 

En los procesos de tratamiento biológico de aguas de desecho 

el grupo más importante de microorganismos son los heterotró

f icos aeróbicos. Este tipo de microorganismos tienen un meta 

bolismo eficiente en la utilización de sustratos orgánicos co 

mo fuente de alimento. 

En el metabolismo aerobio llevado a cabo por microorganismos 

quimioorganotróficos la degradación de moléculas de proteínas 

polisacáridos y lípidos da como resultado del catabolismo 

energía y rnol~culas sencillas (NH 3, H20, C0 2l y del anabolis

mo nuevo material microbiano (F~gura 3). 
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Figura 3 • Pasos.principales del metabolismo aerobio (Lehninger,1975). 
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El metabolismo anaerobio es llevado acabo por diferentes micro 

organismos que pueden ser clasificados principalmente en hidro 

líticos, acidogénicos y metanogénicos. 

En una primera etapa los microorganismos hidrolíticos rompen 

las grandes moléculas transforrnandolas en moléculas más senci

llas. Dichas moléculas son transformadas por bacterias acido

génicas en' ácidos volátiles grasos, los cuales son utilizados 

por las bacterias metanogénicas como sustrato. Los productos 

principales del metabolismo de las bacterias metanogénicas son 

CH 4 y CO 2 (Figura 4) • 

3.3 Cinftl.ca mic~obiana 

3.3.1 Etapas de un cultivo discontinuo 

En un cultivo discontinuo de microorganismos se observan dife

rentes etapas en el crecimiento microbiano y en el consumo de 

sustrato. Estas etapas se muestran en la Figura 5 (Bailey et 

al.,1975). 

A continuaci6n se describen las etapas mostradas en la Figura 

5. 

1) Etapa de retardo o "Lag". Representa el tiempo en el cual 

los microorganismos se adaptan al medio de cultivo 
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Figura 4. Pasos principales de los procesos metab6licos involucrados 

en la digesti6n anaerobia. 

DE 
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e: 
'() 
·ri 
() 

icroorganismos 
ro 
1-l 
+' 
s:: 
Q) 
() 

s:: 
o 
CJ 

Etapas retardo ,_ .... ,...-

Tiempo 
Exponencial Estacionaria Endógena 

-r- -~.... -1 

Figura 5 . Etapas de un cultivo discontinuo o "batch 11
• 

Dean y Heanshelwood (1966) propusieron un modelo para cal 

cular el tiempo de duración de esta fase, t Jt.e.:ta.Jt.do 

donde 

c.' /a' - a.V/a' 
n + a"/a o 

( 1 ) 

c.' concentración de la sustancia limitante al terminar 

la etapa 

a concentraci6n de la sustancia limitante/volumen del 

inóculo 

~o número de células (por volumen de reacci6n) 

a' incremento promedio de células por unidad de sustra-

to limitante 

a" decremento del sustrato limitante debido a la produ~ 

ción de células 
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V volumen del in6culo 

El modelo considera una reacci6n de primer orden para el 

crecimiento de los microorganismos, llegando a una expr~ 

si6n para el cálculo de la concentraci6n de los microor

ganismos en un tiempo ~ > t~eta~do 

( 2) 

donde 

X concentraci6n de microorganismos al tiempo t > ~4eta~do 

Xd concentraci6n de microorganismos muertos 

X
0 

concentraci6n inicial de microorganismos cuando 

t = o 

kd coeficiente de decaimiento considerando una reacci6n 

de primer orden 

µ rapidez específica de crecimiento 

2) Etapa exponencial. Los microorganismos adaptados se re

producen rápidamente. Se plantea una rapidez de creci

miento similar a una ecuaci6n de reacci6n de primer orden 

Con X = X o 

dX = µX 
dt 

cuando 

(3) 

t= t4eta4do 
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integrando la ecuaci6n (3) 

l 4 l 

Existe un tiempo de duplicaci6n celular td en el cual el 

número de microorganismos se duplica 

ln. 2 

µ 
( s l 

3) Etapa estacionaria. En esta se encuentra la máxima pobl~ 

ci6n celular. La baja concentraci6n de sustrato hace que 

se equilibren la rapidez de crecimiento y la rapidez de 

mortandad: el crecimiento neto es cero y la rapidez de 

consumo del sustrato es: 

dS 
k. ~ X - = -

dt 
( 6 J 

Con: X = X .eµt 
o 

los límites de la integraci6n de la ecuaci6n (6) son: 

X
0

, S
0 

cuando 

X~, o cuando 

t = t
0

, inicio fase estacionaria 

t = t, donde X~ es la concentraci6n má 

xima de microorganismos 

( 7 l 
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Despejando X~ de la ecuación (7) 

( 8) 

4) Etapa end6gena. La muerte de microorganismos excede a la 

producci6n de nuevas células. La rapidez de muerte se 

plantea en función de la población viva y de las caracte

rísticas del medio. Se ha propuesto un comportamiento de 

una reacci6n de primer orden 

-k .t. 
X = X~ e. d l 91 

donde 

kd coeficiente de rapidez de decaimiento end6geno 

(tiempo -l) 

Es importante notar que en el tratamiento biológico de aguas 

de desecho el sistema biológico es una población mixta y com-

pleja de microorganismos y cada uno de ellos en particular ti~ 

nen su propia curva de crecimiento. La posición y duración de 

cada etapa está en función de los sustratos, nutrientes dispo-

nibles y de factores ambientales tales como temperatura, pH y 

condiciones de aereación (Sundstrom et al., 1979). 

Bas!ndose en una serie de resultados experimentales, Monod 11~ 

gó a la conclusión de que la rapidez de crecimiento de culti

vos microbianos es dependiente de la concentraci6n de substra-
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to. Al graf icar la rapidez de crecimiento contra la concentr~ 

ci6n de substrato pudo observar que el comportamiento de las 

curvas siempre seguían el mismo patrón. Pudo darse cuenta que 

el comportamiento de las curvas obtenidas era idéntico al del 

modelo de Langmuir para adsorción. De aquí concluyó que la 

ecuaci6n que pudiera describir el comportamiento del crecimien 

to de microorganismos deberá tener la forma de una parábola 

(Gaudy et al., 1981). 

Como resultado de sus experiencias obtuvo la siguiente ecua-

ci6n,la cual se deriva de un planteamiento empírico: 

µ = µma.x 

donde 

K 
m 

s 
t s 

µ rapidez específica de crecimiento 

µma.x rapidez máxima de crecimiento 

K constante de Monod m 

S concentración del sustrato 

( 1 o) 

En la etapa exponencial del crecimiento microbiano se conside 

ra que el aumento de la concentraci6n de microorganismos con 

respecto al tiempo es dependiente de su misma concentración e 

independiente de la concentración del sustrato, siempre y 

cuando este último se encuentre en exceso. 
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Sustituyendo la ecuación (10} en (3) queda: 

dX S = µma.x X _s __ _ 
dt + K 

l 11 J 

m 

Esta ecuación describe el cambio de la concentración de los mi 

croorganismos con respecto al tiempo basándose en las concen-

traciones de microorganismos y del sustrato en el sistema. 

3.3.2 Desarrollo de un modelo cinético para el conswno de sus 

trato 

El modelo que a continuación se presenta es el modelo de cin~-

tica enzimática desarrollado por Michaelis y Menten {Sundstrom 

et al., 1979}. 

El modelo cinético de Michaelis y Menten hace las siguientes 

consideraciones: 

1) El sustrato S se combina con la enzima E en una reacción 

reversible para formar 
1

el complejo ES 

2) El complejo ES se descompone de forma irreversible en el 

producto P y la enzima E 

La reacción enzimática es la siguiente: 



k+1 k+2 
E + S t:::; ES --+ E + P 

k_ 1 

34 

(12 J 

El cambio neto de la concentración del complejo ES con respe~ 

to al tiempo es 

6otuna.c.lón 

- k_ 1 ES 

duc.ompo 
1>.i.u6n -

- k+ 2 ES 

duc.ompo 
üc),6 Y1 -

(13) 

La concentración total de enzima Et en el sistema reaccionan

te es la suma de la enzima libre más la enzima contenida en 

el complejo ES, entonces 

E = E - ES .t 

Sustituyendo la ecuación (14) en la ecuación (13) 

d ES 

dt 

( 14} 

(15) 

En el régimen permanente la concentración del complejo ES es 

constante 

d ES 

d.t 
= o 

Por lo tanto la ecuación (15) se transforma en 

{ 1 6 } 
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ES = (17) 

Donde (t_ 1 + k+ 2l!k+J se conoce corno la constante de Michaelis 

y Menten, K ¡,. 

Si V es la rapidez neta de consumo de sustrato, se tiene que 

dS = V = 
dt 

ES ( 1 8) 

La rapidez neta de reacci6n depende exclusivamente de la rapi-

dez de descornposici6n del complejo ES en producto y enzima li-

bre. Considerando que toda la enzima del sistema se encuentra 

en forma del complejo ES, la rapidez neta de reacci6n alcanza

ría un valor mrucimo, denominada rapidez máxima (V x>' al es
ma. 

tar actuando teta la enzima en la descomposición del complejo 

ES para dar producto y enzima libre 

( 1 9) 

Despejando ES y Et de las ecuaciones (18) y (19) 

ES = (20) 

( 2 1 ) 

Sustituyendo (20) y (21) en (17) queda 



dt 
dS " V " V ma.x 

s 
S + K 

h 
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( 2 2 l 

Esta expresi6n se conoce corno la relaci6n de Michaelis y Men-

ten. 

Sustrato 

Figura 6 • Comportamiento de la rapidez especifica de crecimiento 

con respecto al sustrato. 

Los corolarios de la ecuación de Michaelis y Menten son 

(Figura 6): 

1) Si S >> Kh la reacci6n tiende a una reacción de orden 

cero 
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2) Si S = K~ la rapidez de reacci6n tiene el valor de la 

mitad del valor rn~ximo 

V = 
V max 

2 

3) Si S << K~ la reacci6n tiende a una reacción de primer 

orden 

V = 
V max 

K~ 

s 

Para fines prácticos se define una rapidez máxima especifica 

de consumo de sustrato por unidad de microorganismos que lo 

consumen, V* = V a.x/X, donde X es la concentraci6n de micro ma.x m 
organismos. La ecuación de Michaelis y Menten se transforma 

en: 

(23) 

3.3.3 Relación entre el consumo de sustrato y el crecimiento 

microbiano 

De forma experimental se ha podido comprobar que solamente una 

parte del sustrato consumido por los microorganismos es trans-

formado en nuevas células (Sundstrom, 1979; Gaudy et al., 

1981; Metcalf and Eddy, 1979). Esto se debe a que otra parte 

del sustrato consumido es utilizado como fuente de energía dan 

do productos finales del catabolismo C0 2, H20, NH 3, etc. 
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Tambi€n pudo observarse que para un determinado sistema sustra 

to-microorganismo la relaci6n entre el sustrato utilizado para 

funciones catabólicas y el sustrato utilizado para la forma-

ci6n de nuevas células es constante. A la relaci6n de canti-

dad de nuevas c€lulas producidas por cantidad de sustrato con

sumido se le denomina coeficiente de rendimiento, Y, el cual 

siempre es menor o igual a la unidad. 

Expresada en t€rminos de rapideces de producci6n de nuevas cé-

lulas y de consumo de sustrato: 

dX 
Cfl = y = dX 
dS -dS 

- Cfi. 

