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RESUMEN

Por la gran variacion de flujo v conceniracion de contaminanies presentes en las
guas residuales indusiriales, actualmente los procesos de iratamiento presentan $erias
imitantes en cuanio a eficiencias de remoecidn y requieren de grandes volimenes de reactor
para blodegradar los tdxicos. Ante esta problemdtica, el empleo de nuevos criterios de
control en procesos biologicos puede aportar alentadores resultados. Sin embargo, es
necesaria ta medicién en linea de la concentracidon de sustrato y biomasa para realizar el
controf de ja plama; esto puede resulfar dificil o costoso. En el presente trabajo se
implementé une estrategia de control para automatizar reactores discontinuos secuenciales a

través de ia medicion en linea del oxigeno disuelto.

Se usé un biorreactor de 7 | de volumen 1l de operacién para traiar agna sintética
con 4-clorofenol y una mezcla de nutrientes. La etapa de reaccidn se controld utilizando las
siguientes estrategias: (1) etapa de reaccitn a tiempos preestablecidos; (2) refacién existente
enire la concentracidn de oxigeno disuelto y la concentracidn de sustrato. Cuando la
concentracion de oxigeno disuelto liegd al minimo, la etapa de reaccion fue concluida y (3)
¢l sustrato fue estimado z partir de la concentzacion de oxigeno disuelto. En esta parte el
flujo de agua de entrada se controid pare mantener la tasa de degradacion en su valor
maximo.

Los resultados obtenidos mostraron que fue factible la medicidon en linez de la
concentracion de 4-clorofenol a través de la conceniracién de oxigeno disvelto para
controfar el sistema. La estrategias (2) vy (3) fueron las mejores ya que se lograron
eficiencias de remocion del 99 % como 4-clorofenol, cargas arganicas eliminadas méaximas
de 3.1 kg DQO/Mm’-d, tiempos de degradacion inferiores a 1 h para una alimentacion de 173
mg/l de 4-clorofenol, indice volumétrico de lodos menor a 60 ml/g ¥ sélidos suspendidos
volétiles en e} efluente de 15 mg/l. También, la estrategia (3) fue capaz de manejar picos de
concentracidn de 760 mg/l en agua de enwrada. Globaimente con la estrategia (3) se logrd
tratar det 8 al 30 % mas de volumen de agua en comparaciém a la estrategia (2) v 1300 %

mds con respecto a la estrategia usual (1)
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INTRODUCCION

Actualmente, la contaminacion ambiental es uno de los principales problemas a nivel
mundiat; por ello, las plantas de tratamiento de aguas residuales industriales deben cumplir
con leyes ecoldgicas estrictas. Ademds, los costos de operacidn y produccidn cada dia
juegan un papel mas importante en la econemia de la planta por lo que es necesario
implantar procesos de tratamicnto eficaces con estrategias de control adecuadas. De ahf la

necesidad de eficientar la operacidn de tos procesos y ahorrar en volumen de reactor.

Para el tratamiento de estas aguas se pueden utilizar métodos bioldgicos en donde los
microorganismos mineralizan el coptaminante. Otros métodos como los fisicos ¥ quimicos

requieren gran cantidad de energia y anicamente remueven el contaminante,

A pesar de la importancia de eficientar estos procesos, existen limitantes porque las
aguas residuales industriales presentan grandes fluctuaciones en contaminantes v en flujo A
esta situacion se agrega la problematica de que gran parte de las plantas de iratamiento en
continuo se diseflan considerando estado estable, lo cual propicia graves problemas

operacionales, ya que generalmente funcionan en estado transitorio no controlado.

Una alternativa de disefio es el reactor discontinuo secuencial (SBR) el cual opera
bajo una estrategia preestablecida periédica con régimen no estacionario. Se ha observado
que este reactor presenta grandes ventajas para ¢l tratamienio de compuestos tOxicos por el

alto grado de control que se puede alcanzar sobre el desarrcilo de los microorganismos.

Para automatizar un sistema SBR es necesario un efectivo monitoreo del
contaminante, pero la medicién en linea de las variables de proceso, tales como la
concentracidon de susirato v biomasa puede resultar costosa o dificil. Ante esta situacién, en
el presente trabajo se presenta como alternativa la medicion en linea de la concentracién de
sustrato estimada a partir de la concentracidn de oxigeno disuelto para moniorear el
comportamiente de la reaccidon y asi implantar el control, para lo cual e] trabajo se ha

estructurado de la siguiente forma.
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En el capitulo de generalidades se presentan los tipos vy caractciisticas de los
procesos existentes para tratar aguas residuales industriales, las caracteristicas de los
procesos SBR v la importancia del empleo de la respirometria como herramienta de control.
En el titimo apartado del capitulo estan citados algunos microorganismos que degradan el

compuesio Wxico empleado (4-clorofenol) v una via metabdlica de degradacion.

Una vez establecido ¢l marco tedrico que sustenta la investigacidn. en ¢l segundo
capftuio se muesira la metodologia empleada en el desarrolio expernimental. el cual
comprendid las etapas de aclimatacion y la prueba de cuatro estrategias de control. Estas
altimas fueron: SBR, sub dptima, tlempo éptimo y alterna. En la primera estrategia ¢l
tiempo de reaccidn es fijado de acuerdo a la experiencia del operador; en la sub dptima sc
utiliza la relacidn que existe enfre el consumo de sustrato vy la concentracion de oxigeno
disuelto, la etapa de reaccion es concluida después de que el oxigeno disuelto liega al
mimmo. La estrategla de tiempo optimo se basa en la estimacidn de la concentracidn de
sustrato a partir del oxigeno disuelto. Durante esta estrategia el flyjo de agua de entrada se
controld para mantener la tasa de degradacion en un maximeo. Por Gltimo. la estrategia
alterna fue una forma de operacién en donde se combind la estrategia sub 6ptuma y la de
tiempo opumo. En este capitule se detallan las secuencias de calculo de las variables de

proceso utilizadas.

En el capitulo 3 (Aclimatacion del ingculo) se presentan los resuitados obtenidos
durante la fase de aclimatacidén' evolucion de los solidos suspendidos volatiles, el indice
volumeétrico de lodos, las cargas orgdnicas eliminadas, tasas de degradacién asi como las

cinéticas de degradacién.

—

En el capitulo 4 de estrategizs de control se presenta el andlisis de los resultados
centrales divididos de acuerdo a la estrategia de control empleada y cada uno de ellos
presenta los datos de las caracteristicas de la biomasa, tiempos de degradacidn. cargas

orgdnicas eliminadas, tasas de degradacion, eficiencias de remocidn. entre onas vaitables
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En las plantas de tratamiento de aguas exisien perturbaciones que son dificiies de
controlar v es importante conocer que es lo que ocurre cuando se presentan para minimuzar
su influencia. Algunas de estas perturbaciones son mostradas en el capitulo 5. en donde se
aprecian: la influencia del periodo de ayuno, la falta de oxigeno, deficiencias de nutrientes

como el fosforo v los aportes puntuales de picos de concentracidn

Por Gltimo, en el capitulo 6 se presentan las conclusiones en donde se destaca que la
respirometria fue una herramienta eficaz para el conirol de un reacior disconiinuo

secuencial.

Se presenta un anexo en donde se muestran tablas con los valores de los cocficientes

calculados y empleados en el modelo matemético,
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OBJETIVOS

El objetivo general de este trabajo es:

Estudiar la operacidon de un proceso SBR, utilizado para la degradacion de

compuestos tdxicos y controlado por la medicion def oxigeno disuelio.
Para ello. se apoya en los siguientes objetivos particulares:
* Implamntar la estrategia de tiempo optimo;
* Establecer cual es la mejor estrategia de control;
* Analizar la influencia de picos de concentracion en estrategias SBR v optima;

* Introducir perturbaciones al sistema para cbservar ta robustez del control.

HIPOTESIS

Empleando las estrategias de control sub éplima y de tiempo éphmo se mejorara v
mantendra la calidad del inéculo. Asi mismo, se reducird a un minimo los tiempos de

reaccion y se incrementard el volumen de agua iratada.
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. GENERALIDADES

[y

Antes de 1940 las plantas de procesos quimicos eran operadas manualmente; con el
incremento de la produccion y costo de los equipos, aunado al desarrollo de procesos de mas

alto rendimiento, empezd a ser dificil operar sin la ayuda del control automatico.

En los sesenta comienza a aplicarse el analisis dindmico v |a teoria de contrel en los
procesos quimicos {Luyben, 1990). Sin embargo, hasta la fecha, ain no se ha logrado
automatizar por completo las plantas de tratamiento de aguas, en particular aquellas que

tratan aguas residuales industriales.

Las aguas residuales industriales se caracterizan por tener grandes fluciuaciones
tanto en flujo como en concentracién de contaminantes. A pesar gue st comportamiento es

de estado inestable, gran parte de las plantas se disefian considerando un estado estacionario

{(Trvine et al, 1997), lo gue ocasiona graves problemas operacionales.

Una alternativa de disefio son los reactores discontinuos secuenciales, los cuales
operan bajo una estrategia preestablecida en forma periddica v con régimen no estacionario.
Estos reactores presentan grandes venigjas para el tratamiento de agua con compuestos
téxicos ya que s¢ puede lograr un alto grado de cootrol sobre la seleccidn de
microorganismos tomando en cuenta que la degradacién se realiza en funcion del tiempo y
no del espacio como ocurre en los procesos continuos. De esta manera, si por cjemplo entra

un choque de concentracién se puede profongar ef tiempo de degradacion.

Como se menciond anteriormente, el monitoreo y control de plantas de tratamiento
de aguas por métodos aerobios continuos no es muy comiin. Menos atin es la aplicacién de
estos procedimientos a los procesos discontinues. En este trabajo se propone el usc de
técnicas respirométricas para Hevar un seguimiente de la evolucién de la reaccién v por ende

automatizar estos reactores.



inos de tratamienie

Los procesos de tratamiento de aguas residuales pueden ser quimicos, {isicos y
biolégicos. Generalmente se utilizan en forma combinada. Para el tratamiento de aguas
residuales toxicas de origen orgénico, los métodos mds utilizados son: fisicoquimicos

{(incineracidn) v biolégicos.

Los procesos fisicoquimicos, como la adsorcidn, son los mas econdmicos para tratar
aguas a bajas concentraciones {< 1 mg/l} de compuestos organices. La incineracién se
emplea para sustancias semisélidas o con altas concentraciones (> 1 % en peso) v los

procesos bioldgicos son una buena alternativa a medianas concentraciones (Scholze, 1988).

1.2 Procesos biclégicos

1.2.1 Tipos de {ratamiento biclégico

El tratamiento biolégico de las aguas residuales se lleva a cabo por una poblacién
mixta de microorganisimoes que utiliza como nutrientes sustancias gque contaminan el agua

{Winkler, 1994).

Estos tratamientos utilizan microorganismos que pueden ser aercbios 0 anaerobios.
Los primeros requieren oxigeno libre disuelto para su crecimiento, y los segundos se
desarrollan en ausencia de oxigeno. Si los microorganismos emplean el oxigeno combinado
en los compuestos, el proceso es Hamado andxico. Los procesos pueden ser con cultivo en

suspensién o de cultivo fijo.

El sustrato es la fuente de energia y puede ser de origen orgénico o inorgénico. El
medio en el cual se realiza la biodegradacion depende de las condiciones a las que estén
sometidos los microorganismos (temperatura, pH, presidn osmotica, entre otros} { Wesley v
Graun, 1992). Los microorganismos pueden recibir la fuente de energia y carbono de dos
formas. La energia pueden tomarla de la luz (fotdtrofos) o de compuestos inorgénicos

liteautotrofes, quimioautétrofos), mientras que el carbono lo pueden tomar del CO,

{microorganismos autdtrofes) o de compuestos orgdnicos (microorganismos heterdtrofos).
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1.2.2 Nutrientes

Ademaés del sustrato, se deberd disponer de cantidades adecuadas de nutrientes para
que los microorganismos tengan un funcionamiento correcto. Diversos estudios indican que
las bacterias estan compuestas en un 80 % de agua y el resto, de materia seca; de la cual un

90 % es organica y el 10 % restante, inorgénica.

De ios compuestos que conforman la porcion inorgénica, se incluyen P05 (50 %),
805 (15 %), Na,O (11 %), CaO (9 %), MgO (8 %) , K;0 (6 %) y Fe,04 (1 %) (Metcalf v
Eddy, 1991). El fosforo y el nitrégeno son los principales compuestos requeridos por los
microorganismos. En menor cantidad requieren Mg, PQ,", CI', SO,”, HCO;, v en trazas:

Fe' Ccu™, Mn™, Za™", B, Mo™, V', Co™.
1.3 Reactor discontinue secuencial

El reactor discontinue secuencial, por sug siglas en inglés, SBR, es un sistema de
cultivo mixto en suspensidn y puede ser clasificado dentro de los sisiemas de lodos
activados. La diferencia principal entre ellos, es que el sistema convencional de lodos
activados esté orientado en el espacio, mientras que ¢l SBR, en e} tiempo y el espacio. El
flyjo de entrada, energfa y volumen del tanque varian de acuerdo a una estrategia de

operacién periédica previamente determinada (Irvine y Ketchum, 1989).

Los reactores SBR estan disefiados para operar bajo condiciones en estado no
estacionario. La diferencia mayor entre un reactor de flujo continuo v un SBR, estriba en
que éste Gitimo realiza mejor las etapas de aeracién y sedimentacion, por lo que con €, se
puede tratar un amplio rango de volumen de influentes, mientras que el reactor continuo
estd disefiado para operar a flujo constante. En el reactor continuo el tiempo de retencion

hidréulico es fijo y en ¢l SBR puede variarse.

Ademas, en este tipo de reactor los lodos generados presentan muy buenas
propiedades de sedimentacién, por lo gue el influente puede alimentarse de forma

controlada.
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1.3.1 Descripeibn fisica
Las fases de operacién de un proceso en lotes de lodos activados, son las siguientes,

llenado, reaccién, sedimentacién, vaciado y tiempo muerto (figura 1.1).

influente

TISMPC MUERTO R REACGION
Efluente pp—
= -
Purga
- -

VACIADO DECANTADO

Figura i.1. Esquema ce un reactor por lotes secuenciales, SBR.

Lienade. Inicialmente €l reactor tiene un volumen minimo de agua y biomasa en alia
concentracién. El influente es alimentado de tal forma que existe una buena distribucién
entre ios microorgarismos y el sustrato que estd entrando ya que durante la stapa, puede

estar en funcicnamiento la aeracion y agitacion.

Reaceidn. Agui continua tanto la aeracién como la agitacidn hasta completar la
bodegradacién del agua residual. El tiempo de reaccién depende de cada caso y

generalmente s determinado por una politica preestabiecida.

Sedimentacidn. Una vez que el sustrato ha sido degradado, el sistema de aeracidn y
mezciade se interrumpen para permitir que los lodos sedimenten. Este periodo varia segin

las caracteristicas especificas del reactor y de la sedimentabilidad de los fléculos.



Vaciade. Después de {a sedimentacién, en la parte superior del reactor queda el 2gua
tratada (sobrenadante), la cual es retirada en esta fase. Puede ser necesario realizar purga de

los lodos para mantener un tiempo de retencion celular.

Tiempo muerto. Si ¢l reactor es parte de una serie o en caso de no existir suficiente

influente que amerite iniciar otro ciclo, €s conveniente mantener un tiempo muerto.

1.3.2 Descripeion matemdtica

Matematicamente un sistema SBR se modela como un reactor de mezela completa,
CSTR seguido por uno de fiujo piston, REFP {Irvine y Ketchum, 1989). Un balance de masa

en un reactor ¢continuo:

as, _ ¢
e - = (8 8 Y- (S 1.1
ar v (5, - 5.) 4o

et

En estado estacionario la ecuacidn 1.1 se trasforma en V/Q = {8y - S.)/r(S.). Asi, el
tiempo de retencidn hidrdulico es el producte de (8 - S.3 v 1/ 1(S,), representade por el drea
(2) de la figura 1.2. Por su parte, un balance de materia en estado estacionario en un RFP ;

ds

m = —i‘(S) S(G) = SQ {1 2)

La solucién gréfica de ia ecuacidn 1.2 es el drea bajo la curva (b) de la fig. 1.2 asi, el

volumen minimo estd dado por CSTR/RFP (drea c).

