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Introduccién

INTRODUCCION

Hoy en dia, en la ciudad de México se generan alrededor de 15.000 toneladas de basura
diariamente. Esta basura se dispone a cielo abierto y en los distintos rellenos sanitarios con los
que cuenta la ciudad. La mayoria de estos rellenos sanitarios estan mal disefiados y, algunos no
cuentan con los aditamentos necesarios para evitar que los lixiviados que se generan en los
mismos se puedan infiltrar a través del manto fredtico. Estos lixiviados contienen compuestos
altamente contaminantes, por lo que si logran infiltrar, con el tiempo pueden contaminar las aguas
del manto, lo cual pondria en riesgo la salud de la poblacién. Por todo lo anterior, es de suma

importancia la coleccion y el tratamiento adecuado de dichos lixiviados.

La mayoria de los rellenos sanitarios que cuentan con plantas de tratamiento para depurar los
lixiviados, generalmente utilizan los procesos biolégicos, los cuales son aplicables a lixiviados
jovenes. Estos lixiviados generalmente presentan relaciones de DBOs/DQO de 0.4 ~ 0.5 0 mas
altas (Chian y Dewalle, 1976; Ehrig, 1984: Harrington y Maris, 1986). Los tratamientos
fisicoquimicos se aplican a lixiviados viejos o estabilizados. Estos lixiviados presentan una
relacién de DBOy/DQO generaimente de 0.1 (Ehrig, 1984). Sin embargo, los tratamientos
fisicoquimicos han sido poco aplicados en México. Dentro de este grupo de procesos, la
adsorcion con carbon activado presenia una gran capacidad para remover los compuestos

contaminantes en los lixiviados, aunque sobre este tema no existe mucha informacién en nuestro

pais.

Con base en lo expuesto, el objetivo de este trabajo es evaluar a nivel laboratorio la factibilidad
técnica-economica de la aplicacion del proceso de adsorcion como etapa de pulimento en los
lixiviados estabilizados de la Planta de Tratamiento de Bordo Poniente. Los alcances del estudio

comprenden:

a) La determinacién de la eficiencia de los tres pretratamientos fisicoquimicos aplicados (C-F +
sedimentacion + filtracion; Oxidacién con Fenton + sedimentacion + filtracion y C-F +

sedimentacion + filtracion + ozonacién) al proceso de adsorcion de lixiviados estabilizados.
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Se evaluard en particular la influencia de una oxidacidn {con ozono) para aumentar la

eficiencia de la adsorcion.

b) La determinacion de la influencia de nueve fuentes diferentes de carbon activado aplicados
sobre los efluentes de los tres pretratamientos fisicoquimicos para evaluar la eficiencia de

adsorcion de compuestos presentes en lixiviados estabilizados.

¢) La elaboracion de un cuadro comparativo de tipo economico de los trenes fisicoquimicos
estudiados, dos de los cuales integran al proceso de adsorcién como etapa de pulimento v el
tercero un caso real (la Planta de Tratamiento de lixiviados de Bordo Poniente) para
determinar la factibilidad econémica de sustituir el peréxido de hidrégeno (H2O;) por carbon

activado.

Este trabajo se constituye de tres capitulos. En el capitulo 1 se presenta una revision bibliografica
relacionada con los lixiviados producidos en rellenos sanitarios y con los procesos que se aplican
para su tratamiento. Se hace énfasis en el proceso de adsorcién, presentando conceptos basicos

sobre su mecanismo de accion y los factores que no influyen.
Con base en la informacion bibliografica, en el capitulo 2 se plantea la metodologia experimental
aplicada en el estudio. Este capitulo también describe los materiales, sistemas y técnicas

experimentales y analiticas empleadas.

En el capitulo 3, se presentan y analizan los resultados experimentales obtenidos y se realiza un

estudio econémico comparativo de dos trenes de tratamiento y de un caso real.

Finalmente, a partir de los resultados obtenidos se elaboran las conclusiones y recomendaciones

de este trabajo.
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CAPITULO 1

REVISION
BIBLIOGRAFICA




Revision bibliografica

1. REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1 GENERALIDADES DE LOS LIXIVIADOS DE RELLENOS SANITARIOS
1.1.1 Definicién

Los rellenos sanitarios son obras de ingenieria disefiadas para la disposicion final de residuos
solidos, de manera segura y con el fin de proteger la salud humana y el medio ambiente. En estos
sistemas los residuos se esparcen en pequeifias capas, compactandolos al menor volumen practico
y cubriéndolos con tierra al final del dia de trabajo (J.L. Rodriguez, er. al., 1997).

Los principales problemas que se presentan en un retleno sanitario son la produccion de biogas y
la generacion de lixiviados. Estos ultimos son producto de la estabilizacién v transformacion que
sufren los residuos sélidos dentro del relleno sanitario debido a diferentes factores. tales como:
precipitacion anual, infiltracién, evapo-transpiracién, heladas, temperatura, composicion y
densidad de los residuos y contentdo de humedad (Leckie, 1979).

Los lixiviados se forman principalmente por el agua pluvial y otras corrientes que se percolan a
través de los residuos contenidos en rellenos sanitarios (Orta et. al., 1997). Los lixiviados se
caracterizan por ser corrientes liquidas altamente contaminantes que contienen una gran cantidad
de materiales suspendidos y materia orgénica (figura 1.1).
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Figura 1.1 Generacién de lixiviados de rellenos sanitarios.
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Durante el proceso de percolacion del agua se Hevan a cabo fendmenos fisicos y quimicos que
solubilizan algunas de las sustancias quimicas presentes en los residuos solidos (Imai et al..
1995).

En los rellenos sanitarios se lleva a cabo una impermeabilizacién del sitio. empleando materiales
de baja permeabilidad o membranas sintéticas v mediante la instalacién de sistemas de coleccién
en el fondo del relleno. De esta manera. se evita por una parte la migracion de las corrientes de
lixiviados v por otra se tiene la opcién de someterlas a un tratamiento que permita minimizar su
grado de contaminacion.

Los lixiviados tienen un mayor potencial contaminante que las aguas residuales y que muchos de
los residuos industriales. La variacion de la calidad del lixiviado depende de una serie de factores
tales como el tipo de residuos. espesor de las capas de residuos, edad del relleno, cantidad de agua
que percola y diseiio y explotacion del relleno. entre otros.

La edad del relleno y por ende, el grado de estabilizacion de los residuos tiene un efecto
significativo en la composicidn del lixiviado. Estudios realizados (Chian y DeWalle, 1976, 1977)
han comprobado la reduccién con el tiempo de la concentracion en materia organica de los
lixiviados. medidas como DQO, DBO y COT. De la misma forma, otros contaminantes organicos
e inorganicos siguieron la misma tendencia. disminuyendo su concentracion con el paso del
tiempo.

1.1.2 Tipos de lixiviados

Las caracteristicas de los lixiviados cambian con el tiempo. Los lixiviados pueden ser clasificados
por su edad o tiempo de residencia en el relleno como jovenes o viejos. Conforme el relleno se
hace mas viejo, hay un cambio de un periodo aerobio relativamente corto a un periodo mas largo
de descomposicion anaerobia, el cual tiene dos subfases distintas: una fase acida, seguida de una
fase metanogénica.

Los lixiviados de la fase 4cida. lixiviados “jévenes” se caracterizan por presentar altos valores de
contaminantes organicos, generalmente las concentraciones de DQO son mayores a 5,000mg/L. v
una concentracion baja de nitrogeno menor a los 400 mg N/L (Bigot er. al., 1994). Una gran
porcién de la materia orgdnica consiste principalmente de acidos grasos voldtiles, productos
intermedios de la degradacién anaerobia que toma lugar en el relleno. Esos écidos organicos de
bajo peso molecular (PM < 120) constituven la mayoria de la materia organica de los lixiviados
con valores alcanzando hasta el 95 % del COT de los lixiviados (Diamadopoulos, 1994). La
relacion de DBOs/DQO para estos lixiviados es usualmente de 0.4- 0.5 o mas alta (Chian y
Dewalle. 1976; Ehrig, 1984; Harrington y Maris, 1986). La alta concentracion de acidos grasos
volatiles también resulta en valores de pH tan bajos como 4 (Stanforth er. al.. 1979). Este
ambiente 4cido promueve el incremento en las concentraciones de metales pesados en los
lixiviados (Johansen y Carlson. 1976; Harmsen. 1983; Ehrig, 1984).
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Para este tipo de lixiviados los tratamientos bioldgicos (aerobio v anaerobio) son eficientes para
reducir el alto contenido organico facilmente degradable (Diamadopoulos. 1994: Amokrane el
al . 1997).

En la fase metanogénica del periodo de descomposicion anaerobia. las bacterias formadoras de
metano degradan los acidos grasos volatiles y reducen la carga organica de los lixiviados. El
carbdn organico que permanece después de esta degradacion se debe principalmente a las
sustancias con alto peso molecular (Millot er. al.. 1987). Estas sustancias son menos susceptibles
a una degradacion microbiana (biologica) y tienden a pemanecer en los lixiviados. En esta etapa.
el lixiviado se encuentra quimicamente estabilizado y es denominado “lixiviado viejo™. Los
organicos no biodegradables remanentes pueden ser removidos utilizando los tratamientos
fisicoquimicos (Diamadopoulos, 1994).

Durante esta segunda fase. la DBO disminuye mas rapidamente que el COD (los lixiviados
contienen una baja fraccion organica biodegradable), asi que la relacion DBOs/DQO disminuye
generalmente a un valor de 0.1 (Ehrig, 1984). La disminucién en la concentracién de los acidos
organicos volatiles causa un aumento en el valor del pH hasta 7 o mas (Stanforth at. al.. 1979).
Los lixiviados “viejos” son contaminados por amonio con concentraciones mayores de 400 mg
N/L (Bigot et. al., 1994).

Debido a que los lixiviados son considerados altamente contaminantes, en los que es posible
encontrar compuestos persistentes y recalcitrantes como: plaguicidas, hidrocarburos clorados y
metales pesados, entre otros, su tratamiento es de vital importancia ya que pueden convertirse en
una fuente importante de contaminacion si logran migrar a diferentes fuentes hidrolégicas, aire o
suelos.

1.1.3 Meétodos de tratamiento

Las técnicas tradicionales usadas para el tratamiento de aguas residuales han sido también usadas
para el tratamiento de lixiviados y comprenden: tratamientos biologicos (estabilizacion bicldgica
aerobia v anaerobia), tratamientos fisicoquimicos o una mezcla de ellos (Keenan er. al. 1983;
Robinson y Grantham. 1988; Ehrig. 1989: Barry er. al.. 1990; J.L. Rodriguez et. al.. 1997). Las
variaciones de las caracteristicas del lixiviado determinan el disefio y la dificultad del sistema de
tratamiento. La seleccion del sistema de tratamiento depende de la composicién quimica del
lixiviado, de la calidad y disposicion final del efluente tratado.

Debido a la amplia variedad de contaminantes que requieren ser removidos de los lixiviados, es
necesario combinar operaciones y procesos unitarios los cuales sean capaces de eliminar todos los
constituyentes importantes con un margen adecuado de seguridad (Barry et. al., 1990).

a. Tratamientos Biologicos

Como en el caso de las aguas residuales. los procesos bioldgicos son considerados como uno de
los tratamientos mas eficientes para la remocién de materia orgdnica presente en lixiviados
jovenes (Diamadopoulos. 1994; Amokrane, 1997).
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El objetivo del tratamiento biolégico es coagular y remover los solidos coloidales no
sedimentables v estabilizar la materia organica.

Las principales aplicaciones de estos tratamientos son:

(1) La remocion de materia organica carbonacea. usualmente medida como demanda bioquimica
de oxigeno (DBO). carbén organico total (COT) o demanda quimica de oxigeno (DQO).

(2) Nitrificacion

(3) Desnitrificacion

(4} Remocion de fésforo

(5) Estabilizacion de los residuos

Para lixiviados con relaciones DBO/DQO >0.4 la mejor opcion para su tratamiento son los
procesos biologicos (aerobios ¥ anaerobios).

a.l Procesos aerobios

Los tratamientos biolégicos aerobios son procesos gue se llevan a cabo en presencia de oxigeno.
Dentro de estos procesos se incluyen: las lagunas facultativas. lagunas aireadas, lodos activados,
biodiscos y filtros percoladores. Todos ellos funcionan bajo el mismo principio, microorganismos
que actiian sobre la materia organica en presencia de oxigeno y se diferencian entre si por la
forma en que los microorganismos estan dispuestos, ya sea en suspension o fijos a un medio.

Lagunas aireadas

Las lagunas aireadas, algunas veces llamadas “estanques aireados” son déarsenas de tierra que
requieren espacios muy amplios para su instalacion. Estos procesos son faciles de operar y
manejar y son basicamente parecidos al proceso de lodos activados, excepto que no maneja
recirculacién de lodos y el oxigeno requerido por el proceso es suministrado por aireadores de
superficie o de difusion.

En el caso de lixiviados concentrados (DQO = 57.900 mg/L). se ha encontrado que, utilizando
estos sisternas se alcanzan remociones de materia organica entre 93 y 97 %. sin pretratamiento.
con tiempos de retencién de 7 hasta 86 dias, manejando cargas orgdnicas de 0.244 a 1.65 kg/m’/d
(Chian y DeWalle, 1977). También fueron reportadas reducciones en la concentracion de metales
pesados por encima del 99 % para el caso de hierro, zinc y calcio, aunque para el caso de
magnesio, sodio y potasio, las remociones fueron limitadas, obieniendo valores de 76, 24 v 17 %
respectivamente.

Lodos activados

El proceso de lodos activados consta de un tanque de aireacion v de un sedimentador secundario.
En este proceso. un residuo se estabiliza biologicamente en el reactor bajo condiciones aerobias.
El ambiente acrobio se logra mediante el uso de difusores o aireadores mecanicos. Al contenido
del reactor se le denomina licor mezclado.
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Una vez que el residuo ha sido tratado en el reactor. la masa bioldgica resultante se separa del
liquido en un tanque de sedimentacidon. Parte de los solidos bioldgicos sedimentados son

recirculados al reactor. lo cual es caracteristico de este proceso. La masa restante es eliminada o
purgada con ¢l objeto de mantener la concentracion de microorganismos en el reactor y evitar
que el sistema se colapse.

El proceso de lodos activados ofrece grandes garantias en la mavoria de los casos en el
tratamiento de lixiviados. La eficiencia en la eliminacion de la DBO y DQO varia entre un 90 y
99 %, la reduccion de metales varia entre un 80-99 %. Los rangos de operacién son:
concentracion de SSV entre 5,000-10,000 mg/L; tiempo de retencion hidraulica de t-10 dias;
tiempo de retencion de solidos de 15-60 dias y necesidades de nutrientes DBO«N:P = 100:3.2:0.5 (Lu,
1984).

Los problemas que se presentan en este proceso son: la produccién de espuma; la actividad
bioldgica se ve afectada debido a un déficit de nutrientes, los metales v otros componentes del
lixiviado inhiben la actividad bioldgica, como consecuencia es necesario ampliar el tiempo
necesario para la bioestabilizacidn; generacidn excesiva de lodos (0.6 kg de lodo seco’kg de
DBO;s removido} y bajas eficiencias durante los periodos de invierno (J.L. Rodriguez, 1997).

Ademas de la reduccion de DBOs es importante considerar la nitrificacion del amontio, debido a
que los niveles de nitrégeno en el lixiviado aumentan con la edad del relleno sanitario. Otro
aspecto que se debe considerar es el incremento de pH por efecto de la aireacién, ya que esto
favorece la forma libre del amoniaco lo cual puede provocar efectos inhibitorios en las bacterias
nitrificantes.

Filtros percoladores

El concepto de filtro percolador nacié del uso de los filtros de contacto. que eran estangues
impermeables rellenos con piedra machacada.

Los filtros percoladores constan de un lecho compuesto de un medio altamente permeable al que
se adhieren los microorganismos y a través del cual se filtra el agua residual. El medio filtrante
consiste de roca o una variedad de materiales plasticos empacados. Los filtros son construidos
con un sistema para colectar el agua residual tratada y algunos sélidos biolégicos que fueron
desechados por el medio. El liquido colectado es pasado a un tanque de sedimentacion donde los
solidos son separados del agua tratada. En la practica, una porcion del liquido colectado es
reciclado para diluir la fuerza del agua residual entrante y mantener el lodo biolégico en una
condiciéon hiumeda (Metcalf y Eddy, 1991).

El tratamiento de lixiviados con alto contenido de compuestos organicos (lixiviados jovenes) por
filtros percoladores puede presentar algunas limitaciones: incrustacion del filtro por la formacion
de precipitados y una reduccién parcial de la actividad bioldégica. Similarmente, puede presentarse
la obstruccion del sistema por ¢l desarrolio de la biomasa. (Robinson y Maris. 1979; Stegmann y

Ehrig, 1980).
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A pesar de esos problemas potenciales. si hay suficiente suministro de fosforo y nitrogeno.
pueden obtenerse efluentes con valores de DBO £ 23 mg 'L (Stegmann v Ehrig. 1980).

El filtro percolador es un sistema que consume poca energia. sin embargo, también presenta
limitaciones va que hay que garantizar el suministro correcto de oxigeno.

Reactores de secuencia discontinua (SBR)

El sistema SBR (Sequencing Batch Reactor) es idéntico al sistema de lodos activados, en ambos
se llevan a cabo la aireacién y la sedimentacion. Sin embargo, hay una importante diferencia. En
plantas convencionales, los procesos se llevan a cabo simultaneamente en tanques separados.
mientras que en la operacion con el SBR los procesos se llevan a cabo secuencialmente en el
mismo tanque y consta de cinco pasos (Metcalf y Eddy. 1991):

1) Llenado: E! propésito de esta operacién es adicionar sustrato al reactor. Este proceso permite
que el nivel del liquido en el reactor aumente del 25 % de capacidad (después del paro) al 100
%. Si es controlado por el tiempo, este proceso normalmente tarda 25 % del tiempo del ciclo
de llenado.

2) Reaccidn (aereacion): En este paso se completan las reacciones que fueron iniciadas durante el
llenado. Tipicamente, la reaccién toma arriba del 35 % del tiempo del ciclo total.

3) Asentamiento (sedimentacion): Este paso permite la separacion de solidos, proporcionando un
sobrenadante clarificado.

4) Vaciado: El propésito del vaciado es remover el sobrenadante clarificado fuera del reactor. El
tiempo dedicado al vaciado puede variar entre 5 a 30 % del tiempo det ciclo total (15 minutos
a 2 horas), con un periodo tipico de vaciado de 45 minutos.

5) Paro: El propdsito de este paso es proporcionar tiempo para que un reactor complete su ciclo
de llenado.

E! lodo es otro aspecto importante en el sistema SBR que afecta grandemente su desarrollo.
Normalmente. el lodo se produce durante las fases de sedimentacién o de paro. Una caracteristica
del sistema SBR es que no necesita un sistema de recirculacién de lodos. Debido a que los
procesos de aireacion y sedimentacion ocurren en el mismo tanque, el lodo no se pierde en el paso
de reaccion y. no tiene que ser recirculado del sedimentador para mantener el contenido de lodos
en el tanque de reaccién. Algunas modificaciones del proceso SBR incluyen modos de operacion
de flujo continuo (Metcalf y Eddy, 1991).

Este sistema ha demostrado ser efectivo para estabilizar lixiviados; ademas se obtienen buenas
remociones de DQO (92%) y DBO (97%) bajo condiciones de temperatura entre los 5 v 10 °C,
con la respectiva adicion de fosfatos y tiempos de retencién de s6lidos de 20 dias (Robinson,
1980). Similares reducciones de COT (85-95 %) han sido también reportadas utilizando este
sistema (Irvine ef. al., 1984).
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Biodiscos (RBC)

La unidad RBC (Rotating Biological Contactors) es un proceso de pelicula fija en el que la
biomasa se acumula sobre la superficie de discos rotatorios. La rotacion de los discos hace que
entre en contacto la biomasa con el material orgdnico en el agua residual v. con la atmdsfera para
adsorcion de oxigeno. La rotacion de los discos permite la transferencia de oxigeno v mantiene la
biomasa en condiciones aerobias.

En los Estados Unidos y Canada, el 70 % de los sistemas RBC instalados. son usados inicamente
para la remocién de DBO, el 25 % para la remocion de DBO y nitrificacion y el
5 % restante, para nitrificacion de efluentes secundarios (EPA 1984, a,b.¢c).

El proceso por medio de biodiscos ofrece varias ventajas sobre el proceso de lodos activados,
especificamente cuando se trata de lixiviados viejos. La principal ventaja es su operacion y
mantenimiento que son relativamente faciles. Por otra parte. el bombeo. la aireacion. el lavado y
la recirculacién de lodos no son requeridos.

Lugowski (1989) comparé el rendimiento entre dos procesos: lodos activados y un sistema RBC,
aplicado al tratamiento de lixiviados. Los estudios indicaron que los rendimientos de eliminacién
de DBOs en el RBC eran del 95-97 % y de DQO del 80-90 %. Los sistemas de lodos activados
presentaron rendimientos inferiores. La adicion de un sistema RBC a la salida de los lodos
activados condujo a mayores eliminaciones y a una nitrificacion del orden del
08-99 %. Una combinacion de tratamiento biolégico (lodos activados seguido de un sistema
RBC), seguida de un tratamiento fisicoquimico es necesario para obtener un efluente de buena
calidad. El sistema RBC nitrifica de forma eficaz el amoniaco, pero la reduccion de la DQO y la
DBO es menor (Fillos, 1990).

a.2 Procesos anaerobios

Los procesos anaerobios son procesos de tratamiento biolégico que suponen la descomposicion
de la materia organica y/o inorgénica en ausencia de oxigeno. En un relleno sanitario. la actividad
biologica anaerobia es un proceso de degradacion natural.

En el tratamiento anaerobio de aguas residuales, los microorganismos causantes de la
descomposicién de la materia organica se dividen en dos grupos. El primer grupo (compuesto de
bacterias facultativas y anaerobias, denominadas “bacterias formadoras de acidos™) hidroliza y
fermenta compuestos organicos complejos a acidos mas simples, principalmente 4cido acético y
propidnico. El segundo grupo (compuesto por bacterias anaerobias estrictas denominadas
“bacterias formadoras de metano”) convierte los acidos organicos formados por el primer grupo
en gas metano y bioxido de carbono. dando como resultado la estabilizacion del residuo. Las
bacterias formadoras de metano tienen tasas de crecimiento muy lentas y, por ello, su
metabolismo se considera como limitante del tratamiento anaerobio de un residuo organico.

Debido a la escasa produccion de microorganismos en un tratamiento anaerobio, la necesidad de
nutrientes bioldgicos, tales como nitrogeno y fésforo es baja.
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Los procesos anaerobios se han utilizado en el tratamiento de lixiviados de rellenos sanitarios.
Estos procesos presentan grandes ventajas respecto al tratamiento acrobio. Algunas de las
ventajas son: menor produccion de lodos: mavor estabilizacion de los compuestos organicos ¥
utilizacion det metano producido como elemento energético. Por otro lado. los lodos procedentes
de procesos aerobios tienen que ser digeridos por lo general anaerobicamente. o deshidratados e
incinerados. debido a la gran proporcidon de materia organica celular. Se ha demostrado que
utilizando los procesos anaerobios, la DBO: puede alcanzar reducciones alrededor del 90-99 %
(Boyle y Ham, 1974; Pohland, 1975; Chian v Dewalle. 1977).

Foree y Reid (1973) determinan las relaciones DQO/COT y DBO/DQO de los efluentes de
tratamientos anaerobios de lixiviados y los comparan con las relaciones de lixiviados de rellenos
de diferentes edades. Estos resultados indican que e! efluente de un proceso de tratamiento
anaerobio es comparable al de un lixiviado de un relleno de mediana edad (alrededor de 15 afios).
Estos resultados indican claramente que una parte de la materia organica biodegradable se elimina
en el propio relleno, como proceso de degradacion natural. Esta es la razon por la que los sistemas
biologicos de tratamiento y, en particular, un proceso de digestion anaerobia son moderadamente
eficaces para reducir la materia orgénica residual presente en el lixiviado.

McClinton (1990) realizé estudios con lixiviados de un relleno viejo con altas cantidades de
materia organica, refractaria a los tratamientos. utilizando diversos procesos. El filtro anaerobio
resultd ineficaz para reducir la DQO.

Schafer (1986) llevé a cabo experimentos con un lixiviado altamente cargado (DBO=38,000
mg/L y DQO=60,000 mg/L) utilizando un reactor de pelicula fija de flujo ascendente, obteniendo
reducciones de hasta un 95 % de DBO y SST. La eliminacién de metales pesados,
especificamente cobre, plomo v zinc. fue de 88. 84 y 83 % respectivamente.

Desafortunadamente, el tratamiento con sistemas anaerobios puede sufrir problemas de operacion
por precipitacion de metales y acumulacion de lodos. Chian y DeWalle (1977) comprueban
también que se producen taponamtentos en el reactor.

b. Tratamientos Fisicoquimicos

Conforme el relleno sanitarioc se estabiliza, la proporcién de compuestos organicos
biodegradables en el lixiviado disminuye. Este fenomeno hace que la efectividad de los procesos
biolégicos se vea disminuida, es entonces cuando los métodos fisicos y quimicos empiezan a
adquirir mayor importancia dentro de los procesos de tratamiento de lixiviados. Estos
tratamientos son particularmente utiles para tratar lixiviados de rellenos sanitarios viejos o
estabilizados con un bajo contenido de matena organica biodegradable o para tratar lixiviados
estabilizados después de procesos biologicos de tratamiento tanto aerobios como anaerobios
(Chian y DeWalle, 1977. Keenan ez, al., 1983: Diamadopoulos, 1994).

Los métodos comunmente usados incluyen desde la adicion de compuestos quimicos para
precipitar. coagular u oxidar fracciones organicas e inorganicas; la adsorcién en carboén activado o
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resinas de intercambio ionico: hasta la aplicacion de los procesos de membrana como la osmosis
inversa v la ultratiltracion (Enzminger 1. af . 1987: Lisk. 1991).

Precipitacion quimica

La precipitacion quimica involucra la adicion de productos quimicos (como cal, aluminio. sales
de fierro v polimeros organicos), para alterar el estado tisico de los solidos disueltos y
suspendidos y para facilitar su remocion por sedimentacion. En algunos casos la alteracion es
ligera, y la remocién es efectuada a través de un precipitado voluminoso, el cual consiste
principalmente del mismo coagulante (Metcalf y Eddy, 1991).

Otro resultado de la adicion de productos quimicos es un incremento neto en los constituyentes
disueltos en el agua residual, lo cual es una de las desventajas de este tratamiento. l.os procesos
quimicos. en conjuncién con varias operaciones fisicas, han sido desarrollados para el completo
tratamiento secundario de aguas residuales no tratadas. incluyendo la remocién de nitrdgeno,
fosforo 6 ambas (Culp, 1967; U.S. EPA, 1973). Otros procesos quimicos han sido también
desarrollados para remover fosforo por precipitacion quimica y son disefiados para ser usados en
conjuncién con los tratamientos biologicos. La adicion de los productos quimicos para la
remocion de fosforo remueve varios iones inorganicos, principalmente algunos metales pesados.
Cuando es usada la precipitacion quimica, no es posible llevar a cabo la digestion anaerobia para
estabilizacion de los lodos por la toxicidad de los metales pesados precipitados.