124) 

Sustituyendo las ecuaciones (11) y (23) en la ecuaci6n (24) 

X s 
µma.x K + s 

m y (25) = 

v;a.x X s 
Kl:i + s 

Si se considera que los valores de Km y Kl:i tienen el mismo va

lor no se incurre en un error significativo (Wilderer, 1976), 

entonces 

y = ( 2 6) 

La curva del comportamiento del crecimiento microbiano y de 
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Consumo de sustrato (Figura 5) pueden ser descritas por medio 

de las ecuaciones (11) y (23), las cuales quedan de la si-

guiente f orrna 

dX 
ti.X = 

d:t 
= 

donde 

i. µ (tiernpo-1 ) "o = rnax' 

kd coeficiente de decaimiento end6geno, (tiernpo-1) 

~x rapidez neta de producci6n de microorganismos 

y además 

ds 
Ji.¿, =·-

d.t 
= -

k
0 

X S 

Y 1 K¿, + S ) 

donde 

Y = k0 /V~ax' coeficiente de rendimiento 

~li rapidez de consumo de sustrato 

12 7) 

12 8) 

Existen muchas modificaciones a este modelo. En la Tabla 3 se 

presentan algunas de ellas (Sundstrom, 1979). 

En el diseño de reactores biol6gicos es necesario el establecí 

miento de modelos matemáticos para predecir el comportamiento 
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TABLA 3. EXPRESIONES CINETICAS PARA DESCRIBIR EL COMPORTA
MIENTO MICROBIANO (Bailey, 1977). 

Forma Nombre 

k = k /1 + Kl:i/S Monod o 

-S/K 
k = ko ( 7 - l .t) Teissier 

k = k /1 o + (Kc. X/S) Con to is 

'X 
k = k /1 + (Kl:i S m¡ Moser o 

k = k
0

/( 1 + Kl:i/S + Kl:i!K1 l Inhibici6n Competitiva 

k = ko/ ( 1 + Kl:i/S)(1 + 1 / Ki ) Inhibici6n no Competitiva 

k = k
0

/ ( 1 + Kl:i/S + S/Ki l Inhibición por Sustrato 

k = k.
0 

s2
/IK 1 + S) ( K

2 
+ S) Doble Saturaci6n, Jost 

K1 s K2 S 
k = + Dif. Procesos Difusionales, 

K7 + s K2 + s Shehata-Mon. 

+SJ [J1 
s ¡ 2] 

IK1:i + L 4LS 
k = ko Resistencias Difusióna-

2L ( K L> + L + les 

k s 
k o (C+S/VC') Crecimiento de película, = 

K + S 
1> 

( Topi~ la-Hamer, 1971) 
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de los diferentes tipos de reactores, los cuales se basan en 

balances de materia y energía. 

Dichos balances se realizan en el elemento de volumen V, (Fi:-

gura 7), teniendo un gasto volumétrico Q a la entrada del 

reactor. Q~ es el gasto volumétrico a la salida del reactor, 

S
0 

y S las concentraciones del sustrato limitante a la entra

da al reactor y al tiempo t, respectivamente, y la rapidez de 

reacci6n es Jt.. 

Figura 7 • Diagrama esquern~tico de un reactor. 

Para el desarrollo del modelo se hacen las siguientes conside-

raciones (Sundstrom, 1979) :· 

l. La cinética es descrita por el modelo de Monod 

2. El substrato es la substancia lirnitante y todos los dern~s 

nutrientes están presentes en exceso 
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3. Las constantes cinéticas son independientes de la caneen 

traci6n del sustrato limitante 

4. El coeficiente de rendimiento (formaci6n de biomasa/con-

sumo de substrato) es constante para condiciones de pH, 

T, P, etc. dadas 

5. La concentraci6n de s6lidos biol6gicos activos es propoE 

cional a la concentraci6n de sólidos volátiles o nitr6ge 

no Kjeldahl 

6. La rapidez global de reacci6n es controlada por la cin€-

tica enzimática 

7. El reactor trabaja bajo condiciones isot€rrnicas 

8. Las propiedades físicas del fluido son constantes (densi-

dad, viscosidad, etc.) 

9. No hay resistencias a la transferencia de oxígeno 

El balance de materia generali~ado es 

S u..6 tila.to que 
en.:t11.e a.i. e.le. 
mento de. vo
i.u.me.n V 

Su..6tha.to que Su..6t1Lato qu.e + Su.~thato a.eu.mu.la.-
= .6a.le del ele + he.a.ee~ona. - do en el. el.e.mento 

mento de va- de volumen V 
lumen V 

( 2 9) 
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En términos matemáticos 

= Q.L s + V !t 1 + ~ 
"' "' - d:t 

(SV} ( 30 J 

En la ecuación (30), la acwnulaci6n es una función del tiempo 

expresada corno: 

d 
d.t 

(SV) = V dS + S dV 
dt. d.t 

sustituyendo (31) en (30) 

( 3 7 l 

S d V + V dS = Q. So - Q.4 S - V //. 6 ( 3 2 ) 
dt d.t 

Donde dS variaci6n de la concentraci6n en el volumen consi 
dt 

derado, no es la rapidez de reacci6n 

dV = Q. _ Q. 
dt 6 

(33) 

Sustituyendo (33) en (32) 

S ( Q - ~ ) + V dS = Q. S 
0 

. - Q
6 

S - V //. 
6 

( 3 4 ) 
dt 

. 
Dividiendo entre el elemento de volumen V 

dS 
- = ( 3 s) 
dt 



Definiendo el tiempo de retenci6n hidráulico eh como 

La ecuaci6n (35) se transforma en 

dS 

dt 
= 

s - s o 

44 

(36) 

( 3 7) 

la cual es la ecuaci6n general del balance de materia para un 

reactor. · 

3.4.1 Reactor intermitente o "batch" 

El reactor intermitente o batch consiste en un recipiente, en 

el cual las sustancias reaccionantes interactúan durante un 

tiempo t. No existe intercambio de materia con los alrededo-

res (Figuras 8 y 9). 

Al no existir gasto volumétrico Q, la ecuaci6n general del ba 

lance de materia se transforma en 

dt 
dS = _ /t 

.6 
( 3 8) 

Del mismo modo para el crecimiento de microorganismos 
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v,s,x 

Figura 8 • Diagrama esquemático de un reactor batch. 

~----- Microorganismos 

Sustrato 

Tiempo 

Figura 9 • Comportamiento de las concentraciones de sustrato y mi
croorganismos en un reactor. 
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dX 
= )[.X 

dt 
( 39) 

Considerando que las rapideces de consumo de sustrato y de 

producción de microorganismos se comportan según el modelo de 

Monod, ecuaciones (2B) y (27) respectivamente, integrando las 

ecuaciones (38) y (39) y considerando la respiraci6n end6gena 

despreciable, las soluciones analíticas son: 

S
0 

X+YX X +Y(S -S) 
ln S = ln S + YIS -S}- + (--ºJ.tn ° o 

o o X
0 

YK.6 X
0 

(40) 

YK X YS
0 ln X = k :t + ln X - ( .6 ) .ln (-) ( l 

o o X +YS X YS + X -X 
o a o o o 

(41) 

donde 

so concentraci6n de sustrato al inicio de la reacción 

s concentraci6n de sustrato al tiempo .t 

Xo concentraci6n de microorganismos al inicio de la reacci6n 

X concentraci6n de microorganismos al tiempo .t 

y coeficiente de rendimiento 

constantes de Monod 

Estas ecuaciones se resuelven por m~todos iterativos. 

Cuando en el modelo de Monod se tiene la condici6n de K >> S, 
l> 

la ecuaci6n (28) se transforma en una ecuaci6n de reacci6n de 

primer orden 
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k
0 

X 
11. ~ = s 

y K /) 
( 4 2) 

X 
Donde el término 

h. o puede agruparse como una sola constante. 

Considerando que el incremento de la concentraci6n de microor-

ganisrnos con respecto al tiempo es pequeño, se puede conside-

rar despreciable, por consiguiente: 

dS 
d.t 

= - K S (43) 

Donde K = concentración promedio de micro 

organismos 

Integrando la ecuaci6n (43) con las condiciones S
0 

para .t = O 

y para :t = t 

s .f.n - = - K .t 
so 

ó S = S e.-K:t 
o (44) 

La ecuación (44) permite conocer la concentraci6n del sustrato 

para cualquier tiempo en un reactor batch para una reacci6n de 

primer orden. 

3.4.2 Reactor totalmente mezclado 

El reactor totalmente mezclado consiste en un tanque con un v~ 

lumen atil V,con agitaci6n en el cual se permite a los reacti-
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vos entrar en contacto durante un tiempo .t. La entrada y sa-

!ida de materia del reactor es contínua. En el caso real, to 

das las partículas tienen el mismo tiempo de residencia y la 

concentraci6n del sustrato en el interior del reactor es la 

misma que la concentración en la salida (Figura 10). 

Q,S,X 

v,s,:x 

Figura 10. Diagrama esquemático de un reactor totalmente mez

clado. 

La ecuación general de balance de materia es la ecuaci6n (37), 

adaptada para este reactor y considerando que el régimen de 

operaci6n es permanente. La concentraci6n a la salida del 

reactor es constante con respecto al tiempo, es 

dS 
(-)to.tal = O = 
d.t 

(45) 

De la misma forma que para el sustrato, es para los rnicroorga-

nismos 

dX 
(-)total= 
d.t 

X - X 
---º - Jr. X 

= o (46) 
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Sustituyendo 4~ y ~x ecuaciones (28) y (27) en las ecuaciones 

(45) y (46) respectivamente 

so - s k. X S o = - (47) 
aH y (K~ + S) 

X - X k. X s o o 
- k.d X = 

aH K~ + s 
(48) 

Estas ecuaciones describen los comportamientos del consumo de 

sustrato y producción de microorganismos según el modelo de 

Monod para un reactor totalmente mezclado. 

Ahora bien, haciendo la consideraci6n de que el comportamiento 

cinético del sustrato y de los microorganismos es de una reac-

ción de primer orden, las ecuaciones (47) y (48) pueden expre-

sarse como 

s - s o K S ( 49 J = 

aH 

X - X o K' S ( 50 J = 
a,., 

Donde K y K' son constantes cinéticas 

Las ecuaciones (49) y (SO) se pueden deducir de las ecuaciones 



so 

(47) y (48) haciendo la suposici6n de que K
4 

>> S, entonces 

k X 
K o = l 51) 

y K4 

k X 
K' o = l 52) 

K4 

3.4.3 Reactor tubular (flujo pistón) 

Un reactor tubular tiene una forma cilíndrica (tubo) en el 

cual se alimenta el sustrato con una velocidad constante res-

pecto a su secci6n transversal. En este reactor no existe 

mezclado, la composici6n varía con la longitud del reactor 

(Figura 11) , 

z dz 
--ti--

Q 

~ v,s,x,r5 ,ll d Q 
So s 
Xo r 

X X 

L 

Figura 11 • Diagrama esquemático de un reactor tubular. 