1/1(S} T 11(8)
I

S,

S

Figura 1.2. Representacién gréfica de un SBR.



El sistema SBR es una imitacion del sistema presentado en la figura 1.2 {drea ¢j,
cuva configuracion presenta las caracteristicas de un reactor tedricamente ideal para el
tratamiente de aguas (Bischoff, 1966). Durante la fase de llenado, ¢l comportamiento del

sistema es como el de un reactor de mezela completa:

L L.(5,-5)-r) (13)
V= }’Q-ds (14)

Para un CSTR, el volumen en la ecuacidn (1.3) es una constante, sin embargo, ¢n el

SBR ei Hmite superior de lz ecuacién (1.4) es el tiempo requerido para llenar ef tanque.

Un balance de materia en la {ase de reaccidn en un SBR es como un RFP con tlempo
de retencién hidraulica V/(, remplazada por tiempo:
ds
Lo S) (1.5}

L4

-~

1.3.3 Descripeidn Gielégica

Para que ¢l crecimiento de los microorganismos no se vea alectado en un sistema de
lodos activados, se procura conirolar el crecimiento bacteriano y la concentracién de
oxigeno disuelto en el reactor. Los reaciores SBR presentan ventajas sobre los procesos

continuos porgque se afectan los siguientes pardmetros:

* naturaleza del sustrato y variaciones del flujo de alimentacién;
* velocidad de crecimiento microbiana en funcién del sustrato consumido;

* tiempo en el que los microorganismos estin sujetos a condiciones aerobias, andxicas e

anaerobias;

* subproductos generados por el sistema.

El objetivo de los reactores SBR s manipular las condiciones de operacion para

mantener una adecuada distribucién de la biomasa.



1.4 Respiromeiria

Aungue es factible sensar la concentracién de sustrato ¢ biomasa, realizar la
medicion de estas variables puede resultar costoso o laborioso en una planta de tratamiento.
Por e¢llo, se propone el empleo de la respirometria como una herramienta eficaz para

controlar y automatizar un reactor acrobio.

En términos generales, en los procesos aerobios ocurren tres reacclones
primordiaimente: oxidacién, sintesis y respiracién enddgena. Durante la oxidacidn, una
fraccién de la materia organica es oxidada por los microorganismos dande lugar a productos
finales. En el proceso de sintesis los microorganismos utilizan la energia generada duranie el
proceso previo para producir nuevo tejido celular. Por ditimo, la respiracion endogena se
fleva a cabo cuando no hay materia organica, por lo que los microcrganismos serédn

utilizados para producir productos finales y obtener energia (Metcalf y Eddy, 1991).

Como se observa, los microorganismos requieren del oxigenc para realizar cada una

de las fases del proceso de degradacion de la materia orgénica:
Oxidacidn:

Materia orgénica + Oy + microorganismos - C0O, + productos finales + energia
Sintesis:

materia organica + O, + microorganismos + energia — nuevoes nicroorganismos
Respiracién enddgena:

microorganismaos + Oy = CO; + H;O + energia

De acuerdo a la estequiometria de las reacciones anteriores, conforme se va
degradando la materia organica o sustrato se consume oxigeno, s por esto que la velocidad
de respiracidn ha sido considerada un importante indicador de las condiciones del proceso

desde ¢l empleo de los lodos activados. Por ello, los esfuerzos se han encaminado a la

medicién de esta variable (Spanjers et al, 1998).



Antes de 1960 la determinacién de la DBO era una wécpica muy empleada ) la
respironietria sdlo una alternativa, Sin embargo. como la DBO requiere de varios dias de
estimacidn, serfa dificil unlizarla como variable de control. no asi el consumo de oxigeno: el
cual esté directamente asociado con el crecimiento de la biomasa y la remocién del sustrato
Ademas, es ficilmente monitoreade v medido. lo cual generd gran interés en aplicar esta

técnica para los procesos de controt (Spanjers et al, 1993).

La respirometria es la medicion del consumo de oxigeno por 105 microcrganismos:
ademnds, e¢s una técnica muy utilizada para el modelado y operacion de procesos de lodos
activados. En términos bioquimicos la respiracién es el proceso metabélico generador de
energia en el cual compuestos organicos o incrganicos sirven como donadores de efectrones
¥ compuestos inorgénicos como el O,, NGOy, NO;y v SO, sirven como el principal aceptor

de electrones; si el Oy es el aceptor, la respiracidn es aerobia (Spanjers et al, 1998).

Para medir la respiracion se utilizan respirdmetros basades en la medicion de la
velocidad a la cual la biomasa consume el oxigeno disuelto (OD) de ia fase liguida. Esto
puede ser midiendo directamente el OD o indirectamente por la medicion del oxigeno
gaseoso. Actualmente se utilizan mediciones electroquimicas de OD basadas en el principio

de ia ceida de Clark (Spanjers et al, 1998).

Un balance de oxigeno en un reactor de lodos activados con igual fiujo de entrada v

salidaa volumen constante, estd dade por Ja ecuacion 1.6:

4a(0y @,
— L= EZSMIO0 0¥+ K O -0y = 1.
df V ( on ) Ia( + j s ( 6}

Donde:

O concentracién de oxigeno disuelto en el agua del reacter, mg/]
flujo de entrada de oxigeno, mg/l

O, : concentracidn de saturacion de oxigene, me/l

Q.. - Tluje de entrada de agua, Vh

V. volumen de agua en el reactor, |



K. coeficiente de transferencia de masa, b

r: veloeidad de respiracidn, mg/l-h

Dende el primer término del lade derecho de la ec 1.6 representa el flujo de OD, el
segundo describe la transferencia de masa de oxigeno de la fase gas a la fase liquida y el
dltimo términe es la velocidad de respiracién  que estd en funcidon de la respiracion

enddgena y el consumo de sustrato.
1.5 Microorganismos que degradan 4-clorofenol

Los clorofenoles son compuestos altamente utilizados en la industria quimica, va sea
como intermediarios en la sintesis de agroquimicos, colorantes, productos farmacéuticos o
directamente en formulaciones (Kirk, 1994), ademds una gran cantidad se producen durante

el blanqueado de la pulpa del papel (Haggblom y Valo Risto, 1994 ).

Su toxicidad en orden de mayor a menor grado es, tetraclorofenol > monoclorofenol
> diclorofenol > triclorofencl (Higgblom y Valo Risto, 1994 ) v el limite de emision
establecido segtin la World Health Organization {Szalvato, 1992) es de 0.1 ppm ya que el
4-clorofenol (4-CF) produce irritacidn en nariz, ojos, vias respiratorias ¥ en la piel de los

humanos.

La degradacion de clorofenoles en el medio ambiente puede scr lenta, sin embargo.
es posible aislar microorganismos capaces de utilizarles come fuente de carbono y energia

Varias bacterias acrobias y hongos que degradan 4-CF han sido aisladas (tabla 1 1).

Las bacterias aeroblas primeramente oxidan el clorofencl a clerocatecol por una
hidroxilasa con eliminacién del cloro sustituyente, después rompen el anillo benzénico.
(Haggblom y Valo Risto, 1994 ). El punto critico es en e} mecanismo de degradacion del
catecol, pues s¢ ha visto que la hidroxilacion inicial de clorofencles es menos especilica.
Varias bacterias degradan los clorofenoles, pero el clorocatecol formado no es degradado

Una via de degradacion puede apreciarse en la figura 1 3.



Tabla 1 1 Microorgamsmos capaces de degradar 4-clorofenol.

Microorganismeo

Mecanismo

Rhodococcus sp. strains Anll7 y An213
Rhodococcus erythropolis Icp
Azotobacter chroococcum strain MSBI
Arthrobacter sp.

Alcaligenes sp. strain AT-2
Mycobacterium sp.

Pseudomonas putida Pp64

Aeromonas sp.

Alcaligenes eutrophus

Pseudomonas sp.

Flavomonas oryzihabitans
Pseudomonas pickettii! strain
Chryseomonas luteola

Honggs:

Candida tropicalis
Candida maltosa

Penicillium frequentans Bi 7/2

A
A

Referencia

Ihn et al (1989)

Gorlatov et al {1989)
Balajee y Mahadevan {1990)
Kramer v Kory (1952)
Schwien y Schmidt {1982}
Buitrdn et al (1998)

Séaez et al (1991)

Baitrdn et al (1998)

Hill et al {1956}

Buitrén et al (1998)
Buitrén et al (1998)

Fava et al (1993)

Buitron et al (1998)

ivolov et al {1983)
Polnish et al (1992)
Hofrichter et al {1993.94)

A-> hidroxilacidn a clorocatecol con deshalogenacion de aniilo benzénico;

B — el 4-CF se utiliza como cometabolito;
" —» no reportado.

Por lo general, los clorocatecoles son mineralizados por un rompuniento oro en el

anilio; en contraste, los metil catecoles por un rompimiento meta. El efecto inductivo del

cloro sustituyente podria favorecer la formacién del anién fenolato en la posicion orto y el

grupo metil podria desestabilizarlo (Riegert et al, 1998). Si los efectos inductivos y/o de

resenancia del cloro comparado con el alquil, fuesen los responsables de la direccion en la

fision del anilio, no seria claro porque se presenta el rompimiento en meta.



La teorfa al respecto es de que en muchas dioxigenasas extradioles {meta) un
impedimento estérico impide que el susirato en una posicioén en el sitio activo, permita la
divisién  en orto; esta interpretacion fue soportada con modelaciones expenmentales en
donde se generan enzimas para aceptar el metabolito como sustrato pero con algunos

cambios en Jos aminoacidos de la célula {(Riegert et al, 1998).
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Figura 1.3 Via de degradacidn acrobia del 4-clorofenol , Parson 1990,



2. METODOLOGIA

El desarrollo experimental se realizd en dos etapas, la primera consistié en la
aclimatacidn del inoculo. En la segunda se exploraron diferentes estrategias de control. En

este capitulo se describen detalladamente ambas fases experimentales.

2.1 Aclimatacion def indculo

2.1.1 Sistema piloto empleado

Durante la etapa de aclimatacion el sistema piloto estuve constituido por un reactor
por lotes secuencial, SBR, cuyas etapas son: llenado, reaccidn, decantado, vaciado v tiempo
muerto. El reactor empleado fue de acrilico equipado con un agitador y dos difusores de
piedra porosa. Para mantener la temperatura en 20 £ 2 °C el reactor fue cubierto por una

chagueta en cuyo interior fluyd agua.

Para controlar el flujo de aire al reactor se utilizd una valvula solenoide {marca SMC,
modelo VXD2142) v el control de flujo se realizd por medio de una vélvula reguladora de

presidn seguida de un rotdmetro.

Se emplearon dos bombas peristalticas (Masterflex modelo 7523-20) para el sistema
de llenado y vaciado, las cuales se conectaron a un timer {ChronTrol XT), ¢l cual sirvié
para controlar ef proceso (figura 2.1). El tiempo de reaccidn se determind midiendo la

concentracion de 4-clorofenol experimentaimente.

2.1.2 Estrategia experimental

Durante la etapa de aclimatacién se inoculd el reactor con un volumen de 7 | de
lodos activados provenientes del tanque de aireacitn de una planta de {ratamiento de 2guas
residuales municipales con concentracidn de 1500-2000 mg/l de s6lidos suspendidos

volétiles (SSV).

Para eliminar el sustrato que trafan consigo los lodos activados de la planta de
fratamiento se cribaron y airearon durante 2 h. Posteriormente, los lodos se sedimentaron

hasta tener una concentracion cercana a 2500 mg/l SSV gue fue la inoculada al reactor.
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Figura 2.1. Arreglo del equipo en aclimatacién. Reactor (1), agitador (2), bomba de ilenado (3.
bornba de vaciado (4), valvula solenoide (5), rotdmetro (6), vdlvula de presion (7}, timer (8).
calentador (9), tanque de alimentacidn (10), medidor de oxigeno {11), graficador {(12).

La fuente de carbono empleada por los microorganismos consistid en 4-clorofenol
{4-CF) de grado analitico con una concentracion inicial de 50 mg/l. Al obtenerse tiempos de

reaccién inferiores a 2 h, la concentracion se incrementd a 100 mg /L

Para el correcto funcionamiento del sistema fue necesario disponer de nutrientes.
nitrégeno, fosforo y oligoelementos (AFNOR, 1985); los cuales fueron provistos por e

medio. Enlatabla 2.1 se enlistan los nutrientes utiiizados en ¢l seno del reactor

Debido a la poca sedimentabilidad que presentaron los lodos activados iniciales en
los primercs ciclos no se intercambid volumer de agua y la fuente de carbono fue
alimentada directamente, El volumen de intercambio de agua fue de 0 - 60 % del volumen

de operacidn del reactor.



Tabla 2.1 Medio mineral en el seno del reactor.

Compuesio Concentracion, mg/l Compuesto Congentracion, mg/l
KH,PO, 15-26 Fea(80,);.6H,0 0.26-6.4
K,HPO, 19-33 MnS0O, H,O 0.17-43
Na,HPO, 7H,0 38-67 H; B0, 0.33-8.2
NH,CI 43-8 Zn80,.7TH,0 0.24-6
MgSO,. 7TH,0 0.13.32 (NH,)¢M07044 0.2-5
CaS0,.2H,0 0.21-5.2 EDTA 0.32-8

Durante la aclimatacion, los flujos de aire empleados fueron de 0.3 - [.0 Vmin y la
medicion del oxigeno disuelto (OD) se empled para monitorear el comportamiento de la

reaccion, para io cual se utilizd un oximetro (modeic YSI 058) acoplado & un graficador

(modelo 3-1052) donde se obtuvo el respirograma correspondiente.

2.2 Automatizzcidn y contrel del proceso

2.2.1 Sistema piloto

El sistema piloto estuvo constituido por un reactor por lotes secuencial controlado a
través de la medicidon del oxigeno disuelto. Utilizando técnicas respirométricas para medir
en linea la concentracion de oxigeno disuelto se pudo estimar la concentracién de sustrato y

ast controlar la etapa de reaccién.

La concentracidn de oxigeno disuelto dentro del reactor fue medida empleando un
oximetro YSI 038, el cual se conectd a una tajeta de adquisicidon de datos dSPACE

D81102. Con ello, la computadora ejecutd un algeritmo de control disefiado en MATLAB

Se utilizd un reactor de acrilico con capacidad méxima de 8.5 | equipade con un
agitador y dos difusores de piedra colocados en la parte inferior del reactor cuyo obijetivo
fue airear el agua. El reactor fue cubierto por una chaqueta por cuyo interior fluyé agua para

mantener la temperatura en un rango de 20 £ 2°C



Como  equipo auxtiar se empled una valvula sclenoide (marca SMC, modelo
VXD2142 ) para controlar la alimentacién de oxigeno al reactor El control de flujo sc

realizd a través de un regulador de presion seguido de un rotémetro.

Paia el sistema de llenado y vaciado se emplearon dos bombas peristéliicas de flujo
variable {Masterilex modelo 7523-20) con capacidad maxima y minima de 1750 y 3 ml/min.

respectivamente. En la figura 2.2 se aprecia el arreglo del equipo.

Con el fin de evitar que Jas fallas eléctricas afectaran el sistema, se colocd un No

Break Tripp Lite modelo Omnismart-2200PNP al cual se conectaron todos 1os equipos
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Figura 2.2. Arreglo del equipo en estrategias de control. Reactor (1), agitador {2), bomba de lienado
(3), bomba de vaciado (4), vlvula solenoide (5), rotametro {(6), véalvula de presion (7}, tarjeta de
adquisicién de datos (8), calentador (9), tanque de alimentacién {10), medidor de oxigeno (11).



2.2.2 Estrategia experimental

Una vez que los microorganismos fueron aclimatados, el proceso se controld sin
necesidad de medir la concentracion de sustrato para determinar el final de la reaccidn, pues

la concentracién de oxigenc disuelto indico el final de ésta.

