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RESUMEN 

En 1os últimos años se ha trabajado fuertemente en 1a búsque

da de alternativas dentro de1 campo del tratamiento de ef1uen 

tes domésticos e industriales. Este trabajo se origin6 de 

una necesidad, a nivel industrial, en las plantas de harina 

de ma1z nixtamalizado de tratar sus aguas resitluales. Estas 

aguas de desec~o (conocidas como Nejayote), tienen altas con

centraciones de sustancias orgánicas e inorgánicas que conta

minan el ecosistema. 

Como parte de un proyecto global de investigaci6n en el Ins··· 

tituto de Ingenier1a de la UNAM, en este trabajo se procedi6 

al desarrollo experimental de un sistema de reactores biol6g! 

cos rotatorios. 

• " ' ' •• ' ~. 1 • .:,::.:.: '., ·. ·~·-. ··; . 
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El sistema consta de un reactor con un volumen total de 49 1 

que consta de 50 discos de 30 cm de diámetro: agrupados en 10 

compartimientos, montados sobre una flecha de acero inoxida

ble e impulsados por un motor-reductor a 16 RPM. 

El desarrollo experimental consto de tres etapas en las que 

se hicieron variar las cargas orgánicas del influente y los 

tiempos de retenci6n dentro del reactor (26.5, 40.2 y 18.9 g 

materia orgánica, medida como demanda qu1mica de ox~geno por 

metro cdbico al d1a y 1.17, 1.18 y 2.50 d1as de tiempo de re 

tenci6n) • 

En todos los casos, al variar la concentraci6n del influente 

del sistema o el tiempo de retenci6n, se midi6 el curso de 

la degradaci6n de la materia orgánica teniendo como paráme

tro de control, T, pH, o2 disuelto y VQO. Cuando los valores 

de dichos parám~tros prácticamente no variaban con respecto 

al tiempo, se consideraba que la operaci6n del reactor hab1a 

alcanzado un estado estable. 

Se realizaron mediciones del porcentaje de re~oci6n de VB0 5 

y de VQO, las cuales van en incremento conforme se aumenta 

el tiempo de residencia hidráulica, y se disminuye el valor 

de carga orgánica. (Etapa 1, 47.8% VQO y 79.45% VB0 5 ; Etapa 

2, 48% VQO y 86% VB0 5 ; Etapa 3, 83.5% VQO y 96.2% VB0 5 J. 
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Se observ6 que el primer compartimiento del reactor biol6gi

co rotatorio era el más eficiente en cada corrida, ya que m! 

diendo la remoci6n de los contaminantes (medidos como mg VQO 

por gramo de biomsa al d!a), se encuentra con valores cerca-

nos al 60% del total eliminado, por lo que se corrobora la 

aseveraci6n de Ourán et al, (1981). 

Por fines econ6micos y de diseño se comprueba el uso máximo 

de cuatro etapas dentro del tratamiento de efluentes con 

reactores biol6gicos rotatorios. 

En cuanto al cálculo del área hilmeda de contacto ·siguiendo 

el método anal!tico.desarrollado por Kornegay (1975) y Korn~ 

gay et al (1968), se encontraron valores de áreas htlmedas de 

contacto para diez compartimientos y para cuatro comparti

mientos de 290 718 m2 y 158,301 m2 respectivamente. 

El método analftico se encuentra soportado por el método gr! 

fico de Me Aliley et al (1975) en el que se encontraron valo 

res de área hilmeda de contacto de 251 214 rn2 . 

Se present6 una estirnaci6n econ6mica de campo para la cons

trucci6n del proyecto de acuerdo al área de 158.301 m2 el 

cual, tomando corno base la unidad paquete marca Autotrol, se 

alcanz6 un costo de capital de $ 476'304,400.00 pesos. Con

siderando una vida 6til de planta por 20 años y un interés 
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compuesto anual del 85%, el costo de operaci6n y mantenimie~ 

to de $ 7'605,084 pesos, para un gasto de alimentaci6n de 

327 992 m3/año, se obtuvo un costo de $ 1'475.37 pesos/rn3 de 

agua tratada bajo estas condiciones. 

Este costo genera ahorros por casi 500 millones de pesos al 

año lo que originaria una tasa interna de retorno del 36% y 

4.18 años para pagarse. Bajo estas condiciones, se estable

ce la rentabilidad del proyecto. 



l. INTRODUCCION 

El problema de abastecimiento del agua se ha incrementado con 

forme la poblaci6n en el pa1s aumenta, por lo que es compren

sible que d1a a d1a la b~squeda de procesos para recuperación 

del agua, tanto de uso dom~stico corno de uso industrial, se 

haya visto favorecida enormemente tanto a nivel cient1fico co 

mo a nivel institucional. 

Dado que el agua que se desecha de cualquier proceso contiene 

grandes concentraciones de contaminantes, ~sta, al cabo de p~ 

co tiempo teroinar1a por volver inhabitable cualquier punto 

de nuestro ecosistema. 

Es por eso, que en estos d1as se ha dado gran importancia ec~ 

16gica al tratamiento de aguas de desecho, ya sea para poder 

reutilizarla en los procesos industriales o para disminuir la 
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contaminaci6n de los diferentes cuerpos receptores. 

El maiz es el alimento básico para la rnayoria de los mexica

nos y su procesamiento se lleva a cabo con la técnica conocí-· 

da como nixtamalizaci6n, siendo los molinos de nixtamal y las 

fábricas de harina nixtamalizada una de las ramas de la indus 

tria de alimentos más difundida en el país y, a su vez, una 

de las ramas que mayor volumen de agua requiere para su fun

cionamiento, por tanto, produce grandes cantidades de aguas 

de desecho con altas concentraciones de sustancias orgánicas 

e inorgánicas. Se considera que por medio del tratamiento de 

dichas aguas de desecho, también llamadas "nejayote", es pos.!_ 

ble reutilizarlas, ya sea dentro del proceso de nixtamaliza

ci6n o en otros fines, originando ahorros de agua. 

1 • 1 0 b j e.U V O .6 

Este trabajo es parte de un proyecto global de investigación 

del Instituto de Ingenieria de la Universidad Nacional Autóno 

ma de M~xico, con la finalidad de desarrollar un paquete tec

nológico para el tratamiento de las aguas residuales de las 

fábricas de harina de maiz nixtamalizado. 

Para ello se instrumentaron varios subproyectos, tales como 

el uso de lodos activados (Guerrero, 1984), de filtros anaero 

bies (Narmolejo, 1984), el efecto de estos desechos en el mo-
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delo de un r1o (Incl4n, 1985) y el del uso de reactores bio-

16gicos rotatorios, que es el objeto del presente trabajo 

(Pedroza, 1985). 

Los objetivos de la investigaci6n realizada en esta tesis 

son los siguientes: 

l. Diseñar y construir una unidad a escala laboratorio de 

un reactor de biodiscos o reactor biológico rotatorio, 

con el prop6sito de obtener el mayor porcentaje posible 

de eliminaci6n de contaminantes utilizando el nejayote 

de un molino de nixtamal como agua de desecho tipo. 

2. Realizar tres corridas experimentales haciendo variar 

las cargas orgánicas y t·iernpos de retención hidráulicos 

dentro del reactor para obtener los parámetros cinéti

cos que permitan escalar el equipo. 

3. Obtener el costo de producci6n del agua tratada. 

1 • 2 A.le.a.ne.e 

Se realizaron ya estudios con nejayote sintético en un reac

tor biológico rotatorio de 15 1, obteniéndose buenos result~ 

dos (Durán et al, 1980; Durán, 1982). En consecuencia, se 

plantea en este subproyecto corroborar esos resultados, em-
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pleando efluentes reales, con objeto de encontrar un modelo 

cinético que involucre parámetros de diseño para, eventual

mente, escalar este tipo de reactores. El modelo que se pr~ 

bará será el desarrollado por Kornegay et al (1968). Tam

bi~n, se hará un análisis económico preliminar sobre la in

versi6n del proyecto de construcción de un sistema de trata

miento que emplee reactores biológicos rotatorios evaluando 

su rentabilidad. 

Este trabajo experimental se realizó en el per!odo comprendi 

do entre 1984 y 1985. 



2. EL MAIZ Y LA NIXT.Abf.iALIZACION 

2.1 An~eeeden~e~ h~~~64~eo~ 

A través de los siglos, se han llevado a cabo tres grandes 

revoluciones agrarias, una en el ~edio Oriente con la domes

ticaci6n del trigo, otra en el Lejano Oriente con la dornest! 

caci6n del arroz y otra más en el continente americano con 

la dornesticaci6n del maíz (Katz et al, 1974). 

La evidencia arqueol6gica más antigua que se conoce sobre la 

existencia del maíz data de hace aproximadamente 7000 años 

en la parte central de México. Dos mil afias después ya se 

había domesticado y se considera como el factor decisivo que 

favoreci6 al desarrollo de las grandes culturas en Hesoaméri 

ca. En Sudamérica también se cultiv6 el maíz, sin embargo, 

no tuvo la w.isma influencia en el desarrollo de las culturas 
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(Katz et al, 1974). 

Durante la época de las grandes culturas en Mesoamérica, fue 

el ma1z el cultivo obligado y predominante de los pueblos pr~ 

colombinos. Actualmente se cultivan h1bridos del rnaiz, los 

cuales tienen diferentes caracter1sticas alimenticias as! co

rno diferentes rendimientos agron6micos dependiendo de su re

sistencia y adaptabilidad a los diferentes climas. 

De acuerdo a estudios antropol6gicos, se ha podido observar 

que la cocci6n alcalina del grano de ma!z seco fue un factor 

decisivo sobre la alimentaci6n de algunos pueblos y que, el 

principio del desarrollo de las culturas mesoamericanas se 

relacion6 directamente, no con la domesticaci6n del ma1z, s! 

no con el descubrimiento del proceso de cocci6n alcalina del 

grano de ma!z seco (Katz et al, 1974). 

2.2 Gene~a~~dade~ ~ob~e el ma~z 

Para demostrar la importancia de la cocci6n alcalina del gr~ 

no del maíz se da una breve descripci6n del grano de rnaiz. 

El grano de maíz tiene varias partes anat6micas (Fig 2.1): 

la cubierta del grano incluye el pericarpio y a la aleurona, 

el endospermo constituye la mayor parte óel grano y el ger

men contiene al embri6n y al escutelo. 



PERICARPIO 

ALEURONA 

EMBRION} 

ESCUTELO 

11 

GERMEN 

Figura 2.1 Partes esenciales del maíz (Katz, et al, 1974). 

El grano seco contiene aproximadamente entre 6.8 y 12% en p~ 

so ae proteína, 74.5% de almidones, 12% de agua, 3.4% de gr~ 

sas y 1% de cenizas y fibras. 

Se han podido identificar en el grano del maíz diferentes 

clases de proteínas, localizándose principalmente en el en-

dosperrno y en el germen. Se clasifican estas proteínas en 

cuatro diferentes grupos: I) Albúminas, II) Globulinas, 

III) Ze!na, una proteína heterogénea con pesos moleculares 

entre 20,000 y 1'000,000, la cual puede extraerse en solucio 

nes alcalinas y IV) Glute!nas. 

El ma~z es deficiente en algunos aminoácidos esenciales, co-

mo lisina y triptofano y tambi~n en niacina, la cual forma 
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parte del complejo de la vitamina s 72 • 

La cubierta del grano contiene entre 20 y 22% de celulosa, 

entre 2.6 y 4.9% de lignina y entre 73.2 y 77.1% de hemice

lulosa (Illescas, 1943). 

Actualmente el ma!z constituye la principal fuente de calo

r:ias para los pueblos de Mesoamérica. En las áreas rurales 

llega a ser tan importante que cubre el 70% de los requeri

mientos energ€!ticos humanos con un consumo anual de 186 kg 

por habitante como promedio para México. Esto se refleja en 

el cultivo de la tierra, ya que, aproximadamente el 40% de 

la tierra activa de i1éxico es utilizada para el cul. tivo de 

ma!z. 

2.3 Eñec~o~ de ~a cocc~6n a~ca~~na 

Como efectos de la cocción alcalina se presentan cambios en 

el grano, f!sicos y qu:imicos. El cambio f!sico consiste en 

el reblandecimiento del grano por absorción de agua, permi-

tiendo su fácil molienda húmeda. Dentro de los cambios qu! 

micos, los cuales son muchos y complejos, uno de los más 

importantes es la sol.ubil.izaci6n parcial. de la cubierta del. 

grano, pudiéndose eliminar casi totalmente al frotar unos 

granos con otros y enjuagándolos con agua. También se acom 

paña de otros cambios qu!micos, como son la dextrinizaci6n 
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del almid6n y la hidr6lisis de las estructuras proteicas (C~ 

brera et al, 1984). 

Estos car:lbios permiten que la "masa" o producto de la rnolie!!_ 

da tenga una plasticidad que la hace id6nea para la prepara

ci6n de los alimentos derivados de ella. 

2.4 P~oce~o de n~x~amal~zac~6n 

El proceso de nixtamalizaci6n se lleva a cabo de diversas 

formas, dependiendo de la cantidad y calidad o tipo de maíz 

que se desee nixtarnalizar. Antiguamente, el proceso se lle

vaba a cabo en grandes ollas o recipientes de barro ("nixc6-

mitl") y el producto se molía en el "metate". En la actuali 

dad, este proceso se lleva a cabo en pequeños molinos para 

su consumo diario o en grandes plantas, para producir hari

nas precocidas estables. 

Del proceso de nixtamalizaci6n se obtienen dos corrientes 

liquidas: El nejayote, nombre dado a las a~uas de desecho 

originadas durante la cocci6n alcalina y las aguas de lava

do, que eliminan el exceso de cal y el pericarpio ya separa

do del grano. 

Los orígenes de todas las palabras usadas en el proceso de 

cocci6n tradicional del maíz provienen del idioma Náhuatl 



(Estrada et al, 1986) . Por ejen1plo: 

"Nlx~amaL" viene de "Nex~L..i." 

"TamaLLl" • malz e.oc.ido 

"Nejayo~e" viene de "Nex~L..i." c.en..i.za.6 de c.aL, de 

"Ayoh" • c.aLdo o c.o.&a aguada y de "Ati"= agua. 
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La nixtamalización puede describirse corno una lixiviación 

empleando una solución de hidróxido de calcio, la cual se rea 

liza a temperaturas que var!an entre los 80° y lOOºC y se lle 

va a cabo de la siguiente forma: 

Se coloca una cantidad de agua, aproximadamente de dos a cua

tro veces mayor a la del peso del ma!z en un recipiente y se 

calienta hasta alcanzar la ebullici6n, se añade una cantidad 

entre 0.5 y 1.5% del peso del ma!z de cal viva (hidróxido de 

calcio)y se agita para formar la "lechada"¡ se agrega el 

ma!z y se mantiene todo a una temperatura entre 80° y 90°C 

6, en algunas regiones del pa!s. se deja que alcance nueva

mente la ebullición, durante aproxi~adamente 30-~5 minutos 

hasta que la cascarilla se desprenda fácilmente con la uña. 

Después se deja reposar la mezcla durante algunas horas sin 

calentamiento, para que el grano absorba agua y se modifi

quen los carbohidratos y matrices proteicas del endospermo. 

Generalmente, en molinos pequeños o a nivel dom~stico se de

ja reposar la mezcla durante toda la noche para poder lavar 
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el grano y llevar a cabo la molienda durante las primeras ho 

ras del d!a. 

Despu~s del reposo, se desecha el agua de cocimiento y se la 

va el grano cocido con agua fresca al mismo tiempo que se 

frotan los granos unos con otros por medio de acci6n mec~ni

ca. Se desecha el agua de lavado y se repite la operaci6n 

de lavado una vez m~s. Se desecha el agua del segundo lava

do y se procede a la molienda en húmedo del grano cocido 

(Fig 2.2). 

2.5 N~x~ama~~zac~6n en pequeña y g4an e~ca~a 

Actualmente la nixtamalizaci6n en pequeña escala se realiza 

en molinos ubicados en diferentes zonas y localidades. 

En los molinos se procesan, en forma diaria, aproximadamente 

entre 500 a 2000 kg de ma1z seco, el cual es pasado a través 

de una criba para limpiarlo de pequeñas piedras o basura, 

as1 como eliminar el tamo. De la operaci6n de limpieza pasa 

a los tanques de nixtamalizaci6n. Se le agrega la lechada 

de cal viva a una temperatura de 80-90°C, se mantiene esta 

temperatura durante aproximadamente seis horas y se deja re

posar durante toda la noche. A la mañana siguiente, se deja 

salir al drenaje el agua de cocimiento que es de color ana

rillo. Ya vaciado el tanque se agrega agua fresca para la-
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var los granos moviendo ~stos con unas palas de madera y una 

vez lavados se transportan al molino. Como producto de esta 

molienda se obtiene la masa fresca que puede ser utilizada 

para la fabricaci6n de tortillas o puede secarse para la ob

tenci6n de harina de ma!z (Fig 2.2). 

Para describir la nixtamalizaci6n a gran escala hay que ha

cer notar que las plantas tienen diferentes capacidades de 

producción, as1 como diferentes procesos, por lo que los tama 

ños y tipos de los equipos serán diferentes. 

La mayor parte de las plantas constan de varios grupos de 

tanques de nixtamalizaci6n cuya capacidad var!a entre 5-15 m3 

dependiendo del tipo de producci6n y de la demanda. A cada 

grupo de tanques le corresponde una tolva, en la cual se reci 

be el producto que será nixta~alizado (Fig 2.3). 

Antes de llevar a cabo el proceso de nixtamalizaci6n, el maíz 

es transportado desde los silos de almacenamiento hasta una 

máquina limpiadora y posteriormente a una despedregadora. El 

maíz es pesado para luego pasarlo a los tanques de conocimien 

to en unidades de varias toneladas. 

En estas plantas, el proceso de la nixtarnalizaci6n es un pro-

ceso discontinuo o "batch" que se lleva a cabo de la siguien-

te forma: 



17 

GRANO SECO 

MALLA 

TOLVA 

LECHADA DE CAL VIVA 

1 
.-~~~----------~ AGUA FRESCA PARA l LAVADO 

GRANO HUMEDO 
(NIXTAMAL) 

TANQUE DE COCIMIENTO 

MOLINO 

AGUA DE COCIMIENTO _. 
AGUA DE LAVADO ----------NEJA Y 0 TE 

MASA FRESCA 

PARA TOR"rlLLAS 
SECADO 

HARINA 

Figura 2.2 Proceso de nixtamalizac16n 
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1. El proceso se inicia con la introducci6n de agua potable 

al tanque a temperatura ambiente, aunque en algunas pla~ 

tas se introduce el agua potable ya caliente. 

2. Se agrega cal hidratada (hidr6xido de calcio con una pu

reza del 96%). 

GRANO SECO 
DEL ALMACEN 

VAPOR CE AGUA 

AIR 

rlEJAYOTE 

g
~MOLINO- 'SEC.AOOR 

Alit _ ... o 1 .. MASA - HA1!?1NR. 
cAt..•E"'"T E. ---.. : -

Figura 2.3 Planta de harina de ma!z nixtamalizado. 