El grado de clarificacién obtenido depende de la cantidad de productos quimicos usados y del
cuidado con el cual es controlado el proceso. Es posible obtener por precipitacién quimica un
efluente claro, sustanciaimente libre de materia en suspensién o en estado coloidal.

Otra de las desventajas de la precipitaciéon quimica es la gran cantidad de lodos que se generan y
los cuales requieren tratamiento. Estos residuos pueden contener compuestos t6xicos que pueden
ser dificiles de tratar y de disponer.

Algunos experimentos han demostrado que el tratamiento de lixiviados por precipitacion quimica
logra buenas remociones (90 %) de algunas especies organicas de alto peso molecular. como los
metales pesados y, 70-90 % de remocion de color, turbiedad y solidos suspendidos; aunque se
obtienen bajas remociones (20-40 %) de DQO (Senior y Shibani. 1990; Amokrane et. al.. 1997).

Adsorcién con carboén activado

La adsorcidn con carbdn es un método de tratamiento avanzado para la remocién de compuestos
organicos refractarios y cantidades residuales de compuestos inorganicos tales como nitrégeno,
sulfuros y metales pesados. Medios filtrantes granulares son cominmente usados para remover
los organicos solubles asociados con los s6lidos suspendidos presentes en efluentes secundarios.
Altas concentraciones de solidos suspendidos en el influente se depositaran en los granulos del
carbén dando como resultado pérdidas de presidn y de la capacidad de adsorcion. Si la remocién
de organicos solubles no se mantiene en un alto nivel, puede ser requerida la regeneracion del

carbon.




Revision bibliografica

El tratamiento de lixiviados jovenes mediante este proceso. generalmente proporciona bajos
rendimientos en la remocién de COT debido a la poca afinidad del carbén por los dcidos grasos
volatiles. Por el contrario. ha demostrado ser un méiodo efectivo en el caso de compuestos
organicos poco biodegradables, solventes. plaguicidas. &cidos humicos y compuestos
relacionados. La adsorcion con carbon permite remover entre el 50- 70 % de la DQO y de
nitrogeno amoniacal (Senior y Shibani, 1990: Amokrane er. al, 1997); ademas de remover color
y compuestos refractarios. De esta manera es posible obtener en los efluentes valores de DQO
entre 0 y 100 mg/L (McBean, 1995).

Coagulacion-floculacion

En el tratamiento de aguas residuales con frecuencia es tal la concentracion de materia en
suspension, que puede conseguirse una floculacion mediante simple agitacion. Con el fin de
favorecer la eliminacién de la contaminacion coloidal. puede introducirse un coagulante.

El propésito de la floculacion es formar agregados o floculos de la materia finamente dividida. La
floculacion del agua residual mediante aire o agitacion mecanica se debe considerar cuando se
pretenda aumentar la eliminacién de sélidos suspendidos y la DBO en los tanques de
sedimentacion primaria.

En la coagulacidn se dan tres fendmenos: El primero es la neutralizacion de las cargas negativas
de las impurezas con el i6n coagulante; el segundo es la reaccién del coagulante y la formacion de
fléculos de oxido hidratado coloidal con carga positiva, los cuales atraen las impurezas coloidales
de carga negativa; y el tercero es la adsorcion superficial de impurezas por los floculos.

Posteriormente, los fléculos aumentan su tamaiio por simple contacto favorecido por una serie de
choques sucesivos.

Los coagulantes méas cominmente usados son el sulfato de aluminio, el sulfato ferroso, el cloruro
férrico y el clorosulfato férrico (Thornton and Blanc, 1973; Ho er. al.. 1974; Keenan et. al., 1983;
Stegmann y Ehrig. 1980; Ehrig, 1984).

Las sales de fierro son mds efectivas que las de aluminio. El porcentaje de remocion de DQO y
COT obtenido por coagulacion-floculacién es generalmente del 10-25 % en lixiviados jovenes,
pero los porcentajes son mas altos (50-65 %) en lixiviados estabilizados o pretratados
bioldgicamente (Amokrane etf. al., 1997).

Volatilizacion con aire (Air Stripping)

El nitrégeno amoniacal puede ser removido por volatilizacién de amonio gaseoso. El proceso es
simple pero tiene serios inconvenientes que lo hacen caro en cuanto a operacién y mantenimiento.
La velocidad de transferencia de amonio es aumentada por conversion del amonio a la forma
gaseosa a un alto pH, usualmente en el rango de 10.5 a 11.5, por adicién de cal. Debido a los altos
costos de operacion y mantenimiento, este método esta limitada a casos especiales.
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En muchos casos donde ha sido aplicada la volatilizacion con aire se han desarrollado varios
problemas tales como incrustacion de carbonate de calcio dentro de la torre v lineas de
alimentacion v remocion pobre durante la operacion en época de trio.

La cantidad y naturaleza del carbonato de calcio varia con las caracteristicas del agua y las
condiciones ambientales locales. Conforme la temperatura disminuve. la cantidad del aire
requerido aumenta significativamente para el mismo grado de remocidn. por lo que su eficiencia
se ve disminuida a bajas temperaturas (0 - 5°C).

En un estudio realizado (Diamadopoulos. 1994), se probaron varios métodos fisicoquimicos
(coagulacion, adsorcidon con carbdn activado en polvo y volatilizacion con aire) a un lixiviado
estabilizado. Los resultados mostraron que aun después del tratamiento combinado la DQO
remanente apenas quedd abajo de 300 mg/L. La volatilizacién con aire fue eficiente (remocion de
amonio del 95 %) a un pH de !1.5. aunque las cinéticas fueron muy lentas (24h).

Intercambio idnico

El intercambio i6nico es un proceso de tratamiento avanzado en el cual, tones de una especie dada
son reemplazados de un material de intercambio insoluble por iones de una especie diferente en
solucién. El material de intercambio mas cominmente utilizado son las resinas sintéticas por su
durabilidad. El proceso puede ser operado en modo discontinuo o continuo.

En el proceso en modo discontinuo, la resina se agita con el agua a tratar en un reactor hasta que
se completa la reaccién. La resina agotada es removida y subsecuentemente regenerada y
reutilizada. En el proceso en modo continuo. el material de intercambio es empacado en una
columna, el agua a ser tratada entra por la parte superior de la columna, pasa a través de la resina
y sale por la parte inferior de la columna. Cuando la capacidad de la resina se agota. la columna es
retrolavada para remover los sélidos atrapados v de este modo la resina es regenerada.

La remocién de materia organica por intercambio iénico depende de los compuestos que la
integran y de la resina que esta siendo utilizada en el proceso. En el caso de compuestos organicos
de bajo peso molecular (tipicos en lixiviados jovenes), se tienen bajas eficiencias de remocién. En
cambio, se tienen mejores remociones de DQO a partir de efluentes provenientes de sistemas de
tratamiento aerobio, debido a la afinidad que presentan las resinas. Los iones mas dificiles de
remover son K™, Na*, Ca ™ y Mg"™.

Bajo condiciones de equilibrio y en un proceso por lotes, se ha logrado remover hasta un 95 % de
dichos iones en el tratamiento de lixiviados. Cuando en el influente se tienen concentraciones <
1000 mg/L de los iones antes mencionados, el intercambio es méas econdmico que la 6smosis
inversa, lo contrario sucede cuando se tienen concentraciones en exceso > 1500 mg/L (McBean,
1995).

El carbdn activado en combinacién con resinas sintéticas de intercambio ionico puede ser efectivo
para remover organicos refractarios y residuales inorganicos en hixiviados (Robinson y Maris,
1979).
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Oxidacién quimica

La oxidacion quimica es un proceso de tratamiento avanzado que puede ser usada para \arios
propodsitos: remover amonio. reducir la concentracion de compuestos organicos de alto peso
molecular y reducir el contenido de bacterias y virus.

Este proceso involucra agentes oxidantes tales como: cloro (Cly), peroxido de hidrogeno (H203),
permanganato de potasio (KMnOy) y ozono (Os).

Estos agentes ademéds de precipitar metales, remueven algunos compuestos organicos de alto peso
molecular, caracteristicos de lixiviados de rellenos sanitarios estabilizados, donde la relacién
DBO/DQO < 0.1 (McBean, et. al., 1995). El porcentaje de remocion de DQO mediante oxtdacion
quimica es generalmente del orden de 20 - 50 % (Amokrane et. al., 1997).

Este proceso ha sido ampliamente aplicado en el tratamiento de las aguas residuales con la
intencién de aumentar la biodegradabilidad de los compuestos recalcitrantes (Scott y Ollis, 1995).
En el caso de lixiviados ha sido muy poco estudiado y se ha manejado como un proceso Unico de
tratamiento, empleandose altas concentraciones de oxidantes (Ho, et. al. 1974). Actualmente, la
tendencia es aplicar este método en combinacién con los métodos fisicos o biologicos. va que
muchos de estos compuestos pueden ser oxidados hasta CO,, o bien a productos secundarios
susceptibles de una degradacion biologica (Loizidou e, al., 1993).

La ozonacién es una de las tecnologias de oxidacion aplicada con gran éxito en el tratamiento de
agua potable y residual industrial. Los subproductos de este proceso son CO;, H20 o simples
moléculas que son posibles de remover mediante un proceso de biodegradacion aerobia. La
ventaja es que no hay que almacenar el ozono, ya que se dispone de generadores para producir el
ozono in situ (Nelson, 1995).

La integracion del ozono con otros agentes oxidantes (H,0,, UV, KMnO.. etc.) en los procesos
de tratamiento de agua en combinacién con los procesos bioldgicos ha sido ampliamente
revisada, no siendo asi. para el caso de lixiviados (Scott y Ollis, 1995).

Procesos de membrana

Hoy en dia las nuevas legislaciones de Alemania impiden la descarga de los lixiviados a los
drenajes municipales, ya que mediante la aplicacion de los tratamientos biologicos
convencionales o la combinacion de éstos con el proceso de adsorcion con carbén activado y la
oxidacién quimica, solo se logra una degradacién parcial de los contaminantes, sin lograr una
purificacion de las corrientes. Por lo que no se elimina el impacto negativo de los lixiviados al
medio ambiente (Thomas, 1996).

La microfiltracion, ultrafiltraciéon y la 6smosis inversa son procesos de membrana aplicados al

tratamiento de lixiviados de rellenos sanitarios (Chian y DeWalle, 1976; Syzdek y Ahiert. 1984;
Slater er. al.. 1983b; Krug vy McDougall. 1988; Bilstad y Madland, 1992). Con estos métodos se
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logra la completa purificacion de los lixiviados. obteniéndose un efluente con muy bajos niveles
de contaminacién que cumplen con los valores estandar de descarga a cuerpos de agua o para la
recarga de acuiferos.

* gsmosis inversa

La osmosis inversa es un proceso de tratamiento avanzado en el cual el agua es separada de las
sales disueltas en solucion por filtracidn a través de una membrana semipermeable a una presidn
mayor que la presion osmotica causada por las sales disueltas en el agua a tratar.

Este proceso tiene la ventaja de remover organicos disueltos mas eficientemente que las otras
técnicas, pero su costo es muy elevado.

Los componentes basicos de la unidad de ésmosis inversa son: la membrana, una estructura de
soporte de la membrana, un recipiente de contencion y una bomba de alta presién. Acetato de
celulosa y nylon son los materiales de la membrana mas usados. Las configuraciones de soporte
de la membrana mas usadas son: espiral enrrollada y tubular (Sudak, 1989).

Para la eficiencia de operacion de la unidad de dsmosis inversa, se requiere de una muy alta
calidad de alimentacion. De no ser asi, los elementos de la membrana podrian ser obstruidos por
materia coloidal en la corriente de alimentacién y disminuir la eficiencia del proceso. Para evitar
estos problemas es necesario dar un pretratamiento al efluente secundario. También es necesaria
algunas veces la remocion de hierro v magnesio para disminuir su potencial. El pH de la

-

alimentacion debe ser ajustado a un rango de 4 a 7.5 para inhibir la formacion de sarro o escamas.

En un estudio se evaluo la ésmosis inversa para remover salinidad y DQO residual en lixiviados
de rellenos sanitarios. Usando configuraciones de espiral enrrollada o tubular y membranas de
acetato de celulosa o poliamida aromatica. la 6smosis inversa permite obtener remociones de por
lo menos 95 % de solidos disueltos y DQO (Amokrane e, al., 1997).

Varios autores (Chian y DeWalle, 1976; Scott. 1981, Krug y McDougall. 1988) han
correlacionado eficiencias de tratamiento de esos procesos con la edad del relleno para remover el
contenido organico del lixiviado.

Para muchos rellenos sanitarios de 10 afios o mas (lixiviados estabilizados), la dsmosis inversa
permite reducciones de minimo 95 % en sélidos disueltos y DQO (Krug y McDougall, 1988,
Blistad y Madland, 1992).

La viabilidad de ia o6smosis inversa en lixiviados de rellenos sanitarios estd altamente
condicionada por la eleccion del pretratamiento aplicado. ya que se requiere de una muy alta
calidad de alimentacion. Los pretratamientos biologicos son a menudo ineficaces para la 6smosis
inversa (Chian y DeWalle, 1976). Por el contrario, la precipitacién con cal o la coagulacion-
floculacién podrian ser pretratamientos adecuados a la 6smosis inversa (Chian y DeWalle, 1976;
Slater et. al.. 1983a). La coaguiacion-floculacion es el pretratamiento adecuado para remover
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particulas coloidales: sin embargo. este proceso de tratamiento es a menudo recomendado para la
remocion de 1a DQO en lixiviados estabilizados (Stegmann v Ehrig. 1980: Ehrig. 1984).

¢ Ultrafiltracion

La ultrafiltracion es un proceso de tratamiento avanzado que usa membranas porosas para la
remocion de material disuelto y coloidal. Esos sistemas difieren de la dsmosis inversa por las
presiones relativamente bajas, usualmente 150 lb/plg2 (1034 kN/m%). La ultrafiltracion es
normalmente usada para remover material coloidal y moléculas grandes con pesos moleculares
arriba de 5000. Las aplicaciones de la uitrafiltracion incluyen: remocidn de aceite de las corrientes
acuosas. remocion de turbiedad y de fosforo.

Recientes investigaciones indican que los efluentes de la ultrafiltracion son usados como fuente
de alimentacion en el proceso de 6smosis inversa (Sudak. 1989). Al igual que la 6smosis inversa.
la ultrafiltracion ha demostrado ser efectiva para el tratamiento de lixiviados de rellenos
sanitarios, siempre y cuando sea precedida por procesos fisicoquimicos como coagulacion-
floculacion o precipitacion con cal (Slater er. al., 1983b; Syzdek y Ahlert, 1984; Krug y
McDougall, 1988).

¢. Recirculacién de lixiviados

Un sistema relativamente novedoso para el tratamiento de los lixiviados consiste en la
recirculacion del lixiviado generado a través de los residuos sélidos dispuestos en el relleno
sanitario (Forgie, 1988). La recirculacion se utiliza en rellenos localizados en zonas calurosas con
baja precipitacién. Con la recirculacion del lixiviado, los componentes organicos pueden
reducirse por la comunidad biolégica activa existente en la masa del residuo. Pohland (1972.
1975 y 1980) reporta que cuando el lixiviado es continuamente recirculado sobre la superficie del
relleno, la DQO disminuye de 20,000 mg/L a 1.000 mg/L en un periodo de alrededor de un afio.
Leckie (1979) concluye en sus investigaciones que con la recirculacién del lixiviado, se produce
un aumento en la estabilizacion del lixiviado. Tanto Pohland como Leckie sugieren que la
recirculacién del lixiviado proporciona una mayor rapidez en el desarrollo de la poblacion
bacteriana activa de tipo metanogénica.

Como consecuencia de la réapida disminucion en la concentracion de DQO. debida a la
recirculacion del lixiviado, se observa que la DBO, COT, acidos volatiles, fosfatos. nitrégeno
amoniacal y SDT, siguen la misma tendencia. La reduccion de nitrégeno y fésforo es mas lenta y
el lixiviado recirculado permanece con altas concentraciones de materia inorganica.

La recirculacion ofrece varias ventajas en el control de lixiviados: acelera la estabilizacién del
relleno, reduce los componentes organicos, reduce el volumen debido a la evapotranspiracion,
disminuye los costos del tratamiento de los lixiviados y simplicidad de operacion. Las deventajas
de este sistema son: aumento en la concentracion de materia inorganica, aumento de olores y
limitacién debido a condiciones climatologicas.
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El lixiviado recirculado es favorable para tratamiento bioldgico debido a los microorganismos
presentes en los residuos solidos del relleno sanitario. Aunque hay mucha informacion en la
literatura respecto al tratamiento de lixiviados. existe poca informacion sobre las caracteristicas )
tratabilidad del lixiviado estabilizado después de la recirculacion (Diamadopoulos. 1994).

1.1.4 Seleccion de Trenes de Tratamiento

Con el objeto de identificar los componentes que deben formar parte en una secuencia de
tratamiento es importante considerar varios aspectos:

1) El flujo del lixiviado a tratar, utilizando cualquier método de balance de agua.

2) La concentracion y el tipo de contaminantes presentes en el lixiviado.

3) La seleccion de los sistemas de tratamiento y las opciones de disposicion mds factibles del
efluente resultante, de acuerdo a los criterios de descarga y del factor costo.

Algunos criterios para la seleccion del tipo de tratamiento son los siguientes:

- Para un lixiviado con alta DQO (10,000 a 30.000 mg/L), bajo contenido en N-NH; (200
mg/L), una relacion DBO/DQO en el rango de 0.4 a 0.8 y concentraciones significativas de
acidos grasos volatiles de bajo peso molecular (tipico en lixiviados jovenes); se recomienda
tratarlo mediante un proceso bioldgico (anaerobio o aerobio).

- Si el lixiviado presenta un alto contenido en N-NHj; y una relacion DBO/DQO en el rango de
0.1 a 0.4; el tratamiento aerobio es el mas apropiado (remocion de N-NHj; por el proceso de
nitrificacion).

- Si la relacién DBO/DQO es menor a 0.1, la fraccion organica remanente es menos susceptible
a degradacion bioldgica, por lo que es preferible utilizar los métodos fisicos y quimicos como
opcion de tratamiento (McBean, 1995).

Es claro que las caracteristicas del lixiviado cambian con el tiempo y cuaiquiera de los procesos
implantados para su tratamiento debe modificarse con la edad del relleno para hacer frente a las
nuevas necesidades. Esta es la razon por la que muchas veces se utilizan sistemas de tratamiento
combinados, obteniéndose con esto resultados satisfactorios.

1.1.5 El proceso de adserciéon con carbén activado como un método de pulimiento para el
tratamiento de lixiviados estabilizados de rellenos sanitarios.

Como se ha mencionado anteriormente, en el caso de lixiviados estabilizados los procesos
biologicos no son aplicables para su tratamiento, debido a su bajo contenido de compuestos
organicos biodegradables. Dentro de los procesos fisicoquimicos. el proceso de adsorcién con
carbon activado es un método de tratamiento muy eficiente en cuanto a la remocion de
compuestos organicos refractarios y cantidades residuales de compuestos InOTganicos.
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A continuacién se presentan algunos casos de estudio que utilizan eficientemente el proceso de
adsorcion con carbon activado para la remocidn de compuestos en lixiviados estabilizados.

En Love Canal. Niagara Falls. New York. el sistema de lixiviados, descrito por McDougall en
1980. emplea carbon activado granular para remover compuestos organicos tales como:
tetracloruro de carbono, clorobenceno. cloruro de metilo. etilbenceno y hexaclorobenceno. entre
otros. Este sistema. aunque sencillo es altamente eficiente y el efluente resultante se descarga al
drenaje municipal.

Visvanathan, et. al. (1994) realizaron pruebas a nivel laboratorio utilizando métodos combinados
(adsorcion con carbén activado-ultrafiltracion-ozonacién). Con este sistema lograron remociones
importantes en los valores de color y DQO del 99.5% y 92.3% respectivamente.

Morawe. et. al. (1993) llevaron a cabo un estudio con un lixiviado pretratado biolégicamente.
Para dicho estudio utilizaron dos columnas de carbon activado. Las caracteristicas del lixiviado
pretratado fueron: DQO = 879 — 940 mg/L; pH = 7.5; SDT = 7944.2; DBO = 3.2 - 3.6 mg/L,;
haldgenos organicos adsorbibles (AOX) = 2.0 — 2.6 mg/L.

Los autores concluyen que después de realizarse los experimentos en continuo durante un periodo
de 45 dias, los componentes no biodegradables v causantes de color permanecieron después del
tratamiento bioldgico; sin embargo, se obtuvieron buenas remociones de DQO (91%), DBO
(64%) y AOX (81%) después de la adsorcion con carbon activado.

Imai er. al. (1995) estudiaron un lixiviado de un retleno sanitario estabilizado ubicado en Japon
por el proceso biologico de lecho fluidizado con carbén activado (BACFB). El objetivo del
estudio fue evaluar el papel del proceso de adsorcién con carbon activado de compuestos
organicos de lixiviados refractarios en el proceso (BACFB). La remocion del carbén organico
disuelto (COD) v los cambios en la distribucion del tamafio molecular, las caracteristicas de
adsorcion y la cantidad de sustancias humicas del lixiviado fueron evaluados como funcion del
tiempo de retencion hidraulico (TRH). La adsorbabilidad en carbdn activado del lixiviado y los
efluentes del proceso BACFB fueron evaluados con isotermas de adsorcion.

La remocién del COD aumentd del 42 al 38 % cuando se incrementd el TRH de 24 a 96 horas.
Este incremento se debio principalmente a la biodegradacion de los organicos de bajo peso
molecular del lixiviado; los orgéanicos de alto peso molecular pueden ser altamente refractarios. El
carbon activado adsorbié preferencialmente los orgénicos de bajo peso molecular tanto del
lixiviado como de los efluentes tratados por el proceso BACFB. Los resultados obtenidos
mostraron que el proceso BACFB remueve el 70 % de las sustancias hiimicas con un TRH de 24
horas; sin embargo, la concentracion de estas sustancias permanecié constante con el incremento
del TRH.

Fettig et. al. (1996) estudiaron un lixiviado de un relleno en fase metanogénica con respecto a la

adsorcion de sus componentes organicos con y sin preoxidacién con diferentes cantidades de
ozono. Los datos de las isotermas evaluadas por analisis de adsorcidn mostraron que las
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fracciones no adsorbibles y las especies débilmente adsorbibles se incrementan después de la
preoxidacion. Como resultado, la capacidad del carbén en un proceso de adsorcion de lecho fijo
baja significativamente para lixiviados preoxidados. Estos resuitados fueron confirmados
llevando a cabo experimentos en columnas de adsorcion. Después de la preozonacion cerca del 40
% de las sustancias organicas remanentes fueron biodegradables.

Horan N. J.. er. al (1996) estudiaron a nivel planta piloto un proceso bioldgico de lecho
fluidizado y carbon activado granular Envirex (CAG-BFB). para tratar lixiviados con valores
tipicos de DQO (800 a 2700 mg/L) y altas concentraciones de N-NHj3 (220-800 mg/L). Para dicho
estudio, utilizaron dos plantas piloto CAG-BFB idénticas. la primera para remover sustancias
carbonaceas y la segunda para remover amoniaco por nitrificacion. Posteriormente. se aplico al
lixiviado una etapa de pretratamiento con cal para elevar el pH a 9.0 y remover metales pesados.

Durante los primeros cuatro meses de operacion de la planta a una velocidad de carga de 1.56 kg
N-NH;/m*/d, se obtuvieron los siguientes valores de remocion: 70 % de amoniaco, 60 % de DQO
y 100 % de DBO. Optimizando el régimen de operacion del reactor y trabajando con una carga de
0.71 kg N-NH3/m3/d se obtuvo una remocion de mas del 90 % de amoniaco, manteniendo el 60 %
de remocion para ia DQO.

Los resultados de eficiencia de remocion de este sistema se compararon con otros dos
convencionales de lodos activados operados en paralelo con un tiempo de retencion hidraulico de
24 a 36 h (equivalentes a cargas de 0.72 y 0.48 kg N-NH;/m>*/d). Con este sistema se obtuvo un
20 % de remocion de DQO y un 90 % de remocién de DBO, pero no se logré la nitrificacién.

En este estudio se concluye que el sistema CAG-BFB es un proceso muy efectivo para la
remocién de altas concentraciones de N-NHj;, con la ventaja adicional de lograr buenas
remociones de DQO. Debido a que con este sistema no se logra la remocidn de sélidos, se debera
instalar un proceso adicional, como un filtro de arena convencional. para lograr este proposito.

Welander v Henrysson (1998) llevaron a cabo un estudio con un lixiviado de un relleno municipal
sueco en la fase metanogénica (DQO = 500 mg/L). El hixiviado fue nitrificado y tratado por varios
métodos fisicos v quimicos {oxidacién con reactivo Fenton y con ozono; precipitacién con
cloruro férrico v sulfato de aluminio y adsorcién con carbén activado).

El lixiviado fue analizado por medicién de la DQO, DBOs; y COT. Los compuestos organicos
especificos fueron analizados por CG y EM (cromatografia de gases y espectrofotometria de
masas) y el peso molecular de la materia organica se determind por ultrafiltracién. Las
remociones obtenidas se muestran en la tabla 1.1

Los resultados de la ultrafiltracién mostraron que los compuestos de alto peso molecular fueron

removidos principalmente por precipitacidn y oxidacidn, mientras que el proceso de adsorcion
con carbén activado fue eficiente para remover compuestos de alto y bajo peso molecular.
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Tabla 1.1 Remociones obtenidas con diferentes métodos fisicos y quimicos en el lixiviado
de un relleno municipal en fase metanogénica

Método aplicado °5 de remocion de DQO
Nitrificacion 20 - 30
Nitrificacion ~ oxidacion con reactivo Fenton 80
Nitrificacién + oxidacion con 0zono 34
Nitrificacion + precipitacién con FeCl; 68
Nitrificacion + precipitacion con Alx(SOs); 54
Nitrificacion + adsorcion con carbon activado 76

1.2 CONCEPTOS BASICOS SOBRE EL PROCESO DE ADSORCION
1.2.1 Definicion

La adsorcion es la operacion en la que se transfiere un compuesto presente en una fase liquida o
gaseosa hacia la superficie de una fase solida (adsorbente). El material el cual es adsorbido hacia
el adsorbente se denomina adsorbato. El adsorbente mas ampliamente usado es el carbon activado
(Nicholas y Paul Cheremisinoft, 1993).