Las concentraciones utilizadas fueron de 100 y 200 mg/l de 4-CF y un volumen de
intercambio de agua del 60 %; el medio nutritivo estd dado en la tabla 2.1. De forma
puntual se usaron algunos picos de concentracion de 300, 400 y 500 mg/l 4-CF. El consumo

de oxigeno fize de 1- 2 Vmin y la concentracién de lodos de 2500-3500 mg/l de SSV.

En el presente trabajo se implantaron diversas esirategias de control: SBR, sub

Optima, alterna y de tiempo 6ptimo. A continuacion se describe cada una de ellas.
2.2.3 Estrategia SBR

La estrategia SBR consistié en llenar el reactor lo més rapido posible y esperar un
largo periodo de tiempo para garantizar el consumo de sustrato. La etapa de reaccidn en
este caso puede ser tan larga que ocasione periodo de ayuno. Generalmente, se opera en

ciclos de 24 horas.

La concentracién en la alimentacion fue de 175 mg/l de 4-CF para tener una
concentracion inicial en el interior del reactor de 100 mg/l de 4-CF. Se fijo e] tiempo de
ciclo en 4.4 & 1 h, con tiempo de sedimentacién en 0.3 h, de llenado 5 min y sin tiempo
muerto. Aungue se monitored el consumo de oxigeno disuelto, no se utilizd como

herramienta de conirel, s6lo se empled para observar la evelucién de los respirogramas.

E] experimento se realizé después de operar el sistema en ciclos de 24 h durante un

periodo de 23 dias.



2.2.4 Estrategia sub éptima

En la estrategia sub dpuma se Hend el reactor a su volumen méximo de operacion
utilizando el mayor flujo de agua posible, midiendo la concentracién de oxigeno disuelto
{OD) en el reactor se determind el tiempo de degradacién. Cuando el oxigeno disuelto Hegd
a la saturacion después de pasar por el minimo, el algoritmo de control avtomaticamenie

detuvo la reaccion, iniciando la siguiente etapa del proceso.

Utihzando técnicas respirométricas se puede conocer el final de {a reaccion y por
tanto. controlar el sistema evitandose periodos de ayuno que tanto afectan a la actividad
microbiana (Buitrén y Torres, 1998). En la figura 2.3 se aprecia como en la minima
concentracion de oxigeno disuelto la degradacion es superior al 90 % de 4-clorofenol y la

actividad es maxima (Mendoza y Buitwdn, 1998).

Como alimentacidn se utilizd agua sintética con una mezela de nutrientes y 175 mg/i
de 4-CF, para tener una concentracién inicial en el reactor de 100 mg/l de 4-CF, los flujos

de aire fueron de 1.5 - 2 I/min.

Dado gue existe una relacidn estrecha entre el sustrato y el consume de oxigeno se

pudo implantar la estrategia sub optima.
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Figura 2.3. Cinética de actividad especifica, oxigeno disuelto y sustrato {Mendoza y Buitron, 1998)



2.2.5 Estrategia de tiempo Sptimo

Una alternativa mejor se obtuvo utilizando la estrategia de tiempo dptimo en donde,
con técnicas de optimizacion dindmica que consisten en regular ¢l flujo de agua de entrada
para mantener la concentracion de sustrato dentro del reactor en un valor donde la tasa de
crecimiento fuese maxima, se minimizé el tiempo de degradacidn. Con la medicion del
oxigenc y un modelo que estimo los demas estados del sistema {concentracioén de sustrato,
biomasa, volumen), se determind el final de la reaccidn. Asi, con esta estrategia, se evitaron

altas concentraciones y periodos de ayuno.

Se utilizaron concentraciones de alimentacion de 175 y 350 mg/l de 4-CF, con un
volumen de reactor de 7 y 6 | respectivamente. Ambos con un velumen de intercambio del

60 %y temperatura constante de 20 = 2 °C.
2.2.5.1 Modelo del proceso

Para establecer el control del reactor, fiie necesaric disponer de ua modelo
matemético que describiera los fenémenos fisicos de forma satisfactoria; para los intereses
del presente trabajo, fue suficiente con la modelacion de las fases de lienado vy reaccion. El
modelo planteado fue un balance de masa para cada estado del sistema: volumen,

concentracidn de OI), biomasa y sustrato.

Con el control del reactor se eliminaron los tiempos de ayono v la inkibicién de Ia

biomasa ante altas concentraciones de susirato,
2.2.5.2 Consideraciones

Se propuso un modelo matemdtico para las fases de llenado v reaccién de un reactor

SBR, bajo las siguientes consideraciones (Moreno y Buitrdn, 1998):

1.- Se considera que existe mezclado perfecto durante }a etapa de llenado y reaccicn,

por lo tanto, existe la misma concentracién en cualquier punto del reactor.



il.- Aungue la biomasa en el reactor es un consorcio de microorganismos con
diversos comportamientos individuales. se supone biomasa homogénea, con las mismas
caracterisiicas.

iii.- El modelo considera gue se cuenta con un sustrato Gnuco y que la concentracion
del influente debe ser conocida.

iv.- Se considera gue la concentracion de oxigeno disuelto en el reactor es la

suficiente de tal forma que la tasa de crecimiento no dependa de ella.
2.2.5.3 Modeio matemiitice

Bajo las consideraciones anteriores, las fases de lenado y reaccidn pueden ser
descritas por ias siguientes ecuaciones diferenciales, las cuales provienen de un balance de

masa en el reactor:

ax g
ey XK, xX-y."en 21
a " d v @y
as 1 )
Y e U X 4(S —5). R 2.2
dt Y a ¢ en 7 @2
x/s
o @ .
E;-—y———ip-X—b-XJrKLa'(OS—O)+(06H*O)-T (2.3}
x/o
av
- QeM 2.4)
Donde:
X:  Concentracidn de biomasa en el reactor, mg/l de S5V
S.  concentracidn de sustrato en e} reactor, mg/l de 4-CF
O:  concentracion de oxigeno disuelto en el agua del reactor, mg/l
V:  volumen de agua en el reactor, |

Y5 1 coeficiente de conversidn biomasa/sustrato, mg SSV/mg 4-CF
Yy o coeficiente de conversion biomasa/oxigeno. mg SSV/mg OD

- . -1
K. - coeficiente de ransferencia de masa, h



b:  tasaespecifica de respiracion endogena de biomasa. h'

K, tasade mortandad de biomasa. h

B tasade crecimiento especifico de biomasa. h

Q.1 flyo de entrada de agua, IVh

S..: concentracidn de sustrato en el flujo de entrada, mg 4-CF/l
0., . concentracidn de oxigeno disuelto en el flujo de entrada, mg/l

O, : concentracion de saturacién de oxigeno, mg/l.

Como la cantidad de oxigeno disuelto en el reactor se supone suficiente para que los
microorganismos respirerr adecuadamente, la tasa de crecimiento de biomasa depende
exclusivamente de la concentracién de sustato y presenta inhibicion con  altas
conceniraciones, como OCUITe con sustancias tdxicas. Por ello, se considerd la ley de

Haldane:

pe ¥ 2.3)

K +5+

!
Con esta ey, comwo se puede ver en la figura 2.4, para una concentracion de sustrato

S se zlcanza una taza de crecimiento maxima p* , donde dicho punte se describe por :
§ = JK K, (2.6}

we e 2.7

1
1+2 /5

VK,
Donde:
Lo o . -1
My o tasa méxima de crecimiento especifico. h

Kg © constznte de afinidad, mg/l,

Ki: constante de inhibicién, mg/l.
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Figura 2.4. Ley de Haldane.

2.2.5.4 Ley de control

La ley de control de tiempo Optimo considera que Q,, es la variable de control
durante el lenado y reaccion del sistema. Donde 0 < Q,, < Q. ¥ se supone K, = 0.
Utilizando #cnicas de control dptimo (Moreno y Buitron, 1998) se tiens que unz ley que

perrnite minimizar el tiempo de reaccidn, ec. 2.8,
0 Si(V=Vp)6(5>8)
Qo= Quue 81 (V<V,) y (8=8) 2.8

Quan S1 AV < V) y (S<8))

donde Qg s el flyo de entrada tal que S = s y esta dado por.

TRRE D ¢
Qe = 2.9
g Y (S —S) ( )

% W

Para garantizar que s¢ tenga un control oplimo se requiere que Qg £ Q. €0 la
figura 2.5 se muestran Jos estados del sistema E,, E;, E; ¥ Er En donde ¢l estado uno (E.) es
cuando se tiene el volumen méxime de operacion vy la concentracidn de sustrato es superior
a la deseada (S*), por o que hay que esperar a que ¢sta sea degradada. En los estados £, ¥

E; adn no se ha llegade al mdximo volumen de operacidn, s1 se estd en E;, S es menor a la
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deseada por lo que sz utiliza el méximo flujo de agua para Hegar rapidamente & 5 por ¢}
. - . *
contrario, st es E; el flujo debe ser cero hasta que se llegue a § .
\Y
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nan

Figura 2.5 Trayectoria Optima para las tres condicienes iniciales de Q,,

La ley de control propuesta presenta la desveniaja de que requiere hacer mediciones

en linea de la concentracion de sustrato, bicmasa y el volumen.
2.2.5.5 Observador de estados

Coemo la medicidon de la concentracion es costosa o dificil de obtener, se propuso un
observador que estimara los estados ne medibles de la planta (conceniracién de sustrato,

biomasa) a partir de la concentracién de oxigeno disuelto (Moreno y Buitrén, 1998).

La funcidn del observador fue hacer una copia de la planta y corregir su dindmica en

hase al error entre la selida estimada v la medida del sistema.

EL observador empleado fue el filtro de Kalman extendido (EKF), el cual presenta
convergencia exponencial localmente. Caracteristica que garantiza que los estados
estimados converjan con los reales tan rapide como se desee, siemnpre ¥ cuande los valores

iniciales de los estados estimados sean suficientemente cercanos a los reales.

Adicionalmente, se requiere que los pardmetros utilizados en el observador sean lo
mas parecjdos a los de planta vy el modelo matemaético debe ser exacto.  El volumen  se

estima con mtegracion numérica del fhyo de entrada v los otros estados, por medio del EXKF

2z



2.2.5.6 Programa

El control del reactor se realizé por medio de un algoritmo disefiado en MATLAB,
con SIMULINK mediante una tarjeta de adquisicion de datos dSPACE DS1102 y con
programas de visualizacidn y control de datos TRACE y Cackpit

El programa de visualizacidén de datos (figura 2.6) permite al usuano llevar un contro!
sobre el desarrollo del proceso, porque se observan fa concentracion de oxigeno disuelto real
v estimado, de sustrato, de biomasa v el volumen Ademas, permite ajustar los parametros

del modelo y en un momento dado, cambiar la etapa del proceso o la forma de operacién
[SEams o 0 A Bt
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Figura 2.6 Pavel de control.
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Figura 2.7, Panel de visualizacion de datos.

Lafigura 2.8 muestra en términos generales como se realizd el control de la planta, Ia
linea punteada indica las operaciones que realizo la computadora, con la medicién de @, OD
¥ con estimados iniciales de concentracion de biomasa v sustrato se resolvid ¢ modelo, las
variables medidas y estimadas se observaron en pantalla, mientras que el controlador manda

una sefial correctiva a las bombas para geguir operando.

El gistema estd definido por cada upa de las partes que conforman la plante,
exceptuando el CPU  Asi, las bombas, ¢l sensor de oxigeno v la valvula de aire mandan una
sefial que es procesada en la computadora, la cual a su vez reiroalimenta una sefial

correctiva
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Figura 2.8. Algoritmo de control.

2.2.5.7 Determinacién de los pardmetros del modelo

2.2.5.7.1 Determinacion de p,, K, v X,

Con base en cinéticas de degradacidn se evaluaron los coeficientes de la ley de
Haldane utilizando las ecuaciones 2.2, 2.5, 2.6 v 2.7. Al llegar ef reactor 2 su mixima
capacidad, Q,, = 0 por io que el segundo términe de la izquierda de la ec. 2.2 se anula;
considerando que la concentracién de biomasa se mantuvo constante a lo largo del ciclo ¥
con Y, constante, la variacion de! sustrato queda en funcién de
Ei_S~=~ ! - X (2.10)

dt ijs

Donde p esta descrita por la ec. 2.5 y sustituyendo las ecuaciones 2.5 y 27 en 2.10

nos queda:
[ K
1+2\/_5
P X
a5 _ _ X -up 'S.l ! (2.11)
dr | s?
x/!s K +85+2—
IR

Resolviendo las ecuaciones 2.11 y 2.6 con valores iniciales de u,. K, vy K ¥
ajustando los coeficientes de tal forma de minimizar ¢l error cuadrdtico entre los datos

experimentales y los simulados se determinaron ios pardmetros de la ley de Haldane.



2.2.5,7.2 Determinacign de Y

El cocficiente de conversidn biomasa a sustrato (Y ) se calculd de laec. 2 12:

SL‘ ) nC

Y, = (2.12)
N ASSVV + (V- SSV 4V, on.-S5V,)

Donde:

S.: sustrato consumido en un ciclo, mg 4-CF/ciclo

ASSYV: diferencia de solidos suspendidos volatiles de un dia a otro, mg/1-d
S8V ;1 solidos suspendidos volatiles en ¢l efluente, mg/l

V,: volunen purgado de biomasa ¢n suspension, mg/]

V: volumen de operacion,

Vynr o volumen intercambiado, |

mimero de ciclos por dia.
2.2.5.7.3 Determinacién de X,

Por su parte, el coeficiente de transferencia de masa K, fue calculado en base a los
respirogramas obtenidos y para estandarizar se calculd 2 min después de la minima
concentracion de oxigeno disuelto va que en este punto se ha degradado el sustrato y
prevalece la transferencia de masa (figura 2.9), la ecuacién empleada fue:

a0
== K,,{0; - 0) (2.13)

En donde Ia diferencial es el consumo de oxigeno por los microorganismos v O, la
concentracién de saturacidn de oxigeno. Esta ecuacion fue considerando flujo de entrada de

aire constante (Metcal y Eddy, 1991). Integrando la ec. 2,13 entre los limitesde G a t:

o, -0

5 LA e"Kuf (2.14)
Os - OO .
Donde:

O, : concentracién de saturacion de oxigeno disuelto, mg/l
Oy : concentracion inicial de oxigeno disuelto, mg/l
O, . concentracidn de oxigeno disuelto a un tiempo t, mg/l.

i,  tiempo, min



Graficando datos de QD v utilizando la ec. 2,14 como modelo en Curvelapert® fue

postble evaluar el coeficiente de transferencia de masa, el cual fue utihizado er el modelo.

(5 y=0;- (O, Ogs expKppe )

S =0 04143676
cosliente | Ky = G21504094 1= 0.99278607

-

Y Axis [units)

ag 77 5.4 231 30.8 385 462
X Axis {units}

Figura 2.9. Periodo de reaireacién para el céliculo del coeficiente de transferencia de masa

2.2.6 Estrategia alterna

Por altimo, en la estrategia alternante el reactor se operd un ciclo con iz de tempo
optimo vy otro con la sub Optima para comparar el desempefio de cada una de ellas bajo
pardmetros similares. Si la operacidon no fuese de esta forma, los microorganismos se

aclimatarian a cada una de las estrategias y los parametros serian diferenies.

La operacién alterna se realizé a concentracicnes de alimentacidn de 175 y 350 mg/]
de 4-CF, con volumen de operacion de 7 1y 6G % de intercambio de agna. Los lujos de

aire gscilaron en 1.5 -2.5 I/min.
2.3 Técnicas anajiticas
2.3.1 Determinacion de sustrato

En la medicidn del sustrato como 4-clorofenol, se empled el método colormémco de
la 4-aminopinidina (APHA, 1992). Las lecturas se realizaron en un especirofotémetro

HACH DR/2000 con longitud de onda de 300 nm

27



Ademas de la concentracidn de 4-CF, se midié el carbono organico total {Shimadzu

TOC-5050), el cual expresa la cantidad de carbdn oxidable presente {APHA, 1992).
2.3.2 Absorbancia

En ia etapa de aclimatacion y en pruebas realizadas con la estrategia de control
éptima, se observd en algunas ocasiones la presencia de un metabolito de color amarillo
verdoso. Para determinar la presencia de éste y evitar su acumulacion, la cual causaria
inhibicion en los micreorganismos, se midié la absorbancia con la ayuda de un

espectrofotdmetro DU serie 650 Beckman, con una longitud de onda de 380 nm.
2.3.3 Estimacion de la biomasa

La cantidad de biomasa presente en el reactor se cuantificd a través de los sdlidos
suspendidos volatiles (SSV), que al 1gual que los sdlidos suspendidos totales {SST), fueron

determinados segin lo marca APHA (1992).