3. Se burbujea vapor de agua sobrecalentado hasta subir la 

temperatura del agua entre 93-95ºC; en las que el agua 

ya está caliente, s6lo se burbujea vapor para mantener 
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la temperatura. 

4. Se añade el maíz en la proporci6n adecuada. 

5. Se burbujea aire comprimido durante tres minutos con o~ 

jeto de mezclar bien el contenido del tanque y para pe~ 

mitir la flotaci6n de las impurezas, las cuales son re

tiradas de forma manual. 

6. Se deja reposar el contenido del· tanque durante aproxi

madamente sesenta minutos. El tiempo de cociniento o 

de reposo, depende del tipo del grano de maíz que sea 

tratado. 

7. Se desaloja el agua de cocimiento. 

8. Se añade agua potable a temperatura ambiente con el obj~ 

to de lavar el grano. 

9. Se burbujea aire comprimido durante tres minutos para 

mezclar el contenido del tanque. 

10. Se desaloja el agua de lavado. 

11. El grano nixtamalizado y escurrido se pasa a una tolva 

que está en un nivel inferior al de los tanqu_es de nix-
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tarnalizaci6n. 

Desde la tolva se dosifica el grano de ma!z hacia los molinos, 

en los cuales el grano es molido cuando ~ste se encuentra a~n 

húmedo para formar la "masa". La masa es secada, tamizada, y 

posteriormente se empaca. En plantas más modernas se introdu 

ce aire o gases calientes al molino y se muele y seca el nix

tamal en forma simultánea, ahorrando energ!a. El agua de co

cimiento abandona el sistema a una temperatura de 78 a SOºC y 

el agua de lavado a 62-64°C. La mezcla de las dos aguas aba~ 

dona la planta con una temperatura.que var!a entre 70 y 72°C. 

Estas aguas residuales son las que deben ser tratadas con ob

jeto de recuperarlas para el proceso y evitar que sean arroj~ 

das a los sistemas colectores con un pH tan elevado, una tem

peratura tan alta y una concentración de materia org~nica pr~ 

veniente del rna!z tan considerable. 

En los siguientes capítulos se verá el enfoque dado a la reso 

lución de esta problemática. 



3. REACTOR BIOLOGICO ROTATORIO (RBTI) 

3.1.1 Historia 

La biopel1cula como tal, no es un nuevo concepto a tratar. 

De hecho, la naturaleza la ha venido utilizando por ~illones 

de años. Sin embargo, su aplicaci6n en el campo de los pr~ 

ceses de tratamiento de aguas de desecho, es un descubrimien 

to relativaraente novedoso. 

Los primeros equipos dise~adoLJ bajo este principio fueron 

los llamados filtros percoladores, cuyo medio filtrante fue 

construido a base de pequeñas piedras. Posteriormente, este 

medio pedregoso fue substituido por material pl~stico y así 

se vi6 la posibilidad de construir ~filtros'' m~s grandes. 
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Los principios del filtro percolador se extienden a los pro

cesos anaerobios, as1 corno en los filtros anaerobios de me

dio adherido y en los digestores. En este caso el soporte 

se encuentra fijo y el liquido fluye a trav~s del soporte. 

A principios de este siglo se patentaron nuevos sistemas en 

~os que el soporte de la biopelícula no estaba fijo sino que 

se movía con respecto al efluente líquido a tratar. 

La priri:era unidad de contacto biol6gico rotatorio fue inven

tada en ~lemania por Weigand en 1900 (Autotrol, 1982). 

En 1929 en EE.UU de A., Doman realiz6 pruebas utilizando dis 

cos metálicos (Hu-Chang et al, 1980). Posteriormente se peE_ 

dió todo inter~s y el reactor rotatorio qued6 olvidado dura~ 

te aproximadamente cincuenta años. Durante los años cincuen 

tas la idea del reactor de contacto biol6gico rotatorio rec! 

bi6 una gran consideraci6n en Alemania y, en la Universidad 

de Stuttgart, se iniciaron investigaciones más exhaustivas 

(Autotrol, 1982). 

El uso del material de poliestireno expandido que era econ6-

mico y muy manejable adelant6 la investigaci6n del proceso 

enormemente. Con este material, la cornpa5ía alemana Stenge

lin fabric6 en 1957 discos con diámetros entre 2 y 3 metros. 
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En 1960, se puso en marcha el primer reactor biol6gico rota

torio (RBR). El proceso se difundi6 rápidamente hacia otros 

paises en Europa. 

Estos sistemas se empezaron a construir en los Estados Unidos 

a mediados de los años sesentas cuando Allis-Chalmers logr6 

un acuerdo con la conpañ1a alemana que poseia la patente de 

producci6n. El primer nombre registrado en los Estados Uni-

dos fue el de "Biodisco". En 1969, la primera instalaci6n 

comercial se realiz6 en una pequeña fábrica de queso. 

Entre 1970 y 1972, la comercializaci6n de esos equipos pate~ 

tados se realiz6 a través de Allis-Chalmers, por conducto de 

la corporaci6n Autotrol. En 1972, los discos fueron modifi-

cados por Autotrol utilizando láminas corrugadas de polieti

leno. Hoy en d1a, los discos son fabricados con polietileno 

de alta densidad y siguen siendo de forma corrugada. 

En la última década y considerando los grandes incrementos 

en la utilizaci6n de la energ1a, los reactores bio16gicos ro 

tatorios (RBR) se han hecho cada vez más populares debido a 

sus bajos requerimientos de energ1a, a su operaci6n simple y 

a su bajo mantenimiento. 

Instalaciones de diferentes capacidades, que varían entre me 

nos de un mil16n de galones por d1a y más de cincuenta millo 
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nes de galones por día, han sido adquiridas por los Estados 

Unidos de Am~rica desde 1969. Para septiembre de 1980, ha

bían sido puestos en uso en los Estados Unidos de Am~rica y 

Canadá 381 sistemas de biodiscos (RBR) (Autotrol, 1982). 

3.1.2 Caracter1sticas del Reactor Biol6gico Rotatorio (RBR) 

El reactor biol6gico rotatorio, RBR, consiste de una serie 

de discos fabricados de :materiales duros montados sobre un 

eje (flecha) y espaciados óe 2 a 3 cm cada uno. Algunos de 

estos materiales son madera, aluminio, acero inoxidable, po

lietileno, poliestireno, acr1lico, plástico en general, etc. 

Para mantener condiciones de aerobiosis, aproxiwadamente el 

40% de la superficie de los discos se encuentra siempre su

mergida en el agua de desecho y el 60% restante está en con

tacto con el aire ambiente. La flecha que contiene a los 

discos gira a diferentes velocidades, dependiendo del tamaño 

del tanque y principalmente de la cantidad de oxigeno disuel 

to en el seno del liquido. La rotaci6n se logra con un mo

tor eléctrico o con aire. En el sistema de moviraiento por 

aire, se presentan pequeñas copas atrapadoras dentro del sis 

terna del tanque. La rotaci6n proporciona una fuente conti-

nua de nutrientes y oxígeno para las bacterias que se encue~ 

tran adheridas a la superficie de los discos (Netcalf-Eddy, 

1972) • 

.. :,.-. 
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La principal diferencia operacional entre el proceso de un 

RBR y los procesos biol6gicos convencionales, co~o son los 

lodos activados es de que no existen recirculaciones de bio

masa activa. 

Con respecto al proceso de lodos activados se diferencia por 

tener a la biornasa activa, que es la responsable del trata

miento, adherida a las superficies de los discos (Benefield 

et al, 1980). 

El RBR difiere del proceso de los filtros percoladores en 

que el RBR tiene un tiempo de residencia hidráulica signifi

cativamente mayor al de los filtros percoladores (mayor de 

ocho a diez veces) además de presentar una mejor dinámica 

que la existente con el medio estacionario (1-Ietcalf-Eddy, 

1972). 

Posteriormente se ha comprobado que, en los RBR, también la 

biomasa suspendida, además de la adherida a las paredes de 

los compartimientos, coadyuva en el tratamiento o degrada

ci6n de la materia orgánica disuelta presente (Durán et al, 

1982)-. 

Por último, el proceso RBR, presenta una menor susceptibili

dad a alteraciones debidas a cambios de la carga org~nica o 

hidráulica en el reactor. Además, presenta más bajos costos 



de operaci6n y mantenimiento. 

El proceso típico del RBR se puede ver en la Fig 3.1. 

'&GUA 0[ 0[$[CHO INOUSTRIAL 
O DOM[STICO 

11111111111 

CLARIFICADOR 

S[CUNDAIUO 

TllATAlll[NT .... --------' 
0[ SOLIDOS 

IFLUINTI 
Tll.ATfU>o 

Figura 3.1 Proceso típico empleando un Reactor Biol6gico 
Rotatorio. 

El proceso RBR puede usarse para remover la r.:ayor parte de 

la materia orgánica, expresada como demanda bioquirnica de 

oxígeno (VBO) y el amoniaco de cualquier agua con desechos 
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biodegradables. El proceso es aplicado, tanto en el trata-

miento de desechos domésticos como en el tratamiento de al-

gunos desechos industriales, tales corno los de la industria 

alimenticia, papelera, quimica, petroquimica, etc. 
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3.1.3 Descripci6n del proceso: Fundamentos 

El proceso que emplea discos rotatorios se encuentra dentro 

de los sistemas de tratamiento biol6gico secundario de pel1-

cula adherida. 

La rotaci6n de los discos sirve para varios prop6sitos: mez 

clar el contenido del tanque manteniendo a los s6lidos sus

pendidos. Simultáneamente, el rnoviniento levanta una pel1c~ 

la liquida que al contacto con el aire absorbe el oxigeno n~ 

cesario para que los microorganismos presentes en la pelícu

la utilicen tanto el oxigeno disuelto co~o el material orgá

nico de agua de desecho. Y, finalmente, oxigena el licor 

mezclaóo del tanque, evitando condiciones anaerobias en el 

seno del 11quido y nanteniendo bajo control el espesor de la 

biopel!cula debido al esfuerzo constante entre la pelicula y 

el agua. 

Las bacterias siendo consideradas como part!culas rnicrorn~tri 

cas y con carga, son absorbidas y adheridas a la interfase 

s6lido-l!quido, primordialmente sobre la superficie de los 

discos y despu~s de su multiplicación a trav~s de varias ge

neraciones formando una biocapa. 

El proceso total del desarrollo de la biocapa ha sido estu

diado por Trulear et al,(1983)y será explicado en la Sec-
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ci6n (3.2.3). Baier (1972) considera que la adsorci6n de rna 

terial orgánico sobre la superficie es un prerrequisito para 

la adhesi6n biol6gica, ya que ~sto condiciona la superficie 

del medio. Este proceso se puede ejemplificar como sigue: 

A0 x + B~ed + b~oma~a 

( 3. 11 

A 6 B pueden limitar la rapidez de reacci6n. Los nutrientes 

no son el factor lirnitante para los sistemas de tratamiento 

de desechos dom~sticos, pero podr!a ser el caso en los trata 

mientes de agua de desechos industriales. 

La reacci6n (3.1) muestra que el crecimiento bacteriano se 

realiza a expensas de la energ!a liberada durante el flujo 

de electrones procedente de las especies donadoras y dirigi 

da por conducto de microbios a las especies aceptoras. El 

sustrato es el donador de electrones mientras que el ox!geno, 

nitritos, nitratos, sulfitos, sulfatos y di6xido de carbono 

(C0 2 J son ejemplos de aceptores de electrones. 

En los reactores de pelfcula adherida, la rernoci6n del sus

trato de una fase acuosa requiere de la difusi6n de los reac 

tivos metab6licos al interior de la pel!cula para as! poder 

ser metabolizados por los microorganismos y de la difusi6n 

de todos los productos metab6licos dentro de la fase acuosa 
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a través de la película. 

3.2. 

Este fen6meno se muestra en la Fig. 

La importancia de la difusi6n de los productos reside en el 

hecho de que la producci6n de co2. la acidez y la alcalini

dad pueden causar un cambio significativo en los valores del 

pu. Sin embargo, la producci6n de productos gaseosos debida 

a las resistencias difusionales puede causar desprendirnien-

tos no deseados de la biopelícula. La remoci6n masiva de la 

biopel!cula es atribuída a los nutrientes y/o al agotamiento 

de oxígeno dentro de la biopel!cula. Este problema de des

prendimiento de la pel!cula es observado frecuentemente con 

biopel!culas gruesas y de baja densidad que se desarrollan 

bajo condiciones de esfuerzos cortantes considerables. La 

separaci6n y el desprendimiento de biopelícula son t€rrninos 

que no deben confundirse dentro del mismo proceso¡ la sepa

raci6n es la remoci6n contínua de biopelícula debida a la 

acci6n cortante del flujoyforma parte del proceso, mientras 

que el desprendimiento de la pel!cula se considera como un 

fuerte problema, ya que se debe, primordialmente, a proble

mas de anaerobiosis al interior de la biocapa. 

La naturaleza de la película biol6gica adherida en un reac

tor biol6gico rotatorio difiere grandemente de la película 

biol6gica en un sistema de filtros percoladores (Fig 3.3). 
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•rOPELICULA 

Figura 3.2 Representaci6n esquemática del fen6meno de rap! 
dez limitante involucrado en reacciones con pe
lícula de contacto (Harremoes, 1976). 

En un filtro percolador, el crecimiento biol6gico tiene un 

aspecto liso y de apariencia gelatinosa. El sustrato solu-

ble y el oxígeno disuelto deben ser suruinistrados por difu-

si6n a la porci6n de biomasa cercana al medio de soporte, 

pero la porci6n superficial de biomasa rápidamente consume 

la mayor parte del oxígeno disuelto por lo que frecuenterr~n-

te la zona cercana al soporte presenta condiciones anaero-

bias. Se piensa que esta actividad anaerobia es la causa 

principal del desprendimiento o caída de grandes cantidades 

de biopelícula. Con el oxígeno y el substrato limitados s6lo 

a la zona exterior o superficial se puede decir sue s61o una 

fracci6n del total de la biomasa se encuentra activamente tra 

tando al agua de óesecho. 
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c A B C 

PROCESO tlBR 
PELICULA PSEUDO HOMOGENEA 

PROCESO FILTRO PERCOLADOR 
PELICULA HETEROGENEA 

Figura 3.3 Reactores con pel!cula biol6gica adherida 

En contraste, el proceso RBR presenta una biomasa rugosa que 

se proyecta de forma adyacente a la pel!cula del agua de de-

secho. Esto provee de mucho mayor área de contacto que el 

área disponible del medio de soporte. Tar..bi~n, se logra que 

el sustrato y el oxigeno disuelto en la biopelícula la alca~ 

cen para una mayor porción de biomasa haciendo que €sta, sea 

tambi~n aerobiamente activa. 

La estructura rugosa de la biornasa se debe, no solamente a 

la presencia particular de algunas especies de organismos, 

sino tarnbi~n a la rotaci6n del sistema. Esta rugosidad se 

hace más aparente en los primeros compartimientos o etapas 

que es donde la concentración de sustrato es más alta y el 

espesor de la capa es mayor y gradualmente va disminuyendo 



32 

en los últimos compartimientos. A diferencia del proceso de 

filtros perco1adores, el proceso RER utiliza una fuerza hi

dráulica de corte controlada, corno el principal necanisrno p~ 

ra remover el exceso de crecimiento biol6gico. Esto quiere 

decir, que el desarrollo de la pel!cula sobre los discos tie 

ne un límite finito (ver Capítulo 3.2.3). 

El crecimiento excesivo que es removido de los discos, se en 

cuentra en el licor mezclado en forma de biomasa muy densa 

que es fácilmente sedimentable en un clarificaeor. 

La rotación del sistema debe tambi~n proporcionar turbulen

cia en la interfase entre la biomasa y el agua de desecho 

con lo que el oxigeno disuelto y el sustrato soluble se en

cuentran disponibles uniformemente para la porci6n de biomasa 

adherida directamente al medio de soporte. Esto se logra, 

tanto por el mezclado corno por el fen6raeno de difusi6n. Como 

resultado de una alta turbulencia y una aeraci6n más efectiva, 

el proceso RBR ha demostrado tener una rapidez de rerr.oci6n de 

sustrato por unidad de área dos o tres veces más alta que la 

de procesos de película adherida en medio estacionario como 

es el caso del filtro percolador (Autotrol, 1982; Benefield 

et al, 1980) . 

El fen6rneno de la transferencia de masa juega un papel impor

tante en los procesos de película adherida. En los sistemas 
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donde los crecimientos que se presentan están suspendidos en 

el liquido, la cin~tica de las reacciones biol6gicas genera! 

mente cubre los efectos de la transferencia de masa debido 

al tamaño relativamente pequeño de las part1culas bacteria-

nas floculantes. En los sistemas de película adherida, la 

biopel1cula es gruesa y la difusi6n del sustrato ocurre sola 

mente en una direcci6n. Por esta razón, las resistencias a 

la transferencia de masa que ocurre en la película liquida y 

en la biopel1cula son significativas y generalmente contro

lan el funcionamiento del proceso. 

Maier (1966) realiz6 estudios del proceso de filtros percol~ 

dores con superficie inclinada, y demostr6 que la transfere~ 

cia de masa de la materia biodegradable presentaba una rapi

dez limitante. ~cKinney (1962) haciendo menci6n al sistema 

de "filtraci6n" y tomando en cuenta al proceso de película 

adherida, concluy6 que la rapidez de transferencia de oxíge

no era el factor clave dentro del proceso y no así la trans

ferencia del sustrato. Su teoría se basa en el hecho de que 

la película líquida m6vil se mezcla con la película adherida 

mientras €sta se mueve. A este respecto, el gradiente de 

concentraci6n· de la raateria org~nica entre la película adhe

rida y la capacidad móvil del líquido juega un papel más im

portante. Por lo tanto, una alta concentraci6n de materia 

orgánica en el desecho ocasionará un incremento en el gra

diente y, por ende, puede ser una ventaja. 
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El principal objetivo en el proceso RER es el de eliminar la 

materia orgánica soluble en el agua de desecho y transformar 

la en materia insoluble, principalmente en microorganismos. 

Siendo el sistema un proceso aerobio, puede verse fácilmente 

afectado y limitado por las resistencias que existen en el 

transporte de ox1geno, por lo que funcionaria bajo condicio

nes de transporte de sustrato. Debido a la discusi6n antes 

mencionada, se establece que la renovaci6n de la pel1cula 11 

quida juega un papel vital dentro del proceso. Cualquier in 

cremento en la rapidez de renovaci6n de la pel!cula logrará 

un mejor tratamiento por lo que se obtendrá una buena difu-

si6n de oxigeno y de sustrato. La velocidad de rotaci6n y 

el tiempo de retenci6n hidráulica son utilizados como herra

mientas de control. 

Dentro de esta secci6n se tratarán, de forma general, algu

nos conceptos básicos necesarios para el mejor entendimiento 

de los procesos biológicos en un reactor rotatorio. 