Si los enlaces que se forman entre el adsorbato y el adsorbente son muy fuertes, el proceso es casi
siempre irreversible y se dice que ha tenido lugar una adsorcién quimica o quimisorcién y la
energia involucrada es elevada (E > 40 kl/mol). Por otro lado, si los enlaces que se forman son
muy débiles, caracteristico de los enlaces formados por las fuerzas de Van der Waals, se dice que
ha tenido lugar una adsorcién fisica o fisisorcion. En este caso la energia involucrada es baja (E <
40 kJ/mol). Las moléculas adsorbidas de esta ultima manera se eliminan facilmente. o son
desorbidas, por un cambio en la concentracidon de la solucidn, por esta razdén se dice que el
proceso es reversible.

1.2.2 Mecanismos de adsorcion

El mecanismo por el cual toma lugar el proceso de adsorcion es complejo. Sin embargo, ha sido
descrito y representado por varios autores (Weber y Smith. 1987; Crittenden et. al., 1987). Weber
y Smith (1987) proponen que el proceso de adsorcion se lleva a cabo en cuatro etapas
importantes, tres de transferencia y una de fijacion y son las siguientes:

1. Transferencia del adsorbato de la fase liquida externa hacia la fase liquida situada a la
proximidad de la superficie del adsorbente.

2. Transferencia del adsorbato a través de la pelicula liquida hacia la superficie del adsorbente.

3. Difusion del adsorbato al interior de los poros del adsorbente bajo el efecto de un gradiente de
concentracion.

4. Adsorcion.
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La figura 1.2 se muestran las etapas del mecanismo de adsorcton.

SENODELA
SOLUCION - _ -

e
g o T
/ Gifusion . 89— .

SUPERFICIE

DEL CARBON
PELICULA \,.

LIQUIDA,

Figura 1.2 Mecanismo de adsorcién propuesto por Weber y Smith, 1987 (reproducido de
Durin Moreno, 1997).

Estas etapas se efectian en serie, por lo que la velocidad de adsorcion esta limitada por la etapa
mas lenta. La tiltima etapa es extremadamente rapida con respecto a las otras tres, por lo que su
contribucion a la cinética del proceso es despreciable. En los sistemas de adsorcion (discontinuo y
continuo), las condiciones hidrodinamicas estan controladas para favorecer un tiempo de contacto
maximo entre la fase fluida v el adsorbente, por lo que la etapa 1 del mecanismo de adsorcidn es
suficientemente rapida y no se considera como la etapa limitante. Por lo anterior, se considera que
la cinética de adsorcion esta determinada por las etapas 2 y 3.

Cuando se logra el equilibrio en el proceso de adsorcion, se ha alcanzado la capacidad de
adsorcion del adsorbente, lo cual puede representarse por medio de diferentes expresiones
matematicas.
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1.2.3 Modelizacion de la adsorcidn en el equilibrio para reactores discontinuos: Isotermas
de adsorcién

La expresion matematica mas comunmente utilizada para describir el equilibrio de la adsorcion es
conocida como isoterma. Una isoterma de adsorcion es una funcién que describe la relacion
existente en el equilibrio. entre la concentracion del soluto presente en la fase liquida o gaseosa y
aquella fijada al adsorbente o fase sélida. bajo condiciones de temperatura constante.

Estas expresiones permiten, en teoria, definir la cantidad maxima de soluto susceptible de fijarse
sobre el adsorbente para una concentracién dada en el solvente.

Varios modelos han sido desarroliados para describir el equilibrio de adsorcion de compuestos
presentes en aguas naturales y tratamiento de aguas residuales. Entre los mds importantes se
encuentran el modelo de Freundlich y el de Langmuir. los cuales se describen a continuacion.

a. Equilibrio de adsorcion en sistemas simples (con un sole soluto)

Isoterma de Freundlich (2 parametros)

Freundlich (1906) propuso la siguiente funcion para describir la isoterma de adsorcion:
ge=K,C'" (1.1)

qe = concentracidn del soluto al equilibrio en la fase sélida (mg/g)
K = constante de Freundlich (mg/g)(L/mg)""™

Ce = concentracion del soluto al equilibrio en la fase liquida (mg/L)
nf = exponente de Freundlich

Los dos parametros de Freundlich (Kr y ng) pueden ser determinados de manera simple aplicando
a la ecuacion una regresion lineal. de la siguiente manera:

Inge =InK, +1/n.InC, (1.2)

La isoterma de Freundlich se desarrolloé originalmente sobre bases empiricas. Las hipotesis de
este modelo establecen que la adsorcion es de tipo fisico, que no se verifica asociacion de las
moléculas después de su adsorcion y que la superficie del adsorbente es heterogénea.

De acuerdo con la ecuacion (1.1), la cantidad de soluto adsorbido aumentaria al infinito en

relacion directa con un aumento de la concentracion en el liquido. lo cual representa una limitante
del modelo.
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Isoterma de Langmuir (2 paridmetros)

El modelo que propuso Langmuir (1918) para describir la isoterma de adsorcion es el siguiente:

bC, N
ge = gm L+bE (1.3)

qe = concentracion del soluto al equilibrio en la fase sélida (mg/g)
gm = capacidad maxima de adsorcion (mg/g)

b = constante de equilibrio de adsorcién (L/mg)

Ce = concentracion del soluto al equilibrio en la fase liquida (mg/L)

Las dos constantes de la isoterma de Langmuir pueden ser determinados por regresion lineal o
determinacién grafica, siempre y cuando los resultados de la prueba pueden ser graficados para la
aplicacion de estas técnicas. La ecuacién (1.3) puede ser transformada en una funcion lineal de
dos maneras:

111

+ - (1.4a)
ge qm gmb C,

C._.l,1l¢ (1.4b)
ge gmb gm

El modelo de Langmuir se basa en las hipotesis de la existencia de sitios definidos de adsorcion,
de una energia de adsorcién constante. de una superficie homogénea y de una interaccion nula
entre las moléculas adsorbidas. De acuerdo a la Ultima hipotests, la superficie del adsorbente se
encuentra saturada por una monocapa de adsorbato. para concentraciones elevadas de soluto (Noll
et. al., 1992, Tien, 1994).

En el equilibrio la velocidad de adsorcion (caracterizada por una constante k;) y de desorcidn
(caracterizada por una constante k) son iguales. Este equilibrio se escribe de la siguiente manera:

d
df=k,C(qm—q)-kzq=0 (15)

La ecuacién de Langmuir en el equilibrio se escribe como la ecuacién (1.3)

gmb C, .
e=-- -- (1.3)
1 1+6C,
En esta ecuacion:  qm = capacidad maxima de adsorcion

b = k»/ k| constante de equilibrio de adsorcion
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La ecuacién de la isoterma de Langmuir tiene dos limitantes importantes:

1} Para hajas concentraciones de la fase liquida. esto se reduce a una isoterma hneal porque b C,
<< 1; por lo tanto ge — qm b C.. lo cual representa la ley de Henry (limite de la ecuacion de
Langmuir)

2) A altas concentraciones b C. >> 1; por lo tanto. el valor de ge — qm. lo cual representa la
adsorcidn en monocapa. En este caso, la isoterma es horizontal.

Esta isoterma no permite obtener resultados aceptables, cuando las variaciones de concentraciéon
al equilibrio son importantes. Por esta razdn. varios autores (Radke y Prausnitz, 1972; Fritz y
Schliinder, 1974; Mathews, 1975; entre otros) modificaron la expresion de Langmuir, para lograr
una aplicacién mas extensa de ésta,

Isoterma de Jossens-Myers (3 parametros)

El modelo de Jossens-Myers (1978) tiene una aplicacion mas amplia que los modelos de
Freundlich y de Langmuir, ya que permite una mejor representacion de las isotermas de adsorcion
para intervalos importantes de concentracion al equilibrio. La ecuacién de Myers tiene la
siguiente forma:

C, = f]—fn exp (Fm ge” ) (1.6)

C. = concentracion del soluto al equilibrio en la fase liquida (mg/L)
ge = concentracion del soluto ai equilibrio en la fase s6lida (mg/g)
Hm = constante de Myers (L/g)

Fm = constante de Myers (mg/g)™

p = constante de Myers

Las constantes para la ecuacion de la isoterma de Myers estan enlistadas en la tabla 1.2 para
algunas sustancias adsorbidas.

Tabla 1.2 Constantes para la ecuacion de la isoterma de Myers para varias sustancias

adsorbidas.
Compuesto Hm Fm p
(L/g) (mg/g)® ()
Fenol 6.812-10" 8.497 0.250
p-Nitrofenol 1.586-10° 5.329 0.600
p-Clorofenol 4.677-10° 2.959 0.800
2.4-Diclorofenol 5.199-10° 5.088 0.615
o-Fenil Fenol 1.085-10° 452 0.780
Acido dodecilbencenosulfénico 1.651-10 5.987 1.372
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[.2.4 Cinéticas de adsorcion

La condicién estable obtenida entre la concentracion del adsorbaic en las fases solida v liquida
después de un tiempo de contacto suficientemente largo es llamado equilibrio de adsorcion. El
equilibrio de adsorcion no es instantaneo debido a que las moléculas primero deben difundirse de
la solucién a la superficie externa del adsorbente para después difundirse a hacia la superficie
interna del adsorbente. Esta velocidad de acercamiento al equilibrio es denominada cinética de
adsorcion. La velocidad de adsorcion esta limitada por la transferencia de masa y depende de las
proptedades del adsorbato y del adsorbente.

El desarrollo de ecuaciones que describen las cinéticas de adsorcién es largo y complejo. Esas
ecuaciones se derivan de expresiones de velocidad de transferencia de masa y de balances de
masa y se basan en las siguientes suposiciones:

a. La adsorcién ocurre bajo condiciones isotérmicas y es un proceso completamente reversible

b. El mecanismo de transferencia de masa dentro del adsorbente puede ser descrito como un
proceso de difusion

¢. La velocidad de unién del adsorbato hacia la superficie del adsorbente es mucho mas rapida
que la velocidad de difusion

d. El adsorbente es esférico e isotropico

e. El volumen de solucion cercano a una particula de adsorbente dado esta completamente
mezclado.

A continuacién se presentan las principales ecuaciones que corresponden a la transferencia de
masa a nivel de granos de carbén activado descritas por Ruthven (1984).

El balance de masa para un sistema cerrado e isotérmico se describe de la siguiente manera:

_yp 4Ch _ W[ dqavg  ,, dCavg J

dr dr Podr (1.7)

donde:

V = volumen de la solucion (L)

Cb = concentracion del soluto (mg/L)

W = masa de carbon activado (g)

qavg = concentracion media en la superficie del carbon activado (mg'g)
Cavg = concentracion media en los poros del carbén activado (mg/L)

Esta ecuacién indica que el cambio de la concentracion del soluto en el volumen de la solucion es
igual a los cambios de concentracién media en la superficie del carbén activado (Qavg) ¥ €n los
poros (Cavg). Suponiendo que los granos de carbén activado son esféricos, las concentraciones
Qavg ¥ Cavg S¢ pueden escribir:

23




Revision bibliografica

3%, 4™ .
G = . [¢RdR (18 v Coc= . Jo(R) C(RYdR  (19)
ro

Rp3

donde:

gavg = concentracion media en la superficie del carbon activado (mg/g)
Rp = radio del grano (m)

q = capacidad de adsorcion (mg/g)

R = distancia radial a! centro de un grano de carbén activado (m)

Cavg = concentracion media en los poros del carbén activado {mg/L)
[T = presién de apuntalamiento (g/m h)

¢ R = funcién de reparticion de poro

Considerando la primera ley de Fick. las ecuaciones anteriores se pueden expresar en funcién de
los coeficientes de difusion superficial (Ds) y porosa (Dp). De acuerdo a esto el balance de masa
se puede representar de la siguiente manera:

k) g bl
g 8C 580 P O fppela) fr @ DﬂR'aC (1.10)
T 8t ROR* &R} R @R OR

donde:

£ p = indice de vida del adsorbante

C = concentracion del soluto (mg/L)

t = tiempo (s)

p ,= masa volumétrica aparente dei carbon activado (g/m?)

q = capacidad de adsorcidn (mg/g)

R = distancia radial al centro de un grano de carbén activado (m)
Ds = coeficiente de difusion superficial (m®/s)

D, = coeficiente de difusién porosa (m?/s)

Los dos primeros términos de la ecuacion (1.10) representan las variaciones del soluto en ¢l fluido
y en el material respectivamente. Los demds términos representan la difusion superficial y la
difusion porosa.

El coeficiente de transferencia de la pelicula kf se puede incorporar a esta ecuacion para la
condicién en la interfase de la pelicula ( R = Rp), quedando de la siguiente manera:

oq
kf (Cb-Cs)=Dsp, T Dp;?— (1.11)

kf = coeficiente de transferencia externa (m/s)
Cb = concentracion del soluto (mg/L)
Cs = concentracion del soluto en la superficie del grano (mg/L)




Revision bibliogréfica

La ecuacion (1.11) se puede simplificar considerando despreciable el primer término con respecto
al segundo. Ademids. considerando el mecanismo de adsorcion propuesto por Weber v Smith
11987). las cinéticas de adsorcion pueden modelizarse tomande en cuanta solamente una ctapa
limitante (La difusién interna o la transferencia externa) o las dos etapas simultaneamente.

Determinacion de los coeficientes de transferencia

La determinacién de los coeficientes de transferencia externa (kf) y de difusion superficial (Ds)
permite obtener cual es la etapa limitante de las cinéticas de adsorcion de un sistema dado.

Coeficiente de transferencia externa (kf)

La determinacion experimental del coeficiente de transferencia externa. kf. requiere de mucho
tiempo, sobre todo si los valores van a ser determinados para varios combinaciones de
adosrbato/adsorbente bajo condiciones hidrodinamicas diferentes. Para reactores discontinuos o
para lechos fijos, la estimacién del coeficiente de transferencia de masa, se puede determinar por
varias correlaciones que contienen los nimeros adimensionales de Sherwood (Sh). y esta
relacionado con los numeros de Reynolds (Re) y de Schmidt (Sc) (Ruthven. 1984; Weber y
Smith, 1987).

Gaid (1981) y Le Cloirec er. al. (1986) obtuvieron el coeficiente de transferencia externa (kf) para
soluciones de fenol y otros compuestos, a partir de la ecuacién de Adams-Bohart, la cual se define
a continuacion

1n[c" -1] - KamZo e 12
C v

con:

Co = concentracion del soluto en el influente (mg/L)

C = concentracion del soluto (mg/L)

K = constante de la ecuacion de una isoterma lineal (L/mg)
qm = capacidad méxima de adsorcion (mg/g)

Z = altura de lecho del carbén activado (m)

v = velocidad de salida (m/s)

Al inicio del proceso, es decir, cuando C — Co y q — 0, la ecuacion anterior se puede escribir de
la siguiente manera:

I (dq o o (de)
: 1 = 1.1 —— = WK =k S 1.14
Co (qt} o Kigm (113) o Co\dt gm=kSs (1.14)

=)
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WK gm

donde: k&, =
Ss

a
(1.153) con la superficie externa: S5 = I PF (1.16)

K| = constante de adsorcion de Adams-Bohart (m3 ‘mg s)
W = masa de carbon activado (g)

k¢ = coeficiente de transferencia externa (m’s)

gm = capacidad méaxima de adsorcion (mg/g)

Ss = superficie externa del carbén activado (mz)

a, = aire volumétrico (m'l)

P, = presidn atmosférica (g/m3)

La estimacién de las constantes de Adams-Bohart y el coeficiente de transferencia externa (ki) se
puede realizar mediante la técnica de regresion multiple.

Zhou (1992) demostré que la ecuacién de Adams-Bohart sélo se puede aplicar en el caso de
soluciones con cencentraciones iniciales muy bajas. Este autor obtuvo mejores resultados
rescribiendo la ecuacién de la siguiente manera:

d

d? = 4, (gm—q) (ge—q) (1.17)

En donde:

k. WAy qm ge (1.18)
/ Co Ss

q = capacidad de adsorcién (mg/g)

Ap = Constante de la funcidn logistica (s

qm = capacidad maxima de adsorcion (mg/g)

qe = concentracion del soluto al equilibrio en la fase solida (mg/g)
k¢ = coeficiente de transferencia externa (m/s)

W = masa de carbon activado (g)

Co = concentracion del soluto en el influente (mg/L)

Ss = superficie externa del carbon activado (m?)

Coeficiente de difusion superficial (Ds)

El coeficiente de difusion superficial (Ds) se puede estimar mediante la solucién analitica
siguiente (Sontheimer y Crittenden, 1988):

gt 6 & 1 m’r®Ds
= = 1— . Ex - I 119
2 X e B { (119)

P
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Durante el primer periodo de la adsorcion. cuando qt ge < 0.3. esta ecuacion puede simplificarse
de la siguiente manera:

12
t ‘W
qt _ 6 {Dsi} J (1.20)
ge [t &,
donde:

q = capacidad de adsorcion (mg/g)

ge = concentracion del soluto al equilibrio en la fase sélida (mg/g)
[1 = presién de apuntalamiento (g/m s)

Ds = coeficiente de difusién superficial (m?/s)

t = tiempo (s}

W = masa de carbdn activado (g)

R, = radio del grano (m)

Por otra parte, Weber ef. al., (1963) demostraron que durante la primera fase de adsorcion, la
concentracion de un soluto en la fase fluida varia proporcionalmente con la raiz cuadrada del
tiempo:

C = Co - Kwt'"? (1.21)
Esta ecuacion puede escribirse:

Waq

I = Kw1® (1.22) coni. W= (CO—C)I/-

q

donde:

C = concentracion del soluto en la fase fluida (mg/L)
Co = concentracion del soluto en el influente (mg/L)
Kw = constante de la ecuacion de Weber (mg L s'%)
t = tiempo (5)

W = masa de carbdn activado (g)

q = capacidad de adsorcién (mg/g)

V = volumen del reactor (L)

Combinando la ecuacién (1.22) con la ecuacion (1.20), la difusién superficial se puede expresar
de la siguiente manera:

]

(R | kwv Y R
e A | i 1.2
Ds 36[ wo I\ w g (1.23)
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La ecuacion (1.23) involucra los valores de Ds con Kw (dependiente de las condiciones
hidrodinamicas del medio) v ge (dependiente de las caracteristicas del sistema adsorber:e-
adsorbato). El calculo de Kw es un método simple para evaluar las velocidades de adsorcion.

1.2.5 Modelizaciéon de la adsorcion para reactores continuos

El funcionamiento de las unidades de carbon activado utilizadas en el tratamiento de liquidos
requieren la aplicacion de modelos. los cuales deben representar la evolucion de las curvas de
saturacion del adsorbente (carbon activado) a partir de datos relativamente simples de obtener.
tales como las caracteristicas del liquido a tratar y las condiciones hidrodindmicas.

La evolucién del funcionamiento de las unidades de adsorcion se representan por los frentes de
adsorcion vy las curvas de ruptura (Noll ez. al.. 1992). como se muestra en la figura 1.3.

( FRENTE DE ADSORCION ) (" CURVADE RUPTURA )
Concentracion en el influente
L O
Co 5
1 ~§
5|
3 ; 2
g | t5
£ : i
8 ] _E' B>
g : U 5 | Concentracién
“ | ala ruptura
1 Cp ...........
0 : 0l
0 i ' 0 tp
. Altura del lecho —p» . -
Zona | » Lona tiempo
saturada | Zona de adsorcion | disponible
Ct
l —

LECHO FLJO

Figura 1.3 Frente de adsorcion y curva de ruptura de un lecho fijo de carbon activado (Nell
et. al., 1992), reproducido de Durin Moreno A. (1997).
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A continuacién se propone el balance para una seccion transversal de una unidad de espesor
infinitesimal. La ecuacidn de conservacion de materia establece que la pérdida del soluto de la
solucion corresponde a la cantidad adsorbida sobre el soporte. Los gradientes de concentracion en
direccion radial se consideran despreciables (Keinath, 1976).

Considerando una seccion unitaria se tiene:

aC Pdg cC
CO={C+ dz + dz + d- 1.24
¢ ( ot J 0 € Ot éi (1249
Simplificando la ecuacion anterior:
¢C 4 ¢ Poa (1.25)
Cz ot edt
donde:
C = concentracion del soluto en la fase acuosa. mg/L.
Q = gasto, L/h
q = concentracion del soluto en la fase solida. mg/g
t =tiempo,h

v = velocidad de paso en la fase fluida, m/h
z = distancia axial, m

¢ = indice de vacio, adimensional

p = masa voluméirica del adsorbente, g/L

La solucion de la ecuacion diferencial (1.25) se obtiene mediante simulaciéon matematica. Cuando
los equilibrios son representados por una ecuacién lineal, las curvas de ruptura pueden ser
obtenidas por soluciones analiticas. En caso contrario. deben ser calculadas por métodos
NuUMEricos.

Se han publicado varios trabajos referentes a los principales modelos en dindmica de adsorcion y
sus soluciones. Los principales modelos son los de Garg y Ruthven (1973); Weber y Chakravorti
(1974); Ruthven (1984), Weber y Smith (1987); Kast y Otten (1989) y Tien (1994).

Los modelos de Adams-Bohart y el de Clark permiten obtener resuitados satisfactorios. El mas
importante es el de Adams-Bohart (funcion logistica), ya que fue uno de los primeros modelos
propuestos para describir las curvas de saturacién o de ruptura de unidades de carbén activado.
Este modelo permite obtener la altura del lecho del carbén activado (Z) y el tiempo de
funcionamiento de la columna (tp). La funcidn logistica de Adams-Bohart representa una curva
simétrica en forma de S. Dicha simetria es una limitante para utilizar la funcion logistica, debido
a que las curvas de ruptura de filtros de carbén activado no son siempre simétricas. Una forma de
evitar esta limitacion es utilizando la relacion propuesta por Clark er. al, (1986) denominada
funcion logistica generalizada.
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El modelo de Clark (1987 a.b) se basa en los conceptos de transferencia de masa que consideran
el fenémeno dindmico v la isoterma de Freundlich para representar el estado de equilibrio. Este
modelo permite simular ¢l impacto de las variables de operacion sobre el funcionamiento de los
sistemas de adsorcion. De acuerdo a Clark (1987b). los coeficientes A v r varian en funcion del
tiempo de contacto de columna vacia (Empty Bed Contact Time EBCT). Debido a que el EBCT
se calcula mediante fa relacion del volumen del adsorbente entre el gasio. A v r se pueden
expresar en funcion de la altura del lecho, del diametro de filtros o de la velocidad del efluente. A
partir de los valores conocidos de A y r, es posible determinar los tiempos de ruptura (tp).Por otra
parte se puede calcular la capacidad de adsorcion en la ruptura. en la saturacién o en cualquier
instante.

El modelo de Clark normalmente se utiliza para modelar la adsorcién en régimen continuo de un
soluto sobre carbon activado (Zhou. 1992; Sahel. 1993).

1.2.6 Factores que influyen en el proceso de adsorcién

Existen varios factores que afectan la velocidad y las capacidades de adsorcion. Dichos factores
fueron determinados por Weber (1972) y Ford (1978) y se mencionan a continuacion:

a. Las caracteristicas fisicas y quimicas del adsorbente

b. Las caracteristicas fisicas y quimicas del adsorbato. La concentracion del adsorbato en la fase
liquida (solucion).

c. Las caracteristicas de la fase liquida

a. Caracteristicas del adsorbente
Las caracteristicas mas importantes del carbén activado que influyen en el proceso de adsorcion

son: el &rea superficial, la estructura porosa, el oxigeno quimisorbido, la polandad de superficie,
la granulometria y la dureza (McGuire y Suffet, 1978).

® Area superficial y estructura porosa

A mayor area superficial mayor sera la capacidad de adsorcidn del carbon activado. Lo anterior es
valido para areas superficiales de hasta 1,500 m*/g. Para valores mayores, el aumento del area
superficial se debe a la creacion de microporos de diametro inferior a 1 nm, dentro de los cuales
se pueden fijar solamente las moléculas orgdnicas mas pequefias (McGuire y Suffet, 15378).

¢ Funciones oxigenadas de superficie

La presencia de grupos funcionales de superficie que contienen oxigeno aumenta la velocidad de
adsorcion aungue reduce la capacidad de adsorcion de compuestos orgédnicos (Gaid, 1981).
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e Granulometria

La reduccion del tamaio de particula aumenta la velocidad de adsorcion. de acuerdo a una
relacion inversamente proporcional al cuadrado del didmetro de la particula (Weber er. al.. 1963).
El tamafio de particula del carbén activado es un factor importante en la cinética de adsorcion
debido a que ésta determina el tiempo necesario para la transferencia de solutos a los sitios de
adsorcion (Najm et. al.. 1990).

e Dureza

La dureza de las particulas del carbon activado es un factor importante que influye en la eficiencia
del proceso de adsorcién. Si la particula del carbon no resiste a la abrasion durante el retrolavado
v la regeneracion, se pierde una cantidad importante de carbon en el sistema. Ademas, las
particulas finas del carbén pueden causar problemas en el funcionamiento del lecho y la
frecuencia de retrolavado sera mas a menudo.

b. Caracteristicas del adserbato

s Estructura molecular

Los compuestos organicos de cadena ramificada son menos adsorbibles que los compuestos de
cadena lineal.

Se ha observado que las moléculas grandes se adsorben mejor que las moléculas pequefias que
presentan una naturaleza quimica similar, debido a que las uniones soluto-soporte son menos
numerosas y la energia de desorcion mas importante.

o Grupos funcionales

Los grupos funcionales influyen en la adsorbabilidad de la molécula. en el caso de compuestos
aromaticos. E} exceso de carga negativa del atomo de carbon portador no favorece la capacidad
de adsorcién: mientras mas grande sea ese exceso. mas pequefia sera la capacidad de adsorcion.
Por otro lado, en presencia de oxigeno molecular disuelto, ciertos compuestos tienden a
polimerizarse sobre la superficie del carbon activado, lo que aumenta sus capacidades de
adsorcién. Este efecto de polimerizacion es funcién de los grupos funcionales de los solutos.
Vidic et. al., (1990, 1993) observaron que mientras més fécil sea de oxidar una molécula, mayor
adsorcion. Sin embargo, debido a que estos autores han evaluado muy pocos compuestos, la
observacién anterior debe ser confirmada.

e Solubilidad

La solubilidad del soluto se opone al fendmeno de atraccion hacia el carbén activado. De esta
manera. cualquier factor que favorezca la solubilidad de los compuestos organicos desfavorece su
adsorcion.

-
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* [onizacion

La ionizacion no favorece la adsorcion sobre carbdn activado. De esta forma. los solutos
fuertemente ionizados son ligeramente adsorbidos. Sin embargo. existen excepciones como en el
caso de los iones hidrogeno (Ford. 1978).