La ecuaci6n general de balance de materia (37) aplicada a este 

reactor, en forma diferencial, al variar la concentración con 

respecto a la longitud del reactor se hace en un segmento dado 

y en el r€girnen permanente, entonces 
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Q d S - 11./) d V = O (53) 

De forma similar para la producci6n de los microorganismos 

Q d X - Ir.X d V = O ( 5 4) 

Sustituyendo las ecuaciones (28) y (27) en las ecuaciones (53) 

y (54), respectivamente 

ko X S 
Q d s + d V = o (55) 

Y(K + 
./) 

S) 

k X S 
Q d X - ( o - kd X) d V = o 

K.6 + s 
( 56) 

Las ecuaciones anteriores son los balances de materia para el 

consumo de sustrato y producci6n de microorganismos en un reac 

ter tubular considerando el comportamiento cinético según el 

modelo de Monod. La diferencial de volumen dV se expresa corno 

(Figura 11). 

dV = A d Z ( 5 7) 

Sustituyendo la ecuación (57) en las ecuaciones (55) y (56) 

k X S 
Q. d s + o A d Z o = 

Y (K
4 

+ S) 
(58) 

k X S 
Q. d X - o A·dZ=O ( 59) 

K/) + s 



Las condiciones de frontera de estas ecuaciones diferenciales 

son: 

S - S cuando Z = O - o 

X = X
0 

cuando Z = O 

y 

y 

S = S cuando 

X = X cuando 

z = z 
z = z 

Las soluciones de las ecuaciones (58) y {59) se realizan por 

métodos numéricos, sin embargo para casos particulares se pue-

den resolver, como por ejemplo, si la variaci6n de la concen-

traci6n de microorganismos es pequeña puede usarse un valor 

promedio Xa. Usando esta premisa las soluciones quedan de la 

siguiente manera: 

so 
S - S + K .tn o .& s 

h.
0 

Xa A Z 
= ----- ( 6 o} 

y Q 

El pequeño cambio de la concentración de microorganismos es 

aproximadamente 

X - X o { 6 7 ) 

Si en las ecuaciones {53} y (54) se supone que las expresiones 

cinéticas del consumo de sustrato y producci6n de microorgani~ 

mos son ecuaciones de reacción de primer orden, entonces que-

dan: 

Q d S + K S d V = O ( 6 2) 
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·' 

Q d X - K' S d V = O (63) 

Resolviendo estas ecuaciones con los l!mites 

s = so para z = o 
X = Xo para z = o 

z A 1 s (64) - = - - ln -
Q L s o 

A X - X y X 
z o + .e. Yl ( 6 5 J = 

Xol Q K' {S - K' Xo o y 

Donde K y K' pueden deducirse de la ecuaci6n de Monod cuando 

K >> S, por lo tanto 
.6 

K 

K' 

= 

= 

k xa. o 

y K-0 

k. º xa. 
K.6 

3.4.4 Cascada de reactores totalmente mezclados 

(66) 

( 6 7J 

La cascada de reactores totalmente mezclados consiste de una 

secuencia de reactores totalmente mezclados, en el cual la sa-

!ida de un reactor es la alimentaci6n del siguiente (Figura 

12) • 
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1 n N 

vl V VN 
s, sn SN 
X - xn XN 

Q,S 0 ,Xo 
1 

Figura 12 . Diagrama esquem~tico de una cascada de reactores 

totalmente mezclados. 

La ecuaci6n general de balance de materia (37) aplicada a este 

sistema de reactores, considerando que son aplicables las ex-

presiones cinéticas del modelo de Monod (28) y (27) para el 

consumo de sustrato y producción de microorganismos es 

dS 
V ___!'.!. 

n dt 
( 6 8 J 

y la producci6n de microorganismos 

( 6 9 J 

En el r~gimen permanente y asumiendo que todos los volúmenes 

de los reactores son iguales, que las rapideces de reacci6n 

son pequeñas, entonces 

- = ( 70 J 
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Xo ko sn e n 

lkd e + 1 l ( 7 7 l = -
X Kli + s n tl 

En ambas ecuaciones, si n + oo se obtiene una expresión simi-

lar a la del reactor tubular. 

3.4.5 Reactores de película sumergida 

Los reactores de película fija, sumergida, consisten de una 

película compuesta de microorganismos adheridos a una superfi-

cie s6lida (empaque o área superficial del reactor) , la cual 

está sumergida en el agua de desecho. El sustrato, los nu-

trientes y oxígeno se difunden del seno del líquido hacia la 

película (Figura 13). Casos específicos de estos reacto-

res son los biodiscos, reactores empacados, filtros percolado-

res y los reactores con película en su superficie. 

-f ,._ 
Microorganismos 

erob"os 

rientes 

geno 

e(burbujeo) 

duetos 

Direcci6n agua residual 

M
. -il+- . icroorganismos 
Anaerobios 

Figura 13 • Diagrama esquemático del proceso de crecimiento 

de la película. 



56 

Se han realizado rnodif icaciones al modelo de Monod para los 

reactores con crecimiento en la superficie (Topiwala et al., 

1971). Suponiendo que no hay resistencias difusionales, el 

balance para la producci6n de microorganismos se expresa corno 

Donde 

dX 

dt 

Para el sustrato 

= X V + 

dS 

dt 
=VIS - S) -o 

k s o 
K +S 

.6 

IX + S/V X') 

k s o (X+S/VX') 

La integraci6n de la ecuaci6n (73) es 

donde 

(72) 

( 7 3) 

X' concentraci6n de los microorganismos, asumida constante 

de la película 

S/V relaci6n área-superficie húmeda/volumen útil de reacci6n 

La soluci6n de la ecuaci6n (74) da la concentraci6n final de 

un reactor totalmente mezclado que cumple con la cinética de 

Monod. 
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Otro modelo aplicable al sistema de película adherida consid~ 

ra que los microorganismos se encuentran en el reactor tanto 

en forma adherida corno en forma suspendida (Kornegay, 1975). 

Si no existen resistencias difusionales, el balance de mate-

ria, considerando un reactor totalmente mezclado, es 

donde 

( dS¡ V 
d.t 

= Q.S -1 ( dS) V + ( dS) V~ 1- Q.S 
o dt ua a d.t uh Q 

(~) variaci6n del sustrato en el reactor 

( 7 5) 

(dS¡ rapidez de utilizaci6n de sustrato por los microorga-
d.t ua. 

nisrnos adheridos 

dS la:tlu rapidez de utilizaci6n de sustrato por los microorga-
-0 

nisrnos suspendidos 

Va y V
4 

volumen de los microorganismos activos adheridos y vo 

lumen del líquido en el tanque, respectivamente 

Definiendo los coeficientes de rendimiento por los microorga-

nisrnos adheridos y suspendidos corno 

(dX/dt)g 
y a. = a 

(dS/d.t)ua 
( 7 6) 

y-O = 
(dX/d.t)gh 

(dS/dt)u
6 

! 77) 

La rapidez espec!f ica de crecimiento para los microorganismos 

adheridos y suspendidos son 
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µa = 
(dX/dt)ga. 

17 8) 

x6 

µ.6 = 
(dX/dt)g.6 

{ 79 l 
x.& 

donde 

x6 concentración activa de los microorganismos adheridos 

x· 
~ 

concentración activa de los microorganismos suspendidos 

9.lponiendo que el volumen de la película (Va.) es dA, donde d 

es el espesor de la película y A el área superficial de la pe-

lícula y el sistema está en el régimen permanente, el consumo 

de sustrato, siguiendo el modelo de Monod, es 

(80) 

Para reactores con tiempo de retención hidráulica pequeño y 

con concentración de microorganismos suspendidos mucho menor 

que la concentración de microorganismos adheridos, el último 

término de la ecuación (80) puede despreciarse, esto es: 

Q(S
0 

- S) 
x6 dA S 

= ( µma.x l ---
y K + S 

a. ~ 

( 81 J 

Para una cascada de reactores iguales, la ecuación (81) se 

transforma en: 

= 2(µma.xla. x6 dA 

y a. 
( 8 2) 
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donde 

s. es la concentraci6n del sustrato en el efluente de cual
~ 

quier unidad de la cascada 

Ambas ecuaciones {81) y (82) describen el consumo de sustrato 

en uno o en una serie de reactores totalmente mezclados con 

pelicula sumergida, la cual es la principal causa del consumo 

de sustrato y se comporta según el modelo de Monod. 

Las ecuaciones de disefio y la breve explicaci6n de cada uno 

de los reactores biol6gicos descritos en este capítulo servi

rán para situar al reactor biol6gico usado en este estudio y 

el tratamiento matemático de los resultados obtenidos. 



4. METODOLOGIA 

En este capítulo se describe la cascada de reactores totalmen

te mezclados de película sumergida en la cual se llev6 a cabo 

el estudio. El sistema se cre6 para simular la degradación 

que ocurre en un río al arrojar a él efluentes contaminantes. 

Presenta la gran ventaja a nivel laboratorio de que no se re

quiere recirculaci6n de lodos ya que la biornasa se encuentra 

dentro del reactor y solamente el exceso sale con el efluente, 

la conexi6n en serie de las pequeñas etapas permite que al v~ 

riar la composici6n de los desechos en cada etapa cambie tam

bién la composici6n de la biopelícula, logrando una eficien

cia mayor al tener microorganismos especializados en cada eta

pa (Engelmann 1978; Hirose, 1983). También se describe somera 

mente la forma de muestreo, control y mantenimiento del siste-

ma. 
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4, 1 Ve6eAipeión del AeaetoA 

El sistema consiste en 70 reactores conectados en serie, de 

tal manera que el efluente de uno sea el influente del si

guiente (Figuras 14 y 15). Fabricados con acrílico transpa

rente de un espesor de 6 mm, cada reactor tiene un volumen 

real de 130 ml, y un volumen útil de 127 ml debido al despla

zamiento del líquido por las búrbujas de aire y los tubos de 

aeraci6n. El volumen útil total es de 8,900 ml; el área su

perficial de cada reactor es de 189 cm2, teniéndose un área 

superficial húmeda total de 1.32 m2. La forma de un reactor 

es similar a un prisma rectangular con medidas de 3.2 cm de 

ancho, 3.5 cm de largo y 11.9 cm de altura. La cascada de 

reactores tiene una inclinaci6n de 15ºsobre la horizontal y 

una longitud de 291 cm. El aire es suministrado por un tubo 

de vidrio en cada reactor. El aire, además de proporcionar 

oxígeno, origina un mezclado suave. La alimentación al reac

tor se lleva a cabo mediante una bomba dosificadora de membra 

na. Reactores con características similares ya han sido re

portados en la literatura (Wilderer, 1976, Engelmann, 1978; 

Wolff, 1979; Wilderer, 1981). 

Previo al arranque se realizó una serie de experimentos para 

estudiar el r~gimen hidráulico.de la cascada. El procedimie~ 

to fue el siguiente: una vez llena la cascada de reactores 
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5.5 

ll. 9 
• 

Dimensiones, en cm. 

Figura 14 . Diagrama esquem~tico de la cascada de reactores. 

Figura 15 • cascada de reactores. 
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con agua se alimenta una soluci6n salina que tiene una conduc 

tividad eléctrica conocida. Midiendo la conductividad a la 

salida del reactor a diferentes tiempos se obtienen diagramas 

de diluci6n que son características para cada reactor y su for 

ma depende del régimen de mezclado, forma del reactor y del 

gasto volumétrico {Smith, 1970). 

4.3 A44anque del 4eacto4 y 6o4ma de mueht4eo 

Se denomina arranque al periodo durante el cual se forma la 

película biol6gica y al mismo tiempo el sistema alcanza condi 

cienes de estabilidad. Para acelerar dicho proceso se proce-

de a inocular con lodos activados de alguna planta de trata-

miento. 

Variando la carga orgánica volumétrica es posible obtener in-

formación suficiente para evaluar la eficiencia del sistema 

bajo diferentes condiciones de operación. 

La carga orgánica volumétrica se define como 

(83) 
V 

donde: 

Q gasto volumétrico {m3/d) 

S
0 

concentración de contaminante en el influente (Kg VQO/m3) 



V 3 volumen del reactor, m 
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El contenido de 02 disuelto es controlado por medio un elec

trodo de 02 y la cantidad de aire es controlada de forma ma

nual para garantizar una concentraci6n mínima de 2 mg 02/1. 

Con objeto de planear el muestreo del sistema de reactores 

fueron numerados del 1 al 70 para su identificaci6n. El reac 

tor número 1 es el que recibe la descarga de la bomba y se en 

cuentra en los límites izquierdo superior de la Figura 15. 

El muestreo semanal se describe por medio de la Tabla 4. Con 

la inforrnaci6n proporcionada por los resultados del muestreo 

fue posible detectar las condiciones de estabilidad del siste 

ma, para así, proceder a efectuar las determinaciones de VB0 5, 

fosfatos, alcalinidad, calcio, cantidad de biomasa y la pro

ducci6n de biomasa por unidad de sustrato consumido. Esta 

dltima determinaci6n se lleva a cabo con base en los s6lidos 

suspendidos o adheridos y el nitr6geno Kjeldahl. 