2.3.4 Indice volumétrico de lodos, IVL

Se dejaron sedimentar los lodos por espacio de 30 minutos en una probetade 11, y
posteriormente se midid el volumen sedimentado, este volumen se divide entre la

concentracidn de SSV. En donde ef {VL estd dado por la ecuacién 2.13:

V.
L=-2 2.1
Y (2.15)

Donde:
V3y: Volumen sedimentado en una probeta de un litro en 30 min, mi

X . concentracién de biomasa en el reactor, g/l.

2.3.5 Velocidad de sedimentacion

De¢ manera simultanea al <¢éleulo del indice volumétrico de lodos, se midid la
interfase presentada por los lodos = diferentes intervalos de tiempo; la velocidad de
sedimentacién fue calculada durante los primeros minutos de la sedimentacion va que como

se observa en la figura 2.10 es ahi donde se obtuve el méximo desplazamiento.



En la figura 2.11 se muestran los primercs minuios de la figura 2.10 en donde se
observs el maximo desplazamiento de Ia interfase formada por los lodos y el agua durante la
sedimentacion. En la figura 2.11 se hizo un ajuste de los datos experimentales y la pendiente

de estos datos dio la velocidad de sedimentacion.
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Figura 2.10. Desplazamiento de la interfase en funcion det tiempo de sedimentacién.
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Figura 2.11, Evaluacién de la velocidad de sedimentacion.

2.4 Calculo de la variables de proceso

2.4.1 Tiempo de cicle

La figura 2.12 muesta el respirograma durante un ciclo completo, especificindose

cada una de sus etapas. El tiempo de ciclo fue calculado de acuerdo a la ecuacion 2.164:
T, =T, + T, +T,+7T, +T,, + T, {2.18)

Donde:
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T, : Tiempo de ciclo, h T, : tiempo de sedimentacion, h
T, - tiempo de reaccion, h T, © tiempo de vaciado. h
T, : tiempo de degradacion, h Ty : tiempo de llenado, h
T, : tiempo de ayuno, h T, : tiempo muerto, h.
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Figura 2.12. Respirograma que muesira los tiempos comprendides dentro de un ciclo de operacién

2.4.2 Carga orgdnica eliminada y aplicada

La carga orgdrica aplicada es la cantidad de materia orgdnica oxidable por volumen
iiti] de reactor y tiempo de ciclo; dicha carga se calculd conlaec. 2.17.
S,V
B, === VIANT 217
(%) s @)

L.a carga organica eliminada se obtuvo de la ec. 2.18, la cual es el producto de la

carga organica aplicada por la eficiencia del sistema.

B,=B,n (2.18)
Donde ]a eficiencia se determiné a partir de la ec. 2.19.
n= S = Se (2.19)
S

en

La DQO {Demanda Quimica de Oxigeno) se calenla estequiométricamente {ec 2.20)

y se utilizo para obtener el valor del factor de conversidn /



¢ 620) ——> 6CO2 + 200 + Cl (2-20)

Ci

Donde:
B,.: carga orgénica aplicada, kg DQO/Mm’-d
B,.: carga organica eliminada, kg DQO/m3-d
S.,: concentracion en el tangue de alimentacion, meg/l de 4-CF
S+ concentracion en ef efluente, mg/l de 4-CF
T,.: tiempo deciclo, h
Vi volumen intercambiado, |
V: volumen de agua en el reactor, |
eficiencia de degradacién

|
. 3, el
1 factor de conversion a kg DQO m~d" de mg 4-CF I b igual a 0.04.

2.4.3 Tasas de degradacién especifica y volumétrica

La tasa especifica de degradacién evalta la actividad de la biomasa para consumir el

sustrato:
(8,-8 1 1
- an ef P 22]
)y (221
S, —8.
T, Vv

Donde:

gy © tasa especifica de degradacion, mg 4-CF/g SSV-h
g, : tasa de degradacion volumétrica, mg/l-h de 4-CF
X : concentracidn de biomasa, g/l de SSV.

T4 tiempo de degradacion, h



3. ACLIMATACION DEL INOCULO

Un importante paso en los procesos de biodegradacidn es la aclimatacion de
microorganismos a los compuesios quimicos, ya que en esta fase se realizan

transformaciones fisioldgicas y de seleccidn de los mismos (Buitrdn v Capdeville, 1992},

Durante i2 aclimatacion ocurren varios mecanismos: enzimaticos, multipiicacién de
microorganismos especializados, cambios genéticos, limitaciones en las cantidades de
nutrientes inorganicos, inhibicion ante compuestos toxicos. La duracion de esta etapa puede
ir de horas hasta semanas dependiendo del indculo v la toxicidad del sustrato (Wiggins et

al, 1987).

Como e} in6culo utilizado en este estudic provino del tanque de zeracién de una
planta de tratamiento de aguas residuales municipales, los microorganismos no estaban
aptos para degradar compuestos toxicos como el 4.clorofenol {4-CF), para hacerlo fue

necesario aciimatarios previamente.

En este capitulo se muestran los resultados de esa aclimatacidn, en donde se
realizaron tres experimentos, dos de ellos con indculo sin aclimatar (exp. 1 y exp. 3) y ofro,

con mezcla de lodos aclimatados y no aclimatados (exp. 2).
3.1 Respirograma durante 1z aclimatacién

La tespirometria es la base para la estimacién en linea que se propone en este
trabajo. Sin embargo, como se puede apreciar en ia figura 3.1, en los primeros ciclos de
aclimatacidn, es practicamente imposible que cualquier instrurento detecte las variaciones
de concenfracidn de oxigeno disueltc (OD). El consumo de oxigeno por los

microorganismos es poco en un tiempo muy largo, por 1o que no se detecta facilmente.

¥n la primera parte de la reaccidn los microorganismos consumen oxigeno para
convertir el sustrato; a partir de la minima concentraciéon de OD ya no hay sustrato que
consumir por lo que empieza a predominar la transferencia de masa y al liegar a la

saturacién de oxigeno, el consume de éste es sdlo por respiracidn enddgena.
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Figura 3.1. Respirograma durante aclimatacién del inéeulo en experimento 1.

En la figura 3.2 se puede ver la relacién entre la concentracion de oxigeno y la
degradacion del sustrato. En la minima concentracion de OD la degradacion es superior al
95 % como 4-CF. Es decir, en el momento que el OD pasa por un minimo practicamente se

ha degradado todo el 4-clorofenol,

El consumo de susirato medido como 4-CF puede ir de tiempes de reaccidn tan
grandes como en el primer ciclo de la aclimatacidn del experimento 1 (> 50 h) hasta
menores de 2.5 h en el ciclo 20. En la figura 3.2 se puede apreciar como ia pendiente de
sustrato {velocidad de reaccién) es muche mas pequefia en el ciclo 10 que en el 20.
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Figura 3.2 Cinéticas de degradacion y respirograma del experimento 1. S¢=100 mg /1 de 4-CF,
SSV = 1390 = 150 mg/l, flujo aire: 0.4 ¥min (ciclo 10), £.8 Umin (ciclo 20).
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{2 relacién tan estrecha entre la concentracion de OD v la conceniracidn de susirato

se aprovechd para implantar la estrategia de contro] sub dptima.
3.2 Tiempe de degradacién y de ciclo

El tiempo en que los microorganismos tardan en degradar el sustrato es un parametro
importante en la aclimatacién porque indica ia actividad de los mismos. La figura 3.3 nos
muestra el tiempo de degradacion en funcion al mimero de ciclos. Se observa que a medida
que transcurren los ciclos, el tiempo de degradacion decrece gradualmente. En general,

después de 28 ciclos los tiempos de degradacién permanecen estables y mencres a 5 horas.

La concentracién en ios primeros ciclos fue de 50 mg/l de 4-CF y conforme se
aclimaté lz biomasa, se incrementd a 100 mg/l (punto a). Al efectuarse este cambio se
observd que el tiempo de degradacion (Ty) aumentd 1.8 £ 0.2 veces. La inhibicién de los
microorganismos ante cambios de concentracidn se aprecia en los puntos a, b y c. Antes del
punto b, el tiempo de degradacion era de 4 h, con el incremento de 40 mg/l de 4-CF el

tiempo fue de 11.3 h; por su parte, en ¢ un incremento del 20 % en la concentracidn aumenta
P

al doble &l tiernpo de degradacion.
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Figura 3.3. Tiempos de degradacion en fase de aclimatacién. a: cambio de concentracién de 50 a
100 mg/t de 4-CF, b: 140 mg/l de 4-CF, ¢:120 mg/l de 4-CF.



Conforme la biomasa se aclimatd, el tempe de degradacién disminuyd hasta
estabilizarse; en el exp. 1 ocurrid a partir del ciclo 14, con Ty =3.6 £ 04 hyenexp. 2 en 1.9
0.1 h después del cicio 40 y para el tercer experimento, en el ciclo 28 con Ty =15+ 02 h.
Si bien la estabilizacién se logra en ciclos muy diferentes para cada una de las prucbas, en

dfas €sta ocurre en 14 + 2 dias de operacion del reactor.

La diferencia enire los tiempos de degradacidn se debe a dos factores
fundamentalmente: la diferencia de concentracion de S8V iniciales {tabla 3.1 y figura 3.4;
en cada experimento y a la actividad inicial del inéculo. Si bien la biomasa provino de la
misma planta de tratamiento de agua residual municipal, la muestra se tomé en diferentes

periodos de tiempo, lo que se reflejé en actividades microbianas diferentes.

Tabla 3.1 Caracteristicas de la biomasa al inicio de la aclimatacion.

Experimento i Experimento 2 Experimento 3
IVL, ml/g 500 348 368
SST, mg/ 2169 1845 2978
S8V, mg/l 1782 1617 2554
Flyjo de oxigeno, mg/l 0.5 0.6 1.6

3.3 Evelucién de 1a biomasa

El in6cuic procedente de la plania de fratamiento presenté malas caracleristicas de
sedimentacién al inicio de ia aclimatacién (tabla 3.1). La estimacién de! indice volumétrico
de lodos (fVL) indica que tan compacios estan los lodos e indirectamente, cuanto volumen

de reactor se puede intercarnbiar.

El compertamiento de la biomasa tuvo grandes variaciones durante la fase de
aclimatacién (figura 3.4). Los microorganismos no estdn acostumbrados a la toxicidad de su
alimentacién y empiezan a perecer, sélo los mas apios sobreviven, propiciando una
disminucién en la concentracién de biomasa (X), la cual decae en los primeros ciclos y

conforme se va aclimatando se reproduce lentamente.
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Figara 3.4, Evelucién de la biomasa durante la etapa de aclimatacion .

El indice volumétrico de lodos vand muy lentamente en los primeros ciclos hasta
que poco a poco los lodos dejaron de ser espojosos y empezaron a decantar a mayor
velocidad ocasionando que inicialmente el cociente de Ia ecuacién 2.15 fuera alto y a

medida que se aclimatan los lodos, éste disminuyera.
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Para {ener lodos con buenas caracteristicas de sedimentacion el IVL debe ser <100
mllg {Wesley, 1992), los S8V deben estar entre 1000-3000 mg/l. Para el IVL, el valor
deseado se obtuvo en los Glamos ciclos del experimento 2, porque se partid de una mezcla

de lodos (IVL = 124 ml/g de lodos aclimatados}, en los otro casos no se alcanzd el valor.
3.4 Cinéticas de aclimatacién

En el periodo de aclimatacién ia velocidad de reaceidn se fue incrementando
conforme transcurrieron los ciclos. Cuando se incrementd la concentracion de 50 a 100 mg/l
de 4-CF, el tiempo de degradacién se duplicd por la inhibicidn de los microorganismos ante

altas concentraciones (Hill et ai, 1996).

La figura 3.5 muestra cinéticas de degradacion de los experimentos 2 v 3; en el
experimento 2 la mitad de los lodos ya se habian aclimatado al consumo de 4-CF, por lo
que ¢l tiempo de degradacién en los primeros ciclos es considerablemente més pequefio gue

con microorganismos ne aptos para el consumo de compuestos toxicos (exp. 3).

En el ciclo 4 del experimento 2 la velocidad de reaccion fue de 11.6 mg/l-h contra
6 mg/l-h de 4-CF del ciclo 3 en exp. 3; sin embargo, conforme se aclimatan Ia diferencia se
va acortando, obteniéndose para ¢l ciclo 41 una velocidad de reaccién de 45.8 y 44 mg/l-h

de 4-CF para los exp. 2 y 3 respectivamente.

Con o anterlor se asumid que no hay gran diferencia entre iniciar con lodos nuevos
o una mezcla de indcule. Ademaés, en la grifica se observa que las cinéticas tuvieron un
comportamiento pricticamente lineal v los datos de las mismas se emplearon para calcular
los pardmetros (fablas A.1 ¥y A.2, anexo) del modelo matematico que se utilizd durante las

estrategias de control.
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Figura 3.5. Cinéticas de degradacion de sustrato durante la aclimatacion de los lodos.

3.5 Aparicién del metabolito

La degradacion del 4-CF es via catecol, el cnal a su vez puede degradarse por un
rompimiento orto en el anillo ¢ meta (Parson, 1990). Cuando el rompimiento es meta se
genera un metabolito de color amarillo verdoso, el 5-cloro acido semialdehido 2
hidroximucénico, este compuesto se present® en los ciclos intermedios de la aclimatacidén y
apareci6 en la fase final de la reaccidn, ocasionando un incremento en los tiempos de la

misma (figura 3.6).

Si a reaccion se concluye cuando se ha degradado el 4-CF y ain existe metabolito,
s¢ empezaria a acumular provocando inhibicidn de los microorganismoes. Como la aparicion
de este compuesto no fue contemplada en el modelo utilizado para control, se agregd una
efapa que comprende ¢l tismpo necesario para permitir la degradacion del metabolite por los

IICTO0Iganismos.

Este comportamiento se presenté en algunos ciclos de las diferentes estrategias de
control durante los primeros ciclos de un cambio de operacidn del reactor ¢ cuando se operd
a muy bajas concentraciones. Al parecer, la formacidn de! metabelito se debio al desarrollo
de alguna enzima presente en el indculo ¥ que se zctivd cuando el sistema sufrié alguna

alteracidn,
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Figura 3.6. Cinética de sustrato como 4-CF y de metabolito correspondiente al ciclo 20 del
experimento I en fase de aclimatacion.

3.6 Carga orginica y tasa de degradacién

La figura 3.7 presenta la evolucién de la carga organica en funcidon de los dias de
operacion. En los primeros dias de operacién la carga orgénica climinada fue muy pequefia
(0.1 kg DQO/m3-d para exp. 2 y 3; 0.05 kg DQD/mB-d para exp. 1} por los tiempos tan
grandes de ciclo v el poco volumen de intercambic (figura A.l, anexe). Conforme la
biomasa se aclimatd, la carga orgénica eliminada se incrementd hasta 0.95 + 0.02 kg
DQO/m’d paraexp. 2 v 3; y 0.64 kg DQO/m’-d en exp. 1.
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Figura 3 7 Carga orgénica eliminada en funcion de los dias de operacién durante la aclimatacion.
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En la figura 3.8 se observa como précticamente la carga orgémeca apiicada fue 1gual a
la eliminada; lo cual indicd que se tuvieron eficiencias de degradacion medidas como
4.clorofenol superiores al 98 9% gracias a la forma de operacion del reactor, porgue no
importaba cuanto tiempo durase la degradacion, siempre y cuando se mantuvieran las

eficiencias.
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Figura 3.8. Cargz orgénica aplicada contra carga orgdnica eliminada durante la achmatacion.