3.2.1 Procesos metabólicos 

El metabolismo se puede definir como el conjunto de reaccio-

nes enzim~ticas que se llevan a cabo en la c~lula. Debe aña 
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dirse que todas las reacciones que se llevan a cabo en la cé 

lula tienen objetivos espec1ficos (González,1986). 

El metabolismo tiene cuatro funciones especificas: 1) obten 

ci6n de energ1a de uniones qu1micas o de energ!a solar absor-

bida, 2) conversi6n de nutrientes ex6genos en moléculas uti 

lizables en la s1ntesis de material celular, 3) ensamblaje 

de dichas moléculas, para formar prote!nas, lipidos, ácidos 

nucleicos, y otros componentes celulares y 4) forrnaci6n y 

degradación de biornol€culas que se requieran en funciones es

pecializadas de la célula. 

Los procesos metab6licos pueden dividirse en dos partes prin

cipales: 

1) El catabolismo, que es la parte degradativa del metabo

lismo, por medio de la cual las grandes noléculas de nu

trientes son degradadas para dar corno resultado ácido 

acético, co2, amoniaco o urea. El catabolismo va acornp~ 

ñado de liberaci6n de energ1a, la cual es almacenada por 

la célula en forma de la mol€cula transportadora de ATP 

(Adenos!n Trifosfato) . 

2) El anabolismo, que es la fase de formaci6n enzimática 

de moléculas, tales como ácidos nucléicos, prote!nas, 

polisacáridos y 11pidos. Estos compuestos son formados 
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utilizando la energta y las pequeñas mol~culas obteni

das por las funciones catab6licas. 

3.2.2 Clasificaci6n metab6lica de los microorganismos 

Los microorganismos se clasifican dependiendo de sus fuentes 

de energ1a, de carbono, de donadores de protones y recepto

res de protones. 

Dependiendo de su fuente de energía se pueden dividir en fot~ 

trofos, los que obtienen energ1a de la energía radiante (sol) 

y en quimi6trofos, los que obtienen su energ1a de reacciones 

qu1micas de oxidaci6n-reducci6n. 

Según su fuente de carbono pueden dividirse en dos grandes 

grupos: aut6trofos, los que obtienen carbono de sustancias 

inorgánias (C0 2 J y heter6trofos, los que obtienen carbono de 

uniones qu1micas de tipo orgánico. 

Los microorganismos lit6trofos son los que utilizan donadores 

inorgánicos de protones y se denominan organ6trofos a los que 

utilizan donadores orgánicos de protones. 

De los cuatro diferentes tipos de alimentaci6n, los dos más 

generalizados son los quimioorgan6trofos y los fotolit6tro-

fos. Los fotoorgan6trofos y los quimiolit6trofos son micro-

organismos muy especializados, difíciles de encontrar en la 
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natura1eza y cuya existencia es objeto de importantes estu

dios. 

Los heter6trofos pueden ser divididos en dos grandes grupos: 

1) Aerobios son 1os que utilizan oxigeno rnolecu1ar como 

aceptores G1timos de los protones provistos por los do

nadores de protones. 2) Anaerobios son 1os que, en 

vez de oxigeno molecular, uti1izan cua1quier otra molé

cu1a como aceptor de protones. Existe otro grupo de mi 

croorganismos heter6trofos que pueden utilizar oxigeno 

mo1ecu1ar corno aceptor de protones en caso de que ~ste 

se encuentre a disposici6n; en caso de que no exista 

oxigeno molecular disponible utilizan a1guna otra mo1~-

cula como aceptar de protones. 

se 1es denomina facu1tativos. 

A estos microorganismos 

3.2.3 Dinámica de los procesos de pelicula biol6gica 

Trulear et al, (1983) basándose en observaciones experirnent~ 

les dentro del campo de los reactores biol6gicos, vieron que 

el desarrollo de la película biol6gica sobre una superficie 

de contacto expuesta a aguas de desecho, es el resultado ne

to de la rapidez de transporte f!sico de sustrato y oxigeno 

disuelto y del crecimiento biol6gico. 
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Los procesos que contribuyen a la acumulaci6n de la biopel!

cula son: 

i) Adsorci6n orgánica 

ii) Transporte de part!culas microbianas a la superficie 

iii) Adhesi6n de microorganismos a la superficie 

iv) Crecimiento de los microorganismos adheridos 

v) Arrastre de la biocapa debido al esfuerzo cortante del 

liquido. 

Se cree que la adsorci6n de una capa orgánica monornolecular, 

ocurre a los pocos minutos de exposici6n de la superficie de 

contacto con el agua de desecho que contiene microorganismos 

dispersos, nutrientes y moléculas orgánias. Se considera 

que la adsorci6n de este tipo, es prerrequisito para que oc~ 

rra la adhesi6n debido a las condiciones de la superficie de 

contacto. 

El transporte de las part!culas microbianas del seno del lí

quido hacia la superficie de contacto, depende del r~gimen o 

condiciones a las 9ue se encuentra el líquido. En régimen 

turbulento, la difusi6n molecular y el transporte en forma 
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de aglomerados moleculares ("eddies") son mecanismos viables 

y, en flujo laminar, es posible la quimitaxis, fen6menos por 

el cual, las moléculas grandes arrastran a las pequeñas (Tru

lear et al, 1983). 

Se han postulado diferentes mecanismos para explicar el proc~ 

so de adhesi6n de la película biol6gica a una superficie de 

contacto y se ha visto que la rnayor!a concuerda en que, para 

una fuerte adhesi6n de la película, se requiere de ciertas 

uniones de polisacáridos (Norouzian, 1980). 

El crecimiento de la biocapa es considerado como el efecto 

combinado entre la reproducci6n celular y la producci6n de 

exopolisacaridos. Existen diferentes ecuaciones que descri

ben la rapidez de remoci6n de sustrato como una funci6n de 

la concentraci6n lirnitante del nutriente y de la masa de la 

biocapa. Se han hecho algunos estudios con el objeto de re

lacionar la rapidez de remoci6n de sustrato con la rapidez 

de desarrollo de la biocapa (Williarnson et al, 1976). 

En cualquier punto del desarrollo de la biocapa, porciones 

de ésta son arrastradas debido al esfuerzo cortante que pre

senta el fluido. El arrastre es altamente dependiente de 

las condiciones hidrodinámicas del sistema. Existe tarnbi~n 

un desprendimiento masivo de la biocapa atribuible al agota

miento del ox!geno (Trulear et al, 1983). 
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La acumulaci6n de la biocapa es el resultado neto de la rap~ 

dez de los procesos que ocurren simultáneamente (Fig 3.4). 

El proceso de desarrollo de la biocapa, se puede dividir en 

tres fases: a) inducci6n, bl crecimiento, c) "Plateau" 

o de estabilidad (Fig 3.5). 

La fase de inducci6n se caracteriza por el desarrollo de una 

primera capa de biomasa sobre una superficie de contacto lim 

pia. La adsorci6n orgánica seguida del transporte y de la 

adhesi6n de microorganismos a la superficie son procesos si~ 

nificativos durante la inducci6n. 

La fase de crecimiento está caracterizada por dos estadios 

de acumulaci6n: un crecimiento logar!trnico acompañado de la 

rapidez de acumulaci6n. El crecimiento logar!trnico se lleva 

a cabo hasta alcanzar un espesor cr~tico de biomasa y es 

aqu! dontle la utilizaci6n de sustrato alcanza un valor de r€ 

gimen permanente y no se ve afectado por alguna adici6n ex-

tra o acumulaci6n. Cuando el esfuerzo cortante evita una ma 

yor acumulaci6n existe un periodo en el que, cuando la acUI!lu 

!ación termina, la fase de crecireiento toma un valor cercano 

a la constante de acumulaci6n. 

El per!odo "Plateau" o de estabilidad es cuando el creci

miento de una nueva capa se iguala a la biocapa que está 
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siendo arrastrada por el esfuerzo de corte del fluido. Aqu!, 

el espesor de la biocapa, propiamente dicho, se mantiene cons 

tante. 

El desarrollo de la biomasa adherida se describe adecuadamen

te con una curva sigmoidal. La pendiente de esta curva a un 

tiempo particular es la acumulaci6n neta de biope11cula (Figs. 

3.6a y b). 

La rapidez de corte de la biopel1cula incrementa proporciona~ 

mente con el espesor de la capa: el incre~ento de la rapidez 

de corte es debida a un mayor espesor de la capa ocasionado 

por una mayor cantidad de sustrato. 

El efecto de la velocidad del fluido y de la concentraci6n de 

substrato sobre el máxirao espesor de la biocapa y sobre la ra 

pidez de corte se muestra en la Figura 3.7 • 

Un incremento en la velocidad del fluido, ocasiona una mayor 

rapidez de corte, lo que resulta en un decrecimiento del esp~ 

sor de la biocapa. 
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3.8 a) 

3.6 b) 

Figura 3.6 a) Acumulaci6n de biocapa, b) Rapidez de cor 
te de la biopelicula O·letcalf-Eddy, 1972). 

E 
~ • 
~ -

a: o 
en .... 
A. 
en ... --------- s 2 ---------------s 1 

VELOCIDAD DEL FLUJO ( tt/••I) 

Figura 3.7 Efecto de la velocidad del fluido sobre el máxi 
rno espesor de la capa. (Metcal f-Eddy, 197 2) • 
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La resistencia por fricción debida a la biocapa, muestra una 

dependencia similar a la del Número de Reyno1ds, es decir, 

como una resistencia debida a las superficies rugosas de los 

tubos comerciales (Trulear et al, 1983). 

Se puede dec~r que la resistencia ocasionada por la fricci6n 

es dependiente del espesor de la biocapa, por lo que a mayor 

espesor de capa, e1 factor de fricci6n se verá incrementado. 

3.3 Facto~e~ que a6ec~an ¿a ope~ac~6n de ~o~ ~eac~one~ b~o

¿6g~co~ ~o~ato~~o~ 

Todo e1 sistema que se encuentra en operaci6n establece la 

necesidad de atender ciertos requeri~ientos m1nirnos para pr~ 

bar as1 sus condiciones de operaci6n. Para constatar estas 
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condiciones, se debe tener el conocimiento de cuáles son las 

variables dependientes y cuáles son las independientes que 

gobiernan al proceso o los procesos en cuesti6n. Esto será 

tan extendido como el efecto que presentan sobre el sistema. 

Algunas de las variables a ser consideradas corao importantes 

en este proceso son: T, pH, alcalinidad, salinidad (conduc

tividad), carga orgánica, carga hidráulica, área superficial, 

velocidad rotacional, espesor de la pel!cula. 

3.3.1 Temperatura 

Autotrol (1982) ha reportado que variaciones de temperatura 

entre 55º y 90ºF (10 a 32°C) no afectan el funcionamiento de 

los sistemas RBR. Temperaturas arriba de 1os 32.2ºC, harán 

cambiar la diversidad del cultivo microbiano de las más efi

cientes bacterias mesof!licas a los menos eficientes nicro

bios termof!licos. A altas temperaturas se verá disminu!da 

la solubilidad del oxigeno y el sistema trabajará bajo condi 

cienes limitadas de ox1geno. 

Si el sistema se opera a temperaturas menores de 10°C, el 

funcionamiento del reactor será poco eficiente, a menos que 

el tiempo de retención hidráulica se vea incrementado por la 

disminuci6n del flujo de alimentaci6n. Por ejemplo, para la 

disminuci6n de 1-2ºC en la temperatura del reactor abajo de 
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lOºC se requiere que e1 gasto inf1uente se vea disrninu!da en 

un 14%. 

Usua1mente, 1os modelos matemáticos no muestran directamente 

1os efectos de 1a temperatura, pero e11os inc1uyen parámetros 

cin~ticos que siguen e1 comportamiento de 1a re1aci6n de 

Arrhenius: 

donde 

kT = parámetro cinético 

T = temperatura 

K20 = va1or de K a 20ºC 

3.3.2 pH 

K 2 O ( 1. O 12·) T- 2 O ( 3. 2) 

E1 pH es un término utilizado internacionalmente para expre

sar 1a intensidad de 1a condici6n ácida de una soluci6n, 

siendo as1 una forma de expresar 1a concentraci6n de iones 

hidr6geno, o dicho de una forma más precisa, es una expre

si6n para cuantificar la actividad de los iones hidr6geno 

(Potencia1 Hidr6geno). 

Norouzian (1983) informa que para un funcionamiento adecuado 

de1 RBR, e1 intervalo adecuado de pH es entre 6.5 y 8.5. A 
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bajos o altos valores de pH pueden suceder que los microbios 

se separen de los discos y salgan del reactor. Usualmente, 

las aguas de desecho de tipo dom~stico tienen la suficiente 

alcalinidad para amortiguar los cambios en el pli. Una ca!da 

de pH en la primera etapa del reactor podr!a ser una indica-

ci6n de condiciones limitantes de ox!.geno cuando se producen 

ácidos org§nicos. Una disminución en el pli en las ~ltirnas 

etapas puede deberse a la nitrificación. Este misr.10 autor 

ha reportado que las bacterias nitrificantes pueden vivir en 

valores de pE entre 5 y 10, con el valor óptimo en 7.5. Un 

reporte de Antonie et al,(1982) muestra que, a un pH de me-

nos de 6.8, la nitrificación se ve fuertemente inhibida en 

los RBR. Esto se puede relacionar parcialmente con el efec

to del pH sobre la disociación del amoniaco. Observando la 

ecuación 3.3, valores bajos del pE ocasionan un desplazamie~ 

to del equilibrio de la izquierda a la derecha y as! enriqu~ 

cen la soluci6n de iones amonio. Sabiendo que el amonio, no 

es muy favorable para las bacterias nitrificantes, el proce-

so de nitrificaci6n se desacelera. Lo contrario sucede a va 

lores altos de pH, aqu1 se favorece a la presencia de amoni~ 

co pero hay que considerar que altas concentraciones de amo-

n!aco son t6xicas para las bacterias nitrificantes. 

( 3. 3) 
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3.3.3 Alcalinidad 

Es una medida para neutralizar ácidos en una soluci6n acuosa. 

La alcalinidad de un desecho dom~stico normal es de 200 mg/l, 

medida como CaC0 3 . Esta alcalinidad es suficiente para amor 

tiguar el pH del sistema en la mayor!a de los casos. La al

calinidad como fuente de carbón inorgánico para las bacterias 

autótrofas previene fuertes variaciones de los valores del pH 

debido a los procesos qu!micos y bioqu!micos que se dan lugar 

en el sistema. En el agua residual resulta principalnente de 

la presencia de hidróxidos, carbonatos y bicarbonatos. 

La alcalinidad es muy importante para las bacterias nitrif i-

cantes. Norouzian (1980) reporta que hay casos en que la ni-

trificaci6n está limitada debido a la escasez de alcalinidad. 

La alcalinidad puede tambi~n afectar la diversidad de microor 

ganismos que se encuentran en el sistema. 

3.3.4 Salinidad 

Un estudio realizado por Poon et al, (1979) muestra que un 

sistema de RBR puede ser usado para tratar aguas de desecho 

con altos contenidos de sales. Un estudio reciente, realiza-

do por Jonguitud et al, (1982), muestra que los sólidos di

sueltos contenidos en el agua mejoran la eficiencia en la 

transferencias del oxigeno, sólo si la temperatura se mantie 
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ne constante. Esta puede ser la raz6n del mejoramiento en la 

calidad óel efluente del sistema estuaiaóo por Poon et al, 

(1979). 

Concentraciones de cloruros (C~-l en el intervalo de 100 a 
• 

11,600 mg/1 mejoran la calidad del efluente y se mejora aún 

más cuando var1an entre 8600 hasta 11600 mg/1. (González, 

1986). 

3.3.5 Efectos de la carga orgánica y de la carga hidráulica 

Filion et al, (1979) y Clark et al, (1978) establecen que las 

cargas orgánicas encontradas en los desechos domésticos no 

afectan al funcionamiento de los RBR's. Esto quiere decir . 
que, para cierta carga hidráulica, el porcentaje de la remo-

ción de VB0 5 , que es una medida de la carga orgánica, es una 

funci6n de dicha carga hidráulica. 

Sin e~bargo, Frieór.1an et al, (1979) y Dupont et al (1979) 

consideran que las cargas orgánica e hidráulica son cr1te-

rios esenciales para el diseño y la operaci6n. Dupont et al 

(1979) argumentan que la carga orgánica ha dado mayor peso al 

diseño. Ellos apuntan que la carga orgánica superficial no 

s6lo refleja el gradiente para la difusión del sustrato de 

la biopel1cula en t~rminos de VB0 5 , sino tambi~n el tiempo 

de reacción en t~rminos de carga hidráulica. Por lo tanto, 
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ellos sugieren como unidades de diseño la cantidad de materia 

orgánica a metabolizar o degradar, medida 9omo demanda bioqu! 

mica de ox1geno (VB0 5 J, por unidad de área biol6gica activa. 

Fair et al (1968) y McKinney (1962) afirman que el gradiente 

de concentraci6n de un sustrato a trav~s de la interfase de 

la biopel1cula y del líquido juega un papel importante en los 

sistemas de tratamiento de aguas de desecho con pel~culas 

adheridas. Un reporte de Dupont et al (1969) indica que el 

RBR muestra un alto grado de sensibilidad para las altas car-

gas solubles orgánicas. Switzenbaum et al, (1983) indican 

qu€ tan importante es el efecto de la carga orgánica sobre la 

nitrif icaci6n y establecen que la concentraci6n de materia 

orgánica, medida como VB0 5 , ha sido considerada más importa~ 

te que el tiempo de retenci6n hidráulica en los sistemas RBR. 

El material orgánico presente normalmente en los desechos do

m€sticos no inhibe el proceso de nitrificaci6n. 

Jonguitud et al, (1982) reportan que una nitrificaci6n simul

tánea con remoci6n de materia orgánica soluble s6lo puede oc~ 

rrir cuando la rapidez de transferencia de ox1geno pueda exc~ 

der a la rapidez de utilizaci6n del ox1geno. Friedman et al, 

(1979) dicen que, un sistema con una sobrecarga orgánica pue

de mostrar un crecimie9to microbiano disperso y crear proble-

mas de sedimentaci6n. En un estudio realizado por Richard et 

al (1978), una planta con sobrecarga fue restituida distribu-



51 

yendo la carga en cuatro puntos. Esto claramente muestra la 

importancia de la carga orgánica como variable de diseño en 

un RBR. 

Poon et al (1979) han reportado que la carga orgánica es la 

variable operacional más importante y muestran que el valor 

más grande de "sensibilidad" es de 0.77 ("Sensibilidad", es

tá definida como el porcentaje de cambio de las variables de 

pendientes, mientras que todas las otras variables, son man-

tenidas constantes). El signo de la sensibilidad indica el 

efecto positivo (+)o negativo(-), mientras que el valor 

absoluto, muestra la magnitud del efecto. Esto significa 

que un incremento del 1% en la carga orgánica se verá refle

jado corno un incremento del 0.77% en la concentraci6n de 

VB0 5 en el efluente. La misma variaci6n porcentual en la 

carga hidráulica causa s61o una variaci6n de 0.165% en la 

concentraci6n de VB0 5 en el efluente. 