El nejayote fue alimentado con temperatura ambiente y valores 

de pH entre 6 y 7. Pudo observarse que al almacenar el neja

yote en un cuarto refrigerado por períodos de aproximadamente 

24 horas, el valor del pH bajaba hasta 6 o 7; de esta forma no 

fue necesaria la adici6n de reactivos para ajustar el pH. 
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TABLA 4. PROGRAMA DEL MUESTREO SEMANAL EN LA CASCADA DE REAC 
TO RES 

Núrero de 
Psactor 

Inf luente 

1 

3 

6 

7 

10 

14 

15 

20 

21 

25 

30 

35 

40 

45 

50 

55 

60 

70 

Tarperatura pH 

X X 

X X 

X X 

X X 

X X 

X X 

X X 

X X 

X .x 

Conductividad Oxígeno I)J) 
Disuelto 

X 

X X 

X 

X 

X X 

X 

X X 

X 

X 

X X 

X 

X X X 

X 

X X X 

X 

X X X 

X 

X X X 

X X X 



5. RESULTADOS Y DISCUSION 

5.1 R~gimen h~d~ául~ca 

La determinación del régimen hidráulico es de gran utilidad p~ 

ra el escalamiento de reactores. Al diseñar un reactor a ni

vel industrial basándose en datos obtenidos en planta piloto 

se pueden presentar deficiencias en el rendimiento del sistema 

ocasionado por la falta de información sobre el régimen de mez 

clado. Conociendo la cinética del proceso y el régimen de mez 

clado de la planta piloto es posible predecir la eficiencia de 

la planta industrial. 

De las curvas de distribución de tiempos de residencia, conoci 

dos como VTR, y de los modelos matemáticos reportados en la li 

teratura (Smith, 1970; Levenspiel, 1972) es posible conocer el 

tipo de régimen de mezclado y establecer la ecuaci6n de diseño 
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correcta. 

Con los datos experimentales reportados en la Tabla A.1 del an~ 

xo se construyeron las curvas de VTR reportados en la Figura 

17. Como puede observarse de estas curvas de distribución, el 

sistema se aleja del comportamiento ideal de un reactor tubular 

con flujo pistón al aumentar el tiempo de residencia hidráuli

co. 

5.2 Compo~tam~ento gene~al de la ea~eada de ~eaeto~e4 

El comportamiento de la cascada de reactores fue estudiado con 

base en parámetros de control (temperura, pH, oxígeno disuelto 

y VQ.0), en parámetros de diseño (VQO), en la eficiencia· de la 

remoción de contamiP.antes y en la producción de biomasa. 

5.2.1 Parámetros de control 

Temperatura. Este parámetro se mantuvo durante cada muestreo 

con una variaci6n de + 2.SºC. Entre la entrada y la salida 

del reactor se observ6 una diferencia de aproximadamente 1.5 

ºC, debida a la evaporaci6n de agua. Como puede observarse en 

la Tabla A.2 del anexo el intervalo de temperatura durante to

da la experimentaci6n vari6 entre 16.0 y 21.SºC. 

2!!· De forma general se observ6 que el valor del pH aumentaba 
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Figura 16 • Estudio del régimen hidráulico en la cascada 

de reactores. 

0.6 

0.4 

0.2 

• 

100 200 300 400 500 600 700 800 

Tiempo, minutos 

Figura 17 • Curvas experimentales de DTR en la cascada 

de reactores. 
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ligeramente a lo largo del reactor. Los valores a la entrada 

fueron ligeramente ácidos (5.7 y 7.0) y a la salida ligerame~ 

te alcalinos (hasta.valores de 9). Esto puede explicarse de

bido a que la alcalinidad del sustrato no era constante.y al 

poder regulador del metabolismo microbiano. 

VQO. Se puede observar que la VQO siempre disminuy6 a lo la~ 

go del reactor y fue utilizado como parámetro de control para 

determinar las condiciones de estabilidad del sistema al va

riar las cargas orgánicas (Figuras 18, 19 y 20). 

5.2.2 Parámetros de diseño 

Corno parámetro de diseño y para la evaluaci6n de la eficiencia 

del sistema se utiliz6 la concentraci6n de materia orgánica 6 

substrato limitante medida corno demanda química de oxígeno 

(VQO). En el Capítulo 5.3 se plantean los modelos matemáticos 

con los cuales se efectuó la evaluaci6n de la eficiencia del 

sistema. 

5.2.3 Eficiencia de remoción de contaminantes 

El parámetro utilizado para evaluar la eficiencia de remoci6n 

de contaminantes fue la VQO. En el Capítulo 5.3 se plantean 

los modelos matemáticos para evaluar la remoci6n de contaminan 

tes. En la Tabla 8 se presentan los resultados de las medicio 
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iqura 18. Resultados experiméntales. Primera carga orgá~ica {1.56gDQO). 
lDía 

2300 

1500 

1 100 

700 

10 20 30 40 

Número de reactor 

e DQO 

X DB05 

pH Temperatura 

7.5 19.5 

t:. Temperatura 

O pH 6.0 18.0 

50 60 70 

igura 19 • Resultados experimentales. Segunda carga orgánica (4.96~DQO), 
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nes de la VQO en el transcurso de la experimentaci6n. En di

cha tabla se observa que al aumentar la carga orgánica la ef i 

ciencia del sistema disminuye. Analizando las Figuras 21, 22, 

23 y 24 se observa que para cada mues~reo en particular hay 

zonas del reactor que pueden ser caracterizadas como sigue: 

Una zona a la entrada del reactor donde se observa un rápido 

consumo·de contaminantes, probablemente debido a que los micr2 

organismos en esta etapa tienen la posibilidad de eleqir los 

contaminantes más fácilmente biodegradables y a la disponibili 

dad de nutrientes tales corno N y P. Posteriormente se observa 

una segunda zona, en la cual la rapidez de consumo de sustrato 

decrece. Esto se puede interpretar corno una escasez de sustr~ 

to fácilmente biodegradable, quedando moléculas complejas como 

fuente de alimento. Al final del reactor se distingue una te_!: 

cera zona en la cual la rapidez de consumo de contaminantes 

aumenta con respecto a la zona intermedia. 

Se concluye basándose en los datos obtenidos con nejayote sin

tético (Durán, 1983) y de molinos de nixtamal (Pedroza y Durán, 

1984), que la degradación de contaminantes se lleva a cabo en 

forma secuencial al encontrarse a lo largo del reactor aquí e! 

tudiado, microorganismos especializados en la degradación de 

moléculas especificas. 

De los resultados obtenidos en el Capítulo 5.3.3, Tabla 11, se 
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Figura 21. Comportamiento de la DQO (muestreos· 1-4). 
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observa que la eficiencia del sistema será dependiente del 

área sdperficial expuesta y del gasto volumétrico, así como 

de la concentraci6n del influente. 

5.2.4 Producci6n de biomasa 

Al establecerse las condiciones de equilibrio se procedi6 a 

realizar mediciones de s6lidos suspendidos y sólidos adheri

dos así como sus valores correspondientes de .nitr6geno orgá

nico (Kjeldahl). Dichos valores se reportan como producci6n 

de biomasa y ·ae coeficiente de rendimiento en las Tablas 5, 6 

y 7. En la Figura 25 se presentan las concentraciones de mi

croorganismos adheridos y suspendidos en forma de nitrógeno 

orgánico a lo largo de la cascada de reactores. En esta fig~ 

ra se puede observar que la concentraci6n de microorganismos 

adheridos era mucho mayor que la concentración de microorga

nismos suspendidos, corroborando las suposicion~s de la lite

ratura de que la biomasa de la película es realmente la que 

realiza la depuración de las aguas residuales (Grieves, 1972; 

Paolini et al., 1979). Además, las concentraciones de micro

organismos adheridos fueron mayores a la entrada e iban dismi 

nuyendo a lo largo de la cascada siguiendo justamente una re

laci6n paralela a la composici6n de la materia orgánica rema

nente en los efluentes de cada cámara. 
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5.3 Modelo~ matemát~eo~ 

La evaluación de la eficiencia y la descripci6n matemática 

del modelo se basan en la determinaci6n de la demanda química 

de oxígeno. Dichos valores experimentales fueron utilizados 

para el análisis de los modelos de Walker (Capítulo 5.3.1), 

de Kornegay (Capítulo ~ .3 .2)_ y exponencial. (Capít~lo S. 3_._3} .• _. 

E!2.N 
l 

700 

600 

500 

400 

300 

200 

100 

10. 20 

o Biomasa adherida 

X Biomasa suspendida 

30 40 so 60 70 

Número de reactor 
Figura 25 • Concentraciones de microorganismos adheridos 

y suspendidos. 

Los resultados de la VQO se muestran en la Tabla 8 y sus grá-
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TABLA S. RESULTADOS DE LAS MEDICIONES REALIZADAS DURANTE LA 
la. CARGA ORGANICA, 1.56 gDQO/l/d!a 

~ctor Terrperatura pH Conductividad ox!geno I)J) D005 
(ºC) tsf1) soluble (rrg0/1) (_rrgü/1) 

CUY:P/ll 

o 485 301 
1 19.2 7.02 5800. 3.2 
3 425 264 
6 416 264 
7 18.8 7.74 5800 3.5 
10 0.96 249 
14 18.6 8.10 5400 5.6 
15 376 241 
20 368 220 
21 18.4 8.18 5500 5.3 
25 340 211 
30 18.1 8.43 2500 4.3 232 190 
35 320 184 
40 18.0 8.46 5000 3.6 304 168 
45 300 177 
50 18.0 8.60 5100 5.0 304 
55 300 152 
60 17.0 8.74 5200 5.3 296 148 
70 18.0 8. 72 5000 5.3 272 146 

Fecha: ~3 - V - 83 

Eficiencia: 69.73% 

Tienpo de residencia hidráulico: 5.7 hr 

Producción microorganisnos, s61icbs: 1.88 gSST/d!a 

Producción microorganisroos, nitrógeno:0.256 gN/d1a 

Coeficiente de rendimiento, sólidos: 0.23 gSST/go;p 

Coeficiente de rendimiento, nitrógeno:0.032 gN/glXP 

Relaci6n nitróge.no/sólicbs: 0.139 gN/gSST 

Consurco de IXP en go;:o/d!a: 7.58 grx:o/d!a 
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TABLA 6. RESULTADOS DE LAS MEDICIONES REALIZADAS DURANTE LA 
2a. CARGA ORGANICA, 4.96 gDQO/l/día 

F.eactor Tanperatura pH Conductividad Ox!gero o;:o D005 
(ºC) {íl-1) soluble (m:P/lJ (~271) 

(11'f:J02/l) 

o 2430 1050 
1 19 5.7 15000 2.0 -
3 2400 966 
6 2360 ·930 
7 19 6.1 16300 2.1 ~ 

10 2330 904 
14 18 7.0 16500 3.9 
15 2290 879 
20 2240 864 
21 18 7.2 1600 3.9 
25 2175 833 
30 18 6.7 15900 3.7 2147 750 
35 2120 714 
40 18.5 6.6 1700 3.2 2040 660 
45 2027 600 
50 19.0 7.2 17800 3.1 1947 576 
55 1827 551 
60 19.0 7.3 17300 3.5 1667 546 
70 19.0 7.4 16300 4.3 1573 525 

Fecha: 14 - IX - 83 

Ef icier.cia: 36.57% 
-

Tianpo de 'residencia: 12 hr 

Producción rnicroorganiSitDs, sólidos: 2.045 gSST/dta 

Productión rnicroorganisnos, nitrogeno: 0.2832 gN/dia 

Coeficiente de rendimiento, sólidos: 0.1291 gSST/gO:O 

Coeficiente de rendimiento, nitr6geno orgánico: 0.0178 gN/g!W 

Pelaci6n nitré.gem org~co/sólidos: 0.138 gN/gSST 

Consurn de IXP gIXP/cila: 16.15 gI:CO/dta 

% Eva[XJI'ación: 2.20% 
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TABLA 7. RESULTADOS DE LAS MEDICIONES REALIZADAS DURANTE LA 
3A. CARGA ORGANICA 5.76 (g DQO/l/día) 