¢. Caracteristicas de la fase liquida
s pH

El pH tiene un efecto directo sobre la ionizacion de los compuestos organicos y sobre los grupos
funcionales del carbén activado que afectan de manera importante la adsorcion. Por ejemplo. para
valores bajos de pH. es la adsorcion de 4cidos organicos la que se ve favorecida mientras que para
valores elevados de pH, es la adsorcion de bases la que se ve favorecida (Ford, 1978). La
seleccion del valor correcto del pH de la fase liquida determina la eficiencia del proceso de
adsorcion.

e Temperatura

El proceso de adsorcion es un fendmeno exotérmico. En consecuencia, este proceso se ve
favorecido cuando la temperatura disminuye (Roda er. al., 1989). Zhou (1992) comprobo que las
capacidades de adsorcion para el fenol disminuyen de manera lineal con el aumento de la
temperatura. Sin embargo, es necesario evaluar experimentalmente el efecto de la temperatura
para cada sistema en particular.

e Mineralizacion

La influencia de la concentracion de sales en el medio (determinada como fuerza idnica) sobre la
adsorcién de compuestos organicos depende de las especies idnicas presentes y de la ionizacion
de los solutos. asi como de las caracteristicas de los carbones activados. Sin embargo, se ha
observado que un aumento en la concentracion de sales favorece las capacidades de adsorcién de
moléculas organicas aniénicas, mientras que la adsorcion para las miléculas no ionizadas no esta
influenciada por la presencia de sales (Randket y Jepsen. 1982).

* Oxigeno disuelto

E] aumento en la concentracion de oxigeno disuelto en el agua a tratar aumenta las capacidades de
adsorcién de compuestos como el fenol con respecto a sistemas totalmente desprovistos de
oxigeno. Este fendmeno se debe a la polimerizacion de esas sustancias sobre la superficie del
carbon activado (Sorial er. al., 1993, Vidic y Suidan, 1992 a, b,c. 1993).
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* Materia organica natural (MON)

La presencia de una MON favorece fa adsorcion de compuestos. La MON puede actuar de varias
maneras sobre la eliminacion de microcontaminantes. Smith (1991} propone que los efectos de la
MON sobre la adsorcion se pueden atribuir a las interacciones soluto-MON, soluto-carbon
activado y MON-carbén activado. Por un lado. se puede producir una reaccion de complejacion
entre el soluto y la MON. disminuvendo en consecuencia las velocidades y las capacidades de
adsorcion debido a un efecto estérico. Por otro lado, el complejo formado, puede favorecer la
adsorcion por un efecto de disminucion de la solubilidad y un aumento de la hidrofobicidad del
compuesto (Fabre, 1990). Por otra parte, los compuestos de la MON pueden entrar en
competicion con los solutos en cuestion sobre los sitios de adsorcién disminuyendo la adsorcién
de estos ultimos. De esta manera, las moléculas que constituyen la MON podrian bloquear el
acceso a los poros disminuyendo de esta forma las capacidades de adsorcion (Carter, el al..
1992).

1.2.7 El carbén activado: principal adsorbente utilizado en el proceso de adsorcién para el
tratamiento avanzado de lixiviados

El proceso de adsorcidn juega un papel muy importante en el tratamiento avanzado de lixiviados.
En muchos casos. el proceso es aplicado para remover sustancias organicas disueltas por su
concentracidn en una gran superficie interna de adsorbentes solidos adecuados. El adsorbente mas
importante es el carbén activado. Este adsorbente tiene la ventaja de remover un rango mas
amplio de compuestos en comparacion con otros adsorbentes.

El carbon activado puede ser producido de una amplia variedad de materiales carbondceos por
varios procesos, como se describe a continuacion.

a. Métodos de fabricacion

Los materiales mas comunmente utilizados para la fabricacion de carbén activado son de origen
mineral (hulla, coque) y vegetal (madera. cascara de coco, turba).

El material bruto utilizado tiene una influencia importante en la estructura macroporosa del
carbon activado (Holzel y Lentz, 1980 v Rook, 1983).

La preparacion del carbon activado consiste en la carbonizacién pirolitica del material crudo y
una activacion subsecuente. Durante la carbonizacion, los compuestos volatiles son liberados y
los dtomos del carbén se alinean para formar una estructura porosa durante el proceso de
activacion. El proceso de activacién remueve carbén dando como resultado la estructura porosa y
un gran area superficial interna. Después de la activacion, el carbon puede ser preparado en
tamanos diferentes con capacidades de adsorcién diferentes. Las dos clasificaciones de tamaiio
son: polvo, el cual tiene un didmetro menor que la malla 200 y granular, el cual tiene un diametro
mavor que 0.1 mm.

La
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El carbon activado puede fabricarse por activacion quimica o fisica. El método quimico de
activacion consiste en la mezcla del material carbonaceo bruto (desechos vegetales o madera) con
un agente quimico deshidratado. el cual puede ser cal. dcido sulfurico. cloruro de calcio. cloruro
de zinc. cloruro de magnesio o acido fosforico. El producto es entonces calentado. posteriormente
enfriado y el agente activante es extraido del carbdn por disolucién de dicho agente con un lavado
apropiado (Gaid, 1981). Muchos de los carbones producidos de esta manera son usados como
carbones en polvo de baja densidad y tienen una baja proporcién de microporos. lo cual los hace
menos adecuados para usarse en la remocién de contaminantes y sustancias causantes de olor
(Sontheimer y Crittenden. 1988).

La activacién por el método fisico comprende varios procesos (McGuire y Suffet, 1978; Nicholas
y Paul Cheremisinoff, 1993).

1) Remocion de agua (deshidratacion)

2) Conversién de la materia organica a carbon elemental, eliminando la porcion no carbonica
(carbonizacion) :

3) Desarrollo de la estructura porosa (activacion)

Inicialmente. el material es calentado a 170 °C para remover el agua. Temperaturas arriba de
170°C originan CO,, CO y vapores de 4cido acético. A temperaturas alrededor de 275°C. se forma
metanol y otros productos. Aproximadamente el 80 % del carbén elemental es formado por
exposicidon prolongada a temperaturas entre 400-600°C. La activacion se lleva a cabo con
el uso de vapor de agua o CO, como agente activante. El vapor sobrecalentado a 750-950°C
pasa a través del carbon quemado eliminando los productos de la carbonizacion. y desarrolla la
estructura porosa del carbon.

La calidad y caracteristicas del carbén activado dependen de las propiedades fisicas del material
bruto y de los métodos de activacion usados. Mientras que la estructura de poro es determinada
por el material bruto: el tipo de agente activante, la longitud y temperatura de activacién pueden
tener una mayor influencia en las caracteristicas adsorbentes del carbon activado.

b. Métodoes de regeneracion

Después de que la capacidad de adsorcion de un carbon ha sido agotada, el carbén activado debe
ser removido y sustituido por carbén nuevo o reactivado. Consideraciones econdmicas
determinan la seleccion entre carbon nuevo o reactivado.

Para carbones activados en polvo (CAP), debido a su bajo costo inicial, su dificultad para
separarlo de los lodos y los métodos de disposicién caros hacen que se utilice carbén nuevo. Para
carbones activados granulares (CAG), debido a su alto costo inicial y su naturaleza fisica, se han
desarrollado varios métodos econémicos de regeneracion o reactivacion.

Debido a la probable clasificacion de los carbones agotados como residuos peligrosos. los
métodos de disposicion podrian ser muy caros, por lo que la reactivacion para ambos carbones. en
polvo y granular. seria una practica mas comun en un futuro cercano.
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En el campo del tratamiento de agua los términos regeneracion v reactivacion son usados
indistintamente. Sin embargo. se distinguen de acuerdo a su mecanismo de remocion. la
regeneracion ocurre cuande las moléculas adsorbidas son removidas de la superficie del carbén a
través de desorcion. en su estado original o modificado. sin que se presente un cambio en la
superficie del carbon. Ejemplos de los métodos de regeneracion incluven térmicos. fisicoquimicos
y biologicos-inducidos. Durante el proceso de reactivacion, la recuperacién de la capacidad de
adsorcion ocurre a través de una desorcion parcial con una subsecuente pirdlisis de residuos
carbondceos en la superficie del carbon. Las condiciones del proceso son similares a aquellas
aplicadas en la fabricacion del carbén activado por activacion térmica, lo cual significa que parte
de la superficie del carbon puede ser incluida en la reaccion.

La regeneracion de carbones en el tratamiento de aguas es poco practicada. debido a que la
recuperacion completa de la capacidad de adsorcion es dificil de conseguir. La regeneracion
térmica. a menudo con vapor. es comunmente usada para carbones que han sido utilizados para la
recuperacion de solventes. Las sustancias adsorbidas vaporizan a temperaturas abajo de 800°C y
pueden ser recuperadas en la regeneraciéon. Aun en casos donde la adsorcidn en fase acuosa de
compuestos organicos voldtiles predomina, la regeneracion de carbones para tratamiento de agua
no es efectiva. Esto se debe a que la adsorcion de sustancias himicas y otros compuestos de alto
peso molecular, no vaporizan bajo condiciones de regeneracion térmica y no son removidos de la
superficie del carbon.

La regeneracion fisicoquimica, va sea con solventes o con soluciones alcalinas, ha sido
ampliamente utilizada en aguas residuales industriales con altas concentraciones de un compuesto

especifico (> 1 g/m?).

Los métodos de regeneracion fisicoquimica han sido usados para la extraccion de compuestos
organicos de la superficie del carbon para uso en métodos analiticos de laboratorio y como una
medida de evaluacién de la presencia de bajas concentraciones de los compuestos adsorbidos.

Los costos de reactivacion representan una gran parte de los costos totales asociados con el
tratamiento con carbon activado. Para minimizar estos costos, dos pérdidas importantes deben ser
consideradas durante la reactivacion: la pérdida de la capacidad de adsorcidn y la pérdida de
volumen de carbén.

» Regeneracion con vapor

Este proceso de regeneracion se aplica comunmente a carbones que se utilizan para la
recuperacion de solventes (Sontheimer y Crittenden, 1988). Después de que el carbon ha sido
agotado, el vapor a una temperatura de 130°C aproximadamente se introduce en el lecho en
direccion contracorriente al flujo de adsorcion. Para solventes con altos puntos de ebullicidn, la
temperatura del vapor y la presion se pueden incrementar. A una temperatura dada, los solventes
se volatilizan y son transportados con el vapor a un condensador. Después de la fase de

separacion, el agua puede ser limpiada por “air stripping”.
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Aunque la adsorcidn con carbéon es a menudo usada para tratar aguas que contienen
principalmente solventes como tricloroetano. la regeneraciéon con vapor es usada solamente en
pocos casos. Las razones economicas son las siguientes: el carbon agotado que se utiliza en el
tratamiento de aguas contiene grandes cantidades de agua (1.0 a 1.5 kg de agua / kg de carbdn).
Esta agua debe ser removida por procesos de secado previamente a la regeneracidn o por una gran
cantidad de vapor sobrecalentado (3 a 4 kg de vapor ' kg de carbon). Esto también origina una
gran cantidad de condensado. Después de la separacion, permanecen altas concentraciones de
solvente en la fase acuosa que no pueden ser facilmente recuperadas.

Un problema adicional referente a la regeneracion con vapor de carbones utilizados para el
tratamiento de aguas es la presencia v adsorcion de compuestos no volatiles. Estos compuestos no
desorben durante la regeneracién con vapor y pueden, dependiendo del solvente, reducir la
capacidad de adsorcion del carbon (Sontheimer v Crittenden. 1988),

® Regeneracion fisicoquimica

Muchas de las sustancias adsorbidas por el carbon activado durante el tratamiento del agua son
mas solubles en los solventes organicos que estan en el agua. El pronto reconocimiento de esto
conduce a la aplicacion de la regeneracion con solventes de carbones usados en el tratamiento de
aguas.

Ruff (1936) uso dietil-éter para regenerar un carbon que fue usado para tratar un agua residual en
la produccion de dimetil-amina. Para carbones cargados con agua residual conteniendo fenol, los
regener¢ usando etanol, propanol y butanol, con los cuales recupero el 62 al 88 %.

Modell er. al. (1980) estudiaron la regeneracion de carbones usando didxido de carbono (CO»). El
CO-» tiene una temperatura critica relativamente baja (31°C) y una presion critica de
73 atm, esto lo convierte en un excelente solvente. Esto se demostro usando carbon cargado con
una especie adsorbida débilmente. acido acético; fenol aromatico adsorbido moderadamente y un
plaguicida adsorbido fuertemente, alaclor. Después del primer ciclo. la capacidad de adsorcion
para el acido acético y fenol disminuyé de 10 a 20 %. pero repetidos ciclos de regeneracién no
mostraron disminucion en la capacidad. Para el caso del alaclor, la capacidad de adsorcion
disminuyo hasta un 50 % sobre los primeros veinte ciclos de regeneracién, pero no cambid
durante los siguientes diez ciclos.

¢ Regeneracién biolégica-inducida

La regeneracion indirecta de la capacidad de adsorcion de un carbon puede ocurrir cuando la
degradacion biologica de los compuestos adsorbidos ocurre dentro de la columna de carbon
activado. La regeneracion bioldgica reduce la carga de un carbdn a través de la desorcién de un
compuesto como respuesta a una disminucion en la concentracién de la fase liquida de
compuestos biodegradables. La reduccion en la concentracion de la fase liquida, la cual conduce a
la desorcidn, solamente ocurre después que los microorganismos han desarrollado la habilidad
para degradar los compuestos (Chudyk y Snoeyink. 1981).
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La importancia de la regeneracion bioldgica depende de la concentracion de compuestos los
cuales deben ser adsorbibles v bindegradables.

La bioregeneracion del CAG se ha demostrado a altas concentraciones tipicas de las aguas
residuales ( Goddertz et. al.. 1987). Después de que la columna de carbon ha sido agotada con 1.0
l-:g/m3 de fenol, la columna fue desconectada. Una solucidn aireada. amortiguada y enriguecida
con nutrientes fue recirculada a través de la columna en modo de lecho expandido. Arriba del 80
% de eficiencias de regeneracién fueron reportadas después de 96 horas y las cinéticas de
regeneracion incrementaron con la concentracion de biomasa. Sigurdson v Robinson (1978)
usaron un sistema similar para un carbon cargado con fenol. pero alcanzaron solamente un 50 %
de recuperacion en ia capacidad de adsorcion después de la primera regeneracion. Con dos ciclos
de regeneracion adicionales lograron recuperar casi toda su capacidad.

¢. Propiedades fisicoquimicas

Caracteristicas fisicas

Se ha demostrado que los carbones activados fabricados poseen una estructura cercana a la del
grafito. Walker (1962) describe que la estructura de estos carbones esta compuesta de capas de
planos hexagonales constituidas de carbono. El enlace C-C es de 1.42 A y la distancia entre dos
capas es de 3.35 A. La representacion propuesta por Walker se muestra a continuacion:

AN X

o
3 A
—
xX—)
I

13
N

(Y

——

-
L
24

-

s

Figura 1.4 Estructura cristalina de a) grafito y b) carbén activado
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Las importantes propiedades adsorbentes del carbon se deben a su estructura porosa. Dicha
estructura se caracteriza por los siguientes parametros: superficie total. volumen total de pores ¥
reparticion de la dimensién de estos poros.Un ejemplo clasico de la reparticion de poros de un
carbén activado es presentado por Dubinin (1966) y la EPA en la siguiente tabla.

Tabla 1.3 Reparticion de poros de un carbén activado Dubinin (1966)

Tipo de poros Diametro de poros | Volumen poroso Area masica
(3) (cm’/g) (m’/g)
Microporos 20-100 0.20 - 0.60 400 - 1500
Mesoporos 100 - 1000 0.02 -0.010 20-70
Macroporos > 1000 0.20-0.80 0.5-2.0

Dubinin clasifica los poros de un carbén activado en tres categorias en funcién de sus diametros:
microporos, mesoporos y macroporos. Los macroporos que pueden considerarse como fisuras. no
juegan un papel importante en la adsorcion. Los mesoporos, también llamados poros de
transicion, tienen importancia sobre todo a nivel de la cinética de adsorcién. en efecto, los
mesoporos representan las vias de acceso de los solutos hacia los microporos, lugar donde se
lleva a cabo principalmente la adsorcion (Le Cloirec y Martin, 1984).

La JTUPAC (1972) también clasifica los poros del carbon en funcion de su didmetro en:
microporos < 20 A, mesoporos 20 - 500 A y macroporos > 500 A.

Le Cloirec y Martin (1984) proponen clasificar los microporos en tres categorias: maxi, medianos
y mini-microporos. Los maxi microporos (25 - 100 A) son capaces de adsorber las moléculas
organicas mas grandes y se caracterizan por su poder decolorante con respecto a la melaza. Los
microporos medianos (15 - 25 A) se distinguen por su poder decolorante con respecto a los
compuestos como el azul de metileno, este indice toma en cuenta la totalidad de los maxi-
microporos y los microporos medianos. Los mini-microporos (5 - 15 A) se caracterizan por el
indice de iodo que toma también en cuenta los maxi y los microporos medianos.

Caracteristicas quimicas

Funciones de superficie

El carbdn activado se compone de carbono con una pureza entre el 80 y 95 %. Su esqueleto
molecular se asemeja a las mallas del grafito que contienen ademas del carbono otros elementos
como el hidrégeno y el oxigeno. Esos elementos se encuentran combinados formando radicales
carboxilicos o radicales hidroxilos, los cuales se denominan “funciones oxigenadas de
superficie”.

Las funciones de superficie pueden presentar propiedades acidas o alcalinas en funcién de las
materias primas y de las técnicas de activacién utilizadas en la fabricacion del carbon activado.
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Por ejemplo, el uso del CAG para remover turbiedad puede causar un incremento en la frecuencia
de regeneracion, como consecuencia reducir la eficiencia del CAG y la materia causante de la
turbiedad, la cual es depositada en el CAG puede reducir la velocidad y capacidad de adsorcion.

Uno de los usos mas frecuentes del CAG en el tratamiento de agua potable es la remocion de
microcontaminantes presentes en aguas superficiales y subterraneas.

Muchas de esas aguas tienen concentraciones de microcontaminantes de 0.5 a 5 % de las
concentraciones de la materia organica natural (MON), con lo cual tanto los microcontaminantes
como la MON compiten por los sitios de adsorcién en la superficie del carbén activado. Ademas
de la materia organica natural (MON), de la cual las sustancias humicas componen la mayor
parte, puede haber muchos quimicos orgénicos sintéticos, los cuales no son identificados y
compiten también por los sitios de adsorcién con los microcontaminantes.

En el tratamiento de aguas, el teactor que se utiliza para poner en contacto el CAG con el agua
contaminada es llamado filtro de carbén activado granular. Los términos columna, lecho fijo y
adsorbedor son también aplicados a este tipo de reactores.

Para caracterizar el tamaiio y tipo de operacién de un adsorbedor CAG, los siguientes parametros
de disefio son usados:

a) La velocidad del flujo volumétrico, V (es la cantidad del agua por unidad de ticmpo)

b) El volumen del lecho de carbén, Vg (es el volumen total del lecho empacado de CAG,
tomando en cuenta los granos de carbén y la fraccién vacia)

¢) La fraccion vacia del lecho, € (corresponde a la parte del volumen del lecho fijo, la cual no es
ocupada por los granos de carbdn activado)

d) La velocidad del filtro, v, también llamada velocidad lineal superficial o rapidez de carga
superficial (es la velocidad en un lecho vacio del area de seccion transversal del filtro, Ar).

vp = velocidad del filtro (m/h)
V = velocidad del flujo volumétrico (m*/h)
Ap = area de la seccién transversal del filtro (mz)

e) El tiempo de contacto efectivo, T (es el tiempo de residencia dentro del lecho de CAG). Es el
tiempo que esta disponible para la transferencia de masa de las sustancias organicas desde el
seno de la solucién de la particula CAG)

f) El tiempo de contacto del lecho vacio, EBCT o ta, es calculado a partir de la relacion del
volumen del lecho de carbén y la velocidad de flujo volumétrico o la longitud de lecho, 1, y la
velocidad en el filtro.
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EBCT = tiempo de contacto del lecho vacio (min)
Vi = volumen del lecho de carbon (m®)
V = velocidad del flujo volumétrico (m*/h)

g) El tiempo de operacién del filtro, ty (es el periodo de tiempo durante el cual el lecho de CAG

ha estado en operacion)

h) El volumen producido, V. (es el volumen de agua que ha pasado a través del filtro a un

tiempo, tr)
V.=tV

Vi = volumen producido (L)
tr = tiempo de operacion del filtro (h)

Debido a que esta cantidad depende del tamafio del filtro, no permite una comparacion directa
entre plantas de diferente tamatio. Por lo que el volumen producido de agua es normalmente
dividido entre la masa de carbon activado del lecho, con lo anterior se calcula el volumen
especifico producido, Vsp.

VL
V\‘P = V ,0

p. = densidad del filtro (kg/m’)
V¢ = volumen del lecho (m)

El producto de estos dos pardmetros corresponde a la masa seca del CAG en el filtro.

Otro parametro que permite una comparacion de las eficiencias de remocion con respecto a un
tamafio de lecho es determinando los volumenes de lecho alimentados, BV.

v,
BV =—t=
VF

EBCT
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2. ESTUDIO EXPERIMENTAL

El objetivo principal de este trabajo fue estudiar la influencia del pretratamiento aplicado a un
lixiviado de relleno sanitario sobre la eficiencia del proceso de adsorcion. para la eliminacion de
los contaminantes organicos presentes en esa corriente liquida. Por otra parte. se estudid la
influencia de las caracteristicas del carbén activado sobre este proceso.

Los parametros analizados fueron la demanda quimica de oxigeno (DQO), el color y el carbon
organico disuelto (COD), los cuales son indicadores del contenido global de compuestos
organicos. Estas sustancias son las que mejor remueve el proceso de adsorcion.

En este capitulo se describe la metodologia aplicada en el estudio del proceso de adsorcion y su
potencialidad de aplicacion en lixiviados de rellenos sanitarios en México.

2.1. Metodologia

A continuaci6n se presentan las caracteristicas del lixiviado utilizado en la experimentacion, los
adsorbentes estudiados, los materiales, reactivos, sistemas experimentales y las técnicas utilizadas
en este estudio.

2.1.1. Materiales y reactivos
a. Lixiviado
El lixiviado que se utilizo en la experimentacion fue obtenido del influente de la planta de

tratamiento de los lixiviados generados en las etapas I y II del relleno sanitario Bordo Poniente.
ubicada en el sitio de disposicién final del mismo nombre, en la zona federal del ex-lago de

Texcoco.

En la tabla 2.1 se muestran las caracteristicas fisicoquimicas del lixiviado del influente de la
planta de Bordo Poniente antes de la aplicacion de algin pretratamiento. Los analisis fueron
realizados en el laboratorio del Instituto de ingenieria.

b. Adsorbentes
Los adsorbentes estudiados se seleccionaron de catalogos de fabricantes y proveedores con base
en dos criterios: 1) representatividad y 2) caracteristicas de adsorcién. Como resultado de esta

seleccion se escogieron nueve carbones activados de diferente origen.

En la tabla 2.2 se presentan las caracteristicas fisicoquimicas de los diferentes carbones activados
utilizados en este trabajo.
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Tabla 2.1. Caracteristicas fisicoquimicas del lixiviado del influente de la planta de Bordo
Poniente antes de aplicar pretratamientos.

PARAMETRO VALOR PROMEDIO
pH 8.2
Turbiedad (NTU) 54

Color (mg Pt-Co/L) 8000

DQO (mg/L) 3800

DBO (mg/L) 320

COD (mg/L) 250

De acuerdo a la literatura, los carbones activados de origen extranjero presentan altas eficiencias
de remocién de microcontaminantes organicos. Para el caso de carbones nacionales, no se
dispone de informacion sobre su uso y eficiencia de remocion de parametros.

De las caracteristicas de los carbones presentadas en la tabla 2.2, se puede observar que de los
nueve carbones, cinco son de procedencia extranjera y los otros cuatro de  procedencia nacional.
Para ambas procedencias, los de origen mineral presentan densidades aparentes similares (0.5
g/mL en promedio).

Los adsorbentes que presentan mayor area especifica e indice de yodo son los carbones minerales
de la compaiiia americana CALGON. Los valores de estos parametros permiten predecir altas
eficiencias de adsorcion de compuestos para estos carbones.

La mayor parte de los adsorbentes presenta activacién fisica y los unicos dos fabricados por
activacion quimica son nacionales y de madera de pino.

E| carbén mas duro y mas denso es el de coco. Debido a estas caracteristicas se aconseja utilizarlo

en filtros de carbén activado. Por el contrario. los carbones menos duros y mas ligeros son los de
madera (NOBRAC y CLARIMEX), por lo que no se aconseja utilizarlos en filtros de carbon.
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Preparacion del carbon activado

Para llevar a cabo las prucbas de adsorcion se utilizaron carbones activados tanto en grano como
en polvo. Los carbones activados en polvo antes de ser utilizados en las pruebas de adsorcion
fueron lavados varias veces con agua destilada. con el fin de remover particulas que pudieran
reducir la capacidad de adsorcion del carbon. Posteriormente. fueron secados en una estufa a
110°C durante 48 horas y envasados en frascos de vidrio cerrados y etiquetados.

Los carbones activados en grano fueron también lavados varias veces con agua destilada y
secados en una estufa a 110°C durante 48 horas. Los carbones secos fueron molidos manualmente
en un mortero y el polvo obtenido fue tamizado, colectando las particulas de carbon que
atravesaron la malla 200 (0.74 mm de diametro). El polvo colectado fue lavado nuevamente con
agua destilada con el fin de eliminar cenizas y posteriormente fue secado en una estufa a 110°C
durante 72 horas para eliminar la humedad. Finalmente, el polvo seco se envaso en frascos de
vidrio cerrados y etiquetados para usarlo posteriormente en las pruebas de adsorcion.

Caracterizacion de los carbones por medio del microscopio electrénico

Con el fin de caracterizar los carbones activados utilizados en la experimentacion, se realizé un
estudio de los mismos al microscopio. El estudio se realizé en el Departamento de Ingenieria
Mecanica de la Facultad de Ingenieria de la UNAM. E! equipo utilizado fue un microscopio
electrénico de barrido, marca PHILIPS X120, que funciona con un voltaje de aceleracion de 15
kvolts y estd equipado con Espectroscopia de rayos X por medio de dispersion de energia (E.D.S.
6 Energy Dispersed Spectroscopy). Estas caracteristicas permiten al equipo realizar un anélisis
quimico cuantitativo de las muestras observadas.

En la figura 2.1 se puede observar que los carbones que tienen la granulometria mas grande son
los carbones minerales MP9 NOBRAC de procedencia nacional y el LQ900 de procedencia
extranjera. Esto permite predecir que dichos carbones presentaran bajas eficiencias de adsorcion
de contaminantes con respecto a los otros carbones presentados F400. LQ 1000. madera
NOBRAC y CLARIMEX.