3.3.6 Recirculaci6n del efluente 

Se ha observado que la recirculaci6n del efluente en un pro

ceso de pelfcula adherida, corno en los filtros percoladores, 

origina una mejor distribuci6n de la materia orgánica y por 

ende, un funcionamiento más efectivo. Poon et al (1979) re-

portan que en el primer compartimiento de una unidad de RBR 

que se estudi6, se presentaba una remoci6n del 50% de VB0 5; 

los otros compartimientos no mostraron una eficiencia razona 
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bles. Debido a la baja remoci6n de VB0
5 

que se present6, se 

utiliz6 la recircu1aci6n del efluente. Esta acci6n reduce 

la carga orgánica y la eficiencia de remoci6n durante la pri-

mera etapa. Sin embargo, el incremento de eficiencia de remo 

ci6n de VB0 5 en las siguientes etapas contrarresta la disminu 

ci6n en la remoci6n de la primera etapa. Para un RBR se reco 

mienda una recirculaci6n máxima del 100%, dependiendo de la 

carga orgánica inicial. 

Otro importante aspecto de la recirculaci6n es que previene 

cualquier sobrecarga orgánica en la primera etapa.' Cuando 

se presenta un valor alto de carga orgánica, ocasiona una si

tuaci6n de sobrecarga en la primera etapa del sistema, la 

cual no lograría oxidar más a la materia orgánica y entonces 

parte de la capacidad del sistema se ver1a perdida. La re-

circulaci6n del efluente al sistema al diluir el influente 

puede servir de ayuda cuando son de esperar efectos t6xicos. 

3.3.7 Efecto de la velocidad de giro (RPM) 

Wu-Chang et al (1980) estiman que la rapidez de rernoci6n de 

sustrato en un sistema de RBR es generalmente controlada por 

el mecanismo de transferencia de ox!geno en las etapas ini

ciales más que por la misma difusi6n del sustrato dentro de 

la película. Incrementando la velocidad rotacional de los 

discos se mejora la eficiencia de la transferencia de oxígeno 
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de la unidad y causa un incremento en la rapidez de utiliza

ción del sustrato. 

En esencia, la rapidez de renovación de la pelicula liquida 

se verá incrementada con el aumento de las RPl-1 que tambi~n 

son responsables de la transferencia de oxigeno y de la uti

l izaci6n del sustrato simultáneamente. 

Valores de RPM de 4.6, 3.2 y 2 han sido investigados por 

Clark et al, (1978). Los resultados fueron similares para 

4. 6 y para 3. 2 RPN.. Una inspección de los datos indica que 

a 2 RPM se presenta un uso más eficiente de la energia el~c-

trica en todos los casos estudiados. Por último, un impor-

tante estudio ha sido realizado por Friedman et al (1979), 

sobre el efecto de las RPM en el funcionamiento de un ~BR. 

El experimento fue llevado a cabo en el intervalo de 0.09 y 

0.47 m/s de velocidad perif~rica. La siguiente ecuaci6n fue 

dada para la predicción del comportamiento del sistema: 

K ( 3. 4) 

donde 

K constante emp1rica de remoci6n, 1/h 

a,b constantes con valores de -36.21 y 228.85 respectiva-

mente 

e tiempo de retención hidráulica (h) 



C~ concentraci6n del sustrato en el influente (mg/l) 

w velocidad periférica (m/s) 

ec. factor de carga (mg/h/l) 
~ 
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Conociendo que 'a' representa un valor negativo, la ecuaci6n 

3.4 muestra que si •w• se incrementa, la capacidad del siste 

ma se verá también incrementada, permitiéndole as! poder 

aceptar mayores cargas. También se discute si la velocidad 

de 0.3 m/s (velocidad periférica) es un valor propio para 

considerarse como criterio de diseño. 

Por otro lado, La Motta (1976) considera que un sistema de 

RBR a 2 RPM puede operarse bajo régimen difusional. Esto 

quiere decir que la difusión del sustrato puede ser el fac-

tor controlante. Sus resultados muestran que una informa-

ción cin~tica verdadera y confiable puede obtenerse s6lo si 

la velocidad periférica excede los 0.8 m/s. Esta es una cla 

ra muestra del hecho de que aumentar la velocidad rotacional 

de la unidad de RBR puede mejorar su funcionamiento, lo cual 

va de acuerdo con la ecuaci6n 3.4. 

A pesar de que a mayores RPM se presenta un mejor funciona

miento en la remoción de la VB0 5 , se presentan algunas limi-

taciones para su uso. A altas RPK se necesita un rnanteni-

miento mayor en el sistema. Estudios reportados por Clark 

et al (1977) indican que 0.3 m/s, ofrece el m1nirr.o de rnante-
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nimiento. Hab1ando en términos de energ1a, a ve1ocidades ro

tacionales altas se consume m~s potencia. 

E1 incremento en las RPM crea esfuerzos cortantes mayores, lo 

que ocasionaría una aceleración en la rapidez de desprendi

miento de la biopel1cula. Tambi~n, la rapidez de desprendi

miento se in~rementará si el diámetro del disco es incrementa 

do sin modificación de las RPM. 

La ve1ocidad 6ptima de operaci6n no deberá exceder el valor 

de 1a rapidez de desprendimiento de la biopel1cula aunque ~s

te se encuentre en un intervalo aceptable. Conforme al diá

metro del disco se vaya incrementando, las RPM deberán ir dis 

minuyendo para as1 conservar constante la velocidad perif~ri-

ca. 

Los efectos del diámetro ($) del disco han sido reportados 

por Chesner et al (1976). Todo esto quiere decir que esco

giendo un valor de RPM para un RBR se deberá considerar que: 

1. El disco se mantenga húmedo 

2. Se garantice un siministro constante en el influente 

3. Se garantice suficiente capacidad de mezclado 

4. Se tengan bajos costos de mantenimiento 

5. Haya un menor consumo de energ1a 

6. Que la rapidez de desprendimiento de la biopel1cula se 
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mantenga igual que la de formaci6n (espesor constante). 

3.3.8 Ntlmero de etapas 

Cada etapa juega el papel de un reactor ideal. perfectamente 

mezc1ado y opera en serie con el resto de l.as etapas. Welch 

(1969) establece que el ntimero de etapas puede ser usado para 

obtener las condiciones 6ptimas del tratamiento y que aumen

tando el número de etapas aumenta la eficiencia del sistema. 

Antonie (1976) dice que el desarrollo de un grupo microbiano 

espec~fico para cada etapa se adaptará a las características 

del desecho en cada etapa. Por ejemplo, en el trata~iento de 

desechos dom~sticos, en las últimas etapas se desarrollan bac 

terias nitrificantes. 

Se estudiaron unidades de RBR de 2 y 4 etapas bajo condicio

nes similares. Los resultados indican que la unidad de 4 eta 

pas presenta una eficiencia supe·rior a la de 2 etapas (Anto

nie, 1976). 

Weber (1972) dice que aumentando el número de etapas, el RBR 

se aproxima a un reactor de flujo pist6n, el cual es más efi

ciente que el reactor totalmente mezclado. 
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Algunos modelos matemáticos que se orientan a los procesos de 

pel!cula biol6gica en general y en especial a los reactores 

de contacto biol6gico rotatorio han sido reportados por No

rouzian (1983). 

De estos modelos, el que se utiliza en este estudio es el mo

delo establecido por Kornegay (1975) y Kornegay et al (1968) 

y reportado por Benefield et al (1980). Se seleccion6 este 

modelo por considerar, tanto la elirninaci6n de nutrientes por 

la pel!cula como por la biornasa suspendida en los licores de 

tratamiento (Escárcega et al, 1986). 

Los fundamentos teóricos del modelo se basan en el modelo ci

nético desarrollado por ·Nonod, el cual ha sido utilizado efi

cientemente durante muchos años en el campo del tratamiento 

de aguas de desecho. 

Este modelo presenta la enorme ventaja de que se encuentre 

apoyado por el m~todo gráfico de r...:c Aliley-Beder (1975) per

mitiendo conocer las concentraciones de los efluentes para ca 

da compartimiento. 

Kornegay (1975) considera en su modelo matemático que el pa

so que controla la cinética del sistema es el proceso rnetab6-
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lico microbiano (reacciones enzimáticas). 

Harremoes (1978) opina que, en algunos casos la cin~tica del 

proceso es controlada por los procesos de difusi6n de nutrien 

tes y de oxigeno al interior de la película. Dichas limita-

ciones deben ser determinadas experimentalmente. 

A continuaci6n se presenta la deducción del modelo de Korne-

gay (1975) y Kornegay et al (1968). 

Suponiendo que un RBR de una etapa se comporta como un reac-

tor totalmente mezclado, se puede plantear el balance de ma-

teria de la siguiente forma: 

Jtap.i.dez ne.ta de 
c.amb.i.o en .ta c.an 
tidad de .t.U6.Dta-= 
;to en e.e ILeacton 

Jtap.i.dez a la que 
el -6U.6.tlta,to enbta 

Jz.a.p.i.dez a. la. 
que el .t.U-6.tlta. 
:to d<Uiapa.1Lec.e 
del ILeac.:tolL 

y expresado de forma matem§tica 

donde 

¡dS) 
d:t V 

QS - QS - (dS) VA - (dS) VS 
o e. d:t.A d:t.S 

Ji.a.p.ldez a. .ta 
que el .6U6.t:lla. 
.tJta,to u o u~ 
dado en e.e 
1teac.:to IL 

(3. 5) 

( 3. 6) 

rapidez neta de consumo de sustrato en el reactor 

( MV- l T- 1) 
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rapidez de utilizaci6n de sustrato por unidad de vo-

lumen de biomasa adherida 

rapidez de utilizaci6n de sustrato por unidad de vo

lumen de biomasa suspendida (Mv- 1 T- 1¡ 

V volumen de liquido en el reactor (V) 

VA volumen de biomasa adherida activa (V) 

Vs volumen de biomasa suspendida en el reactor (V) 

~ concentraci6n de sustrato en el influente (M/V) 
o 

se. concentrac i6n de sustrato en el efluente (M/V) 

Q gasto del reactor (M/T) 

Como puede observarse del planteamiento anterior, el consumo 

de sustrato se debe, tanto a la actividad de los microorga

nismos en la película corno de los microorganismos en el seno 

del líquido. 

Sabiendo que: 

para biomasa total en el reactor 

( 3. 7) 

para biomasa adherida en el reactor 

¡dX¡ 
d.t Ag 

y ¡dS¡ 
A d.t A 

( 3. 8) 
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para biomasa suspendida en el reactor 

donde 

( dX) 
d.t g 

( dSJ. 
d.t 

,dx 1 
d.t Ag 

( dX) 
. d.t Sg 

( 3. 9) 

rapidez de crecimiento absoluto de biomasa total 

(MV- 1 T- 1 ) 

rapidez de uti1izaci6n de sustrato total por unidad 

de volumen (MV- 7 T- 1 ) 

rapidez de crecimiento absoluto de biornasa adherida 

(MV-l T- 1 J 

YA coeficiente de rendimiento te6rico para bioarnsa adheri

da (MV-l T- 1 ¡ 

( dX) 
d.t Sg 

rapidez de crecimiento absoluto de bioamsa suspendi

da ( M V - l T- l ) 

coefi'ciente de rendimiento te6rico para biomasa sus-

pendida 

Las ecuaciones (3.8), (3.9) pueden reacomodarse como sigue: 

¡dX) 
CU A~ ¡ds 1 

YA d:t A 
( 3. 10) 

¡dX) 
CU S!J. ¡dS¡ 
Ys d.t s 

( 3. 7 7 ) 
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multiplicando el lado izquierdo de las ecuaciones {3.10) y 

dX 
'cul As (XA) 
XA µA XS 

1 ds) ( 3. 12 ) --- d;t .A YA YA 

1dx 1 
~ Sg 

(X .6) 
xs µ.6 Xs ( dS) ( 3. 1 3) 

Ys Ys d;t s 

donde 

XA biomasa activa por unidad de volumen óe biomasa adheri-

da 

Xs biomasa activa por unidad de volumen de biomasa suspen

dida 

µA rapidez de crecimiento especifico de ~io~asa adherida 

( T-1 ) 

µS rapidez de crecimiento especifico de biomasa suspendida 

( T- 1 ) 

sustituyendo (3.12) y (3.13) para (dS/d;t)A y (dS/d;t)S 

en la ecuaci6n (3.6). 

¡dS¡ V 
d;t 

( 3. 14) 
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E1 volumen de la biomasa adherida total en los discos está da 

do por la ecuaci6n 

por lo que la ecuaci6n 3.14 quedar~a 

(3.75) 

donde 

V
0 

diámetro total del disco 

V~ diámetro no sumergido del disco 

N número de discos 

d profundidad activa de la película microbiana sobre el 

disco (espesor de película). 

Por lo que a r~gimen permanente donde la concentraci6n de 

substrato permanece constante en el reactor, 1a ecuaci6n se 

vuelve igualada a cero. 

o QSO - QS -
µAXA 1 ¡v2 - 2 llsxs 

( 3. 16 J ---'!T V~)Nd --V e. 
YA 2 o y s 

s 
El t~rmino } 1T ¡v2 z - V~ llN o es igual al ~rea húmeda total de 

los discos, entonces: 

o = - µAXA(AJ - 1-lsXs V 
QS o - QS e. y d y S 

A S 

( 3. 1 71 

Si se supone que el crecimiento microbiano cumple con la rela 

ci6n de Monod 
se. 

µ = µmih: Ks+Se. y se substituye en la ecua-

ci6n 3.17 ~sta quedar1a: 



(-µmfx} A 
0 = QS

0 
- QSe -
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se 
X.6 (V) 

K +S 
.6 e 

( 3. 18} 

Sin embargo, los RBR's generalmente trabajan a cortos tiempos 

de retención hidráulica. De acuerdo con esto, la importancia 

de la biomasa suspendida en el proceso degradativo es muy pe-

queña comparada con la de la biomasa adherida, por tanto la 

biomasa suspendida puede ser considerada despreciable (Bene-

field et al, 1980). Por esto, la ecuaci6n 3.18 queóa reduci-

da a: 

( 3. f 9) 

Si el sistema se compone de series de reactores y cada uno 

con una serie de discos en un solo tanque, la utilizaci6n to-

tal de sustrato será la suma de la utilizac.i6n en cada reac-

tor 

U7 + U2 + •••••• + Un-1 + Un ( 3. 20) 

quedando 

(3. 21 } 
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donde 

Sen concentraci6n de sustrato de reactor n (Mv- 1 ¡ 

Para series de RBR's donde cada unidad es id~ntica, la ecua-

ci6n (3.19) queda: 

donde 

s . 
.(. 

I< +S . 
.6 .(. 

(3.22) 

S. concentraci6n del sustrato en el efluente de cualquier 
.(.. 

unidad en particular (MV- 7 ) 

Si se introduce un término P definido corno 

p ( 3. 2.3) 

la ecuación (3.19) (que es aplicable al siste~a de una sola 

etapa) puede ser escrita: 

( p) (A) 

y para el sistema de varias etapas se tiene 

n 
(P) (Al ¿ 

.i.= 1 

s. 
.(. 

( 3. 24) 

( 3. 2 5) 
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Antes de que las ecs. (3.24) y (3.25) puedan emplearse, los 

par4metros cin~ticos Ks y P deben ser determinados. 

Cuando el sistema trabaja a bajos tiempos de retenci6n, s·6lo 

la asimilaci6n del sustrato por conducto de la biornasa adhe-

rida es significativo, por lo que la ec. (3.24) se puede re-

arreglar de la siguiente forma (Benefield et al, 1980) 

A 
(3.26) 

p 

A 
graficando V.6 (fig 3.9) 

K.6 
se tiene como pendiente y como ordenada al origen a 1/P 

p 

(mg/l.) 

s o' se = (mg/l.) VB05 6 VQO 

P = mg !m 2
• d.f.a 



A 

l/Se 

Figura 3.9 Representación gráfica del modelo de Kornegay 
(1975), y Kornegay et al (196S). 
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Con objeto de obtener toda la información experimental nece-

saria para evaluar las constantes cin~ticas, se programaron 

tres experimentos. En los siguientes capitules se describe 

el trabajo realizado. 



4. METODOLOGIA 

La experimentaci6n se llev6 a cabo en un reactor de discos 

rotatorios a nivel laboratorio. Dicho reactor fue alimenta-

óo de forma continua por medio de una bomba de me:r:tbrana y ~u 

eficiencia fue determinada por medio de análisis en v!a húrne 

da. 

4.1 Ve~c~~pc~6n de~ equ~po 

El equipo consiste en un sistema de discos rotatorios, los 

cuales están colocados en serie y separados en grupos de 5 

para formar un total de 10 grupos. Entre grupo y grupo hay 

una mampara la cual forma un compartimiento de 4.9 l por 

los que el volumen del reactor es de 49 l. El diámetro de 

los discos es de 30 cm y su espesor de 4 mrr.. Los discos es 

tán fabricados con acrílico, y se encuentran colocados so-
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bre una flecha de acero inoxidable, la cual tiene 1.5 cm de 

diámetro y 180 cm de longitud. La separaci6n entre disco y 

disco es de 1.8 cm. 

El espesor de las mamparas es de 4 mm, a excepci6n de la mam 

para central que es de 12rnrn. 

La flecha se encuentra apoyada sobre tres rodanientos de ace 

ro inoxidable colocados dos en los extremos del tanque y uno 

sobre la mampara central. Al final de la flecha se encuen

tra colocado un tren de poleas con el cual se regula la velo 

cidad de giro del sis~ema. El movimiento se logra por medio 

de un motor de 1/4 de caballo de fuerza el cual gira a 1750 

RPM y est4 acoplado a un reductor de corona sin fin con rela 

ci6n de reducción de 1:30. Se utiliza una banda tipo "A" p~ 

ra hacer la conexión del tren de poleas con el sistema rnoto

reductor. El intervalo de velocidades que se logra con este 

sistema es entre 7 y 60 RPM. 

El tanque en el cual se encuentran sumergidos los discos es 

también de acr!lico y tiene una longitud de 126 cm. 

La alirnentaci6n se hace por medio de una bomba de membrana. 

En la Fig 4.1 se muestran diagramas del reactor y en la Fig 

4.2 una fotograf!a del equipo. 
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Figura 4.1 Diagrama esquem~tico del reactor bio16gico rota 
torio de laboratorio. 
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Figura 4.2 Fotograf1a del Equipo 

Una vez alcanzada la estabilidad del reactor, se efectuaron 

determinaciones de los siguientes parámetros para obtener i~ 

formaci6n sobre el comportamiento del siste~4 RCBR: ternper~ 

tura, oxigeno disuelto, pH, conductividad, alcalinidad, tur

biedad, VQO, VB0 5, sólidos suspendidos y solubles, sólidos 

adheridos a los discos, contenido de nitr6geno. 