Reactor pH 

o 4.40 
1 
3 4.05 
6 4.00 
7 
10 4.05 
14 
15 4.05 
20 4.15 
21 
25 4.05 
30 4.25 
35 4.65 
40 4.95 
45 5.70 
50 6.10 
55 6.50 
60 6.60 
70 6.70 

Fecha: 12-XII-83 
Eficiencia: 26.04% 

Temperatura DQO 
( ºC) (mg02/l) 

15 11520 

15 
15 

.15 10440 

15 10230 
15 

15 10120 
15 
15 9880 
15 9600 
15 9560 
15 9280 
15 9240 
15 9080 
15 8520 

Tiempo de retención hidráulico: 48 (h) 
Gasto volumétrico: 0.1854 (l/h) 

DB05 
(mgo2/l) 

4350 

4200 
4200 

4200 

4200 

4050 
3600 
3300 

3300 
3150 

Producción de microorganismos sólidos: 2.0134 (gSST/d!a) 
Producci6n de microorganismos, nitrógeno kjeldahl: 0.4944 (gN/d!a) 
Consumo de DQO: 13.35 (g DQO/día) 
Coeficiente de rendimiento, sólidos: 0.1508 (gSST/gDQO) 
Coeficiente de rendimiento, nitrógeno: 0.0370 (gN/gDQO) 
Relaci6n nitrógeno a sólidos: 0.2456 (g N/g SST) 



TABLh a. SECUENCIA DE Lh DQO EN EL TRANSCURSO pE LA EXPERIMENTACION 

HJ"'&3I'ROO l 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 

FI::QIA lO•V-83 16-V-83 23-V-83 6-VII-83 10-VUI-83 23-VIII-83 29-VIII-83 S-IX-83 14-IX-83 21-IX-83 17·XI-83 26-XI-83 u-v . 
CD (g@/l/d) 1.507 1.491 1.560 1.940 .6.060 6.134 4.105 4.864 4.960 5,986 2.82 2.29 

OH (roras) 5.7 5,7 5.7 6.0 9.5 12 12.0 12.4 12.0 12.0 48 48 

11 ( i> 47.85 75.87 69.73 43.92 34. 46 28.69 34.65 22.36 36.57 28. 73 ' 56.06 68.93 

REhC'l'OR 

o 358 354 370 485 2 400 3 067 2 053 2 513 2 480 2 993 5 635 4 576 ll -:-11).\ 

1 326 294 332 

3 425 2 173 2 973 l 960 2 400 2 400 2 880 4 889 4 180 

6 416 1 973 2 907 1 827 2 360 2 867 4 365 3 608 
·~ 

7 290 246 312 

10 396 2 827 1 800 2 330 2 813 3 432 10 <J:.C\} 

14 270 210 300 

l5 376 1 933 . 2 760 1 773 2 385 2 290 2 787 4 104 3 102 10 =*~ 

20 368· 1 960 2 773 1 587 2 359 2 240 2 760 2 882 

21 238 170 252 

25 340 1 560 2 308 2 173 2 546 3 942 2 640 10 \ J\l 

30 214 130 200 332 1 867. 2 693 l 553 2 256 . 2 147 2 506 3 713 2 244 

35 320 1 787 2 600 1 440 2 154 2 120 2 493 3 290 2 068 9 1100 

40 186 ua 144 304 1 760 2 627 l 413 2 205 2 040 2 427 3 192 1 936 9 {j(iÓ ' 

45 300 1 747 2 587 1 347 2 154 2 027 2 400 3 062 !J !;tlO 

~o 170 118 U2 304 1 693 2 1180 1 360 2 102 1 947 2 373 2 932 l 892. !I ;i oü : 

5r; 300 1 '133 .2 413 1 333 2 051 1 827 2 360 2 801 1 804 'J l40 

60 170 110 112 296 1 600 2 347 1 J:oiO 2 000 1 667 :,¡ 320 :,¡ 736 1 716 ~ CHIÓ' 

70 170 86 112 272 1 573 2 107 1 307 l 949 1 573 2 153 2 476 l 440 ~ )i0' 

co 
o 
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ficas respectivas en las Figuras 21, 22, 23 y 24. 

5.3.1 Modelo cin~tico de Manad para un reactor tubular (Flu-

jo pistón) · 

La aplicaci6n del modelo de Monad en un reactor tubular en el 

cual permanece casi constante la concentraci6n de microorga-

nismos, ecuaci6n (60) 

so 
S -S+K bt o ~ s 

( 60) 

se realiza mediante la siguiente modificaci6n a la ecuaci6n 

(60), la cual es una forma de linearizarla y se le conoce co

mo la ecuación de Walker 

l 84) 

En la Tabla A.3 se presentan los valores obtenidos mediante 

la ecuaci6n (84) y un resumen de estos se encuentra en la Ta-

bla 9. 

Como puede observarse, las pendientes de todas las rectas ob-

tenidas con el modelo tienen signo positivo, lo cual no corres 

ponde con el modelo. Esto significa que el valor de K~ es ne

gativo. 
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TABLA 9. RESUMEN DE LOS PARA.METROS CINETICOS OBTENIDOS CON LA 
ECUACION DE WALKER 

Muestreo s Tianpo Correlaci6n Pen:liente Ordenada al Origen o (h) (rrgDCO/l) (rrgDQ.'.)/l h) {rrg!XP/l) 

1 358 5.6 0.9997 355.51 - 15.106 

2 354 5.6 0.9995 339.20 - 35.796 

3 370 5.6 0.994S 368.33 - 25.177 

4 485 6.0 0.9997 476.1 - 10.0030 

5 2400 9.5 0.9994 2284.2 - 12.278 

6 3067 12.0 0.9981 3167.0 - 9.875 

7 2053 12.0 0.9957 2161.0 - 21. 728 

8 2513 12.0 0.9994 2488.2 - 3.160 

9 2480 12.0 0.9811 2509.5 - 7.866 

10 2993 12.0 0.9973 3068.9 - 9.486 

11 5635 48.0 0.9987 2512.7 - 24.345 

12 4576 48.0 0.9856 5260.3 - 58.894 

13 11520 48.0 0.9991 11361.2 - 5.759 

Por otro lado según el modelo, las ordenadas al origen debie-

ran ser pos·itivas y son en todos los casos negativas. Esto 

tampoco corresponde con el modelo. 

Por lo anteriormente observado este modelo no es susceptible 

de ser utilizado para el diseño del sistema. 

Segdn la discusi6n del modelo de Walker hecha por Wildérer 

(1976) (Figura 26) los resultados aqu! presentados no se ape

gan a ninguno de los casos por ál discutidos. En la Figura 
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27 se muestra una recta obtenida con la ecuaci6n (84) util~ 

zando los datos de la corrida número 4, Tabla A.3 del anexo. 

5.3.2 Modelo cinético de Monod para un reactor totalmente 

mezclado con película adherida 

En la secci6n 3.4.5 se discuti6 este tipo de reactores. La 

expresi6n adecuada a la cascada de reactores es la ecuaci6n 

(85), sin embargo no existe la forma de linearizarla. Hacien 

do la consideraci6n de que una serie de cinco reactores se 

comportan como uno solo totalmente mezclado puede utilizarse 

la ecuación (81) 

Rearreglándola de la siguiente forma 

Q. (S -o Se) 

A 

El t~rmino 
µma.x x6 

y a. 
de tal forma 

= 

d 

µma.x x
6 

d se. 

ya. K + 
& 

puede agruparse 

A 

s e. 

( 8 1 l 

( 85 l 
se 

en una sola constante, 

( 8 6) 
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Figura 27 • Curva experimental de la ecuaci6n de Walker. 
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donde 

Linearizando la ecuaci6n (86) se obtiene 

A K ¿, 
= - • - + 18 7) 

Q (S
0 

- Sel P se P 

En la Tabla A.4 del anexo se reportan los valores de cuatro 

corridas con los cuales se ensay6 este modelo y en la Tabla 

10 se presenta un resumen de los parámetros cinéticos obteni-

dos. 

Los resultados muestran claramente que el modelo de Kornegay 

no es aplicable al sistema en el cual se realiz6 este estudio. 

TABLA 10. PARA.METROS CINETICOS OBTENIDOS CON EL MODELO DE 
KORNEGAY 

Reactor Correlaci6n K p 
s 

(mgDQO/m2día) (mgDQO/l) 

0-5 0.6983 260.7 3.37306 

5-10 0.9991 1117.9 l. 4~.~8 
. --·· - .... ___ ··------· ·--·-- ------~---·-

- .. . . ......... ·- ----·· . -· .... ·····-· .. ·-·· 
10-15 0.8358 143.5 0.5821 

15-20 -0.4934 -221.2 0.3745 

20-25 -0.3914 -169.5 0.4976 

25-30 -0.2932 -124.25 0.2974 

30-35 -0.2583 - 93.66 o. 5628 

35-40 -0.4837 - 60.85 0.3909 

40-45 -0.3365 - 84.74 o. 2616 
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5.3.3 Reacci6n de primer orden para un reactor tubular 

Modificando la ecuaci6n (62) y considerando que la concentra-

. ci6n de sustrato varía con respecto al área superficial expues 

ta se obtiene: 

dS k 1 S 
- -- -

dA
4 

Q 

Las condiciones a la frontera de esta ecuaci6n son 

s = s o 

s = s 

cuando 

cuando 

A = O 
6 

Integrando la ecuación (88) se obtiene 

ln S = ln S o 

y 

( 8 8) 

( 8 9) 

Graficando ln S co~tra A
6

/Q se obtiene una recta cuya pendie~ 

te es igual a k1 i su ordenada al origen es ln S
0

• En la Ta

bla A. 5 del anexo se pre.sentan los resultados de la aplicación 

de la ecuaci6n (89) para cada corrida. 

Graficando los valores de ln k1 contra ln S
0 

se obtiene una 

recta con pendiente m y ordenada al origen b. La ecuaci6n co 

rrespondiente es: 
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( 90) 

para la obtenci6n de los parámetros b y m se utilizan los va

lores de la Tabla 11. De tal forma se puede generalizar para 

obtener el valor de la constante k1 según la siguiente ecua

ci6n: 

f¿ = eb S m 
1 o ( 9 7 ) 

Donde b y m son coeficientes cuyo valor es característico para 

un sistema reactor-sustrato determinado. 

TABLA 11. CONSTANTES DE REACCION DE ler. ORDEN PARA LAS DIFE 
RENTES CORRIDAS 

Corrida s -k Correlaci6n o 
(l/rn

2 /h) (mgo2/l) 

1 358 0.8981 0.9574 

2 354 1.4927 0.9550 

3 370 1.5827 0.9744 

4 485 0.9635 0.9542 

5 2400 0.2481 0.9434 

6 3067 0.1597 0.9794 

7 2053 o. 2618. 0.9588 

8 2513 0.1329 0.9833 

9 2480 0.2256 0.9697 

10 2993 0.1702 0.9821 

11 5019 0.1037 0.9810 

12 4576 0.1536 0.9759 

13 11520 0.0350 0.9745 
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Para el tratamiento del nejayote como sustrato en el reactor 

utilizado en este estudio dichos coeficientes tienen los vale 

res 

m = -0.976 

b = 6.021 

Sustituyendo la ecuación (91) en la (89) y despejando el área 

superficial A~ se obtiene 

A~ = 
Q S -m S 

o o --- .e.n -
eb S 

l 9 2) 

Esta ecuaci6n es la ecuaci6n general de diseño para un siste-

ma con características similares al utilizado en este estudio. 