Los carbones activados que tienen la granulometria mas pequefia y en consecuencia, la mavor
area especifica son el mineral F400 (extranjero), el mineral LQ1000 (extranjero) y los de madera
NOBRAC y CLARIMEX (nacionales). Esto permite predecir que presentaran altas eficiencias de
adsorcion de contaminantes. Sin embargo, el drea especifica se incrementa para el carbén F400
porque la superficie de sus particulas es menos lisa que la de los otros tres carbones (figura 2.2).
Ademas, las particulas del carbon F400 presentan una mayor cantidad de pequefios granulos
adheridos a su superficie con respecto a los otros tres carbones (figura 2.3).
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Carbon  mineral LQO00 dc|(d) Carbon mineral LQI000 de
ARBCHEM USA) 50 aumentos ‘ CARBCEMUSA 50 aumentos_

s

.\" i : . .1 V\ N ii' -7y Ha =, R, 3 - ! 'y L : ©
(¢) Carbén de madera MDNB de((f) Carbén de madera MDCL de
NOBRAC (Mex) 75 aumentos CLARIMEX (Mex) 75 aumentos

Figura 2.1 Vista general al microscopio electrénico de barrido de las particulas de seis
carbones activados en polvo (CAP) de diferente origen y procedencia.
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- ,_ : g N \
(a) Carbén mineral M9 de NOBRAC |(b) Carbén mineral F400 de CALGON

Mex) 500 aumentos USA) 500 aumentos

P %,
(¢c) Carbén mineral LQ900 de|(d) Carbon mineral LQI1000 de
CARBCHEM (USA) 500 aumentos CARBCHEM (USA) 800 aumentos

Figura 2.2 Detalles al microscopio electrénico de barrido de las particulas de cuatro
carbones activados en polvo (CAP) de origen mineral.
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(a) Carbén mineral M9 de NOBRAC

Mex) 4000 aumentos
— Saed

(b) Carbon mineral F400 de CALGON
{(USA) 2000 aumentos

A

%

(c) Carbon mineral LQ900 de|(d) Carbon mincral LQL000 de
CARBCHEM (USA) 2000 aumentos CARBCHEM (USA) 3200 aumentos

Figura 2.3 Detalles al microscopio electrénico de barrido de las superficies de cuatro
carbones activados en polvo (CAP) de origen mineral.

¢. Reactivos

Los reactivos utilizados en la experimentacidon fueron grado industrial y los utilizados en las
determinaciones fisicoquimicas, grado analitico. Para el método de coagulacion-floculacion se
utilizaron como coagulantes: sulfato de aluminio Al}(S8O4); al 30 % en peso y cloruro férrico
(FeCL;) al 40 % en peso y para el método Fenton: peréxido de hidrogeno (H>07) al 50 % en peso
y sulfato ferroso (FeSO4) al 25 % en peso. Para acondicionar el pH del lixiviado crudo se
utilizaron édcido sulfirico 0.1 N (H,SO4) y una solucidén de hidroxido de sodio (NaOH) con una
concentracion 0.1 N.

Para la cuantificacién de ozono (O3) en la fase gaseosa se usaron: tiosulfato de sodio (Na;SO;)

0.1 N, 4cido sulfirico (H,SO4) concentrado, yoduro de potasio (KI) solido y almidén como
indicador.
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2.1.2 Sistemas experimentales

Los sistemas experimentales utilizados en los pretratamientos coagulacién-floculacion y Fenton
consistieron principalmente de un equipo convencional de prueba de jarras de seis plazas y un
filtro de arena con un volumen de 1.9 L. La velocidad de filtracién del filtro fue de 240 mL/min.
El equipo de prueba de jarras contaba con un dispositivo de agitacion para regular tanto el
mezclado rapido como el mezclado lento. Los reactores utilizados en este equipo fueron vasos de
precipitado de 1000 mL fabricados en PYREX, en los que se colocaron las muestras a tratar.

Los efluentes obtenidos de esos dos pretratamientos fueron tratados posteriormente mediante un
proceso de adsorcion tanto en reactores discontinuos (batch) como en continuos (columnas
empacadas con carbdn activado).

Para las isotermas y cinéticas de reaccion se utilizéd un equipo de agitaciéon magnética y reactores
de vidrio fabricados en Pyrex de 1 L de volumen. Para la agitacion, se colocaron magnetos dentro
de las botellas y la velocidad fue regulada con el equipo (figura 2.4). Estas pruebas se realizaron
dentro de un laboratorio, en el que no se registraban variaciones de temperatura significativas
(& 1°C).

Para las pruebas de adsorcién en reactor continuo se utilizo una columna de adsorcién construida
en Pyrex, con un didmetro interno de 3 cm y una altura de lecho de carbén de 27 cm. La altura
total de la columna es de 50 cm, como se muestra en la figura 2.5. La columna cuenta en su parte
inferior con una matla metalica, la cual funciona simultdneamente de soporte del carbon activado
y de filtro del influente.

La alimentacion del influente a la columna se realizé por la parte inferior mediante una bomba
peristaltica. El sistema contd con puertos de muestreo a la entrada y a la salida de la columna y,
éste se realizé a diferentes tiempos y en forma manual.

Fig. 2.4. Sistema experimental utilizado en las pruebas de adsorcién en reactor discontinuo
(batch).
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Fig. 2.5. Columna experimental utilizada en las pruebas de adsorcién en reactor continuo.

El proceso de ozonacion se llevo a cabo en un reactor perfectamente mezclado, de un litro de
volimen util y construido en pyrex. El sistema consta de un dispositivo (disco cilindro poroso de
borosilicato de sodio) para inyectar el gas conteniendo ozono por la parte inferior del reactor.

2.1.3. Procedimiento experimental

Con el fin de dar cumplimiento a los objetivos planteados en este trabajo, primeramente se
evaluaron diferentes pretratamientos en el lixiviado de Bordo Poniente. Posteriormente se evalu6
la eficiencia del proceso de adsorcion con carbén activado en el lixiviado pretratado. El
procedimiento empleado en cada caso se describe a continuacion.

Pretratamiento 1: Coagulacién-floculacién

Los solidos y las particulas coloidales presentes en aguas dan origen al color y/o 1a turbiedad en
las mismas y son dificiles de eliminar, ya que éstas requieren de periodos de tiempo muy
prolongados para sedimentarse. Debido a esto, estas particulas coloidales deben agregarse y
aumentar en peso y tamafio para ser eliminadas por medios fisicos. Sin embargo, agregarlas tiene
inconvenientes, ya que se necesita vencer las fuerzas fisicas y eléctricas que las separan, ademas
de que debe haber una colisién entre ellas para que ocusra la agregacion (Weber, 1972).
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La aplicacion de agentes quimicos ayuda a destruir dichas fuerzas v a estimular la agregacion de
los coloides. a este proceso se le denomina coagulacion quimica.

La funcién principal del coagulante es la de suministrar iones cargados capaces de neutralizar las
cargas eléctricas de la materia coloidal en el agua y causar su prectpitacion (Weber. 1972).

Podemos definir entonces la coagulacion-floculacién, como el proceso de desestabilizacion de las
particulas, para que éstas se agreguen, aumentando en peso y tamafio, separandose del agua en
fléculos.

En este proceso fisicoquimico, hay que distinguir dos aspectos fundamentales, la coagulacién y la
floculacion como procesos diferentes pero intimamente relacionados.

La coagulacion es la desestabilizacion de las fuerzas eléctricas v electrostaticas que mantienen
separadas a las particulas.

La floculacién es la aglutinacién de las particulas desestabilizadoras, mediante una accidn
mecanica (agitacion) para que hagan contacto entre si, formando una malla tridimensional de

coagulos porosos, con un peso especifico superior al del agua.

Procedimiento:

La coagulacion-floculacion se llevé a cabo siguiendo la metodologia clasica de las pruebas de
jarras. Para esta prueba se utilizaron las condiciones éptimas de pH y dosis de coagulantes
encontradas en estudios previos realizados en lixiviados de Bordo Poniente en ¢l Instituto de
Ingenieria (Orta et. al. 1997 a,b). El procedimiento empleado se describe a continuacion:

El pH del lixiviado crudo se ajustd a 5.5 - 5.75 por adicion de acido sulfurico 0.1 N.
Posteriormente, el lixiviado se puso en vasos de precipitado de 1000 mL, los cuales a su
vez se colocaron en el aparato de Jarras y. se agito el lixiviado a 100 rpm. Después se
adicionaron simultaneamente los coagulantes: sulfato de aluminio (Alx(SO4)3) y cloruro férrico
(FeCls) en dosis de 600 mg/L y 800 mg/L respectivamente.

La mezcla se agité durante 1 minuto a 100 rpm, luego se disminuy¢ la agitacién a 30 rpm durante
30 minutos. Al término de este tiempo se suspendié la agitacion v, se dejaron sedimentar los
fléculos durante 30 minutos.

Posteriormente se separd el sobrenadante, el cual se sometid a una filtracién en arena vy,
finalmente al filtrado se le aplicd un proceso de adsorcién con carbdn activado. Una parte del
sobrenadante filtrado se colectdé para realizarle analisis fisicoquimicos (pH, color, turbiedad,

DQO, DBO, CE, COT).
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Pretratamiento 2: Método Fenton

El método Fenton es un tratamiento que integra en una sola ctapa los procesos de coagulacion-
floculacion y de oxidacion para la remocion de contaminantes.

El principio de este método se basa en la generacién de radicales hidroxilos y otros radicales
organicos (RO; "} con el fin de facilitar la oxidacién orgdnica. Estas especies oxidantes se generan
como un resultado de la reaccion de los iones Fe™ con el perdxido de hidrégeno.

Fe’™ + H;0; =+ Fe" + OH™ + OH’
OH +RH =R +H0
R+ H,0, = OH" + ROH
Fe'” + OH = Fe’ + OH"

La presencia en el medio de Fe** permite inferir que el proceso de coagulacién tiene también una
influencia en la remocién de compuestos organicos. Actualmente, este tratamiento se utiliza con
éxito para la remocion de compuestos recaicitrantes contenidos en lixiviados de rellenos
sanitarios (Gau y chang, 1996; Loizidou et. al., 1993).

Desde el punto de vista técnico-economico este método es interesante debido a que el proceso se
realiza en un solo reactor de una planta de tratamiento de aguas.

Procedimiento:

Con el fin de limitar el niimero de variables estudiadas y de determinar el numero de
experimentos necesarios para obtener resultados representativos, se aplico un disefio experimental
(ver anexo A), el cual permitié obtener las condiciones dptimas de pH y dosis de coagulantes
desde el punto de vista econdémico v de eficiencia del proceso. El procedimiento experimental
para este pretratamiento consistio en lo siguiente:

El pH del lixiviado crudo se ajustd a 3.37 por adicién de acido sulfirico 0.1 N.

El lixiviado ajustado se puso en vasos de precipitado de 1000 ml y se agité el lixiviado a 80 rpm
en el equipo de prueba de jarras. Después se adicionaron simultineamente los
coagulantes: peréxido de hidrogeno (H.0,) y sulfato ferroso (FeSO4) en dosis de 1000 mg/L
respectivamente.

La mezcla se dejo agitar durante 10 minutos a 80 rpm, luego se disminuy¢ la agitacion a 30 rpm
durante 30 minutos. Al término de este tiempo, se suspendio la agitacion y se dejaron sedimentar
los fléculos durante 30 minutos.

Posteriormente, se separo el sobrenadante y, con el objeto de poder comparar los dos
pretratamientos, se  realizd un ajuste de pH al sobrenadante de Fenton hasta 5.15
aproximadamente (que es el pH del sobrenadante de coagulacidon-floculacion). Para el ajuste de
pH se utilizo una solucion de hodroxido de sodio 0.1 N.
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Finalmente, el sobrenadante se filiré en arena v. a una parte del sobrenadante filtrado se le
realizaron analisis fisicoquimicos (pH. coler. turbiedad. DQO. DBO. CE. COT) v al resto se le
aplico un post-tratamiento con carbon activ 222,

En la figura 2.6 se ilustran de manera resumida. los dos pretratamientos aplicados al lixiviado

crudo.

PRETRATAMIENTO 1

LIXIVIADO CRUDO

'

AJUSTE de pH a 5.75

:

COAG-FLOC
A]z(SO.;)J’FeCI]

PRETRATAMIENTO 2

LIXIVIADO CRUDO

|

AJUSTE de pH a 3.37

!

:

COAG-FLOC +~ OXIDACION

H;Or FeSO.,

SEDIMENTACION

|

FILTRACION en arena

v

ADSQRCION con carbén

v

SEDIMENTACION

|

AJUSTE depHa5.15

Y

FILTRACION en arena

activado l
l ADSORCION con carbon
EFLUENTE activado
EFLUENTE

Fig. 2.6 Pretratamientos (C-F y FE) aplicados al proceso de adsorcion para el lixiviado
crudo.

Pretratamiento 3: Coagulacién-floculacién + ozonacion:

En este método de tratamiento los procesos de coagulacion-floculacion y de oxidacién se
manejan en diferentes etapas.

El proceso de coagulacion-floculacion es el primer proceso que se aplica con ¢l fin de remover
particulas suspendidas y eliminar la contaminacién coloidal. Sin embargo, después de este
proceso todavia quedan compuestos organicos dificiles de remover, como los de alto peso
molecular. El ozono se aplica en forma posterior para facilitar la oxidacidn organica de dichos
compuestos. Los productos que se originan en este proceso son CO, H;O o moléculas simples

que son féciles de remover.
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Procedimiento:

El procedimiento aplicado para el proceso de coagulacion-floculacion es el descritc en el
pretratamiento 1.

En el proceso de ozonacion se controlaron tres parametros: pH. tiempo de contacto y dosis de
ozono. Los valores de estos pardmetros se determinaron con base en la aplicacion de un disefio
experimental. el cual estd indicado en el anexo B. Este disefio se desarrolld para obtener un
modelo matematico que permitiera determinar los valores de los parametros mencionados para
dos condiciones:

1) maxima oxidacion de moléculas de compuestos (mineralizacién o CO,)
2) oxidacién parcial de moléculas (subproductos de ozonacién)

Estas condiciones permitieron determinar si el proceso de adsorcion se ve favorecido en cada
caso.

Los resultados obtenidos del disefio experimental permitieron observar que el {inico parametro
que influye de manera significativa en el proceso de ozonaci6n del lixiviado es el pH. para los
intervalos estudiados. Determinados los valores, se procedié a ajustar el pH del lixiviado
clarificado a un valor de 5. para el caso de la oxidacién parcial, o de 8 para la oxidacién completa
de compuestos.

Posteriormente, este lixiviado acondicionado se introdujo en el reactor de ozonacién, en el cual se
ozono durante 15 minutos con una dosis de ozono de 100 mg Oy/ L.

Finalmente, los efluentes de este proceso se sometieron a una adsorcion con carbén activado. con
un ajuste previo de pHa 5.5, con NaOH 0.1 N.

La figura 2.7 muestra de manera resumida. el pretratamiento de ozonacion aplicado al lixiviado
crudo.

Proceso de adsorcion con carhon activado:

En la aplicacion del proceso de adsorcién al tratamiento de liquidos se deben llevar a cabo
pruebas tanto en reactores discontinuos (batch) como en reactores continuos (columnas
empacadas). En las pruebas en reactores discontinuos se estudian por una parte, las cinéticas de
adsorcion y, por otra, las isotermas de adsorcidén. El calculo de las isotermas de adsorcidn
determina la capacidad tedrica de adsorcién de un determinado contaminante por medio del
carbon activado (Metcalf y Eddy, 1991).

Las pruebas en reactores continuos tienen como objetivo determinar las eficiencias de tratamiento
obtenidas en condiciones batch.
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La eficiencia del proceso de adsorcion es funcion de las caracteristicas fisicoquimicas del agua
tratada v de las caracteristicas del adsorbente.

Procedimiento:

A continuacion se describen los procedimientos empleados en los experimentos en régimen

discontinuo y continuo:

PRETRATAMIENTO 3

LIXIVIADO CRUDO

g

AJUSTE depHa 3.75

:

COAG-FLOC
AL(SO,);-FeCl,

i

SEDIMENTACION

¥

EFILTRACION en arena

|

AJUSTEdepH A S5u8

:

OZONACION

|

AJUSTE depH a 5.15

'

ADSORCION con carbén

activado

EFLUENTE

Fig. 2.7 Pretratamiento de ozonacién aplicado al proceso de adsorcion para el lixiviado

crudo

a. Reactor discontinuo (batch)

Los experimentos consistieron en la determinacion de las isotermas y cinéticas de adsorcion de
los filtrados de los lixiviados tratados por los métodos de coagulacion-floculacion y Fenton. Para
estos experimentos se utilizaron reactores de PYREX de | L de capacidad. El procedimiento

empleado fue el siguiente:
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Isotermas de adsorcién:

En cada reactor se depositaron 300 ml del sobrenadanie tratado y se les afiadié a cada uno una
dosis diferente de carbén activado: 0.5. 1. 3. 5 v 7 g/L. respectivamente. Los reactores se taparon
para evitar evaporaciones de la fase liquida. Posteriormente la mezcla se agité durante 24 horas a
80 rpm en el equipo de agitacion magnética. con la avuda de magnetos metalicos

Al término de este tiempo se dejo sedimentar el carbon. se filtré el sobrenadante sobre papel filtro
Wattman GF'A de 24 mm de didmetro de poro y se analizaron las muestras generadas. Los
parametros fisicoquimicos analizados fueron: pH. turbiedad, Color, DQO. Conductividad
Eléctrica.

El procedimiento anteriormente descrito se aplicd para los 9 tipos diferentes de carbones
activados empleados.

Cinética de adsorcion:

En cada reactor se depositaron 500 ml del sobrenadante tratado vy se les afiadié a cada uno uno
dosis de 2 g/L de carbén activado LQ1000. el cuét se selecciond con base a su dureza v eficiencia
de remocion de color y DQO). Los reactores se taparon v se agit6 la mezcla a 80 rpm en el equipo
de agitacién magnética, con la ayuda de magnetos metalicos.

Una vez que se inici6 la agitacion, se tomaron muestras en intervalos de tiempo muy pequefios
(aproximadamente cada 5 minutos) durante la primera hora. Estas muestras se filtraron sobre
papel filtro Wattman GF/A de 24 mm de didmetro, para eliminar las particulas de carbon y se les
determinG el Color y la DQO. Los intervalos de tiempo de los muestreos se fueron espaciando de
acuerdo al comportamiento de los valores de los pardmetros obtenidos. El muestreo se detuvo una
vez que los valores de los pardmetros permanecieron constantes con el tiempo.

b. Reactor continuo (columna)

El carbén activado utilizado en esta prueba se selecciond con base a su dureza. eficiencia en
cuanto a remocion de color v DQO determinada en las pruebas de adsorcidn en reactor batch
y la disponibilidad del material. Para los experimentos se utilizaron los sobrenadantes
filtrados de los lixiviados tratados por los métodos de coagulacion-floculacién y Fenton. Para
estos experimentos se utilizé una columna de vidrio de 50 cm de altura. El procedimiento se
explica a continuacion:

La columna se empaco con el carbon activado hasta una altura de lecho de 27 cm, lo cual arrojé
un peso de 71 g de carbon.

Una vez empacado el carbon. se alimentd el sobrenadante tratado a la columna con la ayuda de
una bomba peristaitica de 6-600 rpm, con un tiempo de contacto de 15 minutos. Para ese tiempo
el gasto correspondiente fue de 0.42 L/h.
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En el momento en que el sobrenadante comenzé a salir por la parte superior de la columna. se
inicio el muestreo. tomando las primeras muestras durante cortos periodos de tiempo v alargando
los periodos de muestreo segln el comportamiento de los datos obtenidos. hasta obtener la curva
de saturacion para el carbén utilizado.

2.1.4 Técnicas analiticas.

Las técnicas analiticas empleadas en las determinaciones de los parametros fisicoquimicos se
llevaron a cabo de acuerdo con lo estipulado en el Standar Methods for Analysis of Water and
Wastewater.

La tabla 2.3 muestra un resumen de las técnicas analiticas empleadas, asi como el método y el

equipo utilizado en las mismas.

Tabla 2.3. Técnicas analiticas, métodos y equipo utilizado.

PARAMETRO METODO EQUIPO

pH Potenciométrico Potencidmetro marca Cole
Parmer Mod. 05669-2

Turbiedad Nefelométrico Turbidimetro HACH Mod.
2100P

Color Nefelométrico Espectrofotémetro HACH

DR-2000 Mod. 44863-00

Demanda  Quimica  de|Oxidacion con  KMnO, |Digestor HACH Mod.
Oxigeno (DQO) (digestion) y lectura en |45600-00

espectrofotdmetro Espectrofotometro HACH
DR-2000 Mod. 44863-00

Demanda Bioquimica de|Medicidn de oxigeno disuelto | Oximetro YSI Mod. 54-A

Oxigeno (DBO) con membrana

Carbono Organico Total | Infrarrojo Analizador Beckman

(COT) Industrial Mod. 915-B

Conductividad Eléctrica Electrométrico Conductimetro HACH
(Conductivity/TDS  Meter)
Mod. 44600

Sélidos Disueltos Totales | Electrométrico Conductimetro HACH

(SDT) (Conductivity/TDS  Meter)
Mod. 44600
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3. RESULTADOS

En este capitulo se presentan los resultados experimentales obtenidos en la evaluacion del proceso
de adsorcion como etapa de pulimiento. para el tratatamiento de lixiviados de rellenos sanitarios
estabilizados. El estudio del proceso de adsorcion consistio en la determinacion del tipo de carbon
activado v del pretratamiento fisicoquimico 0ptimo para lixiviados de rellenos sanitarios.

En la parte experimental, se realizaron pruebas de adsorcion para los efluentes de tres diferentes
tipos de pretratamiento: coagulacién-floculacién (C-F). Método Fenton (FE) y coagulacion-
floculacion-ozonacion (C-F+Os3).

Los experimentos se realizaron a nivel laboratorio en régimen discontinuo y continuo. Las
pruebas en discontinuo permitieron seleccionar principalmente el tipo de carbén activado (CA)
mas eficiente. En cuanto a la seleccion del pretratamiento optimo se realizé con base en los
resultados obtenidos en reactor discontinuo y continuo con ¢l CA.

La eficiencia del proceso se evalué en términos de la remocién de parametros fisicoquimicos
globales {color. DQO y COD).

Los lixiviados con los que se realizaron los experimentos se tomaron en diferentes muestreos y en
diferentes fechas, por lo que en este estudio se manejaron dos situaciones diferentes: época de
estiaje y época de lluvia. Con los lixiviados muestreados durante la época de estiaje se realizo una
comparacion entre los métodos de coagulacién-floculacién y Fenton para evaluar su influencia
sobre el proceso de adsorcion. Con los lixiviados muestreados durante la época de tluvia se
evalud la influencia de una preozonacidn. posterior a la coagulacién-floculacion, con el objeto de
saber si esto mejora la eficiencia del proceso de adsorcion.

Los resultados obtenidos en reactor discontinuo y continuo se presentan a continuacion:

3.1 PROCESO DE ADSORCION EN REACTOR DISCONTINUO (Batch)

3.1.t Cinéticas de adsorcion

Las cinéticas de adsorcion de color y DQO obtenidas con el carbén activado LQ1000 para los
lixiviados pretratados por coagulacion-floculacion (C-F) y Fenton (FE)} se muestran en las figuras
3.1 y 3.2 respectivamente. Los resuitados se presentan en términos de la capacidad de adsorcion
“q" de cada pardmetro en funcion del tiempo de contacto entre las fases liquida y solida.

De acuerdo a los resultados obtenidos en las figuras 3.1 y 3.2, se observa que el tiempo necesario

para alcanzar el pseudoequilibrio entre las fases solida y liquida es de 24 horas. Este tiempo fue
utilizado para obtener las isotermas de adsorcion.
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Fig. 3.1 Evolucién de la capacidad de adsorcién de color en funcién del tiempo, obtenida
con el carbon activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacién
(C-F) y Fenton (FE).
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Fig. 3.2 Evolucién de la capacidad de adsorcién de DQO en funcién del tiempo, obtenida
con el carbon activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculaciéon
(C-F) y Fenton (FE).
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3.1.2 Coagulacién-Floculaciéon (C-F) v Método Fenton (FE) como pretratamientos del
proceso de adsorcion,

La tabla 3.1 presenta las caracteristicas fisicoquimicas del lixiviado crudo y de sus efluentes en
cada etapa para los dos pretratamientos aplicados al proceso de adsorcion.

Tabla 3.1. Caracteristicas fisicoquimicas del los influentes y efluentes obtenidos de los
pretratamientos de C-F y FE aplicados al proceso de adsorcién en reactor batch.

Coagulacién-floculacién Método Fenton
Parametro | Lix. |Lix. clarifi- |Lix. clarifi- |Lix. clarifi- |Lix. clarifi- |Lix. clarifi-
Crudo |cado (C-F) |cado (C-F) |cado oxidado |cado oxidado |cado
y filtrado en |(FE) (FE) ajustado | oxidado (FE)
arena y filtrado en
arena
pH 8.2 5.13 5.25 3.11 5.13 5.23
Turbiedad |53.9 27.8 134 20 - 7.5
(NTU)
Color 8000 |746 446 690 2020 1080
(mg Pt-
Co/L)
DQO 3800 {1660 1590 1575 1975 1940
(mg O,/L)
Conduct. {41.2 |46.7 48.3 32.3 347 352
Eléctrica
(mS/cm)
SDT (g/L) |16.7 17.8 18.3 16.7 18.5 19.6

Los resultados de la tabla 3.1 muestran que. antes de ajustar el pH a 5.13, el método Fenton (FE)
es mas eficiente que el método de C-F en cuanto a remocidn de color y DQO en reactor bacth.
Esto puede deberse a que al oxidarse las moléculas mediante el método FE, se logra una
degradacién de las mismas. con lo cual se aumenta significativamente su remocion.

Sin embargo, con ¢l objeto de comparar los dos pretratamientos del proceso de adsorcion bajo
condiciones similares, en el caso de Fenton (FE) se realiza un ajuste de pH de 3.11 a 5.13 al
efluente de este proceso. Esto hace que se vea afectada su calidad con un aumento considerable de
color de 690 a 1080 mg Pt-Co/L, incluso después de la filtracién en arena. Lo anterior se debe a
que probablemente ¢l hierro (Fe+3) en exceso le imparte color al sobrenadante a pH=5.
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Analizando los dos pretratamientos después de la filtracidn en arena. se observa que el método de
coagulacion-tloculacion es maés eficiente que el método Fenton en cuanto a remocion de color.
Con el primero se logra reducir el color de 8000 mg L a 446 mg'L. lo que representa el 94.3 % de
eficiencia de remocion de color. Con el método Fenton se logra solamente una reduccion de color
de 8000 mg/L a 1080 mg L. lo cual representa el 86.5 % de eficiencia de remocion.

A pesar de que la eficiencia de remocion de color disminuye después del ajuste de pH para el
método FE, los productos resultantes de la oxidacion podrian presentar caracteristicas
fisicoquimicas que los hagan mas adsorbibles al CA, lo cual permitiria obtener una mejor
eficiencia de remocion de estos productos de oxidacién (DQO) por medio del proceso de
adsorcion con CA. Lo anterior se comprobara en los puntos siguientes.