4.2.1 Temperatura 

La temperatura es un parámetro f1sico importante por sus 

efectos en los microorganismos como se mencionó en el Cap!-
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tu1o 3. Puede además afectar 1as rapideces de 1as reacciones 

qu1rnicas y de floculaci6n. Se determin6 directamente en cada 

cámara del reactor, por medio de un sensor de temperatura mar 

ca YSI, modelo 54 (Green 1979). 

4.2.2 pH 

Es un t~rrnino utilizado de manera internacional, para medir 

la intensidad de la condici6n ácida o alcalina de una solu

ci6n. Es una forma de expresar la concentraci6n de iones hi

dr6geno, o dicho de una forma más precisa, es una expresi6n 

de la actividad de los iones hidr6geno. (Green 1979). 

La determinaci6n de este parámetro se efectu6 de forrr~ elec

trom~trica por medio de un potenci6metro marca Corning, Mode

lo GlOA portátil. 

4.2.3 Conductividad 

Es una mediaa de la capacidad de una solución para permitir 

el paso de una corriente el~ctrica y es dependiente de la 

temperatura, del nürnero y de las especies iónicas presentes 

en la solución. 

Se determin6 la conductividad para cada cámara del RCBR y en 

las tres etapas de experimentación, utilizando un medidor de 
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conductividad marca Hach portátil. 

4.2.4 Alcalinidad 

La alcalinidad es definida como la capacidad de una soluci6n 

acuosa para neutralizar ~cidos. Se debe, normalmente,a la 

presencia de sales de ~cidos débilmente ionizados y a la po~ 

ci6n no ionizada de bases d€bilmente ionizadas. Se asume co 

miínmente que los bicarbonatos representan la forma principal 

de alcalinidad, ya que €stos se forman en cantidades conside 

rables a partir de C0 2 (Benefield y Randall, 1980). 

El equilibrio del carbonato en agua puede ser representado 

con la siguiente ecuaci6n: 

La alcalinidad se determin6 por titulaci6n con ácido sulfiíri 

co valorado 0.02 N hasta un pH de 4. 5 y se report6 en térmi

nos de equivalentes de Ca.CO 
3 

(Standard l·lethods, 1980) • 

4.2.5 Turbiedad 

La turbiedad es una propiedad 6ptica de una soluci6n acuosa, 

que causa que la luz sea desviada o absorbida en lugar de 

ser transmitida en 11nea recta a trav€s de la muestra. Es 
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causada por la presencia de materia suspendida s6lida o colo! 

dal. Se determin6 por medio de un turbid!metro Hach 2100 A 

(Standard l-1ethods, 1980) • 

4.2.6 S6lidos 

La definici6n usual de s6lidos se refiere a la materia rema

nente despu~s de que una soluci6n acuosa ha sido sometida a 

evaporaci6n y secado. 

Uno de los principales objetivos de efectuar la deterrninaci6n 

de s61idos en aguas residuales es obtener una medida de la 

cantidad de materia orgánica presente. La prueba de determi-

naci6n de s6lidos es completada con un procedimiento de corn

busti6n, en el cual la materia orgánica es convertida a co 2 y 

agua, a temperatura controlada, para prevenir la descornposi

ci6n y vo1atilizaci6n de sustancias inorgánicas. La pérdida 

en peso después de la cornbustui6n es interpretada en términos 

de materia orgánica (Standard l-~ethods, 1980) • 

4.2.7 Demanda Bioqu1rnica de Oxigeno 

La prueba de demanda bioqu1mica de oxigeno (VB0 5 ) da una me

dida del ox!geno utilizado por las bacterias durante la oxi

dac i6n del material orgánico contenido en una muestra de agua 

residual. Esta prueba se basa en la premisa de que todo el 
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material orgánico biodegradable contenido en la muestra, se

rá oxidGdo a C0 2 y H20, usando ox!geno molecular como acep

tor de electrones. De aqu1 que sea una medida directa de 

los requerimientos de oxigeno y una medida indirecta de la 

contáminaci6n por materia orgánica biodegradable. El sub!n-

dice 5 se refiere al tiempo de incubaci6n de la muestra en 

d1as (Standard Methods, 1980; Benefield, 1980). 

4.2.8 Demanda Qu1mica de Oxigeno (VQOI 

Esta prueba es ampliamente usada para estimar la concentra-

ci6n de materia orgánica en las aguas de desecho. Se basa 

en el principio de que la mayoría de los compuestos químicos, 

orgánicos e inorgánicos son oxidados a co 2 , S0 2 , N0 2 y H20, 

etc, por un agente fuertemente oxidante, como el dicrornato 

de potasio, bajo condiciones ácidas. 

mico en caliente) • 

(Acci6n del ácido cr6-

La materia orgánica e inorgánica de la muestra es oxidada y 

el i6n dicromato amarillo, es consumido y reemplazado por el 

i6n cr6mico, de color verde. 

como catalizador 

Se adiciona sulfato de plata, 

Se titula el dicromato remanente con una soluci6n valorada 
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de sulfato ferroso amoniacal (NH412Fe(S04 l 2°6H20 en presencia de 

ferroina (rnonohidrato de fenonantrolina en soluci6n acuosa) 

corno indicador. El punto final de la titulaci6n corresponde 

a un color caf~ rojizo debido a la forrnaci6n de un complejo 

de fierro-fenantrolina (Standard .Methods, 1980). 

4.2.9 Oxigeno disuelto (OVJ 

En la cantidad de o2 expresada como concentración de oxigeno 

molecular que se encuentra disuelto en una soluci6n acuosa. 

Esta deterrninaci6n fu~ realizada por medio de un electrodo 

de oxigeno disuelto marca YSI, modelo 54. 

4.2.10 Nitr6geno (Kjeldahl) 

Es la determinaci6n de la cantidad total de nitr6geno orgáni

co contenido en una muestra, sin diferenciar el tipo de com-

puesto al que pertenezca. Se determin6 de acuerdo al método 

descrito en Standard .Methods, (1980). 

4.3 Ope~a~~6n de~ ~eae~o~ 

La operaci6n del reactor se dividi6 en tres corridas. En la 

Tabla 4.1 se muestran las condiciones de operaci6n en cada 

corrida. Se escogieron tres corridas ya que se querían obte-

ner tres puntos que son los minimos recomendables para la 



76 

elaboración de las rectas de comportamiento del reactor, ade 

más de que no se contaba con todo el tiempo deseado para des~ 

rrollar profundamente la investigación por problemas ajenos 

al proyecto. 

El criterio que se siguió para seleccionar estas tres corri-

das fue el de considerar a la carga orgánica como la varia

ble susceptible a ser modificada variando, tanto la concen

traci6n del influente del reactor corno el gasto de alimenta

ci6n. Con estos datos se obtendrán los parámetros cin~ticos 

del sistema (Cap 3.4). 

TABLA 4.1. CONDICIONES DE OPERACION DEL REACTOR 

O>rrida O>ncentración Gasto al.iÍ&entación RPH Tierrp:> de carga Orgánica 
de contaminan l/dta Vel. giro residencia gVQO/m3d 
tes mgVQO/l hidráulica 

• (dtéls) 

1 4226 41.7 16 1.17 3630 

2 6525 41.3 16 1.18 5500 

3 6500 19.6 16 2.5 2600 

Corno se observa, en la primera y segunda corridas varfan los 

valores de concentraci6n de contaminantes en el inf luente 

manteniendo el tiempo de residencia hidráulica (9). 

En la tercera corrida se mantiene constante el valor de con-
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centraci6n de contaminante en el influente y se aumenta el 

tiempo de residencia hidráulica a 2.5 días, con objeto de au 

mentar la carga orgánica por unidad de tiempo. 

La velocidad de giro seleccionada fue de 16 RPN, suficiente 

para mantener al sistema en condiciones de aerobiosis. Esta 

velocidad se determin6 midiendo el valor de oxigeno disuelto 

en cada compartimiento cuando no se encontraban en movimien-

to los discos. Posteriormente se hac!a girar el sistema mi-

diendo el yalor de oxígeno disuelto al cabo de 30 minutos, 

considerando as! a estos datos como patr6n de comparaci6n rná 

xirna. Posteriormente se agreg6 al tanque una soluci6n de 

(cloruro cobaltoso hexahidratado), la cual oca 

sionaba que el valor de oxígeno disuelto en cada compartirnien 

to se desplomara a cero. Se arrancaba el sistema midiendo el 

oxigeno disuelto para cada compartimiento y se esperaba a que 

llegara al valor máximo, el cual se había identificado ante

riormente. 

Este procedimiento se hizo antes de iniciar la experirnenta

c i6n llenando el reactor con agua, con objeto de analizar su 

comportamiento. 

La estabilizaci6n del reactor para cada corrida tom6 entre 
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dos y tres semanas. Para corroborar si el reactor hab!a al-

canzado la estabilidad se realizaron diferentes mediciones, 

diariamente (pH, T, OV) y otras con intervalos entre dos y 

tres d!as ( VQ.0 l . Estas mediciones proporcionan información 

sobre el funcionamiento del reactor. Para considerar estable 

el comportamiento del reactor, las mediciones del valor de ca 

da parámetro no deb!an salirse de un intervalo de + 10%. 

Las mediciones se realizaron de acuerdo a un programa de acti 

vidades semanal que se elaboró considerando las necesidades 

de control del sistema (Tabla 4.2.). 

TABLA 4.2. PROGRMJ'JA DE MUESTREO EXPERIMENTAL 

Lu Ma Mi Ju Vi 

T X X X X X 

pH X X X X X 

ov X X X X X 

VQO X X X 

VB0 5 salida entrada 

Conduc. X X 

Turb. X ~ 

Alcalin. X X 

N Kj-efluente X X X X X 

Sólidos efluente X X X X X 

Biomasa el 1Htimo d!a de análisis 

X todos los compartimientos 
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Los estudios de biomasa comprenden Nitr6geno-Kjeldahl y s6li 

dos suspendidos totales. 

Cuando se inici6 el estudio del reactor, como parte integral 

del paquete de investigaci6n, anteriormente se hab!a realiza 

do un estudio de caracterizaci6n del ne_jayote procedente de 

diferentes locales; un nolino (de nixtamal) y dos fábricas 

de harina de ma1z nixtarnalizado (Tabla 5.1.). 

El significado de dichas determinaciones se encuentra descri 

to en las secciones 3.3 y 4.2. 

Los análisis se efectuaron para el agua de cocimiento, para 

el agua de lavado y para la mezcla de a~bas. Con ~sto, se 

establecen las comparaciones entre los diferentes tipos de 

agua de desecho en el proceso de nixtarnalizaci6n. 

En el siguiente capítulo se presentan los resul t·ados obteni

dos de estas tres corridas y se discute su análisis. 
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5. RESULTADOS Y DISCUSION 

En el presente cap1tu1o se exponen y discuten los resultados 

ob~enidos durante las tres corridas y se establece una c~mp~ 

ración entre cada una de ~stas; además se describe el compo~ 

tamiento cin~tico del sistema tomando en cuenta el modelo ma 

temático propuesto por Kornegay (1975), y Kornegay et al (1980). 

5.1 Ca4aeze4~zae~6n de~ nejayoze 

Los resultados de la caracterización del nejayote se encuen

tran en la Tabla (5.1) de la cual se desprenden las siguien

tes observaciones: 

l. La cantidad de sales contenida en el nejayote es rauy a! 

ta comparada con la de aguas de desecho de tipo dom~sti 

co. 
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2. La alta alcalinidad se debe principalmente al alto conte 

nido de carbonatos y bicarbonatos. 

3. La turbiedad proviene de s6lidos suspendidos y coloida

les los cuales pueden ser eliminados por medio de sedi

mentaci6n, coagulaci6n y/o floculaci6n. 

En trabajos previos se encontr6 que los s6lidos suspend~ 

dos del nejayote son fácilmente sedimentables (Durán et 

al, 1980). Para separar la materia coloidal se usaron 

pruebas de coagulaci6n (González, 1986). 

4. Los valores de s6lidos disueltos, medidos como demanda 

bioqu1mica de oxígeno (VB0 5 J y como demanda química de 

oxigeno, son aproximadamente 20 veces mayores que los 

valores típicos para aguas de desecho de tipo dom~stico. 

5. El material s6lido coloidal es refractario al ataque mi 

crobiano. Esta afirrnaci6n se basa en los valores de 

VB0
5 

del nejayote conteniendo s6lidos suspendidos y sin 

ellos. 

6. Despu~s de la sedimentaci6n primaria, la mayor parte de 

los contaminantes, tanto organices como inorgánicos se 

encuentran en forma soluble. 
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7. Si se considera a la relaci6n VB0 5 a nitr6geno y a f6sfo 

ro como la relaci6n ideal de nutrientes para microorga

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

mezcla de las aguas de cocimiento y lavado tienen una r~ 

laci6n de sustancias solubles de 260:5:1 lo cual signif~ 

ca que el nejayote, como alimento para microorganismos 

aerobios, es deficiente en nitr6geno y f6sforo. Sin em-

bargo, en experimentos previos con nejayote sintético, 

se encontr6 que era un buen medio de cultivo. (Durán, 

1982). 

De forma general se puede concluir que el material orgánico 

contenido en el nejayote es susceptible de ser eliminado por 

medio de procesos biol6gicos de tratamiento y de que el mat~ 

rial suspendido grueso puede ser eliminado por sedimentación. 

El reactor fue alimentado inicialmente con nejayote con una 

concentración de 4000 mg VQO/l (correspondiente a la primera 

corrida). Para que el crecimiento de la biornasa fuera rápi-

do se agreg6 al tanque aproximadamente 1 litro de biomasa 

procedente de un reactor de lodos activados para que sirvie

ra de in6culo y empezara la fase de desarrollo de la biopelf 

cula en las paredes de los discos del reactor. 
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El crecimiento de la biopel~cula fue notorio durante las dos 

primeras semanas y posteriormente se fue estabilizadno el 

sistema. 

Una vez observado que los parámetros de control permanecieron 

con fluctuaciones no mayores al 10% se procedi6 con la evalua 

ci6n formal del sistema. Despu~s de cambiar la carga orgáni

ca en la siguiente corrida experimental, se esper6 hasta que 

los parámetros de control no presentaran variaciones mayores 

del 10% para proceder a estudiar el nuevo sistema. 

5.3.1 Primera corrida 

Los valores de las diferentes determinaciones que se realiza

ron durante la fase de estabilidad en la primera corrida se 

encuentran reportados en la Tabla 5.2. 

Como ya se mencion6 en el Capitulo 3, la temperatura 6ptima 

de trabajo para el RCBR es de 12° a 30ºC y analizando la Ta

bla se observa que los valores para cada compartimiento es

tán dentro de ese intervalo (Fig 5.1). El valor de pH para 

cada compartimiento se encontr6 en el intervalo neutro (apr~ 

ximadamente pH = 7). 



TABLA s.2. RESULTADOS PR~MEDIO DE LAS MEDICIONES CORRESPONDIENTES A LA PRIMERA CORRl:DA EXPERIMENTAL EN 
EL RDR 
(w • 16 11pm; JJQ.O 1 • 4,266 mg0 2 /L; "ft'. 1. 11 d; e • 47.Ul 

C!l:lara 00 T pH Cl:lnductividad 'l'W:biedad Alcalinidad 'OQ.O 1'805 SCSlidos (Jng/1) N~t%<5geno Kjel.dahj1 
(mg/l) 

(mg/l) (•C) (lQl'hcs/an). (Nl'U) (Ca.C03 /l) • (11190211> {m;J02/1l Tot. Susp. Dia. 'l'ot. Dis. Susp. 

Jnfluente 6.05 1815 380 4,266 1,275 3 

1 2.70 13 6.62 1570 56 260 2,756. 975 3,600 860 2,740 83 40 43 

2 2.~4 13 7.17 1550 59 300 2,582 1,01.3 4~532 1,562 2,970 88 36 52 

3 2.75 13 7.25 1450 80 350 2,468 638 4,852 1,762 3,090 152 38 114 

4 3.15 13 7.32 1350 100 350 2,291 375 3,680 200 3,480 131 51 éo 

$. 3.67 13 7.38 1190 125 360 2,270 300 3,532 ·252 3,280 56 47 9 

6 3.65 13 7.41 1370 130 350 2,257 285 3,844 454 3,390 62 28 34 

.., 3.64 13 7.39 1340 145 350 2,230 375 3,528 298 3,230 56 29 27 

8 3.86 13 7.37 1280 155 340 2,206 300 4,040 540 3,500 66 29 37 

9 3.57 1.1 7.33 1200 270 350 2,301 375 3,848 558 3,280 47 24 23 

10 3.02 13 7.23 1150 275 340 2,225 262 5,002 1,968 3,034 134 39 95 

o:> 
Vt 



•• 

.. 
11 

10 

• 

• 

Figura 

86 

111gOD/ .. 

• TEMPERATURA 

• T 

T 

,_.o--~-0- ·-0---0-·-o---o--..O 
.o-· -

9" .... 
• pH 

• I 
i 
i 

4 I 
DISUELTO 

• 
i 

• ! 
• 

a 

4 

COll~AltTUllUITO 

5.1 Valores experimentales de la primera corrida 
(pH, Temperatura; Oxigeno Disuelto) 



87 

IC :(pmhos/cm) 

1700 

1600 

1500 

~ .. 

-~ . 

1400 

ISOO 

.1200 

\. CONDUCTIVIDAD ~r--... 
\ I "' 
\ I 

\ ,' ~"' I . 
\ I 
\ I 

v. '""-.. 
1000 

2 4 7 e 9 10 
COMPARTIMIENTOS 

Figura 5.2 Valores experimentales de la conductividad para 
la primera corrida 



88 

Como puede verse en la Tabla 5.2, el pH de alimentaci6n es ba 

jo comparándolo con los otros compartimientos. Esto puede de 

berse a las condiciones de anaerobiosis dentro del tanque de 

a1imentaci6n. Dado que el tiempo de residencia en el tanque 

de alimentaci6n variaba de 2 a 5 d!as, dependiendo de la co

rrida experimental, y debido a la acción amortiguadora que 

tienen los microorganismos y a su tendencia a vivir en medios 

neutros o poco alcalinos, el pH va disminuyendo y llega hasta 

6. 

El oxigeno uisuelto (OV) es la medida que indica si el siste

ma se encuentra trabajando en condiciones de aerobiosis. De 

la Tabla 5.2 y de la FigS.1 puede observarse que el sistema 

siempre mantuvo condiciones de aerobiosis arriba de 1 mg/l de 

Oxigeno disuelto. 

En la Tabla 5.2 se observa que los valores de conductividad 

fueron disminuyendo, lo que quiere decir que se reduce el 

contenido de iones en solución de compartimiento a comparti-

miento (Fig 5.2). Observando la figura, se aprecia un valor 

en la c~rnara 5, mucho menor que los de las subsiguientes. 

Este valor pudiera ser incorrecto ya que en la Fig 5.4 se ob 

servan los datos para VQO y VB0 5 que indican la degradación 

secuencial. 