Basándose en un análisis dimensional, se tiene que el t~rmino 

eb adopta las características de un factor de eficiencia con 

unidades de mg VQO consumidos/h/m2• Considerando que la ecua

ci6n es de primer orden, la ecuación cinética de Uonod adopta 

la forma de la ecuaci6n (42). 

-h. X' S o a. l 9 3) 

Donde X~ es la concentrac16n promedio de microorganismos por 

unidad superficial expuesta. 
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Sustituyendo la ecuaci6n (93) en un balance de materia para 

un reactor tubular con película biol6gica, se obtiene 

QS - QIS + dS I 
-k X' 

o a d ---- All = O 
y K-0 

( 94) 

La integraci6n de la ecuaci6n (94) considerando las condicio-

·nes de frontera S = S
0 

para A4 = O y S = S para A
4 

= A
4 

es 

A4 = 
Q. y K4 
--- .e.n 
h.o X~ 

Comparando las ecuaciones (92) y (95) se tiene que 

( 9 5) 

Efectuando nuevamente un análisis dimensional, para la cinéti 

ca de Monod, el término Y/k X' tiene características de un o a 
factor de eficiencia, al igual que el t~rmino ~b, con las uni 

dades de mg VQO consumidos/h/m2• 

Por consiguiente la constante Kll deberá tener un valor igual 

al término s
0

-m con unidades de mg VQ.O/l. 

De los datos experimentales mostrados en las Tablas 5, 6 y 7 se 

obtiene el valor de V= 0.17 mg SST producidos/mg VQ.O consumi

dos; el valor promedio de X~ es 2.897 rng/cm2 (Tabla A.2 del ane 
. b 2 

xo, corrida 12) y el valor de e es 412 mg VQO/m /h. De la 

• 
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identidad se tiene el valor de k0 = 0.00242 h-l - 1 
= O • O 5 8 d.t.a • 



6. CONCLUSIONES 

Las conclusiones más relevantes que se desprenden del estudio 

aquí presentado son: 

l. La mayor parte de los contaminantes, tanto orgánicos co

mo inorgánicos, se encuentran en forma soluble 

2. Tanto la temperatura como el pH deben ser ajustados an

tes del tratamiento biológico (comparar Capítulo 4.3) 

3. Si se considera a la relaci6n de VB0 5 a nitr6gen~··ª f6s

foro como la relaci6n ideal de nutrientes para microorga 

nismos, la relaci6n debe ser 100:10:1 (VB0 5:N:P). La 

mezcla de las aguas de cocimiento y de lavado tienen una 

relación de sustancias solubles de 165:4:1, lo cual sig

nifica que el nejayote, como alimento para microorganis-
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rnos es deficiente en nitr6geno y f6sforo, pero sin ernbar 

go es biodegradable 

4. Los valores de sólidos en base seca, demanda bioquímica 

de oxígeno y demanda química de oxígeno del nejayote son 

aproximadamente 28 veces mayores que los valores típicos 

para aguas de desecho d~ tipo doméstico reportados por 

Metcalf and Eddy, 1972 

S. El comportamiento hidráulico de la cascada de reactores 

es similar al de un reactor tubular con flujo pistón. 

Conforme aumenta el tiempo de retención hidráulico el sis 

terna se aleja del comportamiento ideal 

6. La película biol6gica es resistente a cambios bruscos, 

tanto de concentraci6n corno de gasto del influente. Apr~ 

xirnadamente una semana después de haberse rnodif icado la 

carga orgánica la remoción de VQO podría considerarse es

table 

7. Los modelos matemáticos propuestos por Walker (Wilderer, 

1976) y Kornegay (1975) no son susceptibles de ser utili

zados para la descripción del comportamiento del sistema 

8. La ecuación de diseño (92) desarrollada, describe de for

ma confiable el comportamiento del sistema estudiado y 



muestra que la eficiencia depende del área superficial e! 

puesta·y no del volumen del reactor.· Por lo tanto la car 

ga orgánica superficial es la que controla el proceso; p~ 

ra mejorar la eficiencia es necesario aumentar el área su 

perficial ~xpuesta. Ecuación 92: 

9. La eficiencia del sistema estudiado es dependiente tanto 

de la concentraci6n de contaminantes como del gasto del 

influente así como del área superficial expuesta 

10. El nejayote sí es susceptible de ser tratado para su pur~ 

f icaci6n en sistemas de tratamiento de aguas de desecho 

con película b{ol6gica aerobia 

11. La cascada de reactores mostró una eficiencia de remoción 

de materia orgánica de aproximadamente 75% medida como 

VQO, a cargas volumétricas bajas, descendiendo la eficien 

cia al llegar a cargas volumétricas altas 

12. Desde el punto de vista de la contarninaci6n ambiental, es 

te trabajo demuestra que efluentes como el nejayote no 

pueden ser degradados por los sistemas existentes en la 

naturaleza y crean desequilibrios ecol6gicos graves. 
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ANEXO 



TABLA A.1. RESULTADOS DEL COMPORTAMIENTO HIDRAULICO DE LA 
CASCADA DE REACTORES POR EL METODO DE LA FUN
CION PASO 

TiE!TpJ de retenci6n 
hidr~ulica (h) 2.36 
Gasto volllflÉtrico ( l/h) 3. 78 
Voluren útil ( l) 8. 91 

T (min) C/C
0 

T (min) 

o o o 
60 o 265 
90 o 270 
110 0.03 275 
115 0.05 280 
120 0.10 285 
125 0.17 290 
130 0.26 295 
135 0.36 300 
140 0.47 305 
145 0.56 310 
15-0 0.69 315 
155 0.78 320 
158 0.83 325 
160 o. 86 330 
163 0.90 335 
165 0.92 340 
168 0.94 345 
170 0.95 350 
173 0.96 355 
175 0.97 360 
180 0.98 365 
185 0.99 370 
190 1.00 375 

380 
385 
390 
400 
405 
410 
415 
420 
425 
430 
435 
440 
445 
450 

6.37 
1.396 
8.89 

C/C
0 

o 
o 
0.002 
0.005 
0.007 
0.01 
0.017 
0.03 
0.04 
0.06 
0.07 
0.10 
0.13 
0.16 
0.20 
0.24 
0.29 
0.32 
0.36 
0.41 
0.46 
0.52 
0.58 
0.62 
0.68 
0.70 
0.74 
0.79 
0.83 
0.87 
0.89 
0.92 
0.94 
0.95 
0.97 
0.98 
0.99 
0.997 
1.000 

11 
0.81 
8.85 

T (m.in) 

457 
462 
467 
472 
477 
482 
487 
492 
497 
502 
507 
512 
517 
522 
527 
532 
537 
542 
547 
552 
557 
562 
572 
582 
592 
602 
612 
622 
632 

. 642 
652 
662 
672 
682 
692 
702 
712 ,, 

722 
732 
742 
752 
762 
772 
782 
792 

C/C 
o 

0.009 
0.01 
0.013 
0.016 
0.018 
0.020 
0.022 
0.024 
0.034 
0.037 
0.04 
0.045 
0.053 
0.059 
0.068 
0.08 
0.09 
0.10 
0.13 
0.14 
0.16 
0.17 
0.20 
0.26 
o. 30 
0.35 
0.40 
0.46 
0.52 
0.57 
0.60 
0.64 
0.68 
0.73 
o. 77 
0.84 
0.87 
o. 89 
0.91 
0.93 
0.94 
0.95 
0.96 
0.975 
0.98 



M.lestreo: 

Fecha: 

eH {horas) 

N { % ) 

-··· Parárretro 
JE actor 

o 

1 

7 

14 

21 

30 

40 

50 

60 

70 

-

TABLA A. 2 RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS DURANTE LAS DIFERENTES CORRIDAS 

1 2 

10-V-83 16-V-83 

5.7 5.7 

47. 85 75. 70 

Tenp. pH 0:0 Tenp. pH rx:o Tenp. 
{°C ) (ng02/l) ( ºC) (~2/1) f>c> 

19.6 7.77 358 21.7 6. 75 354 21.6 

20.5 B.11 326 23.4 7.15 294 21.7 

19.9 8.66 290 22.4 7.80 246 21.2 

19.2 8.65 270 21.8 7.90 210 20.7 

19.0 . 8. 75 238 21.5 7.70 170 20.2 

18.4 8.84 214 21.0 8.10 130 19.8 

17.8 8.94 186 20.4 a.os 118 19.4 

17.7 8.92 170 20.3 8.25 118 19.2 

17.7 5.00 170 20.3 8.20 110 19.2 

17.8 9.02 170 20.3 8.30 86 19.2 

pH 

6.76 

7.14 

7.94 

7.95 

8.15 

8.25 

8.46 

8.75 

8.79 

8.85 

.. 

3 

23-V-83 
...- 5.7 

69.73 

DB05 JXX) Nitr6geno Fosf~tos S6lidos calcio 
CI!)30/1> (ngo/1) ~ N/l) Cirgro4-;1> ~sr/l} (~l) 

200 370 o 

190 332 18.2 

193 312 28. 7 

156 300 28.7 

135 252 44.6 

45 200 27.3 

27 144 13.0 

21 112 8.10 

21 112 7.40 

21 112 6.30 

121 

73 

20 

30 

23 

23 

6 

30 

40 

23 

o 

200 

150 

193 

185 

208 

115 

118 

103 

135 

36.03 

24.04 

28.85 

19.23 

19.23 

24.04 

28.85 

25.65 

16.03 

fo" 
o 
"' 

i 

' 



TABLA A.2 CONTINUACION 

?-llestreo: 4 

Fecha: 6-7-B3 

6H (horas) 6.0 

N ( % ) 43.9 

Par&cetro Telp. pH Cbnductividad Ox!geoo . rmc>s 0:0 Temp. 
Peactor (ºC ) ( n-1) disuel- ~ll) ~2/1) (ºC) 

to 
úrg0/1) 

o - - - - 301 485 -
1 19.2 7.02 5800 3.2 - - 19.0 
3 - - - - 264 425 -
6 - - - - 264 416 -
7 18.8 7.74 5800 3.5 - - 18.0 
10 - - - - 249 396 -
14 18.6 8.1 5400 5.6 . - - 18.0 
15 - - - - 241 376 . -
20 - - - - 220 368 -
21 18.4 8.18 5500 5.3 - - 18.0 
25 - - - - 211 340 -
30 18.1 8.43 5500 4.3 190 332 18.0 
35 - - - - 184 320 -
\O 18.0 8.46 5000 3.6 168 304 18.0 
5 - - - - 177 300 -
) 18.0 8.60 5100 5.0 - 304 18.0 

- - - - 152 300 -
18.0 8. 74 5200 5.3 148 296 18.5 
18.0 a. n 5000 5.3 146 272 19.0 

5 

10-8-83 

9.5 

34.5 

pH oxigeno IX:.() 

soluble <~2/l) 
<rrg02/l) 

- - 2400 

7.4 1.3 -
- - 2173 

- - 1973 

6.2 1.3 -
- - -

6.4 1.4 -
- - 1933 

- - 1960 
6.9 1.4 -
- - -

6.8 o.s 1867 

- - 1787 

7.0 1.0 1760 

- - 1747. 
6.6 o.a 1693 

- - 1733 

6.9 0.7 1600 

6.8 2.2 1573 

Terop. 
{ºC) 

-
18.5 

-
-

17.5 

-
17.0 

-
-

17.0 

-
17.0 

-
17.0 

-
17.0 

-
17.0 

17.0 

6 

23-8-83 

12.0 

28.7 

pH OX!geoo IXX> 
disool- ( rrr!J-/: 
to 

( ln902/l) 