Para evaluar la eficiencia del proceso de adsorcidn, para diferentes carbones activados. se
utilizaron los efluentes de la filtracion sobre arena de los pretratamientos de coagulacion-
floculacion (C-F) y Fenton (FE).

La representacién y analisis de los resultados se realizo con base en los valores determinados para
las constantes de las isotermas de Freundlich (K, 1/n). Los resultados calculados a partir de datos
experimentales de remocion de color y DQO se presentan en las tablas 3.2 y 3.3 respectivamente.

De acuerdo con los valores de la tabla 3.2, se observa que la mayoria de los resultados
experimentales se ajustan bien al modelo de Freundlich. Los coeficientes de regresion () se
sitdan entre 0.832 y 0.99 con un valor promedio de 0.927. Estos valores son aceptables
considerando que se trata de mezclas de compuestos organicos y no de un solo compuesto. Existe
una excepcion para el caso de los carbones activados minerales M9 de NOBRAC (de origen
nacional) y para el BPL de CALGON (de origen extranjero) cuyos coeficientes fueron tan bajos,
que no se presentan en esta tabla para evitar confusion al comparar los valores de K y 1/n de todos
los carbones.

La tabla 3.3 muestra los valores de los coeficientes de regresion del modelo de Freundlich para la
remocion de DQO. Como en el caso del color, los resultados experimentales se adaptan
satisfactoriamente al modelo.
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Tabla 3.2 Constantes de los modelos de adsorcion de Freundlich para la remocién de color,
para los lixiviados pretratados por C-F vy FE en reactor batch

TIPO DE|TIPO DE| MODELO DE FREUNDLICH

AGUA CARBON

K 1/n r
Lixiviado {F400 6.5 E-3 1.87 0.936
Clarificado |F200 S54E2 ] 1.23 0.832
(C-F) MD(NB) | 1.6E-4 | 253 0.990

MD(CL) | 7.3E-4 | 227 0.924
LQ1000 | 5.1 E-1 0.88 0.937
LQ9%00 5.6 E-1 0.75 0.909
CG700 29E-1 0.97 0.897
BPL - - -

M9 - - -
Lixiviado |F400 1.26 E-1} 1.64 0.956
Clarificado |F200 240E-2( 1.79 0.850
Oxidado MD(NB) |2.90E-2| 1.54 0.985
(Fenton) MD(CL) |6.70E-4| 0.69 0.910
LQI000 [S5.68E-1| 1.89 0.985
LQ9%00 1.08 E-2| 1.60 0.960
CG700 |[2.84E-2( 2.54 0.926
BPL - - -

M5 - - -

En la tabla 3.3 se observa que los valores de los coeficientes se sitan en el intervalo de
(0.82-0.994) con un valor promedio de 0.936. Estos valores son mejores que los obtenidos para el
color debido probablemente a que se tienen menos errores en la medicion de la DQO.

Partiendo de la hipotesis de que todos los compuestos representados por el color y la DQO poseen
caracteristicas fisicoquimicas similares, los valores de K y n permiten analizar el comportamiento
del conjunto de estas sustancias con respecto a un carbon activado dado. De manera general,
conforme el valor de K aumenta, la capacidad de adsorcion del carbon se incrementa para un
compuesto dado. La pendiente (1/n) caracteriza la variacién de la capacidad de adsorcion en
funcion de la concentracién al equilibrio. Para un mismo valor de K, y a una pendiente mayor,
mejor sera la capacidad de adsorcion del carbon activado para concentraciones residuales de
soluto.
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Tabla 3.3 Constantes de los modelos de adsorcién de Freundlich para la remocion de DQO,
para los lixiviados pretratados por C-F y FE en reactor batch

TIPO DE|TIPO DE| MODELO DE FREUNDLICH

AGUA CARBON

K 1/n r
Lixiviado [F400 6.38 E-7 2.85 0.959
Clarificado |F200 7.27E-3 0.82 0.961
(C-F) MD(NB) | 6.19E-4 | 1.67 0.832

MD(CL) [ 2.25E-5} 224 0.942
LQ1000 | 3.81E-4 1.92 0.941
LQ900 1.64 E-5 | 223 0.972
CG700 547E-3 1.54 0.994
BPL 7.50 E-1 0.72 0.820
M9 4.55 E-1 0.71 0.972
Lixiviado |F400 521 E-5 2.08 0.993
Clarificado | F200 6.54 E-1 0.75 0.900
Oxidado |MD(NB) |3.41E-8 3.03 0.977
(Fenton) |MD(CL) |[4.90E-15| 6.49 0942
LGQ1000 |[1.78 E-2 1.28 0.947
LQ900 8.69 E-4 1.77 0.957
CG700 2.01 E4 1.83 0.952
BPL 6.13 E-9 416 0.941
M9 1.19E-20! 9.96 0.847

Tomando en cuenta las consideraciones anteriores. si se comparan los valores de K para el color y
DQO para los dos influentes tratados. se observa que en la mayoria de los casos, el hxiviado
pretratado por FE presenta los valores de K mas altos, asi como los valores de 1/n mas pequefios.
Es decir, es el influente que contiene compuestos mas adsorbibles que el influente pretratado por
el método C-F.

Con la oxidacion de la materia organica se obtuvo una mayor eficiencia de la adsorcion para el
método Fenton. La fragmentacién de la materia organica en compuestos mas pequefios produce
que dichos compuestos tengan un mejor acceso hacia los poros de los carbones activados v. por
consecuencia, una mayor eficiencia de la adsorcién. Sin embargo. el influente de C-F puede ser
tratado por adsorcién para remover DQO y color con eficiencias aceptables para todos los
carbones activados utilizados, excepto para los carbones minerales M9 y BPL.
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3.1.3 Influencia de las caracteristicas del carbdin activado sobre la adsorcion

Los resultados obtenidos en el proceso de adsorcion de color ¥ DQO con diferentes carbones
activados para cada tipo de influente se representan de forma grafica a continuacion:

b —eo— mad (CLARIMEX)
O —&— magd-NOBRAC

= —a— F400-CALGON

3 ~a— LQ1000

a —x— Coco-CALGON

‘E" } —o— LQOO0-CARBCHEM
5 ' — BPLCALGON

=4 —e— Min. NOBRAC

F200-CALGON

Dosis de carbdn (giL)

Fig. 3.3 Capacidades de adsorcién de color al equilibrio para el lixiviado pretratado por
coagulacion-floculacién (C-F) tratado con varios carbones activados.

450,00 o madCLARMEX
400.00 ~@— mad-NOBRAC
I 350.00 —a— MineralF400
O 300.00 1 —e—1.C11000
=)
g 250.00 - —x— CocoNOBRAC
S 200.00 —o— L0900
E 15000 ——EBPL
g 100.00 1 : -~ Min. NOBRAC
50.00 - » Fao
0.00
0 2 4 6 8

Dosis de carbdn (giL)

Fig. 3.4 Capacidades de adsorcién de DQO al equilibrio para el lixiviado pretratado por
coagulacién-floculacién (C-F) tratado con varios carbones activados.

Como se observa en las figuras 3.3 y 3.4, en el intervalo de 1 a 3 g/L existen diferencias
importantes en la capacidad de adsorcion al equilibrio (qe) para los diferentes carbones activados
aplicados al lixiviado clarificado (C-F). Para dosis aplicadas entre 3y 7 g/L los resultados de la
capacidad de adsorcion al equilibrio, tanto del color como de la DQO son comparables para los
nueve carbones activados aplicados.
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Para el lixiviado pretratado por C-F. el carbon mas eficiente para remover color v DQO es el
mineral F400. En segundo lugar de eficiencia de remocion se encuentran los carbones actiados
de madera NOBRAC y CLARIMEX. el LQL000 y el CG-700. Sin embargo. los carbones
activados de madera no son buenos candidatos para utilizarse en filtros de carbén activado debido
a su baja dureza.

El carb6n activado menos eficiente para tratar este tipo influente es el mineral M9. Este carbon
presenta capacidades de adsorcién al equilibrio muy bajas con respecto a los demas carbones
activados evaluados.

Los resultados de la capacidad de adsorcion al equilibrio para el lixiviado pretratado por el
método Fenton (FE) se presentan a continuacion:

70000 —— o mommm T T T Ty mad-CLARIMEX
—— . mad-
S 600.00 ¢ —B— mad-NOBRAC
o 50000 ll —a— F400-CALGON
G 40000 1 . —e—1Q1000
& 30000 —%— Coco-CALGON
g 2000 T acon
& 10000, : Min. NOBRAC
0.00 —w— F200-CALGON
0 2 4 8 g -~ - - -°- =

Dosis de carhén (gL}

Figura 3.5 Capacidades de adsorcion de color al equilibrio para el lixiviado pretratado por
Fenton (FE) tratado con varios carbones activados.

Los resultados de la capacidad de adsorcion al equilibrio (ge) muestran que en el intervalode 1 a
3 g/L existen diferencias importantes para los diferentes carbones activados. Sin embargo. para
dosis entre 3 v 7 g/L los resultados de la capacidad de adsorcion al equilibrio son comparables
para los nueve carbones activados aplicados.

Para el lixiviado pretratado por Fenton el carbon activado mas eficiente para remover color es el
de madera NOBRAC. Sin embargo, como se presento anteriormente este carbén no es un buen
candidato en filtros de carbon activado. En segundo lugar se encuentran los carbones activados
LQ1000, F400. LQ900 y CG 700 (figura 3.5). En el caso de la remocion de DQO, el carbén mas
eficiente es el mineral BPL, como se observa en la figura 3.6. En segundo lugar se tienen los tres
carbones: LQ900, CG700 y LQ 1000. El carbon menos eficiente para remover color es el mineral
M9, ya que presenta capacidades de adsorcion al equilibrio casi nulas con respecto a los otros
carbones evaluados.
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Figura 3.6 Capacidades de adsorcién de DQO al equilibrio para el lixiviado pretratado por
Fenton (FE) tratado con varios carbones activados.

De manera general, se puede decir que para los dos influentes de C-F y FE tratados con los
diferentes cabones activados existen cuatro carbones que son los mas eficientes: mineral F400, el
de madera NOBRAC, el CG 700 y el mineral LQ1000. Sin embargo. el carbon mineral LQ1000
es el mejor carbon de los cuatro para remover color y DQO, tanto en el lixiviado pretratado por
C-F como en el pretratado por FE.

3.1.4 Influencia de una preozonacion al proceso de adsorcion.

La evaluacion de los métedos Fenton (FE) y coagulacién-floculacion (C-F) demostré que con este
Gltimo se obtiene una mejor calidad del efluente. Con el objeto de evaluar si el proceso de
adsorcion se ve favorecido con una preozonacién de! lixiviado clarificado (C-F), se trabajaron dos
condiciones: una oxidacién completa de las moléculas (mineralizacion ¢ transformacion completa
a CO,) v una oxidacién parcial de las moléculas ( subproductos intermediarios de ozonacién).

En el proceso de ozonacién se controlaron tres parametros: pH, tiempo de contacto y dosis de
ozono. Los valores de estos parametros se determinaron con base en la aplicacién de un disefio
experimental, el cual esta indicado en el anexo B. Este disefio se desarrollé para obtener un
modelo matematico que permitiera determinar los valores de los parametros mencionados para las
dos condiciones de oxidacion.

Los lixiviados con los que se realizaron estas pruebas fueron muestreados durante la época de
{luvia, por lo que presentan caracteristicas mas diluidas que aquellos con los que se evaluaron los
métodos Fenton (FE) y de C-F. La tabla 3.4 presenta las caracteristicas fisicoquimicas del
lixiviado crudo v del efluente de ozonacién al proceso de adsorcion.
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En esta parte del estudio se evaluaron unicamente los cuatro carbones activados mas eficientes
seleccionados en el apartado 3.1.4, es decir. el F400. el de madera NOBRAC. el CG 700 v el
mineral LQ1000.

Tabla 3.4 Caracteristicas fisicoquimicas de los influentes v efluentes obtenidos del

pretratamiento de ozonacion aplicado al proceso de adsorcion,

Parametro Lix. iLix. clarificado | Lix. clarificado (C-F}|Lix. clarificado (C-F)
Crudo |(C-F) y filtrado en arena y filtrado en arena,
pretratado con Ozono
PH 8.38 5.5 5.5 5.5 (Oxid. parcial)
8.0 (Oxid.completa)
Turbiedad 10.8 7.25 - -
(NTU)
Color 2370 189 173 (Oxid. parcial) 73 (Oxid. parcial)
(mg Pt-Co) 150 (Oxid. completa) |63 (Oxid. completa)
DQO 2000 790 684 (Oxid. parcial) 1078 (Oxid. parcial}
(mg O,/L) 760 (Oxid.completa) | 542 (Oxid. completa)
SDT (g/L) 8.65 10.55 10.27 -

En la tabla 3.4 se observa que con la C-F se logra una importante remocion de color y DQO (92 y
60.5 % respectivamente). Después de la oxidacion parcial, el color disminuye de 173 a 73 mg Pt-
Co/L (57.8 % de remocidén); la DQO presenta un aumento de 684 a 1078 mgO,/L, lo cual puede
deberse a que al fragmentarse por oxidacidn las moléculas en compuestos mas simples, éstas se
pueden cuantificar de manera mas eficiente por la técnica analitica de la DQO.

En el caso de la oxidacion completa, el color disminuye de 150 a 63 mg Pt-Co/L y la DQO de 760
a 542 mg O,/L, lo cual representa el 58 % y 28.7 % de remocidn respectivamente. La mayor
eficiencia de remocién para el color y la DQO se logra después de la oxidacion completa, sin
embargo. es importante analizar lo que ocurre en el proceso de adsorcion de cada efluente de
ozonacion para evaluar si conviene o no la preozonacion y en dado caso si es parcial o total. Este
analisis se presenta a continuacidn.

Para evaluar la eficiencia del proceso de adsorcién con los cuatro carbones activados se utilizaron
los siguientes efluentes: el obtenido de la filtracion sobre arena del pretratamiento de C-F y el
obtenido del pretratamiento de C-F + ozonacién (CFO) a dos pH (5.5 y 8.0).

La representacion y andlisis de los resultados se realizé con base en los valores determinados para

las constantes de la isoterma de Freundlich (K, 1/n). Los resultados calculados a partir de datos
experimentales de remocion de color y DQO se presentan en las tablas 3.5 y 3.6 respectivamente.
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Utilizando el criterio planteado en el apartado 3.3.1. de que conforme el valor de K aumenta. la
capacidad de adsorcion del carbon se incrementa para un compuesio dado. se observa en la tabla
3.3 gue la mayoria de los resultados experimentales se ajustan bien al modelo de la isoterma de
Freundtich. Para el color. los coeficienies de regresion (r") se situan entre 0.841 y 0.992 con un
valor promedio de 0.945.

Tabla 3.5 Constantes de los modelos de adsorcién de Freundlich para la remocién de color,
para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacién + ozonacién (CFO) en reactor
batch.

TIPO DE | TIPO _DE MODELO DE FREUNDLICH
AGUA CARBON

K 1/n r’
Lixiviado MD(NB) 2.08 1.08 0.992
(C-F), filtrado | CG700 1.16 0.84 0.925
en arena F400 0.516 0.65 0.938
(pH = 5.5) LQ1000 4.08 0.93 0.973
Lixiviado C-F | MD(NB) 7.60 0.93 0.987
Filtrado en CG700 9.25 0.51 0.985
arenay F400 8.43 0.40 0.987
ozonado LQ1000 8.51 0.33 0.979
[(pH = 5.5)
Lixiviado MD(NB) 1.78 1.06 0.985
(C-F), filtrado | CG700 0.306 1.28 0.942
en arena F400 1.01 0.77 0.943
{pH = 8.0) LQI1000 | 1.67 0.51 0.950
Lixiviado C-F [ MD(NB) 5.93 0.32 0.841
filtrado en CG700 6.58 048 0.846
arena y F400 4.40 0.85 0.932
oxidado con [LQI1000 7.94 0.57 0.918
0Z0ono
{(pH = 8.0)

También se observa de la tabla anterior, que en ambos casos (pH = 5.5y pH = 8.0) la ozonacién
mejora el proceso de adsorcion, ya que los valores de K son mayores para los lixiviados
clarificados y ozonados (CFO) que para los que solo son clarificados (C-F).

En funcién del tipo de carbon, los valores de K de la isoterma de Freundlich aumentan de 2 a 4
veces cuando el lixiviado clarificado se somete a un proceso de ozonacion.
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El lixiviado clarificado v ozonado parcialmente (CFO) presenta valores de K que varian de 7.60 a
9.25 (K promedio = 8.45) v valores de 1/n en el rango de 0.33 2 0.93 con un valor promedio de
I n =0.54. Para el lixiviado CFO en forma total presenta valores de K de 4.4 a 7.94 con un valor
promedio de K = 6.21 y valores de 1/n que varian de 0.32 2 0.85 (1.n promedio = 0.36). Los
vatores anteriores indican que para la remocion de color. las dos condiciones empleadas (pH = 5.5
y pH = 8.0) son comparables. Sin embargo hay que analizar lo que sucede en cuanto a la
remocion de DQO.

La tabla 3.6 muestra los resultados de las constantes del modelo de Freundlich para la remocion
de DQO para el proceso de adsorcion con carbon activado. En esta tabla se observa que los
resultados experimentales se ajustan satisfactoriamente al modelo. Los valores de los coeficientes
de regresién para el modelo son aceptables (0.83 - 0.999) con un valor promedio de 0.952.

Tabla 3.6 Constantes del modelo de adsorcién de Freundlich para la remocién de DQO,
para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacion + ozonacion (CFQ) en reactor
batch.

TIPO DE | TIPO DE MODELOQ DE FREUNDLICH
AGUA CARBON

K 1/n r

Lixiviado MD(NB) |7.52 E-27| 16.97 0.977
Clanficado CG700 1.08 E-12| 5.24 (.999
(C-F) F400 6.59E-14] 5.79 0.974
(pH =5.5) LQ1000 j4.41E-5 2.31 0912

Lixiviado C-F {MD(NB} | 1.97 E-7 3.14 0.940
Filtrado en CG700 3.89 E-3 1.61 0.933

arena y F400 6.13E-5 | 227 | 0968
ozonado LQ1000 | 1.31E-3 | 1.89 | 0.949
(pH =5.5)

Lixiviado MD(NB) {2.92E-24| 2.25 0.838
Clarificado  |CG700 1.75E-12] 471 0.989
(C-F) F400 556 E-14| 531 0.962
{pH = 8.0) LQ1000 1.76 E-9 | 2.46 0.949
Lixiviado C-F |[MD(NB) [2.47E-21] 8.42 0.935
filtrado en CG700 343E-12| 5.08 0.953

arena y F400 342E-7 | 3.16 0.990
oxidado con |[LQ1000 | 1.05E-5 | 4.13 0.954
0zono

(pH =8.0)
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Resultados

Para la remocion de la DQO. la tabla 3.6 muestra que para ambos casos (pH = 5.5 y pH = 8.01]a
ozonacion beneficia el proceso de adsorcion. Como en el caso del color. los valores de K son
mayores para los lixiviados pretratados por ozonacién CFO que para los clarificados por CF.

En el caso de la oxidacion parcial (pH = 3.5) los valores de K varian de 1.97E-7a3.9 E-3. con
un valor de K promedio = 1.32 E-3. Los valores de 1/n varian en el rango de 1.6 a 3.15 con un
valor promedio de 1/n = 2.23. En el caso de la oxidacién completa, los valores de K y de 1/n
varian de 2.47 E-21 a 1.05 E-5 (K promedio = 1.12 E-12) y de 3.0 a 8.5 (1/n promedio = 5.20)
respectivamente.

Un analisis de los valores de K y 1/n permite observar que el influente que presenta los valores de
K mas altos es el lixiviado clarificado. filtrado y ozonado parcialmente (pH = 5.5). Lo anterior
puede deberse a que los subproductos que se forman de la oxidacion parcial son mas afines hacia
el carbén activado con respecto a las moléculas iniciales. Sin embargo, con la oxidacion total se
obtiene un efluente de mejor calidad en cuanto a remocién de color y DQO.

La evaluacion de la influencia de las caracteristicas de los cuatro carbones activados al proceso de
adsorcién para cada influente, se representan en las figuras 3.7 a 3.10. Los resultados obtenidos se
presentan de manera comparativa para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacién (CF)
y para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacion + ozonacién (CFO).

Como se observa en la figura 3.7 el lixiviado pretratado por oxidacion parcial tiene capacidades
de adsorcién de color al equilibrio mayores que el lixiviado pretratado por C-F para dosis entre
0.5y 3 g/L. En el intervalo de dosis de 3 a 7 g/L los resultados de las capacidades de adsorcion de
color al equilibrio para ambos lixiviados son comparables

En el caso de la oxidacion parcial, los cuatro carbones activados presentan eficiencias de
remocién de color similares, por lo que pueden ser utilizados indistintamente.
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Fig. 3.7 Capacidades de adsorcién de color al equilibrio para el lixiviado pretratado por
coagulacién-floculacién + ozonacion parcial (CFO) (pH = 5.5) tratado con cuatro carbones
activados.

Los resultados de la capacidad de adsorcion de DQO al equilibrio para el lixiviado pretratado por
oxidacién parcial se presentan en la figura 3.8. Los carbones presentan mayores capacidades de
adsorcién para el lixiviado CFO comparado con los resultados obtenidos para la adsorcion del
lixiviado CF. El carbon mas eficiente para remover DQO es el mineral LQ1000. En segundo
lugar de eficiencia de remocion se encuentra el mineral F400.
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Fig. 3.8 Capacidades de adsorcién de DQO al equilibrio para el lixiviado pretratado por
coagulacién-floculacion + ozonacion parcial (CFO) (pH = 5.5) tratado con cuatro carbones
activados. ‘




Resultados

Los resultados de la capacidad de adsorcion al equilibrio para el lixiviado pretratado por CFy
ozono toxidacion completa) se presentan a conlinuacion:
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Fig. 3.9 Capacidades de adsorcién de color al equilibrio para el lixiviado pretratado
porcoagulacién-floculacion + oxidacién total (CFO) (pH = 8.0) tratado con cuatro carbones

activados.

250 00 .
—g— madera (NB)-03

20000 - —— Coco-03
3 —a— F400-03
o 150.00
& —e— Coco
2, 100.00 —&— madera (NB}
% —e— LO1000-03
o 50.00 F400

000 — - - —e— LON0O00
0 2 4 6 8
Dosis de carbén (g/L)

Fig. 3.10 Capacidades de adsorcién de DQO al equilibrio para el lixiviado pretratado por
coagulacion-floculacién + oxidacion total (CFO) (pH = 8.0) tratado con cuatro carbones

activados.
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Resultados

Los resultados presentados en las figuras 3.9 muestran que en el caso de la oxidacion completa
(pH = 8.0). las capacidades de adsorcion de color al equilibrio son comparables tanto para el
lixiviado pretratado por ozonacién (CFO) como para el pretratado por CF. En el intennalo de
dosis de > 1g/L. todos los carbones activados presentan capacidades de adsorcion comparables.

Los resultados de las capacidades de adsorcion al equilibrio para la DQO se presentan en la figura
3.10. En esta figura se muestra que las caracteristicas del carbén, en particular la porosidad
influyen de manera significativa sobre el proceso de adsorcion cuando se realiza una
preozonacion al influente a tratar. La preozonacion favorece la adsorcion de compuestos en €l
caso de carbones minerales (LQ1000 y F400), los cuales presentan una mesoporosidad. En el caso
de los carbones de madera (NB}) v de coco (CG700), los cuales presentan una macroporosidad, la
ozonacion no favorece el proceso de adsorcion,

Los resultados de las capacidades de adsorcion al equilibrio demuestran que con la oxidacién
parcial (pH = 5.5) de las moléculas se obtienen mejores eficiencias de remocion de DQO. que
con la oxidacién total (pH = 8.0). Con el fenomeno de la oxidacion parcial, las moléculas se
pueden cuantificar de una mejor manera ya que se convierten en moléculas mas simples y se
miden generalmente como DQO. Sin embargo, el influente de oxidacion total puede ser tratado
por adsorcién para remover DQO y color con eficiencias aceptables para todos los cuatro
carbones activados utilizados, aunque habria que hacer un analisis econémico para seleccionar el
mejor.

Para los influentes de oxidacién tratados con los cuatro carbones activados, el carbon mineral
LQ1000 es el que presenta mejores eficiencias de remocion de color y DQO. Este carbon también
present6 buenas eficencias de remocién con los influentes de C-F y FE. Debido a estos resuitados
y a su dureza, se selecciond este carbon para realizar pruebas en reactor continuo.
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Resuitados

3.2 PROCESO DE ADSORCION EN REACTOR CONTINUO (Columnas empacadas de
carbén activado)

3.2.1 Coagulacién-Floculacion (C-F) y Método Fenton (FE) como pretratamientos del
proceso de adsorcion.

La tabla 3.7 presenta las caracteristicas fisicoquimicas del lixiviado crudo y de sus efluentes en
cada etapa para los dos pretratamientos aplicados al proceso de adsorcion.

Tabla 3.7. Caracteristicas fisicoquimicas del los influentes y efluentes obtenidos de los dos
pretratamientos aplicados al proceso de adsorcion en reactor discontinuo.

Parametro Lix. |Lix. clarifi-]Lix. clarifi- |Lix. clarifi- |Lix. clarifi- |Lix. clarifi
Crudo | cado (C-F) |cado (C-F) {cado oxidado | cado oxidado | cado oxidado

y filtrado en [(Fe) (Fe) ajustado |(Fe) y filtrado
arena en arena

pH 8.2 5.13 5.25 3.11 5.13 5.23

Turbiedad 539 (278 13.4 20 - 7.5

(NTU)

Color 5500 (690 370 319 1800 1200

(mg Pt-Co/L})

DQO 2000 | 1650 1500 - - 900

{mg O/L)

CcOoD 1243 |- 260 - - 250

(mg C/L)

Conduct. 412 |46.7 48.3 32.3 347 35.2

Eléctrica

(mS/cm)

SDT (g/L) 167 |17.8 18.3 16.7 18.5 19.6

Como en el caso del estudio del proceso de adsorcion en reactor batch, en esta etapa del trabajo se
compararon los procesos C-F y FE en reactor continuo, con el fin de evaluar la influencia del
pretratamiento sobre la eficiencia del proceso de adsorcion. Los pretratamientos aplicados fueron
de dos tipos: C-F y FE (Fenton).

El carbén activado utilizado fue el mineral LQ1000. Este carbon presento altos valores de K y

capacidades de adsorcion al equilibrio importantes tanto para el lixiviado pretratado por
coagulacién-floculacién (C-F) como con ¢l método Fenton (FE) en reactor batch.
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Resultados

Los resuitados obtenidos de la remocién de color para los dos influentes se presentan de manera
comparativa en la figura 3.11.

ColorfiColori

0 15 30 45 60 75 90
Time (hr)

Figura 3.11 Evolucién de la relacién (Color final/Color inicial) en reactor continuo con
carbon activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacién (C-F)y
Fenton (FE).