En la Fig 5.3 se presenta los datos de turbiedad y alcalini-
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dad. En el caso de la turbiedad el valor aumenta de compar

timiendo a compartimiento. En el caso de la alcalinidad se 

ve que en el primer compartimiento el contenido de sa1es 

inorgánicas, expresadas como mg CaC0 3/l, es bajo comparado 

con los compartimientos del tercero en adelante, en los que 

se mantiene con pequeñas variaciones. Esto puede relaciona~ 

se con los valores de pH observados en el sistema, que se es 

tabilizan a partir de la tercera cámara. 

La demanda qu1mica de oxígeno (VQOJ disminuye de comparti

miento a compartimiento, alcanzando una remoci6n del 47.8% 

(Fig 5. 4) • La demanda bioqu!mica de oxigeno, alcanza una re 

moci6n del 79.45%. 

Analizando los valores obtenidos de s6lidos en la Tabla 5.2 

se puede observar que var!an de forma irregular de comparti

miento a compartimiento y alcanzan su máximo valor en los úl 

timos compartimientos. El nitr6geno Kjeldahl, que es una me 

dida indirecta de biomasa viable, tambi~n sigue la misma ten 

dencia. Esto puede deberse al transporte mecánico que los 

discos realizan al empujarlos hacia la salida del reactor. 

Estudiando la eficiencia del reactor y entendiéndola corno la 

cantidad de contaminante o sustrato que es consumido por un 

gramo de biomasa al d!a (Tabla 5.3), se observa que el pri

mer compartimiento es m~s eficiente que los otros nueve 

(fig 5.5). 
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TABLA 5.3. RELACION DE EFICIENCIA PARA LA PRIMERA CORRIDA 

Q.(S .-S ) mg VQ.O 
. B_¿A B_¿S B· -<. e 

:-e.e B. B.loma.6a x cUa (g) (g) (g) .(.e g 

1 16.9133 4.2140 21.1273 2980.00 

2 18.3965 7.6538 26.0503 276.13 

3 22.8835 8.6338 31.5173 148.23 

4 27.8067 0.98 28.7867 249.75 

5 40.3826 1.2348 41.6174 20.32 

6 35.·9954 2.2246 38.22 13.5714 

7 52.5846 1.4602 54.0448 19.754 

8 33.4029 2.646 36.0480 26.0846 

9 38.0519 2.7342 40.7861 (-90.4205) 

10 24.7032 9.6432 34.3464 85.1024 

B . Biatasa Suspendida Total .(.s 

B . Bioamsa Jldherida Total 
-<.A 

Biarasa Total c:::arpartimiento 
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Con los valores de los s6lidos suspendidos totales y el gasto 

volumétrico a la entrada de cada compartimiento se obtiene la 

relaci6n de cuantos s6lidos suspendidos se producen al d!a 

(g SST/d!a). Dividiendo la cantidad de s6lidos suspendidos 

totales (g SST/d!a) sobre la cantidad de sustrato consumido 

se obtiene el coeficiente de rendimiento, el cual indica la 

cantidad de s61idos producidos por cantidad de sustrato con-

sumido. 

Realizando esto mismo en el d~cimo compartimiento se obtiene 

la cantidad de s61idos producidos y de la relaci6n SST/VQO. 

La producci6n de N-Kjeldahl por d!a, además de la relaci6n 

entre ~ste y la VQO se encuentran reportados en la Tabla 

5.4. 

TABLA 5.4. PRODUCCION DE SOLIDOS Y NITROGENO KJELDAHL. 

Global 

Cl:Jrrp. 10 

SST Producido 
<Ha 

75.6 

75.6 

VQO O::>nsumido 
dta 

92.5 

3.84 

SST/VQO 

0.817 

18.86 

N Kj. N Kj/VQ.0 
P.rod. 

3.65 0.040 

En la Tabla 5.5 se reportan valores de s6lidos totales tota

les, s6lidos suspendidos totales, y s6lidos fijos totales, 

fijos totales, adem&s se presentan valores de N-Kjeldahl y de 

la relaci6n existente entre N-Kjeldahl y la cantidad de s6li-



TABLA 5.5 ANALISIS DE CONTENIDO DE NITROGENO ~ SOLIDOS DE LA BIOMl\SA ADHERIDA A 
DISCOS, DURANTE LA PRIMERA ETAPA DE EXPERIMENTACION. 

561idos Cmg/an2) NK NK/ST 

CmgN/an
2

) 
m;t SST 

ST sv SF CngN/rng ~~ 

1 1.97 1.48 0.47 (24%) 0.080 0.041 13544 
·2 2.15 1.39 0.74 (35%) 0.055 0.026 14781 

3 2.67 1.55 1.10 (41%) 0.048 0.018 18356 
4 3.24 1.27 1.95 (58%) 0.052 0.016 22275 
5 4.71 1.29 3.39 (72%) 0.049 0.010 32381 
6 4.20 1.01 3.17 (78%) 0.053 0.013 28875 
7 6.14 1.29 4.91 (60%) 0.056 0.009 42213 
8 3.90 1.13 2.97 (76%) 0.048 0.012 26813 
9 4.44 1.13 3.28 (74%) 0.056 0.013 30525 
10 2.88 1.59 1.27 (44%) 0.059 0.020 19800 

ST 561idos tota1es 

SV 56lidos vol.átiles 

SF S6lidos fijos 

NK Nitr6geno Kjeldahl de s6lidos totales. 

LOS 

!!2 NK. 
oatpt. 

550 
378 
330 
358 

. 337 
364 
385 
330 
385 
406 

\O 
IJ1 
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reactor en la primera corrida 
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dos totales por compartimiento. 

Era 16gico esperar pérdidas de agua en el tanque del reactor 

ocasionados por evaporaciOn, es decir, que el gasto de agua 

que entra al reactor no es igual al que sale. Tomando 2 ho-

ras como base para evaluar las pérdidas de agua al ambiente 

se obtuvieron los siguientes resultados: 

:t.=2h 
1n6.l ue.n.te. 

:t.=2h 
E 6.lue.n.te. 

3. 2 .e 

Considerando que el tiempo de evaporaci6n es de 2 horas, se 

establece que cada hora se evaporan 0.15 1 de nejayote, por 

lo que: 

Ge.v .e o. 1 5 
h 

3. 6 l 

d.la. 

Para estos prop6sitos y considerando una p~rdida constante 

por compartimiento, se observa que la p~rdida es del 8.5%. 

Es claro, que ésto depende de la temperatura y de la humedad 

absoluta del aire ambiente. 

minaciones anal!ticas. 

Este valor influye en las deter 

. .... :.·· 
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5.3.2 Segunda corrida 

Al igual que en la primera corrida,· se trabaja a ciertas con 

diciones preestablecidas. En este caso,se increment6 el va-

lor de la concentraci6n del sustrato en el influente y se 

mantuvo constante el tiempo de retención hidráulica. 

Los resultados de las determinaciones analíticas y de los e~ 

tudios biol6gicos realizados en la biomasa se encuentran re

portados en la Tabla 5.7. 

Como se puede observar, los valores de pH, T, y oxígeno di

suelto se mantienen con poca variaci6n con respecto a la.pri 

mera corrida. El comportamiento del sistema se puede obser

var en la Fig 5.7. 

Hablando de alcalinidad y turbiedad, los valores presentan 

un comportamiento similar a los de la Tabla 5.2 en la primera 

corrida (Fig 5.8). 

Los valores de VB0 5 disminuyen de 1575 mg/l a 525 mg/l lo que 

representa una remoci6n del 86%. En cambio, los valores de 

VQO disminuyen de 6525 mg/1 a 3400 mg/1, lo que representa 

una remoci6n del 48%. El comportamiento de estas determina-

ciones se puede observar en las Figs 5.9 y 5.10. En estas 

gráficas y, especialmente, en la de VQO, se pueden observar 
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TABLA 5.7. RESULTADOS PROMED%0 DE 1J',S MED%C%0NES CORRESPOND%ElllTES A LA SEGUNDA ETAPA EXPER%MENTAL EN 
EL RDR 
(IAI • 16 11.pm; O!lO.¿ • 6.5%5 •90,lt; f). ....... '." d; ...(. 

• 47. '" 

c:llllr• 00 T pH Oonductividad Aleal.irúda:l OQ.O 0805 SC5lid:IB (mq/l) Nitrdgln> ltje1dahl 
(111¡/l.) 

(lm)/l) 1•c> (IJl!h>s/an) (mgC4CO.sll> (mg0l!/l) (mgOl!/1) 'n>t. SUsp. Oia. 'lbt. Sullp. DiS. 

Jnfl.umite 5.8 1.400 6.525 1.575 4,710 70.5 

1 .3.2 u.o 6.3 1.soo 75 4.814 1.200 4.548 1.472 J,076 83.9 25.7 58.1 

2 4.4 u.o 7.0 1,500 150 4,400 1.200 4,408 1,536 2,872 67.8 ll.8 56.0 

3 3.9 u.o 7.0 1,300 350 4,300 1,080 6,9ll 5,767 1,143 214.1 159.8 34.3 

4 4.1 U.5 7,20 1,400 375 4,283 862 6,562 1,908 4,654 179.5 131.1 48.3 

5 4.6 U.5 7.7 1,500 450 3,963 900 4,498 3,001 1,496 59.0 11.3 47.7 

6 4.9 ll.7 7.7 1,350 450 3,800 750 4,205 2,149 2,055 58.9 12.6 46.3 

7 4.2 12.0 7.7 1,450 500 3,700 450 5,173 1,539 3,643 73.2 27.9 45.3 

• 2.9 12.0 7.4 1,300 500 3,600 300 13,087 9,079 4,007 288.0 242.3 45.7 

9 2.5 ll.5 7.4 1,300 550 3,550 263 14,137 10,663 3,474 279.0 229.7 49.3 

10 2.3 13.0 7.4 1,300 550 3,403 225 13,123 7,692 5,432 282.4 238.4 44.0 

... ... 
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las secuencias degradativas de sustrato, las cuales se _estu-
. 

diarán posteriormente cuando se analice el comportamiento ci-

n~tico del reactor. 

Observando los valores de s6lidos suspendidos totales y los 

de nitr6geno Kjeldahl, al igual que en la primera corrida, al 

canzan valores m~s altos en los a1timos compartimientos (Ta-

bla 5.7). 

Con respecto a la eficiencia del reactor, analizando la Ta-

bla 5.8 y observando la Fig 5.11 se observa que al igual que 

en la primera corrida, el compartimiento que realiza un mayor 

consumo de sustrato por gramo de biomasa al d!a, es el primer 

compartimiento. 

En general, el comportamiento de esta segunda corrida experi-

mental sigue .el mismo patrón de la primera corrida. 

Como se observa en la Tabla 5.7, la presencia de gran canti

dad de s6lidos totales en los últimos compartimientos se debe 

a un aumento en la cantidad de biomasa originada por el gran 

tamaño de los fl6culos, los cuales, al no pasar fácilmente 

por el tubo de salida del reactor, se acumulaban en la última 

etapa. 



TABLA 5.8. EFICIENCIA EN LA SEGUNDA CORRIDA 

B.S B.A .{. 
.{. 

B.C QIS. - se.) mg VQ.O 
.{. .{. 

(g SST.6) A To.t (XA .) = gSSTA 
.{. 

1 B..i..6 + B..i.A) B..i.C B..i.C mg 

l. 7.21.3 63.9828 71.196 1000.66 

2 7.5264 56.33 63.8564 320.49 

3 28.2632 34.2255 62.4887 0.6491 

4 0.35 34.91.72 44.2664 45. 3983 

5 14. 71. 103.2872 177.997 118.1226 

6 10.54 87.2028 97.7378 40.367 
·7 7.55 1.04.4028 111.9488 34.91 

8 44.5 1.07.07 151..562 25.544 

9 52.25 79.98 132.23 14.50 

l.0 46.4716 87.98 134. 4 5 42.37 

B..i.C Biomasa suspendida 

B..i.A Biomasa adherida 

B..i.C Biomasa por comportamiento 

. d 

...... 
o ...... 
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Figura 5.7 Gráficas de temperatura, oxigeno disuelto y pH 
correspondientes a la segunda corrida 
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segunda corrida 
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Figura 5.9 Rernoci6n de demanda qu!mica de oxígeno (VQO) en 
la segunda corrida 
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Figura 5.11. Relaci6n de eficiencia en la segunda y tercera 
corrida 
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TABLA 5.9. ANALISIS DEL CONTENIDO DE NITROGENO Y SOLIDOS DE 
LA BIO~~.SA ADHERIDA A LOS DISCOS EN LA SECUNDA 
ETAPA EXPERIMENTAL. 

C§mara S6lidos (mg/cm2 ) NK NK/ST 

ST sv SF (mgN/cm2 ) (mgN/mgST) 

1 7.44 6.5 0.94 0.463 0.062 

2 6.55 5.81 0.74 0.349 0.053 

3 3.98 2.79 1.19 0.134 0.034 

4 4.06 2.11 1.95 0.087 0.021 

5 12.01 3.19 8.82 0.148 0.012 

6 10.14 4.22 7.92 0.167 0.014 

7 12.14 4.22 7.92 0.167 0.014 

8 12.45 4.6 7.85 0.149 0.012 

9 9.3 3.89 5.41 0.099 0.011 

10 10.23 3.20 7.03 0.109 0.010 

ST S6lidos totales 

SV S6lidos vol§tiles 

SF S6lidos fijos 

NK Nitr6geno Kjeldahl de s6lidos totales 
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En la corrida experimental se producen en todo el reactor 

356.6 gSST/d1a y se consumen 141.64 gVQO/d!a, se determina 

que 2.52 gSST consumen 1 g de VQO y se producen también 9.55 

gN-Kj. al d1a. 

En la segunda corrida, se evaporan, en promedio, 3.692 l/d 

(9%) del gasto del agua del reactor. 

En la Tabla 5.9 se presentan los resultados de s6lidos pre

sentes de la cantidad de nitr6geno Kjeldahl y la relaci6n 

(Nk~/SST) correspondiente a la biomasa adherida a las pare

des de los discos; el contenido de nitr6geno prote!nico, di~ 

minuye conforme pasa el efluente de compartimiento a compar

timiento. 

5.3.3 Tercera corrida 

Por los resultados de la dos corridas anteriores, se estirn6 

que aumentando el tiempo de retenci6n hidráulica al doble 

del de la primera y segunda corrida (~ = 2.5 d~a~) se alcan

zar1a una remoci6n superior a las anteriores. Efectivamente, 

la eficiencia de purificaci6n mejor6 notablemente: 83.5% de 

remoci6n de VQO y 96.2% de remoci6n de VB0 5 . 

En la Tabla 5.10 se encuentran los resultados correspondien-

tes a esta corrida experimental. En todo el reactor se pro-



TABLA 5.10. 

~rtamiento 00 T 

(ng/l) (ºC) 

Influente 11.2 

1 3.2 11.5 

2 2.5 12.7 

3 3.2 12.0 

4 3.6 11.7 

5 4.3 11.6 

6 4.4 12.0 

7 4.5 12.7 

8 4.6 13.0 

9 3.8 13.0 

10 4.2 13.0 

RESULTADOS DE LAS MEDICIOHCS CORRESPONDIENTES A LA TERCERA ETAPA EE EXPERIM!!NTACION 
EN EL RBR 
(W • 16 .or.pm; OQO .l . 6.406 mg0 2 /.t; ~ . 2.S d; e •fJ.S " 
pH Cl:lmuctividad Alcalinidad 

ciamos/an) CrngCaCO 311) 

6.1 1,500 200 

6.4 1,470 240 

6.4 1,420 340 

6.4 1,440 420 

6.7 1,400 560 

6.7 1,350 600 

6.7 1,310 580 

6.7 1,300 560 

6.8 1,230 740 

6.9 1,200 920 

6.7 1,170 880 

VQO 0805 

(ng021l> (mg02ll> 

6,406 1.970 

3,141 1,503 

2,267 1,320 

1,976 1,064 

1,725 831 

1,667 630 

1,567 320 

1,396 218 

1,357 174 

1,218 103 

985 75 

515Udos S\Japend.1.dos 

(ng/l) 

1.1so 

1,320 

3,740 

7,235 

6,270 

4,357 

4,425 

2,692 

4,380 

6,625 

N1t:z6;Jmo ~eldahl 
su.p. 
(119./l) 

201.3 

210.3 

239.7 

1,248 .o 

256.1 

265.0 

287.0 

295.0 

303.0 

312.0 

... 
o 
'° 



TABLA 5.11. EFICIENCIA - TERCERA CORRIDA 

B-i.A 

( g STT) 

1 27.77 

2 27.6721 

3 20.1212 

4 36.38 

5 42.74 

6 34.74 

7 31.134 

8 29.2412 

9 44.98 

10 25.3712 

B-i.S 

(g SST) 

5.635 

6.1054 

18.326 

35.452 

30.723 

21. 352 

21.682 

13.191 

21.462 

32.46 

B-i.C 

(B-i.A + B-i.S) 

33.4086 

33.77 

38.4512 

71.83 

73.47 

56.09 

52.82 

42.432 

66.442 

57.834 

B-i.C Biomasa Suspendida Total 

B-i.A Biomasa Adherida Total 

B-i.X Biomasa Total por Comportamiento 

110 

mg VQ.0 
= 

mg B-lo x d 

1897.9 

560.56 

146 .413 

66.5795 

15.2344 

33.5501 

60.061 

17.45 

38.388 

73.3240 
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TABLA s.12. ANALISIS DEL CONTENIDO DE NITROGENO Y SOLIDOS 
DE LA BIOMASA ADHERIDA A LOS DISCOS. TERCERA 
ETAPA EXPERIMENTAL. 

S6lidos (mg/cm2 ) NK NK/ST 

c&mara ST sv SF (mgN/cm2 } (mgN/mgST) 

1 3.23 1.15 2.08 0.52 0.160 

2 3.29 1.10 2.19 0.121 0.037 

3 2.34 0.90 1.44 0.97 0.041 

4 4.23 2.21 2.02 0.076 0.018 

5 4.97 2.55 2.42 0.070 0.014 

6 4.04 l. 01 3.03 0.069 0.017 

7 3.62 0.86 2.76 0.065 0.018 

8 3.40 0.91 2.48 0.060 0.018 

9 5.22 l. 26 3.96 0.059 0.011 

10 2.95 o.so 2.15 o.osa 0.020 

ST S6lidos Totales 

SV S6lidos Volátiles 

Sf S61idos Fijos 

NK Nitr6geno Kjeldahl de S6lidos Totales 
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ducen 119.52gSST/dta, se consumen 109.2 gVQO/dta y 1.0945 

· g de SST equivalen a la cantidad de s6lidos que consumen 1 g 

de VQO. La cantidad producida de nitr6geno Kjeldahl al dta 

equivale a 0.04330 kNk/d1a. 

En esta corrida experimental, se observa también que el pri

mer compartimiento es el más eficiente ya que consume 1897.9 

mqVQO/g biomasa al dta en comparaci6n de los últimos compaE 

timientos (Tabla 5.11 y Fig 5.11). 