- - 3067 

5.5 4.6 -
- - 2973 

- - 2907 

6.1 4.2 -
- - 2827 

6.4 6.6 -
- - 2760 

- - 2773 

6.5 4.0 -
- - -

6.5 4.7 2693 

- - 2600 

6.4 5.7 2627 

- - 2587 

6.0 4.6 2480 

- - 2413 

6 .4 5.9 2347 

5.6 5.6 2187 

..,, 
o 
w 



l1.lestreo: 7 8 9 

Fecha: 29-VIII-83 5-IX-83 14-IX-83 

6H (horas) 12.0 12.4 12.0 

N (%) 34.65 22.36 36.57 

Par&retro TE!llp. pH Ox!geoo l)JJ Tenp. pH CJ4geoo IXJO Temp. r:fl ~geno 0005 ~ 

!E actor (°C) disuelto ( rn:P2/l) fC) disuelto ( JTB02/l) ( ºC) disuelto ( 1f90/1 ) ( ITY:J02/l ) 
( m:J02/l) ( ng02/l) ( In;P/1) 

o - - - 2053 - - - 2513 - - - 1050 2480 

1 19 5.7 1.6 - 19.0 5.7 0.1 20.0 6.0 2.0 - -
3 - - - 1960 - - - 2400 - - - 966 2400 

6 - - - 1827 - - - - - - - 930 2360 

7 19 6.1 2.4 - 18.0 6.3 1.4 19.0 6.1 2.1 - -
10 - - - 1800 - - - - - - - 904 2330 

14 18 7.0 6.5 - 17.0 7.0 3.5 - 18.5 6.3 3.9 - -
15 - - - 1773 - - - 2385 - - - 879 2290 

20 - - - 1587 - - - 2359 - - - 864 2240 

21 18 7.2 4.5 - 17.0 7.0 3.5 - 19.0 6.7 3.9 - -
25 - - - 1560 - - - 2308 - - - 833 2173 

30 18 6.7 4.7 1553 17.0 7.8 4.9 2296 19.0 6.6 3.7 750 2147 

35 - - - 1440 - - - 2154 - - - 714 2120 

40 18.5 6.6 5.3 1413 17.0 7.6 4.8 2205 19.0 6.6 3.2 660 2040 

45 - - - 1347 - - - 2154 - - - 600 2027 

so 19.0 7.2 6.5 1360 17.0 7.7 4.5 2102 19.0 6.8 3.1 576 1947 

55 - - - 1333 - - - 2051 - - - 551 1827 

60 19.0 7.3 6.5 1320 16.8 7.4 5.2 2000 19.0 6.9 3.5 546 1667 

70 19.0 7.4 6.5 1307 16.8 7.1 4.9 1949 19.0 7.3 4.3 525 1573 



lb3streo: 10 11 12 

Fecha: 21-IX-83 17-XI-83 26-XI-83 

OH (horas ) 12 48 48 
N (%) 28.73 56.06 68.93 

Par~tro Tatp. pH ax!geno DlJ Tenp. pH OK!geno I)J) Tenp. pH ax!geno I)J) S61i00s Nitr6geno 
Reactor ( ºC ( disuelto (m;J02/l ) ( ºC ) disuelto <rrg0¡JJ ( ºC ) sOluble ( nr:Pf JJ l\dherioos hlheridos 

<~fJJ (~2/JJ ( ~2/1 ) . ( m:J/an2) (J19N/cn2> 

o - - - 2993 - - - 5635 - - - 4576 - -
1 19.0 6.7 3.5 - 18 8.5 3.4 - 17.0 5.1 0.5 - - -
3 - - - 2880 - - - 4889 - - - 4180 4.506 0.492 
6 - - - 2867 - - - 4365 - - - 3608. 3.782 0.347 
7 19.0 6.5 4.3 - 18.0 6.2 4.1 - 16.0 6.4 4.2 - - -
10 - - - 2813 - - - - - - - 3432 3.468 0.202 
14 18.5 6.2 2.6 - 17.0 6.5 3.1 - 16.0 6.6 4.1 - - -
15 - - - 2787 - - - 4104 - - - 3102 3.373 0.177 
20 - - - 2760 - - - - - - - 2882 1.817 0.133 
21 18.5 6.7 3.3 - 17 6.5 5.4 - 16.0 6.6 4.1 - - -
25 - - - 2546 - - - 3941 - - - 2640 2.088 0.114 
30 18.0 6.5 2.8 2506 16 6.0 4.0 3713 16.0 6.7 3.1 2244 5.356 0.096 
35 - - - ·2493 - - - 3290 - - - 2068 1.956 0.125 
40 18.0 7.3 5.3 2427 16 6.0 3.4 3192 16.0 6.6 3.3 1936 2.918 0.086 
45 - - - 2400 - - - 3062 - - - - 4. 727 0.098 
50 18.0 6.6 2.7 2373 16 6.5 5.4 2932 16.0 6.8 3.9 1892 3.273 0.096 
55. - - - 2360 - - - 2801 - - - 1804 1.363 0.147 
60 18.0 7.1 5.1 2320 16 7.0 4.8 2736 16.0 6.9 4.0 1716 0.983 0.071 "' b 

70 18.0 7.1 5.7 2153 16 7.0 3.9 2476 16.0 7.1 4.3 1440 o. 799 0.056 
IJl 



TABLA A. 2 CONTINUACION 106 

MUESTREO 13, FECHA 12-XII-83, 0H = 48 horas, n% 26.04 

Reactor pH DQO 
( mgo2/l) 

o 4.40 11 520 
1 

3 4.05 

6 4.00 -
7 

10 4.05 10 440 
14 

15 4.05 10 280 
20 4.15 

21 

25 4.05 10 120 

30 4.25 

35 4.65 9 880 
40 4.95 9 600 

45 5.7 9 560 
50 6.1 9 280 

55 6.5 9 240 

60 6.6 9 080 

70 6.7 8 520 



TABLA A.:). VALORES UTILIZl\DOS PARA OBTENER LOS PARAMETROS CINETICOS POR MEDIO DE LA ECUACION DE WALKER 

a:mruDI\ l Q)JlRIDA 2 OOnRill\ 3 

D;.'O s
0
-s/t l/t ln s¡s I:x;o s

0
-s/t · l/t ln s¡s D'.P s

0
-s/t l/t ln S

0
/S lt?actor Tiarpo 

No. (h) (rrgO/ll (nv;¡O/ll (h-1) • (rrgOt'll (rrgOifll (h-1) (rrgO/ll (rrgO/ll (h-1) 

o o 358 393.l 1.1503 354 o o 370 o o 
1 0.0314 326 393.l 1.1503 294 737.1 2.2815 332 466.83 1.3315 
7 .0.57 290 119.3 0.3695 246 189.5 0,6385 312 101. 75 0.2990 
14 1.14 270 77.2 0.2475 210 126.3 ' 0.4581 300 61.40 0.1840 
21 l. 71 238 70.2 0.2387 170 107.6 0.4289 252 69.00 0.2246 
30 2.443 214 58.9 0".2106 130 91. 7 0.4101 200 69.59 0.2518 
40 3.257 186 52.8 0.2010 118 72.5 0.3373 144 69.39 0.2897 
50 4.071 170 46.2 0,1829 118 57.9 0.2699 112 63.32 0.2935 
60 4.80(i 170 38.5 0.1524 110 49.9 0.2392 112 52.80 0.2496 
70 5.7 170 33.0 0.1307 86 47.0 0.2482 112 45.86 0.2096 

Coef. oorr. 0.!1997 o.9996 0.9948 
Pe nd:ic nt.c 355.51 339.2 368.33 
Ordenada origen -15.1.06 -35. 796 -25.177 

CXlRRIDA 4 
. 

Q)RRIJP. s OJRRJ:m 6 1 . . 
Reactor Tierrp:> o;):) s

0
-s/t l/t ln s¡s Tiempó [Q) s

0
-S/t l/t ln s¿s Tierpo D';;O • s -s/t o 

No. (h) (rrgO/ll (llY:lOiJll (h-1) ' (h) (rrgO/ll (rrgOfl) (h-1) (h) (ngO/ll (rrgO/ll 

o o 485 o o o 2400 - - o 3067 -
3 0,257 425 233.46 0,5139 0.407 2173 557. 7 0.2441 0.514 2973 .102,9 
6 0.514 416 134. 84 0.2986 0,814 197.) 524.6 0.2407 1.029 2907 151i.5 
10 0,857 396 103. 05 0.2366 1.357 - - - l. 714 2027 140.0 
15 1.286 376 84. 76 0.1979 2.036 1933 229.4 0.1063 2.571 2760 119.4 
20 l. 714 368 68.26 0.1611 2. 714 1960 162.1 0.0746 3.429 2773 85,7 
25 2.143 3~0 67.66 0.1658 3.393 - - - 4.286 - -

·30 2.571 332 59.Sl 0.1474 4.070 1867 131.0 0.0617 5.143 2693 72.7 
35 3.000 320 S5.00 0,1386 4,75 1787 '129.1 0.0621 6.000 2600 77.8 
40 3.429 304 52. 79· 0.1362 5.429 1760 117.9 0.0571 6.857 ~627 64.2 
45 3.857 300 47.96 0.1245 6.107 1747 106.9 0.052 7.714 2587 62.2 
50 4.286 304 42.03 0.1090 6.7U6 1691 f04.2 O.OS14 8.571 2480 . 68,5 
SS 4.714 300 39. 29 0.101!1 7.464 1733 69.4 0.036 9,429 241J 69.4 
60 5.143 296 36.75 0.0960 8.143 1601) 98.2 0.0498 10.286 2347 70.00 
70 6.000 272 35.50 0.0964 9.50 1573 87.1 ' ' 0.0445 12.000 2187 73.33 

eocr. oorr. 0.9997 0.9994 0.9981 
Pendiente 476.1 2284.15 3167.0 
Ordenada origen -10.03 -12.2776 -9.875 

. 

· l/t In sc1s 
(h-1) 

-
0.0606 
0.0521 
0.0475 
0.0410 
0.0294 -
0,02S3 
0,0275 
0.0226 
0.0221 
0,0240 
0,02S4 
0.0261 
0.0282 

.... 
o 
-..J 



TABLA A. 3 CONTINUACION. 

Q)!UUDT\ 7 ooruum 8 CORRiilo\ 9 OORRm\. 10 . .. . ... 
~nctor Tit'!tlJO IX)'.) S

0
-S/t 1/t .ln S¿'S D;X)º S

0
•S/t. lit in s¡s DJ) SÓS/t l/t11n, s¡s [Q) s

0
-s/t l/t ln s¡s 

No. (h) (m;¡O/ll (mgO/ll (h-1) (m;¡Ot'll (m;¡Oi/l) oi1> (rrqOlll (ng02/l) . (h-1) (rrgO/ll (ngOi/l) (h-1) 

o o 2053 - - 2513 - - 2480 - - 2993 - -
3 0.514 1960 180.9 0.0902 2400 219.8 0.0895 2400 155.6 0.0638 2880 219.8 0.0749 
6 1.029 1327 219.6 0.1133 - - - 2360 116.6 0.0482 2867 122.4 0.0418 
10 1.714 1800 147.6 0.0767 - - - 2330 87.5 0.0364 2813 105.0 0.0362 
15 2.571 1773 108.9 0.0570 2385 49. 8 0.0235 2290 73.9 0.0310 2787 80.1 0.0277 
20 3.429 1587 135.9 0.0751 2359 44.9 0.0184 2240 70.0 0.0297 2760' 67.9 0.0236 
25 4.186 1560 115,0 0,0641 2308 47.8 0.0199 2173 71.6 0.0308 2546 104.3 0.0377 
30 5.143 1552 97.2 0,0543 2256 49.97 0.0208 2147 64. 7 0.0280 2506 94.7 0.0345 
35 6.000 1440 102.2 0,0591 2154 59.8 0.02569 2120 60.0 0.0261 2493 33.J 0.0305 
40 6.857 1413 93.3 0.0545 2205 44.9 0.01907 2040 64.2 0.0285 2427 82.5 0.0306 
45 7. 714 1347 91.5 0,0546 2154 46.5 0.0200 2027 58,7 0.0261 2400 76.9 0,0286 
50 8.571 1360 80.9 0.0480 2102 48.0 0.0208 1947 62.2 0.0282 2373 72.3 0.0271 
55 9.429 1333 76.4 0.0458 2051 49.0 0.0216 1827' 69.3 0.0324 2360 67.1 0.0252 
60 10.286 1320 71.3 0.0429 2000 49.9 0.0222 1666 79.1 0.0387 2320 65.4 0.0248 
70 12.000 1307 62.2 0.0376 1949 47.0 0.0212 1573 75.60 0.0379 2153 70.0 0.0275 

O:>ef, OOn', 0.9957 0.9994 0.9811 0.9973 
Pcrdiente 216.097 2488.19 2509.5 3068.9 
Ordenada origen -21. 728 -3.1604 -7. 8655 -9.4863 . 