Por su parte, la figura 3.9 muestra el incremento en la tasa de degradacion especifica,
obteniéndose un valor méximo de q, = 26, g, = 30 y g, = 26.5 mg 4-CF/g SSV-h para los
experimentos 1, 2 ¥ 3 respectivamente. Por su parte, la tasa de degradacion volumétrica
también tuvo una evolucion notable conforme se fue aclimatando la biomasa, inicialmente
fue de 0.95, 6.6 vy 2.5 mg 4-CF/I-h y al final se obtuvieron valores méximos de 33, 54 y 70

mg 4-CF/l-h para los experimentos 1, 2 y 3, respectivamente.

Estos valores se encuentran en el rango de las reportadas por Buitrén y Capdeville
(1995), en donde g, = 115 mg 4-CF/g S8V-h y q, = 115 mg 4-CF/l-h. Los valores mas

pequefios se pueden explicar porque en nuestro experimento hubo periodos de ayuno

En efecto, la figura 3.10 muestra los tiempos de ayuno a que fueron expuestos los
microorganismos, le cual ocasiond que la viabilidad de los mismos disminuyera al aumeniar
el tiempo de ayuno (Buitrdn v Torres, 1998), por 1o que las tasas de degradacién reportadas

no lograron obtenerse.
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Figura 3.9. Tasa de degradacion especifica y volumétrica en etapa de aclimatacion.

En la etapa de aclimatacion se obtuvo una degradacién superior at 98 % y tiempos de
degradacidn de 1.5 + 0.5 h para los experimentos 2 v 3, por lo que se pudieron realizar
hasta 5 ciclos diarios, lo que equivaldria a tratar 5 veces mas influente que en un proceso

SBR que opera en ciclos de 24 h.
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Figura 3.10. Tieimpos de ayuno en funcién de los dias de operacién durante la aclimatacidn.
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4. ESTRATEGIAS DE CONTROL

En el trabajo realizado se emplearon cuatro estrategias: SBR, sub Optima, alterna y
de tiempe optimo. La primera sin contro! y las restantes utilizando la medicion ¢n linea del

oxigeno disuelto para controlar la reaccidn.

4.1 Estrategia SBR

Esta estrategia se utilizd después de operar en ciclos de 24 h durante 23 dias. La
figura 4.1 muestra la recuperacién en los tiempos de degradacidn v carga orgénica eliminada

(B,.), en donde ¢l tiempo de ciclo fue fijadoen 4.4 £ 1 h.

Inicialmente el sustrato se degradé en 3h vy al final del experimenio en 1.2 h. Come
el tiempo de ayuno fue menor a 4 h, la actividad de los lodos no se vie seriamente afectada
(Buitrén y Torres, 1998). El problema fue fijar el tiempo de ciclo porque no previé
perturbaciones en la entrada y permitié que variaciones en la concentracién de alimentacion
causaran incrementos del 50 % en los tiempos de degradacion (ciclos 20 a 28 y 37241 ). En
los ciclos 20 - 28 el tiempo de reaccién fue menor al fijado y la carga organica no fue
afectada, pero en los ciclos 37 - 41, este tiempo no fue suficiente, acumuléndose el sustrate

¥ la carga orgénica eliminada disminuyd un 30 %.
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Figura 4.1 Recuperacion en tiempos de degradacion después de ciclos de 24 h con estrategia SBR.
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4.2 Estrategia sub éntima

4.2.1 Operacion del reactor con estrategia sub 6pfima

Algunas de las variables de proceso se observan en lz figura 4.2 en donde se
obtuvieron cargas orgdnicas méximas eliminadas de 2.6 kg DQO/mS-d, el doble a las
obtenidas durante la estrategia anterior (1.25 kg DQO/m3—d). Ademis, el tiempo de ciclo
disminuyd de 1.9 a 1.5 h, por la reduccidén en el tiempo de degradacidn y el tiempo de
sedimentacién que pasé de 30 a 20 min a partir del ciclo 66 por las buenas caracteristicas de

sedimentacién que presenté el sistema.
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Figura 4.2. Tiempo de depradacion y carga orgénica eliminada en estrategia sub 6ptima.

Por su parte, como se aprecia en la figura 4.3 la tasa de degradacién especifica (g,)
no sufrié cambios significativos, manteniéndose en 23 = 5 mg 4-CF/g §SV-h. Sin embargo,
la tasa de degradacidn volumétrica (q,) se incrementd de un valor inicial de 64 a un maximo

de 106 mg 4-CF/l-h y con eficiencias de remocién superiores al 99 % como 4-CF.
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Figura 4.3. Tasa de degradacion especifica y volumétrica para esirategia sub dptima.

La evolucion en los solidos suspendidos, asi como las caracteristicas de
sedimentacion de la biomasa se aprecian en las figuras 4.4 y 4.5, Iniciaimente las
propiedades de sedimentacidn no fueron las mas adecuadas, con un indice voiumétrico de
lodes (IVL) de 213 ml/g y velocidad de sedimentacion (Vs) igual a 0.6 m/h, valores muy
diferentes a los especificados para el buen funcionamiento en los sistemas de lodos

activados, en donde el IVL debe ser menor a 100 ml/g v la Vs > 3 m/h (Wesley et al, 1992)

A pesar de ello, ias caracteristicas de sedimentacidn rdpidamente se recuperaron,
observindose una disminucién en el IVL hasta lograr valores de 50 ml/g; v la Vs aumenté

con la misma tendencia, obteniéndose a partir del ciclo 85 valores superiores alos 3 m/h.
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Figura 4.4, Evolucidn de la biomasa durante estrategia sub optima.
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Ademas de la velocidad de sedimentacion, [a figura 4.5 muestra el desplazamiento
de la interfase entre los lodos v €l agua en funcidn del tempo de sedimentacidn; ia cual en
los primeros ciclos se desplazd lentamente originando una velocidad de sedimentacion
pequefia. La velocidad de sedimentacién fue calculada con la pendiente méxima, es decir,

durante los primeros minutos de la sedimentacion (figura 2.11).

Durante el experimento, los solidos suspendidos volatiles en &l efluente {85V, se
mantuvieron en 15 = 7 g/l, con una media de sélidos suspendidos volatiles en el reactor de

2800 mg/l y el tiempo de retencidn celular (0,) fue de 13 £ 2 dias.
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Figura 4.5. Velocidad de sedimentacidn en la recuperacidn de la actividad de la biomasa con
estrategia sub éptima.

4.2.2 Parametros del modelo

Para que el modelo matematico describiera el comportamiento real de Ja planta fue
necesario ajustar los parametros. Estos se calcularon con base en datos experimentales

cuando ef sistema operd bajo la estrategia sub éptima.

46



El coeficiente de rendimientc biomasa a sustrato (Y,,) fue evaluado a partir de la
ecuacién 2.12. Con un tiempo de retencién celular de 13 dias y una media de SSV = 2800
mg/l, la figura 4.6 muestra los datos obtenidos del coeficiente Y., en donde la media fue de

0.29 + 0.05 mg SSV/mg 4-CF. Para fines pricticos en el modelo matematico empleado,

este valor fue de 0.3 mg 88V/mg 4-CF.

Algunos de los valores reportados en la literatura para este coeficiente sor de 0.31-

(.41 mg S8SV/mg 4-CF (Cooper-Brown et al, 1990) y de 0.39 por Kennedy et al (1990),
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Dias de operacion

Figura 4.6. Estimacion del coeficiente de conversidn biomasa/sustrato.

Por su parte, ¢l coeficiente de transferencia de masa Ky, fue caleulado a partir de la
ecuacion 2.14 y en la figura 4.7 se aprecia su incremento conforme aumenta el flujo de aire,

ya que existe un incremento de la turbulencia dentro del reactor que favorece la

transferencia de oxigeno (Wesley et al, 1992).

La desviacion estandar de! coeficiente de transferencia fue de 2 h™' para cada uno de
los puntos de la figura 4.7. Ademas del flujo de aire, sobre el coeficiente de transferencia
influye la emperatura, los efectos de mezclade v la geometria del reactor (Metcalf y Eddy,
1991). Sin embargo, como se calculd en el mismo reactor con igual arreglo de difusores y a

temperatura constante, el tinico factor a considerar sobre el coeficiente fue el flujo de aire.
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Figura 4.7. Coeficiente de transferencia de masa en funcién del flujo de aire. Con SSV = 2500 + 5¢
mg/l para flujo de aire de 6.6 - 1.5 /min y SSV = 3200 £ 200 mg/t para 2 - 2.5 Umin.

Los coeficientes de la ley de Haldane fueron calculados con base en cinéticas
realizadas durante la operacién con estrategia sub Optima, aunque se realizé un ajuste
posteriormente. En las tablas 4.1 y 4.2 se presentan los valores promedio calculados v los

utilizados en cada una de las estrategias de control.

Tabla 4.1. Valores calculados de los coeficientes de la ley de Haldane.

Estrategia S,V p @ T K¢ @ K,Y g

Aclimatacion 50 0.0018 0.0065 5 6 7
100 0.003-0.068 0.014-0.161 52 12 16

Sub optima 100 0.0120 0.0312 15 35 25

Tabla 4.2. Valores empleados de los coeficientes de la ley de Haldane.

Estrategia Sens? u® & Ko K, S

Optima 175 0.007-0016 00113-0.026  7.6923 81.25 25
350 0.0055-0.009 0.0071-0.012  3.67 170.3 25

Alterna 175 0.02 0.03 5769  125-81.25 25
350 0.011 0.019 7.69-4.06 8125302 25

(1) mg/i de 4-CF
(3’
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4.3 Esirategia de lempo 6ptime

Utilizando técnicas de optimizacién dindmica come el principio del méximo de
Pontryagin (Lee y Markus, 1967) se pudo establecer una estrategia de control mejor 2 las
citadas anterformente. La técnica consiste en uiilizar el flyjo de entrada para llenar el
reactor de tal forma que en el menor tiempo posible al final de la etapa de llenado, el reactor

esté a su volumen méaximo y la concentracidn de sustrato por debajo del valor deseado.

Durante la estrategia de tiempo dptimo se reguld el flujo de alimentacidén para
mantener la concentracién de sustrato en un valor en donde la tasa de crecimiento especifico
fuese méxima. Con la estimacidn de la concentracion de sustrato a pariir de la medicion del

oxigeno disuelto se determiné el final de la reaccion.
4.3.1 Estrategia de tiempo dptimo 2 8§, = 175 mg/l de 4-CF

Con upa alimentacion de 175 mg/l de 4-CF y una mezcla de nuirientes, el reactor
operd a un volumen minimeo y maximo de 3 y 7 1 respectivamentie; con fiujo de aire de 8.6 a

2 Ymin v la estrategia inicid después de 15 dias en ciclos SBR 2 24 h.

Después de operar el sistema en ciclos de 24 h, la actividad de los microorganismos
se encontré disminuida, propiciando que al inicio del experimento con estrategia de tiempo
dptimo, el tiempo de degradacion fuera de 3 h. En la figura 4.8 se aprecia la evolucién en los
tiempos de degradacién y la carga organica eliminada en funcion del mimeroe de cicios, en

donde el tiempo de degradacion disminuy0 hasta estabilizarse en 1h.

Por su parte, la carga orgdnica eliminada tuve e] mismo comportamiento sélo que en
forma inversa, empezd a incrementare hasta obtener una carga maxima eliminada de 3.1 kg

de DQO/m3-¢ un aumento del 60 % con respecto a iniclo del experimento.

La recuperacion en los tiempos de degradacién fue por ef incremento en la actividad
de la biomasa, en la tabla A3 del anexo se observa como a medida que se opera el sistemna
con estrategia de tiempo éptimo la tasa de crecimiento especifico (u,,) aumenta. En la tabla

4.2 se muestra el rango de los coeficientes de Iz ley de Haldane utilizados en esta estrategia.
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Figura 4.8. Tiempos de degradacion y carga orgdnica etiminada en estrategia de tiempo éptimo con
Sen = 175 mg/l de 4-CF. (@ y o) tiempo de degradacion en experimento 1 y 2 respectivamente; (A y
A) carga organica eliminada.

La figura 4.9 muestra la recuperacién en la tasa de degradacién especifica y
volumétrica. En ambos experimentos se observd un incremento superior al 46 % para q,; en
el experimento 1 el valor inicial v final fue de 23 y 43 mg 4-CF/g S3V-h respectivamente,
mientras que en el experimento 2 inicid en 16 y a partir del ciclo 40 se estabilizé en 37 £ 4
mg 4-CF/g SSV-h. Para la tasa de degradacién volumétrica el porcentaje de recuperacion
fue mayor al 62 % , con valores méximos de 80 mg 4-CF/i-h en el experimente 1 y de

100 = 8 mg 4-CF/l-h para el experimento 2.

Aunque no se lograron las tasas de degradacién especificas méximas reportadas por
Buitrén y Capdeville {1995) de 105 mg 4-CF/g $8V-h, si se obtuvieron las de degradacién
voluméiricas de 105 mg 4-CF/1-h que para fines précticos son lo importante. Lo anterior se

puede explicar por diferencias en la actividad y composicion del indculo.

En la figura 4.10 se muestran las eficiencias de degradacién de carbono orgénico
total y la cantidad de carbone presente en el efluente. Se lograron eficiencias de remocién
promedio del 95 % como COT v 5 mg/l de COT en ¢l efluente; aungue no se muestra, la
eficiencia de degradacion de 4-CF fue superior al 99 %, con un promedic en el efluente de

.4 mg/l de 4-CF.
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Figura 4.9. Tasa de degradacion especifica y volumétrica en estrategia de tiempo 6ptimo. (@ y o)
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Figura 4.10. Eficiencia y carbono orgénico total en ef efluente en estrategia de tiempo éptimo a
Sen=175 mg/l de 4-CF.

En la figura 4.11 se observan cinéticas de degradacion de sustrato medido como
4-CT con su respirograma correspondiente para algunos ciclos operados con la estrategia de
tiempo optimo. En dicha grafica se aprecia que si bien el sustrato estimado no siempre
correspendid al medide, al final de la reaccidén coinciden. Ademas, con la medicién de la
conceniracion del oxigeno disuelto se garantizd que aunque el sustrato estimado fuese

menor al real. la reaccién no finalizara hasta llegar a la saturacién de oxigene.
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Figura 4,11, Cinéticas de degradacién de 4-CF y respirograma correspondiente a esirategia de
tiempo Optimo con S, = 175 mg/l de 4-CF. (x) sustrato medido, (+) sustrato estimado, (—) oxigeno

disuelto medido, {- -} oxigeno disuelto estimado.

Por otro lado, la figura 4.12 muestra otros ciclos en donde se presenta la
concentracidn de sustrafo estimado como 4-CF y ¢l carbeono orgénice total (COT). Como
puede verse, la estimacién del sustrato como 4-CF aunque no fue similar si bastante
parecida a la medida porgue los pardmetros del modelo se ajustaron en base a cinéticas de
degradacién de 4-CF (tablz A3 de apexo). Sin embargo, ia concentracidn de COT se
encontrd desfasada de la del 4-CF porque aunque los microorganismes consumen éste
iltime tan rapido como se va estimando, no ocurre una degradacién completa propiciande

un desfasamiento en la reaccidn de alrededor de 10 min.

Lo anterior no ocasiond mayor problema porque en la minima concentracién de
oxigeno disuelto se tuvo la maxima degradacién de 4-CF y a partir de ahi se espera a que el
oxigeno llegue a la saturacion para detener iz reaccidn, este tiempo fue poco més que ¢l

necesario para cubrir el desfasamiento entre ¢l residual de 4-CF y de COT.
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Figura 4.12. Cinéticas de degradacion de 4-clorofenol y carbono orgénico total {COT). Sgq: sustrato
estimado como 4-CF, 8! sustrato medido.