La figura 3.11 indica que el lixiviado pretratado por el método Fenton (FE) satura mas
répidamente la columna (50 horas) que el lixiviado pretratado con coagulacion-flocualcion (C-F)
(80 horas). Esto se debe a que el color inicial del primero es mas elevado (1200 mg Pt-Co/L) que
el del segundo (370 mg Pt-Co/L). Por otro lado, la remocion del color en términos de (color
final/color inicial) es més importante para el lixiviado pretratado por FE con respecto al
pretratado por C-F. Como en el caso del reactor batch, para columna la capacidad de adsorcion de
color en funcién del tiempo es méas importante para ¢l lixiviado pretratado por FE que por C-F.

Para comparar adecuadamente la adsorcion de compuestos orgénicos para cada influente, se
determinaron a DQO y carbon organico disuelto (COD) después de la adsorcion. Los resultados
obtenidos se representan en las figuras 3.12 v 3.13.

En la figura 3.12 se observa que al iniciar la operacién de las columnas los valores obtenidos de
los porcentajes de eliminacion son similares. Posteriormente, la columna alimentada con el
lixiviado pretratado por FE presenta una velocidad de saturacion de los sitios de adsorcidén
disponibles més rapida que la del lixiviado de C-F. La saturacion completa de la columna
alimentada con el lixiviado pretratado con Fenton se alcanza a las 50 horas y la saturacion
completa de la otra columna se obtiene después de 70 horas Este fenomeno se observa debido a
que la oxidacién con método Fenton de compuestos organicos contenidos en el lixiviado crudo,
los transforma en otras sustancias cuyas caracteristicas fisicoquimicas (solubilidad, polaridad) los
hace mas adsorbibles al carbén activado.
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Resultados

Lo anterior produce que los compuestos de tamafio mas pequefio que la mélécula inicial. producto
de la ruptura de enlaces quimicos. sean mas adsorbibles al carbén. bajo las condiciones de
operacion aplicadas en este estudio.
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Figura 3.12 Evolucion de la relacién (DQOfinal/DQOinicial) en reactor continuo con
carbén activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacién (C-Fy

Fenton (FE).
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Figura 3.13 Evolucién de la relacion (CODfinal/CODinicial) en reactor continuo con carbén
activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacion-floculacion (C-F) y Fenton

(FE).
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Resultados

La figura 3.13 presenta la remocion de carbon orgénico disuelto (COD). Durante las primeras 5
horas de operacion. las columnas eliminan cerca del 40 ®o del carbén organico disuelto. Despues
de ese tiempo. la columna alimentada con et lixiviado pretratado por FE elimina de forma mas
eficiente el COD en comparacion con la columna alimentada con el lixiviado pretratado por C-F.

3.2.2 Influencia de la ozonacién del lixiviado C-F sobre el proceso de adsorcion

Como en el caso del proceso de adsorcién en reactor batch, la seleccion de las condiciones de
operacion de la ozonacién se hizo con base a dos criterios: oxidacion completa de moléculas
(mineralizacién) y oxidacion parcial de moléculas. Para cada caso, el Gnico parametro diferente
fue el pH (8 y 5.5 respectivamente). las demas variables fueron iguales: relacion molar
H,0,/0; =0, tiempo de ozonacién = 17.5 minutos y dosis de ozono = 100 mg/L.

Después de aplicar ambas condiciones. se evalud el proceso de adsorcién en los efluentes
obtenidos después de la ozonacién. Los resultados de remocién de color y DQO para cada caso se
presentan de manera comparativa en las figuras 3.14 a 3.17.
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Figura 3.14 Evolucién de la relacién (Color final/Color inicial) en reactor continuo con
carbén activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacién (CF) y
coagulacién-floculacién-ozonacién (CFQ) a pH = §.5.

79




Resultados

12

1.0
08
086
0.4

Colorf/iColori

0.2 4

00

o
s ®o ® ° o CFO-pH=8 0
O @O(bbo > o CF-pH=80
C%d%" o
*
. »
QWQ
50 100 150 200 250
Tiempo {hr)

Figura 3.15 Evolucién de la relacién (Color final/Color inicial) en reactor continuo con
carbén activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacién (CF) y
coagulacién-floculacién-ozonacion (CFO) a pH = 8.0.
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Figura 3.16 Evolucién de la relacion (DQOfinal/DQO0inicial) en reactor comtinuo con
carboén activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculaciéon (CF) y
coagulacion-floculacién-ozonacion (CFO) apH =5.5.
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Figura 3.17 Evolucion de la relacion (DQOfinal/DQOinicial}) en reactor continuo con
carbén activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacion (CF) y
coagulacién-floculacién-ozonacién (CFQ) a pH = 8.0.

En estas figuras se observa claramente el efecto benéfico de la ozonacién a pH = 5.5 del lixiviado
clarificado, ya que el efluente clarificado-ozonado (CFO) presenta concentraciones residuales de
color y DQO significativamente mas bajas comparadas con las del efluente clarificado (CF).

La columna alimentada con lixiviado CFO (pH = 5.5) permite eliminar desde su arranque mas del
90 % de color y DQO. Al final de mas de 75 horas de operacidn se logran remociones de 80 % de
esos dos parametros, siendo esto un buen resultado. La oxidacion parcial de moléculas les permite
probablemente no s6lo tener un mejor acceso a los productos de oxidacién, sino también mas
sitios de adsorcion disponibles. Esto explicaria la baja velocidad de saturacién del carbon
activado LQ1000 por el lixiviado parciaimente oxidado CFO (pH = 5.5).

En el caso de la columna alimentada con el lixiviado oxidado completamente CFO (pH = 8.0). la
remocion inicial de color y DQO es comparable al filtro operado con lixiviado no oxidado (CF).
En ambos casos, se logran remociones iniciales de cerca del 100 %. Después de su arranque, la
saturacion de las columnas evoluciona de manera comparable. La velocidad de saturacion es baja
durante las primeras 50 horas de operacién. Posteriormente, ésta se acelera parcialmente
observandose una pendiente mas pronunciada, aunque mas suave con respecto a la que presenta la
columna alimentada con lixiviado clarificado (pH = 5.5). Lo anterior, se puede atribuir a que la
oxidacién completa disminuye la concentracion de compuestos organicos adsorbibles, pero no lo
suficiente, aparentemente, como para tener un numero significativo de sitios de adsorcion
disponibles para eliminar de manera eficiente esas moléculas por adsorcion.
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Resultados

Sin embargo. para confirmar estas hipotesis se deben hacer estudios complementarios. como €s la
identificacion v cuantificacion de los compuestos de oxidacion resultantes en cada caso (p= = 5.5
v pH = 8.0).

La determinacion del pH de ozonacién mas adecuado para mejorar la adsorcidon se hizo
comparando la adsorcién de los lixiviados ozonados a pH = 5.5 y pH = 8.0. Los resultados
comparativos se ilustran en las figuras 3.18 a 3.20.

Estas figuras muestran que la eficiencia de adsorcion de compuestos organicos (en términos de
color) es comparable para los dos lixiviados ozonados a pH = 5.5 (oxidacién parcial de
moléculas) y pH = 8.0 (mineralizacion de moléculas). Sin embargo. a pH = 8.0 se tiene un
efluente con calidad fisicoquimica mas baja en cuanto a DQO y COD con respecto a pH = 5.5.
Por lo tanto, para optimizar el proceso de adsorcion, se recomienda ozonar a pH = 5.5 el lixiviado

coagulado-floculado.
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Figura 3.18 Evolucién de la relacion (Color final/Color inicial) en reactor continuo con
carbén activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacion-floculacion-
ozonacion (CFO) a pH=55y pH = 8.0.
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Figura 3.19 Evolucién de la relacion (DQOfina/DQOinicial) en reactor continuo con
carbon activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacion-
ozonacién (CFO) a pH =5.5y pH = 8.0.
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Figura 3.20 Evolucién de la relacién (CODfinal/CODinicial) en reactor continuo con carbén
activado LQ1000 para los lixiviados pretratados por coagulacién-floculacion-ozonacion
(CFO) a pH=5.5y pH =8.0.
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3.3 BALANCE DE MASA DE SOLIDOS SUSPENDIDOS TOTALES PARA EL TREN DE
TRATAMIENTO 1: C-F + adsorcion con carbon activado

En este apartado se presenta el balance de masa para solidos para el tren de tratamiento 1. el cual
involucra las siguientes etapas: C-F, sedimentacién, filtracion en arena y adsorcién con carbdn
activado. Este balance corresponde también al balance de masa para el tren de tratamiento 3, el
cual, ademas de las etapas anteriores involucra la etapa de ozonacion. pero como €n esa ¢tapa no
hay generacion de lodos, por esa razén se consideran similares ambos balances.

El balance de masa para el tren de tratamiento 2 (Método Fenton), no se presenta en este trabajo
debido a que no se determinaron los valores necesarios para realizarlo, ya que no formaba parte
del proyecto.

La ecuacion (3.1) describe el principio del balance de masa aplicable a procesos con reaccion
quimica y sin ella:

entrada de salida de

acumulacion ) ) generacion de} [consumo de
masa a traves masa a través
de masa = R o +{ masaenel }—< masaenel} (3.1}
] de los limites de los limites . _
enel sistema . ) sistema sistema
del sistema del sistema

En la ecuacidn (3.1) los términos de generacién y consumo se refieren a la ganancia o pérdida
mediante reaccién quimica. Cuando no hay generacion (o consumo) de masa dentro del sistema,
la ecuacion (3.1) se reduce a:

acumulacion = entrada — salida (3.2)
y después se reduce a la ecuacion (3.3) cuando no hay acumulacién

entrada = salida (3.3)

Si no hay flujo que entre o salga del sistema, la ecuacion (3.1) se reduce al concepto basico de la
conservacion de una especie de materia dentro de un sistema cerrado aislado:

acumulacién = generacién — consumo  (3.3a)

3.3.1 Balance de sélidos

Para realizar el balance de masa de solidos se tomaron los SST. Debido a que en este trabajo no
se realizaron las mediciones de los sélidos en cada etapa del tren de tratamiento, algunos datos
fueron obtenidos de los valores reportados en los informes realizados para la Planta de
Tratamiento de Bordo Poniente y otros fueron estimados.
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Resuftados

Los datos con los que se realizo el balance de masa se muestran a continuacion:

Q=15Ls
Base de calculo: 1 L
Masa de SST en el influente = 2.743.5 mg (dato reportado en el informe para la Planta de
Tratamiento de Bordo Poniente)
Cantidad de reactivos adicionados = 2.465.2 mg
AL(SOy); = 600 mg
FeCl;= 800 mg
H>S0s= 2 mL (pureza) (1/p)
=2 mL(0.98) (1g/1.84 mL)
=196g/1.84 =1.0652¢
=1,065.2 mg
Masa de SST después de C-F = 4.159.6 mg (dato reportado en el informe para la Planta de
Tratamiento de Bordo Poniente)

Balance de solidos en la etapa de C-F:

Partiendo de la ecuacion (3.1), el balance de masa de sélidos en esta etapa se determiné por la
ecuacion (3.4):

de SST de SST
masadeSST\ _ 5 743 Smgh+ (2,465 2mgh+{ o 04— {4159.6mg}= 0
acumulados generados
masa de SST
=1,049.1 mg
generados

Balance de s6lidos en la etapa de Sedimentacion:

Para el calculo de los SST a la salida del sedimentador se tomd como criterio una remocidn de 60
o de solidos, de acuerdo a lo reportado con Metcalf y Eddy (1991).

El calculo se realizo mediante la ecuacion 3.2

Acumulacién = entrada - salida =0 (3.2)

Acumulacién = entrada ~ (efluente + lodos) = 0

Acumulacion = 4.159.6 mg — ((4,159.6)(0.4) mg + mg de lodos) =0
Acumulacion = 4159.6 mg - 1663.84 mg - mg lodos =0

mg de lodos = 4159.6 mg — 1663.84 mg = 2,495.76 mg
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Balance de solidos en la etapa de Filtracion:

Para el calculo de los SST a la salida del filtro se tomo como criterio una remocion de 80 %o de
dichos sélidos, de acuerdo a lo reportado por Metcalf y Eddy (1991).

El calculo se realizo mediante la ecuacion 3.2
Acumulacion = entrada - salida= 0 (3.2)
Acumulacion = 1663.84 mg — 1663.84 (0.2) mg = 0

Acumulaciéon = 1663.84 mg - 332.77mg = 0
Acumulacion = 1331.07 mg

Balance de solidos en la etapa de Adsorcion:

Para el calculo de los SST después de la etapa de adsorcion se tomé como criterio una remocion
de 30 % de dichos solidos, de acuerdo a lo reportado por Metcalf y Eddy (1991).

El calculo se realizo mediante la ecuacion 3.2
Acumulacién = entrada - salida = 0 (3.2)
Acumulacion =332.77 mg - 332.77(0.7) mg = 0

Acumulacién = 332.77 mg - 23294 mg=0

Acumulacion = 99.83 mg

Balance de solidos en el efluente:

El calculo de los SST en el efluente se determind mediante la ecuacién 3.3
entrada = salida (3.3)

mg de SST a la entrada = mg de SST en el efluente

232.94 mg =232.94 mg

La produccion de lodos en el efluente del tren de tratamiento de C-F es de 232.94 mg

Produccion de lodos (PL) =232.94mg=0.23 ¢

Produccién de lodos por dia = (0.23 g/L)(1.5 L. s%86,400s/d)
= 29,808 p/d = 29.80 Kg/d
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La tabla 3.8 muestra los valores obtenidos para cada etapa del tren de tratamiento

Tabla 3.8 Valores de SST a la salida de cada etapa del tren de tratamiento 1

Etapa SST (mg/L)
Influente 2.743.50
C-F 4.159.60
Sedimentacion 1.663.84
Filtracidn 332.77
Adsorcion (Efluente) 232.94

De acuerdo a los datos reportados por ta empresa RIMSA, el costo de confinamiento de los lodos
considerados como residuos peligrosos, es de $ 450.00 por cada tambo de 200 L. al 80 % de su
capacidad (o sea 160 L), mas un costo adicional de $ 250.00 por el flete de los mismos.

Para obtener el costo de confinamiento de los lodos es necesario conocer la densidad de los
mismos. Considerando que los lodos tienen una gran cantidad de humedad, estimemos €ésta en un

valor de 1.2 kg/L. un poco mayor a la del agua.

El volumen de lodo producido por dia se obtiene de la si guiente manera:

P =29.80 kg/d

pL=12 kg/L

Viodor dia = Pé’ = 29.’8'0'”kg/‘ai=24-8‘1‘
o 1.2kg/L d

Cada tambo debe contener 160 L (80 % de su capacidad), lo cual se obtiene en:

2480 L 1d
160 L (1 tambo) X =6.5 dias

La cantidad de tambos generados al afio se obtiene de la siguiente manera:

| tambo [%65_ d

= J = 56 tambos ! aho
65d

ano
El costo anual de confinamiento es:

Costo anual de confinamiento = $t4501;00 (56tambos) + $ 250.00 por flete =3 25,450.00. asio
ambo
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3.4 EVALUACION ECONOMICA DEL PROCESO DE ADSORCION PARA EL
TRATAMIENTO DE LIXIVIADOS DE RELLENOS SANITARIOS.

En esta parte se presenta el calculo de los costos totales para los trenes aplicados y propuesto con
carbén activado para el lixiviado. Los costos totales son la suma de los costos de inversion mas
los costos de operacion.

Para los costos del tren aplicado se tomaron como base los datos reportados para la planta de
tratamiento de Bordo Poniente. la cual se construyo en 1992. Esta planta opera actualmente con
un flujo de 1.5 L/s y utiliza un tren de tratamiento que consia de cinco etapas principales:
1) coagulacién-floculacion, 2) sedimentacién primaria, 3) oxidacion con peroxido de hidrégeno,
4) sedimentacién secundaria y $) filtracién sobre arena. Las condiciones de operacion de la
primera etapa se realizan de manera similar a las aplicadas en el tren propuesto con carbon
activado. Este adsorbente sustituira la funcién del peroxido de hidrogeno (tercera etapa).

Con base en el flujo manejado y considerando que las primeras etapas son similares en los trenes
de tratamiento, se compararan Ginicamente los procesos de oxidacion con peroxido de hidrogeno,
adsorcion con carbon activado solo y ozonacion + carbén activado. En el caso de la adsorcion con
carbén activado se consideraron tres escenarios: 1) confinamiento del carbon saturado,
2) reactivacién externa del carbon y 3) reactivacion in-situ. Los calculos se realizaron con base en
criterios empiricos (nomogramas) determinados por Sontheimer et. al., 1988. Los cdlculos se
presentan a continuacion.

3.4.1 Base de calculo para el sistema de oxidacion con peroxido de hidrogeno (Planta de
Tratamiento de lixiviados de Bordo Poniente).

Flujo (Q) = 1.5 L/s = 90 L/min = 24 GPM

Tipo de oxidante: peroxido de hidrogeno (H0;), grado industrial (50% pureza)
Densidad = 1.18 kg/m’

Dosis de oxidante aplicada =20 mL/L

Tiempo de contacto () = 30 min

1) Costos de inversion

Los costos de inversion estan integrados por el sistema de oxidacion y el sistema de inventario.
Estos datos se presentan en la tabla 3.9.

Para anualizar los costos de inversion se aplica una depreciacion del 10 % de interes a 10 0 20
aiios, de acuerdo al método lineal (Solanet et. al., 1989).

Ce* (*(+0)")
((1+0)"-1)

Costo de capital anual =

Donde: Ct = costo de capital total, i = interés y n = niimero de afios a amortizar.
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Tabla 3.9 Costos de capital para el sistema de oxidacién con peroxido de hidrogeno
(Informacién proporcionada por la Direccion General de Servicios Urbanos (DGSU))

Sistemna Costos en dolares Costos en pesos
Sistema de oxidacién 1900 US Dil $ 19.000.00
Sistema de inventario 1205 $12.050.00
Costos totales de capital [3105 $ 31,050.00
Costos anuales de capital | 505 $ 5.050.00

El tipo de cambio fue de $10.00 por dolar.

Los costos anuales de inversién se obtuvieron aplicando la ecuacion anteriormente mencionada:

* * 10
Costo de capital anual = (3105)* (0.1 ](01+0.1) ) 505
((1+0.1)" -1}

2. Costos directos de operacion

Los costos de operacion estan integrados por los siguientes componentes, los cuales se muestran
en la tabla 3.10:

Tabla 3.10 Costos de operacién para el sistema de oxidacién con peréxido de hidrégeno
(Informacién proporcionada por la Direccién General de Servicios Urbanos (DGSU))

Componentes Costos anuales de|Costos anuales de
operacion (US Dil/afio) | operacion en pesos

Costo de oxidante 3160 $ 31,600.00
Sistemas de adsorcion y almacenamiento:

Jornada de trabajo (Hombre-afio) 16,000 $ 160,000.00
Mantenimiento ‘@ 6 % capital/afio 190 $ 1,900.00
Monitoreo v gastos generales (Hombre-afio) {16.000 $ 160,000.00
Costos directos de operacion 35.350 $353,500.00

El tipo de cambio fue de $10.00 por dolar.

Los costos anuales totales para el sistema de oxidacién con peroxido de hidrégeno son los
siguientes:

Tabla 3.11 Costos anuales de operacion para el sistema de oxidacion con perdxido de hidrégeno

Componentes Costos  anuales  de|Costos anuales de
operacion (US Dll/afio) | operacion en pesos
Costos de operacién anual 35,350 $ 353,500.00
Costos de inversion 505 $ 5,050.00
Costos anuales totales 35,855 $ 358,550.00
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3.4.2 Base de calculo para el sistema de adsorcion con carbén activado.

Flujo (Q) = 1.5 L's = 90 L/min = 24 GPM

Tipo de carbon: carbon mineral 1.Q1000 en grano
Densidad ( p ) = 500 kg/m’

Velocidad de saturacion = 20.08 kg 'dia

Tiempo de contacto de lecho vacio (EBCT) = 20 min
Tiempo de saturacion del carbon =3 dias

1) Volumen de carbon del adsorbedor (Va)

Va=Q* EBCT
3
Va =1.5L « 605, 20min Im™ 1.8 m’
5 min 1000 L

2) Volumen de carbdn en inventario (Vi)

Para este calculo se estan considerando 3 dias de saturacion del carbon mas 3 dias de reactivacion

del mismo.

3

Vie20088 *3+3)d* " - =025m
d 500 kg

3) Costos de inversién

Los componentes que integran los costos de inversion son los siguientes: .

Sistema de adsorcion

Para los tres escenarios los costos de capital del sistema de adsorcion se obtienen de la siguiente
manera: con el tiempo de contacto de lecho vacio (EBCT) = 20 min y el tamaiio del sistema en
miles de galones por dia (34,560 GPD/1000 = 35 MGD). se obtiene de la figura 3.21 un valor de
15 cent./gal. Este valor multiplicado por los 34,560 GPD nos da el costo en dolares del sistema de

adsorcion (base de célculo).

($ 0.15 /gal/dia) (34,560 gal/dia) = $ 5,184
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Sisiema de inventario

En el caso del confinamiento v la reactivacion externa. los costos de capital para el sistema de
inventario son despreciables. En el caso de la reactivacion In-situ se obtienen de la figura 3.22 al
interceptar el valor del volumen del carbon = 1.8 m> con la curva de la grafica. obteniéndose un

costo de § 15.000 USD.

Sistema de reactivacién

En el caso del confinamiento y la reactivacion externa, los costos de capital para el sistema de
reactivacién son despreciables. En el caso de la reactivacion In-situ el costo se obtiene de la figura
3.23 con la cantidad de carbon agotado en kg/dia.

Los kg de carbon agotado se obtienen de la siguiente manera:
(Va)(p)= (I.SmJ)[SOO -"%] = 900 kg
m

Al interceptar este valor con la grafica 3.23 se obtiene un costo de inversion para el sistema de
reactivacion In-situ de $ 300,000 USD.

Los costos de capital para el sistema de adsorcion con carbén activado se resumen el la tabla 3.12

Tabla 3.12 Costos de capital para el sistema de adsorcion con carbén activado

Confinamiento | Reactivacion Reactivacion

US DIl Externa US DIl {In-situ US Dl
Sistema de adsorcion (figura 3.21) 5,184 5,184 5.184
Sistema de inventario (figura 3.22)  |(a) (a) 15,000
Sistema de reactivacion (figura 3.23) }(a) (a) 300.000
Costos totales de capital 5,184 5.184 320,184
Costos anuales de capital 844 844 52,108

(a) debido al pequefio volumen de carbén en inventario se considera que el carbon sera
almacenado en bolsas y tambores, por lo que el costo de capital para este sistema es

despreciable.

La anualizacién de los costos de inversion se obtuvieron respectivamente, aplicando una

amortizacion a 10 afios con un 10 % de interés de acuerdo a la ecuacion siguiente:

Costo de inversién anual =

Cr* (i*(1+0)")

((1+)"=1)
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Costos directos de operacién

Los componentes que integran los costos de operacion se presentan a continuacion con los
porcentajes estimados que representan cada uno de los costos de inversion total (Adams et al..

1988).

Sistema de reactivacion figura 3.24
Jornada de Trabajo (Hombre-aito) 5%
Mantenimiento 6%
Monitoreo 5%

Sistema de reactivacidn

Los costos de operacion del sistema de reactivacion para los tres escenarios, se obtienen de la
figura 3.24, interceptando la velocidad de agotamiento = 20.08 kg/dia con cada una de las curvas
de la grafica. De esa manera se obtiene en cada caso los siguientes valores:

- Para el caso de confinamiento, la intercepcion con la grafica respectiva arroja un valor de
$1.55/kg

($ 1.55 / kg) (20.08 ke/dia) (365 dias/afio) = $ 11,360/afio

- Para el caso de reactivacion externa, la intercepcion con la grafica respectiva arroja un valor
de $ 0.94/kg

(3 0.94 / kg) (20.08 kg/dia) (365 dias/afio) = $ 6,889.5/afio

- Parael caso de reactivacion In-situ, la intercepcion con la grafica respectiva arroja un valor de
$ 1.58%kg

(3 1.58/kg) (20.08 kg/dia) (365 dias/afio) = $ 11.580/afio

Jornada de Trabajo vy Monitoreo

Los costos de jornada de trabajo y monitores para los tres escenarios, corresponden al 5 % de los
costos de capital total. En este ejemplo ilustrativo se obtuvieron del mayor costo de capital total,
debido a que no siempre los costos de capital para ios sistemas de inventario y reactivacion, en los
escenarios de confinamiento y reactivacion externa son despreciables. De esta manera, los costos
de operacién para la jornada de trabajo y monitores se obtuvieron de la siguiente manera:

($ 320,184) (0.05) = $ 16,000
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Mantenimiento

Los costos de mantenimiento en cada caso. representan el 6 % de los costos totales de inversion.

Para confinamiento y reactivacion externa: (3 5184} (0.06) = $311
Para reactivacion In-situ: ($ 320,184) (0.06) =§ 19211

Los costos de operacion para el sistema de adsorcion con carbon activado se resumen el la

siguiente tabla:

Tabla 3.13 Costos de operacion para el sistema de adsorcién con carbén activado

Costos Anuales de Operacidn
Confinamiento | Reactivacion | Reactivacion
$/ano externa $/afio | in-situ $/afio
Sistema de reactivacion (figura 3.24) 11,360 6890 11,580
Sistemas de adsorcion y almacenamiento
Jornada de trabajo (Hombre-afio) 16,000 16.000 16,000
Mantenimiento @ 6 % capital/afio 311 311 19211
Monitoreo y gastos generales (Hombre-afio) 16,000 16.000 16,000
Costos directos de operacion 43,671 39.201 62,791

Los costos anuales totales para el sistema de adsorcién con carbén activado son los siguientes:

Confinamiento | Reactivacion [ Reactivacion

$/afio externa $/afio | in-situ $/afio
Costos de inversion anual 844 844 52,108
Costos de operacion anual 43,671 39.201 62,791
Costos anuales totales 44 515 40.045 114,899

Convirtiendo los costos anteriores en pesos mexicanos se obtienen los siguientes valores:

Confinamiento | Reactivacion | Reactivacion

$/aiio externa $/afio | in-situ $/afio
Costos de enversion anual 8,440 8.440 521,080
Costos de operacion anual 436,710 392,010 627,910
Costos anuales totales 445,150 400,450 1°148,990

El tipo de cambio fue de $10.00 por dolar.

De la tabla anterior se observa que los costos son comparables para el caso del confinamiento y la
reactivacion externa. Sin embargo, la opcién mas viable desde el punto de vista econémico es la
reactivacion externa. La reactivacion In-situ es una opcidén muy costosa para el sistema de

adsorcion con carbdn activado.
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3.4.3 Base de calculo para el sistema de ozonacién y adsorcién con carbén activado

Para la evaluacién econémica de los costos de ozonacién se utilizo una estimacion de los costos
de capital de 20 plantas instaladas en los Estados Unidos y Francia. Lo anterior es debido a que el
tipo de industria que aplica 0zono en México es relativamente joven, por lo que no existen indices
de costos al respecto. Los parametros necesarios para llevar a cabo dicha evaluacién economica
son: dosis, tiempo de contacto y cantidad de flujo a tratar.