<DRRIDT\ 11 OORRIDT\ 12 Cl)ruuIY\ 13 

ruactor Ticnpo [Q) S
0
·S/t l/t ln sc1s ~. s

0
-s/t 1/t ln SJS [1J) s

0
-S/t 1/t ln sc1s 

No. (h) (lllJO/ll (ng0/1) (h-1) (m;¡Ot'll (ng02/l) (h-1) . (nq)lll (nq::>/ll (h-1) 

o o 5635 - - 4576 - - 11520 - -3 2.057 4889 362.7 0.0690 4130 192.S 0.0440 - - -
6 4.114 4365 308. 7 0.0621 3608 235.3 0.0578 - - -
10 6.857 - - - 3432 166.8 0.0420 10440 157.5 0.0144 
15 10.286 4104 148. 0 0.0308 3102 143.3 0.0378 10280 120.6 0.0111 
20 13.714 - - - 2882 123.5 0.0337 - - -
25 17.143 3941 98. 0 0.0209 2640 112.9 0.0321 10170 81.7 0.0076 
30 20.571 3713 93. 4 0.0203 2244 113.4 0.0347 - - -
35 24.000 3290 97. 7 0.0224 2068 104.S 0,331 9880 68.3 0,0064 
40 27.429 3192 89.1 0.0207 1936 96.2 0.0314 9660 67.8 0,0064 
45 30. 857 3062 83. 4 0.0198 - - - 9560 63.5 0.0060 ¡..... 
50 34.286 2932 78. 8 0.0191 1892 78.2 0.0258 9280 65.3 0.0063. o 
55 37.74 2801 75.1 0.0185 1804 73.5 0.0247 9240 60.5 o.oo5e 00 

60 41.143 2736 70.5 0.0176 1716 69.5 0.0238 9080 59.3 o.oos0 
70 48.00 2476 65, B 0.0171 1440 65.3 0.0241 3520 62.5 0.0063 .. .. 

Crof. oorr. 0.9997 0.9856 0.9991 
Pcnclionto 5512. 7 5260,21! 11,361.2 
Ordenada origen -24. 3451 · -58.89~3 -s. 7585 ... 



TABLA A. 4 VALORES UTILIZADOS PARA OBTENER LOS PARAMETROS CINETICOS EN EL MODELO DE KORNEGAY 

!\!actores 1 - 5 5 - 10 10 - 15 15 - 20 

Corrida o so se 11/Q(So-Se) se 11/Q(So - Se) se Aiocs0 - se> se A/O (S
0 

- Se) 

(l/d1a) (m;¡F> !1"90:0 (m2 d1a/m;J0:0) cm:.JFi (m2 d1a/ng 0::0) cl1'9F> (m2 d!a/ng D;:O) (mglXX» (m2 d!a/nq 0:0) 
l l 

3 37.5 370 318 0.4816 310 3.15 300 2.5200 260 0.6300 
7 17.8 2053 1856 0.2615 1800 l. 0618 1773 1. 9663 1587 0.2854 
10 17.8 2993 2870 0.4317 2813 0.9314 2,787 2.0410 2760 1.9366 
11 4.45 5635 4480 0.1839 4250 0.9233 4104 l. 4545 4060 4.8266 

Coef. corr. 0.6983 0.9991 0.8358' 0.4934 
p (1!'30::0) 

m2cl!a 
3. 7306 1.4648 0.5821 . 0.3745 . 

K (ngDJ)) 260.7 1117.9 143.5 -221.2 
s l 

lb actores 20 - 25 25 - 30 30 - 35 35 - 40 
Corrida o s se A/Q(So-Se) s JV'Q(So - Se) s A/Q(So - Se) se A/O (S

0 
- S

8
) o e e 

(l/d1a) cll9IXP¡ ngll;X) (m2 d.!a/nr:iO::O) c!19F, (m2 d!a/n~; 0:0) (ng¡m) . (m2 d!a/ll'g 0::0) cnsF> (m2 d!a/ng DJJ) 
l l l 

3 37.5 260 226 o. 741 200 0.969 170 o. 8400 144 0.9692 
7 17.8 1587 1560 1.960 1553 7.854 1440 0.4698 1413 l. 9663 
10 17. 8 2760 2546 0.240 2506 1.372 2493 4.0830 2427 0.8044 
11 4.45 4060 3941 1.780 3713 0.9314 3290 o. 5020 3192 2.1669 

Cbef. corr. -0.3941 -0.8932 -0.2583 -0.4837 
p cm:;D::O> 

m2clia 
o. 4976 0.2974 0.5628 0.5909 

Ka c!l:Sim, 
l 169.5 124.25 -93.66 -60.85 



R3actores 

Corrida o 
Ü/dia) 

3 37.4 
7 17.8 
10 17.8 
11 4.45 

Cl:lef. oorr. 
p (!!!llXP) 

2 m día 

K ( !!:9: rx:o) 
s l 

40 - 45 

so s e 
'(1!90:0) trgrx:o 

l l 

144 125 
1413 1347 
2427 2400 

. 3192 3052 

-0.3365 

0.2616 

-84.74 

A/Q(So-Se) 

'(m
2 d1a/rrgDQO) 

1. 3263 
0.8044 
8.4548 
1. 6335 

...... 

.... 
o 



111 

TIJlLA A. S, VALORES UTILIZADOS ~ LA ECUACION DE REACCION DE PRIMER ORDEN 

CDRIUc.\ 1 CD~ 2 CDl:IUc.\ 3 

ieactor oca 'As/O l:1X> kl/0 DJ) "5/0 
No. mt.>/1 m2w1 ID1>;!1 rih/l rrq0¡1 m2wi 

o 358 o 354 o 370 o 
1 326 0.0121 294 0.0121 332 0.0121 
7 290 0,0847 246 0.0847 312 0.0817 
14 270 0.1695 210 0.1695 300 0.1695 
21 238 o. 2542 170 0.2542 252 0.2542 
30 214 0.3631 130 o. 3631 200 0.3651 
40 186 o. 4842 118 0.4842 144 0.4842 
50 170 0.6052 118 0.6052 112 0.6052 
60 170 o. 7223 110 0.7223 112 0.7223 
70 170 o. 8473 86 0.8473 112 0.8473 

Coef. airr. -0.9574 -0.9550 -0.9744 
Pendiente -o. 8981 -1.4927 -1.5827 
Ordenada Ori!pl 5. 7593 5.,399 5.8732 

CXlll.llIU. 4 ~5 CDRRm\ 6 CDRRml\ 7 CXlruUM 8 

n::actor t(.'O As/O ® 'As/O ~ 'As/O tco As/O o;p As/O 
!Oc. rrq0¡1 1112w1 11'9Yl 'IJ2wl nrp.¡1 rn1v'ñ rq::>zll m2n.11 ar:p.¡1 rn2w1 

o 485 o 2400 o 3067 o 2053 o 2513 o 
J 425 0.0382 2173 0.0605 2993 0.0764 1.960 0.0764 2400 0.0790 
6 416 0.0764 1973 0.1210 2907 0.1529 1827 o. 1529 - 0.1580 
10 396 0.1274 - 0.2017 2827 0.2518 1800 0.2548 - 0.268) 
15 :ni; Q.1911 19!!3 o. Jl.)26 2760 0.3822 1773 0.3!!22 2385 0.3950 
2() 368 0.2548 1960 0.4035 2773 0.3096 1587 0.5096 2359 0.5267 
25 340 0.3185 - 0.5044 - 0.6371 1560 0.6371 2308 0.6583 
30 332 o. 3822 1867 0.6520 2693 0.7645 1553 \l.7645 2256 o. 7901) 
35 320 o. 4460 1787 o. 7061 2600 0.8919 1400 0.8919 2154 0.9216 
4~ 304 0.5097 1750 o.e:no 2627 l. 0193 14!3 1.CHll 2205 1.0533 
45 300 0.5738 1747 0.9078 2587 1.1467 1347 1.U67 2154 1.1845 
so 304 0.6371 1693 1.0090 2480 1.2742 1360 1.2742 2102 1.3166 
55 300 o. 7008 ·1733 1.1096 2413 l. 4016 1333 1.4016 2051 1.4483 
60 296 0.7645 1600 1.2104 2347 1.5290 1320 1.5290 2000 1.5800 
70 272 o. 8919 1573 1.4122 . 2187 1.7838 1307 1.78~8 1949 l. 8433 

Cocf. airr. -0.9542 -0.9434 -0.9794 -0.9588 0.9833 
Pendiente -0.5635 -0.2481 -0.1597 -0.2618 -0.1329 . 
Ordenada origen 6.0647 7.6920 8.010 7.5575 7.8222 

CORRIM 9 COmroA. l~ roirum 11 COAAI!ll\ u coroum 13 

Jeactar o;p As/O [Q'.) As/O 0:0 1-S/Q [Q:) lis/O ~ NJ/O 
No. irg0¡1 m2w1 l!IJO-/l m1v'i nr1J:!l m1v1 ~:11 rn2r.,11 m;¡0.¡1 rn1v1 

o 2480 o 2993 o 5635 o 4576 o - o 
3 2400 0.0764 2880 0.0764 4889 0,3058 4180 o.3058 - 0,6116 
6 2360 0.1590 2867 0.1590 4365 0.6116 3680 0.6116 10440 1.0193 
10 2330 0.2548 2813 0.2548 - 1.0193 3432 1.0193 10290 1.5290 
15 2290. 0.3822 2787 o. 3822 4104 1.529\l 3102 1.5290 - 2.0387 
20 2240 0.5097 2760 0,5097 - 2.0387 2882 2.0387 10120 2.5483 
25 2173 0.6371 2546 0.6371 3941 2.5483 2640 2.5483 - 3.058() 
30 2147 0.7645 :?506 0.7645 3713 3.0580 2244 3.0586 9880 3. 5676 
35 2120 o. 8919 2493 0.8919 3290 3.56i6 20G8 3.5676 9660 4. 0773 
40 2040 1.0190 2427 1.0190 3192 4.0773 1936 4.0713 9580 4.5870 
45 2027 1.1467 2400 1.1467 3052 4.5870 - 4.5870 9280 5.0966 
50 1947 1.2742 2373 1.2742 2932 5.0966 1892 S.O'.ié6 9240 5.6063 
55 1827 1.4016 2360 l.4016 2801 5.6063 1804 5.60<&3 9060 6.1160 
60 1666 1.5290 2320 1.5290 2736 6.1160 1716 6.1160 8520 7.1353 
70 1573 l.7838 2153 l. 78J8 2476 7.1353 1440 7. 1333 

o:>c!. oorr. -0.%70 -0,9821 -0.9810 -0.9759 -0.9745 
Pendiente -0.2256 -0.1702 -0.1037 -0.1536 -0.0350 
Ordcn.acLl origen 7.8182 7.9047 0. 5196 8.3050 9.31648 
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