La evolucion en las caracteristicas de la biomasa para ef experimento 2 se presenta
en la figura 4.13 en donde para un tiempo de retencidén celular de 13 dias se observa un

ligero incremento en los SST y S8V, mieniras que los sélidos suspendidos en el efluente

sufrieron un descenso del 50 %0 .

Las propiedades de sedimentacién no se afectaron seriamente con la operacion
anterior de SBR en ciclos de 24 h porque aunque se observa la tendencia en la disminucidn
del IVL durante la estrategia de tiempo dptimo, en realidad el valor inicial queda dentro del
rango permitido, ademds de que la velocidad de sedimentacion se mantuvo en 7.5 £ 1.4 m/h.
Estos parametros muestran la excelente calidad de los lodos obtenidos en el sistema

controlado a través del oxigeno disuelto.
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Figura 4.13, Caracteristicas de la biomasa durante la estrategia de tiempo dptimo a S, = 175 mg/l.

4.3.2 Comparaciér de estrategia de tiempo dptimo con SBRa 24k

Para comparar la estrategia de tiempo Optimo con una usualmente empleada, se
instald ofro reactor para que operase como SBR con tiempos de ciclo de 24 h. Antes de
iniciar el experimento el reactor operaba con estraiegia sub optima & un volumen de 71y
60 % de intercambic. Se diluyd la biomasa 2 9 i y dos de ellos se instalaron en un nuevo
reactor que operd como SBR a 24 b, los 7 ] restantes quedaron en el reactor para operar con
la estrategia de tiempo Optimo. Ambos reactores operaron a temperatura constante de 20 =

2°C y con 60 % de volumen de intercambio,

En las figuras 4.14 y 4.15 se aprecian las cinéticas de degradacion de sustrato para
cada una de las estrategias empleadas en donde el ciclo 12 de la figura4.14 yel 2 de la 4.15

se realizaron el mismo dia y asf sucesivamente; como se puede ver, mieniras que en la figura
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4.14 ¢l tiempo de degradacién se va acortando de 1.2 ha 1 hyen el SBR a 24 1 existié un

incremento del 60 % sobre el tiempo de degradacion.
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Figura 4.14. Cinéticas de degradacién y oxigeno disuelto con estrategia de tiempo &ptimo. {x)
sustrato medido, (+) sustrato estimado, (—) oxigeno disueito medido y (- -) oxigeno estimado.

120

—O—Culot
—Ar—Ciclo 2}
100 & —O—Cela3
—®—Cuiclo4
——r—Cila§
— 80 1L
0
<9
= g0
@
E
L :
20 1
0 LJ‘

8] 2 4 < 8 10 12 14 16 18 20 22
Terrpo de degradacion [h]

Figura 4.15. Cinéticas de degradacién con estrategia SBR a 24 h.

El mismo comportamiento se observd en las demés variables de proceso, mientras
que en iz estrategia de tiempo optimo existe un incremento del 20 % de la carga organica
eliminada con respecta a la estrategia anterior (sub Optima), para la SBR a 24 h disminuye

de2.23 2 0.16 kg DQO/Mm’-d (tabia 4.3).
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Ademds, en Ia tabla 4.3 se observa como la tasa de degradacion especifica de la
estrategia de tiempo 6ptimo se mantuvo en 28 + 5 mg 4-CF/g SSV-h, ligeramente superior a

la obtenida en la estrategia sub Optima; ei: la SBR a 24 h esta tasa disminuyd un 58 %%.

Tabla 4.3, Variables de proceso de estrategia de tiempo dptimo y SBR 224 h 2 5, =175 mg/l 4-CF.

Variables de procese  Sub 6ptima SBRaz24h Tiempo 6ptimo
(Est. antertor) INICIAL FINAL  INICIAL FINAL
Gy, mg 4-CF/h-g S8V 24.8 19 8 32 31
q, , mg 4-CF/l-h 76.7 49 20 82 110
B, kg DQO/m’-d 2.23 0.16 0.16 232 3.1

4.3.3 Estrategia de tiempeo éptime 2 8, = 350 mg/l de 4-C¥F

Durante ia operacién de la estrategia de tiempo Optimo se vio la necesidad de
compararla con una SBR a més altas concentraciones para observar como afecta ésta scbre
la actividad de los microorganismos, para ne tener periodos de ayuno muy grandes v gue no
fuese el factor decisivo sobre la diferencia en los resultados, se fijaron los tiempos de ciclo

parala SBRen 12 h.

Despuds de operar en estrategia alterna (ver 4.4) con tiempos de cicio de 7 h, se
dividié la biomasa en dos reactores, uno a operar con estrategia de tiempo éptimo con un
volumen de 6 | y otro como SBR 2 12 h con volumen de 3 I, ambos con un volumen de
intercambjo del 60 % vy temperatura constante de 20 + 2 °C; la concentracion de la

alimentacién fue de 350 mg/l de 4-CF para tener una conceniracién inicial en el reactor que

operd como SBR de 200 mg/l de 4-CF.

Una disminuecién en los tiempos de degradacién durante la estrategia de tiempo
Optimo se observa en la figura 4.16, los cuales Inicialmente fueron de 425 h y a! finalizar el
experimento de 2.3 - 2.5 h. Por su parte, la carga orgdnica eliminada crece de 1.56 hasta
valores méaximos de 2.71 kg DQO/mE—d, esto se debié a que la actividad de los

micro0rganismos incrementa al no tener inkibicién ante altas concentraciones de sustrato y
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ademads el efecto del ayuno fue neumralizado durante Iz operacién con estrategia de tiempo

Sptimo.

Comparando los datos de la figura 4.16 con la 4.17 se aprecia que mieniras en la
estrategia de tiempo optime el tiempo de degradacion disminuye en un 40 %, para la SBR a
12 h aumenta un 20 %. Ademds, en la primera se lograron cargas organicas méximas
eliminadas de 2.71 kg DQO/rnz—d y en la SBR a 12 h sdlo se logré eliminar 0.64 kg

DQO/’m3 -d, una diferencia muy significativa si se pretendié eficientar el sistema.
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Figura 4.16. Tiempo de degradacién y carga organica eliminada durante estrategia de tiempo
aptimo con Se, = 350 mg/! de 4-CF.
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Figura 4.17. Tiempo de degradacién y carga organica eliminada durante estrategia SBR a 12 h y
Sen =350 mg/l de 4-CF.
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En la figura 4.18 se observa un crecimiento en las tasas de degradacion especifica y
volumétrica para la estrategia de tiempo Optimo; en donde q, aumentd de 10.5 a 21 mg de

4-CF/g SSV-h mieniras que q, de42.5 aun valor maximo de 80 mg 4-CF/l-h.

Por su parte, en la estrategia SBR la tasa de degradacion especifica permanecio en
114 £ 1.7 mg 4-CF/g SSV-h y la volumétrica suirié un ligero descenso de 47 2 38 + 2.6 mg
de 4-CF/l-h.

80
75
701
65 |
80 1
55 |
50 |
45 1
40 1
35 L
a0

q, [mg 4-CFi-h], (o)
q, [mg 4-CF/g SSV-h], i, )

3 -
(6]

10 i5 20 25 30 35

Numero de cicle

Figura 4.18. Tasa de degradacion especifica y volumétrica para estrategia de tiempo optimo a Sen =
350 mg/i de 4-CF.

En la tabla 4.4 se ve con mas detalle las diferencias entre las estrategias SBR a 12 h
y de tiempe Sptimo. En la segunda columna se muestran los datos obtenidos durante ia
operacidn anterior (alterna a 7 h); y mientras que en la estrategia de tiempo Sptimo la

biomasa se recuperd, €n la SBR a 12 h sufrié un deterioro.

Tabla 4.4. Variables de proceso a S,, = 350 mg/i de 4-CF.

Variables de proceso  Alternaza7h SBRal2h Tiempo dptimo
(Est. anterior)  INICIAL FINAL  INICIAL FINAL
Oy - g 4-CF/h-g S8V 114 118 i13£18 105 21
q,, mg 4-CF/l-h 45 46.8 37.8+2.6 425 80
B, kg DQO/Mm -4 1.05 0.61 0.65 1.56 271
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En la figura 4.19 son mostradas las cinéticas de degradacidn del 4-CF donde se
puede observar el incremento de la actividad de los microorganismos en la figura A por la
disminucion en el tiempo de degradacion entre el primer y Gltimo ciclo realizados bajo la
estrategia de control de tiempo Optimo. Sin embargo, en la figura B se observa un
comportamiento inverso, conforme se utilizd la estrategia SBR a 12 h la velocidad de

reaccion disminuyo un 25 %.

En la figura 4.19 (A) ademds del sustrato medido se¢ presenta el estimado y el
oxigeno disuelto; si bien la estimacion de los pardmetros no fue la adecuada, la minima
concentracion de oxigeno disuelto en el reactor coincidid con la méaxima degradacidn de

sustrato estimado y medido” .
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Figura 4.19. Cinéticas de degradacidn y oxigeno disuelto para estrategia de tiempo optimo (A) v
SBR a 12 h (B) con S, = 350 mg 4-CEF/l. (x) sustratc medido, (+) sustrato estimado, (=)
concentracion de exigeno disueito medido, (- -} oxigene disuelio estimado.

Asf como se observaron mejoras en las variables de proceso para la estrategia de
tiempo Optimo a lo largo de su operacion, lo mismo pasé en las caracteristicas de la
biomasa. Durasnte la estrategia de tiempo 6ptimo la biomasa presentd un ligero descenso al

inicio pero se recuperd répidamente, por su parte en la estrategia SBR a 12 h los

i - - . . -
Las diferencias presentes entre los valores estimados y medidos de sustrato muestran la importancia de
proponer en un fature un estimador de pardmetros que opere en forma paralela al sistema para que los ajuste

prevea perturbaciones que de forma manual serfa muy dificil estar corrigiendo.



microorganismoes empezaron a morir y ef IVL a incrementarse lo que sugiere que este 1ipo

de operacion no fue la mas adecuada para mantener fa actividad de la biomasa (figura 4.20}.

En ambos casos se tuvo un tiempo de retencién celular de 10 dias y un promedio de
solidos suspendidos voldtiles en el efluente en estrategia SBR a 12 h de 30 £ 12 mg/l y para

ia de iempo optimo de 19 = 7 mg/1.
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Figura 4.20. Evolucién de la blomasa para estrategia de tiempo Optimo y SBR a 12 h con S, = 350
mg/l de 4-CF.
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4.3.4 Subestimacién de parédmetros

Para mantener la concentracidn de sustrato en un valor fijo durante la etapa de
llenado y reaccidn, fue necesario conocer el valor de los coeficientes cindticos del modeio.
Al realizarse una mala estimacion, e} llenado puede ser muy lento o demasiado rapido para

la actividad de los microorganismos.

En la figura 4.21 se muestra un ejempio donde el valor de S fue de 25 meg/l de
4-CF, pero como se hizo una subestimacion de los pardmetros, el sustrato real (8.,) estuvo
muy por debajo. El problema fue que en estos casos se generd un metabolito amarillo
verdoso (3-cloro &cido semialdehido 2 hidroximucdnico) que ademds de incrementar el
tiempo de reaccidn, el observador no fue capaz de detectarlo por lo que podria terminar la
reaccién amtes de que sea degradado, lo que originarfz su acumulacion disminuyendo la

actividad de los microorganismos.

En los cicles Ty 2 de la figura 4.21 se observa que el oxigeno disuelto llegd a la
saturacion después de que la degradacion de 4-CF se completo, sin embargo atn se tuve la
presencia del metabelito. Para solucionar el problema de la acumnulacion del metabolito se
agregd un periodo de tiempo necesario para que este desaparezca. Esta duracion depende de

la actividad de los microorganismos y debe ser fijada segin observaciones experimentales.
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Figura 4.21, Cinéticas de degradacion cuando se subestiman los pardmetros del modeio.
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4.3.5 Sobrestimacidn de parémetros

Asi como la subestimacion de parametros generd problemas para el control del
sistema, la sobrestimacidn también. A bajas concentraciones de sustrato fue mejor
sobrestimar porque fue relativamente facil identificar el final de la reaccién. En la figura
4.22 (A) se aprecia que en la minima concentracion de sustrato estimado (Sy), el OD en
{ugar de incrementarse hasta llegar a la saturacidn, empieza a disminuir y el programa

martuvo el S, en un valor superior al minimo (a) hasta que el OD ilegé a la saturacidn.

Sin embargo, a altas concentraciones el error que generd la sobrestimacién fue mas
grave, va que el algeritmo no detectd el final de la reaccién. Durante la saturacion de
oxigeno disuelio en el reactor se tiene tnicamente respiracién endogena por lo que el
consumo de oxfgeno es minimo; pero si la concentracién de sustrato es muy alta existe

inhibicidn (Hill et al, 1992} y por tanto, poco consumo de oxigeno (figura £.22 (B)).

Al tener poco consumo de oxigeno, ¢l algoritmo no fue capaz de detectar en que
parte de la ley de Haldane se encontraba la reaccién (Sma,<8” 0 S,eal>S‘ ) por lo gue empezd
a llenar més rdpido, ocasionando incremento de la concentracién de sustrato real pero
manteniendo el sustrato estimado en S'. Por esta razdn, al llegar el sustrato estimado al
minimo valor para finalizar la reaccidn, el OD practicamente se encontrd en {a saturacidn y

tuvo que pasar 30 minutos para obtener un minimo de OD.
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Figura 4.22. Cinéticas con sobrestimacién de los pardmetros del modelo. A: Sen = 175 mg/! de 4-
CF; B: Sen = 350 mg/l de 4-CF. (x) sustrato medido, (- -) sustrato estimado, (—) oxigeno disuelto
medido. a y b son los puntos donde permanece el sustrato hasta que se Hega al minimo de OD.
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4.4 Estrategia alterna

Para comparar las estrategias sub Opiima y de tiempo 6ptimo bajo las mismas
condiciones, se probaron de forma alternada en el mismo reactor. Con ello se logrd gque

ambas estrategias tuvieran pardmetros similares.
4.4.1 Operacién a conceniracién de 175 mg/i de 4-CF

Operando con estrategia alterna a una concentracion de alimentacion de 175 mg/l de
4-CF en donde el flujo de aire para el experimento | se mantuvo en 1.5 = 0.2 I/min, mientras
que para el segundo experimento fue de 2- 2.5 I/min; con volumen de intercambio del 50 %

y volumen de operacidn de 7 | en ambos casos.

En las figuras 4.23 y 4.24 se observan los tiempos de degradacion en funcién de los
ciclos de operacidn; en el experimentoe 1 el tiempo de degradacion en los ciclos que operan
con estrategia de tiempo éptimo fue 22 % menor que los de la estrategia sub 6ptima, sin

embargo para ¢l experimento 2 la diferencia fue del 9 % nor cuestiones de aclimatacion.

De acuerdo a los experimentos realizados, se observd que al operar con esta
estrategia es muy dificil lograr valores significativamente diferentes entre un ciclo operado
con tiempo Optimo y otro con: sub éptima porque entra en juego el factor de la aclimatacion
de la biomasa ante los ciclos alternantes.
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Figura 4.23. Tiempos de degradacion en experimento 1 con estrategia alterna a S, =175 mg/t de
4-CF.
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Figura 4.24. Tiempos de degradacidn en exp. 2 con estrategia alterna a S, =175 mg/l de 4-CF

La tasa de degradacién especifica y volumétrica, ademds de la carga orgdnica
eliminada duranie la operacién del reactor con estrategia alterna se pueden ver en la tabla
4.5. Con la estrategia de tiempo optimo se logro eliminar entre 7-16 % més materia organica
que con la sub Optima , ademds la tasa de degradacidn volumétirica durante la operacidon con

tiempo 6ptimo fue de un 8 a 22 % superior a la obtenida en los ciclos con la sub dpiima.

Tabla 4.5. Variables de proceso para estrategia alterna con S,, = 175 mg/1 de 4-CF.