El comportamiento del reactor sigue el mismo patr6n a las co 

rridas anteriores. 

En esta tercera corrida se evaporan, en promedio, 1.56 l/dta 

equivalente al 8% del gasto de alimentaci6n. En la Tabla 

5.12 se reportan los resultados de biomasa adherida a las 

paredes del reactor. Aqut se observa también el contenido 

de nitr6geno proteínico disminuye de compartimiento a compaE 

timiento. 

La Tabla 5.13 presenta los valores característicos del trata 

miento durante las tres corridas experimentales. 

La segunda corrida, cuya carga orgánica era mayor con respe~ 



Corrida 

1 

2 

3 

TABLA 5.13. CONDICIONES Y RESULTADOS GLOBALES DURANTE LAS TRES ETAPAS 
EXPERIMENTALES 

VQO Gasto Carga Porc.iento Biomasa Coeficiente 
orgán.ica de remoci6n Producida de rendimiento 

(gVQO) 
como VQO 

(kaSST) (KgSST) (rng/l) (l/d) 
m3 ·d m3 ·d KgVQO 

4,266 41. 7 26.5 48 1.54 0.81 

6,525 41.3 40.2 48 6.03 2.52 

6,477 19.6 18.9 83.5 2.67 1.09 

-----···------ ··----- ·--" " ... -··--·-
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pecto a la etapa precedente, rnostr6 un coeficiente de rendi

miento mayor, pero para prop6sito de obtener un agua de des~ 

cho con menor grado de contaminaci6n, las condiciones de la 

tercera corrida fueron las que reportaron las m4s altas 

eficiencias de remoci6n. 

En conclusión, se puede decir que para una carga org4nica 

constante menor se logra una mayor capacidad de remoci6n de 

sustrato. 

En las Tablas 5,2, 5.7 y 5.10 están los valores de pH, temp~ 

ratura, oxigeno disuelto, alcalinidad, conductividad, nitr6-

geno Kjeldahl y sólidos en base seca de las tres corridas. 

Se requiere que el tratamiento tenga condiciones de aerobio

sis, lo que se logr6 manteniendo la cantidad de oxígeno di

suelto arriba de 1 mg/l. La rotaci6n del sistema es el fac

tor más importante para lograr estas condiciones. 

Los valores de pH se ajustan a nivel neutro (aproximadamen-

te 7). Puede observarse que en el influente el pH es bajo 

pero al paso del l!quido por los compartimientos se amorti

gua debido a la acci6n de los microorganismos existentes y a 

la cantidad de sales dentro del sistema. 
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El espesor de la biopel!cula sobre la superficie de los dis

cos vari6 entre 2 y 3 mm. 

Analizando los datos de contenido de nitr6geno por cantidad 

de s6lidos en cada compartimiento (Tablas 5.5, 5.9 y 5.12), 

se puede observar que en los cuatro primeros compartimientos 

realmente se encuentra un contenido de nitr6geno que indica 

la presencia de bacterias viables, lo cual favorece a la de-

gradaci6n de los sustratos. Tambi~n se comprueba la m~xima 

eficiencia en reactores biol6gicos rotatorios, con un m~ximo 

de cuatro etapas dentro del tratamiento. 

Llevando a cabo pruebas de sedimentaci6n de la biomasa colee 

tada en el a1timo compartimiento durante la primera y segun

da corrida se coloc6 un sedimentador que recibiera el efluen 

te del compartimiento 10 durante la tercera corrida. Con es 

te sistema y posteriormente se realizaron los estudios de s6 

lides suspendidos producidos en el reactor y su contenido de 

N-Kjeldahl. 
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5.6 Con4~de4ac~one4 ~~cn~ca~ y compo~am~en~o c~n~~~co de¿ 

4eac~o4 expe4~men~a¿ 

5.6.1 Consideraciones 

Para poder establecer las bases del comportamiento cinético 

del reactor hay que hacer algunas consideraciones, las cua

les se detallan a continuaci6n: 

a) La biomasa adherida a las paredes de cada compartimien

to puede considerarse despreciable comparada con la bio 

masa adherida a las paredes de los discos y a la bioma

sa suspendida en cada compartimiento (Kornegay et al, 

1968) • 

b) Debido al arrastre cont~nuo de biomasa originada por la 

acción del flujo, la actividad de la biomasa suspendida 

en los ~ltimos compartimientos es despreciable por no 

ser biomasa adaptada al tiempo de sustrato (Clark et al, 

1978). 

c) En un tratamiento biol6gico por biodiscos, se presenta 

una degradación secuencial, es decir, se lleva a cabo 

por etapas. Las etapas de degradaci6n demuestran que 

existen diferentes tipos de sustrato y diferentes sis

temas enzimáticos a lo largo del reactor. (Antonie, 

1976; Benefield et al, 1980; Durán, 1982). 
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De acuerdo a la ecuaci6n 3.26, se puede ver el comportamien

to lineal de la funci6n y se puede expresar como sigue (Kor

negay, 1975; Kornegay et al, 1968): 

donde 

p 

R 
Q(S

0
-Se.} 

A w 

( 5. 1 } 
p 

= constante de capacidad de área y se entiende 

corno la cantidad de sustrato removido por día 

por unidad de área superficial de contacto 

( 5. 2} 

= coeficiente de rernoci6n y se entiende como la 

cantidad de sustrato removido por área de con 

tacto 

( 5. 3} 

En la Tabla 5.14 se presentan los valores experimentales de 

las determinaciones de la demanda qu1rnica de oxígeno para to 

das las corridas experimentales. 

En la Tabla 5.15 muestra los datos utilizados en el modelo 

cin~tico para cada compartimiento del reactor. Posteriormen 

te se calculan los valores de P y KS y el valor de µm~x. 



TAB¡,A 
5.l.4· 

DEMANDA QU'I.Ml.CA 

DE oxl.GENO • 

oE'l'E1'>11NAC10N1'S El<PE~1MENTALES 

17Q011 
VQ.012 

VQ.013 
VQ.014 

VQ.0111 
'QQ.O 112 

VQ.0113 
1)QO 1111 

'0<1°1112 

-infl.uente 
4'.l.34 

4200 
41.20 

4080 
6545 

6470 
6560 

6364 
6449 

6507 

1. 
3010 

31.20 
2oso 

3360 
4900 

4423 
51.20 

371.2 
2571. 

31.42 

2 
2166 

2soo 
l.880 

3080 
4500 

4200 
4500 

2576 
l.959 

2268 

3 
2166 

2160 
1.SSO 

2s40 
4550 

3SOO 
4500 

2197 
l. 755 

1.976 

4 
2523 

251.0 
2s40 

2120 
4200 

4000 
4350 

l.S 1.8 
1.633 

l.726 

5 
2432 

2420 
1.960 

2680 
4003 

3600 
4290 

l.742 
l.592 

l.667 

6 
2432 

2420 
1.920 

2680 
3900 

3500 
41.00 

l. 705 
1429 

l.567 

7 
2401. 

2290 
2000 

2440 
3800 

3300 
4000 

l.364 
l.429 

1.391 

8 
250 

221.0 
21.60 

2360 
3500 

3300 
4000 

1.326 
l.388 

l.351 

9 
2265 

2240 
21..00 

2320 
3450 

3400 
3800 

l.21.2 
1.224 

l.21.8 

2250 
2220 

l.920 
2200 

3400 
3400 

3409 
909 

1.061. 
985 

1.0 



TABLA 5.15. DATOS EXPERIMENTALES PARA EL MODELO CINETICO DE KORNEGAY 

o:npartimiento o:>rrida Fx.10-4 (.t/ .6) so (mg/.tl se (mg/.t) R=J~ 1 IR = (.6egm2 l 1x104 
l. --= 

.6egm2 mg se mg 
.. )~ 

1 1 4.8 4133 2902 0.88 1.12 3.43 
2 4.7 6508 4814 1.21 0.82 2.07 
3 2.3 6440 3142 1.12 0.89 3.18 
1 4.8 2908 2632 0.19 5.00 3.79 

2 2 4.7 4814 4333 0.34 2.90 2.30 
3 2.3 3142 2268 0.29 3.36 4.41 
1 4.8 2632 2562 o.os 19.74 3.90 

3 2 4.7 4333 4183 0.11 9.30 2.39 
3 2.3 2268 1976 .· 0.10 9~94 5.0607 
1 4.8 2562 2398 0.12 8.42 4.17 

4 2 4.7 4183 4000 0.13 7.62 2.50 
3 2.3 1976 1726 o.os 11.62 5.80 
1 4.8 2398 2270 0.09 10.80 4.40 

5 2 4.7 4000 3963 0.03 37.77 2.52 
3 2.3 1726 1667 0.02 49.93 5.99 
1 4.8 2270 1920 0.25 3.94 5.20 

6 2 4.7 3963 3800 0.11 8.56 2.63 
3 2.3 1667 1400 0.09 10.88 7.14 
1 4.8 1920 2.200 

7 2 4.7 3800 3700 0.07 13.95 2.70 
3 2.3 1400 1396 7.26 7.16 
1 4.8 2200 2160 0.03 34.55 4.62 

8 2 4.7 3700 3500 0.14 6.97 2.85 
3 2.3 1396 1270 0.04 23.06 7.87 
1 4.8 2160 2000 0.12 8.64 s.o 

9 2 4.7 3500 3350 0.11 9.3 2.98 
3 2.3 1270 1000 0.09 10.76 10 
1 4.8 2000 1920 0.06 17.27 5.20 

10 2 4.7 3350 3300 0.04 27.90 3.03 
3 2.3 1000 900 0.03 29.05 11.11 ..... ..... 

\O 

. ------ ·-·~. -------- ··---·· -·--· ·------':"-·----···~--r----;--·-··--· ~• ·---·~-- ·-~-·-·--- .. ··--·· ----· ·-·"lf· 
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De acuerdo con 1os valores experimentales de las Tablas 5.14 

y 5.15 se observa que aproximadamente el 75% de la remoci6n 

se obtiene en los cuatro primeros compartimientos. En la Ta 

bla 5.16 y Fig 5.12 se presentan los valores de las constan-

tes cinEticas obtenidas experimentalmente. Analizando los 

valores de las constantes cinEticas obtenidas para cada com

partimiento (Tabla 5.16), tomando en cuenta el coeficiente 

de rendimiento, Ya y el valor de la biomasa activa, Xa (Ta 

bla 5.17), se calcula el valor de la velocidad de máximo ere 

cimiento espec!fico, µm~x (Tabla 5.18). 

El coeficiente de rendimiento, Ya' fue calculado tomando en 

cuenta la relaci6n entre biomasa producida y el VQO soluble 

removido, sin embargo, lo complejo de la remoci6n de los s6-

lidos en cada compartimiento har!a muy dificil calcular el 

valor de Ya para cada compartimiento. La dificultad se crea 

porque la biomasa adherida, se llega a desprender de los dis 

cos y es arrastrada por el líquido de uno a otro cornparti-

miento. Los valores de Ya calculados se refieren a todo el 

reactor y se torna el promedio de €stos como el aproximado p~ 

ra los cálculos, el valor promedio que se encontr6 fue de 

1.48 kg SST producidos/kgVQO consumida. 

La masa activa Xa por unidad de área de crecimiento biol6gi

co adherido a las superficies de contacto fue determinada 

calculando el peso seco de la biomasa que fue obtenida ras-



TABLA 5.16. CONSTANTES CINETICAS DEL MODELO DE KORNEGAY 

Compartimiento Coef. de capacidad Coef. de velocidad 
de área; p media de MONOD Ks 

(mg/seg m2 ) (mg/l) 

1 2.273 3,977 

2 0.45 1,967 

j 0.09 525 

4 0.24 2,880 

5 o.os 1,336 

6 0.17 667 

7 

8 0.11 2,518 

9 0.12 308 

10 0.15 249 
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P (ma/m2• • 2.27 

1 

' • 
1.7 ~ p 

.~ 
1.6 

' 1.s ' ' Ka (mg/l.) 
1.4 1 

1.3 

1.2 3000 

1.1 

1.0 

0.9 

o.e 2000 

0.7 

0.6 

o.s 

0.4 1000 

0.3 

0.2 

0.1 

o 
inf 1 2 3 s 6 7 e g 10 

1 de Compartimiento 

Figura 5.12. Constantes cin~ticas del modelo de Kornegay 
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TABLA 5.17. DETERMINACION DE LOS COEFICIENTES DE RENDIMIENTO 

CORRIDA I CORRIDA II CORRIDA III 

V Xa ya X y Xa a a a 

·1 1. 48 0.20 1.48 0.74 1.48 0.32 

2 1.48 0.22 1.48 0.66 1.48 0.32 

3 1.48 0.27 1.48 0.40 1.48 0.23 

4 1.48 0.32 1.48 0.41 1.48 0.42 

5 1.48 0.47 1.48 1.20 1.48 o.so 

6 1.48 0.42 1.48 1.01 1.48 o. 40 

7 1.48 0.61 1.48 1.21 1.48 0.36 

8 1.48 0.39 1.48 1.25 1.48 0.34 

9 1.48 0.44 1.48 0.93 1.48 0.52 

10 1.48 0.29 1.48 1.02 1.48 0.30 

NOTA: 
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TABLA 5.18. COEFICIENTE DE VELOCI AD DE MAXIMO CRECIMIENTO 

ESPECIFICO µm~x (d-l) 

CORRIDA I CORRI A II CORRIDA III 

1 145.3 39 3 91 

2 26.2 8 7 18 

3 4.3 2 9 5 

4 9.6 7 5 7.3 

5 1.4 o 5 1.3 

6 5.2 2 15 5.4 

7 

8 3.6 1 1 4.1 

9 3.5 1 6 3 

10 2.2 o 6 2.1 
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pando un área conocida de los discos. 

Una vez que "P" y "X " fueron determinados para cada compara 

timiento en cada corrida, as1 como "Ya" fue determinada de 

forma global en el sistema pero a su vez aplicable a cada 

compartimiento se pudo calcular el valor de la rapidez de má 

ximo crecimiento especifico de acuerdo a la ecuaci6n (5.2), 

p 

Los resultados se presentan en la Tabla 5.18). 

5.6.2 Aplicaci6n para el diseño 

5.6.2.1 M~todo anal1tico 

El modelo empleado puede utilizarse en el diseño de reacto

res industriales determinando el área superficial de los dis 

cos que sea necesaria para un buen tratamiento de los efluen 

tes contaminados. 

A continuaci6n se muestra el procedimiento que es aplicable 

al diseño cin€tico de un sistema de biodiscos que ha alean-

zado el estado estacionario. 
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La constante de capacidad de área (P) que se encontr6 era de 

0.4 mg/seg·m2 y la constante de velocidad media de Monod 

(K.6) fue de 1440 mg/l. 

Tomando como ejemplo la planta de harina de ma!z nixtamaliza-

do en Industrias Conasupo, S.A. de c.v. en Monterrey, N.L., 

el sistema debe tener capacidad para manejar 984 m3/d de agua 

de desecho (aproximadamente 11.4 l/s). El valor de VQO en el 

influente es de 6500 mg/l, y por lo menos, el 85% de la VQO 

deberá de ser eliminado (el valor de VQO en el efluente del 

reactor deberá ser menor de 980 mg/l). 

Arreglando la ecuaci6n 3.24 se puede expresar de la siguiente 

manera: 

Aw Q(S - S ) + o e 

entonces: 

Aw=11.4 .f../.6(6500 ~ - 980 ~) X----+ 
.e. .e. 0.4 2!!a_ 

.&egm2 

( 5. 41 

1440 mg/i. 

0.4 ~X 980 ~ 
.&egm .e. 

El válculo anterior da el valor. del área requerida por los 

discos en el tratamiento suponiendo que ~ste fuera de un so 
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lo compartimiento. 

Para determinar el área de discos requerida para un sistema 

de 10 compartimientos, la ecuaci6n (5.4) debe escribirse para 

cada etapa con sus respectivos valores de coeficientes cin~ti 

cos. 

Utilizando los va1ores experimentales de la tercera corrida 

(Tabla 5.16) sustituy~ndolos de forma simultánea en el siste

ma de ecuaciones (ec. 5.4), se obtiene el área de contacto 

por cada compartimiento (Tabla 5.19). 

De acuerdo con la literatura (Autrotrol, 1978; Benefield et 

al, 1980) el máximo número recomendado de compartimientos en 

un tren de tratamiento es de 4, por lo que si se considera 

que el mayor porcentaje de. la remoci6n de sustrato durante 

el tratamiento se obtiene dentro de los primeros cuatro com

partimientos, se toma el área de ~stos corno 158,301 m2 . 

Corno se puede observar, mientras menos compartimientos se 

utilicen en un tratamiento global, más grande deberá ser el 

área superficial de contacto. Esto se puede observar cornpa-

rando el área del reactor considerando una sola etapa o com

partirnien to con el área obtenida en un RBR con diez compar

timientos. 
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TABLA 5 .19. AREA HUMEDA DE CONTACTO FOR COJ.lPARTIMIEl~TO 

Compartimiento 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

Are a Tota1 

Area Húmeda de los 
compartimientos 
1 al 4 

Area H1imeda 

38,160.00 

41,633.00 

46,817.00 

31, 691. 00 

24,229.00 

9,560.00 

2,189.00 

11,833.00 

16,548.00 

68,053 

290 718 

158 301 

(m2) 

2 m 

2 rn 

128 



129 

Para este estudio se toma en cuenta el valor del área de con 

tacto referente al tratamiento con 10 compartimientos y a su 

vez el área correspondiente a los 4 primeros compartimientos 

de este tren de tratamiento. 

5.6.2.2 M~todo gráfico 

Otro m~todo de diseño es utilizando el m~toóo gráfico de Me 

Aliley et al (1975). En este rn~todo, el coeficiente de re-

moci6n de sustrato se grafica contra el valor de la concen-

traci6n del sustrato en el efluente de cada etapa (Fig 5.13). 

Para determinar el área requerida para cada compartimiento, 

se traza una linea entre el valor de la concentraci6n del 

sustrato en el inf luente y el valor deseado de la concentra-

ci6n del sustrato en el efluente del compartimiento. La pe~ 

diente de esta linea se deduce de la siguiente forma: 

Por definici6n: 

R 

la pendiente de la linea está dada por: 

O - R 1 

s - s o e. 

( 5. 6) 

( 5. 7) 



,, . 

1.0 

o.s· 

F(S -s ) 
Roa o e 

Aw 

----·~---· º---

3000 3250 
4000 

so o o 

Figura 5.13. M~todo gr~fíco Me Alíley - Beder (1975) 
6000 



sustituyendo la ec. (5.7) en la ec. (5.6) se obtiene 

Pe.nd.le.n.te. Aw 

donde 

f = es el gasto de alimentaci6n = l/s 

Aw es el área h1lmeda de contacto (rn2 ) 

= 
F 
Aw 
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( 5. 8) 

El valor deseado del efluente de cada compartimiento se pue

de obtener con el porcentaje promedio en la remoci6n de VQO 

en cada compartimiento. Considerando que la mayor remoci6n 

de sustrato se obtiene en los cuatro primeros compartimien

tos, se hace el estudio con respecto a ~stos (Tabla 5.20). 