Dentro de los costos de capital para la generacién de ozono se consideran los costos de
tratamiento de aire. equipo de generacién de ozono, equipo de destruccion del mismo, tuberias,
valvulas, instrumentacion, sistema de disolucién de ozono (contactor) y sistemas de control ¢
instalacién. La figura 3.25 representa los costos de los sistemas de generacion, incluyendo estos
aditamentos.

10,000

5,000 ~

3,000 ~

2,000

1,000

500

Costo unitario $/Ib/dia

300

200

100
1.00 376 5.67 9.45 18.90 37.80 56.70  94.50 189.0

Velocidad de produccion de ozono (kg/h)

B costo en dolares americanos
e costo en francos

Figura 3.25 Costos de capital para los sistemas de generacién de ozono.
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El porcentaje estimado para los componentes que integran los costos de inversion (A.W.W.A.
1990) son:

Equipo de generacion 53 %
Construccion 25%
Contactor 22 %

Como costos de mantenimiento y operacion se tienen los siguientes:

Potencia para el gas de alimentacion, generacién y sistemas de destruccidn de ozono
Mano de obra para operar el equipo 24 horas al dia

Mantenimiento

Enfriamiento

Los porcentajes estimados para los componentes de mantenimiento y operacion son los
siguientes:

» Para pequeflos sistemas + Para sistemas mayores
(menos de 1.89 kg/h de ozono) (mas de 1.89 kg/h de ozono)
Potencia 22 % Potencia 75 %
Mano de obra 38 % Mano de obra 5%
Mantenimiento 38 % Mantenimiento 15 %
Enfriamiento 2% Enfriamiento 5%

La capacidad de produccion (capacidad instalada) se calcula de la siguiente manera:

/
Pkg/h) = Q (m*/s)* D (g/m’)* 3.6 kg/:
g

Donde:

P = produccién

Q = flujo de agua a tratar

D = dosis

3.6 es un factor para convertir el flujo volumétrico a flujo masico (kg/h)

La figura 3.25, la capacidad de produccién y los porcentajes estimados, son los datos que se
requieren para llevar a cabo la estimacion de los costos de capital total. Los costos de capital total
estimados deben ser anualizados para poder sumarlos a los costos de mantenimiento y operacion,

ya que estos ultimos se calculan a partir de parametros de operacion anual.

Para anualizar los costos de inversién se aplica la ecuacién convenida con anterioridad.
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Para obtener los costos de mantenimiento v operacién se tiene que calcular el costo de potencia ¥
los porcentajes anteriormente presentados. El costo de la potencia se calcula de la siguiente
manera:

CP (s/h) =P, (kg/hy*E,(KWh'kg)*CE(S' KWh)
Donde:

CP = costo de potencia

Pm = produccion promedio

E. = energia especifica

CE = costo de energia

Los parametros de disefio (dosis. tiempo de contacto y flujo a tratar) son los siguientes:

PARAMETRO CANTIDAD
Dosis 100 mg/L
Tiempo de contacto 15 min.
Flujode aguaatratar {15L/s

CALCULOGS
Capacidad instalada = Q* dosis = l.S—L +100 & * 36 kgls. & _ 0.54 kg
seg L g/h 1000 mg h
Capacidad instalada = 0.54 k8 o 24 hy 1B 28.55 b
h d 0.454kg d

Con este valor y la figura 3.25 se obtiene un valor de 10,000 dls/Ib/dia
(10,000 dis/1b/ dia)* (24 h/ dia)*(1ib/0.4535 kg)=529.217.2 dis/kg/h
(529.217.2dls/ng [ h)*(0.54 kg / h)*(810.00/ dolar) = 2'857,772.9

El costo de generacidn anterior, representa aproximadamente el 53 % de los costos de capital
totales; y con base en esto calculamos los costos para ia construccién (25 %) y el contactor (22
%). La suma de los costos anteriores representa el costo de inversion total.

El costo de inversién (Ct) total es:  2°857,772.9 53%
X =5'392,024.34 100 %

[ Ct=5'392,024.34 |
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El costo de inversidn anual es el siguiente:

Cr ril-iy 5392.024 344 0,14 (1+0.1)")

Costo de inversion anual = . = 024 19
(1+i) ~1) {001y

§392,024.34*(0.1(1+0.1)° ) _1398552.27

Costo de inversion anual =
(1+0.0)° 1) 1.5937425

Costo de inversion anual = 877.527.12

Los costos de inversion se desglosan en la tabla 3.14:

Tabla 3.14 Costos de capital para generacién de ozono

CONCEPTO COSTO
Costo de generacion $ 2°857,772.90
Costos de construccion $ 1°348,006.09
Costo del contactor $1°186.,245.35
Costo de inversion total $5°392,024.34
Costo de inversion anual $ 877527.12

El tipo de cambio fue de $10.00 por délar.

Los costos de mantenimiento y operacion se calculan a partir de datos promedio que se presentan
a continuacion:

Tabla 3.15 Parametros utilizados en el sistema de ozonacién

PARAMETRO CANTIDAD
Dosis 100 mg/L
Tiempo de contacto 13 min
Flujo de agua a tratar 1.5L/s
Costo de energia eléctrica $0.15/kWh
(1-500 kWh)
Energia especifica 26.4 kwh/kg

Primeramente, se calcula el costo anual de potencia:
(0.54 kg/h) * (26.4 kWhikg) = 14.256 kWh/h

(14.256 kWh/h) * (24 h/dia) * (365 dias/afio) * ($ 0.15/kWh)=$ 18,732.38 anuales
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El costo anual de potencia (5 18.732.38), representa el 22 % de los costos totales de
mantenimiento y operacion v con base a éste calculamos un 2 % de enfriamiento. un 38 % para
mano de obra y un 38 °% para mantenimiento.

La suma de todos estos valores da el costo total de mantenimiento y operacién, los cuales se
presentan en la tabla 3.16.

Tabla 3.16 Costos de mantenimiento y operacién para el sistema de ozonacion

CONCEPTO COSTO
Costo anual de potencia $18,732.38
Costo de mantenimiento $32,355.94
Costo del agua de enfriamiento $ 1,702.94
Costo de la mano de obra $32,355.94
Costo totales de mantenimiento $ 85,147.20
y operacion

Los costos totales para el sistema de ozonaci6n son los siguientes

CONCEPTO COSTO
Costo de inversion anual $ 877.,527.12
Costo de mantenimiento y $ 85,147.20
operacion anual
Costos anuales totales $ 962,674.32

Para obtener el costo total del sistema de ozonacion + adsorcion con CA, es necesario adicionar al
costo anterior ($ 962,674.32), el costo del sistema de adsorcién con CA, obteniéndose la siguiente
cantidad.

costo anual total del sistema de $962,674.32 + $ 400,450 =
ozonacion + adsorcion con CA $1°363,124.32

El analisis de los costos anuales totales para los tres sistemas se presenta en la tabla 3.17.

Tabla 3.17 Costos anuales totales para los tres sistemas de tratamiento: oxidacion con
peréxido de hidrégeno, adsorcion con carbén activado y ozonacién + adsorcién

SISTEMA DE TRATAMIENTO COSTOS ANUALES

TOTALES
Oxidacioén con H;0, $ 358,600.00
Adsorcion con carbon activado $ 400,450.00

Oxidacién con ozono + adsorcion $ 1°363,124.32
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Si se analizan los valores de la tabla anterior. se observa que los costos del sistema de adsorcion
con CA y del sistema de oxidacién con perdxido de hidrogeno son comparables. La oxidacion con
ozono resulta ser la opcion menos viable. desde el punto de vista economico para tratar los
lixiviados de rellenos sanitarios, en el caso particular que se analizo, es decir, un flujo pequefio.
Sin embargo, otro podria ser el resultado en el caso de flujos més importantes, ya que los costos
disminuyen proporcionales al gasto a tratar.
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CONCLUSIONES

En este trabajo se presentaron tres alternativas de tratamiento para los lixiviados generados en
rellenos sanitarios, especificamente en el relleno de Bordo Poniente. En cada una de estas
alternativas, se evalué el proceso de adsorcién con carbon activado como etapa de pulimiento.
Los resultados obtenidos en este trabajo conducen a las siguientes conclusiones y
recomendaciones:

I

El proceso de adsorcién con carbén activado es un método muy eficiente para tratar los
efluentes de los lixiviados pretratados por los métodos de coagulacion-floculacion (C-F).
Fenton (FE) y coagulacion-floculacién + ozonacion (CFO). Las eficiencias de remocion de
color y DQO son las siguientes: 32.3 y 31 % respectivamente para el lixiviado pretratado por
C-F, 38.4 y 20.7 % respectivamente para el lixiviado pretratado por Fenton; 65 y 78.5 %
respectivamente para el lixiviado pretratado por C-F + ozonacion parcial (pH = 5.5) y por
Gltimo, 39 y 27 % respectivamente para el lixiviado pretratado por C-F + ozonacion total
(pH = 8.0). Sin embargo dichas eficiencias varian segun el influente y el tipo de carbon
activado utilizado en el proceso de adsorcion.

Las eficiencias de remocion para cada tren de tratamiento son las siguientes: para el tren de
tratamiento de C-F + adsorcion con CA se obtiene una eficiencia de remocién de 96.2 % para
el color y de 71.3 % para la DQO; para el tren de tratamiento de oxidacién Fenton y
adsorcion con CA se obtiene una eficiencia de remocion de 91.7 % para el color y de 60 %
para la DQO. En el caso del tren de tratamiento de C-F + ozonacion + adsorcion con CA las
eficiencias de remocion de color y DQO obtenidas son: 98.9 % y 67.3 % respectivamente
para la ozonacion parcial (pH = 5.5) y 99.4 % y 80.3 % respectivamente para la ozonacion
total (pH = 8.0).

La calidad de los efluentes finales del proceso de adsorcion para cada tren de tratamiento son
los siguientes: para el tren de tratamiento de C-F + adsorcion con CA se obtiene un efluente
final con un color de 302 mg/L v una DQO de 1097 mg/L: para el tren de tratamiento de
oxidacion Fenton y adsorcion con CA se obtiene un efluente final con un color de 665 mg/L
y una DQO de 1538 mg/L. Los elfuentes finales obtenidos para el tren de tratamiento de C-F
+ ozonacion + adsorcion con CA son: color = 25.5 mg/L v DQO = 655.5 mg/L para la
ozonacién parcial (pH = 5.5); color = 13.5 mg/L y DQO = 394.5 mg/L para la ozonacion
total (pH = 8.0).

Los resultados experimentales se ajustan correctamente al modelo de la isoterma de
Freundlich, por lo que el andlisis de resultados en reactor batch, se hizo con base a los
coeficientes de esta ecuacion. Para los tres pretratamientos aplicados en este trabajo, los
coeficientes de regresion se sitian entre 0.832 y 0.992 para el color y entre 0.82 y 0.999 para
la DQO

De modo general se puede decir que la oxidacién por el método Fenton de compuestos
organicos permite aumentar la eficiencia de remocién de color y DQO en reactor batch. Lo
anterior se atribuve a que al fragmentarse la materia organica en compuestos de menor
tamafio, hay un mayor acceso de dichos compuestos hacia los microporos de los carbones
activados y, por consecuencia, una mayor eficiencia de adsorcion.

102




Conclusiones

10.

La evaluacion de nueve carbones activados permitio determinar que el material adsorbente
que presenta mejores eficiencias de remocion de color y DQO para los tres influentes
evaluados es el carbon mineral LQ1000. Debido a los resultados anteriores, este carbon fue
seleccionado para realizar pruebas en reactor continuo.

Las resultados obtenidos en reactor continuo demuestran que al comparar los métodos de C-F
y FE, éste dltimo no presenta grandes ventajas desde el punto de vista de tiempo de
operacion y calidad del filtrado. ya que satura de manera muy rapida la columna (50 horas
aproximadamente) comparado con el tiempo de saturacion de la columna con la C-F
(aproximadamente 80 horas). Ademas. la calidad del filtrado del pretratamiento de C-F es
mejor que la del filtrado del pretratamiento de FE. Debido a esto se evalu6 una oxidacién con
ozono al lixiviado clarificado (C-F) previa al CA, para determinar su influencia sobre el
proceso de adsorcion.

Para las dos condiciones de oxidacion evaluadas en este trabajo: oxidacion parcial de
moléculas (pH = 5.5) y oxidacién completa de moléculas (pH = 8.0), la accién del ozono
tiene un efecto benéfico en el lixiviado clarificado, ya que presenta concentraciones
residuales de color y DQO mas bajas comparadas con las del efluente clarificado (CF). Sin
embargo, con la oxidacién parcial (pH = 5.5) se obtiene un efluente de mejor calidad en
cuanto a DQO y COD, por lo que para optimizar el proceso de adsorcidn, se recomienda
ampliamente aplicar esta condiciéon de ozonacién al lixiviado clarificado. Con el fin de
determinar si la ozonacion era o no recomendada en el tren de tratamiento fisicoquimico con
CA, se recomienda hacer un analisis econdmico.

Desde ¢l punto de vista econdmico, los costos de los sistemas de oxidacién con perdxido de
hidrogeno y de adsorcion con carbén activado son comparables ($ 358,600.00 y $400,430.00
respectivamente) lo cual quiere decir que es viable utilizar el carbén activado para tratar los
lixiviados de rellenos sanitarios. ya que la diferencia de costos entre los dos sistemas es de
$ 41,850.00. Esta diferencia se puede considerar poco significativa si se considera que el
tratamiento de lixiviados con carbén activado es mucho mas eficiente.

La oxidacion con ozono resulta ser la opcion menos viable. desde el punto de vista
econémico para tratar los lixiviados de rellonos sanitarios. va que el costo para este sistema
es tres veces mayor que los costos de los otros dos sistemas propuestos, en este caso
particular de un flujo bajo (1.5 L/s). Sin embargo, este proceso podria ser factible en la
medida que el gasto a tratar sea mas importante.
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ANEXO A
DISENO EXPERIMENTAL UTILIZADO PARA EL METODO FENTON

Conforme el nimero de factores de un disefio factorial 2* aumenta, el nimero de ensayos
necesarios para obtener una réplica completa del experimento sobrepasa los recursos de la
mayoria de los experimentadores. Por ejemplo, una réplica completa de un disefio 2° requiere 64
ensayos.

El uso de disefios factoriales fraccionarios conduce a una gran economia y eficiencia en la
experimentacion. Estos disefios permiten, realizando pocas pruebas, estudiar simultineamente la
influencia de un gran numero de factores o variables que determinan la respuesta de un
experimento. El nimero de experimentos a realizar en un disefio factorial fraccionario es 2X° (p=
numero de variables dependientes).

La ventaja de estos planes estadisticos aplicados a la investigacion es que permiten adquirir y
analizar datos de manera organizada, ademés de estimar la validez de la informacion adquirida y
sobre todo, la obtencion de las condiciones éptimas de un proceso.

En este trabajo se presentan la matrices de experimentos calculadas para los parametros de
estudio de los métodos Fenton y de ozonacion. Las variables de estudio del método Fenton son:
contenido de carbon organico disuelto, pH, tiempo de reaccion y DQO. Las variables especificas
son: la relacion H,0»/FeSO; v la dosis de H2O». El tiempo de reaccion y la DQO se encuentran
representados como resultado de una interaccion entre los cuatro primeros factores. En el proceso
de ozonacion se controlaron cuatro parametros: pH, dosis de Oj, tiempo de contacto deO;yla
relacién H;0,/ O La variable especifica es el pH y no hay factores dependientes.

Para ambos métodos de estudio hay cuatro factores de interés, cada uno en dos niveles (alto y
bajo), por lo que el nimero de experimentos a realizar es 2% = 16 ensayos (25 y para Fenton y 2t
para ozonacion) Para la ozonacion, el disefio se desarrotlé para obtener un modelo matematico
que permitiera determinar los valores de los parametros para dos condiciones:

1) Maxima oxidacion de moléculas (mineralizacién o CO»)
2) Oxidacién parcial de moléculas (subproductos de ozonacion).

A continuacion se presenta la matriz de experimentos para los parametros del método Fenton y en
el anexo B se presenta la matriz correspondiente para el método de ozonacion.
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Tabla A.2 Datos experimentales para el disefio 2*

método Fenton

para determinar ias condiciones optimas del

EXP. X Xz X3 X4 Xy X2 X3Xs XaXs
(H,0/FeSQ,) | (H,0,) (COD) {pH) 9 (DQO)
1 10 5 1300 8.8 30 2500
2 10 5 1300 3.0 10 250
3 10 5 130 8.8 10 250
4 10 5 130 30 30 2500
5 10 0.5 1300 8.8 10 2500
6 10 0.5 1300 3.0 30 250
7 10 0.5 130 8.8 30 250
8 10 0.5 130 3.0 10 2500
9 1 5 1300 8.8 10 2500
10 1 5 1300 30 30 250
11 1 5 130 8.8 30 250
12 1 5 130 3.0 10 2500
13 1 0.5 1300 8.8 30 2500
14 1 0.5 1300 3.0 10 250
15 1 0.5 130 8.8 10 250
16 1 0.5 130 30 30 2500

La ecuacién que define el modelo es la siguiente:

y=-967.13 - 168.81 X; - 576.31 X3 + 1137.94 X, -508.625 X, X; - 311.875 X; X4 + 366 X,X, +

1155.5 X3X4 - 389.81 X X»2X3-370.56 X X3X4 + 509.06 X2X3X,4

Los términos que no aparecen en la ecuacion es porque no tienen influencia significativa.

Los valores de las condiciones dptimas, tanto para el pH como para la dosis de los coagulantes,
fueron obtenidos mediante la resolucién de la ecuacidn anterior para un intervalo dado de valores,
con la ayuda del programa de computadora Excel. Para el pH se obtuvo un valor de 3.37 y para
las dosis de los coagulantes (H,0, v FeSO,), de 1000 mg/L respectivamente.

Los valores anteriores se utilizaron en el procedimiento experimental para el pretratamiento del
lixiviado crudo por método Fenton.
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ANEXOB

Tabla B.2 Datos experimentales para el color en el diseic 2* para determinar las condiciones
dptimas del método de ozonacion

EXP, X4 ). X3 Xa Comb. de |{colorf - color 1)
(pH) {dosis de O,) (tempade |(mol H;O./mol O5)| Tratamientos
contacto de Os)

1 80 300 15 0.4 {1) -157
2 8.0 300 15 0 ) & -130
3 8.0 300 5 04 X2 -1455
4 10 300 5 0 Xi Xa -281
5 8.0 100 15 04 Xa -86
6 8.0 100 15 0 X1 X, -35.5
7 8.0 100 5 0.4 Xz Xs -35.5
8 8.0 100 5 0 X XoXs 18
9 5.5 300 15 0.4 Xa 76
10 5.5 300 15 0 X Xs 423
11 5.5 300 5 0.4 Xo Xa 345
12 55 300 5 0 X KaXs -119
13 55 100 15 0.4 Xa Xa 645
14 55 100 15 0 Xy XaXs 157.5
15 55 100 5 04 X XX, 2925
16 5.5 100 5 0 Xq KoXaXg 329

Tabla B.3 Datos experimentales para la DQO en el diseno 2* para determinar las condiciones
6ptimas del método de ozonacién

EXP. X4 X2 Xs Xa Comb. de | (DQOf - BQOW)
{pH) (dosis de O;)| (tiempode |(mol H,Ox/mol O,)| Tratamientos
contacto de O,)

1 8.0 300 15 0.4 (1) 30

2 8.0 300 15 0 Xy -50
3 8.0 300 5 0.4 X, 287.5
4 10 300 5 0 X4 X2 351.5
5 8.0 100 15 0.4 X3 -17
<] 8.0 100 15 0 Xy X3 180.75
7 8.0 100 5 0.4 X2 X3 138
8 8.0 100 5 0 Xy XoXs 4395
9 55 300 15 0.4 X4 306.5
10 55 300 15 0 X1 Xq 420.5
11 55 300 5 04 X2 Xa 460
12 55 300 5 0 Xy XoXa 358
13 55 100 15 0.4 Xa X 2435
14 55 100 15 0 Xy XX, 95.5
15 55 100 5 04 Ko XaXa 205.5
16 55 100 5 0 Xy XXX 110
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Las ecuaciones que definen los modelos para el color y la DQO son las siguientes:

Acclor= 1233123194 X, - 50.25 X5 +26.19 X; -21.63 X; X5 - 21.81 X X5+ 89.12 XoX;3 +
21.81 XaXy - 32.25 XXy — 58.75 X1 XoX; - 25.56 XXXy

Apoo= 223.11 -51.83 X, +47.39 X>-70.64 X3 -63.92 X;X>-62.2 X;X; —45.29X,X, + 48.8
X1XoXq+25.08 XXXy

Los términos que no aparecen en la ecuacidn es porque no tienen ninguna influencia significativa.

Los valores de las condiciones éptimas, tanto para el tiempo de contacto como para la dosis de
ozono, fueron obtenidos mediante la resolucion de las ecuacion anteriores para un intervalo dado
de valores, con la ayuda del programa de computadora Excel. Para las dos condiciones empleadas
(oxidacién parcial y total) se obtuvo un valor de 15 min para el tiempo de contacto de ozono y de
100 mg/L para la dosis de ozono.

Los valores anteriores se utilizaron en el procedimiento experimental para el pretratamiento del
lixiviado crudo por el método de ozonacion.
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ANEXO C

C.1 Efluentes de adsorcién de color y DQO obtenidos con los lixiviados pretratados por
C-F, Fenton y C-F +ozonacion.

Tabla C.1 Eftuentes de adsorcién de color obtenidos con el lixiviado pretratato por C-F con
diferentes carbones activados.

DOSIS | MADERA |MADERA|MINERAL|MINERAL] COCO [MINERALJMINERAL|MINERAL [MINERAL
mg/L {CLARIMEX|NOBRAC| F400 |LQ1000 |NOBRAC| LQg00 | BPL [NOBRAC| F200
0 446 446 446 446 446 446 446 446 446
1 252 247 257 355 361 398 410 431 372
3 160 184 156 249 246 313 327 391 258
5 150 158 135 174 187 258 242 366 233
7 136 135 127 159 175 228 210 338 204

Tabla C.2 Efluentes de adsorcién de DQO obtenidos con el lixiviado pretratato por C-F con
diferentes carbones activados.

DOSIS | MADERA |MADERA[MINERAL]MINERAL| COCO |MINERALIMINERAL MINERAL MINERAL
mg/L |CLARIMEX|NOBRAC| F400 | LQ1000 [NOBRAC LQs00 BPL |NOBRAC| £200
0 1590 1590 1590 1590 1590 1590 1590 1590 1590
1 1365.5 14755 | 11755 | 12555 | 12755 | 14155 | 14555 | 1508.8 | 14955
3 1095.5 12655 | 978.8 938.8 9555 | 11955 | 11855 | 13655 | 1175.5
5 1015.5 1185.5 865.5 795.5 795.5 1105.5 | 1045.5 | 12455 [ 1002.5
7 925.5 1095.5 7558.5 765.5 708.8 1005.5 905.5 1125.5 882.5

Tabla C.3 Efluentes de adsorcion de color obtenidos con el lixiviado pretratato por Fenton
con diferentes carbones activados.

DOSIS | MADERA |MADERAJMINERAL|MINERAL| COCO | COLOR | COLOR | COLOR COLOR
(mg/L) |CLARIMEX{NOBRAC| F400 | LQ1000 NOBRAC| LQ900 BPL |[MINERAL] F200
(NB)
0 1080 1080 1080 1080 1080 1080 1080 1080 1080
05 955 795 935 985 1025 935 1025 1080 948
1 905 449 765 795 965 895 980 1080 905
3 638 240 502 534 765 735 850 1080 765
5 424 189 410 365 635 615 760 1060 685
7 311 166 277 302 525 529 630 1020 560
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Tabla C.4 Efluentes de adsorcién de DQO obtenidos con el lixiviado pretratato por Fenton
con diferentes carbones activados.

DOSIS | MADERA |[MADERA [MINERAL|MINERAL] COCO [MINERAL [MINERAL|MINERAL |MINERAL

(mg/l) |CLARIMEX{NOBRAC{ F400 [ LQ 1000 [NOBRAC| LQ900 BPL MO (NB) [ F200
0 1940 1940 1940 1940 1840 1940 1940 1940 1840
0.5 1375.5 18155 | 19055 | 1875.5 | 17655 | 1685.5 | 12855 | 13855 | 18955
1 1315.5 17185 | 1667.5 | 17055 | 16255 | 15855 [ 117556 | 13655 | 17655
3 1185.5 1538.5 | 1365.5 13715 | 12955 | 12355 | 10055 | 1298.5 | 14455
] 1075.5 1385.5 1218 11555 | 1095.5 | 1005.5 900.5 1235.5 | 12255
7 998.5 12955 | 11155 | 1071.5 | 10655 901.5 770.5 11155 | 10955

Tabla C.5 Efluentes de adsorcion de color obtenidos con el lixiviado pretratato por C-F +
ozonacién parcial (pH = 5.5) con diferentes carbones activados.

DOSIS MADERA COCO MINERAL MINERAL
(mg/L) NOBRAC NOBRAC F400 LQ1000
0 73 73 73 73

0.5 37 42 49 51
1 26 24 25 37
3 10 6 9 14
5 7 3 3 10
7 i 1 1 1

Tabla C.6 Efluentes de adsorcion de DQO obtenidos con el lixiviado pretratato por C-F +
ozonacion parcial (pH = 5.5) con diferentes carbones activados.

DOSIS MADERA COCO MINERAL MINERAL
(mg/L) NOBRAC NOBRAC F400 LQ1000
0 1078 1078 1078 1078
0.5 803 950 923 842
1 781 865 803 731
3 675 744 653 580
5 583 593 537 421
7 462 468 513 383
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Tabla C.7 Efluentes de adsorcion de color obtenidos con el lixiviado pretratato por C-F +
ozonacién total (pH = 8.0) con diferentes carbones activados.

DOSIS MADERA COCO MINERAL MINERAL
(mg/L) NOBRAC NOBRAC F400 LQ1000

0 63 63 63 63

0.5 55 37 22 30

1 27 21 18 18

3 21 13 8 9

5 16 7 3 2

7 6 1 2 1

Tabla C.8 Efluentes de adsorciéon de DQO obtenidos con el lixiviado pretratato por C-F+
ozonacion total (pH = 8.0) con diferentes carbones activados.

DOSIS MADERA cOoco MINERAL MINERAL
(mg/L) NOBRAC NOBRAC F400 LQ1000
0 542 542 542 542
0.5 485 496 485 451
1 453 471 459 419
3 430 435 408 370
5 429 399 353 363
7 393 377 325 301
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