Variables de proceso Experimento ] Experimento 2
SUB OPTIMA OFTIMA  SUB OPTIMA OPTIMA
ay » mg 4-CE/h-g SSV 192+18 247+34 29.5+£3.5 32+33
q, , mg 4-CF/l-h 70.4 £ 6.4 90.5+12.3 103+ 13 1123 £10.8
By, kg DQO/M’-¢ 2.1+0.14 25402 2.8+0.3 3£02

Con la estrategia propuesta se garanilzé que las eficiencias de remocidn se
mantuvieran superiores al 99 % como 4-CF y como COT en un promedio de 95 % sin
importar la forma de operacién del reactor; esto se aprecia en la figura 4.25 en donde no se

observan valores significativamente diferentes en las eficiencias para cada estrategia.
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Figura 4.25. Eficiencia de degradacidon de 4-CF y COT durante la estrategia alterna. (¢ y 4 )
operacidn con tiempo Sptimo, (o ¥ A) sub éptima.

En la figura 4.26 se muestran las cinéticas de consumo de 4-CF v OD para la
operacion aliema, en donde la figura A fueron ciclos realizados bajo la estrategia sub dptima
y 1a B, con la de tiempo Sptimo; las caracteristicas de la biomasa durante este experimento
se muestran en {a tabla 4.6. En la figura A es facil de identificar el final de la reaccion
porgue ¢l consumo de sustrato corre paralelo a la disminucién de la concentracidon del

oxigeno disuelto y cuando fue el minimo se obtuvo la méxima degradacion de 4-CF.

Para la figura B se trat6 de mantener la concentracion de sustrato en S para cbtener
la mayor tasa de crecimiento especifico, pero por ajustes en los parametros del modelo no
fue siempre posible. Sin embargo, ello ne afectd la eficiencia de degradacién porque al
Ilegar a una concentracion de sustrato estimado pequefia y sigue habiendo consumo de OD,

¢l valor estimado permanece sin llegar al minimo hasta llegar 4 la saturacidn de oxigeno.

Tabla 4.6. Caracteristicas de la biomasa en estrategia altemna.

Varables de proceso Expenmento 1 Experimento 2
SSV, mg/l 3600 £ 50 3474 £ 286
SSV,, mgfl 12 15+7
VL, ml/g 88 38+5
Vs, m/h - 5106
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Figura 4.26. Cinéticas de degradacion para estrategia alterna. A: ciclos operande con estrategia sub
optima, B: de tiempoe dptime. (+) sustrato estimado, (x) sustrato real, (- -} oxigeno disuelto
estimado, (-) oxigeno disuelto real. Los ciclos 5 v 6 son del experimento 1, los restantes del 2.

4.4.2 Operacién a 350 mg/l de 4-CF

Como a menores concentraciones no se observaron diferencias significativas entre la
estrategia sub dptima y de tiempo Optimo cuando operd de forma alternada en el mismo
reactor, se aumento la concentracidn de alimentacién a 350 mg/l de 4-CF. El experimento
gue antecede a esta forma de operacidn fue la estrategia de tiernpo éptimo con S, = 175

mg/t de 4-CF y un tiempo de degradaciénde 1 h

En la figura 4.27 se observan las diferencias en el tiempo de degradacidn entre los
ciclos que operaron con estrategia sub dptima y los de tiempo 6ptimo en funcion de! niimero

de ciclos. Fue clara la tendencia que presentaron los datos perque inicialmente el tiempo de
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degradacion para el ciclo que operd con estrategia de tiempo ptime fue 37 % menos que el
de la sub Optima, lo cual indicé la inhibicidn de los microorganismos ante altas

concentraciones de sustrato.

Sin embargo, como se comento en el subcapitulo anterior, operar de forma alterna en
el reactor origind aclimatacion en la biomasa; conforme transcurrer: los ciclos la diferencia
entre ios tlempos de degradacién de cada estrategia se fue acortando hasta obtener una

diferencia sélo dei 5 % menor para la de tiempo 6ptimo.
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Figura 4.27. Tiempos de degradacion en estrategia aiterna a S,, = 350 mg/l de 4-CF.

Lo anterior se puede apreciar con mas detalle en la tabla 4.7 en donde se muestran
los valores de la carga organica eliminada, asi como las tasas de degradacién. Como se
observa, antes de operar con ciclos alternantes la operacion fue con estrategia de tiempo
optimo a S, = 175 mg/l de 4-CF ¥ en el primer ciclo alternanie se probd con tiempo éptimo
al doble de la concentracidn y las variables del proceso no fueron afectadas. Sin embargo, el
ciclo 2 fue con la sub dptima y ahi se puede apreciar la disminucidn de las variables hasta en
un 30 % para la tasa de degradacion especifica v 20 % en la carga organica eliminada por la

inhibicidn de la biomasa ante alias concentraciones.
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Tabia 4,7, Varlables de procesc para estrategia alterna con S, = 350 mg/i de 4-CF.

Variables de proceso OPTIMA SUB OPTIMA OPTIMA
Sen = 175 mg/l INICIAL FINAL  INICIAL FINAL
qy » mg 4-CF/h-g SSV 30£3.3 21 21 30 22
qy > mg 4-CF/l-h 90+ 10 74 83 96 88
B... kg DQO/m’-d 3+£0.2 2.5 2.8 3.1 3

Elle corrobora dos puntos, el primero es que la estrategia de tiempo Optimo lograra
menores tiempos de degradacidn porque no estaré expuesta a altas concentraciones que
ocasionen ia inhibicidn de la biomasa y segundo, operar con ciclos alternantes propicio que

ta biomasa se aclimatara a vna media entre la estrategia de tiempo Optimo y la sub dptima.

Enla figura 4.28 se muestran las cinéticas de degradacidn para operacién alterna en
¢l interjor del reactor, en donde los coeficientes del modelo estdn dados en la tabla A.6 det
anexo. La pendiente de los datos (velocidad de reaccidn) de los ciclos con estrategia sub
dptima disminuye conforme se operé el sistema. Por su parte, en la estrategia de tiempo

dptimo se incrementd el tismpo de degradacién.

Ademds, se puede observar que tan exactos fueron los pardmetros del modelo y
puntualizar que en dicho modelo no fue contemplado el fendmeno de adsorcién del sustrato,

por lo gue al inicio el valor real fue menor al estimado.

El experimento se realizd con una media de solidos suspendidos volatiles de
3697 £ 323 mp/l, IVL =40 = 4 mi/g vy sélidos suspendidos volétiles en el efluente de
15 %3 mg/l.
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En los procesos de tratamiento de aguas residuales existen varios factores que
afectan su eficiencia; en este capitulo se mencionan algunos gue pueden alterar el buen
funcionarniento del sistema de tratamiento propuesto y que debe ser contemplado deatro det
control para evitar una inadecuada biodegradacion de los compuestos toxicos presentes en el

agua residual.
5.1 Periodos de ayuno

Uno de los factores que perjudican el buen funcionamiento del reactor, es la
desaclimatacion de los microorganismos por la exposicién a largos periodos de ayuno”
(Buitron v Capdeviile, 1995; Buitrén y Torres, 1598). En la figura 5.1 se observa la
influencia del ayuno sobre ¢l tiempo de degradacion dei sustrato. Los experimentos fueron
realizados con biomasa aclimatada en donde para una alimentacion de 175 mg/l de 4-CF el
tiempo promedio de degradacion fue de 1 h y después de estar expuesta al ayuno, el tiempo

de degradacidn aumentd considerablemente.
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Figura 5.1. Influencia del periodo de ayuno sobre el tiempo de degradacion.

Fendmeno en el cual se presenta una disminucidn de la capacidad de degradacion de la biomasa al suprimirse
la alimentacion de sustrato.
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Como se observe, después de 4 I de ayuno las pérdidas de actividad de lz biomeasa
son evidentes y conforme es mayor este tiempo, el tiempo de degradacién se incrementa
hasta el 60 % vy este efecto tendra que ser contempiado dentro del estimador de pardmetros

para obtener un modelo que represente a la planta.

En la fipura 5.2 se aprecia el respirograma de un ciclo anterior v dos postericres 2 un
periodo de ayuno. El primer ciclo terminé de degradar el sustrato en ! h ¥ permanecid
durante 13 h sin alimentacidn de sustrato, (inicamente en respiracion endégena# ; por elio el
ciclo 2 tardd 1.35 h en degradar €l sustrato, mientras que el ciclo 3 degradé en 1.03 h, por lo
gue €l ciclo mas afectado fue el posterior al periodo de ayuno y en los ciclos subsecuentes ia
actividad de los microorganismos rapidamente se recupera. Este comportamiento se observé

er: cada uno de los experimentos realizados.

Lo anterior muestra la importancia de tomar en cuenta esta variable en el disefio de
los sisternas de tratamiento de aguas para garantizar su buen funcionamiento, porque en la
medida de lo posible, si se quiere obtener la mayor cantidad de efluente tratado, se debe
evitar que la biomasa esté expuesita a periodos de ayuno v en caso de presentarse, el

algoritmo de control debe ser capaz de minimizar su influencia.
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Figura 3.2. Respirograma durante un periodo de ayuno de 13 h. {—) oxigeno disuelio real v (- - -}
oxigeno disuelto estimado.

- . . P - I
La respiracién endégena es el consumo de oxigeno finicamente por respiracién de los microorganismos, ya
que no utilizan el oxigeno para transforma el sustrato
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5.2 Eliminacién temporal de oxigeno en el sistema

Para la degradacidn de un compuesto organice por medio de un sistema aerobio es
necesario la presencia de oxigeno y células vivas que sinteticen ef compuesto. Sin la
presencia de oxigeno, la mortandad de los microorganismas crece rapidamente y conforme
mayor sea el tiempo de exposicidn a condiciones anaerobias, se intensifica e color oscuro

de la biomasa.

[.a méxima exposicion de la biomasa a condiciones anaerobias fue de 36 h v
efectivamente su color fue oscuro, pero atin se encontraron bacterias facultativas que se

reprodujeron rapidamente ¥ en un plazo de 7 dias el sistema operaba nonmalmente.

En la figura 5.3 se aprecian respirogramas de un ciclo anterior y posterior 2 la
eliminacion temporal de oxigeno del sistema por un periodo de 12 h con una S, = 175 mg/l
de 4-CF. En el ciclo 1 después de finalizar la reaccidn, se suprimié el suministro de aire y se

puede apreciar como afectd en el siguiente ciclo.

E! consume y la minima concentracién de oxigeno disuelic se aprecia claramente en
el ciclo 1y después del minimo, répidamente se obtuve la saturacidn. Sin embargo, para el
ciclo 2 el consumo se realizod en mayor tiempo v fue mas dificil detectario, ademas de que la
minima concentracién de OD no correspondié 2 la midxima degradacién de sustrato porque
la saturacién de OD se dio paulatinamente.

[i]

Ciclo 1 K Cicla 2

0D [mghl]
i %]

0 1 2 3 4 5 g 7
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Figura 5.3. Respirogramas durante la elimnacidn temporal de aire en el reactor por 12 h.



£.3 Deficiencia de f6sfore

Como ya se menciond anteriormente, las deficiencias de nuirientes en el medio en el
cual se desarrolian los microorganismos puede alterar o limitar su erecimiento (Meicalf y

Eddy, 1991); un ejemplo se presentd por deficlencias de fosforo en el sistema.

Al preparar la solucién madre de 4-clorofenol se afiade NaOH para disolverlo. Si la
solucién preparada tiene dernasiada sosa (al operar con altas concentraciones de 4-CF), la
solucién de alimentacion al reactor puede quedar con un pH muy alcalino que ocasiona la
precipitacién del fosforo. La precipitacion quimica de fésforo se realiza bajo valores de pH
muy alcalinos porque los iones metélicos tales como el Ca (1), Al (1I1) y Fe {III) presentes
en el agua de tratamiento reaccionan con el fosforo formando un precipitado (Metealf y

Eddy, 1951).

En el experimento realizado se usd en promedio 11 mg/l de fdsforo en el reactor, al
presentarse ¢l fendmeno de la precipitacién la cantidad presente se redujo a 5 mg/! porque
el valor del pH se encontraba en 9.3 + 0.5, propiciando que el compuesto toxico no fuese

mineralizade completamente.

En la figura 5.4 se aprecia como afect6 la deficiencia de fésforo sobre la actividad de
los microorganismos. Después de estar degradando el sustrato en el experimento anterior en
ur tiempo de 1 h. Conforme se operd sin la suficiente cantidad de fosforo en el medio, el
tiempo de degradacién aumenté hasta 1.7 = 0.1 h porque si bien se degrado el 4-CF, los
intermediarios formados no. Esto Gltime se aprecia en la figura 5.5, en donde s¢ presenta
una cinética donde el sustrato medido como 4-CF se va consumiendo, no as{ el carbone

organico total.
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Figura 5.5. Cinética de degradacién de 4-CF y COT del ciclo 3.

La baja en la degradacion del COT se observa en la figura 5.6, porque aunque la
eficiencia de degradacion del 4-CF se mantuvo superior al 99 % a [o largo del experimento,
las eficiencias de degradacion de COT fueron inferiores al 80 %, cuando anteriormente se
tuvieron degradaciones promedio del 93 %. La deficiencia en la degradacién del COT
propicid que la actividad de la biomasa fuese disminuyendo, incrementando asi el tiempo de

degradacién.
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Para solucionar el problema de la precipitacién del fésforo y evitar la alteraciones
mencionadas, antes de agregar la sclucién de nutrientes y después de afiadir la solucion

madre del 4-CF al tanque de alimentacion, se reguld el pH en un valor de 7.5 = 0.3 con HCL.
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Figura 5.6. Eficiencias de degradacion de 4-CF y COT durante operacién con deficiencia de
fosforo.

5.4 Picos de coucentracion

En el tratamiento de aguas residuales industriales se tiene el problema de las
constantes variaciones tanto en flujo como en conceniracidén de contaminantes presentes en
el agua a tratar (Irvine et al, 1997). Asi, cuando se realiza un lavado en alguna parte del
equipo de ]z planta, se incrementa de forma puntual la concentracidn de contaminante en el

agua residual.

La forma convenclonal de operacién de un SBR no es capaz de minimizar ¢l efecto
provocado por ese pico en la concentracidn porque los microorganismos se ven afectados
por el fendmeno de la inhibicibn ante altas concentraciones. Este efecto puede observarse en
fa figura 5.7 en donde se presenta el tiempo y la eficiencia de degradacion en funcidn del

ntmero de ciclos de operacion de un reactor SBR en ciclos de 12 h.

En los puntos a, b y ¢ los microorganismos reciben un choque de concentracion de
300, 400 y 500 mg/l de 4-CF respeciivamente, cuando su operacién normal era a una

concentractén inicial en el interior del reactor de 200 mg/l. En el primer pico de
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conceniracion aungue ‘a actividad de Iz biomase se vio afectada, 2! regresar 2 la operacion

con menor concentracion ésta no disminuy6.

En dos ciclos anterjores al punto a, el tiempo de degradacion fue de 4.6 h; curante el
ciclo a una concentracion mayor el sustrato se degradd en 7.5 h y la biomasa no suftid serias
alteraciones porque dos ciclos después, al regresar a la concentracion de 200 mg/l se tuvo un

tiempo de degradacion de 4.7 h.

Si bien en el primer pico de concentracion no se apreciaron cambios significativos en
la actividad de ia biomasa, para los siguientes dos picos a concentraciones mas elevadas Ia
influencia en los tiempos de degradacién fue significativamente notoria. Al utilizar una
alimentacion de 762 mg/i de 4-CF la biomasa no completd la mineralizacién de sustrato en
12 k, lograndose una eficiencia de remocidn del 84 % y los ciclos subsecuentes se vieron
afectados tanto en eficiencia como en tiempo de degradacion ya que no fue hasta 6 ciclos

después que se obtuvieron los tiempos que se hacian antes del pico de concentracidn.

Cuando la alimentacidn de sustrato fue de 900 mg/l de 4-CF el tempo de ciclo
establecido no fue el suficiente para mineralizar el compuesto, por lo que su eficiencia
disminuyé hasta el 65 % y los efectos sobre el tiempo de degradacion fueron similares a los

ocurridos con la concentracion de 762 mg/l.