Analizando la Fig 5.13 se observa que la pendiente de las 

rectas que parten de los valores de concentración de sustra

to y se dirigen a las rectas correspondientes a cada compar-

timiento es igual a - f/Aw. Los valores de estas pendientes 

dan el área de contacto por comportamiento. 

El gasto que se desea oanejar es el mismo que el utilizado 

en el anterior m~todo (f = 11.4 l/s). 
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TABLA 5.20. C9MPORTAMIENTO DE UN RCBR DE 4 ETAPAS 

Compartimiento % Remoci6n de se. (mg/l) s = 6500 mg/l 
sustrato (pr~ o 
medio) 

1 so 3250 

2 30 1950 

3 20 1300 

4 15 975 

se. Valores te6ricos esperados. 

Los valores de las pendientes de las curvas m1 , m2 , m
3 

y m4 , 

as! como el valor respectivo del área para cada compartirnie~ 

to se presenta en la Tabla 5.21. 

Observando la Fig 5.13 se confirma que con tan s6lo 4 etapas 

de tratamiento es suficiente para alcanzar valores de efluen 

tes de 980 mgVQO/l bas~ndose en una concentraci6n inicial de 

6,500 mgVQO/l (85% de remoci6n). 

TABLA 5. 21. ANALISIS GRAFICO MC ALILEY - BEDER 

F (.f./ .6) m = - F/Aw Aw (m2) 

11.4 3.23 X 10-4 35.286 
11.4 2.00 X 10-4 57,000 
11.4 1.08 X 10-4 106,000 
11.4 2.15 X 10-4 52,928 

TOTAL 251,214 2 m 
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Como se puede ver, el método gráfico de Me Aliley-Beder es mu 

cho más flexible que el método anal!tico estudiado anterior

mente para calcular el área requerida y el ntímero de discos 

para cada compartimiento. 

5.6.3 Bases de diseño de la planta de tratamiento 

De acuerdo a un proveedor especializado en la construcción de 

reactores rotatorios Marca Autotrol, los datos de diseño son 

los siguientes: 

Unidad paquete: 

Area superficial / Volumen de trabajo = 135 m2;m3 

Diámetro de empaque 3.05 m 

Diámetro de flecha de soporte = 0.305 m 

Longitud de flecha = 9 m 

Area superficial 9000 m2 

y tomando en cuenta los valores de área obtenidos por compar

timiento en cada m€todo estudiado se obtienen los datos de di 

seño espec!ficos para este problema (Tabla 5.22). 

Como se dijo anteriormente, se recomienda un máximo de 4 eta

pas por unidad de tratamiento, por lo que el arreglo deberá 

quedar como se muestra en la Fig 5.14. 



TABLA 5.22. DATOS DE DISEf:O 

No. de Etapas Are a total de Volumen de No. de unidades Longitud del 
contacto (m2) tratamiento paquete tren de tra-

(m3) tamiento (m) 

1 388,000 2874 44 396 

10 290,718 2153 33 297 

4 (+) 158,301 1173 18 162 

METODO GRAFICO 

4 251,214 1860 28 252 

(+) Valor recomendado 



135 

En esta figura se observa que la operaci6n de las unidades 

se lleva a cabo en paralelo con objeto de mantener tanto las 

cargas hidráulica como orgánica constantes en todas las uni-

dades. 

Los efluentes de cada tren de biodiscos desembocan a un tan-

que sedimentador secundario en donde se separan los lodos r~ 

manentes del tratamiento y el agua clarificada que se retor-

na al proceso de nixtamalizaci6n o se puede almacenar en un 

tanque para así poder disponer de ella, (Fig 5.14). 

La Fig 5.15 muestra el perfil hidrodinámico de la planta de 

tratamiento. En esta figura se puede observar que el neja-

yote sale de la planta nixtamalizadora a una altura de 5 m 

sobre nivel de tierra, por lo que se aprovecha esta carga d~ 

námica para la alimentaci6n del agua de desecho en el sedi-

mentador primario. 

.. · ::·· ... _ 

',, . . , -· 
",'·.¡ C.-'·<··t: 
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Figura 5.14. Diagrama esquem~tico de la planta de tratamiento de aguas de desecho para 
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6. COSTOS 

El cálculo de costos de capital y de operaci6n y mantenimie~ 

to se 1lev6 a cabo basándose en el diseño del proceso. 

Para efectuar el cálculo de costos por unidad de agua por 

tratar es necesario conocer los conceptos de "valor presen-

te", "valor presente de pagos anuales" y "pago de anualida-

des". 

"Valor presente". Si una cantidad P tiene un valor S despu~s 

de un número n de períodos de tiempo, entonces el valor pre-

sente de S, pagable en un número de períodos de tiempo n es 

p S/(1 + .l)n ( 6 • 1 ) 
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"Valor presente de pagos anuales". Si la anualidad consiste 

en un ntimero de n de pagoas iguales de P. An es el valor 

presente total de un ntimero n de pagos, entonces: 

donde: 

V 

An 

1. 
+ ,¿ 

An = PV ( 1 + Vn) 
1 + V 

. ··. 1 
as! ( 1 - V J - . . • y 

: l ·+ ..(. 

P ( 1 - vn) 

( 6. 2) 

En particular, si P=1, entonces el valor de An, denotado 

por el stmbolo An, ,(. está dado por 

An, ,¿ 
-(7 + ,¿¡-n 

"Pago de anualidades". Se define como· 

p s ( 6. 4) 
An, ,¿ 

en donde P es el pago anual y S es el valor despu~s de un nú 

mero de pagos. 
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El costo unitario del agua de desecho por tratar se calcula 

encontrando el valor de pago de anualidades y posteriormente 

dividiendo el producto entre la cantidad de agua por tratar: 

x An, -i] --1-
An,.l 

donde F es la cantidad de agua por tratar. 

( 6. s 1 

( 6. 6) 

La Tabla 6.1 muestra los costos de capital y de operación y 

mantenimiento del proceso. La ejecución del proyecto durar4 

aproximadamente 12 meses. 

De acuerdo a las estimaciones financieras proporcionadas por 

el Banco de M€xico (1986), se calcula que la inflación para 

todo el año de 1987 será de valores cercanos al 61%. 

En la siguiente tabla se presentan los valores estimados por 

mes. 
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Enero 8.5% 

Febrero 4.5% 

Marzo 4.0% 30% = primer semestre 1987 

Abril 3.5% 

Mayo 3.5% 

Junio 3.0% 

Julio 3.5% 

Agosto 3.5% 

Septiembre 3.5% 24% segundo semestre 1987 

Octubre 3.0% 

Noviembre 4.0% 

Diciembre 4.5% 

Considerando que a los diez meses de iniciado el proyecto se 

tendrán los mayores gastos o erogaciones, aproximadamente 80% 

del total hasta esa fecha, el porcentaje de inflaci6n por es

calamiento para octubre de 1987 será cercana a 48.5%. 

En los Estados Unidos, la inf1aci6n estimada para el año 

1987 se considera cercana al 9.5%. Esta consideraci6n es im 

portante ya que los reactores de biodiscos son unidades de 

importaci6n. Esto se debe a que en nuestro país no se tiene 

la tecnología adecuada para la construcci6n de las unidades 

de biodisco. 

Con la combinaci6n de costos de capital y costos de opera-
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ci6n y mantenimiento presentados a continuaci6n, se calculan 

los precios unitarios del agua por tratar. Estos precios ·se 

calculan para una vida atil de planta de 20 años, y tasa de 

inter6s social compuesto del 85% anual. 



ESTIMACIQil DE CJ\MPO 

'1'ERR1!NO 

1. Levantamiento de terreno 
2. Nivelaci6n de terreno 
3. Red de drenaje interno 

EDIFICIOS 

1. Laboratorio anal1tico y de control 

CIMENI'JICICE DE EQUIPOS Y ESTRUCl'URAS 

1. C:fmentaci6n de unidades RBR y estructura 
de 20 piletas de tratamiento ( 4mKl.QnxO. 4m) 

2. Soporte tubeda en general 

3. Cimentaciories y estructuras de los sedi
mentadores (7mxl.2mx4m) 

EQUIPOS 

1. 20 nnidades RBR (5 HP) (lanx3m) 
3 2. 20 tanques de tratamiento (96 m ) 

(w=4m, L=6m, h=4m) concreto 
3. 2 tanques rectangulares de concreto 

(w=Sm, L=Bm, h=~) (120 m3) 
4. 2 bcmbas centr!fugas de 15 HP 

acero al carb6n (40 GPM, 440/220 V) 
5. Herramientas 
6. Refacciones en general 

l«Jl'A: 1 pareja = 4, 500 ps/d!a 

TOTAL 

TOTAL 

Material 
(MPS) 

3200 
300 
360 ---

3860 

10,000 

23,000 
200 

3,890 

27,090 

200,000 

8,000 

1,500 

3,000 
1,500 

15,000 

229,000 

Mano de Obra 
(MPS) 

800 
75 

810 

1185 

575 

9,500 

230 

lf220 
10,950 

2,000 

2,000 

750 

25 

4,775 

2 paxejas 
2 parejas 
4 paxejas 

3 paxejas 

13 paxejas 
3 paxejas 

4 paxejas 

10 parejas 

10 paxejas 

7 parejas 

'. .. , .. -·~,.,------ .. - - ... ·-·¡ 



ESTIMACION DE CJWFO 

lNSl'RtM!NlOS 

1. Wl.vula de control au~tioo (10) 
2. 25 temónetros (-10 a 70ºC) 55.316 
3. 5 man&netros (0-7 kq/crn2) 
4. 25 indicadores de nivel 
5. Tablen> de control 
6. 1 minicatputadora HP-150 

incluye inpresora y qraficadora 

SUBESTACICE Y ALIMENTADORES 

1. Subestaci6n 40,000 KVA 
2. Cl::mduits y cables de subestaci6n 

al centro de control de ItDtores 

. PODER y <XNl'R)L 

l. Centro de control de nDtores (c:x::M) Nema 1 
espacio para 30 rrotores de 440/220 V 

2. Cl:>nduit y cableado 

TOTAL 

CDS'ro ESTIMNX> 

Material Mano de Obra 
(MPS) (MPS) 

10,000 so 1 pareja 
500 
100 

1,500 25 1 pareja 
10,000 150 1 pareja 

2,000 

24,000 225 

8,000 600 4 parejas 

2,000 300 2 parejas 

10,000 900 

4,500 600 2 parejas 
1,500 300 2 parejas 

6,000 900 

316,050 19,890 

Mi.les de Pesos M:lteriales 316,050 
..... 
""' 19,890 ""' 

335,940 Mano de Obra 



Escalamiento 10 meses 

80% de 335,940 MPs 

.Mater.iales y mano de obra son tanar 
en cuenta los equipos de .iJtportaci6n 

Escalamiento 12 meses 

27, 188 .ftr.&Ps de materiales y ma.rx:> de obra 

Inflaci6n en E.E.u.u. para el año de 1987 

Equipo de :inportaci6n = 200,000 MPs 

.Materiales y/o nano de obra no 
enlistados (3%) 

Cbntingencias (7%) 

:EOst arranque (4%) 

Total de costos de capital 

(obra mec&lica, civil y elktrica) 

Vida G.til de la Planta = 20 años 

Tienpo de ejecuci6n del proyecto 

• 

= 

12 rreses 

52,745 

16,585 

11,080 
416,350 

12,490.5 

29,144.5 
457,985 

18,319.4 
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a 48 ..S% inflaci6n 

a 61% inflaci6n 

a 9.5% 7 
12 meses x meses= 

5.5% 

476,304.4 Miles de pesos 

Total de.la inversi(Sn 



CDS'IOS DE OPERACIOO Y MANl'ENIMIEN!l) 

mmRGIA 

20 nctores de 5 HP = 100 HP 

2 banbas centr1'.fugas = 30 HP 
'lbtal :Energ1a = 130 HP X (O. 7457 Rw) = 96.94 Rw 

1 HP 

96.94 I<W x 24 hr x 30 d!as = 69,797.5 I<W - hr 
1 d1a nes mes 

69. 797 .S K'w • h x 1. 2 Ps = 83, 757 Ps,ñnes 
mes I<W • h 

1 Supervisor 

2 Operadores (3 turnos) 

130,000 

420,000 

550,000 Ps,hnes 

'lbtal costos de operaci6n y mantenimiento = 633 757 Ps 

mes 

146 

Tomando en cuenta la ecuaci6n 6.5 se calcula el costo unitario 

del agua de tratamiento 

V 

An. 
,(. 

.· n 
- V 

0.5405 
+ 0.85 

1 - 0.5405' 2º¡ 
0.85 

1.1765 
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n 20 pago.ti 

~ 85% anual = i.n.teJLl.6 compue.6~o 

P = 416 304 000.00 pe.60-6 +[(633 151 p:e.:4 x 12 me.6e.6} 1.1765 ]x 

= P 412,453,362.8 pe.60-6 a pagaJr. en 1 año. 
1.1765 

Sumando los costos de capital y los de operaci6n y manteni

miento, y a su vez dividi~ndose entre el volumen de agua a 

tratar, obtendremos el costo unitario del agua tratada por 

este tratamiento. 

P' 
F 

483 .. 909.484 Pe.60-6/año 

321,. 992 m3 /año 
1415. 31 P~ agua. .:tJrata.da. 

m 



7. CONCLUSIONES 

De los resultados obtenidos durante el desarrollo de este 

trabajo se desprenden las siguientes consideraciones: 

1) La cantidad de materia orgánica contenida en el nejayote 

es muy alta comparada con las aguas de desecho de tipo 

doméstico. 

2) Los valores de la demanda química de oxígeno y de la de

manda bioquímica de oxigeno son aproximadamente 20 veces 

mayores que los valores de aguas de desecho de tipo do

méstico. 

3) A mayores tiempos de residencia hidráulica dentro del 

sistema de discos rotatorios (menores valores de carga 

orgánica) la remoci6nde sustrato se verá incrementada a 
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lo largo del tratamiento. 

4) Los bajos valores de pH en el influente de alimentaci6n 

que se observan en los datos experimentales son debidos 

a que el tanque de alimentaci6n ten!a condiciones anaero 

bias, por lo que se abat!a el valor del pH. Durante el 

tratamiento, el pH, se estabiliz6 entre 7 y 8 debido a 

la acci6n del metabolismo microbiano. 

5) La biomasa suspendida en el seno del l!quido de trata-

miento se considera tan importante como la cantidad de 

biomasa a las paredes de los discos. Por tanto habrá que 

reconsiderar el modelo empleado. 

6) De acuerdo a los datos reportados en la Tabla 5.16, del 

modelo cinético se concluye que el primer compartimiento 

o etapa es la que presenta una mayor constante de capac! 

dad de §rea (P) y un mayor coeficiente de velocidad media 

de Monod ( µ á ) . m X 

7) De acuerdo a lo reportado por Durán (1982), el nejayote 

es un polisubstrato. Los microorganismos presentes de-

gradan secuencialmente a cada uno de estos substratos de 

acuerdo con sus diferentes energias de activaci6n. Este 

trabajo demuestra que, en efecto, en la primera cámara, 

se lleva a cabo l~ eliminación de la mayor parte de la 
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materia orgánica más fácilmente biodegradable, corrobo

rando lo realizado con nejayote sint~tico (Durán et al, 

1981) • Los experimentos microbiol6gicos empleando cua-

tro diferentes substratos (carbohidratos, l!pidos, pro

te!nas y celulosa) con biomasa de cada compartimiento 

confirmaron estas aseveraciones (Pedroza, 1985; Gonzá-

lez et al, 1985). 

8) De acuerdo con los datos obtenidos durante el experimento 

y observando que los cuatro primeros compartimientos del 

tratamiento se efect~a la mayor remoci6n de sustrato, se 

decidi6 calcular anal!ticamente el área húmeda de contac 

to para el diseño de la planta con RBR's de cuatro eta-

pas. 

9) El m~todo gráfico empleado para la determinaci6n del área 

de contacto es claramente una demostraci6n de que en los 

cuatro primeros compartimientos se llevan a cabo la mayor 

parte de la remoci6n del sustrato. 

10) Las más altas remociones de sustrato 84% como VQO fueron 

observadas durante la tercera corrida experimental para 

una carga orgánica inicial de 18.9 gVQO/m2 ·d con una 

concentraci6n inicial de 6,500 mgVQO/l. 

11) considerando que al Departamento del Distrito Federal le 
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cuesta tratar un metro c6bico (1 m3 ) de agua de desecho 

de tipo dom~stico aproximadamente 150 pesos, el costo 

por metro cúbico de agua tratada en este sistema (1475.4 

pesos/m3 ) es bastante bueno, ya que como se dijo en la 

consideraci6n número cuatro de este inciso, el nejayote 

está veinte veces rn~s contaminado que el desecho dom~sti 

co. 

12) Haciendo consideraciones ecón6micas sobre los costos de 

agua tratada con los reactores evaluados en este estudio 

se encontr6 lo siguiente: 

Si el agua de desecho de la industria del ma!z fuera tra 

tada con los sistemas actuales que se emplean en el De-

partamento del Distrito Federal, el costo se incrementa

r!a aproximadamente a3000 pesos/m3 por lo que comparándo

lo con los 1475.4 pesos/m3 ,la diferencia es significativa. 

Esto quiere decir que tomado en cuenta el volumen de 

agua que se evalúa en este estudio, el cual es de 327 1 992 

m3 /año, el ahorro total seria de 500,066,516.1 pesos/año 

(para una planta que procesa aproximadamente 300 t/d). 

Tomando como base estos datos, y detallándolos más a fo~ 

do (anexo A) se encuentra una tasa de retorno del 36% a 

pagarse en 4.4 años, lo cual es aceptable. 
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13) En consecuencia, puede decirse que, con base en este es 

tudio de prefactibilidad, el proyecto puede ser rentable. 

•• "•\> ~ ;i 
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ANEXO A 

TASA INTERNA DE RETORNO Y PERIODO DE PAGO 

Q>stos de capital 

Q>stos de operaci6n y mantenimiento 

Cr~tos de inversi6n = P = 

'lbtal a recuperarse 

Flujo de retoro:>. Pranedio anual 

(periodo de pago) 

MILF.S DE PESOS 

476,304.4 

7,605.084 

483,909.484 

AHORRJS 500,066.516 

Reparaciones adicionales y gastos 

(5% del capital) 

Impuestos sobre la renta y seguro 

(2% del capital) 

In=remento en costos de operaci6n 
y mantenimiento. 

(50% escalaci6n anual) 

Inpuesto sobre utilidad 

(52% de las ganancias) 

( 23,815.22) 

9,526.09) 

3,802.54) 

(260,034.6) 

412,453.362 

483,909.484 

896,362.846 



MDRR:> 'lOTAL sin tanar en cuenta 
la depreciaci6n 

Años para pagarse: 

Total a recuperarse 
Ahorros totales 

Tasa de retorno 

= 

= 

164 

202,888.08 

4.418 años 

36% 
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