En la figura 5.8 se aprecia las cinéiicas de degradacidn y respirogramas de la
operacidn de up reactor SBR a 12 h de ciclos anteriores, durante y posterior a un pico de
concentracidn en donde al duplicar la concentracidn de alimentacidn, la velocidad de
reaccion disminuyd considerablemente porque la tasa de degradacidn volumétrica pasd de

49.9 a 28.72 mg /I-h de 4-CF al duplicarse la concentracion como ocurrid en el ciclo 11.

Ademas, la actividad de los microorganismos fue seriamente afectada porque si bien
después del c¢iclo 11 la concentracién de alimentacidn fue de 330 mg/l y la tasa de
degradacion volumétrica para el cicle 13 fue de 22 mg /I-h de 4-CF y no fue sino hasta el

cicio 17 que se obtuvieron nuevamente valores de 50 mg/i-h de 4-CF.
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Figura 5.8. Cinéticas de degradacion de ciclos anteriores, posteriores y durante un pico de
concentracidn con estrategia SBR a 12 h. En los ciclos 9 y 13 S, = 350 mg/l de 4-CF v en ¢l ciclo
11, S, = 762 mg/i de 4-CF.

La figura 5.9 muestra la evolucidn de la biomasa durante 1a operacidon de un SBR a
12 en donde se observa como los microorganismos van pereciendo v las caracteristicas de
sedimentacion se fueron deteriorando conforme transcurren los ciclos. La mortandad de los
microorganismos se presentd por la forma de operacién del reactor porque al emplearse altas
conceniraciones la cantidad de sélidos en el efluente después de un promedio de 20 = § mg/l

de S8V se incrementé en el ciclo 11 a 40 mg/l.
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Figura 5.9. Evolucion de la biomasa durante 1z operacion SBR a 12 h con S, =350 mg/l de 4-CF v
picos de concentracién.

Por su parte, con la estrategia de tiempo 6ptimo también se realizé un pico de
concentracion a S, = 762 mg/l de 4-CF v como era de esperarse los resultades fueron
mucho mas alentadores porque los microorganismos no fuercn expuestos a altas
concentraciones como en la estrategia SBR a 12 h. La figura 5.10 muestra los datos de

sustrato v oxigeno disuelto durante la operacion con esirategia de tiempo Optimo.

Como puede apreciarse, al aplicarse un pico de concentracién en el ciclo 2, el tiempo
de degradacion aumentd de 5 a2 mas de 8 h. Sin embargo, al regresarse nuevamente a la
concentracion de operacion anterior, se obtuvo incluso tiempos de degradacion inferior a las
5 h; esto por razones de aclimatacién porque iniciar con valeres aproximados de tiempos de
degradacion para la estrategia de tiempo Optimo y la SBR a 12 h antes de probar los picos de
concentracidn, se operd el reactor con estrategia de tiempoe Sptimo en malas condicienes

para que decavera ia actividad de los microorganismos

Lo anterior demuestra que efectivamente con esta estrategia, la actividad de los
microorganismos no disminuye al incrementarse la concentracion de alimentacidn. Asi, la
tasa de degradacién volumétrica para el ciclo 1 fue de 42.7 mg/l-h de 4-CF, para el ciclo 2
de 60 mg/l-h de 4-CF y en el ciclo 5 de 43.4 mg/l-h de 4-CF con un IVL = 48 mi/g y

sélidos suspendidos volatiles en el reactor de 3100 mg/l.

78



8

100 Crla t 7

30 6
= 5=
T o0 £
- o
4 3G

2

20
i
0 0
0 2 5 6 8 10 12 14 16 13

Tenpo de degradacidn [h]

Figura 5.10. Cinéticas de degradacién de ciclos anteriores, posteriores y durante un pico de
concentracion con estrategia de tiempo optimo. En los ciclos 1 y 5 S, = 350 mgfl de 4-CF y en ef
ciclo 2, S, = 762 mg/l de 4-CF.

Comparando ainbas estrategias para una S, = 762 mg/l de 4-CF, se tiene que
mientras que la eficiencia de remocién durante la estrategia SBR a 12 h fue del 84 %, en la
de tiempo Optimo se obtuvo una degradacion del 94 % con una 1asa de degradacién
volumétrica de 63 mg/l-h de 4-CF en comparacion con 28.72 mg/l-h de 4-CF obtenida en la
operacién de! SBR a 12 h. Para mayor detalle, ver tabla 5.1.

Tabla 5.1. Variables del proceso antes, durante y posteriores a un pico de concentracion.
Variables de proceso SBRalZh Tiempo dptimo

ANTES? PIcO® DESPUESY  ANTES™ PicO® DESPUES!

Qo mg 4-CFlg SSV-h 22 12.6 96 13.8 194 14.0
q,, mg 4-CF/l-h 49.9 28.7 22.0 427 60 434
B, kg DQO/m3-d 0.49 0.93 0.42 1.5 22 1.7

(1) 8.,= 350 mg/l de 4CF;
(2) .. = 762 mg/l de 4-CF.
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6. CONCLUSIONES

Dz acuerdo a los resultados obtenidos se puede concluir que el objetivo fundamental
se alcanzd, es decir, se operd un proceso SBR controlado por la medicién del oxigeno

disuelto.

Durante el periodo de aclimatacién de la biomasa, no fue factible aplicar control al
sistema. Por un lado, el consumoe de oxigeno no fue perceptible al menos en los primeros
ciclos, ademas las caracteristicas de sedimentacidn de la biomasa no fueron las adecuadas
para intercambiar autométicamente un volumen dado. Ello hace pensar que para establecer
el control de un sistema como el propuesto, primeramente se tendrd que realizar una previa

aclimatacion del indculo.

Después del pericdo de aclimatacion, se logré que los tiempos de degradacion
disminuyeran hasta valores de 1.5 -2 h y las caracteristicas de sedimentacion y reproduccion
de biomasa fueran adecuadas para operar el sistema automditicamente. Para meiorar la
actividad de la biomasa se implantaron algunas esirategias de control. Segiin los resultados

obtenidos con cada una de las estrategias se puede concluir gue:

Utilizar una operacidn de SBR convencional a ciclos de 24 horas o fijando
arbitrariamente en otro valor el tiempo de ciclo, no es muy conveniente porque la actividad
de los microorganismos disminuye considerablemente. Por una parte, si el ciclo es
demasiado largo, entra en juego el factor de ayuno v si es muy corto, puede resultar que
resulte inferior al tiempo de degradacidn, [o cual provoca acumulacion de sustrato dentro del

reactor y la subsecuente inhibicidn de los microorganismos.

Utilizande la concentracién de oxigeno disuelto para levar un seguimiento de la
reaccién se evitaron los inconvenientes de la estrategia antes mencionada. A pesar de las
dificuitades encontradas, se pudo mantener la calidad del indculo tanto en la estrategia sub
dptima como en la de tiempo dptimo. Ello permifid que se lograran altas cargas organicas de
climinacion (3.1 kg DQO/m’-d) y eficiencias de remocion superior al 99 % como 4-

clorofeno! v valores promedio det 95 % como carbone orgénico total.
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Se demosird que con la esirategia de tiempo dptimo los tiempos de degradacién
disminuyeron entre un 7 v 30 % en comparacidn con la esirategia sub dptima v en 13 veces

con la de ciclos de 24 h cuando se operd a bajas concentraciones.

En los primeros dos ciclos en operacion alterna a alta concentracién de sustrato se
observd que existen diferencias significativas entre los tiempos de degradacién entre cada
una de las estrategias y que ésta puede aumentar conforme se opere a mayores
concentraciones de sustrato. El tiempo de degradacion de la estrategia en tiempo optimo fue

37 % menor al obtenido durante el ciclo en estrategia sub Optima.

E] control éptimo propuesto fue capaz de minimizar la influencia de perturbaciones.
En el caso de los picos de concentracién se observo la importancia de utilizar la estrategia

de tiempo optimo porque la actividad de la biomasa no sufiid alteracion

Las estrategias sub Optima v de tiempo dptimo fueron las que demostraron la mayor
eficiencia en cuanto a caracteristicas de la biomasa, tiempos de degradacidn y cargas
orgénicas eliminadas. 8in embargo, a pesar de que con la eswrategia de tiempo 6pimo  se
pudo lograr mayor volumen de agua tratads, adin tiene el inconveniente de lz incertidumbre
paramétrica. Es decir, cuando los parametros del modelo fueron sobrestimados, la reaccion
puede concluirse antes de finalizar, lo cual origina acumulacién de susitrato con la

subsecuente disminucién en la actividad de la biomasa.

Pero, si bien la estrategia sub optima ya puede ser implantada sin maycr problema y
a bajas concentraciones de sustraic puede tratar casi el mismo volumen de agua que la
optima; a altas concentraciones la diferencia en volumen iratadc se incrementa

censiderablemente.

Con objeto de complementar el trabajo haria falta realizar algunas otras pruebas
experimeantales a altas concentraciones de sustrato e implantar un estimador de pardmetros

que fortalezea la estrategia de tiempo dptime.
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ANEXO

A1 Coeficientes del modelo durante la aclimatacidn

Tabla A.l. Evaluacién de los ceeficientes del modelo matemético en base a cinéticas de
aclimatacién de experimento 2.

Ciclo T p, b K., mg/l K, mg/l S", mg/

4 0.00120 0.0042 6.85 444 53

8 0.00276 0.0065 3.23 7.02 48

10 0.00127 0.1000 1163 0.40 22.73
21 0.01091 0.0653 43.11 6.94 17.30
24 0.00935 0.0202 9.19 275 15.89
28 £.01388 0.637i 17.73 7.32 11.39
41 0.01427 0.1206 51.73 3.73 13.89
46 0.02250 0.0823 13.12 7.40 10.51

Tabla A.2. Evaluacidn de los coeficientes del modelo matemdtico en base a cinéticas de
aclimatacién de experimento 3.

Ciclo pLh’ T K, mg/i K, mg/! S, mg/l
3 0.00107 §.0102 4753 2.59 11.09
6 0.00220 0.0051 4.77 10.59 7.11
9 0.00470 0.0080 2.16 i8.21 628
11 0.00440 0.0226 35.05 8.30 17.06
15 0.00688 0.0659 104.46 5.68 2433
27 0.00898 0.2017 239.40 2.03 22.07

41 0.00990 00166 3.07 2733 916
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A2, Volumen de infercambio durante la aclimatacién

En la etapa de aclimatacién las caracteristicas de sedimentacién no fueron las mas
adecuadas, principaimente al inicio de cada uno de los experimentos; ello ocasiond que se

tuviese que ir variando el volumen de intercambio en ¢l reactor como se aprecia en la figura

Al

80
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Figura A.l. Volumen de intercambio en funcién del ndmero de ciclos durants la etapa de

aclimatacion.

A3 Parametros del models matematico durante estrategias de control

Para que la estimacion del sustrato durante la estrategia de tlempo dptimo
primordialmente, fuese satisfactoria fue necesario que los coeficientes del modelo se
ajustaran al comportamiento real de la planta. Como no se conté con un estimador de
pardmetros fuera de linza; en base a algunas cinéticas ocurridas bajo estrategia sub Optima se
obtuvieron los pardmetros que sirviercn como base para e} modele. Sin embargo, el ajuste

final se realizé a prueba y error.

En las tablas de fa A3 a A.6 se muestran los coeficientes empleados durante las

estrategias de tiempo Optimo v alterna para Sen = 175 v 350 mg/} de 4-clorofenol
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Tabla A. 3 Pardmetros def modelo en esirategia de tiempo dptimo con S, = 175 mg/i de 4-CF.

Ciclo @@ p,@ ssv® k® KO g, g0 v,
1 0.007 00113 2200 81.25  7.6923 13.3 25 0.3
3 0.0125  0.0202 2200 8§1.25  7.6923 13.5 25 0.3
9 0.015 0.0242 2000 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
10 0.0125  0.0202 - 8125  7.6523 13.5 25 0.3
16 0016 0.0258 2229 81.25 7.6923 135 25 0.3
17 0.02 0.0323 2232 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
18 0.016 00258 2234 §1.25  7.6923 13.5 25 0.3

25 0.019  0.0307 2390 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
37 0.02 0.0323 2451 8125  7.6923 13.5 25 0.3
38 0.019  0.0307 2437 8125  7.6923 135 25 03
39 0.019  0.0307 2300 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
48 0.019  0.0307 2274 8§1.25  7.6923 13.5 25 0.3
49 0.019  0.0307 2431 81.25  7.6923 13.5 23 0.3
50 0.019  0.0307 2468 81.25 7.6923 13.5 25 0.3
71 0.019 0.0307 2500 8125 7.6923 135 25 0.3
72 0.0185 0.029% 2501 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
73 0.017  0.0275 2500 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
82 0.017  0.0275 2565 81.25  7.6923 i35 25 0.3
83 0.016 0.0238 2502 81.25  7.6923 i35 25 0.3
34 0.015 0.0242 2531 81.25  7.6923 135 25 03
94 0.016 0.0258 2438 81.25  7.6923 13.5 25 8.3
85 0.016 0.0258 2432 81.25  7.6923 135 25 0.3
116 0.016 0.0258 2463 81.25  7.6923 13.5 25 6.3
117 0.016  0.0258 2464 81.25  7.6923 135 25 0.3
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Tabla A. 4 Parametros dei modelo en estrategia de tiempo éptimo con S, = 350 mg/l de 4-CF.

Ciclo P-* O] Ly (1 SSVCS[(Q) Kl 3) KSG) KL?.“) S* (3) YX/S (4}

1 0.0655  0.0071 2600 170.3 3.67 135 25 0.3
6 0.008 00183 2635 170.3 3.67 13.5 25 0.3
10 0.006 C.0078 - 170.3 3.67 135 23 0.3
14 0.0655 0.0071 3522 170.3 3.67 135 25 0.3
i9 0.007 0.0091 - 170.3 3.67 13.5 25 0.3
31 0.0092 0.0119 3700 170.3 3.67 13.5 25 0.3

Tabla A. 5. Parametros del modelo en estrategia alterna con S, = 175 mg/l de 4-CF y Yy =2.2
mg SSV/mg OD.

Ciclo u* tH) I [ SSVES:(Z) K, (3) KS(3) K. 43 S* 3 Yys (4}

i 0.02 0.025 - 125 5 135 25 0.3
2 0.02 0.028 - 125 5 135 25 ¢.3
13 0.02 0.028 - 125 5 13.5 25 0.3
14 0.02 0.028 - 125 5 13.5 25 0.3
40 0.021  0.0294 - 123 5 13.5 25 3
66 0.021  0.0294 - 125 5 133 25 0.3
67 0.021  0.0294 - 125 5 13.5 25 0.3
97 0.020 0.0323 - 8125 7.6923 13.5 25 03
98 0020 0.0323 - 81.25 7.6923 13.5 25 0.3
106 ¢.021  0.0339 - 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
116 0.021  0.033% - 81.25  7.6923 13.5 25 3
117 0.021  6.0339 - 81.25 746923 13.5 25 0.3
122 0.019  0.0207 - 8125 7.6923 13.5 25 3
123 0.019  6.0307 - 8125 7.6923 13.5 25 0.3
145 0.020 0.0323 - 8125 7.6923 i35 25 3
146 0.020 0.0323 ~ 81.25  7.6923 13.5 25 0.3
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Tabla A. 6. Parametros del modelo en estrategia alterna con S, = 350 mg/l de 4-CF.

Cicla W o " ) ssv, @ k© Ksu) KL )] E) Vs (3)

1 G.011  0.0178 2769 8125  7.6923 13.5 25 3
2 0.011  0.6178 2745 8125 76923 13.5 23 0.3
5 0.0612  0.0194 2800 8125 76923 13.5 25 3
i1 .01 0.0162 2651 81.2 7.6923 13.5 25 0.3
i2 0.013  0.0210 2758 81.25 7.6923 13.5 25 0.3
18 0.015 0.016%9 2770 390.6 1.6 13.5 25 0.3
i9 0.017 0.0275 2800 162.5 15.4 13.5 25 0.3
25 0.01 0.0123 28G0 301.6 4.06 13.5 35 0.3

L B

@ me/l de SSV

) mgfl de 4-CF
* mg SSV/mg 4-CF
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